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CAPITULO l 

1.0 INTRODUCCION 

El gas amari;o generalmente contiene campuesto9 indeseables, 

siendo los contaminantes más tiplcos el vapor de agua, el 

bioxido de carbono y los compuestos de a=.uft'e; princi¡:ialmente

el HzS 1 los cuales deben extraerse antes de transportar, 

procesar o vender el gas. 

En México, pa!s en v1as de deso.rrol lo adaptación 

industrial, se acentua aan m~s la necesidad de disponer de 

gas purlf loado, para utl l lzarse tanto como gas combustible, 

obtención de gas LP y gasolinas naturales as! como fuente de 

obtenolón de materias primas para el desarrollo de la 

industria petroquimlca. 

Para la utlll:aci6n de gas amargo como co1:1bustible 1 es 

necesario disminuir el contenido de HzS y de C02 a un valor 

relativamente bajo y &con6micamente t&ctible, con el tin de 

evitar problemas de corrosión que pudieran presenta~se 

durante su transportaclón. asl como en los equipos donde se 

utiliza. 

Además de éstos factores, debe tomarse en cuenta que durante 

SU transp.:..rte y :9.U distribución, 2) eil.s dt:ber..i' estar dentro 

de condiciones que p~rmitan un man~jo seguro del mismo, 

Para el procesamle1\to del gas natural c.:.n el tin de 1:1btener 

gas residual, etano, gas LP y gc.s-:.lina.s naturales se hace 

indispensable eliminar ¿.J actdo ;;•..olfhidci·::o, C02 y .<s.guo., ya 

que el proc¿.sv al que se someteran posteriormente <plantas 

crlo~entcas> reqwiere un ~~s libre de los contamin3ntes 



anteriores .. Los 1 iquidos recuperados del proceso criogénico 

CEtano, LP y gasolina~> se terminan de procesar en plantas 

t racc 1 onadoras d¿ 11cuab1 es ~ n 1 as cua 1 es tampo•:::o cieben 

existir tos contaminantes mencionados. 

Debido a la anterior el proyecto a desarrollar va encamir.ado 

a mostrar lo necesario que es tener el Qáximo aprovechamiento 

del equipo disponible par~ el endulzamiento de gas amargo, Y 

obtener asl la optima utilización de éste gas como 

combustible. 
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El objetivo de oste estudio as la optimi::aoiori d~ t:!~IJltHj 

eKistente para el proceso de endulzamiento de gas amargo, 

Et Equipo tue disei"ia.do y uti l i;:adc en una F*iatatorma marina 

e11 la Sonda de Campeche <Abkatun>: se pretende aprovechar 

dicho equipo para endulzamiento de gas en una planta en San 

pabla y Rincón Pachecc, municipio de Papaloapan, Veracruz: 

con cambio en capacidad v condlciones de cperacicn tales como 

composición de gas amarga. temperatura y presión de 

a11mentac16n, etc. 

Se tom.ar.1n en cuent.a. balances de materia y energia a las 

condlclones originales y a las que se pretende trabajar para 

ver el deapetdlc1o de energia v la forma en que se podria 

~horrar dicha en~r~la. 

La manera de optlmi;:ar el equipo se~a haciendo algunag 

modlticaclanes &l ~.:rnlpo e-xistente de manera que convenga 

~an~c tecnica como ecan6micamen~e~ 

El estudia técn1ca~econom1co noE> da.fa como cesult&do si es 

posible utiliz;:-r d!cho equipo con~ sin modltlc.aciones par.ar. 

las nuevas condiciones de cper.ación. u optar por el uso ae 

equipo nuevo utill:ando el miamo proceso O sl es pasible 

utilizar un proceso nuevo mas eficiente v mas conveniente que 

el reacondlclonaml~~~~ d~I equipo exiatent&. 



CAPITULO Il. 

2.0 GENERALIDADES DE ENDULZAMIENTO DE GAS. 

Los procesos para el i¡r,lnar gases Ac!das de una corriente de 

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

misma forma: Mediante una absorción tlsica y/o quimlca de 

dichos gases por medio de productos quimlcos. El resto basa 

SU opei·ac:iCn i:n l:i ad&DNÜón f'isica de los as.aes 3cldoa E:n 

16lidos, Asl pojemos cla$1flaarlos tanto por la torma ~n que 

etectu.:in la eltrninaclón como por el medio que utiliza como 

absorbente o adsorb~nte. 

Entre los factores que se deben considerar para la adecuada 

seleación de un procesa de endulzamiento de gas se encuentran 

11ls sigulentes: 

A>tlpo de impurezas en la corriente de gas y liquido. 

B>concentraa16n de las impureza!? y nivel al cual deben 

removerse. 

CJselectividad requerlda de gas ácido. 

0>vo1umen de gas/liquido que va a p~ocesarse y condiciones de 

temp. Y prasiQn a las que se encuentra el gas/liquido. 

EJposibilldad de recuperación del a~ufre. 

Los gases de refinería además del HzS y C02 pueden contener 

rne rcaptanos, CSt o sulfuro de carboni lo. S 1 alguno de éstos 

contaminantes esta presente, la efectividad del agente de 

endul=amiento dlsmlnuy~ sibnitlcatlvamente. 



El grado de concentración del gas leido constituye un factor 

importante en la selección del proceso. Al guno.s procesos 

resultan económicos solamente si se remueven cantidades 

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

obtienen las especlf lcaciones del gas dulce. 

Algunos procesos eliminan los gases ácidos hasta una 

concentración de 100-4 ppm pero no son economicamente 

rentables cuando la concentración de\ gas ácido es muy alta. 

La selectividad d~ un agente de endulzamiento es una medida 

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

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

selectividad hacia el HzS es muy lmportante. 

Dentro de los procesos de endulzamiento, en una clasif icacl6n 

general existen 2 clases de procesos de endulzamiento, 

dependiendo del tipo de agente que se emplee para endulzar el 

gas amargo: 

A) Procesos co11 ag~ntes lfquidos. 

8> Procesos con acentes s6lidos. 

Los proc~sus con a~ent~s 1rquid~~ involucran la recircutaclón 

de una solución a contracorriente con la corriente -gaseosa. 

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

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

lecho através del cual el gas amargo fluye para extraerle los 

componentes del gas ácido. La regeneración del lecho s6lido 

genero.leen te se r-~al tzZ\ recl'"'clo.nclo l~ preción y GY~lni~tra,r.do 

ca 1 or. · 

Los procesos de absorción liquida son los más empleados para 

el endulzamiento del gas amargo. 

En otra clasifica..::ión, tenemos el primer gran grupa. que 

emplea co;no absorbente un soivente orgánico: dentro de este 

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

aparte debido a su importancia, los de alkanolaminas CHEA, 

DEA, TEA, DGA>. Otro grupo también importante lo integran los 

procesas que operan con carbonatos de sodio y potasio 

calientes o sales inorgánicas. 

El último grupa de procesos lo forman aquellos que eliminan 

los gases mediante una adsorción fisica. 

En 1 a tabla 1 se mues;:ran los procesos e){istent~s para el 

endulzamiento d"?-1 ~ois :i;::~~. 

De todas las ;ir.2·.::es::::; ;;¡t:; • .::!onaoi.:.s anter.!..Jrmente, loo:; procesos 

con alkanolaminas han sido Jos más empleados para el 

endulzamiento de corrientes de gases amargos, debida a su 

reactlvldad y disponiblldad a un costo bajo. 
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PROCESOS DE AMINA. 

Los procesos de amina se aplican cuando las presiones 

parciales del gas Acido van de la atm6sferica a 84.4 kg/cmz 

man. y/o se desean concentraciones pequef'ias de gas ácida en 

el gas dulce C300 ppm de C02 y 50 ppm H2SJ también se emplean 

para el tratamiento de liquidas amargos. 

El principio de los procesos de amina se basa en una 

reacción reversible de una base débil con un ácido débil para 

formar una sal soluble en agua. La naturaleza reversible de 

estas reacciones permite la regeneración de la solución de 

aminas. 

Las reacciones principales que se llevan acabo en el 

endulzamiento de gas con soluciones acuosas de 

monoetanolamina <MEA>, dietanolamina <DEA> y trietanmolamina 

CTEA> son: 

HONOETANOLAM 1 tl,\: 

2.RNH2 HzS -------> <F.UH3>zS -
<RNH• > 25 HzS __. ::RNH>HS --
.2RNH2+C02 HzO ---------> e P,IJH>' 2GO • -CRNHa > 2CO• . C02 + HzO -- 2P.Nr!JHC'O a 

2RNH2 

7 
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DIETANOLAMINA: 

2RzNH HzS C RzNHz> 25 

CRzNHzl2S H•S 2R2NH2HS 

CRzNH2l2CO• + H20 + C02 - 2R2NH2HCO• -6 2R2NH C02 R>NCOONHzR2 

TRIETANOLAHINA: 

2RaN H•S e RsNH l 25 

(12-3 NH)zS H•S 2RoNHHS 

2RaN coz HzO C R•NH l 2CO• 

CRaNHl zCOa + HzO + caz 2R>NHHCO• 

DONDE: R= C2H•OH. 

A Temperaturas bajas las reacciones anteriores se desplazan 

hacia la derecha, y a temperaturas al tas se desplazan hacia 

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

el gas amargo a una ter.ipsratura que va de 27°C a 38°C, los 

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

a esta solución s~ t.,; s•Jministra calor y la temperatura 

aumenta de 115°::: ;. i:.1 ºe, la reacci6n se hi3ce reversible, los 

gases ácidos son d..;splazados y la amina se regenera, 

empleandose nuevamente en el proceso. 



PROPIEDADES DE LAS AMINAS. 

110NOETAllOLAH l NA < HEA ¡ : 

Liquido coloreado de olor amoniacal. Higroscópico NHzCHzCHiOH 

Peso Molecular: 61.08 p. eb. 170ºC p. cong. 10.SºC 

Flash point 93. 3°C d•l. 018 2.0 / ?. de va.por 6 mm a soºc 

Dosis letal en ratas: LDs.o=981 mg/kg toral>. 

peligTo: Su exptosi6n puede causar daf'fos a Ja salud, o la 

muerte ya sea por via oral 1 intraperitoneal o subcutánea. 

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

puede reaccionar violentamente con Acido acético, a.nh1drido 

acético, acido acr1 l leo, acrilonltrilo, Acldo 

Clorosulf6nico, HCl 1 HF, HN01 1 o1eum y H2SO~. 

Para cofubatlr ol fuego se utllizant espumas, espumas de 

alcohol y otros productos qutmicos. 

Pe las diferentes aminas, la MEA es la base mas fuerte que 

reacciona más rapidamente con los gases A.cides. Otras 

ventajas que tiene la MEA incluyen su mayor estabUidad • 

mlnima degradai:iOn térmica, faci t idad para recuperarse de 

soluciones contaminadas, mayor capacidad de absorción de 

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

estable con lo que se minimiza la degradac16n de la soluci6n. 

Sus principales desventajas consister:. en que reacciona 

irreverslblemente con el sulfuro de carbonilo y disutfuro de 

carbono con tos qua forma compuest~s no regenerativos que 

ocasion~n pérdidas de sotucion y i~rmacion de solidos que 
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aumentan m1s su presión de vapor. La presión de vapor de la 

MEA es mayor que la de las otras awinas, pcr lo que se tienen 

mayores pérdidas por vaporL:acion sin ecibargo, éstas se 

pueden tdnimizar por medio de un lavado con agua de la 

corriente de gas dulce. 

Aunque el proceso con NEA se considera no selectivo y la 

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

HzS, el COz se absorber.a. casi tctalmente cuando la remoción 

del HaS se lleva a cabo. 

El proceso de MEA fAci Imante reduce el HzS a menos de 0.006 

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

El proceso con MEA se apl lea en forma más general para el 

endulzaciento del gas natural de manantial. 

DIETANOLAl'llNA <DEAl. 

1 iquido coloreado viscosa, PH. 105.14 

p. eb, 269°C icen des::omposici6n), 

p. tusion 2eºc 

flash point 152°C 

d= 1.0919 a 30 120 presion de vapor 5 mm a 138°C. 

Dosis letal en ratas: LDso= 710 mg/kg por via oral. Peligro 

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

reaccionar con algunos materiales oxidándolos. Para combatir 

el fuego: Espuma de alcohol, agua y COz. 

El .::~:1?so de OEA se aplica comúnmente en el endulzamiento de 

gas de refinarla y l!quidos amargos. Estas corrientes 

co~~ienen a..:1e::i.ss >? H23 y CO<t, conticades apreciables de 
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sulturo de carbonilo v sulfuro de carbono, contaminantes con 

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

empleando también para el endul:am1ento de ~as natural, Otra 

ventaja que tiene sobre la HEA consiste en que su presion de 

vapor es menor. con 1 o que se tienen menor es p9rdiaas pot 

vaporización de la solución. 

EL proceso de DEA no es selectivo v remueve tanto el Hz3 como 

el COz. Para el tratamiento de ~as natural y operando a 

presiones arriba de 15.S Kg/cm 2man. se obtiene un gas dulce 

con 4 ppm de H25, 

TRIETANOLAHINA <TEAJ, 

Liquido viscoso de color amarillo pill ido. P.H. :149.19. P. 

tusl6n= 21.2 C, P.Ebulllcl6n= 360 C, Flash polnt•179 C, 

d•l.1256 a 20 120. Presión de Vapor• 10 mm H¡ a 205 C. Dosis 

letal en ratas, LD~o=8680 mg/Kg por v1a oral. Toxicidad= poca 

por v1a oral. Se ha comprobado que causa daf'tos a 1 hl gado y a 

los rif's:ones en animales expuestos cronicamente. Peligro de 

fuego: Ligero cuando se expone al calor o a la flama, Es muv 

peli~roso cuando se calienta, pues se descompone emitiendo 

vapores tóxicos de NOx. puede reaccionar vl¡¡orozamente con 

a.lqunos. materl&les oxldAndolos. Para combatir el tue¡¡o: 

Espumas da alcohol o COz. 

La solución acuosa de trietanolamina (TEA> tue la primera que 

se uti l i=6 en las oro-:e'5os je endulz3miento. ::iero hoY ~n dia 
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ha sido desplazada por la MEA ó la DEA. Haciendo una 

cornparacion de la TEA con respecto a la MEA 6 la DEA 1 se 

ti ene que 1 a TEA reacciona menos con 1 os gases Aci dos, su 

capacidad para absorber gases ácidos por galón de solución es 

menor, es menos estable y no reduce e\ contenido de H2S a las 

especificaciones requeridas. Su ventaja principal es el hecho 

de que es selectiva hacia el H2S. 

METILDIETANOLAMINA CMDEAl. 

L.iquido claro. PH. 119.16 1 p. eb. 240°C , flash point 127°C 

d=l.043. presión de vapor~ 0.01 mm a 20°C. 

Toxicidad: Se desconoce. Datos no suficientes y sin 

ew:periencias registradas disponlbles que permitan una 

af i rmaci6n. 

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

puede reaccionar causando oxidaciones. Para combatir el 

fuego: Espumas de alcohol 6 C02. 

La solucion de 11DEA es selectiva hacia el HzS 1 tiene baja 

presión de vapor, es más estable y reactiva que la TEA. 

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

costo de las ctras aminas, Hoy en dia tanto la TEA como la 

MDEA tienen muy poca aplicación como agentes de 

tindulzamlento. 
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DlGLICOLAKHIA. 

La soiuci6n de gl icolamina, en muchos aspectos, es simila:- a 

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

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

%l lo que favorece a una menor circulación de la solución y a 

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

Entre sus desventajas estan: su alta costo, pérdidas por 

formación de productos no regenerables debidos a reacciones 

con CDS y CSz, mayores en comparación can el uso de MEA y 

corrosión exesiva en el acero al carbón. 

Sl~PA-DEA 

5us propiedades ftsicas y quimicas asl como toxicológicas son 

básicamente las de la DEA anteriormente descritas. 

Este po-oceso es si mi lar al proceso convencional de DEA, 

empl~a una s~lucíón de DEA =Jn concentraciones que van del ~5 

al 30% en paso, paro t.ratar corrientes de gas natural a altas 

pres iones de 35.::. Kg,cm2 man. l con una 

concentrGcion en &as ácido (Hz3 y C:Clz> nayores del 10%. La 

relación H2S:COz que se encuentra en las plantas que utili=an 

este proceso varia desde 34 a 0.65. 

La selección de la cancentraci6n de la amina que se va a 

emplear es: compl!:>tamente arb:·itaria y generalmente se esco~e 



bien que sobre el minimo costo inicial. En las plantas con 

MEA tas concentraciones varian entre 15 y 20% en peso, sin 

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

a 1 tas corno a 1 30~ • Se recomienda que 1 a concentración de 1 a 

solución de MEA sea al 15% en peso. 

Las solucioni;s de DEA empleadas para el tratamiento de gases 

de refineria tienen concentaciones que varian del 10 al 25% 

en pesa, mientras que para la purificación de gas natural, 

las concentraciones van del 25% al 35% en peso. 
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TAELA 1 

EXTRAE MEDIO 

PROCESO :-!zS C02 ABSORBENTE ESTADO 

Absorción ouimica c.:in un Uciuido: 

Honoetanúlamlna s 1 SI HEA Activo 

Otetanolaralna s 1 s 1 DEA Activo 

Tr ie.ta11c 1 ar.:! na s 1 SI TEA Cúmerc. 
No icioorta 

Metildietanolarnina SI NO MDEA Comerc. 
No imoor ta 

Econamlna SI NO DGA Ai::t ivü 

SN?AtDEA s.J SI DEA Activo 

Sulllnol SI SI Su lt 1 ncd ane Ai:•tivo 
lsopropanolamina 

Soluciones de sales alcalinas: 

Catacarb SI SI KaCO• caliente Activo 

Cae bona.to de; pot&.:.1 o 
Callen~e SI SI V.2C0:1 cal lente Activo 

Giammarco \'rntroc:jke 
coz NO SI K2C02/ ASZÜ!: A.::tlvo 

Y.zCOJ al vac10 SI NO KaCO• Comer c. 
no imooc ta 

Tri fosfato de 
ootasio s 1 NO KsPQ, Activo 

Benf!eld ; 1 SI ~zCOJ !::ii:-nf iel d Activo 

~=at:.:.rd 21 21 tJazC0J .:.:.mee::. 

!S 



EXTRAE 

PROCESO H2S coz 

Ab5orcion qui mica vio f1slca: 

Purisol Sl SI 

Esta sol van SI ti O 

Solvente Flúor SI s 1 

SeleKol SI SI 

Absorcion-OKidacion con llauido: 

Giamma.rco Vetrocoke 
CHzSJ Sl NO 

F.errox Sl NO 

Manches ter SI NO 

Thvtox SI NO 

Strettford SI NO 

Takahax 51 NO 

Towsend 51 NO 

La.cv-Kel ter SI NO 

Sulfonvl s 1 NO 

Lechos s6l 1dos: 

Oxido d• fierro ::1 NO 

11.:. l i 3.S ~:olecut~:t~ -· $1 

16 

MEDIO 

AESORSENTE ESTADO 

n-mat 1 J -::.oyro- Activo 
l idona. 

tri-n-buti1fosfato Activo 

Carbonato de Activo 
Prooileno 

D1met1 l col i .. Activo 
E titen~ l lcol 

K2COa/arsenitos Activo 

Naz<:O>/FezO> Activo 

Na2COJ/Fez0a Activo 

Tioarsenato de Activo 
Amonio o sodio 

Sol. de ouinona Activo 

Na2C03/1. 4 na..f.. Activo 
taquinona/2-sul 
tona.to de sodio 

Triat1 lenglicol 

Acti·.10 

Acttvo 



2. 1 ?ROCESOS EX 1 STEtlTES. 

Loe pfOQ~SüS li~tadü3 en la t~bla 1 se pueden agrupar para su 

descripción en 4 grandes grupas de acuerdo con el tipo de 

solvente utilizada como medio absorbente. 

Grupo 1: ABSORCION QUI MICA CON UN L:QUIDO. 

abarca Adip, Econamina, Girbotol 1 SfJPA-DEA y Sulfinol. 

El proce~o se basa en la absorción regenerativa de 

. solventes orgé..nicos en reacción de equilibrio con gases 

ácidos. El gas amargo al imantado se pone en contacto a 

contracorriente con el solvente regenerado en una columna de 

absorcion, y sale cerna gas dulce producto del domo de la 

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

columna a una temperatura igual o ligeramente más alta que la 

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

solvente rico en gases ácidos. Este sOlvente intercambia 

calor con el solvente regenerado. En algunas casos es 

conveniente reducir bruscamente la presión del solvente rico 

para separar los hidrocarburos que pudiera haber arrastrado. 

Despúes de intercambictr calor, el solvonls ri,:a se alimenta 

al regenerador ; los gases ácidos se desorben en la columna 

regeneradora , Ja cual esta equipada con un rehervidor de 

vapor, saliendo de la misma gas concentrado y saturado con 

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

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

columna regene:-adora, mientras que -cd ~<ss acida prod•Jcto 

queda disponibl~ ;·a~~ ?:~=~sami~nto pos~e:-ior. 

17 



El solvente regenerado, escencialr.iente libre de gase:; ácidos, 

pasa al !onde del regenerador a travós del interca@biador de 

calor, una bomba de recirculaci6n y un enfriador de solvente, 

antes de enviarse nuevamente al abscrbedor. 

GRUPO 11: A!lSORClOI/ 0.U!1\!CA '(10 FlSlCA. 

abarca: Estasolvan, Fluor, Purisol, y Selexol. 

