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Capitulo 1. Introduccién

1.1 Introduccion

E! gas natural contiene porcentajes variables de compuestos como el digxido de
carbono, acido sulfhidrico, metano, etano, propano, butano, pentano, hexano, trazas
de hidrocarburos que tienen mas de seis 4tomos de carbono, agua, nitrdgeno y gases
como mercaptanos, sulfuro de carbonito, helio y argén en menor proporcién.

Ls;s corrientes de gas natural, gas de refineria ¢ hidrocarburos liquidos amargos,
generalmente contienen materiales contaminantes indeseables para su posterior
aplicacion, siendo los compuestos de! azufre, principalmente el 4cido sulfhidrico (H,S)
y el bidxido de carbono (CO;), los mé&s comunes y en mayor abundancia, ademas del
vapor de agua; por I¢ que deben ser extraidos antes de que estas corrientes de gas
puedan ser transportadas, procesadas o quemadas. Para ser comercialmente
aceptable, el gas natural debe cumplir con estrictas especificaciones con respecto al
poder calorifico y el contenido de ciertos componentes. Por ejemplo, una cantidad
suficiente de H;S debe removerse de tal manera que la concentracion final de este
compuesto no exceda de % a ¥ de grano* por 100 pies cibicos estandar. De igua!
manera, el contenido de GO, del gas producto debe ser menor del 2% en mol ya que
concentraciones mayores podrian ser comrosivas. Incluso, el CO; debe removerse
porque su presencia disminuye el poder calorifico del gas natural. Existen diversos
métodos para eliminar este gas, entre los cuales se cuenta la absorcién con una
amina, por ejemplo, la dietanolamina (DEA).

Ei proceso de absorcidn se basa en la afinidad de ciertos compuestos organicos para
el gas que se desea eliminar. El gas natural, rico en CO, y/o H,S, se pone en contacto
a contracorriente con el solvente pobre o regenerade en una columna de absorcién
obteniéndose como producto gas pobre, en este caso CO,, por el domo de la misma.
El solvente rico en este gas se envia a una seccion de regeneracidén para su posterior
uso.

* 1 grano {gr): 65 mg (1.4E-4 |b)
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Este y otros procesos existentes para tal fin, no son particularmente atractivos cuando
los parametros a evaluar son: costo de capital, consumo de energia, area de la planta,
costo de mane de obra para la operacion y mantenimiento, entre otros.

Desde hace algunos afios se han empleado otros proceses para separar uno o mas
gases de una mezcla gaseosa. Siendo esto aplicable a la separacién de CO: del gas
natural; las membranas representan una buena oportunidad como medio de
separacion.

La introduccién de membranas como medio de separacion de gases es aln joven, y
su tecnologia ests siendo desarrollada como una operacion unitaria de fas més
importantes en las Oltimas dos décadas. Las membranas han logrado competir con
procesos tradicionales por sus ventajas inherentes como son: baja inversion, facilidad
de operacién, bajo consumo de energia, ahorro de espacio, bajo costo de operacion,
entre otfras.

Una membrana es una barrera, usualmente delgada, que separa dos fluidos. Estan
fabricadas principalmente de materiales poliméricos, pero existen también de
ceramica, vidrio y metélicas. Los polimeros mas empleados para este fin incluyen
derivados de la celulosa, polisulfones y poliamidas.

Aplicaciones comerciales importantes de los procesos con membranas incluyen la
separacion de aire para producir nitrégeno, la recuperacién de hidrégeno de corrientes
de hidrocarburcs, la desalinizacion de agua salada por Gsmosis inversa, la
deshidratacion de gas, la recuperacion de CO, para su inyeccion en pozos petroleros,
la eliminacion de H,S y de CO; del gas natural, entre otros.

Las membranas ofrecen ventajas considerables sobre los procesos convencionales de
separacion de gases. Algunas de esias ventajas son:
* Costos de capital menores

+ Bajos costos de operacion con mantenimiento minimo
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+ Alto rendimiento

* Requerimiento de espacic minimo

+ Sistemas faciimente escalables para responder a cambios en las condiciones de
alimentacidn

Aungue también presentan ciertas desventajas como son:

+ Lla seleccion de polimeros esta fimitada, comercialmente, a acetatos de celulosa y
polisulfones

e Para una separacibn de gases eficiente se requiere manejar presiones muy
elevadas, lo cual eleva el costo de operacion

+ Puede presentarse clerta acumulacién de maleriales en la membrana {polarizacian
de la concentracién)

Los productos separados, a su vez, pueden emplearse en ofros procesos Utiles en 'a
industria, Por ejemplo, &l CO, como medio de inyeccidn para la extraccion de crudo
de yacimientos petroliferos ha sido ampliamente usado hasta ahora; aunque
actualmente se estan desarrollando nuevas tecnologias para este fin, el CO, sigue
presentando amplias ventajas.
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1.2 Objetivo

El presente trabajo tiene como objetivo Ia comparacion entre un proceso convencional
de separacién de gases, como lo es el proceso de absorcién con DEA, v una de las
nuevas tecnologlas en el ramo, el emplec de membranas poliméricas; esto aplicado a

la separacion de CO; de una corriente de gas natural,
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1.3 Resumen

Para este estudio se considera una comiente de gas natural de 30 MMPCDS
(850 Mm’/dia STD) a B6°F (30°C) y 940 psia (65 kgdcm? abs.) de presién, con la
composicidn siguiente:

COMPONENTE % MOL
CO; i1
CH, 86.3
N, 06
CaHg (+) 2.1

Para la separacion del CO; de esta corriente se emplea un proceso convencional de

absorcion con una solucion de DEA al 30% en peso.

Por oftro lado, se emplea un proceso con una membrana de acetato de celulosa
disefiado enh dos médulos de separacion.

Este trabajo presenta un panorama general de la importancia de la separacion del CO;
y ofros gases indeseables de una corriente de gas natural; asi como usos posteriores
de los mismos.

Asimismo, muestra una perspectiva de las innovaciones en el campo de la separacion
de gases como lo es el uso de membranas poliméricas compitiendo con procesos
tradicionales como absorcion, adsorcion, entre otros,
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En el Capitulo 2 se presentan los fundamentos tedricos de la separacion de gases con
membranas introduciendo los conceptos de permeabilidad, difusividad v selectividad
en ios que sg basa dicha separacion; asf como diversas aplicaciones y los fipos de

membranas que existen.

En el Capitulo 3 se ilustra el proceso de separacion de CO, del gas natural mediante el
uso de DEA como agente absorbente, e! cual se regenera para su posterior
reutilizacion en e proceso; se presenta también, el balance de materia y energia
correspondiente, asi como el diagrama de flujo del proceso. Para llevar esto a cabo se
empled el Simulador de Procesa PRO-I, Versién 5.0.

Esto para la posterior comparacién con un proceso relativamente nuevo de separacion
como lo son fas membranas; un proceso sencillo que permitira una separacion
eficiente de CO; con costos de capital bajos y requerimientos de espacio minimo. En
el Capitulo 4 se presenta la descripcién del proceso, ademas del balance de materia y
energia y el diagrama de flujo de proceso cormespondiente. Para mayor referencia, en
el Anexo *A” se presentan Jos resultados obtenidos del simulador de proceso.

En el Capitulo 5 se presenta un estimado de inversion en donde se muestran
resultados de indole econémica como son el céloulo del equipo v algunos calculos
relacionados con la inversion fija, ademas de los gastos de operacion de cada
proceso; 1o cual nos permitird hacer algunos comentarios finales en e! Capitulo 6
respecto al estudio realizado en el presente trabajo.
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2.1 Generalidades sobre la tecnologia de membranas
2.1.1 Antecedentes

Una membrana es una barrera, usualmente delgada, que separa dos fluidos. La
separacion de gases por membranas estd basada en el principio de que algunos
gases permean a través de la membrana mucho més rapido que otros, debido a
diferencias en sus movilidades o solubilidades en el material de la misma.

La propiedad de la membrana que afecta a la velocidad de transporte es su
permeabilidad. La permeacion de gases puede definirse como un fendmeno fisico en
el cual ciertos componentes pasan selectivamente a través de una membrana. Una
membrana es semipermeable si, en condiciones idénticas, transporta diferentes
especies moleculares con velocidades distintas,

Las peliculas poliméricas se puede considerar, en general, que son regiones
cristalinas y amorfas alternas. La region cristalina, que tiene estructuras regulares, se
supone por lo comin que es impermeable a los gases y liquidos. Los segmentos
poliméricos en la fase amorfa pueden tener cierto movimiento e impulsarse hacia un
lado y dejar espacio para las moléculas que se permean.

Basicamente, el proceso de permeacion consiste en intreducir el gas a un madulo de
membrana donde es separado en dos corrientes: una denominada permeado (de baja
presién) y otra residuo (de alta presion). La alimentacién a la membrana se lleva a
cabo a presiones elevadas. La permeacion de gases incluye entonces, el paso de
gases de! lado de alta presién de la membrana al lado de baja presién. El gas residuo
0 residual pasa a lo largo de la membrana con una diferencial de presién minima y
sera, en este caso, una corriente rica en metano (CH,). Después de contactar la
membrana, este gas se remueve del mddulo por un extremo, mientras que el gas
“‘permeado” se extrae por el otro lado. Este gas es e que pasa a través de la
membrana, obteniéndose a una presion mucho menor a la de alimentacion; aqui,

como puede apreciarse, la fuerza impulsora de la separacion es la diferencial de
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presion; esta corriente sera rica en CQ,, por ser el gas mas permeable. Un esquema

general de lo anterior es la Figura 1.

ALIMENTACION

—_—] MEMBRANA ——_, RESIDUO

: |

PERMEADO

Figura 1. llustracién de un proceso idealizado de separacion de gases.

La separacion de gases con membranas es una funcidn de la presion de alimentacién,
la temperatura y la composicion, asi como la presion del permeado,

2.1.2 Clasificacién de las membranas

Las membranas, desde el punto de vista de la simetria de su espesor, pueden
clasificarse como simétricas y asimétricas.

La simetria y la asimetria de las membranas se refieren a la estructura que muestran
en su superficie. La morfologia de [a maycria de las membranas basadas en
separaciones solucién-difusion es asimetrica, con una capa polimérica (muy delgada)
altamente selectiva sobre 1a superficie de la membrana soporte. Este término, se
refiere al gradiente de porosidad a través de la seccidn transversal de la membrana.
Segiin se observa en la Figura 2, 1a porosidad aumenta a traves del espesor de la
misma. Esta estructura funciona debido a que e! rechazo de ciertos componentes {en
este caso CH,) es un fendmeno de superficie, independiente del espesor de la
membrana.
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Figura 2. Membranas simétricas y asimétricas.

El flujo a través de la membrana esta inversamente relacionado al espesor de la capa
activa; ver Figuras 2 y 3. Esta capa permite el paso de ciertas particulas mientras
minimiza la resistencia al flujo. El resto de la membrana sirve come soporte fisico;
los poros mas grandes en esta subcapa presentan baja resistencia al flujo.

Estas membranas son ampliamente usadas para ésmosis inversa y procesos de
ultrafiitracién manejados a alta presién. Asimismo, son las mas recomendadas en el
proceso de separacion de gases, ya que la capa polimérica de la superficie no
permite el “regreso” de las especies permeadas. A diferencia de las membranas
simétricas, Figura 2, donde esta capa activa no existe como tai, 0 sea, no es parte de
la estructura total de la membrana,
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CAPA ACTIVA
{Puede ser

microporosa o
densa}

FORMA
PLANA

CAPA PORGSA
SOPORTE (Baja
resistencia al flujo)

CANAL DELA

FIBRA
FORMA
CILINDRICA
CAPA POROSA
i CAPA ACTIVA
SOPORTE (Baja {Puede ser
resistencia al flujo) microporosa o

densa)

Figura 3. Representacidn esquemdtica de una membrana asimétrica tipica con una capa
selecliva y una capa soporte porosa para permitir el facil manejo y empaquetamiente en forma
maodular.

Existen diversos tipos de mddulos usados en la separacion con membranas; las
configuraciones de placa y estructura, de espiral y de fibras huecas son las mas
empleadas. Cada uno de estos arreglos presenta ventajas y desventajas que se

enlistan a continuacion:
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» Placay estructura

Un esquema de esta configuracion se muestra en la Figura 4.

Las flechas muestran los caminos de la corriente de alimentacidn y def permeado. La
comiente de alimentacion al permearse queda enriquecida en el componente menos
permeable y se denomina “corriente residuo™. El permeado se colecta en las placas
soporte y queda enriquecido en el componente mas permeable.

Ventajas: Facil limpleza y reemplazo de membranas.

Desvantajas: Menor drea de membrana por unidad de volumen -un problema en
aplicaciones a alta presion donde los costos de los recipientes a presion son
significativos.

PERMEADO

.I_T
oY
i}J

,-__1_1.4,_[.1_1_]

J"’I""T*"I'""l |
L] rl

LT

[ A

—+ RESIDUO

ALIMENTACION

Figura 4. Esquema de una membrana en forma de placa y estructura.
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¢ Fibra Hueca, Capilar y Tubular

MEMBRANAS

M——’—/ﬂ
ALIMENTACION —+ {}%ﬁ}a RESIDUO

PERMEADO CABEZAL
ABIERTO
{SUPERFICIE
INTERIOR DE RESIDUQ
ALIMENTACION) T

ALIMENTACION

TAPQON PARA EL
ENSUCIAMIENTO
FINAL

Figura 5. Esquema de una membrana en forma de fibra hueca, capilar o tubular.

Las fibras huecas tienen un diametro externo menor a 0.5 mm; las capilares tienen un
didmetro externo de entre 0.5 a 5 mm vy los tubos de 5 a 15 mm. Pueden configurarse
en maodulos de taladro o coraza de alimentacidn. Las densidades del empaque
pueden ser hasta de un 50%. (La Figura § muestra baja densidad para tener una
mejor visualizacién). La posicion de los puertos de alimentacion y permeado afectan el
flujo en el modulo. A altas presiones, es necesario un esquema como el primero;

mientras que a baja presion, se necesitara uno como el segundo.
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Ventajas: Elimina desvios cuando se emplea una superficie de alimentacion, como se
indica en fa Figura 5. Amplia area de membrana por volumen debido a ias fibras.

Desventajas: La formacién de la membrana es mas cornpleja ya que el soporte y 13
capa selectiva estan formados como una unidad integral cilindrica durante el “hilado”
de fibras y capilares. Evitan caldas de presion excesivas en la tuberia de entrada, en
alguncs casos se requieren fibras con didmetros mayores, Desvio de la alimentacion
en la coraza debido a empaguetamiento no uniforme de fas fibras. Ensuciamento si la
alimentacion contiene particulas o algin otro contaminante.

e Madulo en espiral

RECUBRIMIENTO

FLUJO DE
ALIMENTACION —»

TUBO DE COLECCION
FLUODE —»

~—-+FLUJO RETENIDO
‘F2)—rFLUJO PERMEADO
=—+FLUJO RETENIDO

ALIMENTACION FLUJODE -
ALIMENTACION )
43 ESPACIO
FLUJO PERMEADO Jf’/////é’// /// MEMBRANA,
QUE PASA A
TRAVES DE LAS */espacio
MEMBRANAS

E | —-] ] —» PERMEADO
%— — RETENIDO

ALIMENTACION —»

Figura 6. Esquema de un médulo de membrana en espiral.

Los elementos “desenrollados®™ muestran el contacto y el camino del flujo de
alimentacion, del permeado y del residuo. El “sandwich” hecho de membrana, el
“espacio de la alimentacién” y el “espacio det permeado” estan colocados como tres
capas y terminan en la cuarta hacia donde esta el tubo perforado y se colecta el
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permeado. Este montaje es envuelto en un espiral y se coloca en una coraza

citindrica.

El “espacio de permeado” facilita el flujo de la corriente permeada y de los productos
finates de la separacion.

Ventajas: Facil y baralo para ajustarlo a cambios hidrodinamicos, cambiando el
espesor del espacio de alimentacion para vencer la polarizacion de la concentracion y

el ensuciamiento,

La polarizacion de la concentracion se refiere a la acumulacidn de ciertos
componentes, formando una capa que aumenta la resistencia al flujo.

Desventajas: Menor area de membrana por volumen. Puede llegar a ser caro a muy
altas presiones ya que deben colocarse corazas para extra alta presion. Puede ocurrir
desvio de la alimentacidn debido a una envoitura no uniforme del madulo en espiral.

