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CAPITULO 1

1,0 INTRODUCCIGN

El gas amargo generalmente contiene compuestos I{ndeseables,
siendo l10s contaminantes mas tipicos el wvapor de agua, el
bioxido de carbono y los compuestas de azufre; principalmente
el H2S, los cuales deben axtraerse antes de transportar,
procesar o vender el gas.

En México, pals en wvias de deszrrotlo y adaptacioen
industrial, se acentua atn mas la necesidad de disponer de
gas purificado, para ut{ifzarse tanto como gas combustibie

obtencién de gas LP y gaselinas naturales asy camec fuente de
obtencién de materfas pripas para el desarreilo de la
industria petroquimica

Para la ut{llzacién de gas amargo como combustible, es
necesario disminui{r el contenido de H2S y de CO2 a un valor
relativamente bajo y econdmicamente factible, con el tin de
evitar problemas de corrcsién que pudieran preaentarse
durante su transpertacién, asl como en loa equipos donde se
utiliza,

Ademas de éstos factores, debe tomarse en cuenta que durante
su transporte y au diatribucidn, 21 zas deberd’ estar dentro
de condiciones que parmitan un manejo segurco del misme.

Para el procasamiento del gas natural can el fin de obtener
gas residual, etano, gas LP y gssclinas naturales se haee
indispensable eliminar | acido sulfhidrico, CG2 y =gua, va
que el proces; al que se someteran posterformante (plantas

criogenicas) requiere un zas libre de los contamirantes



antericores. Los liquidos recuperados de! proceso criogénico
(Etano, LP y gasolina§) se terminan de procesar en plantas
fracelonadoras de licuables 2n las cuales tampoco deben
existir los contaminantes mencionados.

Debido a lo antericr el proyecto a desarrollar va encaminado
a mostrar lo necesario que es tener el maximo aprovechamiento
del equipo disponible para el endulzamiento de gas amargo, Y
obtener . ast la optima utilizacién de #éste gas como

conbustible.



£l obietivo de este estudio @s la optimizacish dp wqules

existente para @l proceso de endulzamiento de gas amargo,

El Equipo rfue diseMado y utilizado en una PFlataferma marina

en la Sonda de Campeche (Abkatun): se pretende aprovechar

diche equipo para endulizamiento de gas en una planta en 3an
pabla y Rincon Pacheco, municipio de Papaloapan, Veracruz:
con cambio an cepacidad v condiclones de operacion tales come
compasicién de gas amargae. temperatura Yy prealédn de
alimentacidn, ete.

Se tomacdn en cuenta balances de materla y energla a las
condiclones originales y a las que se pretende trabajar para
ver el desgperdicio de energia v la forma en que se padria

shorrar dicha energla,

l.a manera de optimizar =a! equipo aera haciendo =&lgunas

mod{fticacfaones sl =zaulpe exisvente de manera que convanga

tanto téenica come econdnicamente.

El estudla tecnico-aconomico nos dasa como rasulfzdo sl es
posibte utillzar dicha equipo con = sin modiiicaciones para
las nuevas condiciones de operacioén, u aprtar por 2} usa de
aquipo nuevo utilizando e! mismo proceso & st ess poslble
utilizar un proceso nueve mas efliclente v mas canvenisnte que

el reacondiclanamizrio de2l equipo exiatente.



CAPITULC I

2.0 GENERALIDADES DE ENDULZAMIENTQ DE GAS.

Los pracesos para eliminar gases &ctdas de una corriente de
gaS ARATEO San muy numerosos, pero casl tadaos operzn en la
misma farma: Mediante una absorcién tisica y/o quimica de
dichos gases por medlo de productes quimlcos. El resto basa
‘su operacion an la adearcidn fisieca de las gaees icldeaa en
adtidas, Asi podemas clasitlearlos tanto por la farma en que
efectuan la eltminacidén como por e} medio que utiliza coma
absorbhente o adsorbente.

Entre los factares que se deben considerar para la adecuada
geleccidédn de un procesa de endulzamlentoa de gas se encuentran
tas sigulentes:

Ajtipo de {ampurezas en la corriente de gas y liguido.
Bconcentracieén de las impurezaga y nivel al cual deben
removerse.

Ciselectividad requerfda de gas acida.

Divolumen de gas/iiquido que va = procesarse y condiclones de
temp. v presidn a las que se encuentra el gas/liquida.
Elposibilidad de recuperacion del azufre.

L.os gases de refinarfia ademas de) H28 y CO2 pueden cantener
mercaptanos, C52 o sulfuro de carbonilo. Si alguno de éstos
contaminantes esta presente, la efectividad del agente de

endulzamiento disminuye significatlvamente.




El grado de concentraci¢n del gas Acido constituye un factor
importante en la seleccidn del proceso. Algunos procesos
resultan econdmicos solamente si se remueven cantidades
grandes de gas Acido. Con frecuencia en estos procesos no se
obtienen las especificaciones del gas dulce.

Algunos procesos eliminan los gases acldos hasta una
concentracién de 100-~4 ppm pero no son economicamente
rentables cuando la concentracién del gas acido es muy alta.
La selectividad de un agente de endulzamiento @s una medida
“del grado en la que un contaminante se elimina en relacién a
otros. Cuando se considera que hay recuperacién de azufre, la
selectividad hacia el H25 es muy importante.

Dentro de los procesos de endulzamiento, en una clasificacién
general existen 2 clases de procesos de endulzamiento,
dependiendo delAtipo de agente que se emplee para endulzar el
gas amargo:

A) Procesos con age‘ntes ligquidos.

B) Procescs con agentes sélidos.

Los procescs con agentes |{guides involucran la recirc;\ac‘u‘:n
de una solucién a cantracorriente con la corriente -gaseosa.
La solucién que se enriquece en gas Aacido, se regenera por

medio de calaor y/o reduccion de presién



Los procesos con agentes sélidos de endulzamiento emplean un
jecho através del cual el gas amargo fluye para extraerle los
componentes del gas &cido. La regeneracion del lecho sdlido
generaloente se peallzs reduciande {3 presidn ¥ Gualnistrando
calor.’

Log procescs de absarcidn liquida son los mas empleados para
el endulzamiento del gas amarge.

En otra clasificacién, tenemos el primer gran grupo, que
emplea come absorbente un soivente organico: dentrc de este
grupo merecen una especial atencién, y forman en si un grupo
aparte debido a su importancia, los de alkanoclaminas (MEA

DEA, TEA, DGA). Otro grupo también importante le integran los
procesaos que operan con carbonatos de sodio y potasio
calientes o sales inorganicas.

E! ultimo grupo de procesos lo forman aquellos que eliminan
los gases medlante una adsorcidn fisica.

En ia tabla ! se muestran los procesos existentes para el
endulzamients del gas smocg
De todos las procescs mencionados anterisrmente, los procesos
¢con  alkanolaminas han sido lcs més empleados para el
endulzamiento de corrientes de gases amargos, debidoa a su

reacti{vidad y disponiblidad a un costo bajo.



PROCESQS DE AMINA.

Los procesos de amina se aplican cuande las presiones
parciales del gas acido van de la atm&sferica a 84.4 kg/cmz
man. y/0 se desean concentraciones pequelas de gas &cido en
el gas dulce (300 ppm de COz y 50 ppm H25) también se emplean
para el tratamiento de liquidos amargos.

El principio de 1os procesos de amina se basa en una
reaccion reversible de una base débil con un acido débil para
formar una sal soluble en agua. La naturaleza reversible de

estas reaccliones permite la regeneracion de la solucidn de

aminas.
Las reacciones principales que se llevan acabo an el
endulzamiento de gas con soiuciones acuosas de

nonoetanclamina (MEA), dietanolamina (DEA) y trietanmolamina
(TEA) son:

MONGETANOLAMINA :

2RNHz + H2§ ———— (EMNH2)28
. L
{RNHs) =28 + Hz3 ———— ZRNH3HS
—
2RNHz+CO2 + H20 —————— (RNH3'2C02a
Prun——

(RNH2)2C3a » CO=2 + H20 ——» 2PMH2HCOa
—_—

2RNHz2 + €02 ————— RNHCOONHsR
[Pimy———



DIETANOLAMINA:
2R2NH + H2§ -————-——— (RzNH2)2S
-—

(RzNHz2)2S + H2§ —~—————+ 2R2NHzHS
(RzNH2)2C03 + Ha20 + C02 ————— 2R2NHzHCOs

——
& 2RzNH + C02 ————— R2NCO0ONHzRz

-—

TRIETANOLAMINA:
2RaN o+ H28 —————— (ReNH) 2§

P———
('RSN“)ZS + H2S ~—————— Z2RaNHHS
2RsN + CO2 + H20 ————» (RaNH)z2C0s
(R3NH) 2C0s + H20 + CO02 ————» 2RaNHHCO3

———"
DONDE: R= CaH4OH.
A Temperaturas bajas las reacclones anteriores se desplazan
hacia la derecha, y a temperaturas altas se desplazan hacia
la lzquierda. Por In que si la amina se pone en contacto con
el gas amargo a una temperatura que va de 27°% a 38°, los
gases acidos se absorberan para formar las sales de amina. Si
a ests solucién s2 2 suministra caleor y la temperatura
aumenta de 115°7 s 121°C, la reaccién se hace reversible, los
gases Acidos son desplazados y la amina se regenera,

empleandose nuevamente en el proceso.



PROPIEDADES DE LAS AMINAS.

MONGETANGLAMINA (MEA):

Liquida coloreado de olor amoniacal., Higroscéplico NH2CH2CH20H
Peso Molecular: 81.08 p. eb. 170° p, caong. 10.5°C

Flash point 93.3% 4=1.018 20 / 4 P, de vapor 6 nm a 60°C
Dosis letal en ratas: LD=e=981 mg kg (oral).

peligro: Su explosién puede causar daes a la salud, o la
muerte ya s¢a par via oral, intraperitonea! o subcutinea,
Peligro de incendio: Cuando sa expune al calor o a la flama,
puede reaccionar violentamente &on Acide acético, anhidrido
acético, acido acrg{lico, acrilonttrilo, Acido
Clorosulfénico, HCl, HF, HNOs, oleum y H2S04

Para cohbatir el fuego se wutilizan: espumas, espunas de
atcoho! y otros productos quimicos.

De las diferentes aminas, la MEA es la base mas fuerte que
reacciona mas rapidamente con los gases Acidos. Otras
ventajas que tiene la MEA incluyen su mayor estabilidad ,
minima degradacion teérmica, facilidad para recuperarse de
soluciones contaminadas, mayor capacidad de absorcion de
gases aAcidos por unidad de peso o de volumen, es quimicamente
estable con lo gque se minimiza la degradacién de la sclucion.
Sus principales desventajas consisten en que reacciona
irreversiblemente con e! sulfuro de carbonile y disulfurc de
cartono con Jos qua forma compuestas ne regenerativos que

ocasionan peérdidas de solucion y formacion de solidos que



aumentan mas su presién de vapor. La presién de vapor de la
MEA es mayor que la de las atras aaminas, per lo que se tienen
mayores pérdidas por wvaporizacien sin embargo, éstas se
pueden ninimizar por medio de un lavado con agua de la
corriente de gas dulce.

Aunque el proceso con MEA se cansidera no selective y la
velocidad de absorcion del €02 en MEA es menor que la del
H2S, el €0z se absorbera casi tctalpente cuando la remocidn
del HS se lleva a cabo.

E! proceso de MEA faci lmente reduce el H25 a mencs de 0,006
ppn y si se desea, puede reducitse a menos de 0.001 ppam.

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

endulzamiento del gas natural de manantial.

DIETANOLAMINA (DEA)Y.

liquido cocloreads viscoso, PM. 105.14 p. fusion 28°C

p. eb., 263°C icon dessomposicién), flash point 152°C

d= 1.0918 a 30 /20 presion de vapor 5 mm a 138°C. )
Dosis letal en ratas: LDso= 710 mg/kg por via oral. Peligro
de fuego: ligero, cuando se expone al calor o flama, puede
reaczionar con algunos materiales oxidindolos. -Para combatir
el fuego: Espuma de alcohol, agua y COz.

El t:r>reso de DEA se aplica comunmente en el endulzamiento de
gas de refineria y liquidos amargos. Estas corrientes

contienen ademas :2 Hai y (02, canticades apreciables de

10



sulturo de carbonilo v sulfuro de carbono, contaminantes con
jos qua la DEA neo reacclona. Actualmente egte proceso g2 esta
empleande tambfen para e] endulzamiento de gas natural, QJtra
ventaja que tlene sobre 1a MEA consiste en que su presion de
vapor es menor. con lo que se tienen menores peardlaas por
vaporizacién de la solucien,

EL proceso de DEA no es selectivo v remueve tanto el H23 como
el CO02. Para el tratamiento de gas npatural y operando a
presiones arriba de 15,5 Kglcmzman. se obtiene un gas dulce

con 4 ppm de HeS,

TRIETANQLAMINA (TEA).

Liguido viscoso de color amarillo palido. P.M.:148.19, P.
fusien= 24,2 C, P,Ebullicién= 360 C, Flash point=l79 C,
d={.1258 a 20 /20 ., Presion de Vapors LO mm Hg a 205 C. Doslis
letal en ratas, LD50=8680 mg/Kg por via oral. Tox{cidad= poca
por via oral. Se ha comprobado que causa daMos al htgado y a
los rifones en animales expuestos cronicamente. Peligro de
fuego: Ligero cuando se expone al calor o a la flama. Es nuy
peligroso cuanda se calienta, pues se descompone emitiendo
vapores toxicos de NOx, puede reaccionar vigorozamente con
algunos materlales oxldandolos. Para combatir el fuego:
Espumas de aleohol o COa.

La soluelén acuosa de trietanclamina (TEA) rfue la primera que

se utilizé en los crozesoas e endulzamiento, overo how en  dia

11



ha sido desplazada por la MEA ¢ la DEA. Haciendo wna
comparacion de la TEA con respecto a Ja MEA & la DEA, se
tiene gue la TEA reacciona menos con los gases 4&cidos, su
capacidad para absorber gases Acidos por galdn de solucicdn es
menor, es menos estable y no reduce e} contenido de H25 a las
especificaciones requeridas. Su ventaja principal es el hecho

de que es selectiva haclia el H2S.

METILDIETANOLAMINA (MDEA).

Liquido claro. PM. 119.16, p. eb. 240°C , flash point 127°C
d=1.043. presisn de vapor: 0,01 mm a 20°C.

Toxicidad: Se desconoce. Datos no suficlentes y sin
experiencias registradas disponibles que permitan una
afirmacién.

Peligro de fuego: Ligero, cuando se expone a calor o a flama;
puede reaccionar causando oxidaciones. Para combatir el
fuego: Espumas de alcohol & COz2.

La soluéion de MDEA es selectiva hacia el H2S, tiene baja
presidén de vapor, es mas estable y reactiva que la TEA.

Su principal desventaja es que su costo va de 2 a 4 veces al
costo de ias cotras aminas., Hoy en dia tanto la TEA como la
MDEA tienen muy poca aplicacidén como agentes de

endul zamienta.



DIGLICOLAMIMNA.

La soiucién de glicolamina, en muchos aspectos, es similar a
1a moncetilamina, con 1a excepciédn de que su baja presidn de
vapor permite que se emplee en concentraciones altas (40 a 60
%) lo que favorece a una menor circulacién de la solucidn y a
un consumoc menor de vapor comparado con la solucién de MEA.
Entre sus desventalas estan: su alteo costo, pérdidas por
formacidn de productos no regenerables debidos a reacciones
con COS y CS2, mayores en comparsacidn con el usec de MEA y

corrosién exesiva en el acero al! carbénm.

SNPA-DEA

Sus propisdades fisicas y quimicas ast como toxiceldgicas son
basicamente lasbde la DEA anteriormente descritas.

Este proceso es similar al proceso convencional de DEA,
emplea una solucidn ¢d2 DEA c2n concentraciones que van del 25
al 30% =n pesc., para tratar corrientes de gas natural a altas
presiones <arriba de  35.2 Kgsenz man. ) % can una
concentracion en gas &cido (Hz3 y C€J2) mayores del 10%. La
relacidn H2S5:C0z que se encuentra en las plantas que utilizan
este proceso varla desde 34 a 0,65,

La seleccién de la concentraciédn de la amina que se va 3
emplear es completamente arbritaria y generalmente se escoge

sobre la waze de corrzzien y ewperisncia sn  operaczien. mas

o



bien que socbre el minimo costo inicieal. En las plantas con
MEA las concentraciones varian entre !5 y 20% en peso, sin
embargo en ocasicnes llegan a ser tan bajas como al 10% o tan
attas como al 30% . Se recomienda que la concentracicen de la
solucidn de MEA sea al 15% en peso

Las soluciones de DEA empleadas para el tratamiehto de gases
de refineria tiemen concentacionas gque varfan del 10 al 285%
en peso, mientras que para la'purlficacién de gas natural,

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



TAELA I

PROCESQOS PARA ENDULZAMIENTQO DE GAS

EXTRAE MEDIG
PROCESO H2S €02 ABSORBENTE ESTADD

Absorcioén gquimica can un lfquido:

Monoetanalamina St L MEA Activo
Dietanolaaina s1 St DEA Activeo
Trietanclamina St Sl TEA Comarc.

No importa

Metildietanolamina S!I NO MDEA Comerc.
MNo importa

Econamina S NO DGA Activo
SNPA/DEA sS4 ) DEA Activo
Sulfinal St T st Sultinclane Autivo

Isopropanolamina

Soluclones de sales alcalipas:

Catacarb EXl St K2C0s caliente Activo

Carbonato de potaszio
Caliente . 51 Sl ¥2C03 caltiente Activa

Glammarco Ventrocake
<02 NO £l K2C0asAs20s Active

K2C0as al vacio St HO K03 Comerc.

no {mporta
Trifosfato de

ootasio Sl NO KsPOa Activo
Benileld BN 31! K2C03 aenfizld Aetive
Zeatard zl Zi Na2C3da limerz.



PROCESQO H
Abhsorcion guimica v
Purisal

Estasolvan

Solvenie Fluer

Selexol

Absorcion-Oxidacion
Giammarco Vetrocoke
(Hz28)

Ferrox

ffanchester

Thviox

Strettford

Takahax

Tawsend
Lacy-¥eller
Sutfonyl

Lechaos sélidas:
Oxido d2 flerro

Malias Molecuisses

EXTRAE

28 Oz
/o fisica:
St st
51 o
51 sl
31 st

con liauido:

s! NO
sl NG
st NO
st NO
s1 NO
51 NO
S5t Ng
St NO
31 NG
i1 ND
Z 31

18

MEDIOQ

ABSORBENTE ESTADO

n-matll-Zoyro~ Activo
lidona

tri-n-butilfosfato Activo

Carbonato de Activo
Prooileno

Dimetil voli- Active
Etiltenglicol

Kz2COa/arsenitos Activo

NazC03/Fe203  Activae
Na2C0s/Fe20a  Activo

Ticarsenato de Activo
Amanic o sodia

30}. de cuinona Activo
Naz2C0a/i. 4 naf Active
taquinaenas2-sul
fonato de sodio

Trietitenglicol

Activo

Activo



2.1 PROCESOS EXISTENTES.

Los proossos listades en la tabla 1 se puedan agrupar para su
descripcién en 4 grandes grupos de acuerdo con el tipo de
solvente utilizado como medio absorbente.

