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CAPITULO 1

1.0 INTRODUCCIGN

El gas amargo genaralmenta cantiene cumpuestos indegeables,
stendo log contaminantes mis tiplcos el vapor de agua, el
bioxido de carbone y los compuesitos de azufre; principalmente
el H28, los cuales deben extraerse antes de transportar,
procesar o vender el gas,

En Héxlco, pals en vias de desarrcllo y adaptaclen
industrial, se acentua aun ®is la necesldad de digponer de
gas purificado, para utilizarse tanto como gas combustiblae,
ohtenclén de gas LP y gasolinas naturales ast como fuente de
obtenaién de materlas prisas para el desarrollo de la
induatria petroquimica,

Para Ia utillzacidén de gas amargo como combustible, e
necesarlio disminulr el contenldo dea HsS y de CG2 & un valor
relativanente bajo y econdmicamente factibla, con el tin de
evitar problemas de corrosién que  pudlacran  prasentacsae
durante su transportaclén, asl como en Joa equipos donde s
utiliza,

Ademis de ¢stos factores, debe tomarse en cuenta que durante
gu tranaporte y du diatrlbuclén, el zas deberd eatar‘dentro
de condlclanes que permlitan un manejo seguro del alemo,

Para el pracesamlents del gas natural cun el tin de obtaner
gas residuasl, etanu, gas LP y gasolinas naturales se hece
Indispensable eliminar el acldo sulthidrlco, CD2 y agua, vya
que ol procesg al que sea somgteran posteriormente (plantas

crlogenicas) requlere un gas libre de Jas contaminantes



anterjores. Los liquidos recuperados del proceso criogénico
(Etano, LP y gasolinas) se terminan de procesar en plantas
traccionadoras da licuables =an las cuales tamposo deben
axistir los contaminantes mencianados,

Debido a lo anterior el proyecto a desarrallar va encaminadoe
a mostrar lo necesario que es tener el maxlmo aprovechamlento
del equipo disponible para el endulzamianto de gas amargs, Y
obtener ast la optima utilizacién de <ste gas como

combustible.



El obietivo de este estudio es la optimizacien d¢ egulbo
existente para el proceso de endultamiento de gas amafga,

E! Equipa fua digefado y utillzado en una Flataforma marina
en la Sonda de Campeche {(Abkatun)i se pretende aprovechar
dicho equipo para endulzamlento de gas en una planta e&n 3an
pablo y Rincén Pacheco, municipio de Papaloapan, Veracruz:
can cambio en capacldasd v condiclones de& operacieén tales como
composiclén de gas msmargo, temperatura y prealdn  de
slimentacian, etca,

54 tomaran en cuenta balances de materia y energia a las
condicionas originales y a las que se pretende trabajar paras
ver el desperdicio de energla v la forma en que se podria
ahorcar dicha energla.

La manera de optimizar el equlpo B8era haclenda algunas
moditlcaciounes al esuipo exlst?nte de manera Qque convanga
tanto técnica como econtaicaaente.

El estudia tecnlcu-economico no: dara como resultado sl es
posible utllizer dicho equlpo con o 9in madirticaclones para
las nuevas condiclones de opecraclén, u uptar por el usn ae
equipo nuevo utllizande el mismo procezo o 8l es poasibie
utiifizar un proceso nuevo mas eficiente y mas convenléente que

«! remcondlciaonamisrto del equipo exi:ztente.



CAPITULO TI.

2,0 GENERALIDADES DE EMDULZAMIENTO DE GAS.

Los procesos para eliminar gases Acldos de una corriente de
gas BMargo son muy numerosos, pero casi todes operan en la
misma forma: Mediante una absarcidédn fislca y/e quimica de
dichos gases por medlo de productes quimlcos. El resto basa
30 opeiscion &n la adeoraidn fisioa de los gases Joldos en
sdlldos, Asl podemos claaiticarlas tanto par la forma en que
efectuan la elinlnaclién aome poar &« madice que utiliza como
absarbaente¢ o adsorbente.

Entre los factares que se deben considerar para la adecuada
selaccliédn de un proceso de andulzamiento de gas se encuentran
lus slguientess

Altipo de impurezas en la corriente de gas y lliquido.
B)econcentracion da las impurezas y nivel al cual deban
removerse,

Ciselectividad requarida de gas 4cida.

Diveiumen de gas/llquido que va a procesarse y condiclonas de
temp, y presidn & las que ss encuentra el gas/lliqutda,
Elposibllldad de recuperacidn del azufru,

Los gases de reflnarfa ademds del H2S y COz pueden contener
mercaptanos, CSz2 o sulfuro de carbonilo., St alguno de éstos
contaminantes esta presente, la efectivided del agente de

endulzamiento dismlnuye significatlvamente.



El grado de caoncentracidén del gas Acido constituye un factor
importante en la seleccién del proceso. Algunos procesos
resultan econdmicos solamente si{ se remueven cantidades
grandes de gas 4cido. Con frecuancia en estos procasos no se
wbelanen las especificaciones dal gas dulce.

Algunos  procesos eliminsin  los gases Aclidos hasta una
conceniracion de 100-4 ppm pero no son econouicamente
tentables cuando la concentracion del gas dcido es muy alta.
la selectivlidad de un agente de endulzamiento os una medida
‘del gradu on la que un contaminante se elimina en relaclén a
ostros. Cuando se considera que hay recguperacién de azutfre, la
selectividad hacla el HaS es muy importante.

Dentro de los procesos de endulzamlento, en una clasificacién
general existen .2 clases de procesos de endulzamiento,
depandiconda dal.tipo de agente que se aeuploe para endulzar el

Y&E 2RI GO

A Penngaas won agenles Higquidos.
B) fronLone wan zgentas salidos,
bas pras .o, eon agentes Ifquidos Involueran la recireulacion

de una galncion a contracorriente con la corriente -gaseosa.
La sclucién que se enriquece en gas 4cido, se regenera por

medlo de calor y/o reduccion de presieén.



Los procesos con agentes sdélidos de endulzamienta emplaan un
lecha através del cual el gas amargo fluye para extraerla los
componentes del gas Acido. La regensracidn de! lecho sdlido
genevilaante se realfza reductando |a presion y duabniztrando
calar.

Los procesos de ahsorcidn liquida son los mas empleados para
el endulzamiento de)l gas amargo,

En otra clasificacldn, tenemos el primer g¢ran grupo, que
emplea como ahsorbente un solvente organice: dantro de este
grupo merecen una espuclal atencidn, y farman en si un grupo
aparte debido a su Importancia, los de alkanoiaminas (MEA,
DEA, TEA, DGA). Otro grupo también Importante lo Iintegran los
procesos que operan con carbonatos de sodio y potasio
calientes o sales inorganicas.

El oltimo grupa de procesos lo forman aquellos que elininan

los gases medlants una adsorcidn fisica,

En la tabla | se muestran los procesas ssislantazs purs gl
endufzamlento del gas ameigu.

Dbe todus los procesos mensionadus anteiioiamalile, oo piucasos
con alkanolaminas han sldo los ws:  ewplzados pars el

endulzamiento de corrientes de gases amargos, debido a su

reactividad y disponiblidad a un costo bajo.

&



PROCESOS DE AMINA,
Las proacesas de amina se aplican cuando las praesiones
parciales del gas daldo van de la atmésferica a 84,4 kg/cma
man. y/0 se desean concentraclones pequeffas de gas dcldo en
al gas dulge (300 ppm de COz y 50 ppm H2S) también se emplean
para ol tratamiento de |iqulidos amargos,

El princlpio de los procescs de amina 8@ basa en una
reac¢cion reoversible de una base débjl con.un acldo débil para

formar una sal soluble en agua, La naturaleza reversible de

éstas reacciones permite la regeneraci¢n de la solugién de

aminas,
Las reacciones principales que se |levan acabo en el
endulzamiento de gas can soluciones sOUCSASs de

moncetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA) y trlatanmolamina
(TEA) son:

NONDETANOLAMNINA

2RhM 2 + M2§ ——e— (RHH3)2S§
CRHHS) S ¢ Hs3 e 2RHIEHS
sl v Caz * Hal) —e——ee—» (Rlitia)2C03

tRMYa)&Coa r COz + Ha0 o 2RMHAHCOa

2RHH2 + €02 —~———»p RNHCOONH3R



DIETANOLAMINA:

2RaNH + H2S ~—eem——— (R2NH2) 25
—_—
(RaNH=2) 2S + Ha§ ———w————— 2R2NH2HS

(R2MH2)aC0a + H20 + CO02 ——— 2R2NH2HCO3
B

6 2RaNH =+ €02 —————+ RaNCOONHzR2

TRIETANOLAIENA:

Z2ReN * H2§ ————— (RaNH)2S
PO
(RaNH),s ¢ Ha§ ~————s 2ReNHHS

2ReN ¢+ CO2 + HaQ -———————s (RaNH)2COw

(RaNH) 2COw + H20 ¢ CO02 ————— 2RaNHHCOs

DONDE: R= CaH4OH.

A Temperaturas bajas las reacclones anteriores se desplazan
hacia Ia dafacha, y a temperaturas altas se desplazan hacia
la tzquierda. Por Io que &l !a amina se pone en contacto con
@) gas amargo a una temperatura que va de 27°C a 389, los
gases 4acldos se absorberan para formar las sales de amina, Si
a esta so}uciOn sa@ |e suministra calor y la temparatura
aumenta de 115°C & 121°C, la resccien se hace revarsible, los
gases  4dcidos son aesplazados ¥y la 4dmina w2  ragensra,

empleandose nuevamente eén e! proceso.



PROPIEDADES DE LAS AMINAS.

MONOETANOLAMINA (MEA):

Liquido coloreado de olor amoniacal. Higroscopico NHaCH2CH20H
Peso Molacular: 61,08 p. eb, 176°C p. cong. 10.8°C

Flash point 93.3°%  d=1.018 20 / 4 P. de vapor 6 mm a 60°C
Dosis letal en ratass LDs0=981 mg/kg (oral)d.

peligrot Su explosién puede causar daMos 2 la salud, o la
muerte ya se8a por via oral, intraperitoneal o subcutanea.
Peligro da incendlo: Cuando se expone al calor o a la flama,
puede reaccionar violentamente con Acido acético, anhtdrido
acetico, acido acriltco, acritonitrilo, Acido
Clorosulfénico, HCl, HF, HNOa, oleum y H250s.

Para cohbatir el tuego se utilizan: espumas, espumas de
alcoho!l y otros productos quimicos.

De las diterentes aminas, la MEA es la base mis fuerte que
reacclona més rapidamente con los gases Acldos. Otras
ventajas que tlene la MEA incluyen su mayor astabllldad
minima degradacidén térmica, facllidad para recuperarse de
soluclones contaminadas, mayor capacidad de absorcliéon de
gases dcidos por unldad de peso o de volumen, es gquimlcamente
estable con lo que se minimiza la degradaclion de la sclucion.
Sus principales d esventajas congister en Qque reacslona
frroversiblemente con el sulfuro do carbonilo y disulfuro de
carbono con los que forma compuestos no regenerdtivos que

ocasionsn perdidas de solucion y formaclon de solidos que



aumentan m&s su preslon de vapor. La preslon de vapor de la
MEA es mayor que la de las otras amlnas, por lo que se tlenan
mayores pérdidas por vaporizaclon sin embargo, éstas se
pueden minimizar por medio de un lavade con agua de fa
corrlente de gas dulce.

Aunque el proceso con MEA se considera no selectivo y la
veloclidad de absorcidén del COz en MEA es menor que la del
HaS, eif COz s8 absorberasa casi tctalmente cuando la ramocidn
del HaS se |leva a cabo.,

El proceso de MEA facllmente reduce el HaS a menos de 0,006
ppm y sl se desea, puede reducirse a mencs de 0.001 ppm.

El proceso con MEA se apllica en forma mée genera! para e!

endulzamlento del gas natural de manantial,

DIETANOLANINA (LEA) .,

l{quido coloreado viscoso, PM. 105.14 p. tusion 28%

p. eb. 269°C icon dessemposicisen), flash point 152°C

d= 1.0918 a 30 /20 presion de vapor 5 mm a 138°C.

bosls letal en ratasi LDsor 710 mg/kg por via oral, Paellgro
de fuego: llgero, cuando se expone al calor o flama, puede
rescclonar con algunos materlales oxldandolos. Para combatir
el fuegoi Espuma de alcohol, agua y COaz,

El ¢:roceso do DEA se aplica comUnmente en el endulzamisnto de
gas de refinerta y liquidos amargos. Estas corrlentegs

centlanen ademas ¢ Had y 02, cantldsdes apreciables de



julturo de carbonllio v sulfuro de carbono, contaminantes con
los que 18 DEA no reacclona. Actuslmente este proca3a 8¢ 2ata
eapleando también para @l endulzamiento de gas natural, Otra
vantaja que tlene sobre la MEA conglste an que #u presion de
vapor es menor. con lo qus sea tiepen manores pardldas por
vaporizaclén de la soluclén,

EL proceso de DEA no es selectivo v remueve tanto el Hz3 como
ol COz. Para @! tratamlento de gas natural y operando a
presiones arriba de (5.5 Nglcm'mun. sa obtlene un gas dulce

con 4 ppm de HaS.

TRIETANGLAMINA (TEA),

Liquida viscoso de color amarilio palide. P.M,t140.19, P,
fusioens 21,2 C, P.Ebulilciens 360 C, Flash point=i78 C,
d=1,1260 a 20 /20 , Preslion de Vapor» 10 mm Hg a 205 C, Dosls
letal en ratas. LDso=83680 mg/Kg por via oral, Taxioldad= poca
por via oral. Se ha comprobado que causa daMos al higade y a
los rifiones en animales expuestos cronlcamente. Peligro de
tuego: Ligero cuando ce expone al calor o a ia flama. Es muv
peligrosa cuando se callenta, pues se descompene emitiendo
vapores toxlcos de NOx, puede reacclonar vigarozamente con
algunos materiales oxidandolos, Para combatls el fuego:
Espumas de alcohol o COaz,

La solucién scuosa de trietanoiamina (TEA) fue la ptimera gque

s@ utilizéd en fos prozesos e e2ndulzamlento, pero hovy en dia



ha sido desplazada por la MEA o la DEA, Haclendo una
comparacion de la TEA con respacto a la HMEA & la DEA, se
tiene que la TEA reacciona menos con los gases dcidos, su
capacidad para absorber gases dcidos por galon de solucidn es
menar, es manos estable y no reduca al contenido de HaS a las
especlficaciones requeridas, Su ventaja principal es el hecho

de que es selectiva hacia el HaS,

METILDIETANOLAMINA (MDEA),

Ligulde clara. PH. 118.18, p. eb., 240°C , flash point 127°C
d=1,043, presion de vapor: 0.01 nm a 20°C,

Tonlcidad: Se desconoca. Datos no suficlentes y sin
experiencias reglstradas disponibles que permitan una
afirmacién,

Paligro de fuegot Ligero, cuando se expone a caior o a flamaj}
puede reaccionar causando oxidaclones. Para ocombatir el
fuegot Espumas de alcoho! ¢ CO2.

La uolu610n de MDEA as selactiva hacla el HaS, tlene baja
presion de vapor, es mas estabie y reactiva que 1a TEA.

Su principal desventaja es que su costo va de 2 a 4 veces el
costo de las otras aminas. Hoy en dia tanto la TEA como la
MDEA tienen muy poca aplicaciédn oomo agentes de

endulzamiento,



DIGLICOLAMINA.

La solucién de glicalamina, an uchos aspectos, es simllar a
la monuetilamina, con }a excepclian de que su baja presidn de
vapor permite que se emplee en concentraclones altas (40 a 60
X) lo quelfavorece a una menor circulacien de la solucidn y a
un consumo menor de vapor comparado con Ja soluclidn de MEA.
Entre sus desventajas estan:t su alto casto, pérdidas por
formacién de productos no regenerables debjdos a reacclones
con COS y CSa, mayores en comparacién con el uso de MEA y

corraosién exesiva en al acerc al carbon,

SNPA-DEA

Zfus propiedades fislcas y quimicas asi como toxicoldgicas son
bagicamente la-‘de la DEA anteriormonte descriltas.

Este procesa es similar al proceso canvenclonal de DEA,
gnplea una salucion de DEA o cancentisclionaes que van del 15
s 30% on pesw, par; teatar covefentes Je g4ns natural a altss
pivaianes tarriba dao as5.2 kg cme mai, | v con una
concentracion en ygas acida (Ha23 y C0z2) mayores del 10X, La
relscidn HaS:COa que se encuentra en las plantas que utilizan
este proceso varia desde 34 a 0,65,

La seleccidn de la concentracion de la amina que se va a

emplear o8 compietamente 3rbritasla y generalmente se escoge

sopte Ja baze de ciprcsion y ewperisncia =n  aperssion,  mas



blen que sobre al winiwo coste iniclail, En las plantas con
IMEA las concentraclones varian entre 15 y 20% en pegso, sin
embargo an ocaslones |legan a ser tan bajas como al 10% o tan
altas como a3l 30% , Se recomienda que la concentracidn de la
solucidén de MEA sea al 15% en peso,

Las solucionus de DEA empleadas para el tratamlento de gases
da refineria tlenen concentaclones que varfan del 10 al 28%
en peso, mientras quo para la purificacidédn de gas natural,

las concentraciones van del 254 al 35% en peso.



TAELA |

PROCESOS PARA ENDULZAMIENTO DE GAS

EXTRAE MED1O
PROCESO Hal8 Coz ABSORBENTE ESTADOD

Absarcion quimica con un tiguidot

Mancetanolamlna St 31 MEA Activa
Diatanalamina sl Sl DEA Activo
Trietanolamina S1 St TEA Comacc,

No {mporta

Maet{ldietanolamina 5| NO MDEA Conerc,
No importas

Econami{na 51 NO DGA Activa
SNPA/DEA Sl Sl DEA Activo
Sulfinal sl sl Sultinclane Activa

Isaoprapanclamina

Solucfones da sales alcalinas:
Catacarb 31 Sl kaC0s caliente Activa
Carbonato de potaszia

Caliente . 8l 51 KaCOs callente Activo

Glammarco Ventracake .
[os} ] NO st K2C0s/A5209 Activa

KaCds al vacio S1 NO lv2C0a Comerc.
no importa
Tritosfato de

potasiao B MO KaPO« Activa
Beniteld 3t 31 K2C0s wenileld Activa
feabyrd 21 21 Hs2COy limer .



EXTRAE HEDIO

PROCESO Has C02 ABSORBENTE ESTADO

Absorcion quimica v/o figica!

Purisol si 51 n-matil-Zpyro- Activo
lidona

Estasolvan S NO tri-n-butilfosfato Activo

Solvente Fluor 51 S\ Carbonato de Activo

Proolleno

Selexol 51 sl Dimetil noli- Activo
Etilenglicol

- Absorcién-Oxidacion con liouidos

Glammarco Vetrocoke

(Has) St NO Ka2COs/arsenitos Activo
Ferrox s NO Na2C0a/Fez20s  Activo
Manchegtar sl NO Na2COa/Fe203  Activo
Thylaox S NO Tioargsenato da Activo

Amonlo o sodio

Strettford St NO Sol, de guinona Activo

Takahax sl NO Na2C0a/1.4 naf Activo
taguinona/2-su}
fonato da sodio

Towsend Sl NO Trietilenglical

Lacy-Keller sl NO

Sultonvl 31 NO

Lechos s&lidos:
Oxido d2 flerro g1 NO Activo

Haliss Moulecuisses I 31 Astiva

i6



2.1 PROCESOS EXISTENTES.

Laa prooeeos liatados &n la tabla 1 ae pueden agrupar para su
descripoldn en 4 grandes grupos de acuerdo con el tipo de
solvente utilizado como medio absarbente.