Las membranas en espiral de acetato de celulosa son las mas empleadas para
separar ciertos gases no deseables en el gas natural, como el CO,; la corriente de
entrada se alimenta al “tubo de alta presién”, segun la Figura 7. Los gases mas
permeables pasan rapidamente a través de la membrana hacia el “canal de permeado”
y son concentrados, como corriente gaseosa, a baja presién. Estos gases fluyen a
través del ¢elemento en espiral en dicho canal y se enriquece continuamente por
adicion de mas gas natural a lo largo de la membrana. Cuando estos gases a baja
presion alcanzan el “tubo de permeado” en el centro del elemento, el gas “permeado”
se remueve. El gas “residual” de alta presidn permanece en el “canal de alta presion”,
perdiendo mas y mas de su contenido original de CQO, y enriqueciéndose con los
hidrocarburos no permeables; éste fluye a través del elemento y sale del lado opuesto
a fa alimentacién. Este canal separa una “hoja” de membrana de la otra y facifita el

flujo de: la corriente de alta presion a través del elemento de membrana.

Cada banco de tubos de membrana contiene 5 elementos montados sobre un
soporte. Las medidas comerciales de estos elementos son tipicamente 8 pulgadas de
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diametro y 40 pulgadas de longitud, con un area de membrana de 150 a 275 ft? (14 a
25 m?).

Estas membranas operan en un intervalo de presién de 50 a 2000 psi (3.5 -
138 kg/em?®), siendo necesaria una caida de presién de 200 a 1200 psi (14 —
83 kg/cm?) para el tratamiento de una comiente de gas natural.

Las membranas de acetato de celulosa pueden procesar mezclas que contengan
amplios intervalos de concentracién de helio, hidrégeno, didxido de carbono, acido
sulfhidrico, mondxido de carbono, 6xidos de nitrdgeno, vapor de agua, hidrocarburos,
nitrégene y oxigeno. Como regla general, la humedad de la corriente gaseosa en
contacto con la membrana no debe exceder el 85% de saturacién a la presidn y
temperatura de esa corriente. No debe permitirse e! contacto de agua liquida a la
membrana ya que ésta bloquearia la solubilidad y/o la difusion.

Deben evitarse cantidades considerables de hidrocarbures aromaticos, alcoholes,
cetonas e hidrocarburos clorados, ya que éstos podrian dafar irreversiblemente la
membrana. Las prugbas en plantas piloto indican que el rendimiento de la membrana
puede recuperarse pasande gas seco sobre ella cuando tiene hidrocarburos liquidos
ligeros {propano, butano, pentano} depositados. Sin embargo, la regeneracion no es
posible con contaminacién por aceites lubricantes. Una regla heuristica es limitar la
presidn parcial de frazas de un componente contaminante a no mds del 10% de fa
presidn de vapor de ese componente puro a la temperatura de operacion del sistema.
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GAS
RESIDUAL
4 4 W T—4—4|- ---TUBO DE PERMEADO
SELLO ADHESIVO
J AGUJEROS DE
1 — —— PERMEADO
M > CANAL DE PERMEADO
L COMPUESTO MEMBRANAS
. - }—— — TEJIDOQ
4| CANAL DE ALTA
1| PRESION
l|~—PARED DEL TUBO
- + ENVOLTURA EPOXY
5
I . SELLO DEL GAS DE
4 ENTRADA
L PERMEADO
t+ ¢
QAS
Aunewraoo | TUBO DE ALTA
PRESION

Figura 7. Construccién de un elemento de membrana en espiral.

Estas membranas aplicadas al “endulzamiento” de gas natural son capaces de lograr
concentraciones menores a 2% de CO, y a 4 ppm de H,S.

Para membranas de acetato de celulosa en espiral, el limite de presién parcial en 1a
alimentacion de CQ, es de 500 psia (35 kg/cm?). Este valor no debe superarse, de lo

contrario, podria provocar dafios en ta estructura del polimero y saturar © “hinchar” el
materiai.
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2.1.3 Aplicaciones

Los progresos técnicos han sido tales que durante los Gltimos afios los costos de
operacion y los requerimientos de capital de ciertos procesos se han reducido
enomemente con el desarrollo de membranas poliméricas y 1as ventajas de estos
materiales. Estas tienen diversas aplicaciones como son |a recuperacion y purificacion
de hidrogeno, eliminacion de CO, y/o H,S de corrientes de gas natural, la
desalinizacion y purificacion de agua mediante dsmosis inversa, ultrafiltracion,
pervaporacion, separaciones entre CQ/CO, H./CO, H./N,, entre otras muchas.
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2.2 Fundamentos de permeacién de gases
2.2.1 Solubilidad, permeabilidad y difusividad

El proceso de permeacion de una membrana polimérica tiene 3 etapas:

1. Disolucién de las moléculas que se permean del lado de [a cormriente
ascendente de la membrana.
-2 Difusién de esas moléculas a través de la membrana.
Desorcion del lado de 1a comriente descendente de la membrana.

El gas natural se alimenta a alta presion por unoc de los extremos de la membrana. El
permeado se acumula del lado de baja presidn mientras que el gas no permeado
(producto residuo) permanece del lado de alta presion. Los gases gue estan pasando
por la superficie de la membrana establecen un gradiente de velocidad a lo largo de su
superficie el cual induce a bosquejar un perfil de concentracion a través de las capas
limites laminares. En las aplicaciones de gases, sin embargo, la mayor resistencia al
transporte de masa es la membrana misma. Las velocidades de difusion gas-gas son
tan altas comparadas al flujp a través de la membrana que los perfiles de
concenlracion son despreciables en ambos lades.

En esencla, los mecanismos que describen el transporte de gas generalmente
incluyen solubilizacién y difusién. tas ecuaciones que describen el transporte de
gas a través de la membrana son una combinacion de la Ley de difusion de Fick y de
la Ley de Henry relativa a la solubilidad de gases en membranas poliméricas.

Las moléculas que se permean pasan a través de la membrana mediante un proceso
de difusion que sigue la primera ley de Fick; ésta describe el flujo difusivo de unas
especies bajo un gradiente de concentracion, segun la ecuacion (1):

N =-D*dC ~(1)
dL
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en donde N es {a velocidad de permeacion, D es la difusividad ¢ coeficiente de difusion

y L. la distancia de permeacitn en la pelicula polimérica (espesor de la membrana).

Si D es independiente de la concentracion, se podra integrar la ley de Fick para dar la
ecuacion {2):
N=D" (C - Cy} {2)
L

donde L es el espesor y Cy y Cz son las concentraciones en los extremos de la
membrana; 10 que en este caso, relativo a gases, se consideraria como la presion
parcial de cada componente. Es decir, predice la rapidez de flujo a través de la

membrana.

La Ley de Henry relaciona los componentes del polimero y la presion parcial mediante
1a ecuacion (3):
C=8*p +{3)

donde S es la constante de solubilidad y p la presion parcial de cada componente
gaseoso. Esta ley gobiemna la concentracion del gas en la membrana.

Sustituyendo {3) en {2) se obtiena ol flujo local de separacidn de gas del componente i
en la membrana, seg(n la ecuacion (4}

N=a=PF" (- pu -(4)
A L

donde q/A sera el flujo del componente i en la membrana y py ¥ P representan la
presién parcial de i en los lados de alta y baja presion de la membrana

raspectivaments.
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De aqui se observa que el coeficiente de permeabilidad P, es el producto del
coeficiente de difusividad D, y la solubilidad de! componente i, S

La permeabilidad es una medida numérica de la velocidad a la cual ocurre la
transferencia de un componente dado bajo ciertas condiciones especificas.

Cuando el gas pasa a lo largo de la membrana, el componente mas permeable se
remueve y el menos permeable se concentra en el residuo. Asi, la presidn parcial
disminuye para el primerc y aumenta para et segundo, indicando que la ecuacion de
fiujo es una funcién puntual que debe evaluarse a lo largo del flujo completo.

Q = dg = [(P/L)* (pa—pu) dA ..(6)

Con Q; como e! flujo molar total permeado del componente i.

Esta ecuacion indica que el rendimiento de la membrana varia continuamente a lo
largo de la superficie y muestra que la recuperacién de producto varia con la
permeabilidad de la membrana, ia caida de presidn y el espesor de ia membrana.

La permeabilidad es una caracteristica directa de! polimero, mientras que la diferencial
de presion y el espesor de la membrana estan limitadas por las propiedades del
polimero. Claramente, el polimero es la clave del rendimiento de la membrana.

En la separacidn con membranas, las dos caracteristicas universalmente aceptadas
de medida dei rendimiento son (a velocidad de permeacion v ef factor de separacion.
La velocidad de permeacion P/L se mide en ft%h std/ft? x100 psi; valores de velocidad
de permeacion de algunos gases medidos en una membrana de acetato de celulosa,
de 0.2 mm de espesor, lomando como referencia vapor de agua, se muestran en la
Tabla 1.
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E! factor de separacién se estudiard mas adelante.

COMPONENTE VELOCIDAD RELATIVA
DE PERMEACION
H.O (vapor) 100
He 15
Ha 12
H,S 10
CO; <]
0, 1.0
co 0.3
CH, 0.2
N .18
CaHg 01

Tabla 1. Velocidades relativas de permeacion para algunos gases tomando
como base el vapor de agua.

La permeacion de gases y vapores a través de una membrana se basa, como ya se ha
visto, en un mecanismc de absorcién-difusion. Las moléculas pueden ser

"rechazadas” o "acepiadas”.

La velocidad de permeacion preferencial de una especie A sobre otra B depende de
las solubilidades y difusividades en [a membrana, ver Figura 8.

Para una mezcla binaria, € area de membrana requerida para lograr un flujo
permeado dado, ecuacion (7), puede calcularse a partir de la velocidad de permeacion

y fa diferencial de presion parcial del componente mas permeabie:

A= _Q D
(P/L)*(Ap)
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Donde Ap serd la diferencia de presién parcial del componente en cuestién en los
extremos de la membrana,

CORRIENTE ARRIBA

S

/

CORRIENTE ABA.IO

La medida (difusividad) y la
condensabilidad {solubilidad) son
factores que Interactuan para
determinar cual componente
permea mas rapido.

Figura 8. Transporte por Sorcidn-Difusion.

E! proposito de la membrana en el proceso de permeacion de gases es actuar como
una barrera selectiva que permita ef paso de ciertos componentes, pero no de todos,
de la comente gaseosa de alimentacién. Generalmente, en estos procesos, la
separacion se debe a que los diferentes componentes reaccionan de manera distinta
con la membrana, las velocidades de transmisidn (flujos de permeacion) son diferentes
para cada companente, ver Tabla 1. Usualmente, la pemneacion a través de una
membrana incluye ia difusividad y {a solubilidad del componente permeado, como se
ha observado en la ecuacién (5). Una excepcién a esto ocurre en las membranas
microporosas donde la pemmeacion procede puramente sobre las bases de la difusion
de Knudsen.
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2.2.2 Difusién de Knudsen

La difusién gasecsa 0 de Knudsen es un nombre popular para un proceso de
separacion en fase gaseosa que depende, para su efecto de separacion, del flujo de la
mezcta de gas de procesamiento por orificios extremadamente pequefios en una
barrera o membrana, ver Figura 9. Cuando el diametro de esos orificios s menor que
ia trayectoria libre media de las moléculas de gas de procesamiento, podran pasar por
la barrera moléculas individuales; pero se impedira en forma eficaz el flujo masivo de
gas. Puesto que, a una temperatura dada, las moléculas mas ligeras se desplazan
con mayor velocidad que las pesadas, las ligeras chocaran contra las paredes (la
barrera) con mayor frecuencia en refaciéon con su concentracion y, por lo tanto,
tenderan a pasar de preferencia por la membrana. De ese modo, se produce un
enriquecimiento. El flujo a través de orificios suficientemente pequefios se denomina
"efusion molecular” si su longitud es despreciable o "corriente molecular” (flujo de
Knudsen) en el casc de una barrera practica de espesor finito. Si los orificios son de
diametro mayor, se produce un flujo masivo laminar (flujo de Poiseuille). El flujo de
Poiseuille no es de separacion y se debe minimizar para que el proceso funcicne de
manera eficiente. Ademds, para poder procesar grandes cantidades de gas en
equipos de tamafio razonable, la barrera debe tener una fraccién significativa de
superficie abierta al flujo. A partir de esta descripcion breve de! efecto de separacion,
resulta evidente que una barrera bien disefiada de difusién gaseosa no sélo debe ser
suficientemente fuerte desde el punto de vista mecanico para resistir las caidas de
presién que se requieren, y quimicamente inerte al gas de procesamiento, sino que,
ademas, debe tener un gran nimero de orificios de diametro muy pequefio.

De lo anterior se deduce entonces, que las dimensiones de la molécula del gas es un
factor que determina la velocidad a la cual el gas se difunde en un polimero.
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- CORRIENTE ARRIBA

CORRIENTE\ ABAJO

Figura 8. Transporte por difusion de Knudsen.

La experiencia en el proceso de difusién gaseosa ¢ de Knudsen indica que su campo
de aplicacion econdmica es para separar isotopos pesados a gran escala. E| proceso
es termodindmicamente irreversible, debido al flujo ireversible de gas de una regién
de alta presién a otra de baja presion.

2.2.3 Factor de separacitn (o)

Para dos componentes, | v j, la habilidad de la membrana para separar i de j puede

expresarse como la selectividad oy mediante la ecuacion {8):

o4 = Permeabilidad de i ..{8)
Permeabitidad de j
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Cuando un polimero liene un factor de separacién de 30, significa que el componente
mas permeable de la mezcla gaseosa tiene una velocidad de permeacion 30 veces

mas grande que el componente menos permeable.

En general, si a es constante sobre un intervalo de composiciones de alimentacion, es
probable que el factor de separacion de control del proceso sea la difusividad; sin
embargo, si la composicion del permeado es constante, el factor de control del
proceso lo constituye la sclubilidad.

Bajo condiciones ideales con una presidn corriente abajo despreciable de ambos
componentes, €l factor de separacidon es igual a la selectividad ideal de la membrana.
Varias complicaciones pueden alterar la selectividad actual de una membrana
comparada con los valores tabulados a condiciones ideales.

Asimismo, puede definirse una difusividad selectiva (D f Dy} que indica 1a habilidad de
la membrana para distinguir entre i y j sobre la base de medida y forma. También hay
una solubilidad selectiva (S, [ §;) que refleia la preferencia relativa que tienen los
penefrantes a la separacidn hacia el material de la membrana, correlaciona la
condensabilidad relativa de los dos componentes. Una temperatura critica alta para “i"
indica una condensabilidad alta y una solubilidad selectiva favorable en esta ecuacion
comparada al componente “j” con temperatura critica baja.

Para ser dtiles en la industria, las membranas deben tener una eficiencia de
separacion razonable (selectividad o factor de separacion) y una alta velocidad de flujo
a través de la membrana de los gases mas permeables.
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2.2.4 Seleccidon del polimero

La solubilidad y la difusividad de los gases en la membrana dependen de la seleccion
del polimero. La permeabilidad P, y el factor de separacion ay son (nicos al polimero

de la membrana.

La energia térmica de la membrana estd determinada por {a temperatura. Esta
er;ergia tiende a reducir las interacciones del penetrante absorbido con la matriz y
activa los saltos de difusion, lo que afecta de manera compleja los términos de Ia
ecuacion (5). La dependencia de la temperatura de la constante de permeacion, el
coeficiente de difusion y el de solubilidad, se dan por {o comun mediante refaciones de
Arrhenius, que utilizan energias de activacién para la filtracion, 1a solucién y la difusion,
respectivamente. La permeabilidad y fa difusividad incrementaran con algin aumento
en la temperatura, mientras que la solubilidad disminuird; o cual puede apreciarse en
las siguientes ecuaciones:

D = D, exp - Es/RT) -{9)
P = P, exp (- Ep/ RT) (10}
S = §, exp (- AHy/ RT) (1)

Bonde Ep y Ep son energias de activacidn para difusion y permeacion,
respectivamente; mientras que D, y P, son factores preexponenciales; AH, es el
calor de solucion. Normalmente, AH, es muy pequefio comparado con Ep. En tal caso
E; es casi igual a Ep.  Estos son coeficientes determinados en laboratorio y pruebas

de campo.
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La solubilidad de 1a membrana depende enormemente de la interaccion especifica entre
la membrana y el permeado sobre el volumen fibre disponible.

De igual manera al depender la permeabilidad de la temperatura, e! factor de
separacion dependera también de la temperatura, combinando las ecuaciones (8) y
{10

o= (PofPs) exp (- (Em- Ep)}/ RT) (12)

La permeabilidad de una especie del gas puede afectarse por las otras especies de la
mezcla. Este aplica basicamente para gases polares. Similarmente, cualquier
acumulacion de solventes o de otros compuestos que plastifiquen el polimero puede
afectar la permeacion. Esto puede, incluso, influenciar [a fuerza mecanica de la
membrana al resistir el diferencial de presion. La fortaleza mecanica de la membrana
es determinante para definir el espesor minimo y la diferencial de presién maxima

permisible.