El proceso so basa preferentemente en una absorción fisica de 

los gases ácidos mediante un solvente orgánico. El gas amargo 

se pone en contacto a contracorriente con el solvente pobre o 

regenerado en una columna de absorción, y ¡;ale gas dulce 

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

a una se~ci6n de regenerac16n por reducción de presión que 

generalmente consta de varias etapas Cdos o más) de reducción 

a diferentes presiones, con el objeto de desorbor los gases 

absorbidos. El solvente regenerado en ésta etapa puede 

enviarse directamente al domo de la columna de absorción, 

aunque en ocasiones es prefer-ible calentar y desorber el 

solvente semipobre para asegurilr que el gas tratado alcar..::e 

las especificaciones de la linea. 7ambi&n pueden usz.rse una 

combinación de ambos sistemas de regeneración alimentado 

parte del solvente semipobre 1 producto de la sección de 

regeneración por reducción de presion, a un punto intermedio 

del absorbedor, y el resto enviarse al domo desorbedor, em 

donde el solvente se regenet3 mediante deserción f isica mejor 



que por descomposici6n quimica. 

Del desorbedor, el solvente pobre pasa al domo del absorbedar 

y el gas .l.cido producto queda listo para enviarse a un 

quemador o un recuperador de azufre en su caso. 

El gas obtenido en la primera etapa de reducción de presión 

se recircula con el gas de alimentación del absorbador 

mientras que los gases obtenidos en la segunda etapa de 

reducción de presión pueden usarse como combustible; los 

gases obtenidos en la siguiente etapa se envían a 

procesamiento posterior (quemador o recuperador de azufre). 

Las turbinas hidr~ulicas para el sol~ente rico y las turbina~ 

de expansión sobre las corrientes de gases separadas por 

reducción de presión, son aparatos comunes en este tipa de 

proceso para m~xima recuperación de energia y efecto de 

enfriamiento. 

La recirculación del solvente regenerado se efectúa med~antc 

bombas que pueden ser accionadas por las turbinas existentes 

en el prúc~~.:.. 

GRUPO 1 l I: SOLUC l ONES DE SALES ALCAL 1 NAS. 

Abarca: Benfie\d, Carbonato de p':ltasio caliente, 

Catacarb, Giammar=o Vetrocoke lC02> y NH3 c~ustico. 

El proceso se basa en una absorción quimica regenerativa 

de sales orgánicéi5 alcalinas en reacción oe equilibrio con 

g3ses acid.:.:;, E'. ;::d :.mar~., 3timenta.::io se pon-2 en .:cnta·::t.a 



contracorri~nte cori la solución pobre regenerada, en una 

columna de absorcion, y sale como gas dulce producto p:ir el 

domo de la r.iisraa. La solución regenerada se inlroduce por el 

domo de la cólumna a v~a temperatura igual o ligeramente más 

::i.lta que la de entrada de gas, aproximadamente 110°C y sale 

por el fondo de la columna com\J una solución rica en gases 

ácidos. Esta solución t"ica se env1a a la columna de 

regeneracion; los gases ácidos se desorben en ésta col...imna, 

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

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

Esta mezcla se pasa por un condensador en donde el vapor de 

agua se condensa y se recircula a la columna regeneradora, 

mientras que el ,gas Acido producto queda disponible para el 

procesamiento posterior (quemador de gases ácidos o 

recuperador de azufre>. 

La solución regenerada escencíalmente libre de gases ácidos, 

se envla mediante una bomba de recirculaci6n, al enfriador de 

solvente pobre te-qui p.:: op::iana\ que depende oe ia 

temperatura j-= ~iirr.er.tacion del gas amargo), de donde 

finalmente pasa a la ~oi~rnna de absorción. 

En este proceso es conveniente utilizar algunas veces 

d.ditivos especia.les que activen la soll...1ción absorbente, con 

lo que aumenta la Ví?locid~d de absorcion 'I por lo tanto la 

e::cn:im1a del pr=ce:::o. 



GRUPO JV: ABSORCION-OXIDACION CON LIQUIDOS. 

Abarca: Giammarco Vetrocoke (H2S> y Strettford. 

El proceso se basa en la absorción quimica regenerativa de 

HzS mediante una solución de sales inorgánicas o una mezcla 

de éstas con un solvente orgánico. El gas amargo alimentado 

se pone en contacto, a contracorriente, con una solución 

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

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

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

fin de proporcionar el calor necesario pa~a la deserción y la 

oxidación del producto de reacción del H2S con la solucion 

absorbente. 

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

atmósfera en su parte superior. Aqu1 se burbujea con air-e la 

solución rica, regenerándose la solución pobre y obteniéndose 

a:::ufre elemental. El azufre elemental se elimina en forma de 

espuma flotante, filtrado al vac!o y lavado. E! .:¡;alvt!nte as! 

regenerado se envla a un tanque de r.:e=cl.:i.d.:i con el iin de 

r1omogeneizar la solución pobre que se env1a mediante una 

bomba de recirculacion, al domo de! absorbedor final. 
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z. 2 OE:5AP.P.OLLO DE NUEVOS FROCESOS DE ENDULZAM 1 EN70 DE GAS 

AMARGO. 

La introducción c!e oembranas como medio de separación de 

gases es aún joven, y su tecnología esta siendo desarrollada 

como una operación unitaria de las mas importantes durante 

las 2 úl l i r.ias déc3.das. 

La separación de gases por medio de membranas compite con 

procesos criogénicos y una variedad de procesos de adsorción 

y absorción (ej. DEA., HDEA, etc.>. 

Las membranas han l agrado cor.ipet ir con 1 os procesos 

mencionados por sus ventajas inherentes como son baja 

inversión, facilidad da operación, bajo consumo de energia, 

utili=ación de bajos volum~nes de gas, buen peso y ahorro de 

espacio. 

Las membranas son Carreras delgadas que dejan pasar ciertas 

sustancias preferentemente. Estan fabricadas principalmente 

de materiales poitr.-.eri~os, pe:-o también existen de ceramica, 

vidrio y metal i·:a;;:. Lo5 pal ¡meros comunmente usados para la 

separación de i;a.ses por r.i8mbra.na incluyen derivados de la 

celulosa, poi isul tu ros pal iamidas. La forma de las 

mi:>mbranas sen co;no hojas planas ,;i c~'T!c fibras huecas. Las 

membranas de hojas planas son tipicamer.te empacadas dentro de 

carretes para incrementar su eficiencia. 

La siguiente figura muestra un ejemplo simple de un proceso 

por membrana, e1 ~ual s~ usa para separar des gases, 

Hij,ro~-::!io y '.li~roE:"eno. :...a ;-?¡:ia:aciór: je gase>s -:s!a m,;.n9jada 

;.:: . .:. ::·:-=::re:-: Oe l.~ atlmer\t.: .. :io1' en el pu::i>::c. 



ALIMENTACION 
MITROOl:'.N'O 

SIZDROCENO 

alta presión 

MEMBRANA 

1 

RESIDUO 
~ NtROOE~O 

alta presión 

baja presión 

PERMEABLE 
HIDROOE:NO 

Teniendo una corriente de alfr.ientación da Hz,Nz a una 

pres~ón dada, el componente raá.s permeable Len este caso Hz> 

pasará através de la membrana del lado de baja presión y 

saldracomo el filtrado o penetrado. 

El Nitrogeno remanente del Jada de al ta presión sale como 

residuo o impenetrable. El grado de separación esta definido 

por la se
0

lectividad de la membrana y por las condiciones de 

separación CP, T, perceabi 1 id ad, etc.). 

Hay basicamente dos tipos de oembranas que deben usarse para 

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

en el uso de una. membrana porosa en la cual los gases son 

separados basandose en su tamaf'io molecular por medio de 

peque~os poros ·en la ~erabrana. Este m8canismo e~ta mu) 

restringido por procesos comerciales de separacion dli? gas 

debido al bajo factor de separación que puede ser alcan:;:ado. 

E J uso de 1 as rnemb ranas no por osas ti ene un mayor y más 

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

Ja solubilidad Y difusfvldad a través del material de que 

esta hecha la ::i:-mo:.:.na. Dos leyes gobi~r:-:an el tr.:i.nsport~ de 
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gases para estas membranas y son: La ley de Fick y la ley de 

Henr:1. Estas dos leyes predicen el comportamiento del flujo 

de un gas a través de una me;;:brana ne porosa de espesor de 

capa Z basado en la difusividad CD> y la solubilidad tS) del 

gas en una membrana partic•Jlar. 

La ley de Fick predice la rapidez de flujo tJ) mientras que 

la ley de Henry gobierna la concentración CCl del gas en la 

membrana. 

La permeanza <LgJ, perr.ii:abi 1 idad CLg>, factor de separación 

CctJ, y rapidez de flujo de gas CJ) de Ja membrana estan 

definidas en la siguiente figura donde: 

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

aJlmentación y de la corriente permeable respectivamente. 

La permeanza esta reportada en unidades de cr.i
8

crn ciil2sei1ciñ 1 

da mercurio la permeabi 1 idad como: cm
9

ciD
2se81

ciñ1 de 

mercurio. 

o 00 o 
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oº o o n 
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0 o0o 
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PAt.ntENTACION' 

