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I. INTRODUCCION

I.1. Generalidades
- | &as natural generalmente contiene compuestos indeseablies, ——
sieido los contaminantes mds tfpicos el vapor de agua, el bidxido de
carbono y los compuestos de. asufre, principalmente el doido sulfhf-—
drico, los cuales deben extraerse antes de transportar, procesar § -

vender el gas (75, 76, 103).

~. En México, pafs en vfas de desarrollo y adaptacién industrial,
se acentdia ain més la necesidad de disponer de gas natural purffica
do, para utilizarse tanto como gas combustible, asi como fuente de -
obtencidén de materias primas para el desarrollo de su industria pe-—
troquimica(109), el cufl se basa en los compuestos derivados del eti
leno, propileno, benceno y xilenost

,—7 Para la utilizacidén del gas natural como combustible, es necesa
rio disminuir el oontenido de dcido sulfhfdrico a un valor relativa-
mente bajo y economicamente factible, con el fin de evitar proble—
mas de corrosidén que pudiéran presentarse durante su transportacién,
as{ como en los equipos en donde se utilice, debido a la formacién -

de SO, (bidxido de asufre).

Ademés de estos factores, debe tomarse en cuenta que durante su
transporte y diatribucidén, el gas deberd estar deniro de condiciones
que permitan un manejo bastante seguro del miswo, por lo cudl tam —
bien es indispensable abatir el contenido de doido sulfhfdrico, gas
que es verdaderamente tdxico (108).

Para la obtencidn de etileno y propileno se requiere gas natu-—
ral con un mf{nimo contenido de geses doidos, los cidles aumentan =
considerablemente loe problemas de corrosidén de una planta de recupe
racién de etano (80, 149)., ademds, la presencia de estos contaminan
tes causa serios problemas en la operacién del proceso, debido a las

bajas temperaturas a que se trabaja (149).

+ El estudio de integracién de los dos primeros {derivados directos
del ges natural) se muestra en las tablas I y II(Apéndice III).




I.2, Objetivo

El objetivo de éste estudio es seleccionar el procesc edonémica
mente wds atractivo para el endulzamiento de gas natural, para lo -
cufl se analizan diferentes alternativas entre 1os procesos comer———
cislmente aceptados en la industria de la refinacién de derivados ~-
del petroleo (63) (Apéndice III).

La mayorfa de los procesos que se analigan ocontienen las innova
ciones tecnolégicas en el tratamiento de gas natural, desarrollados
en la década de los sesentas (Tabla III) (128).

Para la presentacidén de este estudio se utilizan tanto los mwéto
dos tradicionales, como el método de médulos bdsicos (1,19,137) (A—
péndice I), el cuél representa la funcién caracter{stica de un equis
po dentro de un proceso y surge ¢omo una nueva herramienta que faci-
lita 1la interpretacién y desarrollo de los conceptos fundamentales -
del proceso, lo cuél permite realizar con cierta facilidad la adapta
cién de procesos con distintas capacidades. Para realizar los cédlcu
los de balance de materia y energfa, se utiliza un método basado en
el lenguaje de computacidn "APL: A Programming Language" ( 11, 12, -
38, 152), con el cuél se lorran obtener a un mismo tiempo, ademés
de los resultados anteriores, los resultados del dimensionamiento de
los equipos de los procesos que resulten adecuados, 1o que permite
una fase e inmediata comparacidn entire los mismos. Las caracteristi
cas de este lenguaje le permiten ser una herramienta muy dtil para
el desarrollo de éste tipo de estudios (150, 60) (Apéndice II).



TABLA III

PROCESOS PARA ENDULZAR GAS NATURAL

PROCESO

Absoreidén Quimica eon un liquide

Alcanolaminas
Girbotol
Monoetanolamina
Dietanolawmina
Trietanolamina
Metil Dietanolamina -
Econamina
SNPA-DEA
ADIP
Sulfinol

Soluciones de Sales Aloalinas

Catacard

K2003 caliente

Giammarco Vetrocoke (002)
Alkacid

K2C03 al vaocio
Trifosfato de Potasio
Seabord

Benfield

EXTRAE
E, S CO

2

+ + 4+

+

2

MEDIO
ABSORBENTE

.R—KEZ

MEA

DEA

TEA

MDEA
DGA/Egonamina
DEA

ADIP
Sulfolane/DIPA

2

1{2003 caliente

K2C03/Al

K 003 caliehte

2%

KZCO3
ky(20,),

K,CO,/Benfield

ESTADO

Agtivo
Astivo
Activo
N.I.C.
N.I.C.
Aotivo
Activo
Astivo
Activo

Activo
Activo
Activo
Activo
N.I.C.
Activo
N.I.C.
Activo



TABLA III (Cont.)