Grupo |: ABSORCION QUIMICA COM UN LiQulDno.

sharca Adip, Econamina, Girbotol, SHPA-DEA y Sulfinol.

El proceso se basa en la absorcidon regenerativa de
solventes organicos en reaccidn de equilibrio con gases
Acidos, El gas amargo alimentado sa pone an contacto a
contracorriente con @l solvente regenerado en una columna de
absoroién, y sale como gas dulce producto del domo de fa
misna. E] solvente regenerado se Introduce por el dono de la
columnas a unnltonporaturn igual o ligeramente més alta quo la
de entrada de gas y saie por el fondo de la columna ya coama
solvente rico en gases A4cidos. Este solvente intercambia
calor coh al solvente regenerado., En algunos casos es
conveniente reduclr'hruscamentu la praesion del soivente rico

paia separar los hidrocarburos que pudiera haber arrastrado,

Duspuaus Jde intercambise calor, el saolvenlte rico se alimenta
al tegencraitor ; los pgases acidos se desorben en la columna
regeneradora , la cual esta equipada con un rehervidor de

vapor, saliendo d¢ Ia wisma gas concentrado y saturada con
vapor de agua. Esta mezcla se pasa por un condensador en
" donde el vapor de agua ge cbndania y &® reclrcula a la
columna regeneradora, mientras que &l gus acido producto

queda disponible para procesamisnto posterior.



El soivente regenerado, wscencialmente libre de gasaes acldos,
pasa al fondo dal raegenerador a traves dal Intercamblador de
calor, una bomba de reclrcuiacién y un entriador de solvente,

antes de enviarse nuevamente al absoarbedor.

GRUPD 11s AB3ORCION QUIMICA Y/0 FISICA.

abarca: Estasolvan, Fluor, Purisal, y Selexol.

El proceso se basa preferentements en una absorcidn fisica de
los gases dcidos medlante un solvento orgdnico. El gas amsrgo
se pone en contacto a contracorriente con el salvente pobre o
regenerado en una columna de absorci{dn, y sale gas duice
producto por el domo de la misma, El solvente rico se pasa
8 una secclién de regeneraclédn por reduccidén da presion que
goneralmente consta de varias etapas (dos o wmas) de reduceidn
a diferentas praslones, ?ou gl objeto da desurbur los pgases
absorbldos. El solvente regenerado en Jdsts etapa puede

enviarso dlrectamente al domo de {a cofumns Jo absorcién,

aunqnue en oacasionas es avefueribilo colantse y devorbur el
solvente semipabre para aaggurac que w1 ged wratsdo slaanos
las especificaciones de la linea, Taabien pueden udarse une

combinacidn de ambos sistemas de rageneracidon alimentado
parte del solventes semipobre, producto de la secclén de
regeneracién por reduccidn de presion, a un punto Intermedio
del absorbedor, y el resto enviarse al domo desorbedor, en

donde @l solvente se regenera mediante desorcién flgica mejor



Ju. por dascomposicion quimica,

Dei desarbador, @l solvente pobre pasa al domo del absorbedar
y a1 gas &cido producto queda listo para enviarse a un
Guemador o un recuperador de azufre en su casa.

El gos obtenido en la pcimera etapa de reduccién de presion
se reclrcula cuﬁ ol gas de alimentacién del absorbedor
misntras que los gases abtenidos en la segunda etapa de
reduaccidn de presidn puedan usarse como combustibie; los
gases obtenidos en la slguliente etaps we envian a
procasamiento posteriar (quemador o recuperador de azufre).
Las turbinas hidraulicas para e! solvente rico y las turbinas
de expansidn sobre las carrientes de gases soparadas por
reduccidn de presion, son aparatos comunes en aedte tipo de
procegu para maxlma recupsracién da onerygia y efecto de
enfriamiento. 4

Lis tuatrveulacion del salvente regenerado se efectua wedfante
bowboas Gue pueden ser acclonadas pur las Larbinas exletentes

RTINS N B YRYEAF EUN]

GRUPO 111 SUndChualds DE SALES ALCALINAS,
Abarcat Benfiawld, Carbaonato de potasio caliente,
Catacarb, Glammarco Vetrocoke (C02Z) y NH3 caustico.
El proceso se basa en una absarcién quimica regensrativa
de saleg orgdnicas alcalinas en reaccién de equillbrio con

g3ses acidos, E! ;3s amargd 3limentado s@ pane en conta:zto a



cont. acorrfante con la solucion pobre regenesrada, @p una
columna de absorcion, y sale como gas dulce producto par el
domo de la misma. La solucién regenerada se Introduce por el
domo de la columna a una temperatura igual o ligeramente mas
alta que la de entrada da gas, aproximadamante 110°% y sale
por ¢l fondo de la columna como una solucidn rica en gases
acidos., Esta solucién rica se envia & la coluana de
regengracion; los gases Acldos se desorben en @sta columna,
la cual estd equlpada con un rehervidor de vapor, y salen de
la misma como gas saturada y concentrado con vaper de agua,
Esta mezcla seo pasa por un condensador en donde sl vapor de
ajus se condensa y se recircula a la cofumna regeneradors,
mientras ﬁua el ¥3s Acitdo producto queda disponible para el
procesaniento posterior (quemadcor de gases Acidas o
recuperador de azufrae).

La solucion regenerada esgencialmente libre de gases 4aclidos,
ge unvie wedlante una bomba de racirculocion, al entriador de
sol anig pobie (equlps  opelonal ue depende  de la
temperature de  alimentacion del gas awmargni, Jo donde
tlnalmente pasa a la coiumna de absurcion.

Zn este procesc @y conveniente wutiilzar algunas veces
aditlvos especiales que activen la solucidén absorbente, con
lo que asumenta la velocidad de absorcion y por lao tanto Ia

esonamta del process.



GRUPO 1V: ABSORCION-O0XIDACION CON LIQUIDOS.

Abarca: Glammaroo Vetrocoke (H28) y Strettford,

El proceso se basa en !a absorcion quimica regensrativa de
Hz5 wmedlante una solucidn de sales inorgdnicas o una mezcla
de éstas con un solvente orgdnico. El gas amargo alimentado
se pone en contacto, a contracorriente, con una solucién
pobre o regenarada en una columna de absorcién, y sale como
gas dulce producto por el domo de la misma., La soluclén rica
que deja @l absorbedor pasa por un calentador de vapor con el
fin de proporcionar al calor necesario para la desarcién y la
oxldacién del producto de reacclén del HiS con la soluclon
absorbenta.

Esta oxldacién se lleva a cabo en un oxidador ablaerto a la
atmdsfera an su parte superior. Aqui se burbujea con aire la
solucién rica, ragener&nddse la salucion pobre y obteniéndosa
azufre elemental. El azufre elemental se elimlna en forma da
espuina flotante, flitrado al vaclo y lavada, El solvente aslt
regenarado  se envl; a un tranque de mezclado con el fin de
namogenelzar la solucion pobre que se envia medlante una

bomtta de recirculacién, al domo del absorbedor final.
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2.0 DESARPULLO LE NUEYUS FROCESOS DE ENDULZAMIENTO LE GAS
AHARGG,

l.La introdugcidén de membranas cowo medic de sepacacidn de
gages as aun Jjovan, y su tecnologia esta siendo desarrollada
como una operacién unitaria de las mas importantas durante
lag 2 ultimas décadas.

La sueparacion de gases por medio de membranas compite con
procesos criogenicos y una variedad de procesos de adsorcisn
y absorcidn (ej. DEA., NDEA, etc.).

Las membranas han logrado «competir con los. procesos
mencionados por sus ventajas inherentes como son baja
inversion, facilidad de operacién, bajo consumo de energia,
utitizaciédn de bajos volumenes de gas, buen peso y ahorro de
espacio,

Las membranas son tarreras delgadas que dejan pasar clertas
sugtanclas preferontemente. Estan fabricadas principalmente
de waterlales polimericos, pero tambien existen de ceramica,
vidrio  metalivas. los polimeros comunmenta usados para la
geperauion de gases por amembrana {ncluyen derivados da la
celunivusa, polisulfuves y  poliamidas, La forma de las
membrsnas son como hojas planas 5 come fibras huecas, Las
membraras de hojas planas san tipicamente eapacadas dentro de
carretes para {ncremontar su eficiencia,

La llgﬁlcnto figura muestra un ejemplo simple de un proceso
por mambrana, @i cuwal s2 usa para separar dos gases,
Hidrogeno 'y !ityogena. La separacidn de gases esta nan2jasds

PA piesidr de 1A alimentscion an el prozecc,

.y
»e



RES {DUO
ALIMENTACION MEMERANA
NITROGENG NIROGEHO
WibhoakNa - * alta presién
alta presion
PERMEABLE
P —————— ]

baja presién HWIDROUENO

Teniendo una corriente de alimentacién de Hz,Na a una

preagion dada, el componente mds permgable :en este casac H2)
pasara através de la membrana de! fado de baja presién y
saidracomo el filtrado o penetrado.

El Nitrogeno remanente del {ado de alta presién sale como
residuo o impenetrable, Ei grado de separaci¢n esta definido
pdr la selectividad de la mambrana y por las condlciones de
separacian (P, T, permeabilidad, etc,).

Hay basicamente dos tipos de membranas que deben usarse para
el proceso de separacién de gases. El primer tipo esta basado
en @l uso de una membrana porosa en la cual los gases san
separados basandose en su  tamalo malecular por medio de
pequelios  poros ten fa wewbrana., Este pocanismo asta  nuy
rosleingids por procesos comerciales du ssparacion de gas
debldy #l bzjo tactor de separaciza que puede sar alcanzado,
El uso de las membranas no porosas tlene un Wayor y mas
eficiente uso para estos cascs. Asi {a separacién se basa en
la solubiliidad y difusividad a través del materlia! dJde que

esta hecha la memo:ana, Uas leyes gobisrran el transporta de

23



pwsee P s wstas wembranas y son: La lay Je Fick y la ley da
Henvy. Estas dos leyes predicen el comportamiento del flujo
de un gas a través de upa membrana no porosa da espesor do
caps I basado an la difusividad (D) y la solubilldad t3) del
ges on una membrana particular.

la 1¢y de Flek predice la rapidez de flujo J) mientras que
le ley do llanry gobierna la cancentracién (C) del gas en la
wwbirana .

Ls permeanza (L¥), permeabilldad (Lg), factor de soparacion
(e, y i1apidez de fiujo de gas (J) de Ia momnbrana aestan
daefinidas an la wigulente figura donde:

A s el area de la membrana y Pr , Pr son ias presiones de

slimantacien y de la corriente peraneable respectivasente.

» - - ~
La permeanza esta reportada en unldades do cmcu cm'seg'cm‘
» -2 =3 =B
diw  marcurjo y la permeabliidad como: cmcensog on de
W GUT TG,
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LEY DE FICK: Jiws ~Din(dCi/dZ)

LEY DE HENRY: Cuz SuPi

FERIEANZA: T,gi= SuaDt PERMEABILIDAD: Lygi2 Lgt
A

FACTOR DE SEPARACION:iali/j)= -ll:%—: FLUJO:J= LE4AREAX(Pr-Prp)

Algunas genaralizaciones para ¢l funcionamiento de una
membrana en una etapa-simple son:

t.- La pureza de la corriente raesiduo se incrementa con el
tncromento de diferencia de presiones y con estoc se reduce e!
area requaerida, para obtener una pureza especifica,

2,- La diferencia de presiones por si sola no define el
tuncionamiento de la mewmbrana. La presion asbeoluta de la
corriente permeable ®s también importante,

3.- Et flujo afecta la pureza dal residuc perc no de
la corrlente permeable. Altos flujos reducen la pureza de!
residuoc perc incrementan {a recuperacién,

4.- El 4rea de {a membrana crece con un residuo puro.

El area de membrana decrecs con una corriente permeable pura,
Et daltimo punto nos 1leva a una obgervaclion gaeneral: las
membranag son muy efliclentes concentradores. As! se encuentra
una buena aplicacidén como concentradores prioritarios a un
segundo proceso de purlficacion, tal como AMINA, PSA, o

tratamlanto criagdnico.



Fara gptimizar un procesa basado sn la separacicon por media
de wenliranas comunaente se utilizan multietapas, es decle hay
corriences que se reciclan en Jas wembranas para  Mmayor
ciiclenicia del procesa. Para gas natural s carrlente
primeatle de la primera etapa se comprime y pasa a traves de
una scvgunda membrana, El producto do 13 23, etapa us
teciclodo a la allmentaci{dén para completar la rucirculacion.
Para ia mlsma <cantidad de mawbrana altos flujos da
alimantacidén dan altas flujos de producto pero baja pureza.
lL.as membranas pueden operar un un rongo que oscila entre S0
a 2000 ps!, dependiendo de la utiiizacidn que se les de; por
ejemplo, para un sistema de separacion de gases Inertes se
require da una dlterencia de presidn dea S0 psi, para el
tratamiento de una corriente de gas natural es necesarla una
dlierencia de presion da 200 a 1200 psi.

Las mewbranas son capaces de endulzar uns corriente de gas
anargo des

« &% du COx, <4ppm de HaS y 7 Ib/MMSCF t< 3.2 Kg/30000 n®)
Cuando las concentraclones de COz son muy altas las membrinas
ofrecen una mayor eficlencia que los procesos de amina vy
MDEA, Son menos competitivas para apiicacliones donde |la
presién do alimaentacion y de producto son hajas (abajo de 350
psig). Un beneficio de los sistemas de membrana es quu pueden
sor facilmente modlficaday pars variaciones en condiclonas de
operacidén, tales cuno {ncremento en el flujo de alimentacien

3 cambio an composicidn,

*
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También se ha estudiado la opcicn da usar procesos hibridos
de Amina/membrana para endulzamiente de gas. Para la
optimizacién de procesos por mambranas la utilizacion de
sinuladores de procoeso es adecuada ya que e§ bastante
complijo lograr la separacién requerida.

En fechas recientes s hizo un gstudio de comparaciédn entret
proceso de DEA, membrana etapa-simple, membrana optimizada.

Ls alinentacién tomada fue:

COs 5 a 60% en mol temp. 100°C
CHe 95 a 10% an mol presion 725 pslg
HaS bajo (<0.5% en mol) flujo 37.2 MMSCFD

Calo,Co¢,Na presentss en pequefas cantidades.

Para obtener un producto con la siguiente composioidn:

COz <2% on mol

Has <4 ppm

Ha0 {7 1b/NMSCF

GHY >900 BTU/SCF  3.54 » 10" J,aY

Las curvas resulgnnle; de costs de procesc Va, % de COz en la
allwaniscion son una prueba clajo oy la silclancia da las
wewbrenas pasw wndulzamlento de gas. S oniavae que el coglo
de prucesn por mambranas tienr un wakimo an 30% en mol de CO«
en la alimeataclen, caoan o cual también el maxinmo
requerimienlo do &rea ocurre on el mismo punto.

Si se requiere un alto retorno de la inversidn las membranas

son la opciédn adecuada.
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CAPITULO I1I

%.0 PLANTEAMIENTO GEHERAL.

3g reauviere endulzar una corrfente de {0 MHCFD de ¢as amargo
3 las stgulentes candiclanes:

0.25 grenos de HiS / 100 CF v 0,06% en peso de COz.

La composicfén quimica del gas amargo es ia siguientes

COMPONENTE % HOL

AQua 0.0740
Bioxido de Carbone 0, 0600
Acido Suifhidrico 0.1000
tatano . 88,807
Etano 0.77380
Prapano Q, 1600
{-Batana 0.0300
N-Butano 0.0300
N-ilexano 0,0200

S8 ocuunta con equipo de proceso qua fue utlilzado en una
planta Jda endulzamiento de gas que utiiizaba una sol. de
diatanclanina de 168 GPFM al 30% et peso como wedio endulzante
Este equipo endulzaba una corrlente de gas de 14.4 WUCFD cuya

composicién quimica es ia s{igufente:



COHPOUENTE % EN 0L

Agua 0.170

Bioxido de Carbono 3.400

Acido Sulfhldrico 1.492

Hitrogeno 0.412

Hetano 69,362
Etano 17.363
Probana 10,620
{-Butano 1.3650
N-Butano 3,5280
1-Pantuno 0.7600
H=-Fantano . 0.8830
t-Haxano 0.2070
H-Haptenu 0.2500
H-vetann ’ 0.0330
H-ttonana ' 0.0040

Por medio del sigufente estudio se tendré que dacldlr si el
gquipo existente es utllizable para la nueva corriente de gas
amargo, nodifleable o que eguipos se tendran qua cambiar
utitizando Lalances de materla v energia, asl coma

dlmengstonamiento de qulpa,
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Con al Analisis scondmico conclulremus si el
raacondiclonamianto es economicamente viable & si tendremos
quo optar por nuevos procesos de endulzamiento tal como los

que utllizan mewbranas como medic de separacidn.

3.1 DESCRIPCION DEL PROCESO A LAS CONDICIONES DE OPERACION
ORIGINALES,

El princlpal objetivo dol sistema de endulzamientu du gas y
regenuracien de amina ¢s eliminar el HaS y el COz de |la
corriente de gas natural quo proviene de la wsalida de un
paquete da compresidn y do la lines quo va a la entrada da un
deshidratador.

Debido a que I» tomperaturg de |la solucién ke incrementa en
la torre de absorcidn, es escenoial que el gas sea aenfriado
antes deo entrar a la torra endulzadoras.

El gss y el condensado del enfriador de gas son separados en
un depurador y el condensado retornado al! drensdor de
saparador de condensados,

El gas que proviéno del enfriador entra a la torr; de amina
por @l fondo, abajo de la seccidn empacada y fluye en forma
ascendents a traves del empaque a contracorriente con la
solucién de amlina; esta soluoldédn remueve escencisimente el
HeS y el COa del gas. el gas ya endulzado salo por la parte

suparifor de la torre.

31



El gus tratedo se envia de la torre de amine hacla el
depurador de amina en donde la amina que fue arrastrada se
glimlna y se regresa a la sacclen del fondo de ta torre
endui zadora,

La wmiva da atta presion (cantenlenda HzS, COz y saturada con
hidrocarburaos) praveniente dq la torrae endulza‘.ara, se envia
al tanqua de evaporacion da amina en donde las vapores de
hldracsrbure son elliuinados (a 100 psig) y rogresados al

gistema de compresion de! gas.