0 OAS 1 

~~~~~~--> PPERMEADLE 

O~ DIFUSIVIOAD 

O OAS l 5= SOLUBILIDAD 
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LEY DE FICK: J,• -Dl*<dCi/dZ> 

LEY DE HENRY: Cl= 5,.p¡ 

PERMEANZA: Lgi= Si•Di PERMEABILIDAD: Lg•= t:g¡ -z-

FACTOR DE SEPARACION:o(i/jl= LLgi 
g J 

FLUJO:J= Lg•AREA•(PF-PPl 

Algunas generalizaciones para el funcionamiento de una 

membrana en una etapa-simple son: 

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

incremento de diferencia de presiones y con esto se reduce el 

area requerida, para obtener una pureza especifica. 

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

funcionamiento de la membrana. La presión absoluta de la 

corriente permeable es también importante. 

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

la corriente permeable. Altos flujos reducen la pureza del 

residuo pero lncrementan la recuperación. 

4.- El área de la membrana crece con un re~lduo puro. 

El ~rea de membrana decreca con una corriente permeable pura. 

El último punto nos lleva a una observacion general: las 

membranas son muy eficientes concentradoras. As1 se encuentra 

una buena aplicacion como concentradores prioritarios a un 

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

tratamiento criog~nico. 
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Para optimi=ar un proceso basado en la separación por medio 

de membranas comunmente se utilizan multietapas, es decir hay 

corrientes que se raciclan en las me~branas para mayor 

eficiencia del proceso. Para gas natural la corriente 

permeable de la primera etapa se comprice y pasa a través de 

una segunda rnecbrana. El producto de la 2a. etapa es 

reciclado a la aliment3ción para completar la recirculación. 

Para la misma cantidad de rnombrana altos flujos de 

alimentact6n dan altos flujos de producto pero baja pureza. 

Las membranas pueden operar en un rango que oscila entre 50 

a 2000 psi, dependiendo de la utilizaciOn que se les de; por 

ejemplo, para un sistema de separación de gases inertes se 

require de una diferencia de presión de SO psi, para el 

tratamiento de una corriente de gas natural es necesaria una 

diferencia de presión de 200 a 1200 psi. 

Las membranas son capaces de endu 1 zar una corriente de gas 

amargo de: 

< 2~ de C02, <4ppm de HzS y 7 lb/HHSCF << 3.2 Kg/30000 m3 J 

Cuando las concentraciones de C02 son muy altas las membranas 

ofrecen una mayor eficiencia que los procesos de amina ':/ 

HDEA. Son menos competitivas para aplicaciones donde la 

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

psigJ. Un beneficio de los sistemas de meabrana es que pueden 

ser facilmente modificados para variaciones en condiciones de 

operación, tales tc..!Tlo incremento en el flujo de alimentacion 

o cambio en co:nposici6n. 
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También se ha estudiado la opcié:n de usar procesos hibridos 

di? Amina/[;lembrana para endulzamiento de gas. ?ara la 

optimización de procesos por membranas la utilizacion de 

sirauladores de procaso es adecuado ya que es bastante 

complejo lograr la separación requerida. 

En fechas recientes se hizo un estudio de comparación entre: 

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

La al imantación tomad"\ fue: 

ca. 

CH• 

H2S 

5 a 90" en mo 1 

95 a 10% en mol 

bajo t<0.5% en mol) 

temp. 100°c 

presi6n 725 ps!g 

flujo 37.2 MMSCFD 

CzH.,, Ca+, N;z pr esent~s en pequef'ias cantidades. 

Para obtener un producto con la siguiente composición~ 

C02 <2% en raol 

H25 <4 ppm 

H20 <7 1 b/HMSCF 

GHV >900 BTU!SCF t3.S4 • 10 1º J1m
9 > 

Las curvas resul t_antes de costo de proceso Vs. % de C02 en la 

a 1 lmentación son una prueba clara de ta eficiencia de las 

rae:mbranas para endulzamiento de gas. Se obseva que el costo 

de procezo por membranas tiene un máximo en 30% en mol de COz 

en la alimentación, con lo cual también el máximo 

requerimiento de área ocurre en el mismo punto. 

Si se requiere un alto retorno de la inversi6n las membranas 

son la opci6n adecuada. 
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CAPITULO IIl 

3.0 PLANTEAMIENTO GENERAL. 

Se r~auiere endul=3r una corriente de 10 HNCFD de ~as amar~a 

a las sl~uicntes condiciones: 

Q, 25 granos de HzS I 100 CF v O. 06" en peso de CQz, 

L.a composlción quimica del gas amargo es la sii;uientei 

COMPONENTE " MOL 

Al{Ua o. 07•0 

Blox!do de Carbono o.osco 

Aclda Sulth!drlca 0.1000 

He ta no 98.807 

Etano 0.7790 

Propano 0.1000 

J-Batano 0.0300 

N-Butano 0.0300 

N-Hexano 0.0200 

Se cuenta con equipo de proceso que fue uti 1 l:::ado en una 

planta de endulzamiento de gas que utlli~aba una sol. de 

diatanolamina de 168 GPH al 30% en peso como medio endulzante 

Este equipo endulzaba una corriente de gas de 14.4 MHCFD cuya 

composición química es la siguiente: 
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COMPONENTE " EN 110L 

A~ua 0.170 

Bloxido de Carbono 3.409 

Acfdo Sulfhldrlco l.492 

Ni trogeno 0.412 

Metano 59.362 

Etano 17.363 

Propano 10.620 

1-Butano 1.3650 

N-Dutano 3.5280 

1-Pentano 0,7500 

N-Pentano o.ee3o 

N-Hexano o.2s10 

N-Heptano 0.2500 

N-Octano 0.0330 

N-Nonano 0.0040 

?or medio del siguiente estudio se tendrá que decidir si eJ 

equipo existente es utilizable para la nueva corriente de gas 

amar¡?o. modificable o que equipos se tendrán que cambiar 

uti J izando balances de materia y energia. asi como 

dimensionamiento de quipo. 
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Con el Analisis económiCo concluiremos si el 

reacondicionamiento es ecónomicattiente viable 6 si tendremos 

que optar por nuevos procesos de endul zamienta tal como los 

que utilizan ~~mbranas como medio de separación. 

3. ! DESCRIPCION DEL PROCESO A LAS CONDICIONES DE OPERACION 

ORIGINALES, 

El principal objetivo del sistema de endulzamiento de gas y 

regeneración da amina es eliminar et Hz.5 y e) COz de la 

corriente da gas natural qua proviene de la sal1da de un 

paquete de compresión y de la linea que va a la entrada de un 

deshidratador. 

Oebído a que la temperatura de la solución se incrementa en 

la torro de absorción, es escencial que el gas sea anfriada 

antes da entrar a la torre endulzadora. 

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

un depurador y el condensado retornado al drenador de 

separador de condensados. 

El gas que proviene del enfriador entra a la torre de amina 

por el fondo, abajo de la secci6n empacada y f) uya en torca 

ascendente a t.raves del empaque a contracorriente con la 

solución de amina; esta solución remueve escencialmente el 

HJS y el COi del gas. el gas ya endulzado sale por la parte 

superior de la torre. 
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El gas tratado se envia de la torre d~ amina hacia el 

depurador de amina en donde la amina que fue arrastrada se 

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

endu l zadora. 

La a~lna de alta presión <conteniendo HzS, coz y saturada con 

hidrocarburos> proveniente de la torre endul::adora, se envia 

al tanque de evaporación de amina en donde los vapores de 

hidrocarburo son eliminados <a 100 psig> y regresados al 

sistema de compresión del gas. 

La amina rica del tanque de evaporación es enviada al 

intercambiador amina-amina en donde se cal ionta antas de 

entrar a la columna de destilación para separar y eliminar el 

HzS y el COz. 

El HzS y el COz salen por la parte superior de lo. columna 

llevando un poco de agua. El agua se condensa en el 

condensador de reflujo de amina y es separada del C02 y el 

H2S en el acumulador de reflujo; el agua es bombeada de 

regreso a· la columna de destilación de amina, para condensar 

Jos vapores de amina que llegan a la parte superior de la 

columna, 

L.os gases H2S y C02 van hacia la linea que conecta con e 1 

quemador de gas amargo, Debido al al to contenido de C02, se 

requiere introducir una cierta cantidad de gas combustible en 

la linea que va ha~ia el quemador de gas amargo para asegurar 

la combustión. 



La amina t\uve en forma descendente y es c~lentad&. por- lo:i 

•.i.apores dé amlna que provienen del tondo de la columna por el 

sistema de circutacion de amina caliente. Las bombas de 

circulacion de amina succionan de la parte inferior de la 

columna y la borr.bean hacia el calentador de fuego directo: 

saliendo de éste. rei;resa a la parte inferior de la columna. 

En la ,corriente de ctrculac!on el tlu'o es controlado para 

asegurar velocidades o~timas a través de los serpentines del 

calentador. La temperatura de salida del ca.lenta.dar esta 

controlada para proporcionar calor constante en la base de la 

columna de destl\acton. 

Se mantiene un nl•;el ti 1o .en el fondo de la columna enviando 

el e>eci?"SO a tra•1es de 1 intercambiador de amina-amina el 

enfria<lar da ao.una, ol flllr<1 ele a'1ina, el fi ltrR da "~rb<i.n 

de amina y el tanque de balance de amina. 

Se suministra ~as dulce del sistema de ~as combustible al 

tanque de balance paca prevenir el contacto da la Esmi1"1a con 

aire lo cual podrLa causar 1a d~~radac16n de la solucion. 

Las bombas principales de amina pobre succionan del tanque de 

balance de amina 'i b.:ir.ibC!.30 13 amina dir.:ctamente a la torre 

endu l =.adora. 

El tlujo de amina a la torre endulzador3 esta controlado a la 

descarga de la bomba, de tal manera que una parte de la amina 

puede ser regresada al :3r.:Jwe de balance. 



La amina entra a la torre endulzadora a tráves del sistema de 

distribución interno de la torre; la amina fJuye en forma 

descendente a traves del empaque. 
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3,2 BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA. 

Primero se estableceran los criterios generales de disef!o 

para la realización del balance de materia y energ1a: 

AJQuim!ca bas!ca dol proceso. 

Se puede cons ! derar que tanto en la MEA como en 1 a DEA e 1 

grupo hidroxilo sirve para reducir la presión de vapor e 

incrementar la solubl 1 idad del agua mientras que el grupo 

amino proporciona la alcalinidad necesaria en soluciones 

acuosas para la absorción de gases ácidos. Tanto la MEA 

como la DEA s& pueden considerar quimicamente estables porque 

se pueden calentar a su punto normal de ebul lic!ón sin 

descomponerse. Los valeros de preoión de vapor que se 

muestran a continuación indican que las pérdidas de MEA ser~n 

mayores que para Ja DEAt 

peso molecular 

presión de vapor 0100°F 

MEA 

61 

0.03 

DEA 

105 

o. 0001 

La efectividad de cualquier amina para absorber gases A.cides 

se debe a su alcalinidad. La magnitud de este factor se 

ilustra en la figura que muestra los valores de pH en curvas 

de analisls volumétricos para soluciones de diferentes aminas 

de aproximadamente 2N cuando son neutralizados con COz. 

Tal y como se menciono anteriormente, es posible desorber el 

gas ~cido de la solución de amina cuando a ésta se le eleva 

la temperatura en el rango de :?40 °F a 260 ºF mediante la 

aplicación de calor. 
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Bl Especltlcaclones de la allmentaclcn y d~ los productos. 

Las caracteristicas operaciona~es del proceso. permiten 

tratar gas amargo con una concentra.ción peque:f'ía a mediana de: 

gasEJs Acidos, aproximadamente un m4ximo de .25%. CO.a y 259b en 

mot de HzS.Las especificaciones de los productos mas 

estricta2 de 0,25 granos H>S/ 100 ples cubicas estandar y 

0.03% en peso de C02 se obtiene con ta dietanolam!na cuando 

se opera por encima de SOO pslg. 

Cl Concentración residual de ~as acido en la amina pobre y 

relación de vapor de a~otamiento. 

Un par.1metro que comunmente se utl l lza an la industria de 

tratamiento de ~as amargo pat'a expresar el calor dado al 

reqenerador es la relación de vapor de a~otamiento eMpresada 

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

Las correlaciones de la t igura 

soluciones de DEA. 

pueden emplearse para 

Se recomienda que la solución de ar.iina sea regenerada cocio 

mA-ximo hasta 0.1S moles de gas ácidoimol de amina con el fin 

de mlnimizar los problemas de corrosion en la planta. 

-~ ,~¡.;,,,::ión de vapor deb~ ser tal que cumpla con et 

requerimiento de l&. amina regenerada. Normalmente se emplea 

de l.! a 1.2 lb vapor I gal de solución. 

Para asegurar que la aesorcf6n de los gases ácidas se efectúe 

en el regenerador de DEA v na en el rehervidof', la relacion 
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de retlujo debe estar en el rango de 3 a 1 lb mol de a.gua/lb 

mol de gas acido. 

D>Concentración máxima y absorción neta de gases ácidos. 

Con el fin de determinar la concentración máxima de gas ácido 

en soluciones acuosas de amina, es necesario disponer de 

datos de equi 1 ibrio. Llna ami na que ha reaccionado 

parcialmente con uno de los componentes del gas Acido 

ejercor~ una presión ~e vapor i~ual a la de) otro gas ácido. 

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

una presión parcial aparente de !izS sobre la solución • Lo 

inverso también es verdadero. Los datos de equi 1 ibrio se 

encuentran grat loados mediante datos que se han obtenido 

experimentalmente. Se tienen datos para soluciones de DEA de 

presión pa.,.clal de equl l lbl'la del COt "I HLS vs. 1101 C<ltl"'°I 

DEA y mol HzS/ mol DEA cuanda ambos salutes estan presentes 

en la solución. <fig. 2 a fig. 9del anexo>. 

Para otras temperaturas se puede interpolar en la gra.ficas 

por interpolación loga.rltmica. La concentración da gas Acido 

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

70" de la concentracion en el equilibrio o bien, puede 

fijarse una carga mAxima. 
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Se recomienda una carea maxima en Ja solución rica de 0.43 

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

soluciones alrededor de zo,;, en peso de MEA y da 0.4 para 

soJucioneu de DEA al 25" en peso o menos. También se 

recomienda que la cantidad neta de gas ácido absorbido 

<pi ck-up> sea de O. 3 a O. 4 mol as de gas a.el do/ mol de ami na 

cuando se opera con so 1 ucionas de MEA o DEA hasta 25SC. en 

peso. 

El pick-up es la diferencia entre la raa.xima concentración de 

gas acido en la solución rica <fondo del absorbedor) y la 

concentración residual en la solución pobre <Fondo de la 

torre regeneradoral. 

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

25 ~1 30~ en peso. puede absorber gases ~cides hasta una 

relación de 1 a ·i.::i moles de DEA/ mol de gas ácido, siempre y 

cuando la presión del ga~ acido alimontado a la planta sea 

a 1 ta. 

E> ConcentracJOn de la soluciOn de amina. 

La selección de la concentracton de amina es completaniente 

arbritaria v generalmente se escoge sobre la base de 

corrosión y experiencia en operación. Las soluciones de DEA 

emp 1 eadas para e 1 t ra tam i en to de gases de ref i ner ta tienen 

concentraciones que var1an del 10 al 25" en peso, mientras 

que para la purlficacion de gas natural. las concentraciones 

•.1a.n del 2S al 35, en peso. 
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Es da notarse que el incromento en la concentración do amina 

reduce la cantidad de solución requerida para absorber los 

gases ,icidos y de ah! el ces.to de la planta. Sin embargo, el 

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

presión de vapor del gas ácido es mayor en soluciones más 

concentradas para relaciones moles de gas ácido/mol de amina, 

equivalentes. Es decir, cuando se pretende absorber la misma 

cantidad de gas a.cido con menor cantidad de solución, el 

incremento en la temperatura ser~ mayor debido al calor de 

reacción, ocasionando que la pre~.!_6n de vapor del gas acldo 

en la solución aumonte, 

F> Temperatura 

F.1 Absorhedor. 

La temperatura de alimentación de la solución de amina pobre 

al absorbedor debe ser 10°F mayor que la del gas amarQQ q~~ 

entra por el tondo de la toC're para evitar condensaclón de 

hidrocarburoG y la sub&ecuante forraaci6n de espuma que se 

producira especialmente si la corriente gaseosa está húmeda. 

Normalmente la solución pobre se alimenta en un rango de 

100-130°F. 

Cuando el contenido de gas á.cido en el gas amargo es 

alrededor de l~ , la cantidad de solución para efectuar la 

purificación es pequena y la mayor parte del calor de 

reacCión se va con el gas dulce. 
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Para corrientes de gas que contienen grandes proporciones de 

gas acido (arriba de 5%)1 normatcente se requiera una gran 

cantidad de solución por lo qua ésta al llevarse 

escencial~ente todo el calor de reacción enfria el gas que se 

ésta purificando, En este caso la temperatura de salida del 

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

F.2. Regenerador de DEA. 

La solución de amina rica debe a?imentarse al regenerador a 

170-20-0°F. Esta rango requiere menor cantidad de calor del 

que as posible transferir de la solución de amina pobre 

calienta que sale del fondo del regenerador. 

Gen~ralmente la solución pobre deja el regenerador a una 

temperatura entre 240 y 2SOºF, siendo la mA.xima t.em.peratura 

de sal ida 260°F que corresponda a una prosi6n 1116.xima en et 

fondo de la torre regeneradora de 21 psig. a t9mperatura1 

mayores, la MEA y la DEA tienden a degradarse. 

F.3. Rehervidor. 

Generalmente se emplea vapor saturado de baja presión de 

aproximadamente 45 a SS psia C274-287°Fl. Debe evitarse que 

la temperatura del vapor de agotamiento sea superior a 296 °F 

para prevenir que las paredes de los tubos esten expuestas a 

altas temperaturas. Se aconseja rastrear las temperaturas del 

v3por para asegurar que no exista sobrecalentamiento. El 

sobrecalentamiento puede eliminarse inyectando vapor 

condensado en la 1 inea de vapor de baja presión que va a 1 

re her ',Ji dor, 
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G. presión. 

G.1. Absorbedor. 

El absorbedor puede operar en un rango amplio de presión que 

va desde ta presión at:uosférica hasta 1200 psig dependiendo 

del destino del gas dulee. Si el gas va a emplearse como gas 

combustible, la torre puede operar a 60 o 30 psig minimo. Sl 

se requiera que el gas cumpla con la especificación de 0.25 

gra.nos/100 ft 3standar. se recomienda. operar por arriba. de 

:oo psig para el caso en que se trabaje con MEA y 500 psig 

cuando Ja solución empleada sea DEA. 

G.2. Regenerador. 

t..a presión de operación de ésta torre esta en función de la 

presión de entreca requerida del gas ácido en limites de 

bateria. Normalmente el rango de operación es da 8 a 20 psia 

<domo}. Aunque la mejor regeneración da la saluci6n se 

obtiene a mdyor presiOn debido a que se incrementa la 

temperatura del fondo de la torre y con éosto se logr11 una 

mejor deserción, especialmente del COz, aumenta la corrosiOn 

y degradación de "1a amina.. Por to tanto la presión en el 

fondo del regenerador no debe exeder de 21 psig que 

corresponde a una temperatura da 260°F. 

se considera una cald~ da presiOn en la torre de 4 psi. 



CALCULOS F.o\RA EL BALMICE: DE MATERIA y ENERGIA EN LA PLANTA 

ENDULZADDRA DE GAS EN LA PLATAFORMA DE ABKATUN !SONDA D: 

CAl'!PEGHE l • 

-corriente de entrada al absorbedor <lJ. 

co'r.:p?nen te p. molecular % en rno ~ 

Agua !B 0.170 

Co2 •• 3.409 

H2S 34 l,q92 

Metano 16 59.362 

Etano 30 17 ,363 

Propano 44 10.620 

!-Butano 58 ¡,355 

n-Butano 56 3.528 

i-Pentano 72 0.758 

n-Pentano 72 0.883 

n-Hexano 86 0.297 

n-Heptano !00 0.250 

n-Octano 114 0.053 

n-Nonano 126 0.004 

p. molecular promediot 26.45. s.gr. 0.8763 

LJensidad del aire Q.067 lb/ft 3 
• 

lbmol/hr 

2.25 

45 .OB 

19. 73 

785.0 

229.61 

140. 44 

!8.05 

47.33 

9,92 

11.67 

3,93 

3.31 

0.70 

o.as 

Flujo total: 
. 

13.217•10" ~~ª 0.6763 • 0.067 lb 
7t:" 

7. 76•10
5 

Jb/dla.= 32,333 lb/hr= 1322.41 lbmol/hr. 

Tamperatura: 100°F Presion : 101~.7 psia. 



1 >CALCULO DE LAS CONCENTRACIONES R!OSIDUALES EN LA SOLUCION 

POBRE DE AI1 !NA. 

-calculo de la relación de aii~entacicn: 

R= lbmol/hr de H23 

1bmo11 hr de C02 
R=19.73,45.05 = 0.44 IbmoI H25 

1bmo1 C02 

Con el valor de R v cara una relación de 1.1 lb de vapor I ~al 

de solución de la fi~. 1 de! anexo obtenemos: 

Concentraclon residual: 

727.27 granos de CQz/ gal de solucion 

36.36 granos de HzS/ ~al de solución 

Las concentraciones residuales exoresadas en relación mol 

son: 

I bmoI HzS • Ge. 36 granos HzS 

I b mo 1 DEA [ 1!ª 1 de so I 

[ 

1 1 b HzS J [ 11 bmo I HsS 

7000 ¡?ranos 3•. 08 1 b HzS 

~.481 ~ L rtJ [

1 ft 9 

C0.97> C62.4l lb 

[

!lb sol. ][105.14 lb DEA 

0.3 lb DEA Ibmo! DEA 

lbmol H2S/ibmol DEA ~ 0,0066 

De l~ual terma obtenemos: 

!~mol CJ2!lbmol DEA: 0.102 

-·------------~ 



Ca to ta 1 = CR HzS t CR COz 0.0066•0.102= 0.1066 lb mol gas 

ac!do/mo 1 DEA. 

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

solución pobre que no excedan las condiciones de equilibrio en 

el domo del absorbedor. 