La seleccion de polimeros esta limitada, comercialmente, a acetatos de celulosa y
polisulfones,  Ambos tipos tienen propiedades mecanicas aprovechables para
membranas funcionales. De estas membranas, las de acetato de celulosa son las
mas empleadas para la separacién de CO, de! gas natural.

La seleccién del polimero es un paso importante al especificar un sistema separador.
Este delermina permeabilidades y selectividades, espesor minimo de la membrana,
méxima diferencial de presion a través de la membrana y temperatura limite de

operacion.
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2.3 Generalidades sobre la absorcion de gases
con DEA

2.3.1 Procesos con Aminas

Los procesos con aminas se aplican cuando las presiones parciales de! gas que se
desea remover son bajas y/o se desean concentraciones muy pequeiias o casi nulas
de dicho gas en la comiente de salida. También se emplean para el tratamiento de
liquidos amargos.

El principio de los procesos con aminas se basa en una reaccién reversible de una
base débil con un acido débil (en este caso, el CO; es un 4cido débil) para formar una
sal soluble en agua. La naturaleza reversible de estas reacciones permite la
regeneracion de la solucién de amina.

Las reacciones principales que se llevan a cabo en este proceso (para el caso de CO,
y DEA) son:

2(CZH40H)~1NH + H;O + COp e ((CZH4OH}2NH2)2003

((C:HOH)RNHCO3 +  H0  + CO; «+——— 2(CH,OH)NH,HCO,

A temperaturas bajas las reacciones se desplazan hacia 1a derecha, y a temperaturas
altas se desplazan hacia la izquierda. Por lo que si la amina se pone en contacto con
el gas amargo a una temperatura que va de 80 a 100°F (27-38°C), los gases acidos o
indeseables se absorberan para formar las sales de amina. Si a esta solucion se le
suministra calor y la temperatura aumenta de 240 a 250°F (116-121°C), la reaccién se
hace reversible, los gases absorbidos son desplazados y la amina se regenera,
pudiéndose emplear nuevamente en el proceso.
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2.3.2 Quimica Basica del Proceso

Se puede considerar que en la DEA el grupo hidroxilo sirve para reducir la presidn de
vapor e incrementar la solubilidad en agua mientras qQue el grupo amino proporciona la
alcalinidad necesaria en soluciones acuosas para la absorcion de gases acidos, en
este caso de CQO; En la Figura 10 se muestra la formula desarrollada de la
dietanolamina (DEA).

H H
l l
HO c c
| N
H H N— H
H H
HO |C IC : /
l I
H H

Figura 10. Férmula desarrollada de la dietanolamina (DEA).

Entonces, la efectividad de cualquier amina para absorber gases acidos se debe a sy
alcalinidad.

La DEA ebulle a 268°C a 760 mmHg y 155°C a 10 mmHg. Se considera

quimicamente estable por lo que se puede calentar a su punto normal de ebullicién sin
descomponerse.
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La presion de vapor puede estimarse por medio de la ecuacion de Anloine:

LogP = A - (B/(T+C)) {13}
Bonde A = 8.12303
B =2315.46
C =173.3, para el caso de DEA
P =mmHg
T=°C

Los valores de presion de vapor que se muestran a continuacién indican que las
pérdidas de DEA son menores que ofras aminas empleadas para el mismo fin, por
ejemplo la monoetanolamina (MEAY.

MEA DEA
PESO MOLECULAR 61 105
PRESION DE VAPOR @ 100°F 0.03 0.001

El proceso SNPA-DEA que emplea la solucion de DEA en el intervalo de 25-30% en
peso, puede absorber gases acidos, como el CO,, hasta una relacion de 1 a 1.3 moles
de DEA/mol de gas 4acido, siempre y cuando la presién parcial del gas acido
alimentado a la planta sea alta.

La seleccion de la concentracion de la solucion de amina es completamente arbitraria
y generalmente se escoge sobre la base de corrosidn y experiencia en operacion.

La alta concentracion de la DEA, causa de su alto peso molecular da casi la misma
relacién de amina y agua que proporciona una solucidon de MEA al 15-20% en peso.
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Es de notarse que al incrementar 1a concentracién de la amina se reducira la cantidad
de solucion necesaria para absorber los gases indeseables y de ahi el costo de la
planta. Sin embargo, el efecto no es tan grande como se espera, debido a que la
presion de vapor del gas acido (o de CO; en este caso) es mayor en soluciones mas
concentradas para relaciones moles de gas acido/mol de amina equivalentes. Es
decir, cuando se pretende absorber [a misma cantidad de acido con menor cantidad de
solucién, el incrementc en la temperatura serd mayor debide a! calor de reaccién,

ocasionando que la presion de vapor del gas 4cido en la solucién aumente.
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3.1 Proceso de separacion de gases con membranas
poliméricas

3.1.1 Descripcion del proceso

Esta planta estd disefiada para procesar 30 MMPCDS (850 Mm®/dia STD) de gas

natural con un contenido de 11% mol de CO; y obtener un producto con una

composicién de CO, menor a 2% en maol.

La comriente de alimentacion tiene la siguiente composicion:

COMPONENTE % MOL
CO: 11
CH, 86.3
N2z 0.6
CoHa {(*) 2.1

De manera practica, las membranas no funcionan como separadores perfectos; algo
del metano alimentado finaliza en la corriente de permeado a baja presion con el CO,
removido. En un sistema de membrana de una etapa con un solo paso, este metano
se perderia si el gas permeado no se empleara como combustible. En muchos casos,
esta operacion resulta en altos costos de operacion debido a pérdidas de producto.
Sin embargo, el metano en la corriente permeada puede recuperarse efectivamente
usando una segunda etapa de separacion. Asi, el peteado se comprime y se
procesa nuevamente. El metano recuperado esta disponible a alta ‘presion y puede
recircularse a la primera etapa para una purificacién final.
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Un sistema de separacion de dos etapas se adapta facilmente a cambios en las
condiciones de operacion. Ajustes en el drea de superficie de membrana y/o en las
condiciones de operacidn de una o ambas etapas pueden mantener un producto en
calidad y eficiencia de operacién consistentes sobre un amplio intervalo de

operaciones.

La corriente de gas natural se alimenta al Tanque de Gas Natural FA-100 a 86°F
{30°C) y 940 psia (65 kgdem® abs.), posteriormente pasa al Precalentador de
Alimentacion EA-100 A-F donde se eleva su temperatura hasta 95°F (35°C) mediante
una corriente de vapor saturado de baja presién. A esta temperatura se alimenta al
1er. Médulo de separacion MS-100 A-L, donde 1a corriente de alimentacion es dividida
en dos: una permeada, que se obliene a presion menor y una residuo, rica en CH,,
que permanece a la presion de alimentacion.

Este primer mddulo de separacion consiste en 12 bancos de tubos en paralelo. Cada
banco, a su vez, contiene 5 tubos de membrana de acetato de celulosa; y cada tubo
de membrana tiene un didmetro externo de 102 mm y una jengitud de 1 m. Cabe

sefialar que cada membrana tiene una vida util de 4 afios aproximadamente.

La comiente de gas residual de 26.5 MMPCDS (750 Mm®/dia STD) se enviaa L.B. a
95°F (35°C) y 925 psia (64 kgdom? abs.).

El gas permeado se envia al 1er. Compresor de Permeado GB-100 a 94°F (34°C) y
20 psia (1.4 kgfcm® abs.) donde se comprime hasta lograr una presién de 80 psia
(5.5 kgdom® abs.) y una temperatura de 358°F (181°C), posteriormente se alimenta al
Enfriador del 1er. Compresor EA-101 A-D donde su temperatura disminuye hasta
100°F (38°C). Asimismo, se introduce &l Separador del 1er. Compresor FA-101 para
remover posibles trazas de condensade que pudieran dafar al siguiente compresor.

Esta comiente se alimenta al 2° Compresor de Permeado GB-101 para lograr una
presion de 320 psia (22 kgd/em® abs.), luego pasa al Enfriador del 2° Compresor
EA-102 A-B, donde es enfriado a 100°F (38°C), posteriormente se envia al Separador
del 2° Compresor FA-102.
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Por 0limo, se envia al 3er. Compresor de Permeado GB-102 para alcanzar una
presion final de 940 psia (65 kgdem? abs.) a la cual se lievara a cabo la separacion en
el 2°. Modulo. Se alimenta a) Enfriador del 3er. Compresor EA-103 A-H para disminuir
su temperatura a 95°F(35°C) y posteriormente pasa al Separador del 3er. Compresor
FA-103 para eliminar el condensado.

Los tres compresores son accionados por motor eléctrico.

La comente que se alimenta al 2° Mbdulo de Separacion MS-101A-B lega a 95°F
{35°C) y 935 psia (64.5 kgycm® abs.), condiciones a las cuales el gas ya permeado
antes se procesa nuevamente, obteniéndose una corriente de salida de permeado de
3.5 MMPCDS {99 Mm®dia STD) a 94°F (34°C) y 20 psia (1.4 kgdem® abs.) que se
envia a L.B.

Este 2° Médulo de Separacién consiste en 2 bancos con 5 tubos de membrana cada
uno de las medidas mencicnadas anteriormente.

La comiente residual de este 2° Médulo de Separacion se recircula al primero para
una mejor separacion del metano y del CO;z contenidos en ella.
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Capitulo 3. Proceso de separacién de gases con membranas poliméricas

3.1.3 Balance de Materia

CORRIENTE
1 2 3 6
COMPOSICIO| ALIMENTACION | PERMEADO | RESIDUO
i {% MOL) {%MOL) {(%MOL) {%MOL)
H0 0.00 0.00 0.00 0.00
cO; 1.0 1.1 1.9 11.0
CH, 86.3 18.7 952 86.3
CaHs 2.0 0.1 2.3 2.10
Nz 0.60 0.1 0.6 0.60
{Lb-mol/h) 329395 384.29 2909.6 3293.95
FLUJO {kg-molih) 1494 174.3 1319.8 1494
(Lb/h) 64185 14891.5 49373.4 54185
FLUJO {kg/h) 231138 6754.7 22395.4 29113.8
{MMPCDS) 30 3.5 26.5 30
FLUJO {Mm’/dia STD) 849.5 a9 750.4 B49.5
{GPM] NFA N/A N/A NIA
FLWO {mh) N/A N/A N/A N/A,
PM 195 ag 17 19.5
{PSIA) 940 19.7 925 935
PRESION {kgdcm?) 64.8 1.4 63.8 64.5
(°F) 86 04 95 95
TEMPERTURA {°C) 30 344 35 35
{ibree} 35 013 28 34
DENSIDAD (kg/m®) 56 2.0 46.5 545
GRAVEDAD ESPECIFICA 0.365 134 0.30 0.365
{BTUNb) 918 132.7 92.8 935
ENTALPIA {calig) 50.5 73 51 515
FASE VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR
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Capiluio 3. Proteso de separacion de gases con membranas polimericas

CORRIENTE
9 10 i 13
COMPOSICION {% MOL} (%MOL)} (%MOL) (%MOL)
H.0 0.00 0.00 0.00 0.00
CO; 81.1 81.1 81.1 81.1
CH, 187 18.7 187 18.7
C:H; 0.1 0.1 0.1 0.1
N 0.1 0.1 0.1 0.1
{Lb-mol/h) 384.3 384.3 384.3 384.3
FLUJO {kg-mol/h) 174.3 174.3 174.3 174.3
(Cb/m) 14891 14891 14891 14891
FLUJO {kgfh) 6754.4 6754.4 6754.4 6754.4
{MMPCDS) 35 35 35 3.5
FLUJO (Mm’/dia STD} 99 99 99 99
(GPM) N/A N/A N/A N/A
FLUJO {m%n} N/A N/A NIA N/A
PM 39 39 39 39
{PSIA) 20 80 80 320
PRESION {kgdem®) 1.4 5.5 55 22
{°F} 94 358 100 367
TEMPERTURA (°C) M 181 38 186
{Ibift’) 0.13 0.35 0.53 1.42
DENSIDAD {(kg/m®) 2.0 5.6 8.5 2238
GRAVEDAD ESPECIFICA 1.34 1.34 1.34 1.34
{BTU/lh) 1327 198 132.6 197.6
ENTALPIA {cal/g) 73 109 73 108.8
FASE VAPCR VAPOR VAPOR VAPOR
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Capitule 3. Proceso de separacion de gases con membranas poliméricas

CORRIENTE
14 16 17
COMPOSICION {% MOL)} (%MOL) {%MOL)
H;O 0.00 6.00 0.00
CO; 81.1 81.1 811
CH. 187 18.7 18.7
CaH, 0.1 0.1 0.1
N, 0.1 0.1 0.1
{Lb-mot/h) 384.3 3843 384.3
FLUJO (kg-moifh) 174.3 174.3 174.3
{Lbih) 14891 14891 14891
FLUJO (kgrh) 6754.4 6754.4 6754.4
(MMPCDS) 3.5 a5 35
FLUJO {Mm’Idia STD) 99 a9 99
(GPM) NFA N/A NiA
FLUJO {mth) N/A N/A N/A
PM 39 39 39
{PSIA) 320 940 935
PRESION (kgdcm®) 22 65 645
{°F) 100 306 95
TEMPERTURA °C} a8 182 35
(Ib/ft) 2.25 4.7 8.4
DENSIDAD (kg/m’} 36 75.4 134.8
GRAVEDAD ESPECIFICA 1.34 1.34 1.34
(BTU/Ib) 126.4 172.4 104.3
ENTALPIA {callg) 69.9 95 57.4
FASE VAPOR VAPOR VAPOR
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Capltulo 3. Proceso de separacion de gases con membranas poimeicas

3.1.4 Lista de Equipo

CLAVE SERVICIO CARACTERISTICAS

EA-100 A-F | Precalentador de Alimentacion |Q=0.32 MMBTU/Hh  (80.6 Mkcal/h
U=25 BTUMRIF (122 kcalih m’*C)
A =5062 47 m?)
Envolvente A.C./ Tubos A.C.

EA-101 A-D |Enfriador del 1er. Compresor  |Q =097 MMBTUM  {244.4 Mkcal/h)
U=25  BTUMMESF (122 kcallh m? °C)
A =506 (4.7 m%
Envalvente A.C/ Tubos A.C.

EA-102 A-B | Enfriador del 2° Cormnpresor Q=108 MMBTUHh (267 Mkcah'h)2
U=25 BTUMRSF (122 kcalh m*°C)
A=4304 {40 m?)
Envolvente A.Cf Tubos A.C.

EA-103 A-H | Enfriador del 3er. Compresor {Q=1.014 MM BTU/h  (255.5 Mkcalfh)
U=25 BTUMESF (122 kealh m?°C)
A=4922 f {45.7 m%)
Envolvente A.CJ Tubos A.C.

FA-100 Tanque de Gas Natural 655 mm D.I.; 2438 mm T-T
Cascarén/Cabezas A.C.

FA-101 Separador del 1er. Compresor |610mm D.l.; 1829 mm T-T
Cascardn/Cabezas A.C.

FA-102 Separador det 2° Compresor 457 mm 015 1829 mm T-T
Cascarén/Cabezas A.C.

FA-103 Separador del 3er. Compresor {305mmD.L.; 1219 mm T-T
Cascarén/Cabezas A.C.

GB-100 1er. Compresor de Permeado* [400 HP ; 1893 ft/min acl. (54 m'/min)
Carcaza A.Cimpulsar Al

GB-101 2° Compresor de Permeado® [400 HP ;471 fi'fmin act. (13 m /min)
Carcaza A.C./Impulsor Al

GB-102 3er, Compresor de Permeado* [300HP; 110 ft/min act. (3 m/min)
Carcaza A.C./impulsor ALl
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Capltuio 3. Procesa de separacién de gases con membranas poliméricas

MS-100 A-L [1er. Médulo de Separacién** 850 mm o ; 1500 mm T-T
Cascarén A.C.
MS-101A-B {2° Mddulo de Separacién** 850 mme; 1500 mm T-T

Cascarén A.C.