La awinu rica del tanque de evaporacién es enviadus al
intarcambiador amina-awina &n donde se calieunta antaos de
envrar a la columna de dastilacidn para separar y eliuminar el
HeS y wi COa,

El HuS y al CODa salen par la parte suporior da la coiuana
lHevando un poco da agua. EJ sgua se condunss wn al
condensador du reflujo de amfnae y es gueparada del CO¢ y al
Ha§ en ul wocumuiador de revlujo; el agus as bombsada da
rogroso a la oclumna do destiliacion da aunina, para condonsar
los vapores de amina que llegan a la parte suparior de la
coluuua,

Los gasus He§ y CO2 van hacia la Ilinea qua conecta con el
quanador da uaﬁ amargo, Debido al alto contenido do COz, so
requiare Introducir una clerta cantldad de gus combugtible en
la linea yue va hacia ¢l quemador de gas awargo para asegurac

la cembustian,

(A
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La amina fluye en tarma descendente v ea calentada pocr laa
vapares de amlina que praviznen del fanda de la columna por el
sistema deo circulacion de amina callente. Las bombas de
clrculacion de amina succlonan de ta parte Inferlor de la
coluana y la hombean hacia el calentador de tuego directo;
sallendo de 4ste, rejyress a la parte {nferior de la columna.
En la corriente de clreculacion el flujo es controladd para
asegurar veloc{dades optimas a traves de i1os serpentines del
calentador. La temperatura de galida del calentadar edata
controtada para proporcionar calor constante an la base de la
calumna de destiliacien,

Se mantiene un nlvel fl,0 en el fondo de¢ la columna enviande
3l exceso a traves del (ntercambiador de amina-amina el
enfriadar do amina. ¢! ¢filtra de amina, al tiltra da cacbgn
de amlna y el tanque de balance da amina,

Sa aumlnlatrs ygas dulce del slstema de gas combustible al
tanque de balance para prevanie el cantaata da !a amina con
aire lo cual podrla causgar (a degradaclien de la goluclan,

L.as bomhas prlncléales de smina pobre succlonan del tanque de
balance de amina v bombean 13 amina diractamaente a la tarre
endulzadora.

El flujo de anina 3 la tarre endulzadacra esta controlade a la
dascarga de lc bomba. Jde tal manera que una parte de la amina

purda ser regrasada al tangue de balance,



la vurre endulzadora a traves Jdel sistema de
la amina rfuye en fcrma

Lorre

La amina entra &
la

dislribucion interno de
empaque.

descendenta a traves daol



3.7 BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.

Primaro so aestablecearan los criterios ganerales de disefo
para la realizaclén del balance de materia y enargla,
A)Quinica basica del proceso.

S¢ puede congidarar que tanto en la MEA camo en la DEA el
gfrupo hidroxilo sirve para reducir la presidn de vapor e
incrementar la solubilidad del agua mientras qus el grupo
aminog proporciona la alcalinidad necesaria en soluciones
acuusas para la absorclén de guses acidos. Tanto la MEA
comw la DEA se pueden considerar quinicamente estables parque
s¢ puedar calentar a su punto normal de ebullicidn sin
dascomponarse, l.os valores de presién de vapor que #e
muastren a continuacién indican que las pérdidas do MEA serén

mayores quu para la DEA:

HEA DEA
peso mulscular . 61 105
prasion da vapar 9100°F 0.03 0.00014

La efectividad dv cualquier amina para absorber gases acidos
s debe &« wu alcalinidad. La magnitud de este factor se
flustra eu s vigura que muestra los valares de pH en curvas
de andlisis volumdtricos para soluciones de diferentes aminas
de aproximadamente 2N cuando son neutralizados con COa.

Tal y como se mencliono anteriormenta, es posible desorber el
§88 4cido de la solucidn de amina cuando a ésta se le eleva
ta temperatura en el rango de 240 °F a 260 fF madiante la

apticacién de caler.
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B) Egpauciticaciaones de 1a alimantacion v da log praductos.
Lus caractavisticas operaclionales del procaso, permiten

tralar gas amargo con una conteéntracian pequefis o nadiana de
jasey acldos, aproximadamente un maximo de 25% COs vy 25% en
mol de HaS.Las especificacionas da Ina productos mas
estrictas de 0.25 granos H25/100 ples cublcos estendar v
0.03% en peso de Clz se obtlene can Iz dietanolsmina cuanda

se opera por encima de 500 psig.

C) Cancentracion resldual da gas Acido en |a amins pabre vy

relacion de vapor d& agotamiento.

Un pardmetro que camunmente 3e utiliza aen la {industria de

tealamiento de gea amargo pars expresar el calor dado al

raganarador 23 la relaclon de vapar de agotamiento axpresada

en Ih ds vapor/gal de soluclédn da amina circulada,

Lus ocorrelsclones de la fiyurs | pueden ewplearse para

sotuciones da DEA.

Se recomicenda que ia solucion ds amina sea roegenarads cowmo

maximo haste 0.1% moles de gas scido/wol de amina don el tin

ae minimizar los problemas de corrogfon en la plente.
ixtacién de vapor dabe sa¢ tal que ocumpls con el

requerimienta de s amina seganscwda. Normalaente wsw smplea

Ma 1.1 a 1.2 Ib vapar / gal de solucica.

Para adayurar qua la desorcidn uz los gases acldos swe efectue

¢n @) reganerador de DEA v no en el rahervidor, 1a ralaclon

iz
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da reflujo dabe estar en el rango de 3 a 1 |b mol de agua/lb

mol de gas acido.

D)Concentracién maxlma y absorcion neta de gases dcidos.

Con @) - fin de determinar la concentracién nadxima de gas Acido
en soluciones acuosss de amina, es necesario disponer de
datos de equillbrio, Una amina que ha reaccionado
parciaimente con uno de los componentes del gas 4acido
ejorcerd una presion de vapor iqual a la del otro gas aoido.
Por ejenplo, si parte de la amina reacciona con COa2 existira
una presién parclal aparente de HaS sobre ia solucidén . Lo
inverso también es verdadero. Los datos de equilibrio se
oncuentran graficados mediante datos que se han obtenido
experimentainente. Se tienen datos para soluciones de DEA de
presién parclal de equilibeio del €Oy y 28 vi. wa) COwmal
DEA y wol HaS/ mal DEA cuando smbos selutos estan presentes
en la 8olucléﬁ.(fl¢. 2 a fig. 9del angno).

Para otras temperaturas se puede Interpolar en la graficas
por lntofpullolén logaritmica. La concentracisn de gas 4Acido
en la solucien r;ca a la salida de! absorbador se toma como
70% de la concentracién en el equllibrio o bien, puede

fijarse una carga maxina,
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Se recomienda una carga maxima en la solucion rica de 0,43
moles de gas acido/ mol de MEA para cuando se emplean
saluclones alrededor de 20% en peso de MEA y de 0.4 para
soluclones do DEA al. 25% en peso o menos. También se
recomienda que la cantidad neta de gas 4cido absorbido
(plck-up) sea de 0.3 a 0.4 moles de gas 4scido/ mol de amina
cuando ge apaera con soluciones de MEA o DEA bhasta 25% en
peso.

E! pick-up es la diferencia entre la max{ma concentraclén de
gas acido en Ja saluoidn rica (fondo dgl absarbedor) y la’
concentracion residual en la solucidn pobre (Fondo de la
torre regeneradara).

El proceso SNPA-DEA que emplea soluclon de DEA en el rango de
25 @al 30% en peso, puede absorber gases 4cidos hasta una
ralaclén de 1 a 1.3 moles de DEA/ mol de gas &oido, slempre y
cuando la presién del gas 4oldo alimentade a la planta sea

alta,

E) Concantraoion de 1a solucidn de amlna.

La seleccién de la concentracion de amina es completamente
arbritaria v ygeneralmente se escoge sobre {a base de
corrosion y aexperiencia en opaeraciédn. Las soluciones de DEA
empleadas para @l tratamiento de gases de refinaeria tienen
concentraciones que varian de! 10 al 25% en peso, alentras
que para la purificacion de ga3s natural, las concentracliones

van dal 25 al 35™ en peso.
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Es de notarse que al incremento en la concentracidn de amina
reduce la cantidad de solucidn requerida para absorber los
gasca 4cldas y de aht el costo de la planta. Sln uabargo, al
efecto no es tan grande como se espera, debido 2 que la
presién de vapor del gas acido es mayor en soluciones mas
concenhtradas para relaciones moles de gas Acldo/wol de amina,
equivalentes. Es decir, cuando se pretende absorbar la misms
cantidad de gas acldo con menor cantfdad de solucien, al
incremento en la temperatura sera mayor debldo al calor de
reaccion, ocasionando que la presion de vapor del gas 4doldo

on la solucién aumente,

F) Temparaturs

F.1 Absorbedor.

La tamperatura de alimentacién de la solucién de amina pobro
al sbsorbedor debe ser 10°F mayar que lu del gaa amargn que
entra por el fondo de la torre para avitar condanssoidn de
hidrocarburos y la subsecuente formacién de espuma que se
producird especialmante s! la corriente gassosa esta himeda.
Normalmente la soluolén pobre se alimenta en un rangoe de
100-130"F,

Cuando el contenido de gas 4cido en el gas amargo as
alrededor de 1X , !a cantidad de soluclén para efectuar la
puriticaclén es pequelka y la mayor parte del! calor de

reaccidn se va con e! gas dulce.



Purs corslantes da gas que cantlienen grandes praporcionas de
gaus acldo tarriba de 5%), normalwante sa roquierd una gran
cantidad de solucién por 1o qua ésta sl llevarse
gscencluluvgnte todo el calor de reaccidn enfria @l gas que sa
4uta puriticanda., En este caso la temparatura de salida dal
gas dulce se supone igual a la de la solucién pabra.

F.2, Ragenerador da DEA.

La soluciédn de amina rica debe allmentarse al regenerador a
i70-200°F. Este rango requiere menor cantidad de ocalor del
que os posible transferir de la soluclién de amina pobre
caliente que sale del tondo del regenerador.

Genoralmente la solucion pobre deja el regenerador a una
temparatura entre 240 y 250°F, sienda la maxima tesperatura
de salida 260°F que correspande a8 una presidén méxime en el
fondo dv la torre regeneradora de 21 psig. a temperaturas
mayorus, la MEA y la DEA tienden a degradarse.

F.3. Reharvidor.

Generalmente se emplea vapor saturado de baja presién de
aprokimadamente 45 a 55 psla (274-287°F), Debe evitarse que
la tomperatura del vapor de agotamienta sea supevior a 298 °F
para pravenir que las paredes de los tubos esten expusstas a
altas temperaturas. Se aconseja rastrear las temperaturas del
v3gar para asegurar que no exista sobrecalentamiento. EI
subrecalentamiento puede eliminarse inyectando vapor
condensadc en I3 linea de vapor de bajla presion que va al

rehervidor,
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G. presion.

G.1, Absorbedor.

El absorbedor puede oparar an un rango amplis ! i 1ida yua
va desde la presien atmosférica hasta {200 psig drpendiendo
dal des£$no del gas dulgse, Si @l gas ve a emplearse como gas
combustible, la torre pusde oparar a 60 o 30 psig minimo, Si
se requiere ¢ua @l gay cumpla con la especificacién de 0.25
grancs/100 {t“standar, sa vecomienda apecar por arriha de
200 psig pe:u 4l caso an que se trsbaje con MEA y 500 palg
cusndo la suiuuidén emplcada sea DEA,

G.2. Reganeraior.

La presion du operacién da #sta torro asta en funolon do la
precién de aentrega requarida del gas dcido an liwites de
bateria. Normaimente ¢l rango de operacidu ¢s da d a 20 psia
(domo). Aunque la mejor regeneraclon de l|a sclucldén we
obtiene a wayor presién debido a gquoe so incrementa la
temperatura del fondo de Ié torre y con d4sto se logra una
mejor desorclen, especisimente de! €Oz, aumanta la corrosion
y degradacidn de la amina., Por lo tanto la presidn en el
fondo del regenerador no debe exeder dv 21 pEig que
corresponda @ una temperatura de 260°F.

se consldera una calda de presicen en la tarre de 4 psi,
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CALCULOS PARA EL BJLANCE DE MATERIA Y EMERGIA EN LA PLAMTA
EMDULZADORA DE GAS EN LA PLATAFDRIA. DE ABKATUN (SONDA DE

CAMPECHE),

-Corriente de entrada al absorbedur (1),

Componente p. molecular % en mo! ibmol/hr
Agua 18 . 0.170 2.25
Coa 44 3,409 45.08
Ha§ 34 1,482 19.73
Metano 16 50,382 765.0
Etano 30 17,363 229,84
Propano 44 10.620 140,44
i~Butano 58 1.365 18.05
n-Butano 58 3.528 47.33
i-Pentano 72 0.758 8.2
n-Pentano 72 0.883 11.87
n-Hexano a8 0.207 3.083
n-Heptana 100 0.250 3.3t
n-Octano 114 0.053 0;70
n-Nonana 128 0.004 0.05

p. molecular promedios 26,45, s.gr. 0,8783
Densidad del aire 0.067 lb/fe”.
: ]
. . g ft -
Flujo total: 13.217s10 i ® 0.8753 % 0.067 —— L]

7.76910% ib/dla.® 32,333 Ib/hre 1322.41 ibaol/hr,

Tamperaturat 100°F Presion 1 1014.7 peia,



[)CALCULO DE LA3 CONCEMTRACIONES RESIDUALES EMN LA SOLUCION
POBRE DE AWINA.

-cilculo de la relacisdn de alimentacion;

R= lbmol/hr de Ha3 R#19.73/,45.08 = 0. 44 Ibmol HaS

fbmol/hr de CQz2 lbmo| Coa

Con @l valor de R v nara una relacién de 1.1 |b de vapor / gal
de golucion de la fig., | del anexo obtenemos:

Concentraclon residual:

727,27 granos de COz/ gal de solucion

36,36 granos de HaS/ g¢gal de solucléﬁ

Las concentraclones reslduales expresadas en relacidén mal

son:

[
lbmol HasS «136.36 granos HaS 7. 481 .I: 1 ft
b mol DEA gal de sol tt (0.97)(62.4)1b
- - -
1 Ib Ha§ {ibmal HeS 11b sol, 105.14 b DEA
7000 granos 34.06 |b Has 0.3 ib DEA lbmo!l DEA
L—- - -

temol HeS/lbmal DCA = 0.0066

De {gual forma obtencmas:

tbmol 2Ja2 lkaol DEA: §,102
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Ca totals Ca HaS + Ca COz = 0.0086+0.102= 0.10868 Ib mol gas
acida/mal DEA.

2) Checar las especificaciones dadas para 2l £3s dulce vy la
solucién pobre que no excedan las condiciones de equilibrio en
el domo del absorbedor.

T«110°F (temp. da entrada de DEA y sallda de gas dulca)

ps 1006 psia (se considera una caida de presién de 10 psi)

El contenido de HaS en el gas dulce debe ser de 0.25
granos/ 100 te? st g

0.25 granos 1ib , JbmolHas | e .

100 ¢t° 7000 grsnos 34 1b (0,0858)¢0.087)1b

28.45 1b
tbmo! gas dulce

s {]4.6 » 10™ 1bmol Has
ibmol gas duice

Pparcial de HeS en o) gas » 10058 4.8e-6« 0,0048

La presion parcial de HaS que estaria en equilibrio con
solucien de DEA que cantenga 0.0066 Ibmol HaS/lbmol DEA y
0.102 |bmal CO2/ib mcl DEA & T#110 °F ge obtiene por
extrapoliacidn en las graflcas de equilibrio. El wvalor
obtenido aproximado es: 0.0008 psi par io que se cumple con
las especiticaciones de y¢as dulce.

3) CalCULO DE LA TEMPERATURA DE LA SOLUCION DE DEA EN EL
FONDO Di LA TORRE Y FLUJO DE DEA.

8¢ hara un balance do eateria por lo que se necesitan los
sigulentes dalos::

-aHe2713 BTU/!bL ce 102 ~tHa=717 BTU/tb de HaS



por lo que el calor de reacclon total seri:

o 713 81U

aiox |0:03409 tbmo) €Oz
*“ T mol gas amargo

ib COz

717 BTY_
ib Has

0.01492 tbmol HaS |
lbmol gas amargo

AHez 1434.19 BTU/lbmol

gas _amargo

, 44 _1b COz
Ibmal €Oz

w34 1b HaS
ib mol

]

la capacidad calorifica de la soluclion de anlna st

Cps 0.9 BTU/Ib so! °F para una sol. de DEA al 30% en pesol

0.9 BTU ib sol

Cp' [ ]

105. 14

1b DEA

1b sol °F

0.3 b DEA

Cp= 315.42 BTU/lbmol DEA °F

-Cp medio del gas de 100 - 110°F

Cp = ICpin i

Ib mol

DEA

= 315,42

donda Cpi® Cp de cada componants ¢n el ¢as

K2 fracclon peso de cada componente

Con los datos de Cp del apendice obtenemos:

Cp=0.48 BTU/1b °F

Tomando en cuenta ¢l calor qua toma ol gas al
de 100 a {10°F tenemost
Q= CpuAt= 0,48810825, 48 {27 BTU/1b mol deo yas

48
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Datiniando una variable R cemo molzs de DEA circulada por wol
de gas amargo., Usando la varisbie R (la winima clirculacién de
DEA requerida para remover 2| gas aoido dal gas amargo) un
balance do calor alrededor dael absorbedar es:

RU315.4204L1+ 127 = 1434.29

de dondes Rs 4,14/4t,

El siguiente paso as suponar tomperaturag de manara que las
presiones parciales de los gases 4cidos en @l gus sean
iguales a ias calculadas:

Pparcial HaS= 0.01492% {015= {5 psl

Pparcial COa= 0.03409% 1015= 34,6 pgi

Prueba 1. Ta = {65°F (temperatura de salida de la soluclen
rical.

R= 4,14/(185-110)= 0.092 noles do DEA/nol da gas axargo.

Los constituyentes individuales de concentraoidn molar un la
DEA serén:

COz: 0.102+0.03409/0,092= 0.4725 moles COz/mol ds DEA

HaS: 0.0066+0.01492/0.0923 0,1687 molas NzS5/wol de DEA

Ibmol gas dcido/lbmol DEA= 0.6412

Bajo estas condiciones las pruslones parclales gun:

A 122°F- 50°C- 582°R A 212°F 100°c s582°R
COz2: 15.64 psia 147,91 psla
HaS: 7.94 psla 31.62 psia

155 F= &15°R 112 F = 570°R



Para deteraminar las presiones de vapor a 185°F interpalar da

acugrdn cont

l.n Pparcial COz3ln 15,84 ¢ In 147.81/15.84

In Pparclal COa= 3.8397 por lo que Fparclal COa2= 46.51 psia.
de fgual jorua para HaS

In Pparcial HaS= In 7.84 + 0,4822(1n 31.62/7.94)

In Pparcial Ha8= 2.74 Pparcial HaSs 15,46 psia.

Comv a la toemperatura supuesta do 155 °F las presiones
parciales para H28 y COa gon wayores quo las del gas de
ontrada, se supone una teuperatura monor,

Pruzba 2. tas 163°F,

Ra 0.0862 wmoles DEA/mol gus amargo.

COa: 0,102 + 0,03409/0,0962+ 0.466

HaS: 0.0066+ 0.01492/0.0862= 0, (615

De las fig.25, 28, 27,28

{12°F 212°%F
P €0z psia 7.9 89.12
P HiS psia 5 25.11

por intarpolacion obtenemos a 153°F:
Pparcial COas 24,21

Pparcial HaS® 10,54
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Inteipnlando entra 155 y 153°% obtenemas:

Pes (L5 (I (15/15.48))/70In10.54/715,46))u2s 183,12

Tur 1b5¢ (In (34,6/46,51)1)/¢In24.21/486,51))u2= 154

Cowo pusde obsarvarse el CO2 es el que controcla y por la

tanwto Iy temporatura de salida de la DEA rica serd do 154°F

por lo §ue tenwnos:

R 0.Q84 woles DEA/ mol! gas amargo. y log cunstituyentes
individualus saran:

COus 0.465 wol CDa/ mal DEA

HiS: 0.1683w0i HaS/ mal DEA

0.63 uol gus 4oido/mnl DEA

E¢tz rolaclén ceprosenta la rolacién de amlny‘quu‘requorlrll
una torrvae Inflnita para cumplir con las especificaciones de
roparacidn, dubldo a éste , se tomard una aproxinecidn del
TO% du la concentracién de uqullfbrln par lo quo se tlene:
. 0.6200,7%.0.4442 lbnol .gas dcidoswal DEA

0.102+0,03408/R3X

0.00G5+0.01452/R=Y

Xe¥e 0,4312

Rusolviendo las tres ecuaciones anteriores obtensnos:

Rz &, 1473 mol DEA/mal gas amargo.