Grupo I: ABSORCION QUIMICA CON UN LiQUIDOD.

abarca Adip, Econamina, Girbotal, SHPA-DEA y Sulfinol.

El proceso se basa en la absorcien regenerativa de
.sclventes organicos en reaccién de equilibrio con gases
dcidos. E! gas amargo alimentado se pone en contacto a
contracorriente con e! solvente regenerado en una columna de
absorcién, y sale como gas dulce producto de! domo de la
misma. El solvente regenerado se introduce por el doma de la
columna a una temperatura igual o ligeramente mas alta que la
de entrada de gas y sale por el fondo de la columna ya como
solvente rico en gases acidos. Este solvente intercambia
calor con el solvente regenerado. En algunos casos es
conveniente reducir bruscamente la presién del solvente rico
para se_n.arar los hidrocarburos que pudiera haber arrastrado.
Desptes de intercambiar calor, el solvente rizo sa alimenta
al regenerador ; los gases acidos se desorben en la columna
regeneradera , la cual esta equipada con un rehervidor de
vapor, saliendo de la misma gas concentrado y saturade con
vapor de agua. Esta mezcla se pasa por un condensador en
donde el vapor de agua se condensa y se recircula a la
columna regeneradera, mientras que e! gas acide producto

queda disponiblzs pdras procesamiento posterior.



El solvente regenerado, escencialmente libre de gases Acidos,
pasa al! fondo del regenerador a través del intercambiador de
calor, una bomba de recirculacién y un enfriacor de solvente,

antes de enviarse nuevamente al abscrbedor.

GRUFO 11: ADSQRCION QUIMICA 'T/0 FISICA.

abarca: Estasolvan, Flueor, Purisel, y Selexocl.

El procesc se basa preferentemente en una absorcién fisica de
los gases Aclidos mediante un solvente orgénico. E! gas amargo
se pone en contacto a contracorriente con el solvente pobre o
ragenerada en una columna de absorcisn, y sale gas dulcae
producto por el domo de la misma, E! solvente rico se pasa
a una seccidn de regeneracidn por reduccién de presién que
generalmente consta de varias etapas (das o mas) de reduccidén
a diferentes presiones, con el objeto de desorber los gases
abscrbidos. El solvente regenerado en &sta etapa puede
enviarse directamente al domo de la columna de absorcidn,
aungue en ocasiones es preferible calentar y desorber el
solvente semipobre para asegurar que el gas tratado alcarnce
las especificaciones de 1a linea. También pueden usarse una
combinacién de ambos sistemas de regeneracidn alimentado
parte del solventz semipobre, producto de 1a seccidn de
regeneracidn por reduccién de presion, a un punto intermedic
del absorbedor, y e! resto enviarse al domo desorbedor, en

donde el solvente se regenera mediante desorciédn fisica mejor



que por descompesicién quimica.

Del desarbedor, el sclvente pobre pasa al demo del absorbedar
y el gas acido producto queda lista para enviarse a un
quemador o un recuperador de azufre en su caso.

Elvgas obtenido en la primera etapa de reduccién de presidn
se recircula coﬁ el gas de alimentacién del absorbador
mientras que los gases obtenidos en la segunda etapa de
reduccién de presion pueden usarse como combustible; los
gases obtenidos an la siguiente etapa se envian a
procesamiento posterior (quemador o recuperador de azufre).
Las turbinas hidraulicas para el solvente rico y las turbinas
de expansion sobre las corrientes de gases separadas por
reduccién de presién, son aparatos comunes en este tipo de
proceso para maxima recuperacidén de energia y efectoc de
enfriamiento.

La recirculacién del solvente regenerado se efectuz mediante
bombas que pueden ser accionadas por las turbinas existentes

en el prucess.

GRUPO [li: SOLUCIONES DE SALES ALCALINAS
Abarca: Benfield, Carbonato de potasio caliente
Catacarb, Giammarco Vetrocoke (C0Z) y NH3 clustico.
E! proceso se basa en una absorcién quimica regenerativa
de sales organicas alcalinas en reacecidén de equilibrio con

gases acides, E! ¢35 amargs alimentado se pone en sontacro a



contracorriante cor la solucién pobre regenerada, en una
columna de absorcion, y sale como gas dulce producta par el
domo de la misma. La solucidn regenerada se introduce por el
domo de la columna a wvna temperatura igua! o ligeramente mas
alta que l!a de entrada de gas, aproximadamente 110°¢C y sale
por el fondo de la cglumna comd una sglucidn rica en gases
dcidos. Esta salucidn rica se envia a la columna de
regeneracion; los gases Acicdos se desorben en @sta columna,
la cual esta equipada con un rehervidor de vapor, Yy salen de
la misma como gas saturado y concentrado con vapor de agua.
Esta pezcla se pasa por un condensador en donde el vapor de
agua se condensa y se recircula a la columna regenaradora,
mientras .que el gas Acido producto queda disponible para el
procesamiento posterior tquemador de gases acidos [}
recuperador de azufrel.

La solucién regenerada escencialmente libre de gases acidos,
se envia mediante una bomba de recirculacién, al enfriador de
solvente pobre tequipe apzional que depende as ia
temperatura de¢ atimentacidn del gas amarge), de donde
finaimente pasa a la coiumna de abscrcion.

Zn este proceso es convenient2 utilizar algunas veces
aditivos especiales que azctiven la solucién absorbente, con
fo que aumenta la velocidad de absorcion y por lo tanto la

economia de! proceso.




GRUPQ 1V: ABSORCION-OXIDACION CON LIQUIDOS.

Abarca: Giammarco Vetrocoke (H2S) y Strettford.

El proceso seé basa en la absorcién quimica regenerativa de
HzS nmediante una solucién de sales inorganicas o una mezcla
de éstas con un solvente orgénico. E!l gas amargo alimentade
se pone en contacta, a cantracerrients, con una solucién
pobre o regenerada en una columna de absorcidn, ¥y sale como
gas dules producto por el domo de la misma. La solucién rica
que deja @] absorbedor pasa por un calentador de vapor caon el
fin de proporcionar e! calor necesario paca la desorcidén y la
oxidacien del producto de reaccidn de! HaS con la solucien
absorbente.

Esta oxidaclién se lleva a cabo en un oxidador abierto a la
atmésfera en su parte superior. Aqui se burbujea con aire la
solucién rica, regenerdndose la solucién pobre y obteniéndose
azufre elemental. £l azufre elemental se elimina en forma de
espuma flotante, filtrado al vaclo vy lavado, E! =zolvente asi
regenerado se envlz; a un tanque de mexzclady con et fin de
nomogeneizar la solucidén pobre gque se envia mediante wuna

bomba de recirculacisén, al domo de! absorbedor final.
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2.2 DESARROLLO DE NUEVOS FROCESOS DE ENDULZAMIENTO DE GAS
AMARGO.

La introducciédn de membranas como medioc de separacién de
gases es aun joven, y su tecnologia esta siendo desarrollada
como una operacién unitaria de las nas importantes durante
las 2 dltinmas décadas.

La separacion de gases por medio de membranas compite con
procesos criogenicos y una variedad de procesos de adsorcidn
y absorcidn (ej. DEA., HDEA, 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,
utilizacién de bajos volumenes de gas, buen peso y ahorro de
espacio.

Las membranas son tarreras delgadas que dejan pasar ciertas
sustancias preferentemente. Estan fabricadas principalmente
de materiales poliimericos, pero tambien existen de ceramica,
vidrio y metaliczas. Los polimeros comunmente usados para la
separacion de gases por meambrana incluyen derivados de la
cefulosa, palisuifuros y poliamidas. La forma de las
membranas scn como hojas planas o come fibras huecas. Las
membranas de hojas planas son tipicamernte empacadas dentro de
carretes para incrementar su eficiencia.

La sigulente figura muestra un ejemplo simple de un proceso
por membrana, e: «<wual s¢ wusa para separar des gases,
Hidrogzno y litrogeno. L3 s2paracién de gases 2sta maneiada

de 13 atimentscion an el prctesc.




AL IMENTACION RES1DUO
NXTROOENC HEMERANA NIROOENO

HIDROGENO N alta presién
alta presién

PERMEABLE
baja presién HIDBROGENO
Teniendo wuna corriente de alimentacién de Hz,Nz a una

presién cada, el componente maAs permeable ien este casao Hz)
pasara através de la membrana del lade de baja presidén y
saldracomo el filtrado o penetrado.

El Nitrogeno remanente del lado de ajta presién sale como
residuo o impenetrable. El grado de separacion esta definido
por ia selectividad de la nembrana y por las condiciones de
separacisn (P, T, permeabilidad, etec.). )
Hay basicamente dos tipos de membranas que deben usarse para
el proceso de separaclén de gases. El primer tipoc esta basado
en el uso de una membrana porosa en la cual los gases son
separados Dasandose en su tamafio molecular por nedio de
pequefios poros “en la wmembrana. Este mecanisme esta nuy
restringidoe per procesos ceomerciales de separacion de gas
debido al bajo factar de separacion que puede ser alcanzado.
El usc de las membranas no porosas tiene un mayor y mas
eficiente uso para estos casos. Asl la separacidén se basa en
1a solubilidad y difusividad a través del material de que

esta hecha la msmsrana. Dos leyes gobiernan e! transports de
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gases para éstas membranas y son: La ley de Fick y la ley de
Henry. Estas dos leyes predicen el comportamiento ‘del tlujo
de un gas a través de una membrana nc porosa de espesor de
capa Z basado en la difusividad (D) y la solubilidad (S) del
gas en una membrana particular.

La ley de Fick predice la rapidez de flujo (J) mientras que
la ley de Henry gobiernma la concentracién (C) del gas en la
membrana.

La permeanza (Lg), permeabilidad (Lg), factor de separaciodn
(), y rapidez de flujo de gas (J) de la mambrana estan
definidas en la sigulente figura donde:

A es el area de |a membrana y Pr , Pp son las presiones de

alimentacidn y de la corriente permeable respectivanente,

2 Y

La permeanza esta reportada en unidades de cm'cm cm segied
de mercurio y la permeabilidad como: cmgc:-nzseﬁtcﬁ‘ de

mercurio.
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LEY DE FICK: Jiv= -Di®(dCi/dZ)}

LEY DE HENRY: Ci= Si#Pi

PERMEANZA: Lgi= Six*Di PERHEABILIDAD: Lg:\= gi

2
FACTOR DE SEPARACION:ali/j)= tg: FLUJO:J= Lg®AREA*(Pr-Pp)
Algunas genaralizaciones para el funcionamiento de wuna

membrana en una etapa-siaple son:

1.~ La pureza de la corriente residuc se incrementa con el
incremento de diferancia de presiones y con esto se reduce el
area requerida, para obtener una pureza especifica.

2.- La diferencia de presiones por si sola no define el
funcionamiento de la membrana. La presién absoluta de ta
corriente permeable es también importante.

3.~ El flujo afecta la pureza del residuoc pero no de
la corriente permeable. Altos flujos reducen la pureza del
residuo pero incrementan la recuperacién.

4.- El Area de la membrana crece con un reslduo puro.

E! Area de membrana decrece con una corriante permeable pura.
El ultimo punto nos lleva a una observacion general: las
membranag son muy eficientes concentradores. Asi{ se encuentra
una buena aplicacion como concentradores prioritarios a un
segundo proceso de purificacidn, tal como AMINA, PSA, o

tratamiento criogénica.
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Para optimizar un procesoc basado en la separacién por medio
de membranas comunmente se utilizan multietapas, es decir hay
corrientes que se reciclan en las mecbranas para mayor
eficiencia del proceso., Para gas naturai :la corriente
permeable de la primera etapa se comprime y pasa a traves de
una segunda wmembrana. El producte de la 2a. etapa es
reciclado a la alimentacidn para completar la recirculacién.
Para la misma cantidad de nembrana altas fiujos de
alimentacién dan altos flujos de producto pero baja pureza.
Las membranas pueden operar en un rango que oscila entre S0
a 2000 psi, dependiendo de la utilizaci®n que se los de; por
ejeaplo, para un sistema de separacién de gases inertes se
require de wuna diferencia de presion de 50 psi, para el
tratamiento de una corriente de gas natural es necesaria una
diferencla de presién de 200 a 1200 psi,

Las membranas son capaces de endulzar una corriente de gas
amargo de:

< 2% de Coz, <4ppm de H2S y 7 Ib/MHMSCF (< 3.2 Kg/30000 ms)
Cuando las concentraciones de C0z son muy altas las membranas
ofrecen una mayor eficiencia que los procesos de amina vy
MDEA. Son menos competitivas para aplicaciones donde 1a
presién de alimentacidn y de producto son bajas labajo de 350
psig!). Un beneficio de los sistemas de meambrana es que pueden
ser faci{lmente modificados para variaciones en condiciones de
operacién, tales como incremento en el flujo de alimentacion

o czmbio en composicién.
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También se ha estudiado la opci¢n de usar procesos hibridos
de Aminasmembrana para endulzamiento de gas. Para la
aptimizacién de procesos por membranas 1a utilizacion de
simuladores de proceso es adecuado ya que es bastante
compleje lograr la separacién requerida.

En fechas recientes se hizo un estudio de comparacién entre:
proceso de DEA, membra-na etapa-sinple, membrana optimizada.

La alimentacion tomadi fue:

Coz 5 a 90% en mol temp. 100°C
CHs 95 a 10% en mol presién 725 psig
Ha2S bajo (<0.5% en moi} flujo 37.2 HMMSCFD

CaHo, Cat, N2 presentes en pequefias cantidades.

Para obtener un producto con ia siguiente composicién:

Coz <2% en mol
HaS <4 ppm
Ha20 <7 1b/HMSCF

GHY >300 BTU/SCF  (3.54 » 100 J/n%)

Las curvas result_antes- de costo de procesc Vs. % de CO2 en la
alimentacién son una prueba clara de la aficiencia de las
nembranas para endulzamiento de gas. Se ohseva que el co;to
de procesc por membranas tiene un wmaximo en 30% en mo! de COa2
en la alimaentacién, con lo cual también el wmarimo
requerimiento de Area ocurre en el mismo punto.

Si se requlere un aito retorno de ta invergién las membranas

son la epciédn adecuada.
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CAPITULO III

3.0 PLANTEAMIENTO GENERAL.

Se requiere endulzar una corriente de 10 MMCFD de gas amargo
a las siguientes condiclones:

0.25 granos de H2S /7 100 CF v 0.06% en peso de COz.

L.a composicién quimica del gas amargo es la sigulente:

COMPONENTE % MOL

Agua 0.0740
Bioxido de Carbono 0.0600
Acido Sulfhidrico 0.1000
HMetano 98.6807
Etanc 0.7790
Propano 0.1000
I1-Batana 0.0300
N-Butano 0.0300
N-Hexano 0.0200

Se cuenta con equipo de proceso que fue utilizado en una
planta de endulzamiento de gas que utilizaba una sol. de
dietanclamina de 166 GPHM al 30% en peso como medio endulzante
Este equipo endulzaba una corriente de gas de 14,4 MMCFD cuya

composicién quimica es la sigulente:



COMPONENTE X EN HOL

Agua 0.170

Bioxido de Carbono 3.409

Acido Sulfhidrico 1.492

Nitrogeno 0.412

Metano 59,362
Etano 17.363
Propano 10.620
1-Butano ! 1.3650
N-Butano 3.5280
I~Pentano 0.7500
N-Pentano 0.8830
N~Hexano 0.2970
N-Heptano 0.2500
N-Dctano ’ 0.0330
N-Nonano . 0.0040

Por medlo del sigulente estudic se tendrd que decldir si el
equipo exlistente es ut!{lizable para la nueva corriente de gas
amargo, modificable o que equipos se tendran que caabiar
utitizando balances de materia vy energla, ast como

dimensionamients de quipo.
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Con el Analisis econdmico cancluirenos si el
reacondicionamiento es ecdnomicamente viable & si tendremos
que optaf por nueves procesos de andulzamiento tal como los

que utllizan mempranas como nedio de separacion.

3.1 DESCRIPGION DEL PROCESO A LAS CONDIGIONES DE OPERACION
ORIGINALES,

E! principal objetivo de! sistema de enduwizamienta de gas y
regeneraclén de amin; es eliminar el Hz8 y et COz de la
carriente de gas natural que proviena de la salida de un
paquete de compresidén y de la linea gque va a la entrada de un
deshidratador.

Dabido a que la temperatura de la solucién se incramenta an
la torro de absorcidn, es escencial que el gas sea anfriade
antes de entrar a la torre endulzadora.

E! gas y el candensado del enfriador de gas son separados‘en
un depurador y e} condensade retornade al drenador de
separador de condensados.

El gas que proviéne del enfriador entra a la torre de amina
por el fonda, abajo de la seccién empacada y fluye en forma
ascendente a traves del empaque a centracorrients con la
solucién de amina; esta solucidn remueve escencialmente el
H2S y el COz del gas. el gas ya endulzado sale por la parte

superior de la torre.
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El gas tratado se envia de la torre de amina hacla el
depurador de amina en donde la amina gque fue arrastrada se
elimina y se regresa a !a seccién del fondo de la torre
endul zadora.

La amnina de alta presién (contenienda H2S, C02 y saturada con
hidrocarburos) proveniente d% ia torre endulzadora, se envia
al tanque de evaporacidén de anina en donde los vapores de
hidrocarburo son aliminados (a 100 psig) y regresades al

sistema de compresion del gas.

La amina rica dsl tanque de evaporaci4én as enviada al
intercanbiador amina-amina en donde s5¢ calienta antgs de
entrar a la columna de destil!acidn para separar y eliminar el
Hz2S y el COz.

€! HaS y el COaz salen por la parte superior de la columna
lievando un poco de agua. E! agua se condensa en el
condensadar de reflujo de amima y es separada del C0z y el
H2S en el acumulador de reflujo; el agua as bombeada de
ragreso a la columna de destilacién de amina, para condensar
jos vapores de amina que llegan a ta parte suparior de la
columna,

Los gases H2S y CO0z van hacia 1a linea que conecta con el
quemador de gas amargo. Debido al alto contenido de CO2, se
requiere introducir una cierta cantidad de gas combustible en
la linea que va hacia el quemador de gas amargo para asegurar

la combustion.

[}
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La amina fluye en farma descendente y ea acalentada poar los
vapores de amina que provienen del tondo d2 la columna por el
sistema de circulacion de amina caliente. Las bonbas de
cf{reulacion de amina succionan de la parte inferior de la
celumna y la bombean hacia &l calentador de fuego directo:
gajlendo de éste, regresa a la parte inferior de la columna.
En la;corrlente de cireulacion el fluio es controladg para
asegurar velocidades ontimas a traves de los serpentines del
calentador. La temperatura de salida del calentader egta
controlada para proporcionar caler constante en la base de la
calumna de destliaclen.

Se mantiene un nivel fi{jo en el fondo de la columna enviando
el exeeso a traves del intercamblader de amina-amina el
enfriadar de amina., el filtea de anina, el filtra da carhén
de amina y el tanque de balance de amina.

Se guministra gas dulce de! sistema de gas combustible al
tanque de balance para prevenir el contacta de la amina con
aire lo cual podria causar 1a degradacion de 1a solucion.