T=110°F Ctemp. de entrada da DEA y salida da gas dulce> 

p= 1005 psia lse considera una calda de presión de 10 pslJ 

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

~ranos/100 ft 9 st 

llb t t. O. 25 granos 

100 tt" 7000 ~ranos 

1bmo1 HzS 

34 lb I0.658ll0.067llb 

26.45 lb 
4,6 • 10-o lbmol HzS 

lbmol gas dulce 
lbmol gas dulce 

Pparclal de HzS en el gas = 1005• 4.Be-6• 0.0046 

La presión parcial de HzS que estarla en equi l lbrio con 

solución de DEA que contenga 0.0066 lbmol HzS/lbmol DEA y 

O. 102 1bmo1 COz/ 1 b mo 1 DEA T=110 ºF se obtiene por 

extrapolación en las grAticas de equilibrio. El valor 

obt~nido aproKimado es: 0,0008 psi por lo que se cumple con 

las especificaciones de gas dulce. 

3 l CALCULO DE LA TEMPERATURA DE LA SOLUC 1 ON DE DEA EN EL 

FONDO DE LA TORRE Y FLUJO DE DEA. 

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

si~ulentas datos:· 

-&fs=713 BTUl!b Ce :'Oz -.:.H.•717 BTU/lb de HzS 
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por lo que el calor de reacción total ser!: 

AH_ fo.03409 lbmol CDz 1 ~. 44 lb COz 
.- lf:b mol gas amargo lb C02 lbmol COz 

IQ.01492 lbmol HzS , ~. 34 lb Hz~ 
l_2bmol gas amargo lb H:zS lb mol ~ 

Mh= 1434.19 BTU/lbmol JIªS amargo 

la capacidad calorifica de la soluc16n de amina es: 

Cp• 0.9 BTU/lb sol ºF para una sol. de DEA al 30% en peso: 

Cp• 0.9 BTU 

lb sol ºF 

lb so 1 

o. 3 1 b DEA 

Cp= 315.42 BTU/lbmol DEA ºF 

-Cp medio del ~as de 100 - 110°F 

105.14 lb DEA 

lb mol OEA 
315.42 

Cp = ECpi.• xi. donde Cp"= Cp de cada componente en e 1 gas 

x~= fraccion peso de cada componente 

Con los datos de Cp del apendice obtenemos: 

Cp=0.46 BTU/lb ºF 

Tomando en cuenta el calor que toma el ~as al ser calentado 

de 100 a 110°F tenemos: 

Q= Cp•At= 0.46•10•25.45= 127 BTUllb mol de §as 
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DetlnienCa una \•ar~able R como moles de DE . .\ circulada por mol 

de gas amargo. Usando la variable R (la rninima circulación de 

DEA requerida para remover et gas a.oido del gas amarga) un 

balance de calor alradvdor del absorbedor es: 

Rt315.42•Atl+ 127 • 1434.29 

de donde: R= 4.141 t.t. 

EJ siguiente paso es suponer temperaturas de manera que las 

presiones par-ciales de los gases ácidos en el gas sean 

igualas a las calculadas: 

?parcial H.S= 0.01492• 1015= 15 psi 

?parcial C02= 0.03409• 1015= 34.6 p•i 

Prueba l. T2 

rica). 

155°F <temperatura de sal lda da la solueión 

R= A,14/(155-110>= 0.092 moles do DEA/mol de gas amargo. 

Los constituyentes individuales de concentracl6n molar en la 

PEA seran: 

COz: 0.102+0.03409t0,092= 0,4725 moles CO•tmol de DEA 

HiS: 0.0066+0.0149210.092= 0.1667 moles H•S/mol de DEA 

lbmol gas ácido/lbmol DEA= 0.6412 

Bajo estas condiciones las presiones parciales son: 

A lZZºF- soºc- 5BZ0 R 

coz: 15.64 psla 

HzS: 7.94 psia 

155 F= 51~ ·~R 11 ~ r 570°R 

A 212ºF 1ooºc se2ºR 

147.91 psla 

31.62 psla 



Para deter~inar las presiones de vapor a 1SS°F interpolar de 

acuerdo con: 1 1 
570 - 615 

Ln Pparcial COa=ln 15.64 + 1 1 
In 147.91/15.64 

570 - 672 

In Pparcial COz= 3.8397 por lo que Pparcial COz= 46.51 psia. 

de igual forma para HzS 

In Pparcial H•S• ln 7.94 • 0.4822<ln 31.62/7.94> 

ln Pparcial H.S• 2. 74 Pparcial H.S• 15. 46 psia. 

Como a 1 a temperatura supuesta de 155 ºF las pres:iones 

parciales para HzS y COz son mayores que las del gas de 

entrada, se supone una temperatura menor. 

Prueba 2. t:z:1 153ºF. 

R= 0.0962 moles DEA/mol gas amargo. 

coz: 0.102 • o·.0340910.0952= o. 455 

HzS1 0.0066+ 0.0149210.0962• 0.1615 

De las fig.25, 26, 27,26 

Ü2°F 

COz psia 7.9 

HzS ps ia 5 

por interpolación obtenemos a 153°F: 

Pparcial C02= 24.21 

Pparc!al HzS= 10. 54 
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lntorpolando entre 155 y 153°F obtenemos: 

Tz= 153+ <In !15/15.46ll/tln10.54/15.46ll•2= 153.2 

T•• 153• <In !34.6/46.5lll/tln24.21/46.51ll•2= 154 

Cor:io pu&d!SI observar se e 1 COz es e 1 que contro 1 a Y por lo 

tanto la tomporatura de salida de la DEA rica serA do 154°F 

por lo quo tenernos; 

R:a O.Q94 moles DEA/ n1ol gas amargo. y los constituyentes 

individuales &ar~n: 

C021 O. 465 mó 1 C02/ mo 1 DEA 

H.S: O. 1653mo 1 H25/ mo 1 DEA 

. 0.63 col aas Aoldolmol DEA 

Esta relación.representa la relación de amina ~ue .. requariria 

unn torro infinita para cumpl lr can las ospecUicaciones de 

reparación, debido a ésto , se to13ará una aproximación del 

·70~ da la concentración de equilibrio por lo que se tiene: 

:0,63•0;7•.·0.4412•.!bmol .gas.·.11.oido/mol DEA 

0.102+0.03409/R=X 

0.0066•0.01492/R=Y 

X+Y11 0.4412 

Resolviendo las tres ecuaciones anteriores obtenemos: 

R= 0.1473 mol DEA/mol gas amargo. 

X= 0.3333 mol C02/mol DEA 

Y= O. 1078 mo 1 H2Stmo 1 DEA 

Total: 0,A411 rnol gas Acido/mol DEA Ccarga máxima> 
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Por lo que el pick-up es: 

0.441!- 0.1086=0.3325 mol gas ácido/ mol DEA 

lb gas ác!do/hr= (19,73 mol HzS/hr•34.08l+(45.08•44.01J= 

.:656. 37 lb gas ácido/llr 

Jbmol DEA/hr=(64,81 lbmol gas ácidolhr)/(0.3325 Lbmol gas 

ácido/mol CEA>= 1ª.§. 

lb DEA/hr= 195•105.14= 20493.6 

y como se emplea DEA al 30% en peso: 

lb sol/hr= 20493.610.3= 68,312 convirtiendo a GPM: 

68,312/8.5 (lb sol/gall•60= 134 GPM •1.25 =1166 GPH 

Corrigiendo la temperatura de salida da la DEA con la nueva R 

obtenemos: 

Ta• 1434.19-127/0.1473<315.42>+110=1139ºFI 

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

Composición de la soluci6n de DEA pobre: 

lbmo1DEA/hr=195•1.25= 245 

lbmolH2S/hr= 0.0066•195•1.25=1.6 

lbmolCO•lhr= 0.102•195•1.25=24.66 

lbmolHzO/hr• <66,312-20,496,6>•1.25/16= 3320.5 

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

arrastrada en el .gas dulce. Considerando una calda de presi6n 

de tO psi en el abscrbedor, resulta una presión en el domo 
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del absotbedor de 990 psig a 1a cual deberá calcularse el 

agua de saturación de los hidrocarburos: 

T=llO F P•= 1005 psla 

lbmolH20/lbmol H.C.=Pvap H20/(PT-Pvap H20l 

Fvap a 110 F = 1.274 psla 

por lo que se obtiena: 

l.Z74/(1005-l.274l= 0.00127 mol H201mol H.C.•(1322.4-67.06> 

lbool H.C./hr= 1.59• lbmol H201hr 

lbmol HzO/hr en la sol.pobre= 3320.5+1.594= 3322.1 

(8) 

Composición de la solución da DEA pobre: 

1 bmo l /hr " mol 

HzS 1.6 0.0400 

coz 24.86 0.6900 

DEA 245 6.BOO 

"HzO 3322.l 92.44 

total 3593.56 100 

Peso molecular promedio: 23.79 

Flujo total: 23.79•3593.56= 65,490.8 lb/hr 
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wComposici~n del gas dulce; 

HzS: lb mol H•S 0.000005 
lbmol HzS + <1257.6 + 1.594) 

Por lo que: lbrnol HzS= 0.0063 

coz: lbmol COz= 0.0006llbmol C0z+l259.2> 

1bmo1 COz= O. 756 lbmol HzO= 2.25+1.594=3.644 
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COHFOSlCION DE GAS DE SALIDA DEL ABSORBEDOR <GAS DULCE> <:> 

Componente p. molecular !ti en mol lbC!ol/hr 

Agua 18 0.306 3.844 

Coz 44 0.060 0.756 

H2S 34 0.00005 Q.0063 

Metano 16 62.568 785.0 

Etano 30 18.301 229.61 

Propano 44 11. 193 140.44 

!-Butano 58 1.438 18.05 

n-Butanc 58 3. 772 47.33 

i-Pentano 72 Q.790 9.92 

n-Pentano 72 0.930 11.67 

n-Hexano 86 0.313 3.93 

n-Haptano 100 0.263 3.31 

n-Octano 114 0.055 0.70 

n-Nonano 128 0.004 o.os 
100~ 1,254. 6 lbmol/hr 

peso molecular promedio; 25.36 

Flujo total¡; 1,254.6•25.36= 31,826.44 1 b/hr 
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Composic!Cn de la solución rica de úEAo 

Por balance de materia en el absorbedcr se t1ene1 

lbmol HzS/hr= 19.73 • 1.6 - 0.0063 = 21.323 

lbmol COz/hr= 45.08 • 24.86 - 0.756 = 69.184 

COMPOSICION DE LA SOLUCION RICA DEA (31 

lb mol/hr ""º' 
HzS 21. 323 a.se 

COz 69.184 1.89 

HzO 3320.5 90.82 

DEA 245,00 6.7 

total 3,656.00 1001 

peso molecular promedio: 24.42 

Flujo total= 3,656 • 24.42 = 89,282.4 lb/hr 

5>CARGAS TERMICAS DE: INTERCAMBIADOR AHINA-AHINA,ENFRIADOR DE 

AMINA, REHERVIDOR Y CONDENSADOR. 

-Temperatura de la solucl6n pobre a la salida del 

intercambiador DEA rica- DEA pobre: 

.~y¡¡gcif~ 
84,282.4 lb/hr 
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Por un balance de energla en la solución ric& se tiene: 

si: Cp ~139°F= 0.9 BTU/lbºF 

Cp ©180°F=0.92 BTU/lb°F 

Q= 69.282.4 lb/hr • [C0.9+0.92ll/2 BTU/lbºF • (180-139l°F 

Q.a.-a.=· 3,331, 126.3 BTU/hr 

Balance de Energia en la solución pobre: 

si Cp e2S7-200= 0.95 

3,331, Í26.3/6S.490.8=_0.9SC257-T•l por lo que: 

T •=216°F 

-Carga del enfriador de DEA pobre: 

SOLUCIOll ¡AGUA »E ll<FlllAKIDRO 
AHl/ll P05l1I 1 

85.4~¡ 

~] 
1 

ALIMD!lACIOH 
AL ABSORll!JlOR 

Qo~= 85,490.B•<0.93lC216-110l Qonr= 8, •27, 383 BTU/hr 

-Carga termica del Rehervldor del Regenerador. 

T= 257°F ~vdp ~30 psig= 928.Z BTU/lb s. gr.= 0.985 

1.1 lb vap la9.282.4 i.Jh1~ 
gal. sal. L h1J 

l [928.: BTU J 
...: lo 

5• 

[ 
1ft' 

C0.985•62.4> lb 

11.093.814.06 BTUthr 



-Calor que entra al reganerador con la solución rica: 

QA=\69,262.• lb/hrllCpJll60-Tol 

la To puado escogBrse igual a la de la entrega del gas ácido 

en \1Qites de bateria: 

Cp= 0.93 BTU/lb°F 

QA=l69,262,4Jl0.93Jll60-100J= 6,642,610.5 BTU/hr 

-Calor que sale del regenerador con la solución pobre; 

QF= <65,490,6J(0.93J<257-Tal= 12,482,511,7 BTU/hr 

El calor necesario para desorber al gas Acido de la solución 

rica as igual al calor de reacción da los gases ácidos con la 

amina: 

&!•= 1434.19 BTU/lbmol gas amargo • 1322.41 lbmol/hr 

1, 696, 587. 2BTU/Hr 

-Carga termica del condensador. 

Se obtiene· haciendo un balance global en el regenerador de 

DEA: 

• rl)---+ Q de 5:.:Jl, 

Qc 

<----Qreh 

t QF 



QA + Qreh = QF + t.Hs + Qc despejando Qc: 

Qc= QA + Qroh - QF - llHu sustituyendo: 

Qc•6,642,610.6 + 11,093,614.0 - 12,462,511.7 - 1,896,567.2 

Qc• 3,357,325.9 BTU/hr 

6lCOHPOSICIONES EN: DONO REGENERADOR, SALIDA DE CONDENSADOR Y 

REFLUJO. 

-Temperatura en eJ domo del reae.nerador: 

De un balance de materia &e obtiene al gas Acido abaorbid~¿ 

--t 

lbtol/lir 

H1S 21.323 

co, 61.184 
DEA 245 

H,o~ 
im 

P:15p;i¡ 

H
1
S 

1 t;~führ 
'º• 44. 3Z1 

-- H,O REFLCJO 

1 

1 

i 

1+-- H,O REPOSICIOH 

~ !tnolíhr 

1 H,S 1.1 
co, 24.86 

VEA l<: 
H,o am.1 

¡593,5 



El cálculo de ésta temperatura involucra la suposición de una 

temperatura en el domo para encontrar la composición de ésta 

corriente y as1 calcular la carga termica del condensador 

para compararla con Q.c <carga del condensadorl, ya calculado 

anteriormente¡ si estos valores son iguales la teraperatura 

supuesta es la correcta. 

si T= 236°F P0 Hz0= 23.32 psia PT= 29. 7 ps ia. 

XH20• 23.32/29.7 = 0.785 

lbmol HzO 
0.785 

l bmo l HzO + 1br.io1 HzS + l bmo l C02 

lbmol HzS + lbmol COz 19.723 + 44.324 

lbmol H•O= 233.646 

De aqui obtenemos la siguienta tabla: 

Composición en el domo del regener~dor: 

H>S 

C02 

HzO 

Total 

lbmoi/hr 

19.723 

44.324 

233.64 

297.88 

lb/hr f. peso 

670,56 0.098 

1950. 7 o. 265 

4209.3 0.616 

6830.6 

64. os 

Cp Cp mezcla 

0.246 0.024 

0.220 Q.063 

0.456 0.261 

0.366 

-Cálculo de la composición a la salida del condensador: 

a t= 100°F <Temperatura de entrega del gas Acido>: 

PºHzO= 0.95 XH20= 0.95129.7= 0.032 

lbmol/hr HzO= 0.032C64.0Sl/Cl-0.032l= 2.117 

de lo cual obtenemos la sl~uiente tabla: 
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Composi~i6n a la salida. de} condensador;{10) 

lbmol/hr lb/hr t. peso Gp Cp mezcla 

Has 19. 723 670.58 0.2521 0.248 Q.0625 

coa 44. 324 1950.7 o. 7335 0.220 Q.1613 

HaO 2.1173 38. l 0.0143 0.456 0.00625 

Total 66.16 2659.4 o. 2304 

~ cond Q 100°F= 1037 BTU/lb 

Considerando que no hay arrastre da gas amargo en el aguo de 

recirculaci6n: 

Qci=6830.6•10.368•0.2304)/2 • 1236-1001+ 1037 14209.3-38,ll 

Qcl= 4.32 ti 10 6 
;i:e Qc<calculado) 

sl T= 232°F PºH•O• 21.5 ps!a 

Xuzo= 21.5/29. 7 = O. 7239 

lbmol H20 

lbmol H20 + lbmol H2S + lbmol COz 

lbmol H2S + lbmol COz = 19.723 + 44.324 

1bmo1 H•O= 162. 7 
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PT= 29. 7 ps!a. 

0.7239 

64.05 



De aqui obtenemos la siguiente tabla: 

Cocposici6~ en el domo del regenerador: l9) 

lbraol/hr lbthr f. peso Cp Cp mezcla 

HzS 19.723 670.SB 0.1206 0.246 0.03 

C02 44.324 1950.7 0.3514 0.220 0.077 

Hz O 162.7 2926.4 o.5276 0.456 0.24 

Total 226. 747 5549.66 0.347 

~ cond ~ 100°F= 1037 BTU!lb 

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

recirculación: 

Qc•=5549.6•l0.347+0.23041/2 • !232-1001+ 1037 <2926.4-38.1> 

'lcLi=- 3.2 • to" ;:- Qc<calc:ulado);:¡, 3.3 • 10d 

Por to que Ja temperatura en el domo del regenerador será: 

132 ºF 

Con las composiciones obtenidas podemos encontrar la relación 

de reflujo quo debe de estar dentro dul rango de 3 a 1 lbmol 

Hio/lbmol gas ácido para una buena operación del raaenerador. 

lbmol HzO/lbmol gas 4cldo= <162.7-2.11731/64.05= 2.5 

~ 
Ei agua total de reposición al regenerador es: 

2.1113+ 1.594 = 3.71 lbmol/hr. 
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COHPROBAC 1 ON DE LA H 1DRAUL1 CA DE LA TORRE V CALCULO DEL 

DI AHETRO. 

DIAHETRO DE LA TORRE; 

lb/hr de sol. rica= 89,282 lb/hr 

6i.•densldad de la sol rica = ll.025 • 62.371>= 63.93 lb/ttª 

lb/hr gas amargo = 3~.333 

6o=densldad gas amargo= 0.058 lb/ft9 

!t3 /seg= l32,333/0.058l/3600= 154.85 

GPtt= (89,282163.931• (7.84/SOI = 174 

Dt= 1.13 tVload/Ro - tGPHI• Ln R3l
1

" 

Vtoa.d= tt 8
/seg [ 

Vload= 4.66 

-~-6-º~---] l/2 6i.. - 60 

Dt= 1.13 (4.66/Ro - 174 Ln P.ol ';2 

Donde Ro y R3 son parametros de 1 empaque, para. anillos 

raschln'j: de 112 pulgadas se obtienen de las figuras 

11 a 15 los siguientes valores: 

Ro=O. 176 

Rz= 0.238 

R•= 0.973 

por lo qU9 Dtm 6.3 ft. 
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CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION EN LA TORRE ABSORBEDORA 

óP = R611Fs•1.5 + R•111:L, + Ra Exp [R:i;io <Cs/Csr>] 

Obteniendo los valores de los parametros del empaque, 

tenemos: 

R<>= O. 28 : R7= O. 01 : Ro= O. 0035 : Rp= 7 

Cs::r Vs [6o/(ÓL-6o>J 1"z donde Vs= ft9/seg I Area 

Area= fl"Dl 2/4 

F~= V~ ( 60) 1/Z 

Csf= Rz<R•>L 

L= c'iPt1/ Are a 

Sustituyendo valores obtenemos: 

Cs= 0.1494 

Fs= 1.19 

L= 5.58 

Cs!= 0.2 

Sustituvendo estos valeres en la ecuación de AP obtenemoss 

61'= 1.07 in Hao I f t de empaque. 

Ahora se checar~ ;1 ~rada de mojado del empaque por medio de 

de un valor n obtenido de la f l~ura 10 sl n>l nos indica que 

se aprovechará bien el empaque. si es menor se necesitar<\. 

calcular un nuevo flujo de solución, de manera que sea 

etlclente el aprovechamiento de empaque. 
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~de INUNDACION = 100 • Cs/Csf = 74.7 

Lv::: Clb sol rica/hr> I Clb/ft 3
J .:; 1396.55 ft 9 /hr sol. rica 

Con Ot diametro de empaque y Lv obtenemos el valor de ri de la 

figura donde; n>l lo que indica que se aprovechará bien el 

empaque 

o: 



CAPITULO IV. 

4, O DESCRI PC 1 ON DE LOS CAHB 1 OS REOUEP.!DOS PARA LA NUEVA 

CAPACIDAD Y COMDICIQNES DE OPEftACIDN, 

Al observar Ja comoosi~ion de la =orriente de allmentacion aJ 

sistema de endulzamiento de gas, nos darnos cuenta que la 

cantidad de gasc~ Acidos es claramente menor a la cantidad de 

gases ácidos contenido~ en la planta de lbkatun. 

Dadas estas condiciones usaremos una solucion 20% en peso de 

DEA. v una relac1~n de 1 lb vaplgal de soluctón; esto se debe 

a la poca cantidad de VEA oue se necesita para endulzar el 

gas a las condiciones mas estrictas. 

Los equipos de Intercambio y flujo de calor van a estar 

e 1 aramente sobrados cor 1 o que se procederá. a rea 1 izar e 1 

balance de materia v energla con el tin de cuantiticar las 

car1p.s téimicas y determinar que tan sobrados estan Jos 

equipes. 

Se tomaran cr 1 ter· tes tanto técnicos coma económicos pat~ 

decidir si se cambJ~n o se de1an los equipos mencionadas. 

En =aso de ser necesario el cambio d~ equipos. se proceder~ a 

su disei"io, tomandv en cuenta los cr1ter-1os de dtsei"!:o 

exoerimentales dados en la literatura. 



4.2 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA A LAS NUEVAS CONDICIONES DE 

OPERAGION.CSAN PABLO Y RINCON PACHECO, PAPALOAPAN, VERACRUZl. 

-Corriente de entrada al absorbed ar ( ll. 

Componente p. molecular % en mol lbmollhr 

Agua IB 0.0.74 0.609 

Coz 44 0.06 0.656 

H•S 34 0.1 !.097 

Metano 16 96.607 1064.65 

Etano 30 0.779. 6.556 

Propano 44 0.1 1.097 

i-Butano 56 o.o3 0.329 

n-Butano 56 0.03 0,329 

n-Hexano 72 0.02 0.219 

Temperatura 82°F , 2eºc presión; 883 psia 

Flujo total· 17,847 lblhr 

- Condiciones del producto: 

p. m'ot. promedio: 16.25 

l/4 grano HtS por ft 9 standar de gas 

menos de 600 ppm de CD2 C0,03 % peso de C02J, 



llCALCULO DE LAS CONCENTRACIOtJES RESIDUALES EN LA SOl..UCION 

?OEP.E DE AMINA. 

-c~lculo de \a relación de alimentación: 

R= lbmo l /hr de HzS 

1 bmo l /hr de CO• 
R•!.09710.656 = 1.667 

lbmol H•S 

lbmol COz 

Con el valor de R y para una relación de l.O lb de vapor / gal 

de soluci6n de las f igi 13 y 14 obtenemos: 

Can~on residual: 

727 granos de COz/ gal de solución 

75 granos de HzS/ gal de solución 

Las concentraciones residuales expresadas en relación mol 

son: 

lbmol HzS .Gs.oo granos HzS 

lb 11101 DEA L gal de sol 

[

1 1 b HzS J 
7000 granos [

1lbr.10I HsS 

34.08 lb H2S 

r:.481 g_..J 
l tt9J [

1 tt" 

(Q.97l <62. •l lb 

[

!lb sol. 1[105.14 lb DEA 

0.2 lb DE~ lbmol DEA 

1bmo1 HzSI lbmo 1 DEA o. 0200 

De igual forma obtenernos: 

C02/I bmo l DEA• O. 13 



CR total= CR HzS + Ca COz 0.0200+0,1~0= 0.1600 lb mol gas 

!cido/mo 1 DEA. 

21 Checar las especificaciones dadas para el gas dulce y la 

solución pobre que no exedan las condiciones de equilibrio en 

el domo del absorbador. 

T=9: ºF <te~p. de entrada de DEA y salida de gas dulce) 

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

El contenido de HzS en el gas dulce debe ser· de 0.25 

granos/100 ft~ st 

O. 25 e: ranos 

100 f t 3 

16.25 lb 

l lb 

7000 granos 

1bmo1 HzS 

34 lb 

4.03• 10-6 lbmol H25 

f t' 

<O. 630) lO. 067> lb 

1bmo1 gas du 1 ce l bino 1 gas du 1 ce 

Pparcial de HzS en el gas = 879 v 4.03 • 10-o = 0.0035 psia 

La presión parcial de HzS que estarla en equi 1 ibrio con 

solución de DEA que contenga 0.02 lbmol HzS/lbmol DEA y 

0.!40 lbmol COz/lb mol DEA a T=92 ºF se obtiene por 

.:xtrapolación en las gráficas de equilibrio. El valor 

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

las especificaciones de gas dulce, 



3 l CALCULO DE LA TEMPERATURA DE LA SOLUC 1 ON DE DEA EN EL 

FOllDO DE LA TORRE Y FLUJO DE DEA. 

-CAicuio del pick-up. 

Fijando la. carga máxima de gas ácido en 0.4 lbr.iol gas 

ác l do/I bmo 1 DEA: 

O.AOCO- 0.1600=0.2400 mol gas ácido/ mol DEA 

lb gas ácido/hr= ll.097 mol HzS/hr•34.08l•<0.658•44.0ll= 

66. 35 1?: gas ácído/hr-

lbmol DEA/hr=ll.755 lbmol gas ácidofhrJl<0.24 Lbmol gas 

ác!dofmol DEA>= Ll!..!.. 

lb DEAfhr= 7.31•105.14= 769 

y como so emplea DEA al 20% en peso: 

lb sol/hr= 769/0,2= 3,e4S convirtiendo a GPM: 

3,64516.5 llb solfgall•SO= 7.53 GPM •l.25 =19.4 GPM 

41COMPOSIC!ON DE : DEA POBRE, DEA RICA Y GAS DULCE. 

Composición de la solución de DEA pobre: 

lbmo1DEA/hr=7.3!•l.25= 9.1 

lbmolHzS/hr= 0.02•7.31•1.25= 0.18275 

lbmolCOz/hr= 0.!3•7.31•1.25= l.!8 

lbmolHzO/hr= l3,845-769l•l.:S1l8= 170.8 

A este valor hay q'.le a.gregar la cantidad de a.gua que es 

arrastrada en el gas juJce. Considerando una caida de presión 

'.d~ 4 psi en el abs::rbedor, resulta una. presion ~n -!i dom~ 



del absorbedor de 879 psig a la cual deberá calcularse el 

ag~a de saturacion de los hidrocarburos: 

T=92°F PT= 679 psia 

lbmolHzO/lb1:1ol H.C.=Pvap HzQ/(PT-Pvap HzOJ 

Pvap a 92°F = 0.7~29 psia 

por lo que se obtiene: 

0.7429/{079-0.7429)= 0.000845 mol HzO/mol H.C. •lt097.4-2.069> 

lbmol HzO,/hr= 0.925 lbr.iol H20/hr 

lb~ol HzO/hr en la sol.pobre= 170.8+0.925= 171.725 

l9J 

Campos ici6n de la solución de DEA pobre: 

lbmol/hr % mol 

HaS 0.1875 0.1029 

ca. 1. 18 0.6476 

DEA 9.1 •.9945 

Hz O 171. 725 94.250 

total ~82. 2 100.00 

Peso molec~lar promedio: :2.53 

Flujo total: 22.53•192.2= 4.106.08 lbthr 



-Composición del gas dulce: 

1 b mo 1 H>S 0.000005 
Ibmol H•S + (1097.1151 

Por lo que: lbmol H>S= 0.0546 

CO>: lb co. 0.0003 
lb de C02+ C17,7SO> 

Coz: lbmol COz= 5.32/44=0.121 

1bmo1 coz= 0.121 lbmol H20= 0.609+0.925=1.734 

- orr ente e a sorbedor t2>.tgas duce> 

Componente 

Agua 

Coz 

HzS 

Metano 

Etano 

Propano 

i-Butano 

n-Butano 

n-Hexano 

p. molecular 

16 

44 

34 

16 

30 

44 

se 

se 

72 

Peso mol. prorne310; 16.2:! 

6~ 

" en mol lbmol/hr 

0.1560 1.734 

0.011 0.121 

o.oos o.os•6 

96.666 1064.65 

0.779 6.556 

0.1 l. 097 

0.03 0.329 

0.03 0.329 

0.02 0.219 

total 1,097.::9 



Composición de la solución rica de DEA; 

Por balance d= materia en el absorbedor se tiene: 

lbmol HaS/hr= 1.097 • C.1975 - 0,0548 = 1.2297 

lbcol COz/hr= 0.658 • 1.18 - 0121 = 1.717 

CONPOSICION OE LA SOLUCION RICA DEA (3) 

lb mol/hr % mol 

HzS 1.2297 0.6725 

COz !. 7170 0.939 

HzO 170.80 93.41 

DEA 9.1000 4.977 

total 182.8400 100~ 