X* 0,3333 moi COs/mal DEA

Ys 0.1078 mol HaS/mo! DEA

Total: 0. a4l) mol gas acido/maol DEA (éarga méxima)
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Por lo que 8l pick-up es:

0.4411~- 0,1086=0,3325 mol gas 4cldo/ wol DEA

Ib gas &cido/hr= (19,73 mol 1125/hrr34.08)+(45.08%44.01)=
2868.37 Ib gas acido/hr

lbmol DEA/hra(64.81 1bmol gas A4acldo/hr)/(0,3325 Lbpol gas
acldo/mo) DEA)= )95

Ib DEA/hrs 195#105,14= 20493.6

y como se¢ emplea DEA al 30% en paso:

th sol/he= 20493,8/0.3s 68,312 convirtlendo a GPH:

68,312/8,5 (lb sol/gal)w60s 134 GPH #1,25 -|158 GPH

Corrigiendo la temperatura do salida do Ja DEA con Ja nueva R

obtenemos:

Taw 1434,19-127/0.1473(316.42)+110s m

4)COMPOSICION DE : DEA POBRE, DEA RiCA Y GAS DULCE.
Cooposicisn de ll.noluclén de DEA pubre:
lbmolDEA/hr=195#1,25% 245

lbmolHaS/hr= 0.00664195x1,2521.6

IbwolCOa/hr= 0,102018581,25524, 66

lbmo!Ha0/hr= (68,312-20,496.6)%1,25/18= 3320.5

A este valor hay que agregar la cantldad de agua que es
srrastrada en @l gas dulce, Conslderando una calda de presldn

de 10 psl en e} aosorbedor, resulta una presion en el doamo
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dal absarbedor de 990 psig a la cual daberd calcularse el
agua de saturaclon de los hidrocarburos:

T=110 F Pvs (D05 psia

tbmo 10/ tbmol H.C.sPvap Ha0/(Pr-Pvap H20)

Pvap a 110 F = 1,274 psia

por {0 que sa obtiene:

1.274/7(1005-1,274)= 0.00427 mol Hz20/mol H.C,*(1322,4-67.06)
tbmol H.€C./hc= 1.894 lbmol H20/hr

lbmal Hz0/hr en ta s0).pobres 3320.5+1,594x 3322.1

(8)

Cowmposicidn do la soluciédn de DEA pobre:

lbaal/he W% mnal
H2§ 1.6 00,0400
Coa 24,06 0.6800
DEA 245 6.800
"Hel - 3322.1 92,44
total 3583.56 100

Peso molecular promedlo: 23,79

Ftujo totals 23,7943593.56> B85,480.8 Ib/he

Y



-Composicidn del gas Julco:

HeS: Ib mal Ha$

2 0.0000605
Ibaol HaS + (1257.8 + 1.534)

For 1o quas lbmol HaS= 00,0063

CO2: {bmc) COa= 0,0006(¢lbmol C02:1259,2)

lbmal C0z= 0,758 lbmol H20= 2,25+1,594=3,8a4




COMPOSICION DE GAS DE SaLIDA DEL ASSORBEDOR (GAS DULCE) ¢

~
-

)

Componunte
Agua

Cug

hal
letano
Eluno
Propano
i~Butano
n-Butanu
i-Fentanu
n-Pentano
n-Hexana
n-tlaptana
n-Octeno

n-Honann

P
18
44
34
16
30
44
808
1]
72
72
86
100
110

126

molecular

% en mal
0.306
0.050

0. 060008
62,508
18,301
11.193
1.439
3.772
0.730

0.930

peso wolecular promedio: 25,38

Flujo vavals 1,264,8u25.36s 31,826.44

ib/h

Ibwol/hr

0.0063
785.0
229.61
140,44
18,08
47.33
9.92
11.87
3,93
3. 31
0.70

0.68

St o et

lbmal/hr

1,264,686

r

e
i~




Composicién de la salucidn rica de bEi:
Por balance de materia en ¢l absocbedir se tlene:
lbmal HaS/hr= 19,73 + {,6 - 0,00683 + 21,323

lbmoi CCa/hr« 45.08 + 24,86 - 0,756 = 69,184

COMPOSICIOH DE LA SOLUCIUN RICA DEA (3)

ib aocl/hr % nol
Ha8 21,323 0.58
COa 68,184 1.89
Ha0 3320.5 90,82
DEA 245,00 6.7
totsl 3,6566.00 100%

peso moiecular promedios 24,42

Flujo totale 3,656 & 24.42 = 09,282.4 ib/hr

S)CARGAS TERMICAS DE: INTERCAMBIADOR AlIINA-AMINA,ENFRIADOR DE
AMINA, REWERVIDOR Y CONDENSADOR.
-Temperatura deo Ila soluclén pobre a la salida del

intercamblador DEA rica- DEA pobre:

i

14,2624 [bhe AHisumci s

Ts 139%F \
! - T, sa%f

e Wl

53 15,4908 vhe
12500 f



Par un balance da aenurgla én lu solucian rica se tianagt
Queaz MiCp(Ta=Te) si: Cp 8135°F= 0.4 BYU/Ib°F
Cp 9180°F=n.u2 BTU/IbF
’

Qs 89,282.4 Ib/hr & ((0.9+0,0211/2 BYU/IL°F » (180-133)°F

Nu-as 3,331,126.3 BTU/hr

Balance de Energia en la galucidn pohire:
Q=HeCp(Ta~Tu) sl Cp 9257-200= 0.68
3,331,126,3/85,490.8=0.85(257-T4) par lo quui
Teu216F

-Carga del anfrtador de DEA pobre:

)
RGUA DE LnFRIANINIG

i

wana wie /71 g,
. L! ****** -y
- b}
T2 6% | 1,2 HEF

Nonfs 85,480,80(0.683)(216~110) Qenr= §,427,383 BTU/he

-Carga termlca dal Rehervidor del! Ragenerador.

T= 257°F Avap B30 psig= 928.2 BTU/Ib s.gr.® 0,985

-
1.1 1b va 89.2682.4 |b 1re?

Qroh oaTsaT. | [ Tfr} [’ T585%62. %)

ﬁ.ae gal [eze.: BTU

te? 1o

] = 11,093,814,068 BTU hr
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-Calur que entra al reganerador con la solucidn ricas
Qaz=(09,282.4 tb/he)(Cp){180-Ta)

la Ti puedo escogerse igual a la de la entrega dal gas acldo
en limites do baterla:

Cp= 0.83 BTU/ILOF

Qa=(69,282,4)(0,93)(180-100)= 6,642,610,6 BTU/hr

~Calor que sale de} regenarador con la salucién pobre:

Qr= (85,460.8)(0.93)(257-Ta)= 12,482,511,7 BTU/hr

El calor nucesarlo para desorbaer el gas dcido de la soluclén
rica as igual al calor de reaccidn de los guses dcldos con la
amina:

AHu= 334,19 BATU/Ibmol gas amargo # 1322.41 lbuol/he =

1,896,887, 28T/ Hr

~Carga lurmlica del condensasdor.
Se oktiene haclendo un balance global on ol regenerador de

.

DEAL

r—-—~(i?_—~b0dus=dg
/’A‘\\ Qc

¢—-—— (Jreh

(s

v Of



Qa4 Qeoh = OQF v Ata v JC despejando Qa:
fles (¢ Deob - Q¥ = AHg sustituyendo:
(le«6, 54:2,010.8 » 11,053,814,.0 - 12,482,511.7 - 1,896,587.2 =

fles 3,357,3256,9 BTU/ hy

8)CONPASICIONES EN: DOHO REGEHERADQR, SALIDA DE CONDENSADOR Y
REFLUIO,
~Temperatura en al domo del regenaerador:

be un balance de materia se ohtiene e! gas Acido absorhido:

______d)___* ns e
‘ ] 0, 4
s

.
thasl fhir
Jomomes {0 REFLY
6 2130 ¢ #,0 REHLUZ0
€0, 81104 ——— .0 REROSICIN
DER 265 L
I,o 3320.5
3Ls6
N
™ tchike
s 1.4
g G
PEN 24%
Wy Lt
1993.3



£} calenlo de ésta temperatura invalucra la suposicidn da una
temperatura un el domn para encontrar ta composlicidn de esta
cosrriente y asil calcular la carga termlca dJdel condensador
para conpsraria con (o (oarga del condensador), ya calculado
antariormente; si estos valores son lguales la teaperatura
supuesta es la corraecta.

sl T= 238°F P°Ha0s 23.32 psia Pr= 29.7 psia,

Xumos 23.32/28.7 = 0,785

ibnol Ha0 : 0.785
tbmol Ha0 ¢+ lbmol HaS ¢ Ibmol COa

Ibmol Ha§ ¢ tbmol COz = 19,723 + 44,324 = 64,05
Ibmo! Hz0= 233, 846
De aqul obtenemos la slguiente tabla:

Coupousliclién an el downo dael regenerador:

' tbwol/hr Ib/hr t. pesc Cp Cp mezcla
Has 19.723 670,58 0.098 0.248 0.024
Coz 44,324 1850.7 0,285 0.220 0.083
HaO 233.84  4209.3 _ 0.616 0.456  0.261
Total 297.68 6630.6 0. 366

~Caloulo du la cowposicidn a la sallda del condensador:
a t= 100°F (Temporatura de entrega dul gas 4cido)y
P°H20s 0.95 Xuzo# 0.65/28,7= 0,032

lbmol/hr Halls 0.032(64.05)/(}1-0.032)= 2,117

de lo cual pbtenemos la sigulente tablas



Cempasiclen a la salida dal condensador:(L0)

lbaol/he Ib/hr t. peso Cp Cp mezcla
HaS 19.723 670.56  0.2521 0.218  0,0628
[HVF] 44.324 1950.7 0.733s 0,220 0.1613
a0 2.1173 38.1 0.0143 0,456 0,00628
Total ~_@8.18 2659, 4 0.2304

X cond @ 100°F= 1037 BTU/Ih

Considurande que no hay arrastre de gas amargo en el agua de
reoirculaclén:

(ca=B830,34€0,368¢0,2304)/2 # (238-100)+ 1037 (4209,3-306.1)

Qees 4,32 % 10¥ « Qetcaleulado)

sl T= 232"F P°Ha0x 21.5 psla Pr= 29,7 psin.,

Xma0= 21,%/29.7 = 0.7239

lbmol Ha0
tbmol 1150 + |bmol HaS + lbmol COz

= 0,7230

lbmol HaS + lbwol COa = 19,723 + 44,324 = 64.06

lbimol Hafls 162.7



Bs oequl Gbitenewos la sijgulente tablas

e s e Tan e e T dams Tda T Ve VS '

el /e [ IPTH {0 puau . }

;

it 19,723 870 5 00008 UL lan . e i

uils ad. 324 isa. 7 0.6 VIRt B PR J

e eEGE 0 edalea Ouneddocans 0,23
Tutal 228, 747 5545, U6 0,347
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Cuitsiduramdo yua uo hay sreasatra Jdu gas awsdo gu i ojgua s
FeuirLHiaulant

NE1EH845. 6800, 34740, 2304) /2 » (232-100)% 1037 {(4928.4~36. 1)

]

(et 3.2 ¢ 10Y 3 Qutealeuladods 3.3 & yo©

Pav to g e taupecaturs an af dono Jal cegeasssdes dul s

Con laz sumpnsicionss obtonidas podemos encostrar la ralacion
sy setivin que Jdebes de estar dentro dul rango de 3 a 1 lbmol
Hau/tbmul gas acldo pars una buena operacion dsal regenarador.

lomot HaO/vome) gas scldov (162,7-2,1173)/84,Q064« 2.8
| R=2.5

El agua \lotal da reposicion al ragenerador os:

2.0173¢ 1,584 3 3,71 lbmol/he.,
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CALCULD DE LA CAIDA LE PRESION EN LA TORRE ADSORLEDORA

4P = RaaFewxl,8 ¢ Rval + Ry Eup [Ro (Cs/Csl)]

Obtenivndo las valores de Jlos parametros del  empaque,
Lanamdus

Re= Q.23 3 Rv= 0,0f ¢ Res 0.0035 ; Re= 7

Css Vs [da/(du-60)1""% dande Vss tt%/sag / Area

Aruss fﬁDsza

Fs= Vs (8a)*? | Ls GPH/Area

Cefr RaRa)

Sugtituyundo valores obtenemus:

Cesx 0.1494

Fsv 1.19
L= 5.54
Csi« 0.2

Sustituvundo estos valores en la ecuacidan da aP oLteunemos:
AP= 1.07 in H20 /7 ft de aempaque,

Alors se checard el grado de mojado del empaqua por nedio de
de i valor n obtenido da {a figura 10 si n»i nos indica que
59 aprovechara bien el empaque. st es menor se necesitard
calcular un nuave flujo de solucién, du manera quo sea

aficiente ot uprovechamtento de empaque.

61



% do INUNDACION = 100 # Cs/Csf = 74,7

Lvs (1b sol rica/hr) 7 (Jb/ft®) = 1396.85 L% s sol. rica
Con Dt diametro de empaqua y Lv obtenemos al valor da n de Ja
figura dondes ndl lo que indica que so aprovechard biap el

empaque



CARITULO JV.

6,0 DESCRIPCION DE LOS CAHBIOS KEQUERIDOS PARA LA NUEVA
CAPACIDAL Y CONDICIONES DE OPRERACION.

Al wliservar la compaslclon de 18 corriente de alimentaclon al
glatoane de endulzamjento de vad . nos damosg cuentd qua la
cantldad de fases acldos @5 claramente wanor a la cantidad do
gases Acideos contenides en |3 nlanta Jds Abkatun.

Dadas estas condiclones usaremos una asclucion 20% en pasa da
DEA., v una relaclen de | Ib vaps/gal de solucléni esto se debe
a ia poca cantidad de DEA aque se necesita para enduizar el
gas a las condiclones mam ;ltriotnu.

Los equlpas da Intercamblo y flujo du. calor van a estar
claranentya sobrados por lo que se prozederd & realizar el
balonce de materia v energle con el tIn de cuantificar las
carvas termlcas v determinar que tan sohbrades estan jos
equlpas.

Se tomaran criterlos tantoy técnicas como econdmicos pars
decidir si se camblan o se delan la: egulpaes mencionados.

En cago de ser necesario el camblo de equipos., se praceder)y &
su dlselo, tomands en cuenta los criterloa de diaefe

exserimentales dado: en lu {iteratura.

u-
[ &



4,2 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA A LAS NUEVAS CONDICIONES LE

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

~Corriente de entrada al absorbedor (1),

Componente p. molecular % en mol lbmal/hr
Agua 18 0.0.74 0.809
Coa 44 0.086 0.658
HasS 34 0.1 1,097
Matano 16 98, 807 1084, 85
Etano 30 0,779 8.558
Propano 44 0.t 1,097
i-Butano - 568 0.03 0.329
n-Butano 56 0.03 0.329
n-Hexano 72 0.02 0.218

Temperatura 82°F , 28°C presisn: B83 psia
Fiujo total s 17,847 Ib/hr p. mol. promedio: 16.25

- Condicionus del producto:

174 grano HaS por ft® standar de gas

menos de¢ 600 ppm de CO2 (0,03 % peso de COa}.



1)CALCHEN DE LAS CONCENTRACIOMES RESIDUALES EM LA SOLUCION
FOERLE DE AIIHA.

~cateulo da la relacien de alimentaclidns

R= ibwoi/hr da HaS R=1.087/0,658 = 1.667

lbwol/hr de CO2 Ijbmol CO2

Ibmal HaS

Con ¢l valor de R y para una relacion de 1,0 b de vapor / gal
de solucion de las fig, 13 y 14 obtanemosi

Cangeptragion residual:

727 granos de CO0z2/ gal de soluclidn

7% granos de HaS/ gal de solucidn

Las concentraciones residuales expresadas en relacién mol

sont

&
lEEQL“UEE“- 75,00 &ranos Ha$§ (7.491 al 1 ft
Ib mol DEA gal de sol 1t* (0.871(62.4)1b
- L. - o
1 1b Ha$8 rllbmol HsS 1lb sol. 105.14 b DEA
7000 granos 34,08 Ib Has J 0.2 b DEA lbmal DEA
L - - -

Ibmol HaS/)bmol DEA = 0,0200

De fgual forma obte¢nemos:

tbmol CO2/tbmol OEA= 0.13

Q.
w



Cn totals on H2S » Cmr C0z = €.020000, 120 0.1800 16 mal gas

acido/mol DEA.

2) Chacar las especificaciones dadas para al gas dulce y la
salucién pobre que no exedan las condiciones de aquilibrio en
el damo del absorbedor.

T=92 ®F (temp. de entrada de DEA y salida de gay dulce)

p* 879 psia (se considera una calda de presién de 4 psi)

El contenido de H2S en el gas dulca debe sar de 0.25

granos/100 (t® st

- X
0.25 yranos_ {1b " |bmo {1125 . A3 “
100 £¢° . 7000 granos 34 Ib (0.630) (0, 067) 1
16:28 1b s ] 4.03% 107° ibuol Wi
lomol gas dulcu lbmol gus dulce

Pparcial de Ha5 en el gas = 879 « 4.03 « 10™® « 0.0035 psia

La prasion parcial de HaS que estaria en equilibrio con
sofucidn de DEA que contenga 0.02 Ibmoi H25/ibmol DEA y

0.140 1ibmal C€Oa/1b mol DEA 3 Ts92 °F ¢ obtiene por

extrapolaclon en las grdficas de equilibrio. EI valor
obtenido aproximado eut 0.0007 psi por ia que se cumple con

las especificaciones de gas dulce.



) Celoiul.ay bE La TENPERATURA DE LA SOLUCIOM DE DEA EM EL
FONLD oF LA TORRE ¥ FLUJO DE DEA.

-Caleulo dol plek-up.