* Accionados por motor eléctrico
** Medidas correspondientes a cada banco de tubos
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Capitulo 3. Proceso de separacion de gases con membranas poiiméncas

3.1.5 Requerimiento de Servicios Auxiliares

3.1.51 Agua de Enfriamiento
CLAVE DESCRIPCION DEL EQUIPO REQUERIMIENTO
{lo/h) (ka/h)
EA-101 A-D Enfriador del 1er. Compresor 41400 18779
EA-102 A-B Enfriador del 2° Compresor 45148 20479
EA-103 A-H Enfriador del 3er. Compresor 43189 19590
3.1.5.2 Vapor de Baja Presion
CLAVE DESCRIPCION DEL EQUIPO REQUERIMIENTO
{lb/h) (kgfh)
EA-100 A-F Precalentador de alimentacion 2119 961
3.1.5.3 Energia Eléctrica
CLAVE DESCRIPCION DEL EQUIPO REQUERIMIENTO
VOLTS | FASES | POT. OP. | POT. INST.
(HP) {HP})
GB-100 1er. Compresor de Permeado 4000 3 381 400
GB-101 2°  Compresor de Permeado 4000 3 380 400
GB-102 3er. Compresor de Permeado 4000 3 269 300
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Capitulo 3. Proceso de separacian de gases con membranas poliméricas

3.1.6 Recomendaciones de Disefio y Operacion

Para un disefic y operacién adecuados de una planta de tratamiento de gas natural,
existen clertos criterios que dehen seguirse, basados en la experiencia con este tipo
de procesos. A continuacidn se enlistan algunos de ellos, aunque en realidad son solo
algunas de las muchas recomendaciones que pueden hacerse para una operacidn
dptima.

» Para la separacion de gases se recomienda el uso de membranas asimétricas, ya
que la capa activa permite el paso sdlo de ciertas particulas mientras minimiza la
resistencia al flujo y maximiza la productividad.

¢ Las membranas operan en un intervalo de 50 - 2000 psi (3.5-138 kgdom?®) de
presidn.

+ Latemperatura de alimentacidn debe ser moderada, de 30 - 150°F (-1 a 65.5°C).

+ Se recomiendan corrientes de alimentacion medianas, es decir, de 150 MPCDS
(4.2 Mm*/dia STD) a 200 MMPCDS (5.6 MMm*/dla STD).

« La concentracidn del gas mas permeable en la alimentacion debe ser moderada, de
10 a 85% en mol.

* Para el tratamianto de una comiente de gas natural es necesaria una diferencial de
presion de 200 a 1200 psi (14 - 83 kgfem?) .

+ La pureza de la comiente residuo incrementa con la diferencia de presiones y con
esto se reduce el irea requetida,

+ La diferencial de presidn no define por si sola el funcionamiento de {a membrana,
as importante la presidn absoluta de la comiente permeada.

« Para ser {tiles en la industria, las membranas deben tener una eficiencia de
separacidn razanable (factor de separacidn) y una alta velocidad de flujo a través
de la membrana de los gases mdas permeables. En este ¢aso, el factor de
separacion recomendado es de 30 para el par CO,/CH,.

+ La afimentacidn debe estar libre de liquidos y particulas sdlidas, ya que éstos
podrian dafiar irreversiblemente la membrana.
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Capftulo 3, Proceso de separacidn de gases con membranas poliméricas

Las pruebas en plantas pilote indican que el rendimiento de una membrana puede
recuperarse pasando gas seco sobre ella cuando tiene hidrocarburos liquidos
ligeros (propano, butano, pentano) depositados. Sin embargo, la regeneracion no
es posible con contaminacién por aceites lubricantes.

La vida Util de una membrana de acetato de celulosa en el proceso de separacion
de CO, del gas natural es de 4 afios aproximadamente,

Para membranas de acetato de celulosa deben evitarse cantidades considerables
de hidrocarburos aromaticos, alcoholes, cetanas e hidrocarburos clorados.
Velgcidades de gas de alimentacidn altas dan un mejor mezclade de gas sobre la
superficie de la membrana y previenen la polarizacion de la concentracion.

Para una membrana de acetato de celulosa, la presion parcial de CO, en la
alimentacion no debe exceder las 500 psia (34.5 kgdcm?). Presiones mas altas
causan dafios en la estructura del polimero de la membrana y pueden saturar o
*hinchar” el material.

El agua en forma de vapor tiene una velocidad de permeacion muy grande, por lo
que podria ser un problema en el disefio del sistema separador.

Se recomienda una relacion de compresibilidad igual en todos los compresores.

La temperaiura de salida de cada compresor no debe exceder los 400°F (204°C),
ya que a temperaturas mayores sera necesario el uso de algiin refrigerante en lugar
de agua de enfriamiento.

Cada banco de tubos de membrana debe contener 5 elementos, para evitar
problemas de espaciamiento.
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Capitulo 4. Proceso de separacién de gases con DEA

4.1 Proceso de separacion de gases con DEA

4.1.% Descripcion dei proceso

La corriente de gas natural de 30 MMPCDS (850 Mm%dia STD) a 86°F (30°C) y
940 psia (65 kgdcm?) se alimenta al Tanque Separador de Gas Natural FA-100 a fin de
separar agua o hidrocarbures condensados de la corriente de alimentacion.

Posteriormente se envia al plate 27 de la Torre Absorbedora DA-100 donde se lleva a
cabo el proceso de absorcidn de CO, con una solucion al 30% en peso de
dietanolamina {DEA). Esta torre consta de 27 platos tipo valvula y opera a 104°F
{40°C) y 937 psia (64.6 kgdom®). E! gas natural fibre de CO, que sale del domo de la
torre se envia a L.B. a estas mismas condiciones.

La comiente de DEA rica en CO; se alimenta al Separador de Hidrocarburos de DEA
rica FA-101. Se envia al Fittro de DEA rica FG-101/R. Este fitro se emplea para
remover productos de erosion y corrosién como sulfuro de fiero de la solucion de
DEA; este equipo filtra el 100% de la solucion.

La comiente filtrada se envia al intercambiador de DEA rica/pobre EA-100 A-B donde
se calienta hasta 198°F (92°C) para ser alimentada al plato 2 de la Tomre
Regeneradora de DEA DA-101. Esta tome consta de 20 platos tipo vaivula y opera &
una presidn de 28 psia (2 kgdem?) y 236°F (113°C) en el domo. El CO: y el vapor de
agua salen del domo de 1a torre al Condensador de Refiujo EA-102 A-D vy ai
Acumulador de Reflujo FA-102.

El agua condensada se alimenta como reflujo a la torre por medio de la Bomba de
Reflujo GA-104/R, mientras que el CO; separado se envia a L.B. a 27 psia (2 kgicm?}
y 100°F {38°C).

Cabe sefialar que ésta y todas las bombas existentes son accionadas con motor
eléctrico. El Rehervidor de DEA EA-103 A-C suministra el calor necesario para llevar




Capitulo 4. Proceso de separacion de gases con DEA

a cabo la separacion de CO, de la amina, empleando vapor saturade de baja presion
{60 psia) {4 kgdcm®) como medio de calentariento,

La solucion de DEA pobre que sale del fondo de la torre regeneradora a 30 psia
(2 kgdem?) y 255°F {124°C), es enfriada hasta 194°F (90°C) en el Intercambiador de
DEA ricafpobre EA-100 A-B y es enviada a la Bomba de Enfriador de DEA Pobre
GA-100/R, donde incrementa su presion hasta 160 psla (11 kgdcm?).

Posteriormente, la solucidn de DEA pobre pasa por el Enfriador de DEA pobre
EA-101 A-B donde alcanza una temperatura de 100°F (38°C); terperatura a la cual se
alimenta al Tanque Mezciador de Amina FA-103 donde se reponen DEA y agua
provenientes de los Tanques de Almacenamiento de DEA y agua de reposicitn
F8-100 y FB-101, mediante las bombas GA-102/R y GA-103/R, respectivamente.

La comrienle de salida de FA-103 se envia a la Bomba de Recirculacidn de DEA
GA-101/R para pasar al Filtro de DEA pobre FG-100 A-B donde en realidad s6io se
fitra el 10% en volumen de la solucidn, aungue fue disefiado para filtrar el 20%, con
el propésite de eliminar cualquier compuesto producto de la descomposicién de la
DEA que pudo haberse formado por efecto de la temperatura, o bien, materia organica
que pudiera causar espumacion en Ia Torre Absorbedera. La solucion efluente del
filtro se une a la solucidén sin filtrar para alimentara al ptato 1 del absorbedor a
939 psia (65 kgdecm?) y 103°F (39°C),
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Capituio 4. Proceso de separacidn de gases con DEA

4,1.3 Balance de Materia

CORRIENTE
1 2 3 9
COMPOSICION (% MOL) (%MOL) {(%MOL) (%MOL)
H0 0.00 0.11 5.85 0.00
co; 11.0 8.86 PPM 93.84 1.0
CH, 86.3 96.86 03 B6.3
C.Hs 2.10 2.36 0.009 2.10
N; 0.60 0.67 0.01 0.60
DEA 0.00 0.00 0.00 0.00
{Lb-mollh) 3294 2907.26 383.3 3204
FLUJO (kg-mol/h) 1494 1318.7 174 1494
{Lbih) 64185 47844 16255 64185
FLUJO {kg/h) 29114 21702 7373 29114
{MMPCDS) 30 26.5 35 30
FLUJO {Mm®/dia STD) 849.5 750 08 849.5
(GPM} NiA N/A NIA WA
FLUJO {m°Mh) N/A NIA N/A NIA
PM 19.5 16.46 424 18.5
{PSIA) 940 937 29 935
PRESION (kgdem®) 65 64.6 20 64.5
°F) 86 104 120 86
TEMPERTURA {°c) 30 40 49 30
(Ibfft’) 35 2.76 0.5 3.49
DENSIDAD (kgim®) 56 44 3.0 56
GRAVEDAD ESPECIFICA 0.365 0.568 1.46 0.673
(BTU/b) 92 97.9 163.3 9173
ENTALPIA {callg) 50.5 54 90 50.5
FASE VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR
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Capituio 4. Proteso de separacibn de gases ton DEA

4.1.3 Balance de Materia

CORRIENTE
11 14 16 23
COMPOSICION (% MOL} (%MOL} (%MOL) {%MOL)
H:0 802 80.4 80.4 89.7
co, 5.6 5.8 56 0.14
CH, 0.192 0.00 0.00 0.00
CH, 0.005 0.00 0.00 0.00
N; 0.003 0.00 0.00 0.00
DEA 14 14 14 10.16
{Lb-mol/h) 6631 6615.6 6615.6 9132.4
FLUJO (kg-mol/h) 3008 3001 3001 a4z |
(Lb/h} 209825 209493 209493 245655
FLUJO {(xg/h) 95175 95024 95024 111427
(MMPCDS) /A N/A N/A N/A
FLUJO (Mm’idia STD) N/A N/A N/A N/A
(GPM} 455 452 447 510.6
FLUJO {m/h) 103.4 103 101.6 116
PM 318 318 316 27
{PSIA) 939.4 80.7 28.7 L]
PRESION {kgdcm?) 64.8 6.2 20 2.1
{°F) 173 1725 193 262 J
TEMPERTURA {°c) 78.3 78 89.4 127.8
{ib/ft) 575 57.8 578 60
DENSIDAD (kg/m®) 922 927 927 962.5
GRAVEDAD ESPECIFICA 1.03 1.03 1.03 1.04
(BTUADb) 54.3 54,11 72.8 184.3
ENTALPIA {calig) 30 298 44 1015
FASE LlauIpo LiQuUIDO LIQUIDO LIQUIDO
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Capitulo 4. Procase de separacién de gases con DEA

4.1.3 Balance de Materia

CORRIENTE
26 22
COMPOSICION {%MOL) {%MOL)
H.0 89.7 85.07
CO; 0.14 0.13
CH, 0.00 0.00
C2H; 4.00 0.00
N 0.00 0.00
DEA 10.16 148 ]
{Lb-molth) 91324 6258
FLUJO (kg-momﬁ—' 4132 2838.6
{Lbfh) 245655 193708
FLUJO {kpin) 111427 87864 5
{MMPCDS) NIA N/A
FLUIO | {Mm"dia STD) /A NiA
{GPM) 364 375
FLUJO {(m°ih) 895 852
PM 31 31
(PS1A) 26 937
PRESION (kgdem’) 1.8 64.6
°F) 234 104
TEMPERTURA °C) 112 40
{Ib/ft") 61 64.4
DENSIDAD {kg/m") 978.6 1033
GRAVEDAD ESPECIFICA 1.05 1.05 |
{(BTUfIb) | 154 53
ENTALPIA {calig) B4B 29 ]
FASE LIQUIDD LIQUIDO —
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Capitulo 4. Procesa de separacion de gases con DEA

4.1.4 Lista de Equipo

CLAVE SERVICIO CARACTERISTICAS
DA-100 | Torre Absorbedora 1680 mm @; 20 000 mm T-T
27 Platos
Cascarén/internos A.C.
DA-101 | Torre Regeneradora de DEA 2286 mm @; 16 000 mm T-T
20 Platos
Cascardn/lnternos A.C.
EA-100 A-B | Intercambiador DEA rica/pobre |Q =4.366 MM BTU/h  (1091.5 Mkeal'h)
U=160 BTUhESF (781 kcallh m?°C)
A=4419 f (41 m?)
Envolvente A.C/ Tubhos Al
EA-101 A-B | Enfriador de DEA pobre Q=20.20 MMBTUNh (5050 Mkealh)
U=120 BTUMKF (586 kcalh m?°C)
A=27238 1 (253 m?)
Envolvente A.C./ Tubos A.C.
EA-102 A-D | Condensador de Reflujo Q=289 MMBTWh (7225 Mkecaim)
U=95 BTUM f? *F (464 kcalih m? °C)
A=11139 2 (1035 m?)
: Envolvente A.C./ Tubos A.C.
EA-103 A-C | Rehervidor de DEA, Q=50 MM BTUM (12500 Mkcal/h)
U=140 BTUMMF (683 kecallh m?°C)
A=4464.3 (415 m?)
Envolvente A.C./ Tuhos A.C.
FA-100 {Tanque Separador de Gas{655mmD.l.; 2438 mm T-T
Cascarén/Cabezas A.C.
Natural
FA-101 Separador de Hidrocarburos de | 1981 mm D, ; 6096 mm T-T
DEA rica Cascarén/Cabezas A.C.
FA-102 | Acumulador de Refiujo 1218 mm D.I. ; 3658 mm T-T
Cascardn/Cabezas A.C.
FA-103 | Tanque Mezclador de Amina 1981 mm D.I. ; 6096 mm T-T
Cascarén/Cabezas A.C.
FB-100 | Tangue de Almacenamiento de 4572 mm DA, ; 4877 mm T-T
Amina Fresca Cascarén/Cabezas A.C.
FB-101 Tanque de Almacenamiento de | 4572 mm D.I. ; 4877 mm T-T
Agua Cascarén/Cabezas A.C.
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Capliulo 4. Proceso de separacion de gases con DEA

FG-100 A-B

Filtro de DEA pobre

1400 mm D.). ; 3000 me T-T
Cascardon/Cabezas A.C.

FG-101/R | Filtro de DEA rica 1219 mm B.l. ; 2159 mm T-T
Cascaron/Cabgzas A.C.
GA-100/R |Bomba a Enfriador de DEA[394 GPM (89.5 mh}
pobre** AP = 138 PSI (9.5 kgdcm?)
Carcaza A.C./lmpulsor A.l*
GA-101/R |Bomba de Redrculacion de|374 GPM (85 mifhy
DEA"* AP = 832 PSI {57.4 kgdcm?)
Carcaza A.C.Ampulsor A.lL*
GA-102/R | Bomba de DEA fresca™ 0.023 GPD
AP = 1000 PS| (89 kgd/cm?)
Carcaza A.C./lmpulsor A.L*
GA-103/R |Bomba de Reposicion de[0.95GPM (0.22 m*h)
Agua** AP = 1000 PSI (69 kg/cm?)
Carcaza A.C.Aimpulsor Al*
GA-104/R | Bomba de Reflujo** 54 GPM (12 m¥h)

AP =1 PSI (0,07 kgdecm?)
Carcaza A.C./Impulsor A.L*

*

*

*A.C. = acero al carbdn

A.l. = acero inoxidable

Accionados por motor eléctrico
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Capitulo 4. Proceso de separacion de gases con DEA

4.1.5 Requerimiento de Servicios Auxiliares

4.15.1 Agua de Enfriamiento
CLAVE DESCRIPCION DEL EQUIPQ REQUERIMIENTO
(Ib/h) {ka/h)
EA-101 A-B | Enfriador de DEA pobre 86037 39026
EA-102 A-D [ Condensador de Reflujo 1230826 558339
4.1.5.2 Vapor de Baja Presidn
CLAVE DESCRIPCION DEL EQUIPQ REQUERIMIENTO
{iIbihy {kain)
EA-103 A-C | Rehervidor de DEA 331031 150153
4.1.5.3 Energia Eléctrica
CLAVE DESCRIPCION DEL EQUIPO REQUERIMIENTO
VOLTS | FASES | POT.OP. | POT.INST.
(HP) (HP)
GA-100/R [Bomba a enfriador de DEA) 440 3 398 40
obre
GA-101/R | Bomba de recirculacion de 4000 3 227 250
DEA
GA-102/R |Bomba de DEA fresca 440 01 1
GA-103/R | Bomba de reposicion de agua 440 0.7 1
GA-104/R | Bomba de reflujo 440 0.03 1
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41.6 Recomendaciones de Disefio y Operacién

Para un disefio y operacién adecuados de una pianta de tratamiento de gas natural
con aminas, existen ciertos criterios que deben seguirse. A continuacidn se enlistan
algunos de ellos, aunque en realidad son so6lo algunas de las muchas
recomendaciones que pueden hacerse para una operacion éptima.