Las bombas prlncl;ales de amina pobre succionan del tangue de
balance de amina v bambean !2 amina directamente a la torre
endulzadora,

El tflujo de amina a la torre endulzadora esta contralade a la
descarga de la bomba, de tal manera que una parte de la amina

puede ser regresada al! tanjue de balance.
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La amina entra a la torre endulzadora a trives del sistema de
distribucién interno de la torre; la amina fluye en forma

descendente a traves del empaque.
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3.2 BALANCES DE HATERIA Y ENERGILA.

Primero se estableceran los criterios generales de disefio
para la realizacién del balance de materia y energia.
A)Quimica basica del proceso.

Se puede considerar que tanto en la MEA comc en la DEA el
grupo hidroxilo sirve para reducir la presién de vapor e
incrementar la solubilidad de! agua mientras que el grupe
amino proporciona la alcalinidad necesaria en soluciones
acuosas para la absorcidn de gases acidos. Tanto la MEA
como la DEA se¢ pueden considerar quimicamente estables porque
se pueden calentar a su punto normal de ebullicidn sin
descomponsrse, Los valores de pregién de vapor que se
muestran a continuacidén indican que las pérdidas de MEA seran

mayores que para la DEA:

MEA DEA
peso molecular 61 105
presidn de vapor @100°F 0.03 0.0001¢

La efectividad de cualquier amina para abso;ber gases Acidos
se debe a su alcalinidad. La wmagnitud de este factor se
ilustra en Jla figura que muestra los valores de pH en curvas
de analisis volumétricos para soluciones de diferentes aminas
de aproximadamente 2N cuando son neutralizados con COz.

Tal y como se mencionc anteriormente, es posibie desorber el
gas acido de la solucidn de amina cuando a ésta se le eleva
la temperatura en el rango de 240 °F a 260 °F mediante la

aplicacidén de calor.
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B) Especiticaclones de la alimentacien v de les productos,

Las caracteristicas operacionalea del procesa, permiten
tratar gasg amargo con una cancentraclisén pequela o mediana de
gases acidos, aproximadamente un maximo de 25% CO0a y 25% en
mel de H2S.Lag especificaclones de 1las productos mas
estrictag de 0.25 granos H25/100 pies cubicos estandar vy
0.03% en peso de CO2 se obtlene con la dietanolamina cuando

se opera por encima de 500 psig.

€C) Concentracion residual de gas 4acido en |la amina pobre y
relacién de vapor de agotamiento.

Un parametro que comunmente se utliiza en !a industria de
tratamiento de gas amargo para expresar @1 calor dado al
regenerador es ta relaclén de vapor de agotamiento expresada
en lb de vapor/gal de solucidn de amina circulada.

Las cerrelaciones de la figura | pueden emplearse para
sotuciones de DEA.

Se recomienda que la soluclidn de anina sea regenerada cono
maximo hasta 0.15 moles de gas &cido/mol de amina con el fin
de minimizar los problemas de corrosien en la planta.

L: s=iacien de wvapor debe ser tal que cumpla con el
requerimienta de la amina regenecada. Normaimente se emplea
de 1.1 a 1.2 b vapor / gal de solucion.

Para asegurar que la oesorcidn de los gases acidas se efectle

en el regenerador de DEA v no en el rehervidor, la relacion

(3
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de reflujo debe estar en el ranga de 3 a 1 1b mol de agua/lb

mol de gas acido.

D)Concentracisen maxima y absorcidn neta de gases acidos.

Gon ol fin de determinar la concentracidén mé&xima de gas acido
en soluciones acuosas de amina, es necesario disponer de
datos de equitlfbrio. Una amina que ha reacclanado
parcialmente con uno de Ii0s componentes del gas Aacido
ejercerd una presién de vapor igual a la de! otro gas 4scido.
Por ejempla, sl parte de la amina reacciona con COz existira
una presién parcial aparente de 425 sobre la selueién . Lo
inverso tambien es verdadero. Los datos de equilibrio se
encuentran graficados mediante datos que se han obtenido
experimentalmente. Se tienen datos para soluciones de DEA de
presian parcial de equilibrio del CD2 y HzS vs. mal COzfmal
DEA y mol H25/ mol DEA cuando ambos solutes estan presentes
en la soluciéﬁ.(f!g. 2 a fig. 9del anexol.

Para otras temperaturas se puede interpolar en la graficas
por lnterbolacién logaritmica. La concentracién da gas acido
en la solucidn t{ca a la salida del absorbedor se toma como
70% de la cancentracion en e! equilibric o bien, puede

fijarse una carga maxima.



Se recomienda una carga maxima en la solucisn rica de 0.43
moles de gas dcido/ pol! de HEA para cuando se emplean
solucionaes alrededor de 20% en peso de MEA y de 0.4 para
soluciones de DEA al. 25% en peso o menos. También se
recomienda que la cantidad neta de gas 4&cido ahsorbidoe
(pick-up) sea de 0.3 a 0.4 moles de gas acido/ mol de amina
cuando se opera con solucionas de MEA o DEA hasta 25% en
peso.

El pick-up es la diferencia entre la maxima concentracien de
gas acido en la solucidn rica (fondo del absorbador) y la
congcentracion residual en la solueion pobre (Fondo de 1ia
torre regeneradora)l.

El proceso SNPA-DEA que emplea solucién de DEA an el rango de
25 al 30X en peso. puede absorber gases 4&cidos hasta una
relacion de L a 1.3 moles de DEA/ mol de gas Acido, siempre y
cuando la presién del gas 4cido alimentade a la planta sea

alta.

E) Concentracion de la solucion de amina.

La seleccion de la concentracion de amina es completanente
arbritaria v generalmente se escoge sobre la base de
corrosién y experiencia en operacidén. Las soluciones de DEA
empleadas para el tratamiento de gases de refineria tienen
concentraciones que varfan del 10 al 25% en peso, mientras
que para la purificacien de gas natural. las concentraciones

van del 25 al 35\ en peso.
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Es do notarse que el incremento en la concentracién de amina
reduce la cantidad de soluclién requerida para absorber los
gases acidos y de ah! el costo de la planta. Sin eambargo, et
efacto ne es tan grande como se espera, debido a que ia
presién de vapor del gas acido es mayor en soluciones mas
concentradas para relacionas moles de gas Acido/mol de amina.
equivalentes, Es deeclr, cuando se pretende absorber la misnma
cantidad de gas acido con menor cantidad de solucien, el
incremente en la temperatura seri mayor debido al calor de
reaccidn, ocasionande que la p’efi°“ de vapor del gas acido
on la solucidn aumanta, o

F) Temperatura

F.1 Absorbedor.

La temperatura de alimentacién de 12 solucién de amina pobre
al absorbedor debe ser 10°F mayer que la del gas amarge fue
entra por el fondo de la torre para evitar condensaclén de
hidrocarburos vy la subsecuente formacién de espuma que se
producird especialmente si la corriente gaseosa esti humeda.
Normalmente la solucién pobre se alimenta en un range de
100-130°F.

Cuando el contenido de gas 4&cido en el gas amargo es
alrededor de 1% , la cantidad de solucioén para efectuar. la
purificacién es pequela y la mayor parte del calor de

reaccidn se va con el gas dulce.
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Para corrientes de gas que contienen grandes proparciones de
gas 4&cido (arriba de 5%), nornalcente se requiers una gran
cantidad de sclucién por lo que ésta al llevarse
escancialmenta todo el calor de reaccidn enfria el ggs que se
ésta purificando, En este caso la temperatura de salida del
gas dulce se suypone {gual a ia de la solucién pobre.

F.2. Regenerador de DEA.

La solucién de amina rica debe al!imentarse al regenerader a
170-200°F., Este rango requier® menor cantidad de calor del
que ®©8 posible transferir de l!a solucién de amina pobre
calients que sale del fondo del regenerador.

Generalmente la solucién pobre deja el regenerador a una
temporatura entre 240 y 250°F, siondo la maxima temperatura
de salida 260°F que corresponda a una presién mAxima en el
fondo de la torre regeneradora de 21 psig. a temperaturas
mayores., la MEA y la DEA tienden a degradarse.

F.3. Rehervidor.

Generalmente se emplea vapor saturado de baja presién de
aproximadamente 45 a 55 psia (274-287°F). Dabe avitarse que
la temperatura del vapor de agotamientc sea superior a 286 °F
para prevenir que las paredes deé los tubos esten expuestas a
altas temperaturas. Se aconseja rastrear las temperaturas del
vapor para asegurar que no exista saobrecalentamiento. EI
sobrecalentamiento puede eliminarse inyectando vapor
condensade en la linea de vapor de baja presién que va al

rehervidor.,




G. presion,

G.t. Absarbedor.

Ei absorbador puede operar en un rango amplio de presién que
va desde la presién atmosférica hasta 1200 psig dependiendo
del destino de! gas dulze, Si el gas va a emplearse como gas
combustibhle, la torre puede operar a 60 o 30 psig minimo. St
se requiere que el gas cumpla con ia especificacién de 0.25
granos/100 ft%standar. s¢ trecomionda operar par arriba de
200 psig para el caso en que se trabaje con MEA y 500 psig
cuando la solucion empleada sea DEA.

G.2. Regenerador.

La presidn de operacidn de ésta torre esta .en funcién de ia
presidn de entrega requerida dail gas acido en limites de
bateria. Normalmente el rango de operacidn es de 8 a 20 psia
(domo). Aunque la mejor regeneracison de la sulucién se
obtiene a mayor presion debido a que se increamsnta la
temperatura deol fondo ds la torre y con é&sta se logra una
mejor desorcidn, especialmente de! CD2, aumenta la corrosidn
y degradacién de “ta amina. Por (o tanto la presién en el
fondo del regenerador no debe exeder de 21 psig que
corresponde a una temperatura de 26Q°F.

se considera una caida de presion en 1a torre de & psi.
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CALCULDS PARA EL BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA EN LA PLANTA

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

CAMPECHE).

~Corriente de entrada al absorbedor (i},

Cn'm’p_cr;ente p. molecular % en no! Ibmol/he
Agua’ | 18 0.170 2.25
Co2 4a 3.409 45.08
H25 34 1.492 18.73
Hetano 18 59,362 785.0
Etana 30 17,363 229,61
Propano a4 10.620 140.44
i-Butano 58 1.385 18.05
n-Butano R 58 3.528 47.33
{-Pentano 72 0.758 8.82
n-Pentano 72 0.883 11.67
n-Hexano 88 0.297 3.93
n-Heptano 100 0.250 3.31
n-Octano 114 0.053 0.70
n-Nonang 128 0.004 0.05

p. molecular promedio: 26.45. s.gr. 0.8763

Lensidad del-aire 0.067 1b/ft”.

a
Flujo total: 13.217-10"_}% « 0.8763 * 0.067 _'ln =
"" ft

7.76%10” Ibsdia.= 32,333 Ib/hr= 1322.41 Ibmol/hr.

Tamperatura: 100°F Presion : 101«4.7 psia.



1)CALCULD DE LAS CONCENTRACICNES RISIDUALES EN LA SOLUCION
POBRE DE AMINA,
~calculo de {a relacion de aiimentacion:

R= lbmol/hr de Ha3 R=19.73/45.06 = 0.44 Ibmol H2S

tbmol/hr de CC2 Ilbmot! CO2
Con e! valor de R v para una relacidn de 1.1 1b de vapor 7/ gal
de solucidn de la fig. 1 de! anexc obtenemos:
Concentracion residual:
727.27 granos de C02/ gal de solucion
3B8.368 granos de Hz2S/ gal de solucién

Las concentraciones residuales exoresadas an relacidén mol

aon:
b ]
lbmol Ha2S 36.35 Eranas Hz2S 7.481 gal 1 ft
It mel DEA gal de sol £t? (0.97)(62,4)1b
1 1b Hz$§ libmol HsS _’ 11b sol. 105.14 b DEA-l

7000 granos 34.08 1b HzSJ 0.3 Ib DEA lbmoi DEA

L

lemal H2S/ibmol! DEA = 0,0066

Pe igual forma obtenemos:

lemo! Cd2/lbmoi DEA= 0.102
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Ca total= Cr HzS + Cr COz = 0.0066+0.102= 0.1086 b mol gas
acidos/mol DEA.

2) Checar las especificaciones dadas para el gas dulce y la
solucidn pobre que no excedan las condiciones de equilibrio en
el domo del absorbedor.

T=110°F (temp. de antrada da DEA y salida de gas dulca)

p= 1005 psia (se considera una calda de presién de 10 psi)

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

granoes/100 ft? st

0.28 granes iib « lbmolH2s e? .
100 ft? 7000 granos 34 1b (0,858)(0.067) 1b
26.45 b

= [la.8 » 107° 1bmol Has
lbmol gas dulce

lbmol gas dulece

Pparcial de HaS en el gas = 100S® 4,8e-6= 0.0048

La presién parcial de HaS que estaria en equilibrio con
solucién de DEA que cantenga 0.0066 ibmol HzS/lbmol DEA y
0.102 lbmol! COz2/!b mol DEA a T=110 °F se obtiene por
extrapalacién en las graficas de eaquilibrio. Ei wvalor
obtenido aproximado es: 0,0008 psi por lo que se cumple con
las especificaciones de gas dulce.

3> CALCULO DE LA TEMPERATURA DE LA SOLUCION DE DEA EN EL
FONDO DE LA TORRE Y FLUJO DE DEA.

~Se hara un balance de materia por lo que se necesitan los
siguientes datos:

-4AHe=713 BTU/!b ce T02 -2Hs=717 BTU/lb de HaS
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por lo que el calor de reaceldn total serk:

2He= 0.03409 lbrmol CO= » 713 BTU , 44 )b CO=z +
*~|To mol gas amargo 16 COz Tbmol COz

0.01482 lbmol H2S . 717 BTU , 34 1b Has
lbmal gas amargo Ib Hz2S 1o mol

AHe= 1434,19 BTU/lbaocl gas amargo

la capacidad calorifica de la solucién de amina es:

‘Cp- 0.9 BTU/1b sol °F para una sol. de DEA al| 30% en peso:

0.8 BTU
b sol

» b sol o 105.14 Ib DEA
F 0.3 ib DEA 1b mo! DEA

Cox = 315.42

S

Cp= 315.42 BTU/Ibmol DEA °F

-Cp medio dal gas ds 100 - 110°F :
Cp * ZCpit xi donde Cpi= Cp de cada componente en el gas

xv= fraccion peso de cada componente

Con laos datos de Cp del apendice abtenemos:

Cp=0.48 BTU/1b °F

Tomando en cuenta el calor que toma el gas al ser calentado
de 100 a 110°F tenemos:

Q= Cp#At= 0.48%10825,45= 127 BTU/Ib mo! de gas
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Detinfende una variable R como moles de DEA circulada por moi
de gas amargo. Usando la variable R (la minima circulacion de
DEA requerida para remover e! gas acido del gas amargal un
balanca de calor alradedor del absorbedor as:

R{315.42%4L )+ 127 = 1434,29

de dande: R= 4,474,

El siguimnte paso es suponer temperaturas de manera que las
presiones parciales de Jos gases dcidos en e} gas sean
fguales a las calculadas:

Pparcial H2Ss 0.01432#% 1015z 15 psi

Pparcial CO2= 0.03409» 1015= 34,6 pui

Prueba 1. Tz = 155°F (temperatura de salida de la solucion
rica)l. ,

R= 4.14/(155-110)= 0.092 moles de DEA/mol de gas amarge.

Los constituyentes individuales de conceniraclén molar en la
DEA seran:

€0z2: 0.102+40.03408/0,092= 0.4725 moles COz2/mol! de DEA

HaS: 0.0066+0.01492/0.082= 0.1687 moles HzS/woi de DEA

{bmol gas &cldoslbmol DE&= Q.6612

Bajo estas condiciones las presiones pacrciales son:

A 122°F- 30°C- 582°R A 212°F 100°C 582°R
COz2: $5.84 psia 147.91 psia
HzS: ?.94 psia 31.62 psia

185 F= §15°R 112 7 = 570°R



Para deterainar 1as presiones de vaper a 155°F interpolar de
acuerdo con:

Ln Pparcial CO2=in 15.84 + In 147.91/15.84

.

In Pparcial ¢Qz= 3.8397 por lo que Pparcial CO2= 46.51 psia.
de fgual forma para HaS

In Pparcial HaS= In 7.94 + 0.4822(1ln 31.62/7.94)

In Pparcial Has= 2.74 Pparcial HzS= 15,46 psia.

Como a la temperatura supuesta da 155 ©°

F las presiones
parciales para H25 y COz son wayores que las del gas de
entrada, &6 supone una temperatura menor,

Prueba 2. t2= 153°F.

R= 0.0962 moles DEA/mol gas amargo.