Fijando la carga méxima de gas 4cido en 0.4 |lbmol gas
seido/ibrol DEA:

0,400~ 0,1600=0,2400 mol gas acldo/ moi DEA

lb gas &cido/hr= (1,087 mol HaS/hru34.08)+(0,658%44.08)+=
66,35 b gas acido/hr

Ibmo! DEA/hr=¢1,755 |lbmol gas Aaclido/hr)/(0.24 Lumol gas
acido/mol BEAY> 7,31

Ib DEA/he= 7,314105.143 769

y como e eomplea DEA al 20% en peso:

b sol/hrs 768/0.2= 3,845 convirtiendo a GPM:

3,84578,6 (Ib sol/gal)v60= 7,53 GPM »1.25 =(9.4 GPH

41COMPOSICION DE : DEA POBRE, DEA RICA Y GAS DULCE,
Composiclédn de la satuclén de DEA pabre:
lbmolDEAZhy 27, 3121,25= 9.4

lbmolHaS5/he= 0,0207.31nt,255 Q,1827%

IbmolCO2/hr= O,1347,3{%1.25= 1,18

lbmolHaO/hr> (3,845-769)#1.25/18= 170,8

A este valor hay que agregar ta cantidad de agus que es
arrastrada en el gas Julce. Considerando una calda de presién

de 4 ps{ &n el abscrbedor, resutta una presion en 21  dom>



ia cual aehersd caloularse el

del absorbtedar de 879 psig a
agua de saturaci®a de 10s hidrovarburos

T=92°F Pr= 879 psia
IbmolHG/lbmal H,C.=Pvap H20/ (Pr-Pvap Hzd)

0.7529 psia
H, Cowt 1087, 4-2,069)

pvap a 92°F =
por lo que se obtieng:
0, 7423/(879-0,7429)% 0,000845 mal Hz)/mol
Ibmol H20./hr= 0.925 lbmol liz0/hr
lbmol Ha0/hr en la sol,pobre= 170.8+0.926¢ 171,725
(9)
Composicion de |a solucién de DEA pobrae:
lbmol/hr % mol
HaS 0.1875 0.1028
Che 1.18 0.6476
DEA 9.1 4.,9945
Ha0 171,728 94, 250
total 182.2 100,00

Feso molecular promedio: 22,%3
Flujo laotals 22.53%182,22 4,106.08 |b/hr



~Tanesnicion dal gas dulce:

Wedo 1b mol Has + 0,000005
Jhwo) HeS ¢ (1097, 116)

Pur bu quas Jbuol HaS= 0.0548

cOar tb CUs = 0.0003
IL da COa¢+ (17,780)

CO2: Jhual Clhz= §,32/744%0.128

fbue) Coas 0,121 Ibhmol Ha0= 0.808¢0,925s1,734

Peso mol. promesioy 16.22

63

“torrTente do Sallda del absorbedor (27, (gas dulca)
Componente p. moleculur X @n ool lbmnal/he
Agua X 18 0,1580 1.734
Coaz a4 0,011 0.124
HeS 34 0.005 0.0548
Hetanu 18 au. 866 10084.85
Etano a0 0.779 8.658
Propanug 44 0.1 1,087
i-Buvano 58 0.03 0.329
n-Butano 58 0.03 0,328
n-Haxano 72 0.02 0.219
total 1,087.:9

17,6:4.2 lb/he




Camposicidn de Ia soluciodn rica de DEA:
For balance d¢ materia en el absarbedor se tienet
lbmol He3/hre= 1.097 + 0.1876 - 0.0548 = 31,2297

lbmo) COa/hiv= 0,658 ¢ 1.18 - 0121 = 1,717

COMFOSICION DE LA SOLUCION RICA DEA (3)
' Ib mol/hr % mol
Has 1.2297 0,6725
C0a 1,7170 0.838
Hal | 170.80 83.41
DEA 9.1000 4,877
total ' 182.8400 100%

-Tewperatura de la soluclién de DEA rlcat

? 3 17,084 1W/he
2
7N
4406.1 Whr

1
—_

17,487 1w

\\-—/
q
¢ 44 i



MCpal Ta-1w) * MaCp2(T2-Ty) * ] E MaCpa(Ts-Ta) U
MiCpsit e -vai,

81 T.et. vunde To: Tempuratura base

y Tz, uJcebido a que el gas practicamente sa lleva todo sl
calus du raaceidn, el balance se reduce a:

(n= HCpaAT donde Qr= Calor du reaccion,

Qus Quizs + (nCOz

RaHzS=s (Muzs(AHsuas) o - [Muas(dHsuas) s

QmCO4s llicoa(Alicozs) Js - [McoalAHscoz) ]y

Pars sclucisdn de DEA al 20% se tienen Ilas siguientes
correlacianas:

AH » 663.71420 - 518.79873a + 1428.12508a"- 2206.831894

*uza
+ 954, 806840"

SHu_ @ 697.812 + 11.899a - 1210.5208a" + 1119.8227a° -
308, 442"

Dondu: as (lb mol de Ha2S o CO2)/(ib mal DEA)

De agul obtenemos pars HaS:

sz 0,02 . AHsu= 653,87 BTU/Ib HaS

ome 0,133 AHsse 613.84 BTU/Ib HaS

Quuaga (41.8 4 613.64) -~ (6.375 » 853.87)

Qauas= 21,481.73 diushe

Para CO0xs

as® Q,123 .  AHas 675,77

s 0,168 - aAksss €6£3.1)
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flacoze (75,5 + B63.1) - «§1.30 ¢« @78.77)

Qrcozs 14,978 HTU/he

Quz Qacoz + Quanze= 36,460 BTU/ i

Sustituvando en la ecuaclian dea balanca de enarglas

36,4607 (17804)(0,53)(T2-82) por lo que:

Tas 856°F tTemparatura de salida dul gas)

y la temperatura de la solucion da DEA aera la mlsma a la
entrads que a la salldas

Toxas 92°F

B8)CARGAS TERMNICAS Dﬁl INTERCAMBIADOR AMINA~AMINA,ENFRIADOR DE
AMINA, REHERVIDOR Y CONDENSADOR.

~Tomperatura de |a @solucieon nobre a la dalida del

ifntarcembiador DEA rlica~- DEA pobre:

1,22

Wi
400498, IV / “lmm‘.

[RORRIINE . S
T —

2 12
hew 1,2 1491

AR

5186.1 1E/e
1,2 850 F

Par un balance de enargia en la solucldn rlca se tiena
Qa-a* MR (Ta=Ts) sl Cp & 92°F» 0.9 BTU/ILOF

Co ©1:0°F=0,9s BTU/IL°F
Q2 4.1646.5 1o hr + €(0,900.9411/2 BTU/ILYF » (174-92,°F

Qa-a* 319.766.% BTU/Nhr

-~
r



Balance de Encrgia en la snjucion pobre:

0=NsCp(ToTe) si Cp @257= 0,95

319736,6/4106.1=Cpiti8T-Te) por !a ques
Tar178% . Cp @ 17 T

-Carga del eniriador de DEA pobre:

f

AGUA E EMFRIANIANIO
so1y |

aRI BonRE i

{ i

i

(0.893+0.9/21(175-32) Qenfz 310,985.3 BTU/hr

Qenf= 4308.1

-Carga termica de! Rehervidor de! Regenerador,

T= 257°F  Avep 250 psig = 911,7 BTU/ b 5.gr.s 0.985

™ .
1.0 Ib vap| [4.148.50 Ib ife
Qrehe ; { 'F% [(0.985-62.1“ ]

-4

§ai. S0
7.48 gal. rSIl.

e} M

]

ET”] s 460.381.8 3TU. hr



«Calar que entra al regenerador can la salucidn rleat
Qaz(4,148.5 Ib/hr)(Cpi(174-Ta)

la Te puade escogarse jgual a la de la entrega del gas acido
on llmitas de bateria:

Cp= 0.93 BTU/IbL°F

=00, 185.5)€0.9310174-1{00)= 288,048.1 BTU/hr

~Calor que sale del regenerador con la solucisn pobre:

OF= (4,106,1)(0,83+0,92/2)(2587-100)= 602,755 BTU/hr

E! calor necesaric para desorber el gas iclido de Ia soluclon
rica es igual al calar de reaccién de los gases dcidos con la
amina:

AHe= 36,460 BTU/hr

~Carga termica del condenssdor,

Se cbtiene haciends un balance glabal en el regenerador de

DEA:
ﬁ)—~+0des=wﬂ

Qc

Qa

4-—Qraeh




Ga ¢ Grab = GO+ 8Ms ¢+ Qe vespeianda {Qar
ez Ua ¢ droh © Q¥ -~ oHs sust{luvenda:
Qc+2d3,0%6.1 ¢ 460,281.8 - €02,755 - 36,480

Qus 1.2 o 5§ BTU/hr

6)COMPOSICIONES EN: DOMO REGENERADOR, SALIDA DE CONDENSADOR Y
REFLUJO.
-Tampératira en e! domo del! regenerador:

De un balance de materia se obtlene el gag dcido absorbldo:

ns LAY

N
‘Q) o, o

baidpiiy

—
\baol /e
mé f.2an
@, 177
DEA 8.}
BO 108
142.84

4——— N0 BEFLLIO

$——— 0,0 REPGEI CI04

\'_/’
hevol /b

| us o.u15
| to, L.t
oA .1
Ho 1.5
2.2



el oczrautle L dota duperatuls invoiuccas la auposician da ane
tomperstura wo 3! dowg para eocebtrar 1a cowposlclidn do gsta
carriante , 4ot Caleular la sacgs turmica del cundenssdor
Pera wodges b2 con e tearge Juel congensadus), ya calculsdo
antarigvmsate; sl csitos valoares saon jguales la tewgaeratura
supuesla wa la corracta,

sl Ts 23770 P°iHa0= 23.65 psia Prs 29,7 puia

Xuzos 23,65/29,7 = 0.796

lbmoi 1420
fhirol Ha0 + Jbmol H2S + lbmol CO2

= (.796

1ol Ha§ ¢ lbaat CO2 = 1.0422 + 0,537 = 1,579
lbmal Hed: 6,16
e aguf olhtelevins fa sigulente tablas

Compesicivi ey ¢! domo del regenerador:i10)

lbual/ar fh/hr t. peso cp Cp muecla
CHa3 YY) 35.430 0,208 0,250 0.052
Cla 0.53710 23.620 0.140 0.222 0.031
RS 61800 110.88  0.660 0,450  0,29:5
Lutal 7.73900 169.943 0. 357V

calcae s du la conposicidn a ta sallda dat condenszacr:
te 1UO7F (lTewparatura de entrega dul gas &cldo):
Miad= 0.85 Xuzos 0,95/29.7« 0,032

timol e Hels 0.03201,.879)/203-0,032)= 0,05



de lo cual cbtensmow 13 3iguiencs tablag

Composicien a la salida dul aondensadori(id)

lbmel /hr Ihisne t. paso % Cp mezela
Has 1.0422 38.430  0.8800  G,244  0.1300
Coa 0,5370 23.820  0.3900 ¢.212  0.0820
Hal 0,0520 , 938 Q,0150° 0,440 0.00866
Total 1,.6312 650.000 0.2330

A coud @ 100°F= 1037 BIU/ 1k

Considerando que no hay arragtre de yas asmargo en ¢l agua de
recleculaclén:

Nct3169.94900,375+0, 20300 /2 # (237-100)+ 1037 (100.944)

Qess 1.21 v 10° % Qetealouladais 1,2 1 107

For o que |3 temperatucra en el domo de @l regenserador eg =37,
Con las compaslclones obtenldas podemos encaontrar la relacloén
da reflulo que debe de estar dentro del rango de 3 a t lbmal

Hic/lbmol gas AClJo para una buena aperacldn del reuenergdor.

lomol Ha)/tbmal gas acldo= (6. 10800,/(1.5Y521a 3.86
I R=3.86

El agua total de reposlclan al regeneiador 24

Goalio v 0,60%2 = 0,497 stie ra.



COMPROBACIUON DE LA HIDRAULICA DE LA TORRE ASl COMO CALCULO

DEL DI AMETRO.

NIAHETRO DE LA TORRE:
Ibsnr da sol, ricas 4148,72 Lb/hr
Sradens(ded de la sal rica < (1,015 w 82,371)= 63.00 Ib/ee?
tb/hr gas amargo = 17,847
dasdansidad gas amargo=s 0,046 Y
fislsogﬂ (17,0847/0.0428) /36003 116,82
GPH= (4148,.72/63,.00)% (7,48/80) = 8,2
Dts 1.18 (Vlosd/Re - (GPHIW Ln Ru)'"®
Vioadsz tt'/sai [ b -~—]l/‘
E-DRCar T
Vicad= 3
Dtz 1.13 (3/Re - 8.2 Ln Rn*7?
Dondd Re y Rs son parametcoss del  gmpaque, pacs anitiios
rasching dg 1 1/2 pulgadas se obtlunen de las flguras
1} & 1S los sigulentes valoras:
Roz0.176
Rz= 0.238

fte= Q. 973

por lo qua Dtw 4,7 L,



CALCULO DE LA CAILA DE PRESION EN LA TORRE ABSORBEDORA

AP = RasFsv1.5 + Rowl. + Ra Exp [Ro (Cs/Csn]

Obteniends 1as valores de los parametros del empaque,
tanemoy

Ra= 0.28 ; R?= 0.01 ; Re= 0.0035 ; Re=z 7

Cs= Vi [60/(5L-5a)]‘/z dande Vs= itn/sag / Araea

Areas |Dt?/4

Fs= Vs (Sa)'’? i L= GPM/Area

Csf= Ra(Ra™

Sustituvendo valores obtenemos:

Cg= 0.173

Fs= 1,38

Lx 0.47

Csfs 0.47

Susti{tuyendo estos valores en la ecuacién de AP obtenemos:
4Ps 1,18 in HaD / ft de empaque.

Ahara ge checard el Jrado de mojado del empaque por medlio de
de un valor n ohtenido.de la f{gura {0 dal anexe s{ n»! nos
indica que se aprovechard bilen @i empaque, si es menor se
necesitara calcular un nueve flujo de soluciédn, de manera que

sea eficlente el aprovechamiento de empaque.

79 ol ’ . TR



% de JHUNGACIOM = 100 « Cs/Csr = 72,86

Lv= (Ib so! ricashed 7 Clbset?) = 65.85 L% hr sol. rica

Con Dt diamevro de empaque y Lv obtenemos el valor de n de la
tlgura donde: n<i lo que indlca que no se aprovechard blen el
empaque. - Se debera calcular @l nuevo flujo de DEA con la
minima relacidédn de Lv, la cual se calcula cuando n=i, con el
didmetro de! empaque y disdmetro de la torre pudémos abtener
esta miniwa relacion:

Lv (@8 graflica)s 600 tt3/hr

Ib/hr ol rica= 63 I1b/ft® « 600 ft%hr = 37,800

gpm= 75

Dt= & ft. AP= 1.53 in Ha0/ft de empaque

% inundacién= 100 (Cs/Csf)=62%

Debido & que 1a hidraulica de la torre nos recomienda como
minimo flujo de sol. para cgbtener un buen mojado 75 gpm, se

procederd a hacoer el balance con este nuevo flujo.



Cowivieesd Jde enteads ol absarbeder (1),

CompanLni p. molacular % an wol tbacl /hr
Ppus 18 0.0.74 0.809
Cow 44 0.06 0.658
a3 34 0.1 1,087
Helano 16 98.807 1004, 45
Etanu 30 0.779 8.558
Propeno a4l 0.1 1.087

J -Bavena 58 0.03 0,329
n-Buiann 56 0.03 0.329
n-lexann 12 0.02 0.219

Tunperatlure 62°F ,

Fluja toval : 17,647

28°¢

th/hr

- Condletangs del producto:

praaton: 863 psia

p. mol. promadto: 16,25

fra gravna HeS por tt? standar de gas

menas de GU0 ppm de CO2

(0,03 % pesa da CO02),




DICALCULG BE
POBkE DE Allbi.
~caleulo da e
ge dbualcln de s

ol e ds iy

K=1.097/0.858 =

velaclen de allwentacivn:

1.667

LAR CONCENTRACIONES RESIDUALES EN LA 8GLUCION

lbinal HzS
Ibmal CO%

Con wl velor de R y para una relaclén de 1.0 tb de vapar / gal

de galuctdn de lag tig, 13 y 14

Concentraclon residuals

obtenemos:

727 granog da COa2/ gel de galuectén

78
Las concantraciones residunles

san?

lbual Hes | v5.00 irancs Has

b wot DEA gal de sol

La

1 lb tiss

- -

{lbmo! HsS

grenoy da HaS/ gal de saluclon

expradadas

7,401 !
te®

1ib gol.

an

ralsoioén wol

1 et”

(0.97)(62,4)1b

105.14 1b DEA

7060 granos 34,08 Ib Ha§

0.2 |b DEA

Ibwol DEA

pu

tbmol Ha&/lbmol

DEA = 0.0200

De lgual forma cbtanemos:

lemal COa/lbmal

DEA= 0.13




Sk otatals Cw HZS + CR COz = 0,0000+9,130- Q,1600 L v 1as

acldasmol DEA,

2) Checar laa especltlcaclones dadas para el gas dulce y la
saluclon pabre que no exedan las condiclanes de equilibrio en
el dawo del absarbedar.

Tag2 °fF (temp. de entrada de DEA v sallda de gas dulce)

ps 8789 psia (se considera una calda de presidn d8 4 pat)

El canlenido de HaS en el ¢gas dulce debe ser do 0.25

granas/100 £ st o

0.25 geanas_ 1ib . JlbmolHss tt’ .
tao et 7000 granos 34 1b (0,630 (0,087 1b

ki - Y
A8.35 00 = | 4l0ar 107 lbmal Heg

lbmnl gus dulce l lbmol gac dulce

Pparcial de Ha8 en al yas = 879 ¥ 4,035 « 10°% = 0,0035 psia
La prealon parclal de HaS qua estarfz en equilibrie con
saluclen de DEA que contenga 0.02 lbmol HaS/lbwmel CEA v
0.140 lbmel COa/ib mol DEA a 71292 °F ae obtlena por
extrapolaclion en las graficas de equilibrio. EI valor
obtenido aproximado as: 0.0007 psi por 10 que se oumple con

1aa especiticacliones da gas dulce.

&3



CUHPOSACIGM NEA FUBRE, DEMA RICA, GAS DULCE

75 gal/min wd.5 1b sol/sgal) 80 min/hr) = 38,250 Ib sol/hr
38,250 b sa)/hr # G.2 |b DEA/ )b sol, = 7658 b DEA/hr
76587105, 15 = 72,84 mol DEA/Nhr,

b mol HeS/hr= 1,48

1b mo) COzvnr=s 8,47

b mal Hz20/hrw 1700

(9)
Compousiclén de la solucién de DEA pobret
lhaol/hr % wal
s 1,46 0.081
Cha 9.47 0.83
LEA 72.84 4,00
1120 1700.00 95,32
(otal 1783.33 100.00

Peso molecular promadio: 21.62

Flujo toteiy 1763.33 (21.62)= 38,582 |b sol/hr



.