-Temperatura de la solución de DEA rica: 

.l 
---+ 

11.m IYhr 

! 3 11.8114 lh/hr 

2 -Ull6.l l!J/11r 

4 

f 4.148.I lb.'lr 



H1Cp1<T1-Tel MzCpz< Tz-Tn l Qa H>Cp•< T•-Tel 

si T~=Te donde Ta: Temperatura base 

y Tz;:'f• debido a que el gas practicamente se lleva todo el 

calor de reacción, el balance se reduce a: 

Qn= MaCpdT donde QR= Calor de reacción. 

Qa= QaH2S + QaC02 

QaHzS= CHHzsC&lsHzs> h - CHHZS<MfsHZS} l& 

QaCOz= Cllcoz(liHcozsl la - [llco2( llHscoz> h 

Para solución de DEA al 20" so tienen las siguientes 

correlaciones: 

AHoHzs = 663. 71'<29 - 518. 79873a + 1426, 12508a2
- 2266. 93189a

8 

+ 956.60664co' 

l.H•coz= 697.612 + 11.699a - 1210 .5208a2 + 1119.6227a
3 

-

306.442a' 

Donde: a= <lb mol de H2S o COzl/Clb mol DEAl 

De aqui obtenemos para HzS: 

oo= O. 02 liHs"= 653. 87 BTU/ 1 b HzS 

a•= 0.135 .• l>.Hs.= 613.64 BTU/lb HzS 

QRHZS• C41.6 • 6!3.64) - (6,375 1 653.67) 

QRH•s:= 21,481. 73 BTUfhr 

Para COu 

a•= 0.129 6Hs1= 675. 77 

-:.•= o. 169 "1-is•= 663. 1 
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Q.aco2= C75.S • 663.lJ - lSl.9.:. ~ 675.77> 

Q1<coz= la,978 BTU!hr 

Qa.= C.1tcoz + Q.uuzs= 36. 460 BTU/hr 

Sustituvendo en la ecuación de balance de energla: 

36.460= <17804) <0.53> ITz-82¡ por lo que: 

Tz= 8S°F lTemperatura de salida del gas> 

y la temperatura de la solución de DEA ser~ la misma a la 

entrada que a la s&l1da: 

TOEA::: 92°F 

SlCARGAS TERMICAS DE: INTERCAMBIADOR AMINA-AMINA.ENFRIADOR DE 

AH !NA, REHERV 1 DOP. '/ CONDEtlSADO?.. 

-Temperntura de la solución cobre a la salida del 

lntercambiador DEA rica- DEA pobre: 

A~r¡¡¡c~f~ 
,,,;¡,; lb/hr 

Por un balance de energla ~n la solución rica se tiene: 

Qa.-a.= M1CP<T2-T1> si: Cp e 92ºF= 0.9 BTU/lb°F 

e~ ei:oºF~0.94 BTUtlb°F 

Q= 4.!48.S !o hr • c<0.9·0.94il/2 BT'.'llb''F • ll7A-92!'F 

(;).,-~= 319. 766. S 97U/.~ 



Balance da Energ1a en la solución pobre; 

O=HaCpCTa·T•> si Cp @:!57= 0.95 

319766.5/4106. !=Cp<257·T•> por !o que: 

Cp © 175 F= 0.93 

-Car~a del enfriador de OEA pobre: 

SOLUCIOH IA<llA IE OOlllAHID!IO 
AKJNil NBRt 1 

4.tec~[. 
11= t7l'F \._\ 

! 
¡ 

ALl11!1fl'ACIOH 
IL ABSOllBl'POR 

Q•n!= 4106,! • <0.93•0.9/2)(175-92.l Qo~= 310,985.3 BTU/hr 

-Car~a termica del ~ehervldor del Regenerador. 

T= .::57°F Avo.p ©Sü psi~ = 911.7 BTU/lb s.gr.= 0.985 

Qr•h= so • 
[· 148. 50 -Mj [ lftª 

(0.985*62.4> lb J 
l í 911. 7 BTU J ~eo.:s1.s sru.hr 
_; : 1 b 
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-Calor que entra al regenerador con la solución rlcat 

Q4•(4,146.5 lb/hrl(Cplll74-Tal 

la Ta puede escogerse lgual a la de la entrega del ~as 4cido 

en limites de bateria: 

Cp• 0.93 BTU/lbºF 

Q••<4,185.S><0.93><17•-LOOl• 268,046.L BTU/hr 

-Calor que sale del regenerador con la soluc16n pobre: 

Qr• (4,106.Ll<0.93+0.92/211257-100>• 602.755 BTU/hr 

El calor necesario para desorber el ias acido de la soluci6n 

rica es igual al calor de reacción de les ~ases ácidos con la 

amina: 

.ilH•• 36, 460 BTU/hr 

-Carga termlca del condensador, 

Se obtiene haciendo un balance global en el regenerador de 

DEA: 

t 
~")-ades=6ll, 

Qc 



QA + Crah = Qr T tJh -t- O:c d~sp~ jando Qci 

sust i tuye:ido: 

Qc=2B8,046.1 + 460,2e1.a - co:.755 - Js.~co 

Qc= 1.2 e 5 BTU/hr 

6lCOHPOSICIONES EN: DOMO REGENERADOR. SALIDA DE CONDENSADOR Y 

REFLUjO. 

Míemjféra'"'tü.ra en el domo del regenerador: 

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

__,____. 
lbtol/hr 

11,,s 1.2211 

CG~ 1.117 
DEA 9.1 

tt,o 170.S 

18l.8-f 

P:15pSli 

+-- H10 REFIJJJO 

- U10 R!POSICIOll 

y lb<ol/lv' 

H,s e.ia1s 
co, 1.IS 

1 
¡ 

~A 9-1 

º·º~ JSZ.1. 



El cálculo de ésta te~peratura involucra la supo~ici6n de una 

terapara..tura gn el domo para ancontrar la composición de ésta 

corriente y asl calcular Ja carga termica del condensador 

para compararla con Q.c tcarga del condensadorJ 1 ya calculado 

anteriormente; si es"..os valores son iguales 13 temperatura 

supuesta es la correcta. 

si T= 237°F PºH20= 23.65 psia PT= 29. 7 psi a. 

XHZO= 23.65/29.7 = 0.796 

lbmol HzO 

lbmol HzO + lbmol H25 + lbmol C02 

lbmol H2S + lbmol C02 = 1.0422 + 0.537 

lbmol HzO= 6.16 

De aqul obteñemos la siguiente tabla: 

0.796 

1. 579 

Composición en el domo del reganerador:<LO> 

lbmoJ/hr lbthr f. peso Cp 

HzS 1.0422 35.430 0.208 0.250 

C02 0.5370 23.620 0.140 0.222 

HzO 6.1600 110.dd C.650 0.450 

Total 7.73920 169.943 

Cp mezcla 

0.052 

0.031 

0.2925 

0.375& 

-CAicuio de Ja composición a la salida del condonsador: 

a t= 100°F <Temperatura de entrega del gas Acido): 

P0 Hz0= O. 95 Xiuo= 0.951~9.7= 0.032 

Jbmol/hr HzO= 0.032<1.579>1<1-0.032>• 0.052 
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de Jo cual obtenemos ia el~ulante tablh1 

compos1c1on a 1a .sa11da del conoensador:<l3) 

lbmol/hr lb/hr f, peso Cp Cp cezcla 

H•S 1.0422 35.430 0.5900 0.244 0.1400 

C02 0.5370 23.620 0.3900 0.212 o.oe20 

H>O 0.0520 .936 0.0150 0.440 0.00666 

To ta 1 1. 6312 60.000 0.2330 

A cond o 1ooºF= 1037 BTU/lb 

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

recircul.&.ción: 

Qc1=169.94•<0.J75+0,2330>12 • t2J7-100>• 1037 (109.944> 

Qc1= 1.21 • 10° :; Qc<calculado>= 1.2 1t 105 

Por lo que la temperatura en el deme de el regenerador es 2..37. 

Con las composiciones obtenidas podemos encontrar la relaci~n 

de reflu~o que debe de estar dentro ael rango de 3 a 1 lbmol 

Hzo/lbmol gas ácido para una buena ~perac16n del regenerador, 

Jbmol HzO/lbmol gas acldo= <6.108001/Cl.5792>= 3.86 

1 F.=3.861 

El .:..gua total de rep:.:i~l::Jón al re~enerador es: 
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COMPROBACIOtl Dé: !..A HIDRAULICA Dé: LA TORRE AS! COMO CALCULO 

DEL DIAMETRO. 

DlAMETRO DE LA TORRE: 

lb/hr de sol, rica= 4148.72 Lb/hr 

6~=denstdad de la sol rtca = Cl.015 • 62.371)= 63.00 tb/ft8 

lb/hr gas amargo = 17.847 

óo=densidad gas amargo= 0.0428 lb/ft9 

ft 3/se~= C17,847/0.0426J/3600= 115.62 

GPM= (4148,72163.00>• 17.48/60J = 6.2 

Dt= 1.13 CV!oad/Ro • <GPM>* Ln RsJ'" 

Vload= ft 9 /seg 

Vload= 3 

_..,.,._6_0_,.,,.---]'"' 
ói.. - 60 

Dt= 1.13 C3/Ro • 6. 2 Ln Ro> uz 

Donde Ro y R11 son parametros de 1 empaque, para an1 l los 

raschin~ de 1/2 pulgadas se obtienen de las figuras 

11 a 15 los siguientes •Jalores: 

Ro=0.176 

R•= O. 238 

Ro= O. 973 

por lo que Ola 4.7 fl. 
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ESTA TESIS NO DEBE 
Sf\UR DE LA B!uUOTECA 

CALCULO DE LA CA 1 DA DE PRES 1 ON Erl LA TOP.RE .~ESORBEDOilA 

~ = Rci•Fs•l.S + R1•L + Re Exp [Ji.p <Cs/Csu] 

Obteniendo los valores de Jos parametros del er.ipaque. 

tenemos: 

Rd= 0.28 ; R» 0.01 ; Ro= 0.0035 1 Ri>= 7 

Cs:: Vs (óa/(6L-6a>J""z donde Vs= ft 31
/seg I Area 

Area= n•Dt2 t4 

Fs: Vs Cóa>''2 
L= GPM/Area 

Sustituyendo valores obtenemos: 

Cs= 0.173 

Fs= 1. 38 

L• 0.47 

Csf• 0.47 

Sustituyendo estos valores en ta ecuación de 6P obtenemos: 

~P= 1.18 in HaO I ft de empaque. 

Ahora s:e checará e 1 ~rado de moja.do de 1 empaque por medio de 

de un valor n obfenido. de la fi~ura 10 del anexo si nJl nos 

indica que se apro'lechar.i bien el empaque. si es menor se 

necesitará calcular un nuevo flujo de solución, de manera que 

sea eficiente el aprovechamiento de empaque. 
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Lv::: tlb sol ric:a/hr> / C lb/ft 3
) ; 65.65 ft$.'hr so\. rica 

Con Dt diaw.etro de empaque y !...,•1 obtenemos el valor Ce n de ta 

figura donde: n<l lo q~e inójca que no se ~provechar~ bien el 

empaque. Se deberá calcular el nue·;o flujo Ce OEA con la 

r.tinir.ia relación da LJ, la cual :;e calcula. cuando n=l. con al 

diá.r.",etro del empaque y diár.wtro de la torre podemos obtener 

esta nini~a rolacion: 

Lv-cae ctafica>; soo ft3/hr 

lb/hrJ11Sot rica~ 63 lbtft 3 
'1 600 fl 11/hr 

gpr.»''-'75 

37, 800 

Dt= -5-rt. ~óP= 1.56 in H~O/ft. de empaque 

X inundación= 100 <C5!CsC1=82• 

Oobldo que la hidraul ica de ta torre nos recomienda como 

minima fluJo d·e soi.- para obtene1· un buen mojado 75 gpm, se 

procederá a hacer et balance con este nuevo f Iujo. 

op 

11)=;1 ·c. 
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-Corriente de entrada al absorbedor ( 1). 

Componente p. mo 1ecu1 ar ~ en mol 1 bmo l /hr 

Agua 18 0.0.74 0.809 

Co2 44 0.06 0.658 

H2S 34 0.1 l.097 

Metano 16 98.807 1084. es 

Etano 30 o.779 8.558 

Propano 44 0.1 l.097 

1-Butano 58 0.03 0.329 

n·Butano 58 0.03 0.329 

n-Hexano 72 0.02 0.219 

Temperatura S2°F , 28°C 

Flujo total 17,847 lb/hr 

presión: 883 psla 

p. mol. promedio: 16.25 

- Condiciones del producto: 

1/4 grano H2S por f t 1 standar de gas 

menos de 600 ppm de C02 C0.03 ~ peso de C02J, 
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llCALCULO DE LAS CONCENTRACIONES RESIDUALES EN LA SOLUC!QN 

POBRE DE AMINA. 

-cálculo de la relación de allmentaci6n1 

R= lbcol/hr de HzS 

1 bmo l /hr de C02 
R=l.09710.SSB = 1.667 1 bmol HzS 

1bmo1 co·· 

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

da solución de la9 tlg. 13 y la obtenemo2: 

Concentracion residual: 

727 granos de COz/ gel de soluc16n 

75 granos de HzS/ gal de solución 

Las concentraciones residuales e~presadas en relación mal 

son: 

lbmol HoS =~S.OO granos HaS 

lb mol DEA l gal de sol 

[ 

1 1 b HaS J [ 11bmo1 HsS 
7000 granos 34.08 lb HzS 

~-481 g.J L ttJ [

1 !t
9 

C0.97l(62.4Jlb 

[

llb sol. J [105.14 lb DEA 
0.2 lb DEA lbmol DEA 

lbmol HzS/lbmol DEA 0.0200 1 

úe igual forma obtenemos: 

!cmo! C02/lbmol DEA~ 0.13 
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\!lt to ta 1 = Ca Mz3 + CR CQz o. 0~00+0, 130= 0.1600 1 b QO 1 gas 

.>cldo/raol DEA. 

2) Checa:- las ~specitica.ciones dad::ts para el gas dulce y la 

soluc16n pobre que no e~edan las condiciones de equilibrio en 

el doco del absorbed.::-. 

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

p= 879 psla Cse considera una calda de presión de 4 pslt 

El contenido de HzS en el gas dulce debe sor de 0.25 

granos/100 tt 3 ~t 

O. 25 granos 

100 tt' 

16.25 lb 

11 b 

7000 granos 

1bmo1 H•S 

34 lb 

4.03• 10-
6 lb~ol HzS 

t tº 
<0.530l<0.067llb 

lbmol gas dulce 
lbmol gas dulce 

?parcial de H25 en el gas = 679 • 4.03 • 10-d = 0,0035 psia 

La pres l6n parcia 1 de HzS que estar la en equl l ibrlo c:on 

soluc16n de DEA que contenga O. 0.2 lbmol H2S/lbmol üEA v 

0,140 lbcol C02/lb mol DEA a T=92 ºF se obtiene por 

extrapolación en las grAficas de equ11 ibrio. El valor 

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

las especiticaclones de gas dulce, 
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COHPOSICION DEA POBRE, DEA RICA, GAS DULCE 

75 gal/mln <8.5 lb sol/gall<60 m!n/hr> 

38,250 lb sol/hr • 0.2 lb DEA/ lb sol, 

7658/105.1~ = 72.84 ~ol DEA!hr. 

38,250 lb sollhr 

7558 lb OEA/hr 

lb mol H•S/hr= l.45 

lb mol C02/hr; 9.47 

lb mol H•O/hr= 1700 

CS) 

Composición da la solución de OEA pobre; 

lbmol/hr % mol 

HzS l. 46 0.081 

coz 9.47 0.53 

OEA 72.84 4.00 

HzO 1700.00 95.32 

total 1783.33 100.00 

Peso mo1ecular p~omedio: 21~62 

Flujo total: 1783.33 <2!.6Zl= 36,562 lb sol/hr 
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-Composición del gas Culc~~ 

lb mol H>S o.ooooos 
lbmol HzS + <1097.USl 

Por to que: lbmat HzS:: 0.0548 

COz: lb coz 0.0003 
l't>d'<FC02+ <17,750> 

C02: lbmol C02• S.3!t44•0.l21 

lbmol COz• 0.121 lbmol HzO• 0.809+0.925•!.734 

·Corriente de Sal ida del absorbedor (21. q:as dulceJ 

Componente p. mol eoular 'Xi en mol lbmolthr 

Agua 16 0.!560 1.734 

Coz 44 0.011 0.121 

H>S 3• 0.005 0.0548 

Metano 16 98.866 1084.85 

Eta.no 30 o. 779 e. 556 

Fropa.no •• o. 1 ¡, 097 

i-Sutano se 0.03 0.329 

n ... Butano 56 0.03 Q.329 

n-Hexano 0.02 o.21s 

total L.097 . .:8 

Fesc ~~1. ~r~~td&o~ l&.ZZ :-,:01.~.: :c'r.r 



Co~posi=i~n de l~ sol~~icn rica de üEA; 

F~r ~alance de c.ateria en e! absvrbedor se tiene: 

lbcoi HzS,;ir= 1.097 + 1..::.5 0.05-45 = 2.5 

lbool coz~hr= ú.658 9,47 - 0!2! = !C,029 

COMFOSICION ~E LA SOLUCION RiCA DEA <3> 

1 b ClO i t hr " r..cl 

H25 2.5 0.1400 

C02 10.029 0.5617 

H•O 1700.0 95.218 

DEA 72.840 4.070 

total 1785.36 10°0% 

-Temperatura de la solución de DEA rica: 

3 17,SQ~ lbthr 

-2...... 
11,4s1 lbir.r 

"t.16í lbth: 
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M1Cp1C T1-Tel HzCp2C Tz-Tol H3CpaC T3-ToJ 

si T1:Ta donde Ta: Teraperatura base 

QnCOz= CHcoz(lJ-lcazs> 13 - CMcoz<tJ-lscazJ J.t 

Para solución de DEA al 20% se tienen las sl11ulentes 

correlaciones: 

&iaHzs= 663,71429 - 518.798730 + 1428.1250Saª- 2286.93189a
0 

+ 958, 80684a' 

l>H"coz" 697.612 + ll.899a - 121 o .5208a
2 

+ 

308.442a' 

Donde: a= <lb mol de HzS o C02l/Clb mol DEA> 

De aqul obtenemos para HzS: 

cu• O. 02 6Hs1= 653. 87 BTU/ 1 b H•S 

Ol3= 0.034 .. 6Hss= 647.63 BTU/lb H.S 

C!RH2s= 22. 637. 3 BTU/hr 

Para COz: 

a1= 0.129 6Hs1~ 675. 77 

Ol3= 0.137 .. 6Hs.= 672. 2 

Cacoz= 14,221 BTU/hr 

Qa= QRco2 + Q~Hzs= 36, 858 ETU/hr 

ll!9.8227aª -

Sustltuyend~ en la ecuación de balance de energia: 

T.1= asºF <Temperatura de salida del ~as> 

v Ja temperatura de la solución de DEA será. la misma a la 

entrada .que a la salida: 

TDEA= 92?F 
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S l CAP.GAS T:OR~ 1 CAS DE: 1UTERCAMB1 ADOR AM l NA-AM l NA.ENFRIADOR DE 

AMINA. REHERVlDOR Y COllDENSADOR. 

-Temperatura de ta solución pobre a la sal ida del 

lntercambiador DEA rica- DCA pob~e: 

SOUJClmt 
AM!tt~ RICA 

;s.:'¿~ lblhr 

1 Y.;= ~ 

i 
1 
1 

C) ALllllll!AC!Oll 
AL JIEG!JQJU\llOR 

---+-

\J 1,:1:o=r 
t 
i SOLUC!Oll 
1 RKl!i1 PilBlll: 

;s. ~e: tl:Llhr 

t,: m' r 

Por un balance de energ1a en la solución rica se tiene: 

Oc-a.= M1c-;,crz-T1> si: Cp Q 92~F= 0.9 BTU/!b°F 

Ce Q!70°F=0.94 BTU/lbºF 

Q= 38.768 lblhr • lt0.9•0.94ll/2 BTU/lbºF • t170-92l°F 

Qa.-a.= 2. 78 • lOd BiU/hr 

Balance de É~ergla en la solución pobre: 

Q=M.CptT1-T•l si Cp ©257= 0.95 

~.78E0/38,562=CP<2$7-T•l por lo que: 
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-Carga del enfriador de OEA pobre: 

Qo~• 36,562 • C0.92+0.9/211179-92> 

ALllID!Y~ClOtf 
AL Al>SORDEPOR 

Qeht= 3. 05 ES BTU/hr 

-Carga termica del Rehervidor del Regenerador. 

T= 257°F ~v~p ~50 psig • 911.7 BTU/lb s.gr.• 0.965 

[ 
lft' 

(Q.985•62.4! 16 J 
5.16• to" BTUlhr 

·Calor que entra al regenerador con la solución rica: 

QA•C36.766 lb/hrlCCp>C170-To> 

.Ja Ta puede escogerse igual a la de la entrega del gas ácido 

en limites da baterla: 

Cp= 0,,93 BTUfl bºF 
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-Calor que sale del regenerador con la solución pobre: 

QF= (38,562 J<0.93t0.92/2JC257-1CO>= 5.56 • 10~ BTU!hr 

El calor necesario oara desorber el gas acido de la solución 

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

amina: 

AH.= 36, 858 BTU/hr 

-Carga teroica del condensador. 

• Se obtiene haciendo un baiance 1Jlobal en el regenerador de 

t 
¡---"(~ Qdes=óll, 
1 1 

!r'\ Qc 

1 
1 
!<1-- Qreh 

T QF 

Q4 + Qr•h = QF + ~. + Qc des pe ~ando Qc: 

Qc= QA • Creh - OF - .:.H. sus ti tuvendo: 

Cc=::!.ti • 1Jº • =.2 · Lo" :.:o • t(/' - 36.es.s 

~e= ~.2 • 10d ETU hr 
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6lCOMPOSICIONES EN: DOHO REGENERADOR, SALlOA DE CONDENSADOR Y ·'·. 

REFLUJO. 

-Temperatura en el domo del regenerador: 

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

.. l ~ .... 

E1 cAlcuto de ésta temper3tu~a invclucra la suposición de una 

temperatura en eJ -:::irnc. :,¡,ra encontrar la ·:c.moosiclOn de ést~ 

.!orris~te y asl e;. t.:-~o.2t ia ca.rf.a ~ermica del condensador 
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para ·compararla con Qc <carga del condensador>, ya calculado 

a nter 1 arconte: s 1 estos va 1 ores son i gua 1 es 1 a tempera tura 

supuesta os la correcta. 

si T= 249°F P0 H20= 29. 30 psi a PT= 29.7 psia. 

Xu20= 29.35129.7 = 0.9865 

lbmol HzO 

1bmo1 HzO + l bmo 1 HzS .- l boa i C02 

lbmol HzS + lbmol C02 • 1.0422 + 0.537 

lbmol HzO= 115.66 

--Da·-aqú1· obtenemos la siguiente tabla: 

0.9865 

1.579 

Composición en el domo del rcgencrador:<10> 

lbmol/hr lb/hr f. peso Cp 

HzS l. 0422 35.430 0.017 0.250 

coz 0.5370 ~3.620 0.011 0.222 

HzO . 115.66 :061. 9 o. 9723 0.450 

Total 117.Z• 2141 

Cp mezcla 

0.0043 

0.0024 

0.4375 

0.4442 

-CAlculo de la composición a la salida del condensador: 

a t= 100°F <Temperatura de entrega del gas ácido>: 

PºHzO= O. 95 XH20= 0.95/29.7= 0.032 

lbmol/hr HzO= 0.032t1.579l/l!-0.032>= 0.052 

de lo cual obtena~os la siiuiente tatla: 
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Composicion a la salida del condensador:<l3> 

lbmol/hr 1 b/hr f. peso Cp Cp mezcla 

HzS l. 0422 35.430 o.5900 o.:44 0.1400 

coz 0.5370 23.620 o.3900 0.:1: º·ºª'º 
HzO 0.0520 .936 0.0150 0.440 0.00666 

Total 1.6312 60.000 0.2330 

h cond ~OOºF= 1037 BTU/lb 

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

recirculación: 

Qc1=2141.0•<0.444+0.2330>1: • <249-100>+ 1037 <2061> 

Qca= 2.26 • lOd ~ Qc<calculado>= 2.2 • 10d 

Por lo que la temperatura en el domo de el re~anerador es 249. 

Con las composiciones obtenidas podemos encontrar la relación 

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

Hzo/lbmol gas acido para una buena operacion del regenerador. 

lbmol HzO/lbmol gas acido= lllS.66 >ICl.57921= 73.2 

1 R=73.21 

Debido a que es inoperable trabajar con este reflujo se 

disminulra la relaclon de lb vaporn;al sol. tanto como sea 

posible: de manera aue no disminuva la temperatura en el domo 

del reienerador ... nJ :><? pudiesen desorber los ¡;ases: esta 

... 
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·.d~sp~es de realizar los calcules iterativos se obtuvo Jo 

siguiente: 

con 0.52 lb vaptgal sol.: 

Qrah=2.236 e 6 BTU/hr 

Qc=l.4 e 5 BTUlhr 

t= 239 F Fresion de vapor: 24.5 psia 

Composicicn en el domo del regenerador: ClOl: 

lbmolthr lb/hr f ~peso 

HzS 

coz 

HzO 

total 

1.0422 

o.537 

7.2 

8. 7792 

por 1 o que: 

35.430 0.185 

23, 620 o. 125 

129.00 0.685 

188. 00 1. 00 

cp 

0.250 

0.220 

0.45 

cp mezcla 

0.0460 

0.0215 

o. 3080 

0.3815 

Qo1•(188>C0.3815•0.2312lC239-lOO> • 11037)(129) 

llC1.= J4l, 762 = Q.c: 

Y el valor de reflujo es de 7.2-0.052/1.579= 4.5 

El agua total de reposicion al regenerador es de: 

0.925 • 0.052 = 0.977 lbmollhr 

Ahora se procederá a real izar Jos balances de materia y 

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

esto servir~ m~s adelante para comparar 1as ventajas y 

desventajas que se tendrían al conservar el mismo flujo. 
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4' >COHPOSIC!ON DE : DEA POBRE, DEA RICA V GAS DULCE. 

-Composlclon de la solución pobre de DEA: 

Para 166 gpm tenemos: 

166 gal • 8.5 lb sol • 60 mln = 65,660 lb sol/hr ñiiñ ¡ar- lir 

lb mol PEA/hr= BS,660 lbsol/hr • 0,2/105.14 = 163 

lb mol a~ua/hr•BS,660 • O.B/16= 3.808 

Para obtener las lb mol/hr de gases ácldosi con las 

concentraciones residuales obtenidas con antet'ioridad 

tenemos: 

lbmolCO•lhr= 0.13•163= 21.19 

Agregando el agua de saturación de hidrocarburos obtenida: 

lbmol H•O./hr= 0.925 lbmol HzO/hr 

lbmol HzOlhr en la sol.pobre= 3.606•0.925• 3.609 
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(9) 

Composlclon de la solución de DEA pobre: 

lbmol/hr % mol 

HaS 3.260 0.0815 

coa 21.19 0.53 

DEA 153 4.078 

H•O 3.809 95.3 

total 3.996.45 100.00 

Peso molecular promedio: 21.7 

Flujo total: 21.7 •3,996.45= 86,733.12 lb/hr 

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

balance. por lo que se obtiene: 

-corriente de Salida del absorbedor t2J.<gas dulce) 

Componente p. molecular 1. en mol lbmol/hr 

Agua 18 o.1sao 1. 734 

Co2 44 0.011 o. 121 

HzS 34 o.oos 0.0548 

He ta no 16 98.666 1084.BS 

Etano 30 o. 779 8.558 

Propano 44 O. l 1.097 

!-Butano 58 0.03 0.329 

n-Butano 56 0.03 0.329 

n-Hexano 72 0.02 0.219 

tota! 1.097.23 
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Comc•:isici·::n d~ la solución r-i-:a de (•E.:..: 

Por 6alances de Materia en el aosorbeoor se tiene: 

lbmol HzS/hr 1.097 + ~.26 - 0.0548 = •.3 

lbmol C02/hr O.SSB ~ 21.2 - 0.121 = 21.727 

COHPOSICION DE LA SOL. RICA OE DEA l3l 

lb mol/hr " mol 

H25 4.3 0.107 

C02 21. 727 0.5435 

HzO 3,808 95.27 

DEA 163 4.078 

Total 3.997 !OOlló 

Peso mol Promedio·: 21. 71 Flujo total: 86,781.78 lb/hr 

-Temperatura de la solución de DEA rica: 

.....!...+ 
17,147 lblhr 

r1:a2°r 

t 3 n,1114 111111r 1,:92·r 
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Con el Balance de Ener~ia: 

M2Cpz(T2-T:1.> + OR = MaCpaCTa-T:1.> + M .. c~aCTo&-Tt>. 

obteniendo los Cf corres~andientes y sust!tuvendo valores se 

obtiene: 

CPZ=O. 93;ll;P< N2= SS. 733.12 I b/hr T:1.= 82°F 

Cn=O. 53 Ms= 17. 804 1 b/hr Tz= 92 ªF 

M•=86,781.78 lb/hr 

806.618 + 36.460 = 94.361 + 80.707tT•-82> 

T 4=:í 92°F 

5'>CARGAS TERNICAS DE: INTERCANBIADOR AMINA-AMINA.ENFRIADOR DE 

AMINA. REHERVIDOR Y CONDENSADOR. 

-Temperatura de la solución pobre a la salida del 

lntercambiador DEA rica- OEA pobre: 
+ T4:? 

! SOLUCIOff 
RRl111 RICA 

86. m.1 1blhr /°"\ AJJllDllRC!Olt 
~ )M- J![GOOJ!ADOR 

\J t,= m•r 
+ 

SOWCIOH 