Chz: 0,102 + 0.03409/0.0962= 0.456

Hz2S3; 0,0066+ 0,01492/0,0962= 0.1615

De las fig.25, 26, 27,28 :

{12°F 212°F
P COz psia 7.9 89,12
P Ha2S psia S 25.11

por interpolacidn obtenemos a 153°F:
Pparcial CO2= 24.2%

Pparcial HaS= 10.54
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Interpnlando entre 155 y 153°F obtenemos:

Tz= §53+ (in (15/15.46))/(1ns0.54715,46))#2= 1§83.2

Tam 153+ (ln (34.6/46.51))/(1n24,21/46.51))2= 154

Como puags observarse el CO0z es el que controla y por lo

tanto !a temporatura de salida de la DEA rica sara de 154°F

por lo que tenemos:

R= 0.Q84 moles DEA/ mo! gas amargo. y los constituyentes
individuales sarén:

C0a: 0.465 mol CO2/ mol DEA

HgS: 0.1653mel Hz5/ mal DEA

. 0.63 mol gas 4&cido/mol DEA

Esta relaclbnxrepresenta ta relacién de amina gue.requeriria
una torre infinita para cumplir con las oespecificaciones de

reparacién, deblido a ésto , se tomara una aproximacidn del

-70% 'dea ia concentracién de equilibric por lo que se tiene:
T Ds8300.72.0,4412 - tbnol .gas.-dcido/me! DEA

" 0.102+0,03409/R=X

0.0066+0.01492/R=Y

X+¥= 0.4a12

Regolviendo las tres ecuaciones anteriores obtenemos:
Rs C.1473 mol DEA/aol gas amargo

X= 0.3333 mol COz2/mol DEA

Y= 0.1078 mol H2S/mol DEA

Total: 0.4411 mol gas acido/mol DEA (carga maximay
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Por lo que el pick-up es:

0.44)%- Q,1086=0.3325 mol gas Acido/ mol DEA

ib gas acido/hr= (19,73 mol H2S/hr#34.08)+(45.08#44.01)=
2656.37 1lb gas Acido/ihr

ibmol DEA/hr=(64.81 lbmal gas acido/hr)>/¢0.3325 Lbmol gas
acido/mol DEA)= 195

Ib DEA/hr= 195#105.14= 20453.6

y como se emplea DEA al 30% en peso:

1b sol/hr= 20493.6/0.3= 68,312 convirtiends a GPHN:

68,312/8.5 (lb sol/gal)#B0= 134 GPM »1,25 =[168 GPM

Corrigiendo !a temperatura de salida de la DEA con la nueva R

obtenemos:

Ta= L434.19-127/0.1473(315.42)+110=

4)COMPOSICION DE : DEA POBRE, DEA RICA Y GAS DULCE.
Composicién de la solucidn de DEA pobre:

Ibmol DEA/hr=195#1,25= 245

IbmolH2S/hr= 0.0066+195x41.25=1.6

lbmolCO2/hr= 0.102%195#1.25224.86

IbmolH20/hr= (68,312-20,496.6)#%1,25/18= 3320.5

A este valor hay que agregar la cantidad de agua que es
arrastrada en el gas dulce, Considerando una caida de presién

de 10 psi en el abscrbedor, resulta una presisn en el! domo
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del absorbedor de 990 psig a la cual deberA calcularse el
agua de saturacidén de los hidrocarburos:

T=11¢ F Pr= 1005 psia

lbmolH20/1bmal H.C.=Pvap H20/(Pr-Pvap H20)

Fvap a 110 F = 1,274 psia

por lo que se obtiena:

1.274/¢1005-1.274)= 0.00127 mo!t Hz0/mol H.C.*(1322.4-67.06)
ibmol H.C./hsr= 1.534 lbmol Hz0/hr

tbmol H20/hr en la sol.pobre= 3320.5+1.594= 3322.1

8

Composicién de la solucién de DEA pobre:

tbmo!/he % mol
HzS 1.6 0.0400
coz 24.86 0.6800
DEA 245 6. 800
‘Hz20 - 3322.% 92.44
total 3593.56 100

Peso nmolecuiar promedio: 23.79

Flujo total: 23,79%3593.56= 85,490.8 lb/hr




-Composicidn del gas dulce:

H2S: b mol H2S
Jbmol Hz2S + (1257.6 + 1.584)

= 0.000005

Por lo que: lbmol H2S= 0.0063
CO2: 1bmol CQOa2r 0.0006(ibmol C02+1259,2)

ibmol CO2= 0.756 lbmol H20= 2.25+1.594=3.844




COMPOSiICION DE GAS DE SALIDA DEL ABSORBEDOR (GAS DULCE) (2)

Conponente pP. molecular % an mol Ibao!/hr
Agua 18 0.306 3.844
Coz 44 0.060 0.756
HzS 34 0.00005 0.0063
Metano 16 §2.568 785.0
Etano 30 18.301 229.61
Propano 44 11.1893 140. 44
i-Butano 58 1.438 18.05
n-Butano 58 3.772 47.33
i-Pentano - 72 0.790 9,92
n-Pentano 72 0.830 11.67
n-Hexano 86 0.313 3.93
n-Heptano 100 0.263 3.31
n-0ctano 11e 0.055 0.70
n-Nonano 128 0.004 0.05
100% 1,254.6 lbmol/hr

pesc molecular promedio: 25,36

Flujo totai= 1,254.6%25.36= 31,826.44 Ib/hr

w
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Composicién de la solucidén rica de DEA:
Por balance de materia en el absorbedcr se tiene:
Ibmol H2S/hr= 18.73 + 1.6 - 0.0063 = 21,323

lbmol CO2/hr= 45.08 + 24,86 - 0.756 = 69,184

COMPOSICION DE LA SOLUCION RICA DEA (3}

i{b mol/hr % mol
HaS 21.323 . 0.58
C0z 69.184 1.88
H20 3320.5 90.82
DEA 245.00 6.7
total 3,656.00 100%

peso nolecutar promedio: 24.42

Flujo total= 3,656 * 24.42 = 89,282.4 Ib/hr

5)CARGAS TERMICAS DE: INTERCAMBIADOR AMINA~AMINA,ENFRIADOR DE
AMINA, REHERVIDOR ¥ CONDENSADGR.
~Temperatura de la solucidn pcbre a la salida del

intercambiador DEA rica- DEA pobre:

i it

84,282.4 ib/hr ALTHENTACION
AL REGEHLRADOR

T, 139°F \_/
! T,: 180°F

SOLCTON
AMINA POBRE

53 §5,490.8 I5he

Tp= 879



Por un balance de energia an la soluclaén rica se tiene:
Qa-a= HiCptT2-Ts} si: Cp 2139°F= 0.9 BTU/1b°F

Cp 9180°F=0.92 BTU/1L°F
Q= BQ.éaZ.A 1b/hr » £10.9+0.9211/2 BTU/18°F » (180-139)°F
Qa-a=" 3,331,126.3 BTU/hr

Balange dé Energig en la solueidn pobre:
Q=H2Cp(Ta-Te) si Cp 8257-200= 0.5
S.SSi.iZG.S/&S.A90.8=_0.95(257-Tu per lo que:
T4=216°F

~Carga del enfriador de DEA pobre:

)

{AGUA I 0
S ! E DNFRIAMIE.

AMIRY POBRE

85,490.8 Ivhr -/ | O\ ALINENTACIGH
1.\ AL ABSORSEDOR_
p >

s A
1,2 28%F \_e s
I T,5 LU8°F

Qonf= B85,490.8%(0.93)(216-110) Qenf= 8,427,383 BTU/hr

-Carga termica del Rehervidor del Regenerador.

T= 257°F Avap B30 psigs 928.2 BTU/1b s.gr.= 0,985

Qrone |L:1 10 vap| |€9.262.4 1b 1£¢° ]
TNt Igar. sol. hir (0.985762,47 1b _J

7.48 gal 928.2 BTU
&‘9

Io

—

il = 11,093.814,06 BTU/hr



-Calor que entra al regenerador con la solucidn rica:
Qa=189,282.4 lb/hr)(Cp) (1B0-Ta)

la Te pusde escégurse igual a la de la entrega del gas acido
en limites de bateria:

Cp= 0.93 BTU/1b°F

Qa=(88,282,4)(0.93)(180-100)= 6,642,610.5 BTU/hr

-Calor que sale del regenerader con la solucién pobre:

Qr= (B5,480.81¢0.93) (257-Ta)= 12,482,511,7 BTU/hr

El calor necesario para desorber el gas Acide de la solucidn
rica @5 igual al calor de reaccién de los gases acidos con ia
amina:

4Hs= 1434,19 BTU/lbmol gas amargo * 1322.41 \bmol/he =

1,896, 587.2BTU/Hr

-Carga termica del condensador.

Se obtlene  haciendo un balance global en al regenerador de

DEA:
[

‘-——-@D——-r Qdes=g,

/’Ah\\ Qe

t———— Qrehn

b of



Qa + Qreh = QF + &Hs + Qc despejando Qc:
Qe= Qa + Qreb - QF ~ AHs sustituyendo:
Qc=6,642,610.8 + 11,083,814.0 - 12,482,511.7 - 1,898,587.2 =

Qe¢= 3,357,325.8 BTU/hr

6)COHPOSICIONES EN: DOMO REGENERADOR, SALIDA DE CONDENSADOR Y
REFLUJO.

-Temperatura en el domo de! raganerador:

De un balance de materia se obtiene @1 gas Aicido absorbldoi

b
us bsighe
} (_) ¥ o, e

—_—!
1ol /hr

B8 2322

0, 61104 4——— H,0 REPOSICIOY

Deg 245 i

00 3326,5
2656

¢——— §,0 REFLLY0

Y tnolshr
| HS 1.6

o, 4.8

OEA 24

0 Lt
3591.5

W
o



El calculo de ésta temperatura involucra la suposiciédn de una
temperatura en el domo para encbntrar la composicién da ésta
corriente y ast caicular la carga termica de! condensador
para compararla con Qc (carga del condensador), ya calculado
anteriormente; si estos valores son i{guales 13 tewmperatura
supuesta es la correcta.

si T= 236°F P°Hz0= 23.32 psia Pr= 29.7 psia.

Xuzo= 23,.32/29.7 = 0.785

tbmo! H20 = 0.785
lbmo! Hz0 + lbmol H2S + lbmol CO2

ibmol H2S + lbmol C0z = 18.723 + 44,324 = 64.05
Ibmol H20= 233,846
De aqui obtenemos la siguiente tabla:

Composicién en el domo del ragenerador:

) Ibmol/hr tbshe f. peso Cp Cp mezcla
Has 19.723 670.58 ©.098 0.2a8 0.024
Cc0z 44,324 1950.7 0,285 0.220 0.063
Hz0 233.84 ’ 4209.3 0.616 Q, 456 0.281
Total 297.88 6830.6 0.388

-CAlculo de la composicién a la salida del condensador:
a t= 100°F (Temperatura de entrega del gas Acido):
P°Hz0= 0.95 Xuzo= 0.95/28.7= 0.032

ibmol/hr Ha0z 0.032(64.05)/(1-0.032)= 2,117

de lo cual obtenemos ta sigufente tabla:



Compasicidén a la salfda del condensador:{(10>

ibmol/hr tb/hr f. peso Cp Cp mezela
Ha$s 19.723 670,568 0.2521 0.248  0.08625
CQ2 44,326 195%0.7  0.7335 0,220 0.18:3
He0 2.1173 38.1 0.0143 Q. 456 0.00825
Total 68, 18 2659. 4 0.2304

X\ cond @ 100°F= 1037 BTU/1b

Considerando que no hay arrastre de gas amargo on el agus de
racirculacién:

vch‘-GBaO.S!(O.36800.2304)12 % (236-100)+ 1037 (4209.3~38.1)

Qew= 4.32 5 10% = Qctealeuiado)

si T= 232°F P°Ha0= 21.5 psia Pr= 29.7 psia.

Xuzo= 21,5/29,7 = 0.7239

Jbmal Hz20 s 0,7239
jbmot HaC + lbmoi HaS * lbmol COz

ibmal H2S + ibmel COz = 19.723 + 84.324 = 64.05

ibmal HaO= 162.7



De aqui aobtenemos ia sigulente tabla:

Conposicien en wl domo del regenerador:(39)

lomol/hr ibshr f.‘pesn Cp Cp mezcia
Hzs 19.723 670.56  ©.1208  0.208  0.03
Co2 44,324 1950.7 0.3514 0.220 0.077
Ha0 162.7 2928.4 0.5278 0.456 J.24
Total 226.747 549,68 0,347

A cond @ 100°F= 1037 BTU/Ib

Considarando que no hay arrastre de gas amargo en el agua ds
- reclirculacidn:

Qc1=5548.6#(0.347+0.23041/2 » (232-100)+ 1037 (2928.4-38.1)»

Qee= 3.2 ¢ 10° & Qclealeulado)= 3.3 # 10°

Por 1o qua la temperatura en o] domo del regenerador sera:

132_°F

Con las composiciones obtenidas podemos encontrar la refacisn
ds refiulc que deba de gstar dentro de! rango de 3 a ! lbmol
Hzo/1bnol gas acldo para una buaena operacién del regenerador.

1bmoi HzG3/lbmo) gas acidos (162.7-2.1173)/54,05= 2.8

El agua total de reposicion al regenerador es:

2.1173+ 1,594 = 3,71 lbmol/hr.

S9



COMPROBACION DE LA RIDRAULICA DE LA TORRE Y CALCULQ DEL

DIAHETRO.

DIAMETRO DE LA TORRE:
1b/hr de sol, rieca= 89,282 lb/hr
Suzdensidad de la sol rica = (1,025 % 62.371)= 63.93 1b/ft"
ib/hr gas amargo = 32,333
Go=densidad gas amargo= 0.058 lb/ft”
tt%/3eg= (32,333/0.058)/3600= 154,85
GPM= (89,282/63.93)% (7.84/60) = 174
Dt= 1.13 (Viead/Re - (GPMiz Ln Ra)®
2 &0 ez
Vioad= tt/seg [ _'3'1.—-_6—¢:——]
Vlioads 4.66
Dt= £.13 (4.686/Ro - 174 Ln Ray'7?
Donde Ro y Rs son parametros del! empaque, parz anillos
rasching de 1 1/2 pulgadas se obtienen de las {figuras
11 a 18 los 5igulentes' valores:
Ro=0,1786

Rz= 0.238

~

Ra= 0.873

por lo quz Dim 6.3 ft.
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CALCULO DE LA CAIDA DE PRES|ON EN LA TORRE ABSORBEDORA

AP = RsAFs*1.5 ¢ Ry»L + Re Exp [R9 (Clesr)]

Obteniendo 1ios valores de los parametros del empaque.
tenemos:

Re= 0.28 : Rv= 0,01 : Ro= 0.0035 : Re= 7

4% donde Vs= ftglsag / Area

Cs= Vs (Sa/(éL-8a))
Area= [pDt¥/4

Fsz Vs (&a)*®  ; L= GPM/Area
Cst= Ra(Rm)™

Sustituyendo valores obtenemos:

Cs= 0.1494

Fs= 1,19

L= 5,88 —
Cst= 0.2

Sustituvendo B;tos valores en la acuacién de AP obtanemos:
&P= 1.07 in Ha0 / ft de empaque.

Ahora se checard el grado de mojado del empaque por medio de
de un valor n obtenido de la figura 10 s!{ n>1 nos i{ndica que
se aprovechard bien el empaque, s{ es menor se necesitara
calcular un nueve flujo de solucién, de manera que sea

eflciente el aprovechamiento de empaque.
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% de INUNDACION = 100 * Cs/Csf = 74.7
Lv= (1b sol ricashr) 7 (lbsft?) = 1396.55 tt¥/hr sol. rica
Con Dt diameiro de empaque y Lv obtenemos el valor de n de la

figura donde: n>l lo que indica que se aprovecharid bien el

empaque

[+73
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CAPITULO IV.

4,0 DESCRIPCION DE LOS CAMB!0S REQUERIDOS PARA LA NUEVA
CAPACIDAD Y CONDICIONES BE OPERACI DN,

Al ebservar la comnosicion de 1a ccrriente de alimentacion al
sistema de endulzamientg de ges . nas dames cuenta gue la
cantidad de gases acidos es claramente menor a la cantidad de
gases Acldos contenidos en la planta de Abkatun.

Dadas estas condiclones usaremos una sclucion 20% en pes& de
DEA, v una relacien de | Ilb vaps/gal de solucldn; eato se debe
a la poca cantidad de IEA que se necesita para endulzar el
gas a las condiciones mas estrictas.

Los equipos de lIntarcambio y flujo de calor van a estar
claramente sobrados por lo que se proceders a realizar el
balance de materia v energla con el fin de cuantificar las
carsas térmicas v determinmar que tan sobrados estan los
equipos.,

Se tomaran criterics tants tecnicas como econdmicos para
dectdir sl se cambian o se dei{an los equlpos mencionadas

En caso de ser necesario el cambic de equipas. se procedera a
su disefilo, tomandc en cuenta los criteriocs de disefo

exnerimentales dados en la literatura.

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

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

-Corriente de entrada al absorbedor (1),

Componente p. molecular % en mal Ibmal/hr
Agua 18 0.0.74 0.809
Coz 44 0.06 0.658
H2S 34 0.1 1,097
Metano 18 98. 807 1084.85
Etano 30 0.779. 8.558
Propano 44 0.1 1,097
i-Butano 58 0.03 0.329
n-Butano 58 0.03 0,329
n~Hexano 72 0.02 0.219

Temperatura 82°F , 28°C presion: 883 psia
Flujo total : 17,847 Ib/hr p. @wol., promedio: 16.25

- Condiciones del producto:

1/5 grano H2S por ft? standar de gas

menos de 600 ppm de COz (0,03 % paso de CO2)}.



11CALCULD DE LAS CONCENTRACIONES RESIDUALES EN LA SOLUCION
POBRE DE AMINA.

-cateuls de la relacien de alimentacion:

R= tbmoi/shr da HaS R=1.097/0.858 = 1.667 ibmot HiS
tbmatl/hr de CO2 tbmol Chz

Con &t valor de R y para una relacidn de 1.0 b de vapor / gal
de solucisn de las figs 13 y 14 obtenemos:

Cangenkracion residual:

727 granos de C0z2/ gal de solucidén

73 granos de HaS/ gal de salucién

t.as concentraciones residuales expresadas en relacidn mol

san: -
L]
lbmal Ha2S _ 75.00 GLANGS st‘] 2.481 ga; i ft
1k mol DEA gal de scx_J fr (0.971(62.4)1b
- -
1 1b HaS itbmo} HsS .‘ 1l sol. 108,18 1b DEA
7000 granos 34,08 b HzSJ 0.2 ib DEA tbnol DEA

lbmatl Ha2S/ibmol DEA = 0.0200

De igual forma obtenemos:

lbmol CO2/lbmal DEA= 0.13

o
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Cr total= Cr Hz5 - Cr CDz = (.C200+0.130= 0.1600 Ib mol gas

acido/mol DEA.

21 Checar las especificaciones dadas para el gas dulce y la
solucién pobre que no exedan las condiciones de equilibrio en
el domoc del absorbedor.

7=92 °F (tenp. de entrada de DEA vy salida de gas dulce)

p= 879 psia (se considera una caida de presién de 4 psi)

E! contenido de H2S en el gas dulce debe ser- de Q.25

granos/ 100 ft? st

.25 granos t1b . JbmolHzs it .
100 ft? . 7000 granos 3a 1b (0.630)(0.067) 1b
15.25 1b

= | 4.03% 10°° Ibmol H2S

lbmol gas dulce lbmol gas dulce

Pparcial de HzS en el gas = 879 # 4,03 * 10°° = 0.0035 psia
La presion parcial de H2S que estaria en equilibrio con
soluciéon de DEA que contenga 0.02 lbmol H2S/1bmol DEA vy

o,

0.140 lbmol CO2/lb mo! DEA a T=3Z 'F se obtiene por
extrapolacién en las graficas de equilibrio. E! wvalor
obtenido aproximado es: 0.0007 psi por lo que se cumple con

las especificaciones de gas dulce,
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3) CALCULO DE LA TEMPERATURA DE LA SOLUCION DE DEA EN EL
FONDO DE LA TORRE Y FLUJO DE DEA.

-Caicula dal pick-up.