EXTRAE MEDIO

el T T ~ H,S CO, ABSORBENTE SRR
j * J £ '
Absoreidn Quiniea §/6 Ffsioa
Purisol + + NMP Activo
Estasolvan + TBP Astivo
. Propilen
Solvente Fluor + + terboneto Aotivo
Selexol + + DMPEG Activo
Absoreién-Oxidasién eon Ligquido
Gianmarso Vetrocoke (st) + chOB/Arleuitoa Astivo
Ferrox + Astivo
Manchester + Astivo
Thylor + Astivo
Seluaeidn
Strettford + -Strettford Activo
N32003
TRER RN 4 Raftaquinona
Townsend + TEG
Lacy-Keller +
Sulfonly + Sulfonly
Freeport +
Camas Sélidas
Oxido de Fierro + Agtivo
Mallas Moleculares + + Aotivo

Haynes + Activo



IT.-DIVERSOS PROCESCS EXISTENTES.

I1.1.-Generalidades

—

Los proeesos pare elinminar gases £eidos de una eorriente-
de gas natural son muy numerosos, »ero casi todos operan en la misma-
forma: mediante una absoroién fisies y/& quimisa de dichos gasea por—
medio de produstos quimieos] (103). Bl resto basz su operaseién en la -
adeoreidn fisica de los gases deidos en s8lidos. Asf[?odenos elagifi-~
carlos tanto por la forma en que efectuan la eliminacién somo por el-
medio que utilizan ocomo absorbente o adsorbenteq El primer gran grupo
es el gue emplea como absorbente un solvents orgénieo; dentro de éste
£TUPC mereeen una meneidn especial, y forman en sf un srupo aparte de
bido & su immortaneia, los de alkanolaminas (!SA, DEA, TEA, DGA) (68)
Otro gruso también imsortante lo forman los Pproeesos gue operan eon-—
carbonatos (de Sodioc y Potasio) oalientes, & sales inorzénicas (7).—-
El dltimo gru»o de wroeesos lo forman aquéllos que eliminan los gases
nediante une adsorcidén ffsieca (63, 82, 103).

AL continuacién, a manera de sullrio,{?aneuo: un euadro de
la clasificacidén de los procesoss
Absoreidén oon Adip
Solventes Orzinieos Estasolvan
Fldor
Purisol
Selexol
Strettford
Sulfinol



Absorcidn eon Diglicol Aminea (Econemins)
Alkanolaminas Girdbotol EZA

DEA

TEA
SKRPA-DEA
Abgoreidn eon Amonfaco
Carbonatos calientes Benfield

Y Ssles Inorgénieas Carbonato de Potasio Caliente
Cataeard
Gianmarco Vetroecke (C02)

Gianmarco Vetrocoke (HZS)

Adsoreidn Fieica Mallag Moleculares
Flerro

Carbdn Aectiveco  &—

I1.2.-Deseriypcién de los proesesos:

=% Varios de los procesos anteriores son muy semejantes en -
euanto a su deseripeidn y se considera mids accesidle ejemplifiear una
degoripeidn que agruze los proeescs similares en ouanto a diagrama de
flujo y tiwo de solvente utiliszado eomo medio absorbenye (115).

—y II.2.a.-Caso I.-Adip (63), Eecnamina (62), Girbdotol (83), SNPA—
DEA (142}, y Sulfinol (27).