« Ei proceso SNPA-DEA que emplea solucion de DEA en et rango de 25-30% en
peso, puede absorber gases Acidos hasta una relacidn de 1 a 1.3 moles de
DEA/mo! de gas é4cido, siempre y cuando la presion parcial del gas indeseable
alimentado a la planta sea alta.

* Se recomienda una carga maxima de sofucidn rica en CG, de 0.4 moles por cada
mol de DEA para una solucién de DEA ai 30% en peso o menos.

+ Para asegurarse que la desorcidn de ios gases indeseables se efectle en el
regenerador de DEA y no en el rehervidor, la relacién de reflujc debe estar en el
rango de 3/1 a 1/1 lbmol de agua/tbmol de gas que se desea eliminar.

* En el enfriador de DEA pobre se recomienda agua como medio de enfriamiento y
que fluya por los tubos. Esta corriente debe enfriarse hasta una temperatura de
100-130°F (38-54°C).

+ La temperatura de alimentacion de la solucién de amina pobre al absorbedor, debe
ser 10°F (-12°C} mayor a la del gas natural que entra por el fondo de (a torre, esto
para evitar condensacion de hidrocarburos y formacién de espuma (si la corriente
gaseosa esta himeda).

» La solucién de amina pobre en CO, se alimenta al abserbedor en un rango de
temperatura de 100 a 130°F (38-54°C).

e Para corrientes de gas que contienen concentraciones superiores al 5% de CO, (o
de gas acido, en el caso de endulzamiento de gas natural), normalmente se
requiere una gran cantidad de solucidn de amina por lo que ésta al llevarse
esencialmente todo el calor de reaccion enfria el gas que se esta purificando. En
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este caso la temperatura de salida dei gas libre en CO; se supone igual a la de la
solucidn pobre.

La solucicn de amina rica debe alimentarse al regenerador en un rango de 180-
200°F (82-93°C).

Generalmente, la solucién pobre deja al regenerador a una temperatura de 240-
250°F {115-121°C}, siendo la maxima temperatura de salida 260°F (127°C) que
corresponde a una presidn maxima en el fondo de la torre de 21 psig (1.5 kgdem?);
esta temperatura debe evitarse ya que podria causar problemas de corrosién
debido & la degradacidn de la amina.

La maxima temperatura permisible en el rehervidor para la regeneracion de la
solucién de amina es de 260°F (127°C) para evitar la degradacion de la DEA.

Se recomienda utilizar vapor saturado de baja presién, de 45-60 psia (3-4 kgdem?)
para desorber los gases indeseables de la solucién de amina.

Debe evitarse que la temperatura del vapor de agotamientc sea superior a 298°F
(148°C) para prevenir que las paredes de los tubos estén expuestas a altas
lemperaturas. Se aconseja rastrear ias temperaturas del vapor para asegurar que
no exista sobrecalentarniento. El sobrecalentamiento puede eliminarse inyectando
vapor condensado en la linea de vapor de baja presidn que va al rehervidor, si es
necesario.

El absorbedor puede operar en un rango amplic de presién que va desde la presion
atmosférica, hasta 1200 psig (82.7 kgfcm?®) dependiendo del destino del gas libre de
material indeseable,

En la agotadora, normalmente el rango de operacion es de 8 a 20 psia
{0.5-1.4 kgfecm?) (en el domo). Aunque la mejor regeneracion de la solucién se
obtiene a mayor presion debido a que se incrementa la temperatura del fondo de la
torre y con ésto, se logra una mejor desorcion.

Se considera una caida de presién en la torre de 4 psi (0.3 kg/cm?).
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Capitulo 5. Estimado de Inversién y Costos de Operacién

5.1 Estimado de Inversion

Los componentes fundamentales en el costo de una planta de procesamiento son: un
componente de mano de obra, otro de gastos generales o de costo de realizacién de
las operaciones y un beneficio. Cualquier estimado debe contener estos elementos
basicos de costos. Al mantener los registros de costos de construccion de tal modo
que se puedan dividir funcionalmente en los componentes basicos, se pueden Teunir
.datos utiles para la factorizacién de estimaciones futuras.

La Tabla 2 es uno de esas conjuntos de datos de costos expresado como porcentaje
de los costos instalados totales de la planta para plantas nuevas de procesamiento
miltiple o adiciones grandes en el sitio. Estos datos se prepararon a partir de un
estudio de costos instalados de mas de 200 proyectos de capltal para procesos
quimicos. Las gamas escogidas tienen un limite de seguridad del 95%; segin
referencia proporcionada par Robert Perry en el *“Manual de Ingeniero Quimico”,

Es necesario establecer una base, estimando el costo de los equipos de
procesamiento. Esto se realizd mediante los modelos propuestos por James M.
Douglas en su libro " Conceptual Design of Chemr:cal Processes”, el cual considera el
indice de inflacién de Marshall & Swift para actualizar dichos costos. Estos Indices se
publican mensualmente en la revista Chemical Enginaering.

A continuacion, se presupone un factor para el costo instalado del equipo, come % del
costo total de la planta, para llegar a un costo total de tanteo. Para este tipo de
plantas se recomienda un valor del 21%, inferior al 25% minimo de la gama mostrada
en la Tabla 2; segin datos del "Manual de Enduizamiento de Gas Naiural" del Instituto
Mexicano del Petréleo.
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Tabla 2. Escalas de costos relativos para plantas completas de mulliproceso®.
£n % def costo instalado total de ta planta.

GAMA, % | MEDIANA,%
COSTOS DIRECTOS
Equipos de proceso 24-40 32.5
Mano de obra para el equipo de proceso 1.5-4.5 3
Materiales de proceso 8-18 13
Subestructuras de concreto 1-4 25
Tuberlas y ductos 28 5
Accesorios y eléctricos 1-3 2
Ajslamiento 0.51 Q.75
Materiales estructurales de proceso 27 4
Instrumentacion 15 3
Pintura 0.1-0.2 0.15
Mano de obra para materiales de proceso 4-12 ]
Subestructuras de concreto 1.5-5 33
Tuberias y ductos 1.9-7 4.3
Accesarios y eléctricos 156 38
Aislamiento 1-3 2
Materiales estructurales de proceso 14 25
Instrumentacion 0.5-2 1.3
Pintura 0.2-1.4 0.8
Partes de repuesto 1
Contingencias 2
COSTOS INDIRECTOS
Gastos de la oficina central, sin incluir los generales 5-9 7
Incluso los gastos generales 11-20 15.5
Ingenieria 1.5-3 2.3
Disefic 3-6 5
Compras 0.15-0.4 0.28
Contabilidad, construccidn e ingenieria 0.150.4 0.28
de coslos
Viajes y subsistencia 0.1-0.5 0.3
Copias, comunicaciones 0.2-0.4 0.3
Gastos en el terreno, incluso los gastos generales 6-14 10
Operacionas y construcciones temporales 1.5-3 23
Alguileres y herramientas de ¢construccién 2-6 4
Personal de oficina central 0.2-2 11
Noémina en el terreno 0.5-5 28
Viajes y subsistencia 0.1-0.8 0.45
Impuestos y seguros 1.5-2.5 2
Arranque de la construccion, matls. y M.O. 052 1.3
Honorarios de contratistas 1.5-5 3
Diversos (.25-0.75 0.5

* Las cifras en negritas indican yalores para rubros globales
Referancia : "Manual del Ingeniero Quimico ", Perry Robert H. & Chilton Cecil H.
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Como primer intento, el costo instalade total s un poco mas de cuatro veces el costo

del equipo. Los costos estimados de otros componentes del costo de [a planta se

cbtienen aplicando factores razonables al costo total de tanteo, dentre de las gamas

que aparecen en la Tabla 2.

Asi, para los dos procesos aqui propuestos el capital fijo de inversién obtenido se

muestra en la Tabla 3.

CONCEPTO PROCESO PROCESO
DEA MEMBRANAS
Equipo de Proceso 25,950,000 35,000,000
Mano de Obra para equipo de proceso 3,707,000 5,012,000
Materiales da proceso 16,062,000 21,720,000
Mano de Obra para materales de
proceso 9,885,000 13,400,000
Partes de repuesto 1,300,000 1,754,000
Costos Indirectos 24,711,000 33,415,000
Contingencias 2,595,000 3,509,000
INVERSION TOTAL (PESOS) 84,210,000 113,802,000

Tabla 3. Capital Fijo de Inversién
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5.2 Costos de Operacion

Los costos de operacién se relacionan con los requerimientos de servicios auxiliares

da la planta, es decir, consumo de agua de enfriamiento, energia elécirica, vapor,

quimicos, etc. y la mano de obra directa.

Para este fin se tomd como base la siguiente lista de costos de servicios auxiliares:

SERVICIO COSTO (PESOS)
Agua de enfriamiento (Mm®) 829
Energia Eléctrica (KWH) 0.41
Vapor de Baja Presién (Ton) 63

* Datos del 1er. Trimestre do 1999

Los costos de operacion, de acuerdo al consumo requerido para ambos procesos, se

presentan en la Tabla 4.

CONCEPTO PROCESO PROCESO
DEA MEMBRANA
Agua de Enfriamiento 788 49
Energia Eléctrica 179 336
Vapor de Baja Presi6n 10428 67
COSTO DE OPERACION / HORA 11395 452
COSTO DE OPERACION / ANO
{(PESOS) 92,870,000 3,684,000

Tabla 4. Costos de Operacién
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Capitulo 5. Estimado de Inversién y Costos de Operacidn

8i se desea conocer el costo total (inversion total y de operacién) de cada proceso en
un espacio de 10 afios; sera necesario considerar el valor de la depreciacion del
equipo ¥ un indice inflacionario.

Si se toman en cuenta los indices de precios de los tltimos 10 afios y se obtiene un
promedio de los mismos, se obtiene un valor de 20.85%.

NOTA: Para conocer los valores anuales y cédlculos detallados, ver Anexo “B"

Para el proceso de absorcién de gases con DEA, se considera que el equipo de
proceso tiene una vida Gtil de 10 afios; por lo tanto, se depreciard un 10% de su vaior
inicial, anualmente.

De todas las partidas que integran el costo total de un proceso, inversién inicial y
costo de operacién, sélo se considera que se depreciard el equipo de proceso.

Para este proceso, los valores estimados se presentan en la Tabla 5.

Para el proceso de separacion de gases con membranas; se considera una vida atil de
4 afios para las membranas y de 10 afios para el equipo de proceso restante.

Par lo tanto, el valor de depreciacién de las mermbranas corresponde a un 25% de su
valor inicial, es decir, 733,000 pesos, aproximadamente; mientras que para el equipo
de proceso (intercambiadores de calor, tanques separadores y compresores) el valor
de |a depreciacion es de 3,216,000 pesos aproximadamente, dando los valores totales
que se muestran en la Tabla 6.

En la Tabla 7 se presentan los valores anuales para cada proceso y se esquematizan
en la Gréfica 1 (los periodos 1 a 10 cormesponden a los afios 1999 a 2008},
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GOMPARNGIONIDE GASTOS
POR PROCESO

MILLONES DE PESOS
-5 885884
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6.1 Conclusiones

De acuerdo a los resultados obtenidos en los procesos de separacién de gases aqui

estudiados; aplicados a la eliminacion de CO, de una corriente de gas natural, puede

concluirse lo siguiente:

La inversidn inicial para un proceso de absorcidn de gas con DEA, de
84,210,000 pesos es ciertamente inferior al de un proceso que emplee membranas
poliméricas como medio de separacion, pues el costo es de 113,802,000 pesos.

A diferencia de lo anterior, en lo que respecta a los costos de operacion, el
segundo proceso es mucho més barato que el primero; de 3,684,000 pesos que
cuesta un proteso con membranas, a 92,870,000 pesos al afio que costaria una
planta con DEA.

Esto es muy claro al anaiizar el requerimiento de servicios auxiliares; para el
proceso con DEA se requiere mucho mayor canlidad de vapor de baja presion y
agua de enfriamiento. Aunque para e! procesc con membrana, el consumo de
energia eléctrica es mas alto debido a la existencia de los 3 compresores de
permeado.

En la grafica 1 se ilustran los costos de ambos procesos, considerando una vida dtil
del equipo de proceso de 10 afios, con excepcién de la membrana de acetato de
celulosa que solo se considera de 4 afios. Por lo anterior, se deduce que dicho
equipo se depreciara un 10% de su valor inicial cada afio; a diferencia de la mano
de obra, partes de repuesto y demas partidas del costo total cuyo valor aumentars
cada afio considerando el indice inflacionario,

Al término de los 10 afios, el proceso de separacion de gases con membranas
continda siendo mas barato, a pesar de que ésta debe cambiarse cada 4 afios
aproximadamente, si se opera de manera adecuada.
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Pueden observarse ventajas considerables al cambiar de un proceso convencional
de separacion de gases, como fo es el de DEA, & uno relativamente nuevo, como
lo son las membranas; a parte de los costos de operacidn menores, este proceso
es altamente automatizable haciendo mas facil y eficiente su operacian; ademas de
requerir poco personal humano. Las unidades que contienen las membranas
pueden empaquetarse en médulos y facilitar su instalacion. Por supuesto, esto es
una gran ventaja si se desea ahorrar espacio y si se quisiera aumentar fa
capacidad de la planta sdlo lendrian que anexarse mas modules de separacion,

pero dentro del mismo espacio de suelo.

En cuanto a pureza del producto se refiere, es muy claro que el proceso con DEA
elimina casi por completo el contenido de CO, de la corriente de gas natural,
reduciéndolo tan sélo a 9 PPM: mientras que el procese con membranas permite
una concentracion del 2% en mal de este gas.

Los limites méximos permisibles de CO, en una corriente de gas natural oscilan
entre e 2 y 3% en mol; asi que & segundo proceso entonces, esta dentro de la

norma.

La recuperacion de metano (0 de gas natural) en el proceso con DEA es
[a]
b

practicamente del 100%, mientras que con el de membrana es fan s0lo det

Las membranas son particularmente competitivas a bajas velocidades de flujo
{debido a su modularidad) o a altas concentraciones de CO,; aunque flujos muy
bajos pueden contribuir ai fenémeno de polarizacion de la concentracién.  Son
menos competentes para aquellos procesos donde las presiones de la
alimentacion y el producto son bajas (inferiores a 350 psig (24 kg/em?)).

Entre mayor sea la concentracion de CO; en la corriente de gas natural, el costo
de! proceso con membranas va disminuyendo: mientras que con la DEA pasa al
revés; al aumentar dicha concentracién aumentaré el costo de manera

proporcional.

63




CAPITULO 7.

Bibliografia




Capitulo 7. Bibliografia

71

10.

Bibliografia

Chemical Engineering, "Econgmic Indicators”, Febrero de 1993,

Coady A.B. & Davis J.A. "CO, recovery by Gas Permeation®, Chemical
Engineering Progress, Octubre 1882, pp. 44-49

Cook P.J. & Losin M.S., "Membranes provide cost-effective natural gas
processing”, Hydrocarbon Processing, Abril 1995, pp. 79-84

Douglas James M., "Conceptual Design of Chemical Processes”, Mc Graw Hill,
1980, pp. 568-577

Instituto Mexicano del Petréleo, “Manual de Endulzamiento de Gas Natural
con aminas”, Divisibn de Ingenieria de Proceso, 1981

Kern Donald Q., "Process Heat Transfer”, Mc Graw Hill, 1950, pp. 840-843

Koros William J., "Membranes: Leaming a fesson from Naturg”, Chemical
Engineering Progress, Octubre 1995, pp. 68-81

MaclLean D.L., et al, "Fundamentals of Gas Permeation*, Hydrocarbon
Processing, Agosto 1983, pp. 47-51

Mazur William H, & Chan Martin C., "Membranes for Natural Gas Sweefening
and CQ, Enrichrment”, Chemical Engineering Progress, Octubre 1982, pp. 38-43

Perry Robert H. & Chilton Cecil H., "Manual del Ingeniero Quimico”, Mc Graw
Hill, 5%. Edicion 1982, pp. 14-2 - 14-6, 17-38 - 17-54, 25-14 - 25-38

64




Capitulo 7. Bibliografia

1.