Fijanda !2 carga méxima de gas 4acide en 0.3 lbmal gas
4cido/lbmeo! DEA:

0.4000- 0.1600=0,2400 mol gas acldo/ mol DEA

ib gas Acido/hr= (1.097 mol Hz5/hri345.08)+(0.658%44.01)=
€6.35 ik gas Aacidosbr

ibmol DEA/br=(1,755 lbmoi gas 4cido/hrj;/¢Q.24 Lbmol gas
dcido/mol DEAY= 7.31

Ib DEA/hr= 7.31%105.14= 769

y como se emplea DEA al 20% en paso:

{b sol/hr=s 769/0.2= 3,845 convirtiendo a GPM:

3,845/8.5 (1b sol/gal)#60= 7.53 GPM #1.25 = )

41COMPOSICION DE : DEA POBRE, DEA RICA Y GAS DULCE.
Compasicidn de la sotucidn de DEA pobre:

tbmo ! DEA/hr=7.3121,25= 8.1

lbmo{H25/hr= 0,027,311 ,25= 0,1827§

tbmo1CO2/hr= Q. 13#7.31%1.25= 1.18

TbmoiHz0/hr= (3,845-769)%1,25/18= {170.8

A este valor hay que agregar la cantidad de agua que es
arrastrada en el gas dulce., Considerando una caf{da de presién

.de 4 psi en ) abszaroedor, resulta una presion =n 20 doma



dal absorbedor de 878 psig a la cuval deberd calcularse el
agua de saturacisn de los hidrocarburos:

T=32°F Pr= 879 psia

lbmolH20/lbmol H. C.=Pvap H20/(PT-Pvap HzD)

Pvap a 92°F = 0.7:29 psia

por lo que se obtiene:

0,.7429/(B79-0.7428)= 0.000845 mol H20/mol H.C.®(1097.4-2.0569)
lbmol Hz0./hr= 0.925 lbmol H20/hr

Ibmol H20/hr en la sol.pobres 170.8+0.925= 171,725

(9)
Composicién de la solucién de DEA pobre:
ibmol/he % motl
HaS 0.1875 0.1029
CO2 1.18 0.6476
DEA 9.1 4.9945
H20 171.725 94.250
total 182.2 100.00

Peso molecular promedio: 22.53

Flujo total: 22.53¢182.2= 4,106.08 {b/hr

<3




-Composicidn del

HaS: I1b mol

H2§

gas dulce:

Ibool HeS + (1097,115)

Por lo que: lbomol

CQa: lb CO=z

HaS=

0.0548

Ib de CO2+ (17,750)

C0z: lbmol CO2= 5,32/44=0.12¢

lbmol CO2= 0,121

0.000005

0.0003

lbmol Ha0= 0,809+0,925=1.734

Peso mol. promedio:

16.22

2]

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

Componente p. molecutlar %X en mol itbmol/hr
Agua 186 0.1580 1.734
Coz 44 0.011 0.121
H2S 34 0.005 0.0548
Metano 16 98. 866 1084.85
Etano 30’ 0.779 8.558
Propano 44 0.1 1.097
i-Butane 58 0.03 0.328
n-Butano 58 0.03 0.329
n-Hexano 72 0.02 0.219

total 1,097.29

17,808.2 Llb/hr




Composicién de la solucidn rica de DEA:
Por balance de2 materia en el absorbedor se tiene:
tbmol HaS/hr= 1,087 + ¢.1875 - 0,0548 = 1,2297

tbnol CO2/hr= 0,658 + 1.48 ~ 0121 = {.717

COMPOSICION DE LA SOLUCION RICA DEA (3)
Ib mol/hr % mo!
Ha§ 1.2297 0.6725
€02 1.7170 0.93%
H20 170.80 93.41
DEA 9. 1000 4.877
total 182, 8400 100%

~Temperatura de la solucién de DEA rica:

? 3 17,884 Ih/he
SN 2
——

4%.1 1wk

1
—

12,487 IWhe

N/

q
T d.448.1 Ibhe



MiCp1{T1-Ta) + MzCp2(T2-To) * Qe = MaCpa(Ta-Tay +
M4Cpa(Te-To).

si Ts=Ton donde Te: Temperatura base

y T2=T+ debido a que el gas practicamente se lleva todo el
calor de reaccidn, el balance se reduce a:

Qr= MaCpAT donde Qr= Calor de reaccién.

Qu= QrH2S + QuC02

QrH2S= (Mu2s(Alsuzs))s - {(Muzs(AHsH2s) 1t

QrCO2= (Mcoz(AHcozm)la - [Mcoz( AHscoz) )1

Para solucién de DEA al 20% se tienen las siguientes
correlaciones:

AH.st= 663.71429 - 518.79873a + 1428,125080°- 2286.93189a"
+ 958.806840°

Aano: 697,612 + 11.888a - 1210.52080 + 1119.8227a° -
308, 4420 '

Londe: a=z (lb mol de H2S o C02)/(lb mol DEA)

De aqui obtenemos para Hz2S:

a= 0,02 .- AHs1= 653.87 BTU/1b HzS

on= 0,135 - AHs2= 613.64 BTU/1b HaS

Qruzss (41.8 # 613.684) - (6.375 » 653.87)

Quuzs= 21,481.73 BTU/hr

Para CO2:

o= 0,129 .~ AHse= 675.?7.

~3= Q0,183 - aAHsas 6E83.1
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Qrcoz= (75.5 « 663.17 - (51,91 ¢ §75.77)

Qecoz= 14,978 BTU/hr

Qn= Qrcoz + Quuzs= 36,460 BTU/hr

Sustituvendo en la ecuacidén de balance de energia:

36.460= (17804)(0.53)(T2-82) per lo que:

T2z 86°F tTemperatura de salida del gas)

y la temperatura de la solucldon de DEA sera 1a misma a Ja
entrada que a la galida:

Toea= 92°F

5)CARGAS TERMICAS DE: INTERCAMBIADOR AMINA-AMINA.ENFRIADOR DE
AMINA, REHERVIDOR ¥ CONDENSADOR.

-Temperatura de la salucién nobre a la salida del
intercambiador DEA rica- DEA pobre:

1:7?

ALIKDITACION
AL R

1.2 I4°F

SOLUCI O
AHINA POHRE

4,186.4 Ibvhe
I, 87 F

Por un balance de energia =n la soluclén rica se tiene:
Qa-as MaCp(T2-Ta) si: Cp @ 82°F= 0.9 BTU/IbF
Co 2120°F=0.94 BTU/Ib°F

Q= 4.148.5 o hr + £00.9-°0.94:1/2 BTU/IL”F » (174-92:°F

Qz-a= 319.766.5% F7U/hr




Balance de Energla en la solucidn pobre:
Q=MaCp(Ta-Te? si Cp @257= 0.95
319766.5/4106,15Cp(257-T4) por lo que:

T+=175°F Co @ :75 F= 0.93

-Carga del enfriador de DEA pobre:

AL ABSORBEDOR

4
J— AGIA DE ENTRIAHIZHIO
#MIKa POSRE i
4.186.4 1D/hr PN aurmTacion

1,2 125 \\

T 2%

Qenf= 4106,31 » (0.93+¢0.9/2)(175-92) Qonf= 310,985.3 BTU/hr

-Carga termica de! Rehervidor del Regenerador.

T= 257°F  Avap 250 psig = 911.7 BTU/1b s.gr.= 0.985
1.0 Ib vapI 4,148,.50 1b 11t
Qb= 3T 5o, [ T I: TOB5%62Z, %)
s =
7.48 eal. | rgnn BTU = 460.381,8 8TU. hr
£1° _} T
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-Calor que entra al regenerador con la solucidn rica:
Qa=(4,148.5 1b/hr)(Cpi(174-Tu)

la Ts pueds escogerse fgual a la de la entrega del gas acide
en limites de bateria:

Cp= 0.93 BTU/Ib°F

QA=(4,185.5)(0.9311174-100)= 288,046.1 BTU/hr

-Calor que sale de! regenerador con la solucién pobre:

Qr= (4,106.1)(0.93+0.92/2)(257-100)= £02,755 BTU/hyr

El calor necesario para desorber @l gas Acide de la solucién
rica es igual al calor de reaccldn de los gases acidos con la
amina:

AHe= 36,460 BTU/hr

-Carga termica del condensador

Se obtiene hacliendo un balance global en el regenerador de

A-;—J»P-—» Qde s=#,

DEA:

Qa

4———0Qreh




Qa + Qreh = QF + 2Hs; + Q¢ despe fando Qs
Qcs Qa + Qreh - QF - AHs sustituyendo:
Qc=288,046.1 + 480,2€1.8 - €02,755 - 38,460

Qe= 1.2 e 5 BTU/hr

6)COMPOSICIONES EN: DOMNO REGEMERADOR. SAL!DA DE CONDENSADOR Y
REFLUJO.
-Temparatura en el domo del regenerador:

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

4 b wl/he
| s $a
[

@, o.53

P=ASpsig

—_——h
ibacl/hr
K 1.2297
¢, 1.7
DEA 9.}
R0 170.8
182,84

—— H,0 REFLLID

——— 4,0 REPASICION

\V/ ol /he

| Hs e.1875
| co, 118
bEA 9.1
#o {015
62,2




El cAlcule de ésta temperatura involucra la suposicién de una
temparatura en el demo para encontrar la composicién de ésta
corriente ¥ asi calcular la carga termica del condensador
para compararla con Qe¢ (carga del condensador?, ya calculado
anteriormente; si estos valores son tguaies 1z temperatura
supuesta es la correcta.

si T= 237°F P°H20= 23.65 psia Pr= 28.7 psia.

Xuzo= 23.65/29.7 = 0.796

lbmal H20
lbmol H20 + lbmol H2§ + lbmol COD2

"

0.7986

Ibmol H2S + lbmal CO2 = 1.0422 + 0,537 = 1,579
lbmol H20= 6.16
De agui obteriemos la siguiente tabla:

Composicién en el domo del regsnerador:(10)

Ibmol/hr lbs/hr f. peso Cp Cp mezcla
H2S 1.0422 35.430 0.208 0.250 0.052
Co2 0.5370 23.820 0.140 0.222 0.031
H20 6.1600 110.83 ¢.650 0.450 0.2925
Total 7.73820 169.943 0.3755

~CAleulo de la composicién a !la salida del condensadar:
a t= 100°F (Temperatura de entrega del gas &cido):
P°H20= 0.85 Xuzo= 0.95/29.7= 0.032

Ibmol/hr H20= 0.032(1.579)/(1-0.0321= 0.052

-1
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de {a cua! aobtenemos ia sziguianta tabla:

Composicion a 1a sallda del condensador:(13)

tbmoi/he Ib/hr f. peso Cp Cp mezcla
HaS 1.0422 35,430 0.5800 0.244 ©.1400
[ofF] Q.5370 23.6820 0.3900 0.212 0. 0820
Ha20 0.0520 .936 0.0150 0, 440 0.00688
Total 1.6312 §0.000 0.2330

A cond @ 100°F= 1037 ETU/Ib

Considerando que no nay arrastre de gas amargo en el agua de
recleculacion:

Qe12169.94%(0,375+0, 2330272 » (237-100)+ 1037 (109.344)

Qes= 1.21 ¥ 10° % Qeteaiculadod= 1.2 ¢ 107

Por lo gue 13 temperatura en el domo de el regenerador esg 237.

Con las composiciones cbtenldas podemos encontrar la relacién
de reflulo que debe de estar dentro gel rango de 3 a 1 lbmol
Hzo/1bmol gas acido para una buena operacién del regenerador.

lbmol H20/!bmol gas acldo= (6.108002/(1.5792)= 3,686

El agua total de repocizién al regensrador es:

0.923 + 0.052 = 0.977 tcmeiing.



COMPROBACION DE LA HIDRAULICA DE LA TORRE AS! COMO CALCULD

DEL DIAMETRO.

DIAMETRO DE LA TORRE:

Ib/hr de sol. rica= 4148.72 Lb/hr

Suidensidad de la sol rica = (1.015 » 62.371)= 63.00 1b/ft?
ib/hr gas amargo = 17,847

Sa=densidad gas amargo= 00,0428 1o/et?

ft%/seg= (17,847/0.0428) /3600= 115,82

GPM= (4148,72/63.00)» (7.48/60) = 8.2

Dt= 1.13 [Vload/Ro - (GPM)®* Ln Ra1*%

72
Vioads ft%/seg [ -—Rﬁ‘_-’—sa—-—-]

Viocad= 3

Dts 1,13 (3/Ro - 8.2 Ln R®) *7?

Donde Ro y Ra son parametros del empaque, para anillos
rasching de 1 1/2 pulgadas se obtienen de las figuras
11 a 15 los siguientes valores:

Re=0.176

Ra= 0.238

Rs= 0.973

por 1o que Dtm= 4.7 ft.



ESTA TESIS MO DEGE
Sillt OE LA BisLIDTECA

CALCULQ DE LA CAIDA DE PRESION EN LA TORRE ABSORBEDGORA

AP = Ro*Fsal.5 + Rv%L + Re Exp [Ro (Cs/CsH]

Obteniendo 10s wvalores de Ios parametros del enpaque,
tenemos:

Re= 0.28 ; Rv= 0.01 : Re= 0.0035 1 Roe= 7

Cs= Vs [da/(8L-5a) 3% donde Vs= fts/seg / Area

Arsaz [pDt%/4

Fs= Vs (6a)® : L= GPM/Area

Csf= Ra(Rs)™

Sustituyendo valores obtensmos:

Cs= 0.173

Fs= 1.38

L= 0.47

Csf= 0.47

Sustituyendo estos valores en la ecuacién de 4P obtenemos:
4P= 1.18 in Hal / ft de empague.

Ahora =e chacari el grado de mojado del empaque por medio de
de un valor n obtenido.de la figura 10 del anexo si n’l nos
indica que se aprovechard bien el empaque, si es menor se
necesitara calcular un nueve flujo de saluciédn, de manera que

sea eficiente el aprovechamiento de empaque.
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% de [UUNDACION ¥ 130 » Cs/0sP = 73.6

‘Lv= (Ib soi ricashr) / ¢1bsft%) = 85.85 tt°/hr sol. rica

Con Dt diametro de empaque v Lv¥ obtenemes el vaior de n de la
figura donde: n<l lo que i{ndica gQue no se aprovechars nien el
eapaque. Se debera catcular el nuevo flujo de D2EA con la
minima relacidn de Lv, la cual 32 calcula cuando n=il, con al
dlametro del empaque y didnmetro de la torre podemos obtener
esta ninima relacian:

Lv (@8 grafica)s 800 t¢3/hr

1bsne'Bal cicas 82 1bvee® w 800 it’/he = 37,800

gpms 75

pt="87rt, ‘4P= 1.58 in H20/fi de empaque

X inundacién= 100 (Cz/Csef)1=82%

Debida a gue la hidraulica de l!a torre nos recomignda como
minina rluﬁo'dé solilpara obtener un buen molado 75 gpm, se

proceder4d a hacer el balance con este pueve flujo.

op - i oeoaw

e gy

R vate
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Componente
Agua
Coz
HzS
Hetano
Etano
Propano
-| 1-Butano
n-Butano

n-Hexano

p.
18
a4
3a
16
30
44
58
58
72

molecular

-Corriente de entrada al absorbedor (1),

% en mol
0.0.74
0.06

0.1
98.807
0.778
0.1

0.03
0.03

0.02

ibmol/hr
0.809
0.658
1,087
1084.85
8.558
1.087
0.329
0.329

0.219

Temperatura 82°F , 28°C

Flujo total :

17,847

Ib/hr

- Condiciones del prédueto:

presisén: 883 psia

p. mal. promedi{o: 16,25

1/4 grano H2S5 por tt? standar de gas

menos de 600 ppm de CO2z

(0.03 % peso de CO2!.




I)CALéULO DE LAS CONCENTRACIONES RESIDUALES EN LA SOLUCION
POBRE DE AMINA.
~calcula de le relacién de alimentacién:

- lbzol /hr de Hz2S R=1.097/0.658 = 1.667 1bmol H28

lbmel/hr de CO2 lbmo!l CO2
Con el valor de R y para una relaclién de 1.0 lIb de vapar / gal
de solucion de lag flg. 13 y 14 obtenemos:
Concentracion residual:
727 granos de C0z2/ gal de solucien
75 granos de H25/ ga! de soluciédn
Las cancentraciones residuales expresadas en relacién mal

san:

e
lbmol HeS _ 75.00 BIENOS 25 7.a81 gal 1 ft
|b mol DEA gal de sol te? (0.97)(62. 4118
L 1b H2S 1lbmol HsS _\ Lib sal. 105,14 1b DEA_I

7000 granos 34.08 b Has J 0.2 1b DEA lbmol DEA

1bnol HaS/lbmel DEA = 0.0200

Le igual forma obtenemos:

femo! CO2/1umol DEA= 0.13




Cz total= CR Hz3 + Cgr €0z = 0.0200+5.130= 0.1800 1lb nal! gas

Acido/mol DEA.

2) Checar las aspecificaciones dadas para el gas dulce y la
solucldn pobre que no exedan las condicliones de equilibrio en
e] domo del absarbeder.

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

p= 879 psia (se consjdera una caida de presisan de 4 pailr

El contenido de H2z2S en el gas dulce debe ser de 0.25

granos/100 £t? <t

0.25 granos 1ib , JbmolHas te” .
100 ft* 7000 granos 34 1b (0.6301¢0.067)1b
16.25 1b

A= A = I 4,03« 107° lbonol HzS
lbmol gas dulce L47

lbmol gas dulce

Pparcial de H2S en el g¢as = 879 » 4,03 » 10°° = 0,0035 psia
La pregién parecial de H25 que estaria en equilibrio con
solucién de DEA gue contenga 0.02 lbmol H2S/1bmol DEA vy
0.140 lbmol CO2/1b mo! DEA a T=92 °F se obtiene por
extrapolacién en las graficas de equiiibrio. EI| valor
obtenide aproximado es: 0.6007 psi por lo que se cumpla con

laz especificaclanes de gas duice,



COHPGSICION DEA FOBRE, DEA RICA, GAS DULCE

75 gal/min (8.5 Ib sal/gali(80 minshr) = 38,250 tb solshr -
38,250 1b sal/hr % 0.2 )b DEA/ Ib sal, = 7658 ib DEA/hr
7688/105.15 = 72,84 mal DEA/hr.

Ib mol HaS/hr= 1.48

1D mal COz2/hr= 8.47

b mol H2O/hr= 1700

(87
Composfcion da la solucidn de DEA pobre:
lbmal /hr % mol
Hag 1.48 0.08%
CQz 8.47 0.53
DEA T2.84 4.00
Ha0 1700.00 85.32
tétal 1783.33 100,00

Peso mojecular promedio: 21.62

Flujo total: 1783.33 (21.62)= 38,562 1b sol/hr
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-Composician del gas Julee:

Ha2s: Ib mo! a8 = 0,000005
lbaol H28 + (1087.115?
Por (o gue: Jbmal H2S=s 0.0848
C0z: ‘b COz : 0.0003
Mo g CO2+ (17,7502
CO2: lbmol CO2= 5,32/44=0.121
ibmol CO2= Q.121 ibmal Hz0= 0.809+0,925=1.734

~Corriente de Salida del absorbedor (2),tgas dulce!
Conmponents p. molecular % en mal lbmol/hre
Agua 18 0.1580 1.734
Coz 44 0.01t 0.121
H28 L34 0.005 0.0543
Metano 16 98. 868 1084.85
Etano . 30 0.779 8.558
Fropano 44 3.1 1.087
{-Butano sa - 0.03 0.328
n-Butano 58 0.03 0.329
n-Hexano e Q.02 0,218
total 1,097,282

LTeE02, 0L ioine

w»

£



Composicion de la solucien rica de DEA:
For balance de materia en 2! absorbedor se tiame:

{bsoi H2S.hr= 1.087 + 1,48 -

€513 = 2,

(2]

9.
ibrol CQz2.he= $.638 - 2,47 - 01

COMFOSICION TE LA SOLUCION RiCA DEA (3)
b moishr % mel

H28 2.5 0. 1400

(o123 10.0292 0.5617

Hz0 1700.0 95.218

DEA 72.840 4.070

total 1785.36 100%

~Tenperatura de la sclucion de DEA rica:

3 17,284 Iwhr

2
—
. 38,562 Ibvhe
1
—s
17,487 thér
a
39,765 1o/

ar
a



M1Cpa(T1~To) + H2Cp2(T2-To} + Qr = MaCpalTa-To) .
MaCpe(Te-To).