1"1111 POBRI 

86.7!3.I lb/hr 

r,= 2s1• r 

Por un balance de ener~1a en la solución rica se tiene: 

si: Cp© 92°F= 0.9 BTU/lb°F 

Co ~170°F=0.94 BTU/lb°F 

Q= 66.781.78 lb/nr • (<:J.9•0.94J~.2 BTLI lb°F • t170-9:)°F 

03-~= e.2 . :ed s~~-~~-



Balance de Energ1a en la solución pob!e: 

s 1 Cp S!257• O. 95 

6.2 • 10d/86,733.1•Cp<257-T•> por lo que: 

Cp & lSOºF= 0.93 

-Carga del entrlador de DEA pobre: 

1 
!AGUR DE OOlllAnJOOO 

A~flil!CJ811RI 1 
8G.m lb/llr 

r,= n•r 

Q."r= 86,733 • <0.93+0.9/2)(180-92> Q.~. e.e • 10º BTU/hr 

-Carga termica dsl Rehervidor del Regenerador. 

T• 257°F ~vop ~50 pslg • 911.7 BTUtlb s. ". = o. 965 

1.0 lb vap les.1e1.eJ..t>]h1br 
ga 1. so 1. L hrJ [ 

lf t. 
<0.9é5•62.4l lb J 

[-48 gal J [911.7 BTUJ 
f t. 1 b 

9.62 * lOd BTU/hr 
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~calor que entra al regenerador con la solución rica: 

QA.=C86, 761. 76><0.93)(170-100!> 5.65 • 10
6 BTU/hr 

-Calor que sale del regenerador con la solución pobre: 

Qr= <86,733.12l<0.93•0.92/2ll2S7-100l= 12.59 • 10
6 

BTU/hr 

El calor necesario para desorber el gas ~cldo de la solución 

rica es igual al calor de reacc16n de los gases ~cidoe con la 

amina: 

l>Ho• 36, 460 BTU!hr 

-Carga termica del condensador. 

Se obtiene haciendo un balance global en eJ regenerador de 

DEA: 

QA + Qreh = QF + &ia + Qc despejando Qc: 

Qc= QA + Qroh - QF - tiH. sust 1 tuyenda: 

Qc•S.65 • 10º t 9.62 • 10
6 

- 12.59 • 10
6

- 36,460 

Qc• 2.6 • 106 BTU!hr 

!00 



6' >COMPOSICIONES EN: DOMO REGENERADOR. SALIDA DE CONDENSADOR Y 

REFLUJO. 

-Temperatura en el domo del regenerador: 

De un balance da materia se obtiene el gas acido absorbido: 

-lti-olr.ir 
K,1 4,3 
co, ¡¡, ¡¡7 

DEA 163 

"·º~ 
3197 

l:r10L r.: 
H,! J,66 

co, U.!! 

DEA !63 

El cAlculo de ésta temperatura involucra la suposición de una 

temoeratura en el d~mc oara encontrar la :omposici6n de ésta 

corriente .,. 3.SJ. calcular 13 carc3 terr.'lica del :.:m,1ensa.:.:r 

!•JI 

~---·---



para compararla con O.e tcaq~a del condensador>, ya calculado 

anteriormentez si esteis valores son 1qu.ales la temperatura 

~upuesta es la correcta. 

si T• 249°F P0 Hz0= 29.26 psia PT• 29. 7 ps la. 

Xuzo= 29 26129. 7 = 0.98 

lbmol HzO 

l bmo l HzO + l bmo l HzS + 1bmo1 COz 

lbmol HzS + lbmol COz 

\bmol HzO• 106. 72 

!. 0422 + o. 537 

De aqui obtenemos la siguiente tabla: 

0.99 

l. 579 . 

Composición en el domo del regenerador1<10l 

11>1101/11• lb/hl' fo pi!GO Cp 

HzS 1.0A22 35.430 0.017 0.260 

coz 0.5370 23.620 0.011 Q.23 

HzO 106. 72 1920. 96 Q.970 0.470 

Total 106,3 1979.94 

Cp mezcla 

0.004 

o.oo:: 

0.455 

0.4624 

-Calculo de la composicion a la salida del co~densador: 

a t= lOOºF <Temperatura de entre~a del gas AcldoJ: 

P
0
Hz0• ó. 95 XH20: 0.95 1 29,7= 0.032 

lbmol/hr HzO• 0.032(1.S791/(l-O.Q.32.I• 0.052 
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de lo cual obtenemos Ja siguiente tabla: 

Composición a la salida del condensador:< 13> 

lbmolthr lb/hr f. peso Cp Cp mezcla 

H..S. 1.0422 35.430 0.5900 0.244 0.1400 

coa 0.5370 23.620 0.3900 0.212 0.0620 

HzO 0.0520 .936 0.0150 0.440 0.00666 

Total l. 6312 60.000 0.2330 

~ cond © !OOºF= 1037 BTU/lb 

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

recirculacJ6n: 

Qc1=1.979.94•C0.4?:'.!+0.2J30J.'~ • t:!37-100>+ 1037 (1920) 

Qc1= 2.4 • 10° ~ Qc(calculadol 

Por lo que la temperatura en el domo de el re~enerador es 249. 

Con las composiciones obtenidas podemos encontrar la relación 

de reflujo: 

lbmol HzO/lbmol gas acido= <!06.66)/Cl.5792l= 67.6 

El agua total de reposición al regenerador es: 

0.925 • 0.052 = 0.977 :~~cl!hr. 
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CAPITULO V. REACONCJONAMIENTO DE EQUIPO PARA LAS NUEVAS 

CONDICIONES DE OPERACION. 

De los balances tanto de caterla coraa de energ1a obtenidos en 

los capltulo3 anteriores, se proceder! a dimensionar el 

equipo ccn avuda de las siguientes ecuaciones slr.ipl iticadas 

presentadas por Janes para plantas de endulzar.dento de gas 

por medio de aminas: 

INTERCAMBiADORES DE CALOR: 

BTU/HR AREA DE TRANSFERENCIA FT2. 

REHERVIDOR 72.000•GPM 11. 3•GPM 

1NTERCAMB1 ADOR 

AMINA-AMINA 45.000•GPM 11. 25•GPM 

ENFRIADOR AMINA 15.000•GPH 10, 2•GPH 

CONDENSADOR 30.000•GPM 5.:•GPM 

BOMBAS: 

BOMBA DE RECIRCULACION HP• GPH • PS!G • 0.00065 

BOMBA DE REFLUJO HP = GPM • O. 36 

BOMBA DE BALANCE HP• GPH • 0.06 

TAMAFIO DE TANQUES: < Etl PULGADAS l 

TCl-BALANCE ACUH-REFLUJO TCl-EVAPORACION FILTRO-CARBON 

GPH DIAH-LONG 

100 

:!00 

DI AH-LONG 

96 

105 

DI AH-LONG 

60 192 

DI AH-LONG 

48 96 

60 96 



MATERIALES DE CONSTRUCCION: 

Al seleccionar los materiales de con3truccion para u~a planta 

endulzadora, se deberá.n tomar en cuenta dog factores que 

podrán.causar problemas, estos dos factores son: la corrosión 

y la espur.iacl6n de los que se hablará antes de entrar en 

concreto can los materiales de construcclón. 

Corrosión: Este es et. problema de operacl6n mA.s grave que se 

encuentra en las plantas endulza.doras. El grade y el tipo de 

corrosi6n depende de los siguiente& factores: 

1. del tipo de amina usada. 

2. De la prescencla de contaminantes en la solucl6n de amina. 

3. De la temperatura y de la presión. 

4. De la velocidad de f lu~o. 

S. De la cancentracl6n del gas Acldo, 

Este último as el principal problema corrosivo, ya que un 

incremento en su concentraciOn ocaciona un incremento en la 

corrosión. 

En la absorción de gases A.cides. la corrosión es imposible de 

eliminar. aún cuando puede ser reducida o controlada por 

condiciones adecuadas de dise~o v operacton. 

La corrosi6n es m~s severa en equipos donde hay temperaturas 

elevadas y alta concentraci6n de gas acido como en el 

intercambiador amina-amina. la torre regeneradora v ·el 

rehervidor. 
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El coz causa sev~.:~- corrosión a elevadas temperaturas y en 

presenc1aa·~ agua, el HzS ataca al acero como un Acido. con 

la consiguiente formación de sulfuro ferroso insoluble, este 

compuegto forma un revestloiento en la superficie del metal. 

el cual no se adhiere estrechamente con lo que se produce una 

peque~a protección a una corrosión posterior. 

Los productos de degradación de \os solventes, resultado de 

la reacción irreversible entre el solvente y los 

constituyentes del gas de alimentación, son también causantes 

de corros l6n. 

La solución de amina se oxida lentamonte cuando se expone al 

aire o al oxigeno, los productos de estas reacciones de 

oxldac16n, se consideran como causantes de problemas da 

corrosión. La oxidación se puedG reducir con el uso de un 

colchen de gas inerte, en los tanques de almacenamiento de 

aminas, y en los tanques de balance. 

A contlnuaclon se enl is tan una serie de medidas que pueden 

ayudar a reducir la corrosión: 

L La temperatura de la solución en el rehervidor y la 

temperatura del vapor se deben de mantvner tan bajo como sea 

poslble. 

2. Mantener la presión lo mas baja posible en la torre 

regeneradora. 

3. Se debe de ·ex.=:uir el Oz del sistema, manteniendo un 

.::.:dchon de r¡:as in~t te en todos los puntos en que la salucl~n 

pueda exp~nerse a la 3~~6sf~ra. 
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4. La rer:ioción continua de los s61 idos suspendidos <por 

filtraciOnJ y los productos de degradación de la amina Cpor 

filtraci6n con carbón activado). 

s. En algunos casos la adición de cáusticos a la solución de 

amina. 

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

mayor a 3 ft/seg. 

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

8. Hacer circular al agua por los tubos del enfriador de 

amina y condensador del regenerador. 

9. Pueden usarse inhlbldores de corrosi6n. incluyendo aminas 

con alto peso molecular. 

Espumaclón: 

La espumaci6n es causada por la contaminación de la solución, 

por condensación de 

suspend 1 ~os finamente 

hidrocarburos ligaros, 

d!v!dldos <sulfuro de 

so 1 idos 

f !erro>. 

productos de de~radaci6n de la amina o a~entes surfactantes 

acarreados por la corriente de gas alimentado. 

Se puede evitar la condensación de hidrocarburos 1 igercD, 

constituidos en la alimentación del ga9 amargo, manteniendo 

ia temperatura de la solución de amina pobre 10 a 15°F arriba 

de la temperatura del gas alimentado. as1 se asegura que los 

hidrocarburos no cambien de tase. 
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Los s6lidos suspendidos se pueden remover de la solución 

filtrando continuamente una porción de la corriente. 

En muchos casos la espumación se puede cüntrolar con ayuda de 

inhibidores de espuma. 

MATERIALES DE CONSTRUCCION: 

Los recipientes y corazas de c~mbiadores se pceden construir 

do. qcero al carbón. aunque es recomendable usar acero 

inoxidable para los tubos del lntercambiador amina-amina, el 

rehervidor, el enfriador de amina, ciertas secciones de la 

tuberia y las unidades de contacto. 

A continuaclon se presenta una tabla comparativa de ventajas 

y desventajas que se tendr~n al manejar las dos alternativas 

de proceso, la primera usando el flujo obtenido por los 

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

el flujo de 168 GPH para lo cual fueron dise~ados los equipos 

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

de resumen el dimensionamiento de tos equipás. en donde se 

compara con la capacidad de los equipos existentes . 

... .--
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TC/IW: E:/IOO~Z,Jl'i!RA 
OIMCTRC/ 6 FT 
f'JCK/JP 6-< LBHúLIHR 

TORRE REliE/1€11/1/)()RA 
1.B11N'IGAL SOL 1.0 

Il<TEROl181A!XJR 
1111HA-/!111HA 
<PJ.4é6 RTUIHR 
1890 aJFT 

EHFRill/XJR DE DEA 
G=8.4é6 11TUIHR 
1713 CIJFT 

REllDl'llOOR 
fF l1E6 RTUIHR 
1900 CIJFT 

ClJHDE!ISliXIR 
J.3€6 RTUIHR 
87S aJFT 

BOfflJAS DE 
RECJ RC/JLJICIIJH 
80 HP. 

BO/fllA DE REFLUJO 
(.1) HP 

80ffl1A DE BALJWcr 
1C/ llP 

7!5 GPH DEA 
D!AH S FT 
"l.IN1JlfD1Cza11 s;· 
PICKUP 1.55 

2.79E6 RTUIHR 
llRO CUFT 
7S GPH 

J.0Sf6 BTUIHR 
76S CUFT 
7S GPH VEA 

2.2E6 11111/HR 
800 CUFT 

1.3E6 EITUIHR 
561) CUFT 

40 HP 

Z7 HP 

4.S llP 

.Jhorrv en aateria ·1 cneruia 
oor el fluJt"'I aa.ne 1a-.;,J, ya -
aue se absc>rbera la ·:antidaa 
de o;ues ner.esar.ia oal"a cumollr 
•:on las esoecJfic.a-:iimes .. 
txistf! un ~avor arrastre ..Je 
Svl .. de t>EA Qor el aas aur1oue 
insi.a:1.rfs.ca11te .. H~rá Q.a.Yor 
caJdil •1e orenón d~l gas-.. 

Nv ~e traüaJa con la relac1.oo 
de lb vao/ 1Ml .51Jl .. recorttenda
das v esto Se ~~ a Ja baja 
cvncéntración de 9ases á.cul1J,; 
en el gas .uarqc> .. El ahorro 
de eneraia calori'fica es no
table ai tener que elevar· la 
te•P· de la. sol .. al1.1:1entcida 
a J.a torre cuBJlda se co»oara 
con los 'f lu1os 11ane Jad•)S el'l 
ubas alternativas. 

Se obtendra t.m bwm servlczo 
del znterca;,biador ya ü"ue Jas 
diaensjones aue se tJenen en 
el equipo orü¡inal sat.1sfacen 
las necesidades di! flujo. 

Sera necesario caabiar el 
equlpo ya que se encuentra 
de11as1ado sobrado, es pos1bJe 
dininuir area de transferen<:ia 
con tapon.uzento de tubos .. 

Se del>e cabiar el equipo. se 
necesita un rehervidar de 
menos capacidad. 

La cantidad de aaua aue se 
nei::.esita condensar es apre
ciableaente aenor por lo que 
será necesario canbiar equJpo,, 

Al trabajarse con un 7' luio 
•enor de sol .. de DEA :rera 
necesar¡o C:aRbiar todas las 
boabas utillzadas en el PN>
ceso. Se nota clara»ente el 
ahorro de eneniia electrica 
en esta parte del proc.e:i>J 
respecto a la otra aJternat.1va 

THIOOES llTILIZIVJ{)S: TQ. DE BAJ..IWCE. ICUHUUlJOR DE REFLUJO 
TQ. DE E:V/IPOR/JCIOll Y FILTRO DE CA/lJJOll. 
Para cualquzera de los ·dos casl)s son ut11Jzables ya aue r10 se •anejaré 
im •ayor 'flujo de 168 GPH para el cual fueron di.se'ftados. 



E•;UJ.'o 

TORRE. E/llJULZAWP~ 
01R1F.TRD O t. 
PIO.UP -:--1 i..8rIOL1H11 

TORllE REGfHEfW)()RA 
LBVl\DIGAL SOL l.(I 

llfT,"é41B1AOOR 
,.\,1¿1/ff-ltllHA 
Q=J,4f6 /JTUIHR 
lStO CUFT 

ENFRIADOR DE DEA 
G=8.4E6 BTUIHR 
1713 CIJFT 

REHER\/IDOR 
G= 11E6 BTUIHR 
1900 CUFT 

COllDE/1$ADOR 
J.JE6 /JTUIHR 
875 CIJFT 

801113/!S DE 
-:: ~ ; 1iCU LICI ON 

bU HP. 

Bl111BA DE REFLUJO 
6') HP 

llOHBA DE BALANCE 
10 HP 

A:...Ti.RN,¡V!V.4 E 

lt.8 GPll DEA 
V.lAfl 5 FT 
,.lUUHDA:JDU 7'2 

LBl'APIGALSOL=l.O 
T FONDO~ F 
T 00110 249 F 

ó.?2Eó /JTUIHR 
3400 CIJFT 
168 Gi'/1 

6.9Be6 /JTU!HR 
1700 CIJFT 
168 GPH DEA 

9 .6f6 /JTUIHR 
1900 CIJFT 

2.6Eó /JTUIHR 
8'IJ CIJFT 

80 HP 

60 HP 

10 HP 

Vff;¡ A.i....t5: ¡· DESVEtrr .4.Jri.:: 

al ~ane.rarse el n1s;r.o r"lu10 
con El aue se ooeraoa or1-
ainala-ente. no áabra. 1:a.'Jb1os 
en el equzov,.. nn e::ibarac el 
desoerdic:UJ de t?T1erala fls 
excesn•t.• va aue la cantzda•:i 
de aase~ A:idos a desorber 
es Denür coaoarandola con la 
cantidad aue _<::e absorti1a 
oriamalaente. 

Se tiene un oran de,;perd1c1¡; 
de enerqJa ·1a aue la ceir•o. 
aue se t1e11e que alcanzar en 
el domo es ~ayor,.. y :manejando 
Dayor Tlu.ro da Ct.H10 resultado 
equipos ~ transferencia de 
calor de gavores diaensiones 
que los obténidos en la al
ternativa A. 3in embarao con 
esta temp. asegurao5' Una 
buena desorcibn de los gases 
ácidos. 

Definitivilll€nte se tendrá oue 
ree•alazar el equipo que 
cuaola con el area de tran:..::
ferencia de'Rlandada. 

El eauipo satisface estas 
condiciones de oroceso por 
Jo aue es factible su uso. 

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

~l eauipo satisfa-:e las 
condiciones de proceso por 
lo que es 'factible su uso. 

Ya aue se uaneja el flujo 
para el cual fueron dise
rtadas las boiRbas. no se 
tendra que caabiar ninqlD'la 
de las utilizadas en el 
proceso. 

T"11GUES llTlLIZAIXJS: TQ. OC BAUWCE. ICIJHUUlXJR OC RE.FLUJO 
TQ. DE EVl'J'ORJICIOH Y FILTRO DE CAROOH. 
Para cualauzera de los dos casos :son utilizables ya que rnJ se aanejar.!l 
un aayor i lujo de 168 GPH oara el cual fueron diseftados. 



De lo anterior podemos concluir lo siguiente: 

Tecnicamente es factible utilizar cualquiera do las dos 

alternatlvas propuestas, con los siguientes cambios de 

equipos que acontinuac1on se ennumeran: 

Para 75 GPM de sol. DEA <alternativa A> 

Ser~ necesario reemplazar: 

1. Enfriador de DEA 

2.. Reherv!dor 

3. Condensador de Reflujo 

4~ Bombas <Reciculac1on. Balance y reflujo> 

S. Boquillas de Entrada a torres Absorbedora y Rogeneradora. 

Para 166 GPM lalternat!va Bl: 

solo se cambiar!: 

tntercambiador Amina-Amina de mayor capacidad. 

En al siguiente capitulo se presentará un breve anAlisls 

econ6mica en dende se compararA el ahorro de energla contra 

la inversión en equipo de proceso. el cual nos dfrá que 

alternativa de proceso es la 6ptiina., es decir que flujo de 

OEA es el ideal para endulzar la nueva corriente de gas 

amargo. 
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CAPITULO VI. ANALISIS ECONOMICO DE LAS ALTERNATIVAS DE 

PROCESO. 

Se evaluar~ a un periodo de 10 afias a nuevos pesas constantes 

de 1993. 

1NVERS1 ON EN EQIJ 1 PO DE PROCESO. 

Es el costo total de material utilizado para la construcción 

de equipos (en el caso de intercambladores de calorJ 1 el 

costo de bombas incluye el motor accionador. 

ALTERNATIVA A <75 GPHl: 

EQUIPO 

ENFRIADOR DE DEA. 

REHERVIDOR 

CONDENSADOR 

BONBA RECIRCULACION 

BONBA DE BALANCE 

BONBA DE REFLUJO 

COSTO TOTAL 

ALTERNATIVA B <168 GPNl: 

EQUIPO 

INTERCANBIADOR AMINA-ANINA 

COSTO <Ntl 

180,000 

200,000 

1so.ooo 

23.000 

9,000 

9,000 

571,000 

COSTO <N•l 

350.000 



CALCULO DE LA INVERSION FIJA, 

Se hará. medfanto el uso de factores. En este método se usa 

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

multiplica por una serie de factores para estimar cada uno de 

los principales rublos de la inversion tija. 

El valor do estos factores depende del estado flsico de tas 

materias primas y productos. 

los siguientes factores pueden usarse como una guia para este 

propósito en el caso de liquides y gases. 

CONCEPTO 

l. Caata tatal d~ ~quipo 

2. Transport&s, seguros, impuestos 

y derechos nduanales: 

al Equipa laca! 

3. Gastos de instalación 

4. Tuberías 

S. Ais lamJentos 

6. Instalaciones eléctricas 

7. Ingeniarla y Supervisión 

8. Obra Civl 1 

lnprevistos 

IllVERSIOH FIJA 
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FACTOR 

o.os 

o.as 

0.6 

o. 1 

O. IS 

0.7S 

0.35 

0.30 

3.65 



CAPITAL DE TRABAJO. 

Para objeto da este estudio tomaremos el 10" de la ir.version 

f 1 Ja. 

PRESUPUESTO DE INGRESOS: 

la-planta fue disef'Sada con objeta de endul:::ar gas que será 

empleado en las plataformas. 

Debido a esto no se puede hablar de un inl!reso por la venta 

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

corriente gaseosa que abandona las plataformas, para ser 

enviada a tierra el cual se fracciona y se vende como 

reactivo petroquimico, 

Si el gas combustible endulzado no estuviese presente en las 

plataformas de compreslOn no podría ser enviado el gas crudo 

a fraccionamiento y podria ser sustituido por gas combustible 

o diese(, cuyo costo seria de: 2.06 dlls por HPC: 

10 NNPCS • 2.06 • 365 • 3.25 • 1000 = 24.436.000. 

PRESUPUESTO DE EGRESOS: 

Los diversos elementos de costo que integran los ei:resos 

totales de la planta pueden agruparse en los siguientes 

rubros:' 

l. Costos variables de operacio'n. 

2. Costos f 1 jos de inversidn. 

3. Carg"os fijos oe ccera::!:in. .. S:lstos ~enera!o?Z . 
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!.COSTOS VARIABLES DE DPERACION. 

Son aquel los directamente involucrados en Ja elaborac16n y 

venta del producto. Se derivan del pago de los siguientes 

rubros.: 

a} materias primas y reactivos de proceso. 

b) Mano de obra de operaclon 

e> Personal de supervisión. 

d> Servicios auxiliares. 

e) Hantanimiento y reparación 

f> Suministros de operación. 

A. MATERIAS PRIMAS. 

Se determina tam&nda an auant.A ~u preail1 lle ~ll1\l!i!':il;i~1h !':\! 

consumo por unidad de producto y el volumen total de 

producción previsto. 

Costo de gas amargo: !.B dll I MPC • 21,352,500 

DEA: Perdidas a~uales • costo 

Anticorrosivo costo 0.5 dls./k~ 

Antiespumante costo 0.7 dls,/lt. 

para·75 GPM de Sol. DEA se necesita: 

109.5 Gal/ai'lo de anticorrosivo 

45.62 Gal/a~o da antlespumante 

para 166 GPH: 

182.5 goaL/ai'lo de anHcorros.Lvo 

:7.35 gal/arto de antie.s:um.ant.e 
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B. MANO OE OBRA DE OPERACION, 

Los costos previsibles de mano de obra se obtienen 

1
multiplicando los sueldos y salarios de cada uno de los 

niveles de personal de operación por el número de elementos 

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

arfo.Ad.emas se tomará el factor de 1.718 que es la cantidad 

que realmente le cuesta a la empresa tomando en consideracion 

la suma pagada anual entre los dias laboradog. 

C. PERSONAL DE SUPERVISION. 

En adición a los técnicas en operación se requiere personal 

para la supervi&i6n de la producci6n, para el objeto de este 

estudio se considera que el costo de personal de supervisión 

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

D. SERVICIOS AUXILIARES. 

Debido a la funcion de la planta se considera: consumo de 

ener~ia ~léctrlca. de agua de enfriamiento y de vapor. 

Consumo de Energia Eléctrica: 

Solo se considerará. el consumo de bombas utilizadas en la 

planta. Base de c~lculo1 NS 0.1121 /Kwhr 

Agua de enfriamiento• 0.65 Dlls/1000 lb 

Vapori !.O Dlls/1000 lb 

Alternativa A1 

E. Elec. 72.33 Kwatts • O.il21= NSB.i/hr =NS 71.035/al'lo 

Agua Enf. 345.621.253 lb/al'lo •O.SS • 3.~5= NS 950.000/al'lo 

Vapor. ~0.000,)00 Jb:al'lo • 1 • 3.25 NS 65, 0001 al'lo 
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Alternativa B: 

E. E lec. 149.15 Kwatts • 0.112l=NS16. 72/hr 

Agua Enf.636,670,800 lb/afio 

Vapor. 88,300,000 lb/afio 

E. MANTENIMIENTO Y REPARACION. 

NS 146,467/afio 

NS 1,750,000/afio 

Ns 286.975/aHo 

Para que una planta industrial opere ef icientamente es 

necesario efectuar gastos de mto. y reparación, cuyo monto 

depende de las condiciones de operac ion. Como la planta 

trabaja con algunos materiales corrosivos e incrustantes se 

tomará como porcentaje 5% de la inversión fija. 

F. SUMINISTROS DE OPERACION. 

Son aquel los productos mi&celaneacs que se requiere para 

operar eficientemente la planta y que no forman parte de las 

materias primas ni de los materiales de mto. Pueden estimarse 

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

2.CARGDS FIJOS DE INVERSION 

Son una consecuencia de la inversión fi.1a y por lo tanto 

tienden permanecer constantes independientemente del 

volumen de prüducclón, 

siguientes: 

Los más importan tes son 1 os 

AJ Depreciaciones y 3morti~aciones. 

Bl Seguros sobre tg planta. 
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Depreciaciones y amortlzactones: 

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

util se denomina depreciacion y junto con las amortizaciones 

de los activos intangibles representa un costo que debe ser 

incluido en ta estiffiacion de egresos. 