~Conposicien del gas aules:

Ha3: Ib ol Ha2S

lbamol HS + (1057.113)

Par o ques lbmal H2S= 0.0548

COus Ilb COz

I e COzr (17,750)

CO2: lbumol C0a=

fbmol CQa= 0,121

lbmol Hal=

$.32/44:0,121

: 0.300005

= 0.0003

0,809+0,825=1,734

TTCoTr{ente de Sallda dal abgoibador (2),1gas duical ]
Componente p. molecular % en mol tomol/hr
hyua 18 0.1580 1.734
Coz a4 0.011 0.121
Ha5 . 34 6,005 - 0.0548
Mstanao 16 96.866 1084.,85
Etano 30 0.779 8.558
Fropang a4 3.1 1.087
i -Butano £8 0.03 0.320
n-Butano 53 0.03 0.329
n-tHexano va 6.02 0.219
total 1,097. .3
Faesc mil. oromedlor 16,22 ChSOAL L e e

o



Compuuiztan de a salucion rics de bksa;
Far balance 2 materia en el absoaorbedor sa tiena:
fomoi Ha23. hirs 1,087 ¢ §,46 - J,0543 = 2,8

lbmal Cdeches G658 ¢ 9.47 - Q12102 10,029

r‘"“* COIPOSICION DE LA SOLUCION RiICA DEA (3}
tb moi/hr % mol
2§ 2.5 0. 1400
[('H 10.028 6.5617
Hai) 1700.0 85,216
DEA 72,840 4,070
tatal 17685, 36 100%

-Tempaeratura du la salucidén da DEA rvicas

Rﬂ.em Yarhr
()2

Grmies
39,562 Wh/he

17,487 thehe

7

4
38,765 tb/he



MsCpaTa-Ta) + H2Cpa(Tz-Tui + Qg = MiCpstTe-Tu) ’
HalpoiTe-Tul,

gl TisTs dJande Tue: Tenperatura bsse

(lacnzs [Heozt Allenzs) s -~ [McoztdHacon 1

Facra goluctén de DEA al  20% sa tienan las siguientes

cavialaclunes:
Mo, ¢ G63.71420 - 518,79873a - 1428, 12508~ 2286,9316Da°
r 558, BOGHEs "
M o+ 657,612 1 11.899a - 1210 6208+ 1118.82274° -

306.402a"

Oarndis e as (1b mol de He3 o CQa)/(1b mol DEA)

Da ngul obtenemos para Hz23:

agz 0,02 . AHs«e= 653.87 BTU/lb Has

azz 0,034 o AHgs® 647,63 BTU/ b HaS

Quyizs= 22.63?.3 8TU/ e

Para G023

as= 0,129 o aHsi® 675,77

as= O.137 . aHss= 672.2

Qmcoz= 14,221 BTU/he

Q= Qrcoz + Qauas= 36,858 BTU/hr

Suatituvendo en ia ecuacidn de balance da energiat
Ta= 86°F (Temperatura de salida del gag)

y ta tamperatura de [a sclucien de DEA serd la miama a la
entradna que a la sallda:

Tokaz 93°F



5)CARGAS TERNICAS DE: INTERCAMBIADUR ANIHA-AMINA, ENFRIADGR DE
AULIA, BEHERVIDOR Y COMDENSADGR.
-Tamperatura de la solucion pobre a la salida del

{ntercambiador DEA rica- DEA pobre:

ARG

Reraa )

1z 100y

CLow

i ;.h?m FOUIE
8,580 IWhe
Y,z 2597 F

Por un balznce de enery1ra en la solucien rica se tiene:
Qa-as MiCp1TeTa) sl: Cp @ 92°F= 0.9 BTU/ILYF

Cp 8170°F=0.94 BTU/IL°F
Q= 33,768 Ib/hr # [(0.9+0.943)/2 BTU/IL°F » (170-82)°F

Qa-a= 2.78 « 10% BTU/bir

Baiance de Energls en la solucidn pabre:
Q=MaCp(Te-Ta) si Cp @257s 0.95
2. 78ES/36.562:Cp(257-Te) por lo que:

Tes179°F $o @ \7F F2 0.32

o
£



-Cargs de1 enfriader du LEA poure:

:
Gl i DE G RL
AL Gy i
ik 1 N
RISV i ‘
[ | i
, (U
Yo \

Qent= 38,562 4 (0,92+0.9/2)(179-92) Qurr= 3,05 E6 BIU/hr

~Carga termica del! Rehervidor dul Regenerador.

Tz 257°F  Avap @50 psig = 911.7 BTU/ L) 5.¢0.¢ 0,888
Qeare 112210 van) | 38,788 Ib L
I P 1 Wr (0 9889627 %) R

Z.loaagal SILTBIU | s yge 10% wrU ke
e T . 100 10 BYU ke

-Calor quz wnira al regenerador con la solucidn rica:
Qa2(36.768 1b/hr)(Cp)(1T70-To)

la Te pueda escoyerse lgual a la de la entrega de! gas Aacido
gn llmltes de balerla:

Cp= 9.93 BTU/Ib®F

. 3
Qa= 2.5 < 10

g9



-~Calor ue saie dal regenerador con ia salucldn pobre:

Qs (33,565 )(0,9370,92/2)(257-10)= 5.5¢ ¢ 10° ATU/ne

El color wecesario para dasorber ol gas sci1do de la sojucion
riosn w8 igual al calor de reacciodn de los gases acidas con la
amlbna:

shles 30,833  D0TU/he

=~Cargs varwtea del condensador.

Se ukibasie hactando un baiance glabal aen al vcugoneridor da

DERS
N
i—-————~<xl)-—-—v des=d,
‘/,0\ Oc
i
!
LI
i |
| |
| |
S St Qraeh
' Qf
Qi + Qrsh = Qr ¢+ AHe ¢+ Qo despeiando Qo
Gcs (Qa ¢« Qreh - OF - iHe gustituvenda;

Ge=2.0 » 2% ¢ 2.2 « j0 g8 » 15% - 26,585

3

dcs L2 ¢+ 1c” ETU he



6)COMPUSICIONES EN: DOMO REGENERADOR, SALIDA DE CONDENSADOR Y

REFLAIO,

“Tewperatura an el domo dal ragenerador:

bu ui balance da materia so obtliane el gas Acido absorbido:

15 =:]

ran\ ML BT B
4 P L S5

-— ......»
1ot hr
s 2.9
Wy 10,03
[EA 71,64
£ 1T

——

fPif. %

e {0 REFLUSD

P 9 FEROSTCION

El calculo de éstu temperstura inveciucra [a suposician de una
temperaturs en el some tara encontrar ba canosiclén de ests

rorzjante v oasl Cxlru.sr la cargs termiza 22l condenssdor

91



para compataria con Qc (carga del condensador), va calcuiado
antarfornente; si estos valores son {guales la temperaturs

supuasta 6s la correcta,

6f T= 248°F  P°Ha0s 29.30 psia Prs 29,7 psis.
Auzcs 29,35/28,7 = 0,9865

thinot Ha0 = 0.9865
lbacl Hz3 + lbnol HaS + lbmoi COz

tbwol Ha§ + lbmol COz » 1,0422 ¢+ 0.537 = 1,579
tbmol HaQ+= 118,66

Do squl obtenemos la siguliente tabla;

Composicion en al domo del regenaradort(10)

tomolshe  lb/hr f. pudo <p Cp wazsla
HeS 1.0422 35, 430 0,017 0.259 0.0043
C02 G 5370 23.620 0.0 0.222  0.0024
Ha0 . 115,68 2081.9 0.8723 Q. 450 0, 4375
Total 117.24 2141 Q. 4442

~Calculo de la composiclén a Ia salida del condensador:
s ts 100°F (Temparatura de entrega del gas acidol:
P°Ha0s 0.95 Xwaoe 0.85/28,7s 0,032

lbmal/hr HaDs 0.03211.5791/11-0,032)= 0,082

de lo cual obteremos Ja sfjulaente tatla:

9z



Composicién a la salida dal condensador: (13)

lbmol/hr 1b/hr t. peso Co Cp mezcla
HaS 1.0422 35.430 G.53900 T.o44 0.1400
COa 0.5370 23,620 00,3999 0.212 9.,038z0
Ha0 _0.0520 .936 0.0150 0,440 _ 0.00666
Total 1.6312 60.000 0.2330

A cona @ 100°F= 1037 BTU/Ib

Considarando que no hay arrastre de gas amargo en el agua de
racirculacion:

Qo1%2{41,08(0.444+0.2330)/2 # (249-100)+ 1037 (2081)

¢

Qci= 2.26 » 10°% & Qolcaleculado)= 2,2 » {0

Par lo que la temperatura en el domo de el rageneradar es 249.

Con las composficiones obtenidas podemos encontrar la relacién
de reflujo que debe de estar dentro del rango de 3 a ! lbmol
Hza/1bmal gas acido paré una huena operacion del regenerador.

lbmol Ha0/1bmol gas acido= (115,86 1/(1,5792)= 73.2

Debido a que es inoperable trahafar con este reflujo se
disminuira ia reiasclon de b vapors/gal sol. tanto comv sea
posiblet de manera ocue no disminuva la temperatura en al domo
del regenerador +» na 3¢ pudlesen dusaroer los gasesi esta

temperatura no debe sep vehor 5 los 23¢°F.



despues de realizar los calculos iterativos se obtuve lo
stguientLe:

con 0.52 Ib vap/gal sol.:

Qreh=2.236 e 6 BTU/hr

Qc=1.4 @ S BTU/hr

t: 239 F Fresion de vapor: 24.5 psia

Composicton en el domo del regenerador: (10):

tbmal/he  ib/hr f,pesg cp cp mezcla
H28 1,0422 35,430 0,185 0.250 0.0460
COz 0.537 23,620 0.125 0.220 , 0.0275
H20 7.2 129.00 0,685 0.45 0.3680
total 8.7792 168,00 1{,00 0.3816

por lo qugx

Qea=(1686)(0.3815+0,237/2)(239~100) + (1037)(129)
Qo= 141,782 = Q¢

Y el valor de reflujo es de 7.2-0.052/1.579= 4.5
El agua total de reposlcion ai regenerador es dai

0,925 + 0.052 = 0.977 ibmol/hr

Ahora se procedera a realizar los balances de materia vy
energta, canservando el flujo de soluclén de DEA de 168 gpm;
esto wervira mas adeiante para comparar las ventasjas vy

desventajas que se tendrian al conservar el mismo flujo,
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4')COMPOSICION DE : DEA POBRE, DEA RICA Y GAS DULCE.
-Composicién de la solucidn pobre de bEA;
Para 168 gpm tenemos:

§al b sol ain -
168 - " 8.8 gal * 60 y——= 85,680 Ib sol/hr

Ib mo} DEA/hir= 65,680 lbsol/hr » 0.2/108,14 = 163

b wol! agua/hr285,680 » 0.8/16= 3,808

Para obtener las b mol/hr de gases Acldosy con las
concentracionas residuales obtanidas con anterioridad
tepemos:

IbmolHzS /b= 0.02?!63= 3.26

ibnolCO0z2/nr2 0,138163= 21.19

Agregando el agua de saturaclién de hidrocarburos obtenida:
tbmol Hz0,/hr= 0.925 lbmol HaO/hr

lbmo! HaO/hr en la sol.pobres 3,808+0.925= 3,809

g5



(9)

Compasicién de la aolucidn de DEA pobire:

Ibmol/hr £ mo)
NHas 3,260 0,0816
C0a 21,19 0,53
DEA - 163 4,078
Ha0 3,809 95.3
total 3,996, 45 104, 00

Peso molecular promedio; 21,7
Flujo totais 21.7 #3,996.45¢ 86,733,12 lb/hr

-Composfician dal gas dulce: serd la alsma que para ¢! primer

balance, por ioc que se obtiena:

-Corriente da Sallda del absorbedor (2),({gas dujao)
Caomponente p. molecular % en wol Ibmal /hr
Agua 18 0. 1580 1.733
Caz 44 0.011 0.121
Hz25 34 0,008 0.0548
Hetano 16 ’ 9d. 868 1084.85
Etano 30 0.779 8,558
Propano he 0.1 1.097
{-Butano 58 0.03 0.328
n-Butano 568 0.03 0,328
n-Hexano 72 0.02 0.219
tots! 1,097,239
FPeso mol. preomeaic: 15,220 17,304,2 io/hr

>



Camtrsaial sy de le solucidr ries de DE-:
tor bsiasnces de Materts en el svaorbeoar se Lizne:

lemotl HaS/hr = 1,087 + 5.26 - 0.0548 = 4.3

lbwot C02shr Q.688 ¢+ 1.2 - 0.121 = 21.727

carrosICion DL LA SoL. RICA DE DER (3 l
b mol/hr % owmol !
Hay 4,3 0.107
Coz 21.727 0.5438
Ha0 3,808 95, 27
DEA 163 4,078
Total 3,897 100%

Peso mo! Promedio: 21.71 Flufo total: 86,761.78 1b/hr
~Temperatura de ia solucién de DEA rica:

310,084 I 4292

N2

[ S
06,723.12 1/
e 0%
~L,
17,847 IV
1,603
41

06,701.78 1b/he
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Con ei Balance de Energia:
MaCpziTe-Ti) + Qr 3 MaCpalTa-Te) + MaCpa(Te~Ta),
abtanlendo los Cp carrespundlentes vy sustituvendo valoras se
abtianas
Cra=0,03&%ps M= 86.733.12 Ib/he  Ta= 82°F
Cr3=0.53 Me=17,804 1b/he Ta= 92°F
Mu=88,781.78 1b/hr Ta: 92°F

806,818 + 36,460 = 94,361 + 80,707(T4-82)

0.

Taex 927F

5' )CARGAS TERMICAS DE: INTERCAMBIADOR AMINA-AMINA,ENFRIADOR DE
AMINA, REHERVIDOR Y CONDENSADOR.
-Temperatura de |a solucién pobre a la salida del

intercambliador DEA rica~ DEA pabra:

Qu:?
QLUC) ON |
i) l
86.78L.7 Ib/hr AL C Ok
AR T

e ey
1,2 2% \\\‘__’/,/
! 1= 10

i hons

86,793.1 IW/hr
1,2 291°F

caremeem - g

Par un balance de energia en la solucldédn rica se tlenet
Qa-ax MaCp(Ta-Ta sl: Cp 2 92°F« 0.9 BTU/ILCF

Co €170°F=0.94 BTU/Ib°F
Q= 63.781.73 1b/ni » ((3,9¢0,94)) & BTU L% o (170-92)°F

Dawe €.2 » 07 B1Y hr,

PE]



Balanco da Energla en la salucidén poora
Q=1eCp(Te-Te) 5i Cp @257= 0.95
6.2 « 10%/86,733, 1=CH(257-To) por lo que:

T4180°F Cp & 160°F= 0,93

=~Carga del enfriador da DEA pabrs:

¢
HAGUA DE DBNFRIANIRITO

bR le .
.23 /N L ak‘!@%ﬁﬂ%%

—-———---...'.

1, 158%

Qonvz U6,733 + (0.9340,9/2)(180-92) Qeni= 6.8 "_10o BfU/hr

~Zergd tarmica del Rehervidor del Regene:siiuy.

]

Ta 257°F Avap @50 psig = 911,7 BTU/ (b §.2r.s 0,988

Grohs |19 1b vap| 186,781.8 Ib it )
gal. sol. r LY ) J

[7.48 (LY ] St1,7 BTV + 9.62 » 10% BTU/hr
it? b



‘wélur qua antra al reganerador con ta seulucien rica:d

HasvBE, 741,78 (6,83 (170-100)= 5.85 « 10" BTU hr

oulor qua dale dal regenerador con s soluclan pobre:

e (06,733.12)10,03+0.02/2)(257-100)= 12.59 » 10° BTU/nr

i, sulor necesarlo para devorbsr el gas aAcido de la solucidn
Jiiue es tgusl wul calor de reaccldn do log gases icldog con la

talne:

allus 36,460 BTU/hr

~iurgn termica dn'l condensador.

an ubtlene haclonda un balance global an el regenerador de

HIE
e v Quube 2 1 ¢ AHe ¢ (o dospe lundo a:
o flw b eeh - O~ AHo sustituveanda:

aedLE% 4 g% 9,62 0 10% - 12,55 0 10Y- 33,460

dev Bee 4 10° BTU/ by

Lo



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

REFLUJO.
-Tempaeratura en el domo del regenerador:

De un batance de materia se ohtlene el gas acido absorbido:

Vo terE

[}
. '-)_l. he
! 1,3 b
JUS— cb__+ 1
. ISP A1
| | 1

#zilesig

—
1ol Zor
WS 4.3
¢, w12
DEA 4H)
H,0 3,808
wr

¢ W0 SEFLUG

4o §,3 FEPOS1: i0N

Ywel by

| B 3.8
j oo
bEA 263
LU

1994.4

El cdlculo de ésta temperatura {nvolucra la suposicion de una
temperatura en el domc para encontrar Ja composicisn de ésta

corriente v asi calcular la cearga termica Jdey rondensac:s



para compararla can Qc tcarga del condensador), ya csiculada
snterfacmentey w1 2ategd vatorea son lguaitsa la tanparatura

tuptueasia w3 lu sarrecte.

sl Te 249°F. P°Hz0= 20.26 psla Pye 29.7 psia.

Yuza= 29 206/15.7 = 0.98

lhnol H20
{bmol Ha) + tbnmetl HaS + tbmol CO2

= 0.36

lomol HaS + lbmo! €Oz = 1,0422 + 0,537 = 1,878
{bmol HH20= 106,72

De aquil ohtenemns la sigulente tabla:

Compoglelan en ¢l domo del regenersdnri({0)

aub /e Ib/hw fo paad  OCp Cp mezcla
2 1,0422 35,430 0,017 0.260 0,004
Cou 2.5370 23.620 0.011t 0.23 0,002
Hal) 106,72 1920.86 0,979 Q.470 0,455
Total 108.3 1979.84 0.4624

-Calculo de la composicien a la sallda del condensador:
& te 100°F (Temperatura de entrega del gas acldost
P°Hale (., 85 Kuzr 0,.95720.7« 0,032

tomstshr He0x 0.032(1.579)/(1-0.Q032)= 0.052



de lo cual obtenemos |a sigulente tabla:

“Conposicldén a la salida del condensador:(ia)
tbmol/hr Ib/hr t. peso Cp Cp nezcla
Hag 1.0422 35.430 0.5%00 0,244 0.1400
Coa 0.5370 23.620 0.3%00 0.212 0,0820
Ha0 0.0520 . 936 0.0150 0,440 0,00868
Total 1.8312 80. 000 0,2330

A cond @ 100°F= 1037 BTU/ib

Considerando que no hay arrastre de gas amarqo en e} agua de
recirculacion:

Qc1#1,979.944(0.482+0,2330072 » (237-1001+ 1037 (1920)

Qes= 2.4 » 10° = Qctealculada)

Por 1o yua la temperatura en el domo de el regenerador vs 249,

Con las composiciones obtenidas podemos encontrar la relacién
de reflujos

lbmal H20/ibmol gas acidos (106.88)/(1.5782)= 67.8

El agua totsl de reposicion al regenerador est

Q.925 + 0.032 & 0,977 !tmci‘hr,
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CAPITULO V. REACOHCIONAMIENTO DE EQUIPO PARA LAS HULVAS
COHNICIONES DE OPERACION.

Ds los balesnces tanta de materia cowo de energta obtenidos en
los capitulos anterlores, se procaderd a dimanstanar &l
equlpo con ayuda de las slgulentes ecuaclones sinmplificadas
prusentadas por Jones para plantas da endulzamiento de gas
por medlo de aminas:

IHTERCANB IADORES DE CALOR:

BTU/HR AREA DE TRANSFERENCIA FT2
REHERVIDOR 72, 000%GPH 11, 3¢GPH
INTERCAMBIADOR
AMINA~AMIHNA 45.000*GPH 11.258GPHM
ENFRIADQR’AMINA 15, 000%GPYH 10.24GPH
CONDENSADOR 30.000%GPHM 5.24GPH
BOIBAS: ‘

BONBA DE RECIRCULACION HP= GPM » PSIG » 0.00065
BOMBA [EE REFLUJO HP= GPM = 0,36

80heA TE BALANCE HP= GPM » 0.06

TAHANQ DE TANQUES: (EH PULGADAS)

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

GPH Dl1AH-LONG DI1AH-LONG D1AM-LANG biAM-LONG
100 60 192 42 96 60 182 48 89
=00 B4 L35 20 3 4 LEE a0 94
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MATERJALES DE CONSTRUCCION;

Al selacclanar lous materiales de caonstruccion para una planta
andulzadora, se deherdn tomar en cuenta dog fuactarea que
podran causar problemas, estos dos factores son: la carrosién
vy la aspusacién de los que sa hablard antes de entrar en
concraeto con los materiales de construccidn,

Curroglen: Este ¢s el problema de operacién mas grave que se
encuantra en las plantas endulzadoras. E! grado y el tipo de
carrosién depende de los siguientes factores:

{. de! tipo de amina usada.