51 Ti=Te donde Tes: Temperatura ba3ze

QnrCO02= [Mco2tAHeozs? 13 - {McoztaHaco21 12

Para solueién de DEA al 20% se tienen las sgliguientes
cnrrelacioﬁes:

‘\H"st: 663.71420 - 518,79873a + 1428,125084°- 2286.831604°
+ 958,80684a" '

fHe = 697.612 + 11.89%a - 1210 .5208a° + 1119.82274° -
308.442a%
Donde: a= {1b mol de H2§5 o CO2)/7(lb mol DEA)

De aqui obtenemos para Hz25:

ea= 0.02 .- AHsi= 653.87 BTU/Ib Ha8

oaa= 0.034 -  AHs3= 647.63 BTU/1b Hz8

Qruzs= 22,837.3 BTU/hr

Para COz2:

ag= 0.129 -~ AHsi= 675,77

o3= 0.137 . AHsa= 672.2

Qrcoz= 14,221 BTUshr

Qr= Qrcoz + Qmuzs= 36,858 BTU/hr

Sustituyends en la ecuacién de balance de energia:
Ta2= 86°F (Temperatura de salida del gas)

v la temperatura de la soluclsn de DEA serid la misma a la
entrada .que a fa salida:

Toea= 92°F



SICARGAS TERMICAS DE: INTERCAMBUIADOR AMINA-AMINA.ENFRIALOR DE
AMINA, REHERVIDOR Y COHDENSADOR.
-Temperatura de 1la solucidn ©pobre a ta salida del

intercambiador DEA rica- DEA pobre:

i
9.24% {b/hr ALt L1 O
Y

T 80

Por un balance de energia en la solucién rica se tiene:
Qa-a= MiCp(Ta-Ty) st: Cp @ 92°F= 0.9 BTU/1BTF

Cp ®170°F=0.94 BTU/1b°F
Q= 38.766 Ib/hr * ((0.9+0,2411/2 BTU/1b°F *» (170-92)°F

Qa-a= 2.78 * 10° BTU/hr

Balance de Er;ergLn en la solucidén pobre:
Q=M3Cp (To-Te) si Cp @257= 0.95

2, 78E5/38.562=Cp(257-Te) por lo que:

W
w

T4=179°F Co @ 1% F= §.322

88



-Carga del enfriador de DEA pobre:

4

[AGIR DE DUFRIAHIENTO
SOLUCICA |
PRUKA HOBRE t

38,552 10/ / ALIAENTACLON
o !_ AL umoanm&'

1

1,z 475 .
: i 1,2 2°F

|

Qent= 38,562 » (0.92+0.8/2)(179-82) Qenf= 3,05 E6 BTU/hr

~Carga termica del Rehervidor del Regenerador,

T= 257°F Avep Q50 psig = 8i1.7 BTU/1b s.gr.® 0,985

Qeens |L:2 1B vap| | 38,768 1b 11t
gal, sot. hr N 62 .4)

7.48 gal [911.7 BTU

£t b

] = 5,16+ 10° BTUrhr

-Calor qus entra al regenerador con i3 solucidn rica:
Qa=(38,768 1b/hr)(Cpt{170-Tnu)

-1a Ta pusde escogerse igual a !a de la entrega del gas 4scido
en fimites de bateria:

Cp= 0,83 BTU/IbF

Qa= 2.8 v 10°
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-Calor que sale del regenerador con la solucidén pobre:

QrF= (38,562 »(0.83+0.52/2)(257-100)= 5.58 +* 10° BTU/hs

El calor necesariv oara desorber el gas acido de la solucisn
rica 85 igual al calcr de reaccién de los gases 4cidos con la
amina:

&He= 36,858 B8Tu/nr

-Carga termica del condensador.

r
Se obtiene haclendo un baiance global en e! regenerador de

DER®
,/\ Qc
L
|
. !
. LI !
i i
: L
: | Qreh
v ar
Qa + Qreh = QF + AHe ¢+ Qo despeiando Qgc:
Qc= Qa + Qreh -~ OF - iHa sustituvendo:

Qe=2.5 » 19% + 2.2 + (0% - 5,88 » 10% - 36.853
Jc= 2.2 « 10° BTU he
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6ICUMPOSICIONES EN: DOMO REGENERADOR, SALIDA DE CONDENSADOR Y ..

REFLUJO.
~Temperatura en el domo del regeneradars

De un balance de materia se obtlene el gas Acldo absorbido:

——
1ol b
4——— §,0 REFLUIC
8,5 2.4 tad REFL -
. TG o .
Sy 1B 4 },0 FEROSICION - Tl
%8 704 : ’ -

El calculo de ésta temperatura invclucra la supssicidn de una
temperatura en ej somo zara encontrar ia ccmposiclén de ésta

sorriente y asl c¢xlcuisr ia carga ermiea deil condensador

21



para ‘compararia con Qc (carga del condensador), ya calculade
anterioroente; si estos valores son iguales la temperatura

supuesta @s la correcta.

si T= 243°F P°Hz0= 29.30 psia Pr= 29.7 psia.
Xuz0= 29.35/28,7 = 0.9865

lbmol H20
lbmol Hz0 + lbmol HzS + lbmoi COz

= 0,9865

tbmol H2S + Ibmol COz = 1.0422 + 0.537 = L.579
1bmol Hab= 115,66 e o '
‘uDa"éﬁh]‘obtenemos la siguiente tabla:

Composicién en el domo del regenerador: (10)

lbacl/hr Ib/hr f. peso Cp Cp mezcla
Ha2§ 1.0422 35.430 0.017 0.250 0.0043
coz 0.5370 23,620 0.011 0.222 0.0024
H20 . 115.68 2081.9 0.9723 0.450 0.4375
Total 117.24 2141 0.44a82

-Calculo de la composicidn a la salida del condensador:
a t= 100°F (Temperatura de entrega del gas acido):
P°H20= 0.95 Xuzo: 0.95/29.7= 0.032

tbmot/hr H20= 0.03211.5793/(1-0.032)= 0.052

de 1o cual obterecmos la siguiente tatla:



Composicién a la salida del econdensador:(13)

Ibmol/hr i1b/hr f. peso Cp Cp mezcla
HaS 1.0422 35.430 0.5300 0.2446  0.1400
s} 0.5370 23.620 0.3800 0,212 0.0320
Hz0 0.0520 .936 0.0150 0.440  0.00666
Total 1.8312 £50.000 0.2330

A cona @ 100°F= 1037 BTU/1b

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

Qe1=2141.,0%¢0,444+0,23300/2 » (249-100)+ 1037 (2081)

Qea= 2,26 * 10°  Qe(ealeutadod= 2,2 * 10°

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

Con las composiciones obtenidas podemos encontrar la relacién
de refiuvjo que debe de estar dentro del! rango de 3 a L lbmal
H20/1bmo! gas Acido para una buena cperacion del regenerador.

Ilbmat Hz0/1bmol gas acido= (115.86 1/(1.5732r= 73.2

Debido a que es inoperable trabajar con este reflujo se
disminuira la relacion de |b vaporsgal sol. tanto como sea
posible; de manera aue no disminuva la temperazura en el domo
de! regenerador v n3 se pudiesen desorber los gases: esza

temperatura no debe ser ~enor 3 los 2367F.
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v .despues de realizar los calculos iterativos se obtuve f{o
'slguiente:

con 0.52 b vap/gal sol.:

Qreh=2.236 e 6 BTU/hr

Qe=1.4 e 5 BTU/hr

t= 239 F Fresion de vapor: 24.5 psia

Composicion en e! domo del regenerador: (10):

tbmelshr lb/hr f.peso cp cp mezcla
H2S 1.0422 35,430 0.185 Q.250 0.0460
Coz 0.537 23,620 0.125 0.220 0.0275
HaO 7.2 129.00 0.685 0.45 a.3080
total 8.7792 188.00 1.00 0.3815

por 1o gue:

Qet=(1887(0.3815+0.23/2) (239-1007 + (10373 (129)
Qo= 141,762 = Qe

Y @! valor de reflujo es de 7.2-0.052/1.579= 4.5
El agua total! de reposicion al regenerador es de:

0.925 + 0,052 = 0.377 lbmoi/hr

Ahora se procederd a realizar los balances de materia y
energia, consaervando el flujo de soluci¢n de DEA de 168 gpm:
esto gervird m&s adelante para comparar {as ventajas y

desventajas que se tendrian al conservar et mismo flujo.



A" )COMPOSICION DE : DEA POBRE, DEA RICA Y GAS DULCE.
-Composjcidn de la solucién pobre de DEA:

Para 168 g¢pn tenemos:
168 2L 4 g5 20 500, 50 BiN .. 85,680 b sal/hr
min * gal hr *

Ib mol DEA/hr= 85,680 lbsol/hr * 0,2/105.14 = 163
Ib mol agua/hr=85,680 » 0.8/18~ 3,808
Para obtener las b mol/hr de gases Acldos! con las

concantraciones residuales chtanidas con anterioridad
tenemos:

IbmotH28/hr= 0.02;163= 3.26

tbmoiCQz/hr= Q,13#163= 21.19

Agregando el agua de saturacién de hldrecarburos obtenida:

tomoi Hz20./hr= 0.8925 lbmo! Hz0/hr

ibmol H20/hr en ta sol.pobre= 3.808+0.925= 3,808



{(8)
Composicidén de la solucidn de DEA pobre:
1bmol/he % mol
Ra§ 3.2680 0.0815
Co2 21.18 0.53
DEA 163 4,078
Hat 3.808 85.3
total 3,996.45 100.00
Poso molecular promedic: 21.7

Flujo total: 21.7 »3,996,45= 886,733.12 1b/hr

-Composicion detl

gas dulce:

balance, por lo gue se abtiene:

sera la misma que para el primer

~Corrisnte de Sallda del absorbedor (2).{gas dulce}

Companente p. molecular % en mol ibmol/he
Agua 18 0.1580 1.734
Coz2 44 0.011 0.121
Ha8 a4 0.008 0.0548
Hetano 16 88.866 1084.85
Etano 30 0.778 8,558
Propana 44 0.1 1,097
i-Butano 59 Q.03 0.329
n-Butane 58 0.03 0.328
n~Haxano 72 0.02 0.2%9

tots! 1.087.23

Pesc mal. procediz: 17.304,2 ib/hr
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Comossicisn de

For Balances

tbmol H2S5/hr = 1,087 +

tbmoi CO2/hr = 0.658 +

de Materia en =i

ia golucidn rica de DEx:

apsorbeador se tiene:

3.26 - 0.0548 = 4.3

21.2 - 0.121 = 21,727

H2S
COz2
H20
DEA

Total

COMPOSICION
tb mol/hr
4.3
21.727
3.808
183

3.897

DE LA SOL.

RICA DE DEA (3 ;
% mol I
0.107
0.5435
95.27
4.078

100%

Pesa mo! Promedio:

21,74 Fluioe

total: 86.781.78 lb/hr

-Temparatura de la solusi{én de DEA rica:

?3 17,004 Ivhe ¢,2927F
86,733.12 Ivhr
1,2 92°F
1
—_
12,047 IvRe
1,:02F
4 1.:?
: 16,7178 1tvio
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Con el Balance de Energia:
M2Cp2(T2-T1) + QR = MaCpa(T3-T4) + MaCpe(Ta-Ti},
obteniendo los (g correspondlentes y sustituvende valorss se
obtiens:
Cr2:0.933Cpe  Mz= §5.733.12 Ib/hr  Ta= 82°F
Cr2=0.53 Hs=17,804 1b/hr Tz= 92°F
He=86,781.78 1b/hr Tas 92°F

806,518 + 36,460 = 94,361 + 80,707(T«-82)

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

intercambiador DEA rica- DEA pobre:

.u:?
SOLUCI O l
AKINA RICA i
86.76L.7 1k MENTRCICH
b R Ren
———P—
1= RF \/ o
! 1,2 170°F
¢
j
i
i souscion
QNN POSRE
86.783.1 1b/hr
1289

Por un balance de energia en la solucidn rica se tiene:
Qo-a= MiCp(T2-Tus si: Cp @ 92°F= 0.9 BTU/1bLF

Co ®170°F=0.94 BTU/IbF
Q= §6,7B1.78 Ib/nr » [(2.9+0.94)1. 2 BTU-1b°F # (170-92)°F

Oaea= €.2 » 109 87U np_



Balance de Enmergia en ta solucidn pobre:
Q=MaCp(Ta-T4) si Cp @257z 0.95
6.2 % 10%/66,733.1=Cp(257-T4) por lo que:

Tes180°F Cp @ 180°F= 0.93

-Carga del enfriador de DEA pobre:

'
1AGUA DE DHFRIANIENTO

L ERERERSs

T, 92°F

s
A IS

§6.733 1b/he

|
i

1,= 168°F

Qonrz 86,733 % (0.893+40.8/2)(180-923 Qent= 6.8 * 10° BTU/hr

-Carga termica del Rehervidor de! Regenerador.

= 257°F  Avap €50 psig = 911.7 BTU/ b s.gr.= 0,985
Qrone |1:0_tb vap| [86.781.8 1b 11t
gal. sol. hr (0.985%627%) 1D _|
F?.AB'gal 911.7 BTU : 9.82 » 10° BTU/Ae
Lt 1b




=Calor que entra al regenerador con la solucien rica:

Qa=(86,7681.78)(0.93)(170-100)= 5.65 * 10d BTU/hr

-Calor que sale del regenerador con la solucién pobre:

Qr= (86,733.12)(0.93+0.92/2)(257-100)= 12,59 *» 10° BTU/he

Ei calor necesario para desorber el gas icido de la solucieén

rica es {gual al calor de reaccldn de los gasas Acldos con la

anina:

&He= 36,460 BTU/hr

-Carga termica del condensador.

Se obtiene haciendo un balance global en el regenerador

DEA:
QA + Qrenh = QF + AHa + Qc despejando Qc:
Qct QA + Qreh - QF - 4He sustituyenda:

0e=5.65 * 10° + 9.62 » 10%° - 12.50 » 10%- 38,460

Qc= 2.6 ¢ 10° BTU/nr
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€' }COMPOSICIONES EN: DOMO REGENERADOR. SALIDA DE CONDENSADOR Y
REFLUSO.
-Temperatura en el domo del regenerador:

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

o asiw

Sesig

—
imol fir

——— 4§ IEFLULC
B 43 z“

o, .72t
2 d——— K 3 SEPOSIZION
bER 163 #,0 REPOSISI

H,0 3,888
M/

N

ETTE)
[ 8 6
% CO‘ u.19
DER 163
f,0 389
19564

El cAlculo de ésta temperatura involucra la suposicidn de una
temperatura en el domc vara encontrar la composicién de ésta

corriente v asy calcufar 1a cargs termica dei condensaccr
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para compararla con Qc tcarga del condensador), ya caleulads
anterloermenter 8! =2atos valores son {guales la temperatura

. 'supuesta es la corracta,

si T= 248°F P°H20= 20.26 psia Pr= 20.7 psla.

Xuzo= 29 26/29.7 = 0.98

tbmol Hz0
ibmol H20 + lbmo! K25 + lbme! COz

lbmal H2S + lbmel COz = 1.0422 + 0.537 = {,879 -
tbmol H20= 106.72

De aqui obtenemos la sigulente tabla:

Composicién en el domo del regeneradori:(i0)

\bmal /he  1b/he fo peso  Cp Cp mezcla
Hz& 1.0422 35.430 0.017 0.260 0.004
[+F3 . 0.5370 %3.529 0.01% 0.23 0.002
H20 106.72 1920.96 0.970 0.470 0. 455
Total 108.3 1979.94 . ; 0.482a

-Calculo de la composicion a la salida del condensador:
a t= 100°F (Temperatura de entrega del gas acidol:
P°H20= .95 Xu2o= 0.95729,7= 0,032

lemalshe H20= 0.032(1.5791/(1-0.032)= 0.052



de lo cual cobtenemos la siguiente tabla:

Composicién a la salida del condensador:(13}

{bmol/hr tb/hr f. peso Cp Cp mezcla
Hag | 1.0422 35.430 0.5900 0.244 0. 1400
COa2 0.5370 23.820 0.3500 0.212 0.0820
H20 0.0520 .8386 0.0150 0.440 0. 00668
Total 1.6312 60.000 0.2330

A cond @ 100°F= 1037 BTU/lb

Considerando que no hay arrastre de gas amargo en el agua de
recirculac{ioén:

ch:l,979.94u(0.k§2*0.2330)#: * (237-100)+ 1037 (1820

Qee= 2.4 % 10°% = Qelcatoulada)

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

Con las composicliones obtenidas podemos encontrar la relacién
de reflujo:

lbmol H20/1bmol gas acido= (106.863/(1.5792)= 67,6

El agua total de reposicién al regenerador es:

0.9325 ¢ 0.032 = 0.977 !baci/hr.
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CAPITULO V. REACONCIONAMIENTO DE EQUIPO PARA LAS NUEVAS
CONDICIONES DE OPERACION.

De los balances tanto de nateria conc de energla obtenides en
los capltules anterlores, se procederi a dimensionar el
equipo cen avuda de las siguientes ecCuaciones siamplificadas
presentadas por Jones para plantas de endulzamiento de gas
por medio de aminas:

INTERCAMB i ADORES DE CALOR:

8TU/HR AREA DE TRANSFERENClA FT2
REHERVIDOR 72.,000«GPM 11.3«GPM
INTERCAHB | ADOR
AMINA-AMINA 45,000#GPH 11.25=GPH
ENFRIADDR.AHINA 15,000=GPM 10.2#GPH
CONDENSADOR 30.0004GPH 5.2%GPH

BOMBAS:
BOMBA DE RECIRCULACION HP= GPM » PSig » 0.00065
BOMBA DE REFLUJO HP= GPM * 0,36

BOMEA DE BALANCE HP= GPM » Q.06

TAMARO DE TANQUES: (EN PULGADAS)

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

GFH  DIAH-LONG DIAM-LONG DIAM-LONG DIAM-LONG
100 60 192 42 a6 60 182 48 96
200 Sa 238 e =35 a 283 80 %5



MATERIALES DE CONSTRUCCION:

Al seleccionar los materiales de construccion para una planta
endut zadora, se deberin tomar en cuenta daosg factares que
podran causar problemas, estos dos factores son: la corrosidm
y la espumacidn de los que se hablara antes de entrar en
concreto con los materiales de construccliém.

Corrosldn: Este es el. problema de operacldn mas grave gque se
encuentra en las plantas endulzadoras. E} gradc y el tipo de
corrosién depende de los siguientes factores:

1. del tipo de amina usada

2. pe la prescencia de contaminantes en la solucién de amina.
3. De la teﬁperatura y de la presién.

4, De 1a velocidad de flujo.

S. De la concentracién del gas acldo,

Este ultime es el principal problema corrosivo, ya que un
incremento en su concentracidn ocaciona un incremento en la
corrosiém.

En la absorcidn de gases Acidos. la corrosién es imposible de
eliminar, aun cuando puede saer reducida o controlada por
condiciones adecuadas de disefo y operacion.

La corrosién os mads severa en equipos donde hay temperaturas
elevadas y alta concentracién de gas Aacido como en el
intercambiador amina-amina, la torre ‘regeneradora v el

rehervidor.



El COz causa sevg[p»corrosxon a elevadas temperaturas y en
prasenéls_ab agua, el Ha2S ataca al acero como un acido, con
fa cunsiguieﬁte formacidn de sulfuro ferroso insaluble, este
compuesto forma un revestiniento en la superficie del netal.
el cual no se adhiere estrechamente can lo gue se praduce una
pequefia proteccidén a una corrosién posterior.