12,

13.

14,

15.

16.

17.

18.

19.

20.

Rousseau Ronald W., "Handbook of Separation Process Technology”,
Cap. 20 "Separation of Gaseous Mixtures Using Polymer Membranes”,
pp. 862-943, Wiley-Intersclence Publicaticn, 1887,

Russell F.G. "Operation Permeation Systems®, Hydrocarbon Processing,
Agosto 1983, pp. 55-56

Schell W.I., "Membrane useftechnology growing”, Hydrocarbon Processing,
Agosto 1983, pp. 4346

Schell W.J. & Houston C.D., "Spiral-Wound Permeators for Puriffication and
Recovery", Chemical Engineering Progress, Octubre 1982, pp. 33-37

Schendel R.L., et al, "/s permeation compsiitive?", Hydrocarbon Processing,
Agosto 1983, pp. 58-62

Spillman Robert W., "Economics of Gas Separation Membranes”, Chemical
Engineering Progress, Enero 1989, pp. 41-62

Tajar G. Joseph & Miller F. Irving, "“The Permeation of Carbon_Dioxide,
Oxygen and Nitrogen Through Weakly Basic Polymer Membranes", AIChE
Journal, Enero 1972, pp. 78-83

Treybal Robert E., "Mass Transfer Operations”, Cap.8 "Gas Absorption”,
international Student Edition, 2. Edicién 1968, pp. 220-273

Tuwiner B. Sidney, et al, "Diffusion and Membrane Technology”, Cap. 12
"Permeation of Membranes by Gases and Vapors”. Reinhold Publishing
Corporation, 1962, pp. 215-236

Uppal K.B., "Cost Estimating made simple”, Hydrocarbon Processing,
Septiembre 1997, pp. 168-C - 168-E

63




Capitulo 7. Bibliografia

21,

22,

Walas M. Stanley, "Chemical Process Equipment Selection and Design®,
Butterworth-Heinemann Pub., 1990, pp. 631-633

Yoshihito Osada & Tsutomu Nakagawa, “Membrane Science__and
Technology”, Cap. 1 “The Physycal Chemistry of Membranes®, Cap. 7
“Gas Separafion and Pervaporation”, Marcel Dekker Incorporation, 1992,
pp. 3-10; 239-259

66




ANEXO “A”




H¥L0L-9d

ezl T
Y
iz aveolvya - I .-.
[
| = NI ' . ¥ZA ‘
g [1:TRF ] . [z o | [vei ‘zg
n 'y oM vl
- s - ,
LoL-¥Q | '.‘ | 3 '
= issl \ )
g f YvEol¥O o el i
HvoL ¥ A o
‘ ' tol v (¥nSvxny| qum
]
aviol-va n

‘c01va’
e leet I . -
& : E0L-ve

el 6zl

¥NOY-vD vIav¥ HYI0E¥D

H
n
"

1
NA-IND L1ND >

bA leet

EvODL-94

figl : P
I -ve . iogi

‘ I Ik 'v I [vamxny| -

|
a
I



SIMULATION SCIENCES INC.

PRCIJECT PROCESO-DEA
PRCBLEM PROCESO-DEA

STRERM ID
NAME
PHASE

FLUID RATES, LB-MQL/HR
1 H20

coz

CH4

C2ZHé

N2

DEA

L2V B PYI N )

TOTAL RATE, LB-MOL/HR

TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIA
ENTHALPY, MM BTU/HR
MOLECULAR. WEIGHT
MOLE FRAC VAPOR
MOLE FRAC LIQUID

STREAM ID
HAME
PHASE

FLUID RATES, LB-MOL/HR
- 1 Hz2D

<02

CH4

C2H6

N2

DEA

[ I S VR S ]

TOTAL RATE, LB-MOL/HR

TEMPERLTURE, F
PRESSURE, PSIA
ENTHALPY, MM BTU/HR
MOLECULAR WEIGHT
MOLE FRAC VAPOR
MOLE FRAC LIQUID

R
PRO/IT VERSION 5.0
OUTPUT
STREAM MOLAR COMPONENT RATES

PAGE P-24

SGM

S4

LIQUID

L0000
.0000
-00C0e
L0000
-0000

1959,

1299,

29
14,

105.

94935

9999

.959%

7000

. 2883

1380

L0000

L0000

VAPOR

22
359.

L3710

7012

L1504

.0348
.0324

4.8227E-08

AUX-AGUA AUX-DEA 521
LIQUID LIQUID VAPCR
3000.0000 .0000 .B418
L0000 .0000 2.6241
L0000 vivivkil 11.6808
.g000 .0000 . 2880
L0000 -0o00 L1661
Q000 2000.0000 2.1168E-05
3000.0000 20C0.0000 15.6009
99.99%9 99.9999 172.5433
14.7000 14.7000 94,7000
3.6725 7.2883 .0659
18.0150 105.,1380 21,2401
.0000 L0000 1.0000
1.0000 1.0000 .0Q00

55 1 2

LIQUID VAPOR VAPOR
2973.9473 .ogoo 2.83198
.0000 362.3347 1.5265E-04
.0000 2842.6802 2829.8490
.Q0o00 69.1730 £8.8504
.0000 19.7637 19.5651
-0000 L0000 6.1577E-05
2973.9473 3293,9516 2921.10486
25.999% 86.0000 103.8298
14.7000 944 .7001 931.7000
3.6406 5.8784 4.7064
18.01%0 19.4858 16.4557
.0goa 1.0000 1.0000
1.0000 .0000 .0000

383.

120,
29,

42

2897

0003
Q000

.6548
.4062
.0a0g

L0000
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PROJECT PROCESO-DEA

PROBLEM PROCESO-DEA
STREAM ID
NAME
PHASE
FLUID RATES, LB-MOL/HR
1 H20
2 COo2
3 CH4
4 C2He
5 N2
6 DEA

TOTAL RATE, LB-MOL/HR

TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIA
ENTHALPY, MM BTU/HR
MOLECULAR WEIGHT
MCLE FRAC VAPOR
MOLE FRAC LIQUID

STREAM ID
NAME
DPHASE

FLUID RATES, LB-MOL/HR

1 H20
2 Co2
3 CH4
4 C2He
5 N2
6 DEA

TOTAL RATE, LB-MOL/HR

TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIA
ENTHALPY, MM BTU/HR
MOLECULAR WEIGHT
MOLE FRAC VAPOR
MOLE FRAC LIQUID

R
PRO/II VERSION 5.0
QUTPUT

STREAM MOLAR COMPONENT RATES

LIQUID

.Gooo
.0000
.Qo00
-0000
.0Qo0
B.Z2793E-08

8.27923E-05%

99.999¢%9
14.7000
3.0171E-07
145.1380
.0000
1.0000

LIQUID

.0000
.0000
L0000
L0000
.00ca
8.27933E~05

B.2793E-05

106.4392
1014 .7000
3.3145E-07
105.1380
.0po0
1.0000

VAPOR

. G000

362.
2842,
69,
19.

3293,

86,
944 .

19

0000
7001

.8784
.4858
.goco

. 0000

362.
2842.
69,
19,

3347
6802
1730
7637

. 0000

3293.

85.
939,

19,

9516

7418
7001

8784

4858

.GR00

-oooo

LIQUID

26.0527
L0000
.0GJ0
-0000
el leld]
L0000

26.0527

$9.9999
14.7000
L0319
18.0150
.000¢0
1.0000

10

VAPOR

2.8398
1.5265E-04
2829.8480
€8.8504
19.5651
6.1577E-05

2921.1046

104.0478
936.7000
4,7064
16.4557
1.0000
.0000

PAGE P-25

LIQUID

25

.0527

.QoGo
.0000
L0000
.200a
.Qoe0

26

103
1014,

-0527

. 7460

7000

.0336

18,

0150

.0000

.0000

11

LIQUID

5320.
37C.
12.

2347
7595
8312

.3226
.1986

926.

65631.

173.
939.

11.
3l.

8021

1487

1137
4000
4019
6422

.gooa

-GQOo0



SIMULATION SCIENCES INC.

PROJECT
PROBLEM

BROCESO-DER
PROCESO-DER

STREAM ID
NRME
PHASE

FLUID RATES, LBE-MOL/HR
1 H20

coz2

CH4

C2HE

N2

DEA

[ R R SR PV )

TOTAL RATE, LB-MOL/HR

TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIA
ENTHALPY, MM BTU/HR
MOLECULAR WEIGHT
MOLE FRAC VAPOR
MOLE FRAC LIQUID

STREAM ID
NAME
PHASE

FLUID RATES, LB-MOL/HR

1 E20
2 Co2
2 CH4
4 (CZHS
5 N2
€ DEA

TOTAL RATE, LE-MOL/HR

TEMPERATURE, F
PRESSURE, DPSIA
ENTHALPY, MM BTU/HR
MOLECULAR WEIGHT
MOLE FRAC VAPOR
MOLE FRAC LIQUID

R

PRC/II
QUTEUT
STREAM MOLAR COMPCNENT RATES

5320

6631.

172,
94,

11

MIXED

.2347
370,
12,
,3226
.1986
926,

7595

8312

8021

1487

5433
7000

.4018
31.

5422

2.3527E-03

926

6615,

192
28

9976

1€

MIXED

L3929
.1353
L1504
. 0344
.0324
L8021

5478

L9215
L7000
15.
31

7019
6668

8.7147E-Q3

9913

VERSION 5.0

13

LIQUID

53119,

3168,
L1504
L0345
L0324
926.

6615.

172,
94 .
L3360
31.
.00G0
-QgoQ

11

1492

3929
1353

8021

5478

5433
FO00

6668

17

VAFOR

.8351
360.
-15406
.0348
L0324

9382

MIXED

5319.
368,

3929
1353

.1504

L0346
L0324

926.

661G .

172,
85.
11.
31.

8021

5478

5393
7000
3360
6668

1.60122E-05

1.

Qoo

18%

LIQUID

L1807

1470.4641
1.2370
2.1020E-04
5.3580E-05
2.2278E-06
L1807

PAGE P-26

SGM

MIXED

5319.
368,

926.

6615,

200.

84
15
31

3929
1353
.1504
L0346
.0324
BOZ21

5478

0000
L7000
L7019
.6668

2.3B32E-04

22.

359

.5998

18v

VAPCR

3710
L7012
L1504
. 0346
.0324

4.8227E-08

1855,

243

23

1716

L3112
29.
33,

0000
9156

. 0802
. 0000
.0000

1471.

120,
29

18.

8820

00Q3
0000

L3321

0475

.0000

.0000

383

129.
29,
2.

42

1.

.2897

0063
[18e] 51}
6546
L4062
0000
L0000



SIMULATION SCIENCES INC.

PROJECT PROCESQ-DEA
PROBLEM PROCESO-DEA

STREAM ID
NAME
PHASE

R
PRO/II VERSION 5.0
QUTPUT
STREAM MOLAR COMPONENT RATES

22

LIQUID

FLUID RATES,

1

LB-MOL/HR
H20
co2

Cha
C2HS
N2
DEA

T o Wl

TOTAL RATE, LB-MOL/HR
TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIA
ENTHALPY, MM BTU/HR
MOLECULAR WEIGHT

MCLE FRAC VADBOR

MOLE FRAC LIQUID

STREAM ID
NAME
PHASE
FLUID RATES, LB-MOL/HR
1 H20
2 Qo2
3 CH4
4 (C2Hs
5 N2
& DEA
TOTAL RATE, LBE-MOL/HR

TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIA
ENTHALPY, MM BTU/HR
MOLECULAR WEIGHT
MOLE FRAC VAPCR
MOLE FRAC LIQUID

8192,
1z,

5953
1530

L0000
.0cog
. 0000

227

9132.

258.
3o
45
26,

. 6494

4016

0282

.8000
. 2655

8954

L0000

.gooo

27

LIQUID

5297,
8.

0235
4188

.0000
L0000
L0000

326.

6232,

234,
164.
258
31

8021

2644

2533
7060

.8555
.0063

.0oco

.gpoQ

23

LIQUID

5297.0217
8.4343

VAPOR

PAGE P-27

26

LIQUID

. 0000
.00Gco
.0G00

926 .

6232.

461,
3I.
34,
31.

B021

2581

6289
gooo
1202
0063

. 0000

.Q000

28

LIQUID

5297,

0235

.4388

.0000
.0000
L0000

926,

6232

99.
159.

31.

8021

L2644

9999
7000

L6183

0063

.o0oso

.Qooo

2885,
.7187
.Q000
L0000
L0000
.8473

2900,

261
31

5776

1435

.6289
L0000
61.
18.
.0000
. Q000

1455
0738

29

LIQUID

5323,
.4388
-0000
.ogo0
.oooo
926.

6258

100,
159.
.6519
30.
.Qoo00
.pooo

0763

8021

L3172

0120
7000

9522

5287.

0235

.4388

L0000
L0000
L0000

926 .

6232.

233
26.
29,
31.

8021

2644

L6392

o000
7541
0063

L0000

.Qgoo

30

LIQUID

5323.

0763

.4388

.Q000
.0000
.0Q00

926.

6258.

103.
991,
10.
30.

BG21

3172

9458
7001
2296
9522

L0000

.oooo



SIMULATION SCIENCES INC. R PAGE P-28
PROJECT PROCESO-DEA PRO/II VERSION 5.0
PROBLEM - PROCESO- DEA OUTEUT 3GM
STREAM MOLAR COMPONENT RATES

STREAM ID 31 3z
NAME
PHASE LIQUID LIQUID

FLUID RATES, LB-MOL/HR

1 m20 5323.0763 5323.0763
2 o2 B.4388 8.4388
3  CH4 L0000 L0000
4 C2He .0Qo0g .Q0aaQa
5 N2 .gooo .0000
& DEJ 936.8021 926.8021
TOTAL RATE, LB-MOL/HR 625B8,3172 £258.3172
TEMPERATURE, F 103.9458 103.9458
PRESSURE, PSIA 941.7001 936.7001
ENTHALPY, MM BTU/HR 10.2296 10.2296
MCLECULAR WEIGHT 30.98522 30.5522
MOLE FRAC VAPOR .0000 L0000
MOLE FRAC LIQUID 1.0000 1.0000

THE FOLLOWING STREAMS WERE NOT PRINTED BECAUSE THEY HAVE ZERQ FLOW RATES
OR THEIR TEMPERATURES OR PRESSURES ARE AT ABSOLUTE ZERQ
52



SIMULATION SCIENCES INC.
PROJECT PROCESO-DER
PROBLEM PROCES0O-DEA

----- TOTAL STREAM -----
RATE, LB-MOL/HR
M LB/HR
STD LIQ RATE, FT3/HR
TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIA
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, MM BTU/HR
BTU/LB
MOLE FRACTION LIQUID
REDUCED TEMP (KAYS RULE)
PRES (KAYS RULE)
ACENTRIC FACTOR
WATSON K (UCPK)
STD LIQ DENSITY, LB/FT3
SPECIFIC GRAVITY
API GRAVITY

-------- VAPOR  ---------
RATE, LEB-MOL/HR

M LB/HR

M FT3/HR
STD VAP RATE(l), M FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY {AIR=1.0)
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, BIU/LRB
CP, BTU/LBE-F
DENSITY, LB/M FT3
Z (FROM DENSITY)

-------- LIQUID --------
RATE, LB-MOL/HR

M LB/HR

FT3/HR

GARL/MIN
STD LIQ RATE, FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY {H20=1.0)
MOLECULAR. WEIGHT
ENTHALPY, BTU/LEB
Cp, BTU/LB-F
DENSITY, LB/FT3
Z {(FROM DENSITY)

{1) STANDARD VAPOR VOLUME

R
PRO/II  VERSIOW 5.0
QuUTPUT

STREAM SUMMARY

AUX ~AGUA

LIQUID

3000.000
54.045
866 .558
100.000
14.700
18.015
3.672
67.952
1.0000
L4803
4,.5821E-03
. 3480
§.762
62.338
L9995
10.063

N/A
N/A
N/A
N/A
N/a
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A

3000.000
54.045
B73.306
108,889
866,958
.999%e
18.015
67.952
.998
61.885%
7.1247E-04