2. De la prescencia de contaminantes en la soluclisn de amina,
3. De la temparatura y da la presidn,

4. De la velocidad de fluia,

5. De la concentracion del gas 4daldo.

Este udltimo es el principal problema corrosivo, ya que un
Incremento en su concentracidn ocacliona un Incrementa en la
corrosldn.

En la absorclion de gases bcldos, la corrosidn es Imposible de
alimlnar, aun cuando puede ser reducfda o controlada por
condiclones aducuadas de disafio y operaclan.

La corroston es mis severa en equipos donde hay temperaturas
elevadas y alta concentracidn de gas aclido como en el
intercambiador amina-amina. la torre regeneradora v el

rehervidor,
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El Uz causa saevera corroslidn a alevadas Lewparaturas y en
prus@ueia da ugua, @l HaS ataca al acoro comwo un acido., con
13 sontigulantu forwaclén de sulfuro farroso insaluble, este
cowptasto forws un raevestinlento an la superficia del metal,
vl cusl o e adhlere estrachamente con In que s& produce uns
paywalis protecclon a una corrosién posterior.

Los productos du degradaclén de los golventes, rewultado de
1Y reacclaon irreversible entre al solvente vy los
constituyentes de! gas de allmontaclén, uon unblqn csusantes
de corrosioén,

La solucién de amina se oxida lentamente cuando se expone al
sire o 3! origeno, los productos do wstas reacoicnes de
oxldaclén, se consltderan como caussates de problenmas de
cortosidn. La oxidaclén se puede sreducir con wl uso de un
colchon de gas Inerte, en los tanques du alasocenasliento de
aminas, v en lus tanques de balance.

n sovtlaaaclon se enllstan una serle de modidas que pueden
aywdar o raducir la corrosion:

t. l.a taempgralura de la solucién en el rehervidar y la
\suparatusra del vapor &8s deben de montsnsr tan bajo como ses
posibla,

2. hantener s prasién 1o més bajs posible an la torre
tegensradors.

3. Se debe de exciuir el 02 del sistema, manteniendo un
solehon dé gas inerte @n todos los puntys en que la soluocizn

pucd3 axpondrsa & 1A 3tndsfers.
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4, La remocidn continua de los sd&iidos suspendidos (por
iiltracion) y los productos de degradacion de la anina (por
filtracidn con carbdn activadol.

&, En 8lgunos casos la adicion de cdusticos a 13 solucion du
amina.

6. Hantuner la veiccidad en el cambiador amina-amina. no
mayecr & 3 ft/seg.

7. Hacer pasar la solucidn rica por Jos tubos del cambiador.
8., Hacer circular @l agua por los tubos de! anirlador de
amina y condensador del regenerador.

9. Fuedan usarse inhibldores da corrogian, incluyendo aminas

con alto peso molecular.

Eapumacién:

lL.a espumacidn es causada por la contamlnaclén de la soluctién,
por condensacién de hidrocarburos ligeros, so)ldos
suspendlidos  finamente divididos (sulfuro de flerro),
productos de degradacién de la amina o agantes surfactantes
acerreados por la corriente de gas alimentado.

Se puede evitar la condengsacidn de hidrocarhusos ligeraa,
constltuidos en la alimentacidn del gas amuargo, manteniendo
ia temperatura de la solucidn de amina pobre 10 a 15°F arriba
de la temperatura de! gas allmentado, as. se asegura que los

hidrocarburos no cambien de fase.
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l.os soélidos suspandidos se puaden remover de la solucidn
filtrando continuamente una porcieon de la corriente.
En muchos cosos !a espumacion se puede controlar con ayuda de

inhibidores do espuma.

MATERIALES DE CONSTRUCCIUN:

l.os reciplentes vy corazas de conbladores se pueden construir
de acaro al carbdn, aunque es recomendable usar acero
fnoxidabie para los tubos del intercamblador swins-smina, el
reharvidor, el enfriador de amina, clertas saecciones de la

tuberia y las unidades de contacto.

A continuaclon se presenta una tabla comparativa da ventajss
y desventajas que se tendradn al manejar las dos alternativas
de procesc, la primera usando el flujo obtenido por los
balances de 75 GPHM de solucion de DEA. E|l segundo conservando
el flujo de 1668 GPM para lo cual fuercn dlseNados los equipos
que 5@ tlenen flslcamente. En esta tabla se presenta a manera
de rasumen el dlmanslonimiento da los equipaos, en donde se

compara con {a capacidad de locs equipos exilstentes.
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TABLA COMPATATIVA LE VENTA AL ¥ DESWENTAAS PARY S TERNAT {0 A0 LE FROCE NG

sealti Ju

YURRE ENDULE ADORA
DIAHETRO & FT
PICKUR &4 LBHGL/UR

TORRE REGEHERADORA
LBVAP/GAL 801 1.0

INTERCAHBI ADOR
AINA-AHINA
w3, 4Ec BTU/HR
1890 CUFT

ENFRIADOR DE DEA
QuB.4E6 BTU/HR
1713 CUFT
REHERV IDOR

Q= 11E6 BTU/HR
1900 CUFT
CONDENSADOR
J.3E6 BTU/HR
875 CUFT

BOHBAS DE
RECIRCULACTON
80 HP.

BONBA DE REFLUJD
&0 WP

BOWBA DE BALANCE
10 HP

ALIERNATIVA A
75 GPIt DEA
DIAL S FT
4INUNDACION 81
PICKUP 1.58

LBYAP/GALSOL=30.5
T FONDO 257 F
T DOHO 237 F

2,79E6 BTU/HR
1870 CUFT
75 GPH

3.08E6 BTU/HR
765 CUFT
75 GPH DEA

2,266 BTU/HR
800 CUFY
1.3E6 BTU/HR
560 CUFT

40 HP

7 WP

4.5 WP

VENTAIAG ¥ JESVENTAIAS

dhorru an materia v anerafa
oor el Ylujo maneiani, ya -
que je absorberd la cantidad
da gases ne:esaria oara cumelir
con las especivicacivnes.
Existe un aayor arrastre J2
Sul. de DEA por el aas aunaue
insignivicante, Habrd mayor
caida Jde presion del gas.

No se travaja con la relacion
de b vap/ gal 3ul. recosenda-
das y est se debe @ la baja
concentracion de gases dcidui
en ¢l gas amargo., El ahorro
de energia calorifica es no~
table al tener que slevar la
temp. de la sol. alimentada
a la torre cuand; se compara
con losg flujos manejadios en
asbas alternativas.

S obtendrs un buen servicio
de! intercambiador ya que las
dimensiones que se tienen en
el equipo original satistacen
las necesidades de flujo.

Serd necesario cambiar sl
oquipy va qua 58 encuentra
demasiady sobrado, es posible
disninuir area de transterencia
con taponamiento de tubos,

Se debe casbisr el equipo, se
necesita un rehervidor Jde
nos capacidad.

La cantidad Jde agua que se
necesita condensar es apre-
ciablesente menor por lo que
serd necesario caabiar eqiipo,

Al trabajarse con un ¥lujo
aenor Jde sol. de DEA serd
necesario cambiar todas las
boabas utilizadas en el pro-
ceso. Se nots claragente el
ahorro de ensrgla elactrice

an esta parte dul proceso
respacto a la otra alternativa

TANQIES UTILIZADOS: TQ. DE BALANCE, ACUHULADOR DE REFLUJO
TQ. DE EVAPORACION Y FILTRO DE CARBON.
Para cual,uuu de los dos casos son utilizables ya que no se sensjar

un sayor

lujo Jde 168 GPH para el cual fueron diseNados.



Solnget COnE e DA LE VBN AT ¢ chabeie ATz S silledlian DAs GL el

E.bise

TORRE Ehlih 263
DIQETAD o F™
FICLUF w4 CBiXGEr R

VORRE REGENERADURA
LBV AR/GAL 0L 1.0

INTER 4B 1ADOR
wrair=AINA
wa 3,466 BTU/HR
1870 CUFT

ENFRIADOR DE DEA
@28, 4E6 BTU/HR
1713 CUFT

REHERVIDOR
Q= 11EE BTU/HR
1700 CUFT

CONDENSADOR
3.3E6 BTU/HR
875 CUFT

BOHBAS DE
. 2ACULACION

.

BONWBA DE REFLUJO
&0 HP

BOHBA DE BALAWCE
10 HP

AcdeabliAr v &

led? GPH DEA
LI S P

RUHUACION 72

LIVAR/GALSOL= 1,0
T FONDO 257 F
T DOHO 249 F

6.22E6 BTU/HR
00 CUFr
168 Grif

6,758 BIU/NR
1700 CUFT
168 GPH DEA

?.6€6 BTU/HR
1200 CUFT
2.860 BIU/HR
880 CUFT

80 HP

&0 HP

10 HP

VEWAIAS & DESVENT AN

al manejarsa el nlsu Tlupo
cob €l aue §o operaoca ori-
ainaluente, np nabra canblos
en el equinw, 3in enbargo al
Jesoerdicio dg enerqia es
@icestve ya que la cantidad
de gase;i dcidos a desorbar
es senpr coparandola con la
cantidad que je absorbia
originalaante.

te tiene un gran Jdasperdiciv
de energla va que la teso.
gug se Liene que alcanzar an
el domo es mayor, y sanejandi
navor fluie da cono resultedo
equipos de transterencia de
calor de sayores Jdimengivnes
ue los ootanidos en l1a al-
ernativa A, sin embargo con
esta temp., aseguramos una
buena desorcibn de los gases
acidos.

Detinitivamente se tendré cue
reewplazar el aquipo que
cuspla con el area de trans-
ferencia Jemandada.

El eguipo satistace astas
condiciones de procés) por
1o que es ractible 3u uso.

El aauipo sastisface las
condiciones de procaso por
1o que es Yactible su uso.

€1 aquipo satistace las
condicionas de prioceso por
luo que e3 Tactible su uso.

Vs que s¢ maneja el flujo
para el cual Yueron Jdigse-
fiadas las boabas, no se
tendra que cambiar ninguna
de las utilizedas en el
proceso,

TAKNES UTILIZADOSs TQ. DE BALANCE, ACUMULADOR DE REFLUJO
Ta. DE EVAPORACION Y FILTRO OE CARBON.
Para cualauiera de 1os Jus casos son utilizables ya que no se manejard
un mayor tlujo de 168 GPH para el cual fusron diseMados.



De lo anterior pademos concluir lo siguiente:
Tecnicamente es factible utilizai cualquiera de¢ 1ias dos
alternativas propuestas, con los gigulentes cambios de

equipos que acontinuacion se ennundran:

Para 75 GPIl de so!. DEA (alternativa A)
Serd necesarlio reemplazar:

1. Enfriador de DEA

2. Rehervidor

3. Condensador dae Refiujo

4, Bomkas (Reciculacion, Balance y retflujo)

5. Boquilias de Entrada a taorres Absorbedora y Regeneradora.

Para {68 GPM (aiternativa B):
s0io sw cambiara:

Intercamblador Amina-Amina de mayor capacidad,

En el siguiente capitulo se presentara un breve andlisis
econdmico en donde se comparara el ahorro de energia contra
ta i{nversion an equipo de proceso, @l cual nos dird que
alternativa de proceso es la optima, es decir que flujo de
DEA es o! ideal para endulzar 1a nueva ocorriente de gas

amargo.
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CAPITULO VI. ANALISIS ECONOMICO DE LAS ALTERHATIVAS DE
PROCESO.

S2 svaluard a un perjodo de 10 afos a nuavas pesas constantes

de 1883,

INVERSION EN EQUIFO DE PROCESO.
Es el costo total de materlal utilizado para la construcelon
de aequipos (an el cass de Intercemtladaosres de calor), el

costo de bombas incluye el motor accionador.

ALTERNATIVA A (75 GPM):

EQUIPO COSTO (Ns)
ENFRIADOR DE DEA. 180, 000
REHERV | DOR 200,000
CONDENSADOR 150, 000
BOMBA RECIRCULACION 23,000
BOMBA DE BALANCE 8,000
BOMBA DE REFLUJO 3.000
COSTO 'TUTAL 871,000

ALTERNATIVA B (168 GPM):
EQUIPO COSTO (ls)
INTERCAMBIADOR AMINA-ANINA 350.000



CALCULD DE LA INVERSION FllJA.

Se hard medfante @l uso de factores. En este nétodo se usa
como base @! costo total del equipo de prooceso, el cual de
multiplica por una serie de factores para estinmar cads uno de
jios principales rublos de la inversion fija.

El valor do estos factores depande del estado flsico de las
materias primas y productos,

los siguientas factores puedan usarse como una guis para este

propdsito en @l caso de liquldas y gases.

CONCEPTO FACTOR
1. Casto tatal de &quipe i
2, Transportes, seguros, ispusstos

y derechos sdusnales:

a) Equlpo looal 0.05
3. Gastos de instalaclién 0.35
4, Tuberlas 0.6

5. Aislamlentos 0.4

6. Instalacionas eléctricas 0.15
7. Ingenieria y Supervislon 0.75
8. Obra Civil 0.35
Inprevistcs 0.30
INVERSION FIJA 3.68
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CAPITAL DE TRABAJO.
Para objeto de este estudia tomaramos sl 1O% de la inversion

tija.

PRESUPUESTO DE INGRESQS;

la planta fue disefMada con objeto de endulzar gas que serd
empleado en las platatormas.

Debido a esto no se puede hablar de un ingreso por la venta
de dicho gas, pero se puede relaclonar a |a cantidad de
carriente gaseosa que abandona las plataformas, para ser
enviada a tierrs el cusl se fracclona y se vende como
reactivo petroquimico.

Si ol gas combustible endulzado no estuviese presente en las
plataformas de compresién no podria ser enviado el gas crudo
a fracclonamiento y podria ser sustituido por gas oombustible
o dlesel, cuyo costo seria de: 2.06 dils por MPC:

10 MMPCS » 2,06 » 365 » 3,25 » 1000 = 24,436,000,

PRESUPUESTO DE EGRESOS:

Los diversos elementos de costo que Integran los egresos
totales de Ia plants puedan agruparse en los sigulentes
rubros:

{. Costos variables de operaclohn.

2. Costos tijos de inversidn.

3. Cargos fljos ae ceerazidn.

4, Gastos generales,
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1.COSTAS VARIABLES DE GPERACION.

Son aquelios directamente involuaradas en la elaboracion y
venta del producto. Se derivan del! pago de los sigulentes
rubrags

a) materias primas y reactivas de proceso.

b} Mano de obra da operaclon

c¢) Personal de supervisidn,

d) Serviclios auxiliares,

e} Mantenimiento y reparacién

t) Suministros de opsracidén,

A. MATERIAS PRIMAS.

Se determina tomando en cusniA &% Rrecia de AdRUIRiGiGR, 8w
consumo por unldad de producto y el volumen total de
praduccién previata,

Costo de gas amargo: 1.8 dll s MPC = 21,352,500

DEA: Perdidas anUA|ll" costo

Anticaorrosivo costo Q.5 dls./kg

Antiespumante casto 0.7 dis./1t.

para 75 GPM de Saol. DEA se necesita:

108.5 Gal/afc de anticarrosivo

45,62 Gal/aNoc de antiespuaante

para 168 GPM:

182.5 gal/alo de anticarrosive

27.35 gal/afo de antiesoumante



B, MANO [LE OBRA DE QFERACIOM,

Los castos previslibles de mano de obra se obtienen
multiplicando los sueidos v salarios de cada uno da los
niveles de paersonal de operacien por el numero de elementos
que se requiere en cada nivel. Se consideran 52 semanas al
afo.Ademas se tomars el factor de 1,718 que es la cantidad
que reaimente le cuesta a |a eapresa tomanda en consideracion

la suma pagada anual entre los dias laborados.

C. PERSONAL DE SUPERVISION. ‘

En adicidn a las técnicos en operacién se requiere personal
para la supervisién de la produccidén, para el objeto de este
estudio se considers que e! costo de personal de supervisioén

96 dal {5% del costo de la aano de aobra directa de aperaaidn,

D. SERVICIO0S AUXILIARES.

Debido a la funcion de la planta se considera: consumo de
energla eléctrica, de agua de enfriamiento y de vapor.
Consumo de Energia Eléctricas

Solo se considerard el consumo de bombas utilizadas en Iia
planta. Base de calculo: &l 0.112% /Kwhr

Agua de enfriamientat 0.85 Diis/1000 |b

Vapor: 1.0 Dlis/1000 Ib

Alternmativa As

E. Elec. 72.33 Kwatts » 0.1121= N$8,1/hr = N¢ 71.035/aMo
Agua Enf. 345,621,253 ibs/ako » 0.85 » 3,25« Ne 950,000/afc

Vapor. 20,000,300 Ibsalo » 1 » 3,28 = Ne €5.000/aKo0

1:8



Altarnativa B:

E., Elec. 148,15 Kuatts * 0,1121=N$16.72/hr = N$ 146,467/af0
Agua Enf.836,670,800 ib/afo = M$ 1,750,000/afi0
Vapor. 88,300,000 Ib/amo = N$ 286.975/afo

E. MANTENIMIENTO Y REPARAC1ON.

Para que wuna planta industrlal opere eficlentemente as
necesario efectuar gastos de mto. y reparacidn, cuvo monto
depende de las condiciones de operacion. Come la planta
trabaja con algunos materiales corrosivos @ incrustantes se

tomard como porcentaje 5% de la inversloén tiia.

F. SUMINISTROS DE OPERACION,

Son aquellos productos amiscelansaos que se requiere pars
operar eficientemente la planta y que no ftorman parte de las
materias primas ni de los materiales da mto. Puaden eatlimacase

on alrededor de 15% del costo total de mto. y reparacién

2,CARGOS FlJOé DE IMVERSION

Son una consecuencia de la invarsien fija v por lo tanto
tlendan a permanecer constantes indapendientemente dal
volumen de produccldn. Los mas importantes son los
sliguientes:

A) Depreclaciones y amortizaciones.

B) Seguros sobre 1a planta,
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Lapreciscionas y amortizaclones:

El valor de lus activos fijos da la planta durante su vida
util se denomina deprecisclon y junta con las smortizaciones
de los activas Intanglbles representa un costo que debe ser
Incluido en la estimacion de egresos.

la tasa dg dapreciacién lineal anual para maquinaria y equipo

da proceso se consldara 10% de la inversion fija.

Seguros sobre la planta: Con el fin de proteger la inversién
se asegura |s planta a un caosto qua varla de acuerdo con el
nivel de riesgoc que ropressnta su operacidn. Suele
repreésentar un egreso anua! del orden del! i% de la inversion

tija,

3. CARGOS F1JOS DE OPERACIiON.

Scn aquellos cargos necessrlos psra coordinar los servicios
de la planta, impartir seguridad findustrial y proporcianar
servicios a los empleados de !a planta.

Estos cargos son alrededor de 30% de) costo anual de mano de
obra, supaervision vy mtao.