Los productos de degradacién de 10s golventes, resultado de
1a reaccidn irreversible entre al solvente Yy los
canstituyentes del gas de alimentacién, son también causantes
de corrosidn.

La solucién da amina se oxida lentamente cuando se expone al
aire o al oxigenos, los productos de estas reacclones de
oxidacién, se consideran como causantes de problemas de
corresién. La oxidacién se pueds reducir con el uso de un
colchon de gas inerte, en los tanquas de alpacenamiento de
aminas, y en los tanques de balance.

A continuacion se enlistan una serie de madidas que pueden
ayudar a reducir la corrosién:

1. La temperatura de la solucién en el rehervidor y la
t.emp?ratura de! vapor se deben de mantener tan bajo como sea
posible.

2. Mantener la presién 1o mas baja posible en la torre
regeneradora. B
3. Se debe de axziuvir el 02 del sistema, manteniendo un
zslchon de gas inerte en todes !os puntos en gue la faluclen

pueda exponerse 3 13 a-mdsfara.
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4., La remocidn continua de los solidos suspendidos (por
filtracién) y los productos de degradacidén de la amina (por
filtracidn con carbén activado).

5. En algunos casos la adicidn de causticos a la solucidn de
amina,

6. Mantener la valocidad en el cambiador amina-amina, no
mayor a 3 ft/seg.

7. Hacer pasar la solucidn rica por los tubos del cambiador.
8. Hacer circular g! agua por los tubos del enfriader de
amina y condensador del regenerador.

9. Pueden usarse Iinhibidores de corrosidn, incluyendo aminas

con alto peso molecular.

Espumacion:

La espumacién es causada por la contaminacién de la soluclidén,
por condansaciaén de hidrocarburos ligaros, solidos
suspendidos tlnamen;a divididos (sulfuro de fierro),
productos de degradacién de la amina o agentes surfactantes
acarreados por la corriente de gas alimentado.

Se puede evitar la condengsaclén de hidrocarhuras ligeros,
constituidos en la atimentacion del gas amargo, manteniendo
ia temperatura de la solucién de amina pobre 10 a IG5 F arriba
de la temperatura del gas alimentado, asi se asegura que los

hidrocarburos no cambien de fase.
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Los s&élidos suspendidos se pueden remover de la solucion
filtrando continuamente una porcién de la corriente.
En muchos casos la espumacion se puede controiar con ayuda de

inhibidores de espuma.

MATERIALES DE CONSTRUCCIGN:

Los recipientes v corazas de cambiadores se pueden construir
de acero al carbén. aunque es recomendable usar acero
inoxidable para los tubos del fntercambiador amina-amina, el
rehervidor, el enfriador de amima, clertas secciones de la

tuberia y las unidades de contacto.

A continuacion se presenta una tabla comparativa de ventajas
y desventajas que se tendran al manejar las dos alternativas
de proceso, la primera usandoc el flujo obtenido por los
balances de 75 GPM de soluclién de DEA. E! segundo conservando
el flujo de 168 GPH para lo cual fueron disefiados les aequipos
que se tienen flsicamente. En esta tabla se presenta a manera
de resumen el dimenslonimienta de los equipds.‘en donde se
compara con la capacidad de los equipos existentes.

e
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TABLA (GHPARATIVA CE VvENTA AL ¥ DESVENTAJAS PARA A_TERNAT [y A0 UE PROCESD

[ )

TORRE ENDULZIADORA
DIAHETRO 6 FT
PICKUP &% LBHULIHR

TORRE REGEMERADORA
LBYAP{GAL SOL 1.0

INTERCAHBIAMIR
PHINA-PHINA
G=3.4E6 BTUIHR
1890 CUFT

ENFRIARDOR DE DEA
G=B.4E6 BTU/HR
1713 CUFT
REHERVIDOR

G= 11ES6 BTU/MR
1900 CUFT

CONDENSADOR
3.3E6 BTU/HR
875 CUFT

BOHBAS DE
RECIRCULACICH
80 HP,

BOKBA DE REFLUJC
&0 HP

BOWBA DE BALANCE
10 HP

TANGUES UTILIZADOS: TQ. DE

ALIERNATIVA A
75 GPH DEA

DIA 5 FT
LINUNDACION 82
PICKUP 1.55

LEVAP/GALSOL=0.3
T FONDD 257 F
T OOtg 239 F

2.79E6 BTU/HR
1870 CUFT
75 GPM

3.0566 BTU/HR
765 CUFT
75 GPH DEA

2.266 BIU/HR
800 CUFT

1.3E6 BTUIHR
580 CUFT

7 e

4.5 HP

TQ. DE EVAPORACION Y FILTRQ DE CARBOW.
Para cualquiera de los dos casos son utilizables va que no se manejard
un mayor Ylujo de 168 GPM para el cual fueron disehados.

\

VENTAIAL T JESVENTATAS

#horro en pateria v enerdia
aor &l Tlujg Ranetade, ya -
que se absorbery la cantidad
de gases necesaria vara cumolir
con {as especificaciunes.
Existe un mayor arrastre Je
Sod. de DEA por el gas aunaue
insianiticante. Habra mayer
caida Je oresion del gas.

Ko ze travaja con la relacitn
de 1b vap/ gal 3ul. recomenda-
das y esto se debe a la baja
copcentracion de gases acidus
en el gas amargu. E! aherro
de energia calorifica es no—
table al tener que elevar la
temp. de la sol. alimentada
a la torre cuanda se compara
con los Tlufos wanejados en
ambas alternativas.

Se obtendrd un buen servicio
del intercarbiador va aue las
dimensiones aqus se tienen en
el equipo original satisfacen
las necesidades de flujo.

Serd necesario cambiar el
equipo va que se encuentra
demasiado sobrado, 2s posible
disninuir area de transferencia
con taponamrento de tubos.

Se debe cambiar el equipu, se
necesiia un rehervidor de
penos capacidad.

La cantidad de agua que se
necesita condensar es apre~
ciablepente menor por lo que
serd necesario cambsar equipo.

Al trabajarse con up Tidjo
menor de sol. de DEA serd -
necesario carbiar todas las
bombas utilizadas en al pro-
c<eso. Se nata clarazente el
aharro de energla electrica

en esta parte del proceso
respecto & la otra alternativa

BALANCE, ACUNULADOR DE REFLUJO



TABLA COHFRATIV A LE vENI ASA v DESVENT AUAS Pl ALTERNANIVAS LR Pl

Eatl15G

TORRE ENDULZALORA
DIRMETRD o F~
FICKUP =4 LBrIGLsHR

TORRE REGENERADORA
LBVAPIGAL SQL 2,4

INTEAC AMBIADOR
-2 A=AHINA
@=3.4E6 BTU/HR
1870 CUFT

ENFRIADOR DE DEA
Q=8.4E6 BTU/HR
1713 CUFT

REHERVIDOR
&= J1ES BTU/HR
1900 CUFT

CONDENSADOR
3.3e6 BTU/HR
75 CUFT

BOHBA DE REFLUJO
&0 HP

BOMBA DE BALANCE
10 HP

TANQUES UT1L12/D05: TQ. DE & .
TQ. DE EVAPORACION Y FILTRO DE CARBON.

ALTERNATIVA B

168 GPH DEA
VLA 3 FT
%1 HUMJA.J ON 7

LBYAR/GALSGL=1.0
T FONDO 257 F
T DGHO 249 F

6.22E¢ BTUZHR
3400 CUrT
168 Grit

6.98eé BTU/HR
1700 CUrT
166 GPit DEA

9.8E6 BTU/HR
1700 CUFT
2.6E6 BTU/HR
860 CUFT

80 HP

&0 HP

10 HP

VERI RIS ¥ DESVENTAJAZ

al sanerarse el niswo Tluro
con £l aue se operaba ori-
ginalpente. no aebrd canbros
en el equtov, sin embarge el
desperdicio de enercia es
excesive va aue la cantidad
de gases &-idus a desorber
es penor comparandola con la
cantidad que se absorbia
oriuinalnente.

Se tiene un gran desperdiciu
de epergia va aue la tewo.
aue se tiene que alcanzar en
el domo es mayor, y manejando
payor Tlujo da cowo pesultado
equipos de transterencia de
calor de payores dimensiones
que ivs obtenidos en la al—
ternativa A, sin erbarge con
esta temp. aseguramds uha
buena desorcitn de los gases
acidos.

Definitivamente se tendri oue
recmplazar el equipo que
cumoia con el area de trans—
ferencia demandada.

El equipo satisface estas
condiciores de oroceso por
lo gue es factivle su uso.

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

El equipo satistace las
condiciones de proceso por
lo que es Tactible su uso.

Ya gue se waneja el flujo
para el cual fueron dise—
fiadas las boabas, no se
tendra que casbiar ninguna
de las utilizadas en el
proceso.

ALANCE, ACUHULADOR DE REFLUSO

Para cualauiera de los dos casos son utilizables ya que no se manejara
un payor flujo de 168 GFM para el cual fueron diseftados.



De lo anterior podemos concluir lo sigulente:
Tecnicamente ez factiole utilizar cualgquiera de las dos
alternattivas propuestas, con los sf{guientes cambios de

equipos gque aceontinuacion se ennumeran:

Para 75 GPY de sol. DEA (alternativa A)
Ser& necesario resmplazar:

i, Enfriador de DEA

2. Rehervidor

3. Condensador de Reflujo

4. Bombas {(Reciculacion, Balance y reflujo)

S. Boguillas de Entrada a tarres Absorbedora y Regeneradora.

Para 188 GPM lalternativa B):
solo sa campblara:

Intercambiador Amina-Amina de mayor capacidad.

En el siguiente capitule se presentard un breve analisis
gcondémica en donde se comparard el ahorro de energia contra
la inversién an equipe de procese, el cual nos dira que
altsrnativa de proceso e@s ta dptima, es decir que flujo de

DEA es el ideal para endulzar la nueva corrlente de gas

amargo.
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CAPITULO VI. ANALISIS ECONOMICO DE LAS ALTERNATIVAS DE
PROCESOQ.
Se evaluard a un perlodo de 10 afios a nuevos pesas constantes

de 1883.

INVERSION EN EQUIPO DE PROCESO.
Es el costo total! de material utilizado para la canstruccidn
de equlpos (en el caso de Intercambiadores de calor), el

costo de bombas incluye el motor accionador.

ALTERNATIVA A (75 GPM):

EquiPo COSTO (N$)
ENFRIADOR DE DEA. 180, 000
REHERVDOR 200,000
CONDENSADOR : 150, 000
BOMBA RECIRCULACION 23,000
BOMBA DE BALANCE 9,000
BOMBA DE REFLUJO 9,000
COSTO TOTAL 571,000

ALTERNATIVA B (168 GPM):
EQUIPD COSTO (N$)

INTERCAMBIADOR AMINA-AMINA 350.000
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CALCULO DE LA INVERSION FIJA,

Se hard mediante el usoc de factores. En este método se usa
como base el costo total! del equipo de proceso, el cual se
nultiplica por una serie de factores para estimar cada uno de
tos principales rublaos de la inversion f{ja.

El valor de sstos factores depende dal estado fisico de las
materias primas y productos.

los sigulentes factores pueden usarse como una guia para este

propasito en el caso de liquides y gases.

CONCEPTO FACTOR
1. Coato tatal de equipa 1
2, Transportas, seguros, impuestos

y derachos aduanales:

a) Equipo laecal 0.05
;. Gastos de instalacidn 0.35
4. Tuberias 0.6

S. Alslamfentos 0.1

6. Instalaciones eldctricas 0.15
7. Ingenieria y Supervisién 0.75
§. QObra Civitl 0.35
Inprevistos 0.30
INVERSION FIJA 3.65
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CAPITAL DE TRABAJO.

Para objeto de este estudio tomaremos el 10% de la inversion

fija.

PRESUPUESTO DE INGRESOS:

la'pianta fue disefada con objeto de endulzar gas que sera
empleado en las plataformas.

Debido a esto no se puede hablar de un ingreso por la venta
de dicho gas, pero se puede relacionar a l!a cantidad de
corri{ente gaseosa que abandona las plataformas, para ser
enviada a tierra el cual se fracciona y se vende cono
reactive petroquimico.

51 ol gas combustible endulzadoc no estuviese presante en las
plataformas de compresidn no podria ser enviado =l gas crudo
a fraccionamisnto y podria ser sustituido por gas combustible
o diesel. cuyo costo seria de: 2.06 dlls por MPC:

10 MHPCS # 2,06 = 365 * 3.25 » 1000 = 24,436.000.

PRESUPUESTO DE EGRESOS:

Los diversos elementos de costo gue integran los egresos
totales de Ia planta pueden agruparse en los sigulentes
rubrosy

i, Costos varfables de operacich.

2. Costos fijos de inversidn.

3, Cargos fijos ge ccerazidn.

4, ‘Gastos generaies
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1.COSTOS VARIABLES DE DPERACION.

Son aquellos directamente involucrados en la elaboracién y
venta del producto. Se derivan dol pago de los siguientes
rubros:

a) materias primas y reactivos de proceso.

b) Mano de obra de operacion

¢) Personal de supervisién.

d) Servieios auxi!lliares.

e) Mantenimientoc y reparacidn

f

-

Suministros de operacion.

A. MATERIAS PRIMAS.

Se determina tomanda en Auenta K4 Preciq de adquisificn, s
consumc  por unidad de producto y el wvolumen total de
produceidn previsto,

Costc de gas amargo: 1.8 dll /7 MPC = 21,352,500

DEA: Perdldas anuales # costa

Anticorrosive costo 0.5 dls./kg

Antiespumante costo 0.7 dls./it.

para’ 75 GPM de Sol!. DEA se necesita:

109.5 Gal/a¥o de anticorrosfvo

48,62 Gal/aKo de antiespumante

para 168 GPM:

182.5 gal/afio de anticorrosivo

27.35 eal/afio de antieszumante
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B. MANO DE OBRA DE OPERACIQH,

Los costos previsibles de mano de obra se  obtienen
,multiplicando los sueldos vy salarios de cada uno de los
niveles de personal de operacién por el numero de eiementos
gue se requiere en cada nivel. Se consideran 52 semanas al
aKo.Ademas se tomard el factor de 1,718 que es la cantidad
que realmente le cuesta a la empresa tomando en c¢onsideraclon

la suma pagada anual entre los dias laberados.

C. PERSONAL DE SUPERVIS1ON.

En adicion a los técnices en aperacidn se requiere personal
para la supervisién de la produccién, para el objeto de este
estudio se considera que el costo de personal de supervisién

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

0. SERVIC10S AUXILIARES.

Debido a la funcion de ia planta se considera: consumo de
energia glectrica, de agua de enfr#amlentu y de vapor.
Consumo de Energia Eléctrica:

Solo se considerarid el consumo de bombas utilizadas en la
planta., Base de cAlculo: ﬁs 0.1121 /Kwhr

Agua de enfriamiento: 0.85 DI1s/1000 Ib

Vapor: 1.0 Dl1s/1000 Ib

Alternativa A;

E. Elec. 72.33 Kwatts ®* 0.1121= N$8.1/hr = N$ 71.035/ako
Agua Enf. 345.621.233 lbrsafio *» 0.8% » 3.25= N$ 950,000/afic

Vapor, 20,000,000 lbsaffo * 1 = 3,25 = N$ 65,000/af0
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Alternativa B:
E, Elec. 149,15 Kwatts % 0.1121=N$16.72/hr = N$ 146,467/afc
Agua Enf.636,670,800 lbsafic = Ns 1,750,000/afi0

Vapor. 88,300,000 Ib/afe = Ns 286.975/afo

E. MANTENIMIENTO Y REPARAC!DN.

Para que wuna planta industrial opere eficientemente es
necesario efectuar gastos de mto. y reparacidén, cuyo monto
depende de las condiciones de operacion. Como la ptlanta
trabaja con algunos materiales corrosivos e incrustantes se

tomarA como porcentaje 5% de la inversién fija.

F. SUMlNl.STRDS DE OPERACION.

Son aquellos productos miscelaneaos que se requiere para
operar eficientemente la planta y que no forman parte de las
materias primas ni de los materiales de mto., Pueden estimarse

en alrededor de 15% del costo total de mto., y reparacicn

2,CARGDS FiJ0OS DE INVERSION

Son una consecuencia de la inversisgn fija y por lo tanto
tienden a permanecer constantes independientemente del
volumen de produccieén, Los mas importantes son los
siguientes:

A) Depreciaciones y amortizacianes.

B! Seguros sobre s pianta.
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Depreciaclones y amortizaclones:

El valor de los activos fijos de la planta durante su vida
util se denomina depreciacion y junto con las amortizaciones
de los actives intangibles representa un costo que debe ser
incluido en la estimacion de egresos.

la tasa de depreciacién linegal anual para maquinaria y equipo

de proceso se considera 10% de la inversion fija.

Segures sobre la planta: Con el fin de proteger la inversidén
se asegura la planta a un costo que varia de acuerdo con el
nivel de riesgo que representa su operacién. Suele
representar un egreso anual del orden del 1% da la inversion

£1ija.

3. CARGOS F1J0S DE OPERACION.

Son aquellos cargos necesarios para coordinar !os servicios
de la planta, impartir seguridad industrial y proporcionar
serviclos a los empleados de la planta.

Estos cargos son airededor de 30% del costo anual de mano de
cbra, supervision vy mto.

Se incluye en este rubro los gastos por concepto de
superintendencia de la ptanta, laboratorios de control de
catidad, cuadrillias de salvamento, seervicia medicos,

servicics de cemeic:r, recreacionales v de vigilancia.



4.GASTOS GENERALES.
Son aquellos gastos necesarios para mantener la empresa en

buena posicidn y lograr una operacion rentable, se incluye en

este rubros

a) Gastos administrativos

b) Gastos 'de distribucién y venta

¢) Gastos de investigacién y desarrolio

d) Gastos financieres

debido a que todos estos gastos estan referidos &l volumen de
ventas que en este caso no se tienen, no se conslderaran en

gste estudio.

INTERESES DE LA DEUDA:
Se .consldarara una tasa de J34% anual de intereses de la

deuda, para e! aflo cero serd& ia inversion.

Del Andllsis de informacid¢n econdmica para plataformas de gas
en operacidn, proporcionado por PEMEX se observéd que habia un
incremento de aproximadamente 8% anual de los costos de mto.
y reparacidn, Por otra parte la literatura consultada.
recomiendan un incremento del 4 al 10% anual para el mismo
concepto,

El unico concepto que se incrementarid anualmente dentro de
los costos variables de operacidén sera el de mto. V¥
repatacién ya gue estos se hacen mas frecuentes a medida que

pasa el tiempo. fu=2s se trabafs en 20ndizivnes tales. gue i3

corrosion ¥y e! desgaste se dan cada ve: mis frecuentas. csirn




embargo los cargos fljos de inversién v oberacién se pueden
considerar practicamente constantes.

Bgﬂb””estas ‘clrcunstancias, se presenta a continuaclon el
procedimi{ento utilizado para efectuar los calculos que dan
comao regultado los datos obtenidos en la hoja de calcule
presentada posteriormente.