El mroseso se basa en la absoreién regenerativa de solven
tes orgénieos en reacoién de eguilibrio eon gases &cidos. El gas amar
go alimentado se pone en gontasto a eoniracorriente con el solvente -
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regenerado, en una eoclumns de absoreién, y sale eomo gas dulee produs
to del domo de la misma. El solvente regenerado se introduse por el -
domo de la eolumna a una temperatura igual § ligeramente més alta que
la de entrada del gas, y sale por el fondo de la eoclumna ya eomo sol-
vente rico en gases feidoa. Este solvente intercambia salor eom el —
solvente regenersado. En algunos easos es sonveniente redueir bruseas—
mente la presién del solvente rieo para separar los hidroearburos gque
pudiera haber arrastrado. Después de intereambiar ealor, el solvente-
rico se alimenta al regenerador; los gases Se¢idos se desorben en la -
columna regeneradora, que es la equipada eon un reksrvidor de vapor,-
Y salen de la misma eomo gas concentrado y saturado eon vapor de agua
Esta mezola se pasa por un sondensador en donde el vapor de agua se -
condensa y se reeircula a la eolumna regeneradora, mientras que el -
gas &cido produeto queda disponible para prosesamiento posterior.

El solvente regenerado, esencialmente libre de gases dei-
dos pasa, al fondo del regenerador, a través del intereambiador de ea
lor, una bomba de reeireulseién y un enfriador de solvente, antes de-

enviarse nuevamente al absorbedor.

MSdulos Bdsicos del Proseso:

El proceso eonsta de siete médulos bisiecs, tres de sepa
ragién, dos de transporte de calor, uno de transporte mesénieo y uno-
de almacenamiento. La alimentasidén de gas amargo se haee pasar por el
priner médulo de separacidén, donde se produee gas dulee y solventes ri
ec. En el segundo mSdulo de separacién se obtiene gas aeidulade y sol
vente semipobre. El primer médulo de transporte de ealor tiene por ob
jeto ealentar el solvente rieo y enfriar el solvente regenerado. En -
el tercer médulo de separacidén ae obtiene gas deido y solvente pobre-
8 regenerado. El mSdulo de almacenanmiento eontiene el solvente virgen

El mddulo de transporte meeénieo tiene por objeto aumentar la présbén
1 4
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del solvente regemerade y el segundo nSdulo de transperte des salor e—
sirve para enfriar el solvente pobre que se envia al primer médulo de

separseidn.

— I1.2.b.~Caso II.-Eatasolvan (45), Fldor (16), Rurisol (61) y Sele
xol (59).

El prosesc se basa preferentemente en un absoreidn fisisa
de los gases deidos mediante un solvente orgéniec. El gas amargo se -
pone en sontaeto & sontraeorriente eon el solvente pobre S regenerado
en uns solumna de absoreién, y sale gss dulee produsto por el domo de
la misma. El solvente riec se pasa & una seesidén de regenerseidn por-
reduseidén de presién, que generalmente consta de varias etapas (2 & -
més) de reduseidn a diferentes presiones, eon el objeto de desorber -
los gases absorbidos. El solvente regenerado ea ésta etapa puede env-—
viarse direetaczente al domo de la eolumna de absoreidn, sunque en ocea
ciones es preferible salentar y desorber el solvente semi-pobre para-
asegurar que el gas {ritadv aleance las especificaciones de linea. Tam
bién puede usarse una eombinacién de ambos sistemas de regenerasién,-
alimentando parte del solvente semi-pobre, produeto de la seeeidn de-
regenerasidén por reduecidén & presidn, a un punte intermedio del absor
bedor, y el resto enviarse al domo desorbedor, en donde el solvente -
se regenera mediante desoreidén f{siea me jor que mor deseomposeieidén -
quimiea. Del desorbsdor, el solvente pobre pasa al domo del absorbe--
dor y el gas deido produeto queda listo para prosesamiento posterior.

El gas obtenido en la primera etapa de reduscidén de pre«—
8ién se resireulsa eon el gas de alimentssién del absorbedor mientras-
que los gases obtenidos en la segunda etapa de reduceién de presién -
pueden usarse eomo eombustibdle; los gases obtenidoes en las siguientss

etapas se envian a Prscesasiento posterior.
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Turbinas hidrédulieas para el solvente riec y turbinad de-
expansién sobre las eorrientes de gases separadas por reduesidn de ‘—
presién, son aparatos somunes en éste tipo de proceso para méxima re-
superaeién de energia y efestos de enfriamiento.

La reeirculasién del solvente regenerado de efestia me——
diante bombas que pueden ser ascionadas por las turbinas existentes -
en el proeeso.