AUX-DEA

LIQUID

2000.000
210.274
3047.373
100.000
14.700
105,138
7.288 6.
34.661
1.0000
L4221
L0237
L9529
8.962
£6%.002
1.1064
-3.608

N/A
N/A
N/a
N/A
N/A
N/R
N/A
W/ /A
N/A
N/A

2000.000
210.276
3105.751
387.211
3047.373
1.1064
105,138
34,661
.529
67.705
3.8007E-03

IS 379.49 FT3/LB-MOLE (60 F AND

PAGE P-29

SGM
51 54
VAPOR LIQUID
15.601 2000.000
L3311 210.278
12.980 3047.373
172.541 100.000
94.700 14.700
21.241 105.138
594E-02 7.288
198.978 34.661
.0000C 1,0000
1,4898 L4221
L1087 .0237
L0677 L9529
15.012 8.9862
25.52% £§9.002
.4093 1.1064
214.175 -3.608
15.601 N/AE
.331 N/A
1.109 N/A
5,920 N/A
L 733 N/A
21.241 N/h
198.978 N/A
L4139 WN/A
2%8.737 N/A
.9924 N/A
N/a 2000.000
N/A 210.276
N/A 31105.751
N/A 387,211
N/R 3047.373
N/A 1.1064
N/A 105,138
N/A 34.661
N/A .529
N/A 67.705

N/A 31.B007E-G3

14.696 PSIA)



SIMULATION SCIENCES INC.
PROJECT PROCESQ-DEA
PROBLEM PROCESO-DEA

----- TOTAL STREAM -----
RATE, LB-MOL/HR
M LB/HR
STD LIQ RATE, FT2/HR
TEMDERATURE, F
PRESSURE, PSIA
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, MM BTU/HR
ETU/LB
MOLE FRACTION LIQUID
REDUCED TEMP (KAYS RULE)
PRES {KAYS RULE)}
ACENTRIC FACTOR
WATSON K {UOPK}
STD LIQ DENSITY, LB/FT3
SPECIFIC GRAVITY
API GRAVITY

-------- VAPOR ~-v-voo--
RATE, LB-MOL/HR

M LB/HR

M FT3/HR
STD VAP RATE(1), M FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY (AIR=1.0}
MOLECULAR WEIGHT
FNTHALDY, BTU/LE
CP, BTU/LB-F
DENSITY, LB/M FT3
Z (FROM DENSITY}

-------- LIQUID --------
RATE, LB-MOL/HR

M LB/HR

FT3/HR

GAL/MIN
STD LIQ RATE, FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY (H20=1.0)
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, BTU/LB
CP, BTU/LB-F
DENSITY, LB/FT3
Z {FROM DENSITY)

R

PRO/II VERSION 5.0

OUTPOT

STREAM SUMMARY

LIQUID

2973_947
53.576
859,429
100,000
14,700
18.015
3.641
67.952
1.0000
-48032
4.5821E-03
.3480
8,762
62.338

. 9596
10.063

N/A
/R
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A

2573.947
53.576
865,722
107.534
859.429
. 9996
18.015
67,952
.598
61.885
7.1247E-04

VAPOR

3z293.
.185
2851.
B6.
944.
19.
.878
9l.

64

8

952

216
000
700
486

585

.0000
1.4782
1.32B0

L0367

16.
22.

676
511

L3610

260

3293
64
18

.516

. 852
.185%
.259
1250.
.673

19.
91.
.560
3515.

000

486
S85

184

.8943

N/A
N/A
N/a
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/R
N/A
N/A

VAPOR

2921
48

103

16
4

.105
.069
2531.

313

.830
931,

700

.456
L7086
97.

910

.ocoo
1.6198
1.3917

L0130

13
18

.360
. 950

. 3045

333

2921,

48

2745

.219

105

L0639
17.
1108.
.568

18,
a7.
.639
.637

507
511

456
510

.9234

N/h
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A

PAGE P-

30

VAPCR

383.
16
314.
120.
29,
42.

163.

2590

. 254

444
[the]o}
000
406

.655

324

.Qoc0
.9944
L0243
L2371

8.
51.

544
691

.8288

39,

383.
1e.
81,

145,

42,
163.

224

280
254
553
452

.464

406
324

.215

199.

304

.9919

(1} STANDARD VAPOR VOLUME IS 379.4% FTI/LB-MOLE {6C F REND 14.6%6 PSIA)

N/a
N/A
N/&
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A



SIMULATION SCIENCES INC.
PROJECT PROCESO-DEA
PROBLEM PROCESO-DEA

STREAM ID
NAME
PHASE

----- TOTAL STREAM —----
RATE, LB-MQL/HR
M LB/HR
STD LIQ RATE, FT3/HR
TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIA
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, MM BTU/HR
BTU/LB
MOLE FRACTION LIQUID
REDUCED TEMP (KAYS RULE)
PRES {KAYS RULE)
ACENTRIC FACTOR
WATSON K (UQPK)
5TD LIQ DENSITY, LB/FT3
SPECIFIC GRAVITY
API GRAVITY

-------- VAPCR  -=-------

RATE, LB-MOL/HR

M LB/HR

M FT3/HR
STD VAP RATE({l), M FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY (AIR=1.0)
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, BTU/TR
CP, BTU/LB-F
DENSITY, LB/M FT3
2 (FROM DENSITY)

-------- LIQUID --------
RATE, LB-MOL/HR

M LB/HR

FT3/HR

GAL/MIN
S$TD LIQ RATE, FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY (H20=1.0)
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, BTU/LR
CP. BTU/LB-F
DENSITY, LB/FT3
Z (FROM DENSITY!

R

PRO/IT VERSION 5.0
ouTPUT
STREAM SUMMARY

LIQUID

8.279E-05
. 705E-06
1.262E-04
100. 004
14.700
105.128
3.017E-07
34.661
1.0000
L4220
L0237
.8529
8.962
69.002
1.1064
-3.608

[e+]

Hw/a
N/A
N/A
N/A
N/A
N/a
N/Aa
N/A
N/a
N/A

.279E-05
LTQ5E-08
.28B6E-04
.603E-05
.262E-04
1.1064
105.138
34.661
.529
67.705
3.BOC7E-02

R H®®

LIQUID

8.2738E-05
8.705E-06
1.262E-04
106.439
1014.700
105.138
31.3148-Q7
38.077
1.0000
.4270
1.6384
.9529
B.962
69.002
1.1064
-3.608

W/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A

L279E-05
.TO5E-06
.290E-04
.60BE-05
LZ6RE-04
1,1064
105.138
38.077
.53z
67.501
-2601

P e E®o

LIQUID

26.053

. 469
7.82%9
10G.000
14.700
18.015
3.189E-02
67.952
1,0000
.4B03
4.5821E-03
.3480
8.762
62,338
.99%6
1¢.083

N/a
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A

26.053
.4683
7.584
. 9486
7.523
. 9996
18.015
©7.552
.998
61.885
T.1247E-04

PAGE P-31

SGM

LIQUID

26,053

. 469
7.5289
143,746
1014.700
18.015
3.385E-02
71.690
1.0c00
L4835
L3163

. 3480
5.762
62.338
.99946
10.0563

N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A

26,053
.459
7.590
. 946
7.529
.999¢
18.015
71,6990
. 958
61.8315
. 0489

(1) STANDARD VAPOR VOLUME IS 379.49 FT3/LB-MOLE (60 F AND 14.696 PSIA)



SIMULATION SCIENCES INC. R
PROJECT PROCESO-DEA PRO/II
PROBLEM PROCESO-DEA CUTPUT

VERSION 5.0

STREAM SUMMARY

STRERM ID 8
NAME
PHASE VAPOR

----- TOTAL STREAM -----

RATE, LB-MOL/HR 3293.952
M LB/HR 64.185

STD LIQ RATE, FT3/HE 2851.216

TEMPERATURE, F 86.000

PRESSURE, PsIa 544.700

MOLECULAR WETGHT 19.486

ENTHALPY, MM BTU/HR 5.878

BTU/LB 91.585

MOLE FRACTION LIQUID L0000

REDUCED TEMP {KAYS RULE) 1.4782

FRES (KAYS RULE) 1.3280

ACENTRIC FACTOR L0387

WATSON K (UOPK) 16.676

STD LIQ DENSITY, LB/FT3 22.511

SPECIFIC GRAVITY L3610
API GRAVITY 260.516

-------- VAPOR ---------

RATE, LB-MOL/HR 3293.952
M LB/HR 64.185
M FT3/HR 18.259

STD VAP RATE(1}, M FT3/HR 1250.000

SPECIFIC GRAVITY (AIR=1.0) L673

-MOLECULAR WEIGHT 19.48%

ENTHALPY, BTU/LB 91.585

CP, BTU/LB-F .560

DENSITY, LB/M FT2 3515.184

Z {FROM DENSITY} .8943

-------- LIQUID --------

RATE, LB-MOL/HR N/A
M LB/HR N/A
FT3/HR N/A
GAL/MIN N/A

STD LIQ RATE, FT3/HR N/&

SPECIFIC GRAVITY (H20=1.0) N/A

MOLECULAR WEIGHT N/A

ENTHALPY, BTU/LB N/A

CP, BTU/LB-F N/A

DENSITY, LEB/FT2 N/A

Z (FROM DENSITY) N/A

(1)

9

VAPOR
3I293.952
64.185
2851.216
85.742
939.700
15.486
5.878
91.585
.0000
1.477%
1.3209
.0187
16.676
22.511
L3610
260.516
3293,552
64,185
18.3513
1250.000
.673
15.486
§1.585
.559
3497.304
.8945
N/A

N/A

N/A

N/A

N/A

N/B

N/A

N/A

N/R

N/A

N/A

{60

STANDARD VAPOR VOLUME IS 379.4% FT3/LB-MOLE

10

VAPOR

2921.
48.
2531.
1G4.
936.
16.

4
S7.

105
069
313
048
700
456

.706

210

.0000
1.6204
1.3992

LGL30

19.
18.

360
950

.3045

333.

2921
48
17

1108.

219

.10%
.069
417

511

.568

i8

.456
. 910

.640

2759.

827

.9232

N/A
N/D
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
MR
N/A
N/A

PAGE P-32

3G

11

LIQUID

6631 .149
209.824
1297 .54%
173.114
935.400
31.642
11.402
54.340
1.0000

. 5495
.3452
.4253
8.847
64.018
1.0265
6.348

N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A

6631.1459
205.824
364B.247
454 847
3277.545
1.0265
31.642
54340
.75%
57.513
L0761

F AND 14,696 PSIA)



SIMULATIQN SCIENCES INC.
PROJECT PROCESO-DEA PRO/IZI
PROBLEM PROCESO-DEA o]

STR

STREAM ID 12
NAME
PHASE MIXED

----- TOTAL STREAM -----

RATE, LB-MOL/HBR 6631.149
M LB/HR 209,824

STD LIQ RATE, FT3/HR 3277.545

TEMPERATURE, F 172.543

PRESSURE, PSIA 94,700

MOLECULAR WEIGHT 31.642

ENTHALPY, MM BTU/HR 11.402

BTU/LE 54.340

MOLE FRACTION LIQUID .9976

REDUCED TEMP (KAYS RULE!} .5490¢

PRES (KAYS RULE) .0348

ACENTRIC FACTOR .4253

WATSON K (UOPK} 8.847

STD LIQ DENSITY, LB/FT3 €4.018

SPECIFIC GRAVITY 1.0265
API GRAVITY 6.348

-------- YAPOR --------n

RATE, LB-MOL/HR 15.601
M LB/HR .331
M FT3/HR 1.109

STD VAP RATE(1l}, M FT3/HR 5.920

SPECIFIC GRAVITY (AIR=1.0) .733

MOLECULAR WEIGHT 21.241

ENTHALPY, BTU/LB 198.980

CP, BTU/LB-F .439

DENSITY, LB/M FT3 298,735

Z {FROM DENSITY) .9924

-------- LIQUID --------

RATE, LB-MOL/HR 6615.548
M LB/HR 209.493
FT3/HR 3625.593
GBL/MIN 452.022

STD LIQ RATE, FT3/HR 3264.565

SPECIFIC GRAVITY (H20=1.0) 1.0289

MOLECULAR WEIGHT 31.667

ENTHALPY, BTU/LB 54.112

CP, BTU/LB-F . 755

DENSITY, LB/FT3 57.782

Z {FROM DENSITY) 7.6496E-03

(1) STANDARD VAPCR VOLUME IS 379.49 FT

R’

VERSION 5.0
UTPUT
EAM SUMMARY

13

LIQUID

65615.,548
205.453
3264.565
172.543
54.700
31.667
11.33¢
54.112
1.0000
.5482
.0347
L4262
8.837
64.172
1.0289
6.015

N/A
N/&A
N/Aa
N/A
N/A
N/h
N/R
N/A
N/A
N/A

6615.548
209.433
3625.553
452,022
3264.565
1.0289
31.667
54.112
.755
57.781
T.6496E-03

14

MIXED

6615.548
205.493
3264 .565
172.539
89,700
31.667
11.336
54.112
1.0000
.5482
.0D323
L4262
8.837
64.172
1.0283
6,019

. .106
2.278E-03
7.953E-03
4.020E-02
743
21,3508
200.802
.433
286.460
.9927

6615.442
209,491
3625.419
452.003
3264.477
1.0280
31.667
54.110

. 755
57.783
7.24%5E-03

PAGE P-33

5GM

15

MIXED

6615.548
208.493
1264.565
200.000
84.700
31.667
15.702
74.952
.5998
.58720
.0311
LA262
8.837
64.172
1.0289
6.019

1.577
4.792E-02
L1330

.598

1 DAaa

.03

30.393
222.888
.312
167.567
.9893

6613.971
209.445
3659 .582
456.260
3263.310
1.0291
31.667
74.9138
.764
57.232
6.6201E-G3

3/LB-MOLE (60 F AND 14.696 PSIA)



SIMULATION SCIENCES INC. R PAGE P-34
PROJECT PROCESO-DEA PRO/I1 VERSION 5.0
PROBLEM PROCESO-DEA OUTPUT SGM
STREAM SUMMARY

STREAM 1D 16 17 1i8L 18V
NAME
PHASE MIXED VAPOR LIQUID VAPOR

---- TOTAL STREAM -----

RATE, LB-MOL/HR 6615.563 1855.056 1471.743 383.313
M LB/HR 209,494 42.816 26.561 16.255

STD LIQ RATE, FT3/HR 3264.572 740.693 426.234 114 .463

TEMPERATURE, F 192.920 243.311 120.000 120.000

PRESSURE, PSIA 28.700 25.000 29,000 29.000

MOLECULAR WEIGHT 31.667 23,081 18.048 42.406

ENTHALPY, MM BTU/HR 15.702 33.513 2.332 2.655

BTU/LB 74.950 792.062 87.792 163.324

MOLE FRACTION LIQUID L9813 L0000 1.0000 L0000

REDUCED TEMP (KAYS RULE} .5658% L6730 L4977 .9944

PRES (KAYS RULE) . 0105 L0104 9.0455E-03 .0243

ACENTRIC FACTOR L4262 L3251 .3480 L2371

WATSON K {UCPK) 8.837 8.67% g.761 8.544

S5TD LIQ DENSITY, LE/FT3 64.172 57.805 62.316 51.691

SPECIFIC GRAVITY 1.0288 L9269 . 9992 .8288
LPI GRAVITY 65.019 21.16% 10.114 39.224

-------- VAPOR ---------

RATE, LB-MCL/HR 57.663 1855.056 N/A 383.313
M LB/HR 2.085S 42,816 N/A 16,255
M FT3/HR 13.967 476.734 N/A 81.558

STD VAP RATE(1l), M FT3/HR 21.882 703.963 N/A 145.4861

SPECIFIC GRAVITY (AIR=1.D) 1.248 L7897 N/A 1.464

MOLECULAR WEIGHT 36,158 23.081 N/A 42.406

ENTHALPY, BTU/LE 292.505 792.062 N/A 183,324

CP, BTU/LB-F .254 .372 N/A L2158

DENSITY, LB/M FT3 149.270 89.81z2 N/A 199.304

Z (FROM DENSITY) .9927 .987% N/A .9919

-------- LIQUID --------

RATE, LB-MOL/HR £557.900 N/A 1471.743 H/R
M LB/HR 207.409 N/A 26.561 N/A
FT3/HR 3584 .853 N/A 432.115 N/A
GAL/MIN 446.943 N/A 53.874 N/A

STD LIQ RATE, FT3/HR 3224.473 N/A 426.234 N/a

SPECIFIC GRAVITY (H20=1.0) 1.0314 N/A .5992 N/A

MOLECULAR WEIGHT 31.627 N/A 15.048 N/B

ENTHALPY, BTU/LB 72.763 N/A 87.792 N/E

cp, BTU/LEB-F . 765 N/A .998 MR

DENSITY, LB/FT3 57.857 N/& 61.468 N/A

7 {FROM DENSITY) 2.2402E-023 N/A 1.3687E-D3 N/L

(1) STANDARD VAPOR VOLUME IS 379.49 FT3/LB-MOLE (60 F AND 14.696 PSIA)