Anterlormente se obtuvieron los costos para el aflo 1993

1. Incrementar los costos de mto. v reparacion 8% anual.

2. Obtener para cada afio el costo de lo vendldo; es -decir los
costos variables de operacidn.

3. Supénar que los ingresos son constantes para este periodo.
4. Obtener la utilidad bruta para cada aRo.

§. Considerar los costogs {indirectos (cargos fijos de
{nversion., operaclion) como constantes para todo el intervalo.
6. Obtener la ut{lidad antes del impuesto para cada afo.

7. Obtener el reparto de utilidades y el impuesto sobre la
renta en funcién de la utiildad antes de! Impuesto.

Reparto de uti)idades: 10% de Utilidades antes impuesto
Impuesto sobre !la renta: 0.35 de Utilidades antes {mpuesto

8. Obtener la ut{lidad neta de cada afo.

9. Obtener l!a deuda para cada afio o en su caso la ganancia.
10. Calcular para cada afic el flujo de efectivos:

utilidad neta + depreciacidn,
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Para obtener los distintos criterios de evaluacion del
provecto se procede de la sigulente manera:

Caleular el valor presente neto (VPM):

"
1) ; Wi-ti Vi= Fiuio de efectivo para cada i affo.

i= Inversidén.

Cuando una cantidad de dinero futura es convertida a un valor
presente equivalente. 13 magnitud de la cantidad presente es
siempre menor que la cantidad de flujo de caja del cual fue
calculada. Esto se debe a que cualquier tasa de interé¢s mas
grande que cero hace que todos los factores P/F tengan un
valor menor que 1.0. Por ésta razén, los calculos del valor
presente a maenudo se denominan como métodos de flujo de caja
descontados. Uel mismo modo, la tasa de interés utilizada
para hacer los cileculos se denimina coma !a tasa de
descuento. En este astudio se tomari como tasa de descuento
anual de 18% . Esta se obtuve del navor rendimiento. en
instrumentos de inversion bancaria o bien: la tasa de cetes
anual + 4 puntos.

El método del valor pregente para la evaluacion de
alternativas es muy popular porque futuros gastos o ingresos
son ‘transformados en ‘dinero equivalente hoy. Es decir todos
los flujos de caja futuros asociados con una alterna[{va son

convertidos a vajores de dinero presente.
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La comparaclien de' alternstivas que tleﬁen vidas wuatlles
tquales por el métada‘.del valor prf_'sente es directa.

Si -ambas atternativas se utilizan-en identicas condiclones
para el mismo periodo de tiempo 1a alter?éttva selecclionada

sera la que tenga mas alto valar presente.:

2) Obtener la relacion de Rentabilidad:

n
RB/C= £= Wi/l

i
Una relacidn de rentabilidad mavor o {gual a 1.0 fndica que

el proyecto evaluado es econdmicamente ventajoso.

3)Tasa de retorno: Cuando se plde prestado dinero. la tasa
de {ntéres se aplica al saldo inscluto de tal manera que el
monto totai del créditovv tos Intéreses quedan cancelados
exactamente con el aitimo pago. Si{ algulen presta dinere para
un preyecto o invierte en &I, existe up spido ne recuperado
en cada periodo de tiempo., La tasa de intéres es el retarno
sobre egte saldo no.recuperado de tal manera gue el erédito
total v les intereses se recuperan exactamente con el ultimo
pago. La tasa de retorno define ambas situaclones.

Po&emos definir que la tasa de retotrno es la tasa de intéres
pagada sobre saldos insoliutos de dinero tomado en préstama ¢

la tasa de intéres ganada sobre el salda no recuperado de una
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inversiéon (préstamo). de tal manera que ei pago o ingreso

final, lleve el saldo a cerco. considerando 2l intéres.

4) Periodo de recuperacidn: optimisticamente se recomienda
sea menor al 50% del periodo anallzado. es decir menor a 5
aBos: sin embargo por si solo no refleja la factibilidad

economica del proyecto.

El AnAtisis de los parametros anteriores proporciona los

elementos para justificar el reacondicionamiento efectuado.
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ANALISIS ECOHOKICG DEL REACGHDICIONAMIENTG,
- «(CIFRAS DADAS EN NUEVOS PESGS)
4. INVERSICN EN EQUIPD OE PROCESC.

ENFRIADOR DE DEA 160,000 -
FEHERVIDOR 200,000

CCHDENSADOR 150.000

BOI1BA RECIRCULACION 23,000

BOHBA [E BALANCE 9.000

BOHA [E REFLUJD 5,000
" L0570 TOTAL DE EQUIFOS 571.000

3, INGRESOS (ARLAL)

$24,435,¢

£GRES0S.,
A)NATEFIQS PFIHAS £ INSUMOS
CUSTO DE GRS M 0

FEROIDA O DEn FO GFERACIEN
CONSUMD De ﬁNTlnaFUMHNTE Y ANTICDR

BINAND [E OBRA DE OPERRCION

ROSIVD,
T TGTAL

PERSOHAL NUHERQ REQUERIDD
CPERADTR 1
MECANICO !
ELECIRIC I
CGFzRAUGR D BOMBAS 2
AYUDANTE OE i EOMBRS 1

CIFERSONAL DE SUPERVISION
1% COSTO T0TAL MAND DE OBRA

M SERVICIOS AUKILIARES
CONSUMG AHUAL DE SNERGIA E EC%EICA

]
CONSUMO ANUAL ABUA chFRIAMIEN
(5910 D€ VAFDR

EJHANTERTHIENTO ¥ REPARACION
3% [E LA THVcRSION F1JA

FLaumint 5TROS_OE ORERACIGN.
1J4- e MIC ¢ REFARACION

TOTAL
CARGDS F1J05 GE INVERSION
AIGEPRECIACICNES ¥ AMORTIZACIONES
10 TNVERSION F1JA ANUAL

B)SLGUFUS DBEE L PLANTA
. [IMERGION FIJA

&) GlTERES BE LA INVERSION

LARETS F1I33 JE EChAl

EER L RuAL A e Do,
T0TAL

SUPERVISION Y WTO,

ALTERNATIVA A

2 EALCULU DE LA INVERSION F1JA

FACTOR
C 5T G T0TAL DE EQUIPQS 1.00
TRANSPORTE , SEGURDS, IHFUES 0,03
8AST0S DE INSTALACTON 0.35
TUBERIAS 0,40
AISLAMIENTO 0.1
INST ALACIUNES cL CTRICAS 0.13
LNGENIERIE EUPERVISION 8.%%
IMPREV1STOS 0,30
INVERSION F1JA
CAPITAL DE_TRARAJD
INVERSION TOTAL

7.481

7l. Oa4 89
$50,000,00
3. 000 00

1.086,034.80

104,208
15.831.13
22796223.505

208.415.00
20.841.50
77.941.21

40.105,51
3}7.310.22

SUELZO INTEGRADO

75 GPM. DE SOL. DE DIETANOLAMINA

il 000 00

171130050
2.084,150,00
208,413, 00
2,292,555.00

ANUAL

TOTAL



ANASISECONOMCE TEL Rt ACCNDIOONAMENTO

FROYEDUION A 10 ARDS

MTO Y PEPARACION
COSTOSVARIARLES CE OP
UTKIDAD BRUTA
COSTUSINDIRECTUS

| UTILDAD ANTESIMFUESTO
REFARTOUTLIDADES
IPUESTO STBRE LARENTA
UTLDADNETA
CEFRECIACION

FLUJO DE EFECTIVO
FLUIODE EFEC.DESC
VALOR DE RESCATE 13°.
RECUP DE CAFTAL
ACUMULADO

VALOR PRESENTE NETO

TR

PERODODE RECF

TASA CONSIDERADA
RELACION BENEFICKYCOSTG

0 i
104 26250
7eNE 22351
153.27650
141.01022
125 45627
12924563
45206319
11065.45
2B.41500
229056500 91927145
2295500 27304060
229560 151052140
217540064
032
385 ANGS
018
195

ALTERNATIVAA

(]

IAREEERY]
2260436511
1631 43990
34131022
128412987
120 41297
443445398
70027132
208 41500
§14660.57

656 91947

85666793

w2

12154763
7281150383
1624%.37
34 M2z
125332514
12751261
4426415
10131938
20341500
R RBLN ]
£53692.43

3P S1550

4

151271 44
2282128744
161271256
4131022
126240233
1254023
44265082
65597128
20841500
90438628
46547236

16355688

5

47715
2283176916
160221084
34231022
125490067
125 431006
4921522
690,195 84
208 41500
39 51034
38,790 66

5%6.347.75

7510FM DE SOL DE DIETANGLAMINA

182150
2864310
1590.85839
J431022
1,20558.77
12435588
4%5.24557
683,957.32
203.415.00
83,3722
3056285

466 91060

-~

165.36421
2285736021
157861379
34731022
123130956
12613086
495835
67722026
206.41500
986,634 26
27802308

116493386

176

228708
1.565.¢
3
1216
12
4%..
659
208«
878
2831

. 1.3%:




UNDICIONAMENTC

o 8 1

10426750
2B 2351
16877650
01022
120 4627

45206913
710 856.45
2(6.41500
22056500 et ds
22956500 77904060

22905400 151552140

217646084
038
155 ANOS
018
195

12924583 -

ALTERNATIVAA

n
.

11234340
22804564511
163143990
343022
128412987
128 41297
4444938
0627132
206 41540
91568637
6691947

455 R0793

121,547
7281503
152 4357
3N
1205,i8514
1251261
4428415
101.319.36
21841500
Y9348
$53.69243

2 M o

3
3
5

302 41550

4

15,2714
22023.267 44
161271256
3473022
126540233
1254023
44285082
6%.97128
20841590
90438628
46547238

16355689

5

14197315
728337696
16021084
3411022
125490052
12 43108
43921522
690,195 84
208 415 U0
890,510 34
3%.790 66

556.347.35

75 (FM, DE SOL. DE DIETANGLAMINA

18311501
28643101
159085839
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124355877
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68395732
20541500
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985 91060
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147.31022
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128 13036
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677 22028
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. 1.398610.76
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1
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2903.320 28
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2(5.415.00
2176 40084



MURJO3 PE303

2,568, 809

1,500,088

§,098,500

580, bo0

1588,809)

(l.UBO.ﬂN‘l

€1,5p0,008)

(2.0n0,880)

€2,'589, nRA)
]

PERIODO DE RECUPERACION
ALTERMTION A 75 GPH DR DEA

5
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ANALISES ECONDHICO DEL REACONDICIGNAMIENTO,

1. INVERSION EN EQUIFO DE FROCESD,

?NTEECRHB]ADER f-A 730,000

COSTO TOTAL BE EQUIPOS 30,00

3. INGﬁ
4,4

6,

4, EGRE: U
2)H$TE 1A
DE S

H10A DE DE
:CUNSUHU DE AN
BIMAND DE OBRA DE OPERACION

“FERSONAL

503 (ANUAL)
000
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o .
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=

It
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1

s, ' ]
f
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5]
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..
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2
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3
{
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LR i
T
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B e sr?mnmcmues
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B)aECU?(O‘a SOBRE LA FLANTA
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C)INTERESES OF LA INVERSION
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‘;tJ/.bLUa?[])J DUAL MAND CE GERA. SUFERVISION ¥ HTO.

TOTAL

ALTERNATIVA B

ToTAL

CULE

IE. E6l
T RS TALACION

LE Lk INVERSION Fih

o
URO: IMFUESTOS

05
NES ELECTRICAS
Y SUPERVISION

12
SHS

2340338
SUELDO SEHANAL

el
40
20

300

3,581
23,847,356

127,730
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.79

19,163
207.46b
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=
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e
SR
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ARALISIS ECCHOMICD DEL

PROVECCION & 14 2108

MTD Y RERARACIN
COSTOS VAREELES [ OP
UT:UDAD BRUTA
COSTOS HORELTOS
"UTUDAD ANTES IMFUESTO
-REPARTO UTIIDALES
. IMPUESTO SOBRE LARENTA
JUTLIDADNETA T )
CEPRECIACION
T FLUIC DE EFECTIVO
FLLLC DE IFEC DESE,
YALDR CE RESCATE
REQLE DE CAST AL
A0 ULl

VALOR FREGENTE NETO
TIR

FERODD CF RECLRERATY
TARALE WITERESLANS
FELADGHBENEF Wy L3t

REACOUDICIONAM ENTALTERDATIVA B

0 1 2 3
%3875 71504

1047 3% <1 agE

584644 563534 579015

U 4E§ 267 466 207 466

1173 376 0k2 371543

3118 507 058

123412 130624 129692

T4 O, 337 SEigu2

12,750 RE{%] 127360

A4s s - 130399 JI58! 1315852
450 0 28599 24109 201793
JHEBIN (1.11930 BI30: 4 77230

315643
1927%

3.0 ARGCS
1L.05%

12

4

£).4b4
21983945
52,055
07 465
354583
36451
127.605
200,524
127351
P

18335

B0y

154 GFM DE SCL. DE DIETAMOLAMINA

5

86,301
31870381
s6sX17
207.45¢
356,151
75,815
125,353
196,983
127 7%
JaTn
141 94

{365, 353

83653
13877338
568 668
207 488
351,193
35120
12294
183,160
12779
Ju s
113375

(047893

7

101,362

21884841
551,157

7466
343891 -

34369

120292 .

183030
120,750
315780

9145

(147,648

ca

103 471

23ps29Ll

543043
207 46
1358
KRRSH]
17454
184570
12779
3232
6308

(h1558:

115228
21901708
534281
207 488
326,825
STEL2

114338

in
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MUEVOS PESOS

458, MY

200,018

(e X 1)

tane, 008>

tson, 008

1608, 009}

¢1,008,000)

(1,2m6,080)

<1.400, 880>

11,600,800
L]

PERIODO DE RECUPERACION
ALTERWATION B @ 166 G
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CAPITULO VII. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.

I. De e! Analisis Econdmico anterior para las dos alternativas de

proceso, se obtuvo |a siguiente tabla:

ALTERNATIVA A ALTERNATIVA B
Inversion Ns 2,292,565 Ns 1,405.208
TIR 38% 19%
VPN Ns 2,176,800 Ns 318.028
P.Recup. 3.65 afos 9,08 afios
Rentabilidad 1.95 1.23

Sa ve claramente que la alternativa mas rentable es la opcidn
A. en todos los parametros de evaiuaclidn econdmica tiene gran
ventaia sobre la opcién B, excepto que la inversidn inicial
es mavor en la opcidn A.

De cualguier manera. el ahorro de energfa anual es lo

suficientemente grande como para optar por la alternativa A,

it. Los equipos a ser reemplazados por la altternativa A son:
1. Enfriador de DEA

2. Rehervidor

3. Condensador de refluio

4, Bombas (Recirculacion, Balance y Reflujo)

La solucién de DEA circulante serd de 75 GPM obtenida de

correlaciones hidrauiicas anteriormente.



[RRIS
Los equipas & ser reemplszedos por le alternativa B gon:

intercamblador Amina~Aminge.—.. ..

tV. De jvos Balances reailzados se obtiene un gas dulce con
siguiente composicidn de gases acldos:

Coz ©.011 % MOL

HaS 0.008 % MOL _

va sea con so) de DEA de 75 GPH & con 168 GPH.

V. A continuacién se pregenta wuna tabla de wventajas
desventajas de la posible aprobacién de la alternativa A @
Ventalas:

1, Aprovechamiento de eulpos existentes tales como Torres Ja
absorclién y destilacton.

2. Ahorro de Energia en serviclos auxiliares: Tales coma:

E. Eléctrica, Vapar.

3. incarporacion de Equipo nuevo en partes de mayor
corrosion.

4, Menor flujo de sol. endulzante tdietanalamina)

Desventajas:

1., No se trabaja con las b vapor/gal. sol recomandadas por
ia [lteratura lo cual noz lleva a tener un mayor control en
ila torre regeneradera.

2, Mayar control de,tempergigfas en la zona de reflujo,

3. Mayor inversién iniclial
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-~ wem—En el case de la alternativa B se tiene equipo sobrade y la

msvor desventaia es ol desperdicic excesivo de energ*a., solo

se Justifiecarfa su eleccidén en caso de que el prayvecto

tuviese una duraci{én menor a 2 abos ., vy no se gqulere tener
una tnversidén inieial mayar.
En este caso se tendria que ver el estade de los eauipos de

mayar corrosidn fisicamenite para no tener posiblies problewmas

posteriores.

Dado que el gas dulce obtenido ge utilizara como gas
combustible dentro det mismo compfeju. se tandri que evaluar
gl la cantidad da gases Acides desorbidos justifica la
instalacién de esta planta ya sea por cualquiera de las
atternatives obtenidas. La cantidad de gmses presentes en ei
gas amarge es relstivamenta baja por la que seri{a factible
utilizar gl gas‘sin endulzar solo si{ e! uso de este gas va
acompafada de gas previamente endulzado, es declir wna mezcla
de gases.

5% se utiilza 1a alternativa de proceso con el minimo flujo

de spl. de dietanolamina clreuvlante que se obtuvo de balances

hidraulicos, de 75 GPM serA necesario evajuarlo en planta

para var si tealménte se desorben los gases acidos en las
cantldades calculadas con las correlaclones anterlores.
De cualquier manera se trata de aprovechar el equipo
existente no utilizade, introduciendols dantro de este

obistivo v con moditicaciones para encontrar e! é&ptimo de



manera gque no se desperdicie energia o se ahosre la mas

posible.

Egatas condlciones las satisface la primers aiternativa con 75

GPM de so0l. de dletanclamina al 20% en peso para endulzar un
gas amarge de L0 HMCFSD con una disminucién de gases amargos
de H?S: de 0.4 % mol a Q.005 % mol vy

C0z2¢ de 0.08 % mol a 0.041 % mol.
Con lta utitizacién de torre regeneradora y columna de

rectificacién existentes y la fntroduceidn de aquipo nuevo

como son: :

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

conp equipos claves en el proceso.

Nuevos procesos de endulzamiento de gas como et uso de

mepbranas permeah&es aan no son utilizadas para llegar a tan
bajos porcent?jen de gaseg Acldos en gases dulces.

En este caso es inutilizabte el uso de estos medius dado gque
el gas amargo tiene de por si una cantidad baja de gase%
4cidos, sin embargo todavia corrosive como para ser utllizade
tat cual, por 15 gque esto apoya el uso de atealonaminas como

medios de eandulzamiente de gas para este rango de

cancentraciones. La alternativa obtenida qulzas no sea la

mejor perc cumple con el obletivo de ahorro ds energia vy

utitizacién de equipo existente gque se tiene sin uso.
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LOG PRESION PARCIAL CO2 (PSI1A)

DATOS DE SOLUBILIDAD MUTUA DE HRS Y (02

SOLUCION 2.88 N DEA (30% PESO)
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LOG PRES«wiN PAALIAL oz (P3LA)

DATOS DE SOLUBILIDAD MUTUA DE H28 Y

SOLUCION 2.85 N DEA (30% PESQ)
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LOG PRESION PARCIAL H2S5 (PSIA)

DATOS DE SOLUBILIDAD MUTUA DE H2S8 Y
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LOG PRESION PARCIAL H2S (PSIA)

DATOS

DE SOLUBILIDAD MUTUA DE H2S Y Co2

SOLUCION 2.85 N DEA (30% PESO)
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PARTIAL PRESEURE H;S. Psia
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PARTIAL .PRESSURE HS. Ssia

PARTIAL PRESSURE CO3. Pala
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