S¢ Incluye en aste rubro Jos gastos por concepto de
superintendencia de !a plenta, laboratorios de control de
calidad, cuadri!las de saivaaenta, searviclo maedicos,

fervicics de ccomexsr, raecreacionalas v de vigilancia,



4,.GASTOS GENERALES,

San aquellos gastos nacesarios para mantenar la ampresa en
buana posicién y lograr una operacion rantable, sa incluye en
este rubro:

a) Gagtos administrativas

b) Gastos de dlstribucidén y venta

c) Gastos de investigacidén y desarrollo

d) Gastos financierocs

debldo 8 que todas estos gastos astan referidos al vaolumen de
ventas que en este ciao no se tienan, no se conslderscan an

uste estudio,

INTERESES DE LA DEUDA:
Se 'connldnrnrt una tasa de 34% anual de {nteroges de la

deuda, para e! afic cero serd la inversion,

Dal Andlisis de informacidn econdémica para platafornas de gas
en operaclidn, proporcionado por PEMEX sa observéd que habia un
incremento de aproximadamente 8% anual)l de los costos de mto.
y reparacién. Por otra parte la literatura cansultada.
recomiendan un {ncremento del 4 al 10% anual para ¢l mismo
concepto.

El unlco concepto que se incrementara anualmente dentro de
log costos varlables de operacion sera el de ata, vy
reparacién ya que estos se hacen mas frecuentes a medida que
paza al tipmpo. ru2s 3@ trabals en zondiciones tales, que i3

corrosion vy @i desgaste s¢ dan cada ve: m&s fracuentas. cir



enk:argn los cargos Tijos de inversidn v operacidn se pueden
consldarar practicamente constantes.

Bajn estas clrounstanclas, se presanta a continuacion el
procedintente utiilzado para efectuar Ins calcoulos que dan
cono resultado los datos obtenidos en la hoja de caloulo
presentada posterfarmente.

antarlaormente se obtuvieron los costos para el afo 1983

1. Increamentar los cosltos de mto. vy reparacion 8% anual.

2. Ohtaener para cada affo @} costo de lo vendidot es deolr los
coslos varlables de operacidn.

3. Suponar que los Ingresos son conatantes para a@ste perloda.
4, Obtenar 18 utilldad bruta para cada afNo.

8. Considersr Jlos ocostos {indireotos (oargos fijom de
Invargion, operacfon) como oonstantes para todo el intervaloa.
8. (Obtener la utitidad antes dal impuesto para oada alo.

7. Obtenar e! reparto de utllidades vy a| impuesto uobre la
renla en funcldn de la utllidad antes dael lmpuésto.'

Ruparto de utflidades: 10% de Utliidades antes lupuesto
tupusslo sobre la renta:s 0,35 de Utiildades entes lmpuesto

6. Obtener la utflidad neta de oada afo.

9. QObtener la dauda para cada afio o en su cago la ganunala.
10. Calcular para cada afioc el flujo da efactlvot

utilidad neta + depreclaaién.



Para obtener las distintes criterlos de  avaluaclion  del
provecto se procede de la slerulente manera:

Calcular ) valor presente neto (VPN):

n
1) ; - Wiz Flulo Jde efactivo pura cada i affo.

I= luversieon,

Cuando una cantidad de dinero futura es cowvertida a un valor
presente equivalente, |3 magnitud de la cantidad presente es
slampre menor que la cantidad de flu)o de caja de) aual fue
calaulada., Eeto se debe a que cualquier tasa do Interes mds
grande qde cero hace que todos los factores P/F tengan un
valor menor que 1.0, Por ¢sta razdén, los cdlculos del valor
presente a8 manudo se denominan como mélodos de flufo de cafa
descontados, Del mlsmo modo., Ja tasa dde inlarces utl)lzada
para hacar los calculos se  denimina  comu ia  tasa de
descuento. En edle estudlio se tomara como tusn de descuanto
anual de 18% . Esta se obtuvo del msvor rendlmiento, an
ingtrumentos de inversion bancarla o bfen. la tasa de cetexs
anual + 4 puntos.

El wmétodo de) wvalor presente para ia evaluaoion de
siternativas es muy populsr porque futuros gastas a ingresas
son transformados en dinero equivalentie hoy. Es declr todos
ios flufox de cafa futuras asociados con una aiternativa son

canvertidos a valores de dinero presenta.

123



) o A C " o ] nan

15 GPM DE SOLUC D)
(CIFRAS EN NUEVOS PES0S)
1. INVERSION EN EQUIPO DE PROCESO 2.CALCULO DE LA INVERSION FUA
ENFRIADOR Df DEA 15000 FACTOR ] _ JOTAL
REHERVIDOR 20000 0 ST
CONDENSADOR 15000 5] 74550.00
BOMBA RECIRCULACION 200 35| 1985000
BOMBA BALANCE 9.00 60} __ 342600 00)
BOMBA REFLUIO 9.00 10]___ $7100.00)
) } TSI 1563000)
COSTOTOTALEQURO. 75| 42825000
3519945000
0L 171300.00
3. INGRESOS ANUALES INVERSION FUA 2004150.00
24436000.00 CAPITAL DE TRABAIO
4 ECRESOS
AMATERIAS PRIMAS E INSUMOS
COSTO GAS AMARGO 21352500.00
PERDIDA DE DEANANO 10918.00
ANTIESPUMANTE ¥
ANTICORROSIV 91200
yor, $44330,08.
B)MANO DE OBRA DE OPERACION
PERSONAL 'NUM, SURID0 ] STGLDO [ ANUAL_)
REQ SEMANAL INTEGRADG |
GPERATOR 400,00 Cii00| _ 131%
g 40000 68700] _ 3513440
40000, 68700] _ 137344)
(3P_DE BOMBAS 350.00) 0100] 6283520

2610030

AYUDANTE OP. DI BOMBAS 515.00

C)PERSONAL DE SUPERVISION
15% COSTO PERSONAL
MANO Di ODRA

D)SERVICIOS AUXILIARES (CONSUMOS ANUALES)

ENERGIA ELECTRICA 7103430
AGUA DE ENFRIAMIENTO 950000.00
VAPOR

E)MANTENIMIENTO ¥ REPARACION
$% DELAINVERSIGN FUA

F)SUMINISTROS DE OPERACION
15% MNTO. ¥ REPARACION

CARGOS FLIOS DE INVERSION

ADEPRECIACION Y AMORTIZACION
10% INVERSION FLA ANUAL

B)SEGUROS SOBRE LA PLANTA
1% INVERSION FUJA

CHNTERESES DE LA INVERSION

CARGOS FLJOS DE OPERACION
30% MANQ DE OBRA, SUPERVISION,
¥ MANTENIMIENTO
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inversian tpréstamn), de tal wmanera que el pago o ingreso

final., lleve el saldo a cero, considerando el Intéres.

4) FPeriodo de recuperacidnt optimisticamente se recomienda
sea menor al 50% del periodo anallzado, es decir mepor a b
ablost: sin embargo por si solo no refieja la ftactibiijdad

econumica del provecto.

El Awnaillasis de los pardmetvos anterfores proporclona los

alementos para justificar el reacondiclonamiento efectuado.
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ANALISIS ECONOMICO DEL REACONDICIONAMIENTO ALTERNATIVA "A” 78 GPM DE SOL. DE DIETANOLMANINA
e — mm— e ]
PROVECCION A INEZ AROS
e 10
MXNTO. ¥ REPARACIO? 10420750] _11354410] _ 121547.63] _131271.44] 14171315, 1538150t 16536421] 178593341 19288081 30831127
COSTOS VARIABLES DE OFERACION 22.96.273 51 22804560 11] 22 813,563 63] 22823.287.44] 22833.785 16] 22 $45.131.01] 22 857,380 21| 22 $70,609 35] 22 $34.896 81] 22900.927 28
UTILIDAD BRUTA 1.639,776.50] 1.631.43990! 1622436 37] 16127123560 1602.21084] 1590868y 1578619 7] 1.565.39065] 1.551.103.19] 153567272
lcosros INDIRECTOS 3413100 3473160 373100 3473100 3473t0 ) 3473100] 34731033]  34731023] 34731023 33731023
UTILIDAD ANTES IMPUESTOS 1292466270 1224.129.67] 1275126 14] 1265402331 1254000621  1.243.558 771 1.231.309.56] 1231818043 1.303.792961 1.188.362 350
129246631 12841297 123513611 134.54023] 12549006 124,355 ”i 12037930]  118.836 23
452,363 19 449 445 38 446254 15 442890 82 439.215 "j 43524557 421.327.54 415926 8
71035645] 706271 32] _ 70131938 695.97]2!! 690.19534]  683.957.33] 662086.13] _ 6535993
208.41500] 20841500 208.31500] _ 30841500 zoulsm; 208.315.00 208.41500] 208415 00]
-220256500; 919271 45] _ 51468632 90&35’_9_0-&:0{ 896,610 33 29237232 £70.501.13] 862014 37
FLUJO DE FECTIVO DESCONTADO 2292365 nol 779,043 60] 553.69243] 46647238 790 s«sl 330,562 85 196.359 76| 81530 32,
VALOR DE RESCATE 10% ] 208415 001
RECUPERACION DE CAPITAL 208415 00
ACUMULADO -2292.56500] 1,513,521 40{ _85660793] 302915501 16355689} 556.34775| 88651060 1.169.53368] 1.398610.76] 1.903.870 53] 2176 300 84
VALOR PRESENTE NETO 2.176.400 83
TIR 0.3%,
PERIODO DE RECUPERACION 365 ANos|
TASA CONSIDERADA 018
RELACION BENEFICIO/COSTO 195
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(CIFRAS EN NUEVOS PESOS)
1. INVERSION EN EQUIPO DE PROCESO

3.CALCULO DE LA INVERSION FLIA

INTERCAMBLADOR A-A 35000 CONCEPTO FACTOR_{ TOTAL ]
COSTOTOT. EQURD 00 35000
; 05] 7500.00
35| 12250000
60| 31000000
10| 35000.00)
. ; 18] 5250000
CORROTAL ROUIFD 36000, ING_Y SUPERVISION 750 26250000
35112350000
30] 10500000
3. INGRESOS ANUALES INVERSION FIJA 1277500.00
244600000 CAPITAL DE TRABAIO 12175000
INVARSION TOTAL 925090
4 EGRESOS
AMATERIAS PRIMAS E INSUMOS
COSTO 0AS AMARGO 21352000.00
PERDIDA DE DEANARO 10918.00
ANTIESPUMANTE Y
'ANTICORROSIVO 152000
BJMANO DE OBRA DE OPERACION
PERSONAL NUM. SUELDO_| SURLDO
REQY SEMANAL INTEGRADO
[OPERADOR 400 6170013734
ANICO 40000 687.00] 35734
[RICO 4000, 68700 33734,
E BOMBAS ! } 601 00

C)PERSONAL DE SUPERVISION
15% COSTQ PERSONAL
MANO DE OBRA

D)SERYICIOS AUXILIARES (CONSUMOS ANUALES)
ELECTRI 20

ENERGIA ICA 146467,
AGUA DE ENFRIAMIENTQ
VAPOR

1750000.00

E)MANTENIMIENTO Y REPARACION
5% DE LA INVERSION FUA

F)SUMINISTROS DE OPERACION
15% MNTO. Y REPARACION
CARGOS FLIOS DE INVERSION

ADEPRECIACION Y AMORTIZACION
10% INVERSION FUA ANUAL

B)SEGUROS SOBRE LA PLANTA
1% INVERSION FUA

CUNTERESES DE LA INVERSION
CARGOS FUOS DE OPERACION

30% MANQ DE OBRA, SUPERVISION,
Y MANTENIMIENTO
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ANALISIS ECONOMICO DEL REACOSIMCIONAMIENTO ALTERNATIVA "B~ 168 GPM DE SOL. DE DIETANOLMANINA

‘ PROYECCION ADIEZ AROS
MNTO. ¥ REPARACION 63,875.00] ggas ooT 74,504 00| !56 00 109,471.00]  113328.00/
COSTOS VARIABLES DE OPERACION 23,847.356.00] 23. T3497,952 00| 23,901, 709.00] 23,911,168 00)
UTILIDAD BRUTA 588,644 00] $51,157.00] _ $43.04800] 534391 00] _ 53483200
COSTOS INDIRECTOS 207,466.00 Z 207, X 207.45600] _207.466.00] 207 46600
UTILIDAD ANTES IMPUESTOS 381178 ool TSI . 343.651.00] _ 335.58200] 32682500
|REPARTO DE UTILIDADES 33 118 00| |__3645900] " 3581500] 3436900] _ 33.55800] 3268200
IMPUESTO SOBRE LA RENTA 13341200 131,634 09) 292000] _12039200]  117.45400{ 11438900
UTILIDAD NETA 209,548 00] 206 §37.00] 203,803 00| 52400] _ 196.983.00 193.16000] _189.03000] 18457000  179,753.00] 174,551 00,
DEPRECIACION 12775000)__ 127,750001 _ 127,75000] _137.75000] _ 127.75000 127.35000] _12775000] 12735000] _12775000] _ 127,750 00}
FLUJO DE EFECTIVO 4055000 _ 33735800] 33456700} _ 331552001 32827400 32473300 32051000] _316,78000] 312.320.00] _ 307,50300] _ 30230t 00}
FLUJO DE FECTIVO DESCONTADO 1,405 250 00 m;mw* 201,79300] _ 169,32000] _141,934.00, 1IBE75.00] _ 99.44500]  §3.08900] 69319001 31325900
VALOR DE RESCATE 10% 127.750.00!|
RECUPERACION DE CAPITAL | I 1 1 1 — 1 12275000]
ACUMULADO -1.405250.00] .11932000] -37902400; 67723200 -507.91200| -36596800{ -247.093.00] _147.64800] 64.559 00| 477000] _ 318.075 00|
VALOR PRESENTE NETO 318.029.00
TIR 19.37%)
PERIODO DE RECUPERACION 9 ANOS|
TASA CONSIDERADA 12 00%]
RELACION BENEFICIOACOSTO 123
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CAPITULO VII. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.

I. De el Analisis Econdmico anterior para las dos alternativasg de

procesa, se obtuvo la siguiente tabla:

ALTERNATIVA A ALTERNATIVA B
Inversion N$ 2,202,565 Ns 1,405,205
TIR 36% 19%
VN N§ 2,176,800 Ns 318,029
P.Recup, 3.65 afos 9,08 afos
Rentabilidad 1.85 1,23

Se ve olarumente que la alternativa mis rentable es la opcidn
A, en todos los pardmetros de evaluacidn econdmica tlene gran
ventaia sobre la opcidn B, excepto que la {nversidn inictal
es mayor en la opcidn A,

De cualquier manera, el ahorro de energia anual es lo

suficientemente grande como para optar por |a alternativa A,

11, Los equipos a ser reemplazadog por la alternativa A son;

1. Enfriador de DEA

2, Rehervidor :
3. Condensador de reflufo

4, Bombas (Recirculacién, Balance v Reflujo)

La solucién de DEA circulante serd de 75 GPM obtenids de

correlaciones hidraulicas anteriormente.
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i,

Los equlpaus & ser reemplazsdos par la altesrnativa B san:

Intercambiador Amina-Amina,

IV, Da los Balances reallzados se abtliene un gas dulce con
slgulente composicidén de gases dcldos:

Coa 0.011 % HMOL

Has 0.005 X MOL

ya sea con &ol de DEA de 75 GPM & con 1668 GPM.

V. A continuaclén se presenta una tabla de ventajas
desventajas de la posible aprobacién de la alternativa A
Ventajas:

1. Aprovechamlento de eulpos existentes tales como Torres de

absorcldn y destilacidn,

2. Ahorro de Energia en servicios auxillares: Tales como:

E. Eidéctrica, Vapor.

3. Incorporaclén de Equipo nuevo en  partes de mayor

corrosién,

4. Menor flujo de scl. endulzante (dletanclamina)

Desvents Jas:
1. No se trubaja con las Ib vapor/gal. sol recomendadas por
la {ltorntura fo cual nos [(leva a tener un mayor oontrol en
la torre regenasradora,

2. Hayor control de temperaturas en la zons de reflujo.

3., Mayor inversién iniclal
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En el caso de Ia altarnativa B se tiene eaulpo sabrado y la
mavor desventaja es 8l desperdiclo excesivo de enargta, solo
se justificaria su eleccidn on caso de que al proyecto
tuvliese una duracién menor & 2 affos . y no se quiere tener
- wna inverslén iniclal mavor.

En aste caso se tendria que ver el sstado de los equipos de
mayor carrosion f{sloamante para no tener posibles problemas

posteriores,

'
’

Dado que @] gas duice obtenldo sev utilizard oomo gss
combustible dentro del mismo compfnjo. s¢ tendra que evaluar
‘s{ la cantidad de gases 4cldos descrbidos Jjustifioca la
instalacién de esta planta ya sea por cualqulera de las
alternativae cbtenidas., La cantidad de gases presentes en ei
ges amargo es relativamente baje por lo que seris factible
utilizar el cnﬁ'nln endulzar solo sl el uso de sste gas va
acompafado de gas provlaménte endulzado, es dacir una mezcla
de gases.

St se utlllzu.la alternative de proceso ocon el minimo flujo
de sol. de dietanolamina clirculante que se obtuvo de balances
hidraul lcos, de 75 GPM sers necesarlo evaluarlc en planta
para ver si ronln‘ntn ee desorben los gases &cidos en las
cantidades csloulsdas con lags correlaciones anteriores,

De cuaiquier manera se trata de aprovechar e! eguipo
sxistente no wutilizado, {introduclendolo dentro de este

ocbjetivo y con modificaciones para aencontrar el optimo de
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manera que no se desperdicie energia o se ahorre 1la mas
posiblae,
Egstas condiclanes las satisface la primera slternativa caon 75
GPM de sol. de dietanolamina al 20% en pesc para endulzar un
gas amargo de 10 WMCFSD con una disminuclién de gases amargos
de HQS: de 0.1 % nmal a 0.005 % ma!l y

COz: de 0.06 X mol! a 0.011 % mol.
Con Ia wutiltzacién de torre regeneradora y columna da
rectitioscién existentes y la intraduccién de aqulpa nuevo
coma sont .
Bombag, enfriador de sol. de DEA, Rehervidor y condensador.
como equipos claves en el proceso.
Nuavos procesos de endulzamiento da gas como el uso de
membranas pnrmolb[es adn no son utillzados para llaegar a tan
bajos porccnt;jol de gases 4cidos en gasaes dulcas.
En este camo es inutilizable el uso de estos medlos dado que
el gas amargo tiene de por s! una cantidad baja de (nsOQ
&cidos, sin enbargo todavia corrosivo oomo para ser utilizado
tal cual, por io que @sto apoya el uso de alcalonaminas como
medios de endulzamiento de gas para este rango de
concentracoiones. La alternativa obtenida quizas no IPI in
mejor pero oumple con ml objetivo de ahorro de aenergia y

utilizaocldn de equipo existente que se tlene sin uso.
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LOG PRESION PARCIAL CO2 (PSIA)

DATOS DE SOLUBILIDAD MUTUA DE HZ2S Y €02
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T LOG PHE it PARLIAL wUe (FAIA)

DATOS DE SOLUBILIDAD MUTUA DE H2ZS Y C0z

SOLUCION 285 N DEA (30% PESO)
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LOG PRESION PARCIAL H2S (PSIA)

DATOS DE SOLUBILIDAD MUTUA DE

SOLUCION 2.85 N DEA (30% PESO)
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Solubilidad mutua de H,S y CO, en solucio-
nes de DEA 3.S5N a 50°C.
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