SIMULATION SCIENCES INC.
PROJECT PROCESO-DEA
PROBLEM PROCESO-DEA

TOTAL STREAM

LB-MOL/HR

M LB/HR

STD LIQ RATE, FT3/HR

TEMPERARTURE, F

PRESSURE, PSIA

MCLECULAR WEIGHT

ENTHALPY, MM BTU/HR

BTU/LB

MOLE FRACTION LIQUID

REDUCED TEMP (KAYS RULE)
PRES {(KAYS RULE)

ACENTRIC FACTOR

WATSON K (UOPK}

STD LIQ DENSITY, LB/FT3

SPECIFIC GRAVITY

API GRAVITY

-------- VAPOR  --------
RATE, LB-MOL/HR

M LB/HR

M FT3/HR
STD VAP RATE{1), M FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY (AIR=1.0)

MOLECULAR WEIGHT
ENTUALDY, DBTU/LB
CP, BTU/LB-F
DENSITY, LB/M FT3
Z (FROM DENSITY)
-------- LIQUID
RATE, LB-MOL/HR
M LB/HR
FT3/HR
GAL/MIN
STD LIQ RATE, FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY (H20=1.0)
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, BTU/LB
CF, BTU/LB-F
DENSITY, LB/FT3
Z {(FROM DENSITY)

R
PRO/II VERSION 5.0
OUTPUT
STREAM SUMMARY

22 23
LIQUID LIQUID
9132.402 6232.258
245.655 193.2319
3791.354 2950.115
258.028 261.629
30.800 31.000
26.899%9 31.0086
45.266 34.120
184 .264 176.570
1.0000 1.0000
L6078 L6070
L0105 L0119
.4093 .4378
§.840 8,862
54.793 65.502
1.0389 1.0503
4.700 3.22¢
N/A N/Aa

N/A N/A

N/A N/A

N/A N/B

HN/A N/A

H/a N/a

N/A N/A

N/R N/A

N/A N/a

N/A N/A
9132.402 6232 .258
245.655 193.239
4095.427 3204.728
510.599 399.551
3791,354 2950.115
1.0389 1.0503
26.899 31.006
184 .264 176.57¢
.858 .817
59,983 60.298
1.7933E-03 2.0593E-03

VAPCR

2900.144
52.4146
841.240
261.529
31.0c0
18.074
61.146
1166.537
. 0000
.6194

.673ISE-032

. 3480
8.7l
62.308
L9991
10,132

2900.144
52.416
713.584
1100.5586
.624
18.074
1166.537
460
73.455
L9854

N/A
N/A
N/a
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/n
N/A
N/A

PAGE D-35

26

LIQUID

6232 .264
193.239
2950.118
233.639
26,000
31.006
29.754
153.975
1.0000
.5835
9.21%1E-03
.4378

8. 862
65.502
1.0503
3.226

N/A
N/A
N/A
N/R
N/&
N/B
N/A
N/A
N/B
N/

6232.264
193.239
3160.223
3%4.002
2950.118
1.0503
31.006
153.97s
.805
61.147
1.7720FE-03

(L} STANDARD VAPOR VOLUME IS 379.4%9 FT3/LB-MOLE (60 F AND 14.696 PSIA)



SIMULATION SCIENCES INC.
PROJECT PROCESO-DEA
PROBLEM PROCESQ-DEA

STREAM ID
NAME
PHASE

----- TOTAL $TREAM -----
RATE, LB-MOL/HR
M LB/HR
STD LIQ RATE, FT3/HR
TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIA
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, MM BTU/HR
BTU/LB
MOLE FRACTION LIQUID
REDUCED TEMP (KAYS RULE}
PRES (KAYS RULE)
ACENTRIC FACTOR
WATSON K (UOPK)
STD LIQ DENSITY, LB/FT3
SPECIFIC GRAVITY
API GRAVITY

-------- VABOR  ---------
RATE, LB-MOL/HR

M LB/HR

M FT3/HR
STD VAP RATE(1}, M FT3/HR

SPECIFIC GRAVITY (AIR=1.0)
MOLECULLR WEIOHT

MOLEBECULAR Wo L0mL

ENTHALPY, BTU/LB
CP, BTU/LB-F
DENSITY, LB/M FT3
Z {(FROM DENSITY)

-------- LIQUID --------
RATE, LB-MOL/HR

M LB/HR

FT3/HR

GAL/MIN
sTC LIQ RATE, FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY (H20=1.0}
MOLECULAR WHEIGHT
ENTHALPY, BTU/LB
¢pP, BTU/LB-F
DENSITY, LB/FT2
Z (FROM DENSITY!

(1) STANDARD VAPOR VOLUME

PRO/II

27

LIQUID

6232.264
193.239
2950,118
234,293
164,700
31.008
29.855
154.500
1.0000
.5840
L0584
L4378
8.862
65.502
1.0503
3,226

N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
R/A
N/A
N/A
N/A

6232.264
192,233
3161.219
394.126
2950.118
1.0503
31.006
154.500
L8908
61.1248
-0112

R

VERSION 5.0
QUTPUT
STREAM SUMMARY

TSz ==soE=rCsESSCo =SS o XC—ssEr—sCSCo—DESSrSizESsEr-SSoS=SSSSZSSSSsSSTSSSS====SSSS=STST

2B

LIQUID

6232,
193.
2850.
100.
159.
31.

49.

264
239
118
i)
700
0Qe
.618
774

1.0000
.4710
L0566
.4378

8
65

. 862
.502

1.0503

3

6232

183,

2993
173
2950

.226

N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/h

.264
239
.888
.264
.118

1.0503

31
49

64

. 006
.774
.76Q
. 544

L0128

IS 379.49 FT3/LB-MOLE

29

LIQUID

6258
193
2957
100
159
30

49.

.317
.709
L 647
012
L 700

.952

.652
827

1.0¢00
L4710
L0566
.4374

8
65

.862
.494

1.05601

3

5258
193
3001
374
2857

.243

N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/n
N/R
N/A
N/3

.317
.709
.484
.211
.647

1.0501

30
49

64

.952
.827
761
.537

.0128

PAGE P-136

SGM

30

LIQUID

6258.
183.
2957.
103
991.
30.
10.
52.

317
708
647

. 246

700
S52
230
809

1.0000
.4743
L3514
.4374

8.
65.

862
494

1.0501

3.

£258.
i9z.
3005.
374.
2957,

2423

N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
N/A
W/A
N/A
N/A
N/A

317
708
453
706
547

1,0501

30,
52.

64 .

952
809
782
452

L0787

(60 F AND 14.6%6 PSIA)



SIMULATION SCIENCES INC.
PROJECT PRQCESO-DEA
PROELEM FROCESCO-DEL

STREMM 1D
NAME
PHASE

----- TOTAL STREAM  -----
RATE, LB-MOL/HR
M LB/HR
STD LIQ RATE, FT3/HR
TEMPERATURE, F
PRESSURE; PSIA
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, MM BTU/HR
BTU/LB
MOLE FRACTION LIQUID
REDUCED TEMP {KAYS RULE)
PRES (KAYS RULE)
ACENTRIC FACTOR
WATSON K (UOPK)
STD LIQ DENSITY, LB/FT3
SPECIFIC GRAVITY
API GRAVITY

-------- VAPOR «-------.
RATE, LB-MCL/HR

M LB/HR

M FT3/HR
STD VAP RATE(1), M FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY (AIR=1.0)
MOLECUT.AR WEIGHT
ENTHALPY, BTU/LB
CP, BTU/LB-F
DENSITY, LB/M FT2
Z (FROM DENSITY}

-------- LIQUID --------
RATE, LB-MCL/HR

M LB/HR

FT3/HR

GRL/MIN
$TD LIQ RATE, FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY (H20=1.0)
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, BTU/LB
CP, BTU/LB-F
DENSITY, LB/FT3
Z {(FROM DENSITY)

R
PRO/II VERSION 5.0
QUTPUT
STREAM SUMMARY

31 iz
LIQUID LIQUID
6258.317 6258.317
193.708 193.709
2957.647 2957.647
103,946 103.946
941.700 936.700
310.952 30.952
10.230 10.230
52.809 52.80%
1.0000 1.0000
.4743 .4743
03337 .3318
.4374 L4374
8.862 8.962
65.494 65,494
1.0501 1.0501
3.243 31.243
N/A N/A

N/A N/A

N/A N/a

N/A N/A

N/A N/A

N/A N/A

N/A N/A

N/n N/A

N/A N/B

N/L N/A
6258.317 6258.317
192,709 193.709
3005.453 32005.453
374.706 374.708
2957.647 2957.647
1.0501 1.0501
30.952 30.952
52,809 52.809
.762 .762
64.452 64.452

. 0748 .0744

PAGE P-37

(1) STANDARD VAPOR VOLUME IS 379.49 FT3/LB-MOLE (60 F AND 14.696 DPSIA)

THE FOLLOWING STREAMS WERE NOT PRINTED BECAUSE THEY HAVE ZERO FLOW RATES

OFR. THEIR TEMPERATURES OR PRESSURES ARE AT ABSOLUTE ZERQ

52



ANEXO “B”




‘SOYY p 8P BURIGLIIW B) 80 151 BOIA BLN RIIPISUOD 8S

BOIpU] [ OPUKIBDIEUY OYB 8pWI RIRD {0uY) CJEOD 18 BN &S .
[T [TRTENT] SLZRILEL Z00Z
AL YA B2T8IEEL 05 GYE Ga¥ 1002
05588 79F | GLZRgZEL EA ¥4 000z
512R9TeL S Ze9cEs 00 TEL0E6 2 6661
YavInNNay
QIviONaza NOIOVID3y430 SIVANY 01800 oNv

YNVHEWIN v 30 NOIDYIDIHCA Y1 3d 071021V3D

ROYR 0} 4 ORS00 8D odINBS (07 NN BPMA BUN RIBDISUOD &5
i APL 18 Op M oy apes wied (aingnj} O)p00 18 HINOMED 05 ..
"QUBIGLUOW BN SOINDOUS BOf JRIGDIEUCI WIS

00801 'S71 28 08 015SLE! 00 0HS GLZ" 2002
QT 65 6IERT [ QLT IEY 2002
Cr9s0 FILSE PEOISSE 0FZES 279’ D00
09'GISHOS TZ O8'015G DZEFOZI8 TS 500
08 P30 EZ 6L 0B'015SLE. D0¥ECAL0'DL PaO;
DO ¥S6 21090 0§10 i 08'PO0EEZ 61 £00Z
02 £r0 298 Ch DE0IS 0965809 2T 2002
0F ZES BP9 P8 0ISGIE OF 080 2L SZ 002 ]
09'LZQ LG CaQIGGLE 0T 15 66 8L BCCT
0 CLS ST DR0ISGIZ 0080t B84 2E _ 6661
YavINRNIY

NOIDVIDIHAAG NOIDVIDaud3g = TYNNY QLS0D ogv

+0353004d 30 O0dIND3 730 NOIDVIZTY430 V1 30 0NITYI

RIRIGUAS 8f op A 05ea0ud ap 00INbe j9p LQIDDELIBD Bl PR BUINS B) | APUCASALGS MONA 88T .
IVLOL

e R A T e T O T O T
SESOR'SR'L 5689} IO PRI 0¥ VTSR Y

LFSIUIHTSY  [SYRvEIORLNt [ SERSSOPUSIL  |28THINLINE
E N rLTEOGEL DIGET DL |E

z-.o«.mmn_o 0 01509,

ECSSHVERTB) -
ECEIED

SpEaeen

nh mmv £2’ —...

62 b2 G2HEL

#4'LE6'965 1

W RB TR D
BOOZ

(SONV 01) SYHHIAWITOd SYNVHENIW NO2 S3SVO 30 NOIDVUVAIS 30 05320Ud 130 TYLOL OLS0D



“QUBLISYLY BHPU] (B OPURIBPISLIOD OYR SPED Biad {oumny) ojsoz e &ifde3 65

Y0 000 086 G2 00'000'S65Z 00 0565 € 00¢
)0 000'GSE €2 000005652 00000051 S 2002
X 000°GALDZ 00000565 2 00000582 ¢ 9002
BODOUSe 81 CODOD 565 € [ 007
DO OO0 D45 6L 00 D00'S65 € _ DO G621 PO0Z
0000054821 00000565 T 00CO0'045 51 £00Z
D00000RE 0} 000005652 [ 7007
00000 GEL. [ 00 0G0'09L 0 100!
00 000 D6 00000565 DO D00 S50 EL 0007
00000545 00000565 € 00000 056'52 666
Yavinwnov
NOIOYIDIHd3a NOISYIH3¥dad 2 TYNNY 041500 ONY

V3 NOD S$3SVYD 30 NOIDHOSEY 3d 0S3304d
(soNV 0L ¥} NOIDVI2IYd3qg v 30 0T1RDTVD

ereTroCeTee TV OIrTIT e |SLLLNAMCILE  |WOTSCRRCELr  |LLOSTCSNISL | |PAICTIGEVIC  |eWIZEECGRT  [wwasusicerr  (OGEZSCECA) 05 W YELESE V1Ol
85 000'L190LS B0 LIS LY T2 IEFHTEYE [ZEZAVOE 6L 0F 56» 168652 99 LLLBRO'BE 1 6 ¥SLTIRTIL EyEEs Y 00'S6E EETTL) 00 000 04826 00'000'019°26
D¥H3d0 30 OLSCD)
[56.200" 25T ¥} ZITITG0E EZ)IE00L6, . - [sZeH EDOE,; (L. |OXEFLERY Ex it (ML it i " % H} Toah b ceve o SYIONIO I LNOD|
B2 81 EERESTL er LLU'STPZHL 24 69820 €6 99 THI GLE'0L Z0'449'269'CY w0900 28 YR ILGTE L2 BZLBR09E 05 C¥7 E98'ET 00000 LLL'YE SOLOIHKINI OLSCD)
Sravein'e T [ ; 3 ’ 2 5 i .
. : *wmww Al : ! jotsindaudd sHkiva
LES2E VT FS Er 18 0Rr'ST ZC66F ¥E0'LT aCrcE'err L BLUBLGER Y] 06 ZID'OvE L+ 06000 58 CO000STE ©S320ud
30 SIIVIYILYN
Vivd vHA0 30 ONYW
Y s DS008d
2 ._sw Qe
60°}26°S5E CL L P 10 CX8 008", ST Y CVOBTLYS 05606 6LF'F 00'000'100°C 00'000°L04E 0530084 3d OdiND3
Wi YHao 33 ONvW
%0k OSRRD 3 o i
9007 200Z 800Z S00T ¥00Z £007 2002 002 000F 866 oN

{SONY 0L} ¥324 NOD $38VS 30 NOIIHOSAY 3Q 0S3T08d T30 WLOL OLS0D




Ay 09961 r €/ |20 vZ) ZIEBOE [ 1 Z/0'R0Z 052 |60 BAZ 8211 |/EEOL 6EL /L [EFRECSIZ ¥PL [v2 604 /07611 [ 08 09PI9FBE |  G6'B60'E65LE SEZEYZIET L0 | OHY HOd YIZNIYINA

[26°55:°31 1"00k [ev'g¥9'E08") BE [SB 85 OFECLE [26'250°09. LOZ [OPCCT EZY LIZ || ¥ EBZ'9EL 051 E NE mvm 6FL [ ¥ELEL G2 ¥EL $5' Nm_ 3] £0L S5'E6 L vy 98 <z<xm:m= 0§3501d

[Sv EZ7'0EG 068 [P 022 621 0BG L AL BFGILIG L0250 9RE ELY | LEDEE EaL 0t
9007 S00L YO0Z

$0S320Ud 5040 S0 3d NQIDYHYIWOD

oL X i; asipu {8 I oye Bpr2 Biad (amin) 0565 18 BRED 85 ,
SYYSITIEEl 19 EL9EEE 19ELVEEE T 0L0
Y8 0¥Z 000 0L 19 EIP EEE E2 4080999 600
€2°£28¢30 9 I9ELPEED" VR OPZ D00 OF [T
19E$ F'EEE £ 19ELPEEE T CrPGIEETEL 1007
VOV INWADY
NOIOYIDIH3a HOI2VI23ud3a IVANY 01800 onv
(oNV "6 V)
YNVYBW3W Y 20 NOIJVID3H43d V1 30 OINDTVYD
It BNPUY {0 OYR Ppe wed (wy) ojsas 8 Bnoen ag
P BELIIE 9 90 162295 | 9076172951 5002
BULEEEI9 ¥ 5064295 ¢ ZL FES SZLE S00Z
2V ¥BE 5V E 16£295 1 B 16E 880 vO0Z
90°26LTH | B0 Z6LE95L CIATINETA] €002
yaviknay NOIDVID3dd3q TVNNY 0LSOD v
NQIOVIIIHIIa : oy
{ONY 05 1v)

YNVHENIW ¥ 30 NOIOVIDANIA V1 30 01 INDTIVD