Médulos Bisieos del Proeeso:

El proeeso eonsta de oeho médulos bésieos, tres de separa
eién, dos de transporte de ealor, dos de transporte meeénieo, y uno -
de almacenamiento. La alimentaeidn de gas amargo se haee pssar por el
primer médulo de separacién, donde se produse gas dulee y solvente ri
0. En el megundo médulo de separasidn se obtiene gas de resircula——
¢ién, gases ligeramente asidulados que puedsn utilizarse eomo sombus-
tible y/§ enviarse & prosesamiento posterior, y solvente semi-pobre.-
El primer médulo de transporte de ealor tiene por objeto ealentar una
parté del solvente semi-podre y enfriar el solvente regenerado. En el
teroer médulo ds separasidm se obtiens gas deido y solvente pobre 6 -
regenerado. El médulo de almasenamiento sontiene el solvente virgen.-—
El primer médulo de transporte meeénieo sirve para aumentar la pre—+—
8ién del solvente regenerado. El segundo médulo de tranasporte de ea—
lor tiene por objeto enfriar tanto el solvente pobre eomo el sclvente
semipobre, que se enviam al primer médulo de separaeién. El segundo -
médulo de transporte mecénieo sirve para elevar la presién del solven
te semi-pobre, y puede aprovechar la energfa resuperada en el primer—
y segundo mSdulos de separasidn.

12
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I1.2.8.~Caso IIIl.-Benfield (8), Carbonato.de Potasio Caliente (7)
Catasard (39), Giammareo Vetroeoke (002) (90) ¥ NH3 eadstieo (101).

El proeesc se basa en una absoreién quinmiesa, regenerativa
de sales inorgémisas alealinas en reaseidn de equilibrio eon gases —
deidos. El gas amargo alimentado se pone en sontasto a ocontra-sorrien
te, eon la solueidén podbre & regenerada, en una columna de absoreidén,-
Y sale eomo gas dules producto por el domo de la misma. La solueidn -
regonerada se introduce por el domo de la ¢olumma & una temperatura -
igual 6 ligeramente mfs alta que la de entrada del gas, aproximadamen
te 230°F, Yy sale por el fondo de la eolumna ya eomo solueidn risa en-
gases foidos. Esta solueién riea se envia a la eolumna de regenera———
eién; los geses deidos se desorben en ésta columna, que esta egquipada
eon un rekervidor de vapor, y salen de la misnma eomo gas soneentrado-
Yy saturado con vapor de agua. Esta megzela se pasa por un eondensador-
en donde el vapor de agua se eondensa y se reeireula & la eolumna re-
generadora, mientras que el gas feido produsto queda disponible para—

prosesaniento posterior.

Lz solueién regenerads, eseencialmente libre de gases fei
dos, se envia mediante una bomba de recireule¢idén, al enfrisdor de —
solvente pobre [Equipo opsional gque depende de la temperatura de ali-
mentacién del gas amargo), de donde finalmente pasa a la eolumna de -

absorcién.

~—» En este proceso es conveniente utilizar algunas veces adi
tivos especiales que activen la solusién absorbente, eon lo que se au
monta la velosidad de absoreién, y »or lo tanto, la econom{a del pro-

8880,

Médulos Bésieos del Proseso:

14
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El proeeso eonsta de eineo médulos bdsiocos, dos de separa
eidn, umo de transporte de ealor, uno de transporte mecénico y uno de
almseenanmiento. La alimentasidn de gas smargo se hace pasar por el —-
primer médulo de separaeidn, donde se produce gas dulse y solueidn ri
ca. En el segundo médulo de meparacién se obtiene gas feido y solu——
eién podbre. El modulo de almagenamiento eontiene la solueidn virgen.-
El médulo de transporte meeénieco tiene por objeto aumentar la presién
de 1la solueién regenerada y el mddulo de transporte de ealor sirve pa
ra ajustar la temperatura de la acluoién regenerada que se envia al -
primer mddulo de separaeidn.