la tasa de depreciación lineal anual para ~aquinaria y equipo 

de proceso se considera 10% de la inversion fija. 

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

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

nivel de r i es ca que representa su operac Ión. Sue 1 e 

representar un egreso anual del orden del 1" de la lnversion 

f 1 ja. 

3. CARGOS FIJOS DE OPERACION. 

Son aquel tos car~os necesarios para coordinar lo& servicios 

de la planta, impartir seguridad Industrial y proporcionar 

servicios a los =mpleados de la planta. 

Estos cargos son alrededor de 3ú% del costo anual de mano de 

obra. su¡::ervision y mto. 

Se incluye en este rubro los gastos por concepto de 

superintandencia de la planta. laboratorios de control de 

calidad, cuadrillas de salvamento, seervicio médicos, 

servicies de ce~~~::, recreacionales v de vigilancia. 



q.GASTOS GENERALES. 

Son aquel tos gastos necesarios para mantener la empresa en 

buena posición y lograr una operacion rentable, se incluye en 

este rubro; 

a> Ga~tos administrativos 

b> Gastos·de distribución y venta 

e) Gastos de invest.igación y desarrollo 

d> Gastos financieros 

debido a que todos estos sastos estan referidos al volumen de 

ventas que en este caso no se tienen, no se consideraran en 

este estudio. 

INTERESES DE LA DEUDA: 

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

deuda, para el ano cero será la inversion. 

Del Análisis de información económica para plataformas de gas 

en operación, p~oporcionado por ?EHEX se observó que habla un 

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

y reparación. Por otra parte la literatura consultada. 

recomiendan un incremento del ~ al 10" anual para el mismo 

concepto. 

El uni·co concepto que se incrementará. anualmente dentl'o de 

los costos variables da operación sera el de mto. y 

reparación ya q~e estos ~e hacen mas frecuentes a medida que 

pasa el ~iempo. :.·..J.;5 se tr.abaJ.a .:in .~cindi.::!~nes tales, cp..:e ia 

::::o:rosiCln y el de&:gaste &e dan c.ada ve= más f:ecuent:s. $ir. 
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embaq~o los carS!OS f 1 ~os de inversión v oceraci6n se pueden 

_:-:-;·.. considerar practicamente constantes. 

·Bk·16·--estas circunstancias, se presenta a continuaclon el 

procedimiento utilizado r:ia1·a efectuar Jos calculas que dan 

como resul tndo los datos obtenidos en la hoja de calculo 

presentada posteriormente. 

AnterJormente se obtuvieron los costos cara el aNo 1993 

l. Incrementar los costos de mto. v reoaracton ª" anual. 

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

costos variables de operación. 

3. Suponer que los in~resos son constantes para este periodo. 

4. Obtener la utilidad bruta para cada aRo. 

S. Considerar los costos indirectos <cargos fijos de 

inversion. oparaclon> como constantes para todo el intervalo. 

6. Obtener la utilidad antes del impuesto para cada a~o. 

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

renta en función de Ja uti i ldad antes del impuesto. 

Reparto de utilidades: 10% de Utt lidades 3ntes impuasto 

Impuesto sobre la renta: 0.35 de Utilidades antes impuesto 

B. Obtener la utilidad neta de cada ano. 

9. Obtener la deuda para cada ano o en su caso la ganancia. 

10. Calcular para cada aKo el flujo de efectivo: 

utilidad neta t dep~eciación. 
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Para obtener los distintos criterios de evaluacion del 

proyecto se procede de ta sleulente manera: 

~alcular el valor presente neto <VPN>: 

\Ji= F 1 u io de efectivo para cada a No. 

1 = 1 nversi611. 

Cuando una ca~tidad de dinero futura es convertida a un valor 

presente equivalente. la ma~nltud de la cantidad presente es 

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

calculada. Esto se debe a que cualquier tasa de interés m~s 

(!randa que cero hace que lodos los factores P/F tengan un 

valor menor que LO. Por ésta raz6n, los cAlculos del valor 

presente a menudo se denominan como métodos de f 1 ujo de caja 

descontados. Del mismo modo, la tasa de interés utl 1 lzada 

para hacer los cálculos se denimina coma la tasa de 

descuento. En e~te estudio se tomará como tasa de descuento 

anual de 18% Esta se obtuvo del mayor rendimiento. en 

instrumentos de inversión bancaria o bien, la tasa de celes 

anua 1 + 4 puntos. 

El método del valor presente para la evaluacion de 

alternativas es muy popular porque futuros gastos o ingresos 

son transformados en ·dinero equivalente hoy. Es decir todos 

los flujos de ca.Ja futuros asociados con una alternativa son 

-~onvertidos a vale.res de dt.nero presente. 



La cornparaclon de nlternstivas que tienen v1das útiles 

l~uales por el método.del valor presente es directa. 

SI ·ambas a 1 ta rlia ti vas se u t l 11 zan en i den ti cas cond 1e1 enes 

para el mismo periodo de tiempo la a1ter~1állva seJecclonada 

ser~ la que lenta más alto valor presente.· 

2) Obtener la relac!on de Rentabilidad: 

RBIC= !:= Wt/ I 

Una relación de rentabilidad mayor o igual a 1.0 lndtca que 

el proyecto evaluado es económicamente ventajoso. 

3>Tasa de retorno: Cuando se pide prestado dinero, la t.asa 

de tntáres se aplica al saldo lnsoJuto de tal manera qua el 

monto total del crédito v los lntéreses quedan cancelados 

exactamente con el Ultimo pa~o. 51 alguien presta dinero para 

un proyecto o invierte en él, e1dsle un s~ldo no recuperado 

en cada periodo de llempa. l.a tasa de intéres es el r-etorno 

sobre este saldo no recuperado de tal manera que el cr4dita 

total y Jos intereses se recuperan exactamente con el Oltimo 

pago. La tasa de retorna define ambas situaciones. 

Podemos definir que la tasa de retorno es la tasa de intéres 

paJada sobre saldos Insolutos de dinero tomado en préstamo o 

Is t.asa de intéres ganada sobre el saldo no recuperado de lJna 
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inversión lpréstamo), de tal manera que el pago o ini;reso 

final. 1 leve el saldo a cero. considerando el intéres. 

4) Periodo de recuperación: optimisllcamente se recomienda 

sea menor al 50"- del periodo analizado. es decir me~or a 5 

aKos: sin embar~o por si solo no refleja la factibilidad 

economlca del provecto. 

El Aná.lisis de los pará.metros anteriores proporciona los 

elementos para justificar el reacondlcionamiento efectuado. 
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AtlAl.1515 ECOtlOMICO DEL REACO:lD!ClONAHIEtlTO. 

,(CIFRAS DADAS 8'! NUEVOS PESGSl 

1. ltlVERSION EN EQUIPO DE PROCESO. 

E NFR 1 ADOR DE DEA 
REHER!JIDOR 
ClJlDENSADDR 
li011BA RECIRCULAClON 
BOHBA DE BALANCE 
BOttBA liE REFLUJO 

. COSTO TOTAL DE EOUIFOS 

3. INGRESOS ir..NUAU 
~:4.43ó,1)0(J 

4.EGRESOS. 
AlttHTEF:lAS PEHIAS E INSUMOS 
.COSTO DE GAS ~HA~GO 

181).000 
200.000 
150.000 
23.000 
9.000 
9.000 

571.000 

PERü IDA üE DE~ F'OR AFIO DE GFERAC l ON 
COllSUl'\O DE AtHiE5F'IJl1AIHE ~ ANT!CORP.OSlVO 

·• íOTHL 
Bl HANQ úE OBRA DE OPEF:fiC ION 

PERSOHAL lfüMERO REDUER IDO 

OPERADOR 1 
MEC.1MICO 1 
ELECiRICO 1 
üf C:fü1üGR Oc 5GHBAS 2 
AYUDr11fü DE OP, BOMBriS l 

Ci PERSONAL DE SUPER'I ! S 101< 
!Si: COSTO TOTAL .~Atm DE OEFIA 

Ol 5ffiVIC!OS AUXJU.:iF:E3 
CON5Ui1G AllLIAL DE a!ERGIA ELECTRICA 
CONSUMO ANUAL AGUA ENfii!AHIENTO 
CGSTO DE 'IAF'Ofi 

ElHANTEtH!HEliTO Y REPARAC!DN 
s:; DE lA lllVi:RSIOll FIJA 

FlSUMlllISTF:OS DE OrERAC!uN. 
15:; ::·t: HTQ f REF.~fit1C!OM 

CAF:Gil5 FIJOS DE INVERSIDN 
Al DEPREC!ACIGNES '/ AMORTIZACIONES 
1 o:: IN",'ERS l Otl F!Jr1 Al'1.lfil 

Bl SEGUROS SOBRE Lt. PLANTA 
i'.', llNE~Sictl FlJA 

C1 ;¡nrn::s DE LA IHVERSiGN 

TOTAL 

CARE!S Flfüo :iE :F:<tAc:l:i'l 
30'.: C:JSTO ANUAL MNO DE oaRA. SIJPEF.VlSION y tt10. 

llfüL 

ALTERNATIVA A 75 GPl1. DE SOL. DE DiETANDLAl11NA 

2. CALCULO DE LA INVERS ION FIJA 
CQNCEF'10 FACTOR 
COSTO iOT AL DE EQUIPOS 1. 00 
TRANSPORTE.SEGUROS.111PUES 0.05 
GASTOS DE INSTALAC!ON 0.35 
TIJBERIAS O. 60 
AISLAMIENTOS 0.11) 
INSTALACIONES ELECTRICAS 0.15 
iNGENIERIA V SUPERVISION O. 75 
OBRA CIVIL 0.35 
Il1PRE'l l 5 TOS O. 30 

INVERSIDN FIJA 
CAPITAL DE TRABMD 
lNVERSIDU TOTAL 

21352500 
10.918.0 

912.0 
21.304.130.0 

TOTAL 
571. ººº· ºº 28.550,QO 
199.850,00 
342,'bOO.OO 
57.100.00 
85.650.~ 428. 251), o 

! 99. 050. 
171.300.00 

2.084.150.00 
~OB.jl~,00 

2,L94,.,6iJ.OO 

3UELDO 5El1AN~L 

40(¡ 
4i)0 
4(10 
350 
300 

SUELDO INTEGRADO 

667 

29.481 

71. 034. BO 
t;S0.000.00 
65.001).00 -------------

1. 086. <m. 80 

104. 208 

15. 631. ¡3 

22796223. 505 

208.415.00 

20.841.50 

77. q47. 21 

40. 106. 51 

34}¡310.22 

687 
687 
601 
515 

TOTAL 

ANUAL 

35734.4 
35734.~ 
35734. 4 
62535.2 
26800. B 

196539.2 



AflAUSIS ECO"ICM!::O Ctl ¡,¡ ACCNOIOOtW.lflffO 

FfiüYECOCNA lOAÑOS 

MTO YPEPARACK.""I 
COSTOSVAAIABLES DE OP 
lJ1JUDAD BRUTA 
COSTOS INDIRECTt1S 
UTllJDAD ANITS IM/'\..!EST O 

RH'AATO UTll.IDAOf!> 
11.IPl.iESTO &.:t>RE LA~NíA 

VTllüAD!>l:fA 
[(í.flf:(ll\(¡(;t.l 

FLUJO DE EFECIND 
FLUJO DE El'EC. Di SC 
VALOR DE RESCATE w·~ 

PEOJP DE CAP!T />L 
ACWU~DO 

VALOR PRtSEtITE N:TO 
TP. 
PERIODO [( RW.J' 
T..W. Ca-lSIOEP.ADA 
PEl.AC10N BENEF!CICVCOSTli 

N~O 

:1H <:0150 
n7$W51 
1.6'.!l.776 SQ 

341.010 21 
1.2~ ~&627 

J?j 2.\5GJ 

45.? !JLll 9 
110 656.4~ 
2(6.füOO 

-22~.5650ú 91g m 45 

-2292 5~~00 m n4u Gü 

-z.zg¿_s:.:ico 15!GS21.4U 

~.li'S40084 

3íi5 AÑOS 

o rn 
l.SS 

ALTIF·N-1.fi~'AA 

112.5-1;10 
2~.601 ~!i'j 11 
1.Gli 439~0 

,4;_31022 

1Zt>l12%'.' 
121Hl297 
4-ti.44538 
7!1.i.27132 
2(18 415.00 
g 1-t(i~l~:lf· 
6% 91''47 

-6>6 60i 93 

75 C.FM DE SOL DE DIET AAOLJ>MINA 

121.541~3 nl.21144 q17;11s IS.:.115Dl w.i.JS421 176.! 
IC:61JSG363 22823.26744 22.Gll.78916 22.8~.431.01 22.857J802l 22 870.E 
1.622Al6.J/ 1,61271256 1.602 210B4 1.59J.81i8.99 1.578.619.79 1.565.~ 

311 JliJ22 W,31022 34?.31022 341.31022 J47.J102Z 341.: 
l.27i.l2511 !2&S.4D2 33 1.254.900.G2 1.24355817 1231.309.56 1.216 { 
127.~1261 12f;5<023 125 49'JD6 1205566 12fi 130.96 12U 
44 284,15 4-t.1.630 82 rn.21m Hi.24557 HJ.95835 426; 
701.)19.'JB 6$,97126 693,19584 683.9!>7.32 6i722tl2f. 669 ~ 
2(1341500 200,415.00 200 415 00 205.41500 200.415Jl0 206' 
%'l7J08 91){38628 8~.S10J4 BSl,312.JZ Sfi;.63~26 878: 
553.692.43 4f>3.4723B 3~.7906& Jll.562 85 moma 293( 

-)(Q SIS 50 1 rJ.5~6.a~ 556.347.75 Bffi 911160 1.164,933 66 , 1.398.i 



0/IJDIOOllAMElffO 

•:jQ 

-2 2'.ll.565 OD 
·22925&501J 

~2.29l5t·S CO 

~.11ó40084 

0.13 

lilW750 

~2.79'.21151 

1..61.1.776 50 
347.010 22 

1.2!1? 4&6 27 
1 ?.)2.15 ljJ 
45.? Ob1.19 
710 656.45 
2[6.41500 

919271 45 

779 º~ª 60 

151C521.4U 

365 AÑOS 

o ta 
1.95 

l\LTIPNA.fí•>AA 

112.'.i-HlO 121.541G3 

22.6015W 11 mnsm3 
1,bll 43990 1.G22. 4'J~J7 

34?.110 22 341 Jliln 
1211412%7 l.(i'S,12514 

12U41297 1n~1261 

4{J.445 SB 44; 284,15 

711.i.271.32 IOIJ19JB 

20041500 2C~.41500 

91~.ü~t;j(' YO'l7J06 
6$91'347 553.69243 

-eSó GOi 93 -3ll1S1550 

75 C1FM DE SOL. DE DIET ANO LAMINA 

1[1 

nt.27144 141.lrJ.15 1:2,115D1 1 fSJS421 1i6.59l34 192.880.81 <t'(, ]1127 

22823.26744 '2.IJ3J.78916 22.Ni.43101 22.857.38021 22 Bi'0.609.i5 22..88{895 81 22.9U5.3l/2B 

1.612.71256 1.602 210.84 1.59J.81i8!J9 1.570.619.79 1.565.99065 1.551.10'319 l.5Bii.6i2.72 

Hi.31022 341. 310 22 347,31022 J47.J1022 347.31022 347.310 22 347,31022 

12.óS.402.13 1.2S4.9ü0.li2 1.243 558 77 1131.30956 1.216.fJi!l.43 1,208.79296 1.1 ffi.3&2.50 

121:~<023 12S 490.06 12{35588 12S 130!J6 121.808~4 1'1l.9i9.80 118 6JE.25 

4"2.890 82 43'3.21522 41i.245.57 OJ.95635 42íi. 32015 421,JZ754 415 926 67 

6$,97128 6~.19594 663.%7.32 Gi72202f. 65'3 94424 f.S20BG 16 6Sl.599.l7 

200.41SDO 2Lll 415 uo 200.fü.00 200.füUll 2ll8 415110 20S,415 00 2C8.41SOO 

904.3862& B~.61034 B32.372.J2 8~.63'2Ci 8i8 ];924 371J.5ill.13 SS1.01' 37 

460.47238 3~.790.6& JJJ562 BS zro orne 233 G77DS 196.25'.J.76 ~Hl,530.12 

2C&.41SOO 

200.415.00 

1 f,J.5168~ 5:ó.347.75 8Eli91060 1.164,933 68 . 1.398.61076 t.594 BiO ll 2.1IS400.84 
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~!SIS ECONOM!CO DE"L REACOND!CIO!tAl11El<TO, 

J. lh\'fülOtl 8l EOU!FO DE PROCESO, 

INTEF.CAtlB!ADOR A-A 

COSTO TOTAL DE EllUIPOS 

3. INGñESOS IANUALI 
24. 436.000 

350.000 

350.000 

FERSONAL 

OPERADOR 
NECANICO 

.RECTRICO 

NUNERO liEOUERIDO 

OPERADOR DE BOllBAS 
AYUDANTE lit OP. BOllBAS 
1 
1· 
.clFERSONAL DE SUPERVlSION 
15'~ CúSTO iOiAL HANO DE OBRA 

~l 5ER'ilCI05 AUXILIARES 
¡q.iNSL'MO ANU~L DE EfiEfiG IA ELECTli 1 CA 
COIJSut!O AllUAL ilGUA ENFRIAHIEIHO 
CCSTO VE 11AFOR 

,ElNANTEtHHIENTO Y F:ErARAC!GH 
51. úE LA ltM:~SiON rnA 

r) SUHHHSIROS é'E OPEh'1CICll. 
151. DE HIO Y r::H1fü'.c!Oll 

CHRGQS F\lC3 DE It¡t¡ERSIOll 
rilDEPiiEC i\C IOliES 1 Hl10RTIZAC!GliES 
107. Jti'iERSJON FIJA ANUAL 

&l SEGUROS 50&fiE LA PLANTA 
1;; lllVERSICll FIJA 

,C) ltlTERESES DE LA llNERSIOtl 

1 
··I 

2 
1 

29.481 

CARGOS FIJOS DE OFESACIOll , . 
;i¡/, COóTO AtlUAL NANO CE OSl'A. SUFERVISIOll 'r MTO. 

TOTAL 

TOTAL 

ALTERNATIVA B 168 GFH CE SOL. OE DlETm.it.tlillNA 

2.Ci,LCULü DE LA iN\'ERSION m¡, 
C:Jt1CEFTO 
COSTO iOT '1L DE EOUiF05 
~~gy5~~~E¡íl~~~é2~iÓWUESTOS 
iUBEiilAS 
AlSLAMIEtITOS 
iNSiALACiONES amRICAS 
HIGENIERIA Y SUPERVISION 
ü61ii\ Clfü· 
INPliEVISTOS 

ItNERSIOU FIJA 
CAPITAL DE lRABAJO rnvrnmN TOTAL 

TOTAL 

suaoo SEl1Atw. 

l~ 
~ 
300 

14ó,467 
1.750.000 

Z86, 975 

Z.183. 442 

9.561 

23.847.356 

127. 750 

12. 775 

41,m 

19. 163 

207.46b 

Fl1CTliR 1.gg 
ha 
0.10 
0,15 
0.Q 
0.35 
0.30 

TüTl1L 

~~:~~ 
l~"'.:¡00 21 ,QOO 
1 .ooo 

~'~:~ 1~5.538 
1.fil.soº ' 7,750 
J. 5,250 

,•\' 

suaoo, tmliiAoq::: 
,1t. 
• f.F· : . .. 

TOTllL ANUAL 
I~~. 53~ 
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1'.N.'\Ll:5I3 ECCtlc••1Ieü Dh EEACüllDICIOtl;}~~EtJT1J:LTEFJlATI';_; ll 
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CAPITULO VII. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES. 

l. De el Andlisis Económico anterior para las dos alternativas de 

proceso, se obtuvo la siguiente tabla: 

lnversian 

TIR 

VPN 

P.Recup. 

Rentabilidad 

ALTERNATIVA A 

NS 2,292.565 

38% 

N• 2.176.900 

3,65 af'íos 

1.95 

ALTERNATIVA B 

NS 1,405.205 

19% 

Ns 318,029 

9. OB af'íos 

l. 23 

Se ve claramente que la alternativa mas rentable es la opción 

A. en todos los parámetros de evaluación económica tiene gran 

ventaja sobre la opción B, excepto que la inversión inicial 

es mayor en la opción A. 

De cualquier manera. el ahorro de energ1a anual es lo 

suficientemente grande como para aptar por la alternativa A. 

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

l. Enfriador de DEA 

2. Rehervidor 

3. Condensador de reflujo 

4. Bombas <Rectrculaci6n. Balance y Reflujo> 

La solución de DEA circulante será de 75 GPM obtenida de 

correlaciones hidraulicas anteriormente. 



11 t. 

Los equipas a ser reemµlazsdog por la alternativa B gont 

1 nlercamb la dar Ami na-Aml na ... -----

IV. De los Balances real izados se obtiene un gas dulce con la 

siguiente composlclón da gases Acldos: 

C02 

HtS 

O. 011 " MOL 

0.005 l< NOL 

ya sea con sol de OEA de 75 GPM 6 con 168 GPH .. 

V. A contlnuac16n se presenta una tabla de ventajas y 

desventajas de la posible aprobac16n de la alternativa A : 

Ventajas: 

1. Aprovechamiento de eulpos existentes tales como Torres de 

absorción y deslllacl6n. 

2 .. Ahorro de Ener~ia en servtclos auxlllaregi Tales coma1 

E. Eléctrica, Vapor. 

3. 1ncorporaci6n de Equipo nuevo en partes de mayor 

oorroslón. 

4. Menor flujo de sol. endulzante \dletanolamlna> 

Desventajasi 

1. No se trabaja con las lb v,apor/qal. sol recomendadas por 

la l l teratura lo cua 1 nos lle va a tener un mayor oontro 1 en 

Ja torre regeneradora. 

2. Mayor control de _temper~~as en la zona de retlujo. 

3. Mayor inversión lntclal 



·-v·-En el caso de Ja alternativa B se tiene eauipo· sobrado y la 

ma.vor des"entaia es el desperdicio excestvo de ener-tz+a, solo 

se '\usU.flcaria su elecci6n en caso de que el proyecto 

tuviese una duración menor a 2 al'tos , y no se quiere tener 

una lnv~rsi6n inicial mayor. 

En este caso se tendr1a que ver el estado de los equipos de 

~ayor corrosl6n fislcamente para no tener posibles problemas 

posteriores. 

Dado quo el gas dulce obtenido se utlllzará como gas 

combustible dentro del rni9mo compl°ejo, se tendrá que evaluar 

sl la cantidad de gases ácldos desorbldos justif lca la 

instalación de esta planta· ya sea por cuaJquiera de las 

alternativas obtenidas. La oantldad da ~ases presentes en el 

gas amargo es re\atlvamente baja por lo que serla factible 

utilizar el ges' sin endulzar solo sl el uso de este gas va 

acompaf'l:ado de gas previamente endulzado, eg decir una mezcla 

de gases. 

Si se utiliza la alternativa de proceso con el mlnlmo flujo 

da sol. de dietanolamlna clrcu1antc que se obtuvo de balances 

hidraul leos, de 75 GPM ser.a necesario evaluarlo en planta 

para ver si realmente se desorben Jos gases ácidos e.n las 

cantidades calculadas con las correlaciones anterio~es. 

De cualquier manera se trata de aprovechar el equipo 

existente no utl l lzado, lntroduclendolo dentro de este 

objetl.yo y con mod1tlcac1ones para encontrar el ópllmo de 



manera que no se desper-dioie energia o se aho~re la mAs 

posible. 

E9tas condicione~ la~ satisface \a primera alternativa con 75 

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

gas amar~o de 10 HMCFSD con una disminución de gases amargos 

de H•S: de 0.1 ~mol a 0.00$ % mol y 

CO•t de O.OS~ mol a 0.011 % mol. 

Con la utilización de torre reqenerado~a y coJumna de 

rectlfleacl6n existentes· y la introduco16n de equipo nuevo 

como son: 

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

como equipos claves en el proceso. 

Nuevos proeesos de endulzamiento de gas como el uso de 
membranas permeab~es a~n no son utilizados ·para llegar a tan 

bajos poreentajeB de ga~es ácidos en gases dulces. 

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

al gas amars¡o tiene de pol" si una cantidad baja de gases 

acldos, sin embargo todavia corrosivo como para ser utilizado 

tal cual. por lo que esto apoya el uso de aloalonaminas como 

medios de endulzamiento de gas para este rango de 

concentraciones. L.o. alternativa obtenida quiz.as no sea la 

mejor pero cumple con e 1 objetl vo de ahono de energla Y 

utll!zac16n de equipo existente que se tiene s!n uso. 



CAPITULO VIII. 

B!BL!OGRAF!A. 

1. Kohl. A.L. And Rlesendfeid, F.C •• Gas Puritication. 

11c Graw-Hll l Book Co., !ne., New York, 1960. 

2. Maddox R.N., Gas and Llquid Sweetening 1 Chap. 3. 

2nd. Ed. 1974. 

3. Perry J.H. Chemical Eniineers Handbook, 4th Ed .• 

Me Graw-Hi 11 Ca.. l ne., Ne"' York 1963. 

4. Kern Donald Q., ?rocess Heat Transfer, HcGraw-Hill 

Book Co., lnc., New York 1960, 

5. Unlon Carbide and Carbon Corporation, Ethanolamlnes 

torgas treatlng. Aprll 1957. 

6. Manual de Dlsello de plantas Endulzadoras. 1.11.P. 

136 



TESIS: 

"Estudio Tecnico Comoarativo De Sistemas de Endulo::arnii~nto de 

gas". Carreón Zeoeda Octavio 1969. 

"Analisis del Sistema de Re?~neración en Plantas Endulzadoras 

con Proceso Girbotol'' • De Haria \" Campos Perez Yolanda 1978. 

ARTICULOS DE REVISTAS: 

"Economics of gas separatian membranas" ; Robert W. Spillman 

Chemical Engineering progross, Enero 1989. 

"Natural ~as Cleanup: A Comparison of membrana and amine 

Treatament Processes"; R.E. Babcock, R.U. Spil lman 

Ener~y Progress. Septiembre 1988. 

"How to Choose a treating Process" Maddox R.N •• The oil and 

gas Journal, pp. 116-117. Aug. 28, 1967. 

"Gas Sweetening Processes of the 1960" Swaim,C,0. Jr., 

Hydrocarbon Processtng, pp. 127-130., March 1970. 



IX. ANEXOS. 

1 
~ -- - --· -··· - ·-· 

' v.1 1+A-r-F - Y• -~-fF 1 ..... v U .. '·,: 
VL,,f ·' 1 Linea 

./ V laZ1BTi"~ Y.11•m~cwM1111!s ¡,..~ ~ _IN lflC1lpPiMill0"f, 
:r:'0 r=i=ti!1:r-:;·; 11 

·~ ¡;_~ f;;r- "/ ; ~ - bo"-
-11r~ rar1~1bAu: J.1.: l , .. .... 

fá ~ ... .. .. 1 ... 1 1 

1 ......... ... - :,.. 
, .. ~ .~:..- ! l :i ·' I/ ;;~::~ ·>--f- ; 

l ... ..,, .... 
/ 1 1 -J 

1 .. .. 
r:;i~ ~ ... ~ 

-1 ~ . MEÁ treating limitations 1 .. ,,. 
./ 1\t 1'iftd, 11 fOllM H 1~to.(O 1 rcrior. d 

I/.~ 
liipfinl rl11 tpu lt~iu ff1S ro~ru~ 
INI un&lion1 11qv1r1• fct p11dvd~ ti 

!:::~ .,.anca11«1cn. r..:, .. ,. .. Jo.u " f··•. htltH1~!!!!!.'~-----------

r!QUR.l :.:o.J 



i 
"' 8 ._, 
'{ 

~ 
Q. 

~ 
Sl 
"' "' :;: 
(J 
() ._, 

DATOS DE SOLUBILIDAD MUTUA DE H2S Y C02 
:J.2 

:J 

2~ 

2.0 

2.4 

2.2 

2 

1.B 

/.(} 

1.4 

1.2 

1 

º"" 
0.() 

SOLUCION 2135 N DEA C:J096 PESOl 

~/ 

/< /....--- / 
/ 

/ :/ / // 

V ~ V /~ 
V / // V 

/ ,,,v / 
/ / V / 

V 
/ 

/ / 
/) V 

V / 
/ 

lp 

__.v 
/ 

,....,--

4 ---

__ ¡ 
j 
1 
1 .. 

·. 1 

--

1 

)" 
1 
1 

! 

0.2 0.25 O.:J 035 0.4 0.45 0.5 0.55 O.tJ 0.(J5 0.7 0.:·5 n.:; 

FRACCION MOL EN LIOUIDO C02/DE A 100 C 
+ 0.2MOL H2S o 0.4 MOL f/2S a O.fl 4/0L H2S 

/' 



-< 
~ :, 
\J 
') 
J . " 't 

~ 
;: 
) 

.j ... 
:i: 
>.. 
<J 
'3 

DATOS DE SOLUBILIDAD MUTUA DE H28 Y Cü2 
:J.5 

:J 

2!3 

2 

1.5 

0.5 

o 

SOLUCION 2.85 N OE"A 100% PESO> 

1-. 

J 
1 
L 
1 

l -0.5 

-1 ¡_ ! 
~~~~M~M=M~W~M~M~I 

FRACCION .\IOL fN UOUIDO C02'0fA 50 C 
+ 02.\IOLH2S o 0.4 AIOL H2S D. O.B MOi. H2S 



~ 
<J) 

'!: 
<J) 

~ 

~ 
~ 
<: 
~ 

~ 
'l. 
<:> 
'3 

DATOS DE SOLUBILlDAD MUTUA DE H2S Y C02 
SOLUCION 2.l!l5 N DEA <30% P[SOI 

2.tJ 2.1 r==r-¡-¡-~~~~ D; 

:; _l=i 
1.4 

1.2 

_..---' / .-~.:il]; - -1 · 

- -i- ---·--1--F· 4--+-t-:?"¡---p,.-·· -- - - 1 - . 1 - ---

4-f--t~~¡- -:~- -~- 1 :~-- ---e --
0.1 -- - -- ---- . +--- - -0.2 -h.-4~~c__-r---r-i-

o -;----:r-r-- - ·-··-'- --

-0.2 -1 -
-0.4 -- -+---!---- --1-- ·-i---

0.2 0.25 o:J 0.35 0.4 0.45 0.5 0.55 O.IJ O.tl5 0:1 <J."'i o..·: 

FRACCION MOL EN 1 IQU/DO HPS/Q[¡\ •me 
0.2MOLC02 o 0.4 MOL C'12 o. 0.6 M()l co~· 



DATOS DE SOLUBILIDAD MUTUA DE H2S y C02 
SOWCION 2.1Jl5 N DEA. f:J096 PESOl 

2.7 
2.{J 

2!5 

2.4 

<( 2.:J 
u; 2.2 
~ 
11) 

21 
C\J 2 :i: 

~ 1.9 

~ w 
~ 1.7 

<: l.{J 
52 

~ 
1!5 

1.4 

o 1.3 
Cl _, 1.2 

1J 

' 0.9 

O.lJ 

- ·---_, _____ ' 
V- / 

/ / / 
- i-..-.. --· -

_/ / 
.-· --·. ---

/ / 

/ _....i(" _/ v !! 

/ _,,.,,.,-- V--
--

~ 

// / /-·---- JY- ·--- -,," / // :...------
/ /,,,- // _/ ---· 

/ / 
~ -~ ,,,,.. v _/ 

_,,.,,-- / / 
/ / __ y-

..,.. V / 
/, V 

/ / 
/ V 

/ 
~/ 

0.2 0.25 O.;) 0.35 0.4 0.45 0.5 0!55 O.IJ 0.05 o:;- n,75 O.d 

FRACCIOIV MOL EN LIOU/00 H2S 'DtA 100 C 
+ 0.2 MOL C02 o 0.4 MOL C02 e. 0.6 MOL C02 



iJ 
o ' 
w 

~ 
"' w 
a: .. 

MO\.E RATIO IN 1..1au10. HaSIOEA 

Solu~ilidad mutua de H2S y co2 en solu
ciones de DEA 2.0N a SOºC. 

1 
'"'"~!\~:-.-.:·c .. 111:'c -¡ -,-

, ' ' 1 
-~ .. -----. -.----:--.--:--·~--;--1 

-~ ===--¡-==¡-¡-:=:===¡ 
" ! 1 1 1 i ! ¡ 

,. 

Sc}-::b ~li:ac r.iut::a de H2s y co2 en solu
.. cior.".?S éc D=..:t 2 ~O~ a SO'C .. 

f'IOUflA tlO.lio 



MOLE PATIO 11'1 LI ~_. ~ 
Solubil 'd cu10. H,SIDEA 

cienes ~ ad mutua de H S e DEA 2 .ON a l~o·~ co2 en solu-



... 
MOLE RAllO IN ucu1c. H2S/CEA 

Solubilidad mutua de H2s y co2 en solucio
nes de DEFI 3.SN a SOºC. 

SolubiliC.:id n-.utua de H2S y co2 en solucio
nes de CEA J,SN a sa•c. 

.. .. -



.. 
a: 
~ 
::l' .. 
3 
le 
e .. 

-·- rH 

F 

U• Ha IOl.lr.10" Htll"cfc 

' 
. 1 

·•Sl'!'-__.~~u:---'----,!,---'~~~'---,':",--....__,.__..J.~~u,.-.....,.---!. 

.. 

"' .. .. 

MOi.E RATIO IH LIOUID, H.,SIOEA 

Solubilidad mutua de H~S y co2 en soluci.Q. 
nea de DEA 3.SN a 100 c. 

: u._...,,_,,°'"",_,._,,_,__/_.,~,,--~--;---;¡---¡-~-~>---+-~ 

~· 
·!!! ¡¡ 

i 
! 
~ .J¡}-:-~-

'•t J --·-
·1 1 : 

] 1 1 .. 
··-. 1 

-- ··----------~------e--; 

·- --·-------¡-· 1 

1 1 

:::SobbiHcfad mutua de H2S y C02 en soluci.Q. 
nes ce De:.\ 3 .s:1 a· ioo•c. 

F"fVIJff¡,_ N0.4 





PAC<IMi Dl/JiEIER, INCHES 

FIOUllA NO~ 11 



m 

o o o 
r~ ·~m>M<Vd i;o11 

FIOURA NO, t1 

N 

o 



PACKlllG 01/.HETEH,lticm 



FIGURA N0.14 



FlOUl\A NO. JS 


	Portada
	Índice
	Capítulo I. Introducción
	Capítulo II. Generalidades de Endulzamiento de Gas
	Capítulo III. Planteamiento General 
	Capítulo IV. Descripción de los Cambios Requeridos para la Nueva Capacidad y Condiciones de Operación
	Capítulo V. Reaconcionamiento de Equipo para las Nuevas Condiciones de Operación 
	Capítulo VII. Conclusiones y Recomendaciones
	Capítulo VIII. Bibliografía