II.2.d.-Caso IV.-Giammareo Vetrosoke (HES) (92) y Strettford (42)

El proseso se basa ean la absoreién gquimiea regenerativa -
de dsido sulfhfdrieo mediante una solueién de sales inorgénieas & una
mezola de éatas eon un solvente orgénieo. El gas amargo alimentado se
pone en eontasto, a eontrasorriente, eon la solueidn pobre & regenera
da, en una eolumna de absorcién, y sale scomo gas dulee produsto mpor -
el domo de la misma. La solueidn riesa que deja el absorbedor pasa por
un calentador de vapor gon el fin de »roporcionar el ealor necesario-
para la desoreién y oxidasién del produsto de reassidn del HZS eon la
solucidn absorbente. Esta oxidasién se lleva & eabo en un oxidador a~
bierto a la atmosfera en su parte superior. Aqui se burbujea eon aire
la solueién riea, regensrandose la solueidn pobre y obteniéndose azu~
fre elemental. El1 azufre elemental se elimina en forma de espuma flo-
tante, filtrado al vasio y lav;do. El solvente aa{ regenerado se en—
via a un tanque de megelado eon el fin de homogenizar la sclueién mo-
bre que se envia, mediante una bomba de reeirsulaeién, al domo del abd
sorbedor.

MSdulos Bésieos del Proeeso:

17
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El preessc sonsta de oeho mSdulos bisieos, dos de separa-
eidn, dos de tranasporte meeéniso, dos de almasenamiento, uno de trans
porte de ealor y ume de merelado. La alimentasidén de gas amargo se ha
ee pasar por el primer mddulo de separaeién, donde se produce gas dul
es y solueidn riea. El moduloc de transporte de calor tiene por objeto
ealentar la solusién riea en gases deidos. En el segundo mbédulo de se
paraeidén se obtiene azufre elemental y solueién regenerada. El primer
nddulo ds tranaporte meeénieo proporeiona el aire neeesario para 1z -
regenerasién, que estd sontenido en el primer médulo do almasenamien-
to. El m8dulo de mezelade tiene por objeto hénogenizar la solusidn re
generada. El segundo mddulo de almasenamiento sontiene la solueién —
virgen. El segundo médulo de tranaporte meeénieo sirve para enfriar -

la solueién, regenerada y homogeneizada, &l primer mSdulo de separa—
eién.

19
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III.-BASES DE DISERO.

II1.1l.-Generalidades:

Las- caracterfsticas del gas natural que sirven de base a-
éste estudio se seleccionaron de acuerdo a las composiciones y condi-
eiones de presidn y temperatura que se presentan comunmente en el me-

dio Mexisano.

-3 I11.2.-Funeién:

Se quiere operar una planta para eliminar los gases d¢i—
dos de una corriente de gas natural hasta alcanzar las especifisacio-

nes de linea (5) necesarias para el procesamiento posterior del gas.
- 0.25 gramos de H,S/100 SCF y

- 0.3% mol CO,.
<

—9% II1.3.-Tipo de Proceso:

Se va a seleceionar el progeso més atraetivo de entre los

procesos descritos en el Capitulo II,

III.4.-Capacidads

Se requiere que la plarta tenga una eapacidad de disefio -
de 200 MM PCD  60°F y 1 atm.

=7 II1.5.-Espeeificaciones de la Alimentaeidn:
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III.5.a.~Cas Amargo

Cemponente 4 mol
HC 92.5
co, 4.5
HES 3.0

Total 100.0

III.5.b.-Flujo

200 MM PCD

—% IIl.6.-Especifieaciones de los produstos:

IIT.6.a.-Gas duloce

Componente % mol base seca
EC 99.7
C02 0.3
H2S 4 ppm
Total 100.0

III.6.b.-Gas £eido

Componente % mol bage seea

HC O.l

III.7.-Condiciones de la alimentacién a la entrada de la planta:
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Estado Fisieo Presidén (psig) Tenperatura (°F)
Min. Nor. Max. Min. Nor. Max.
Gaseoso 180 200 240 100 110 120

III.8.-Condieiones de los Produstos a la Salida de la Planta:

Produetoc Estado F. Presién (psig) Temperatura (OF)
Gas dulee Gaseoso 180 (min) 120 (max)
Gas foido Gaseoso 10 (min) 12¢ (max)

II1.9.-Servieios Auxiliares:
III.S.a.~-Vapor

Tipo Presién (psig) Tems. (°F) Dispomibilidad $/ten

Alta 600 600 Ilindtada 16
Media 275 520 Ilimitada 14
Baja 80 324 Ilinitada 9

III.9.b.~Condensadoe
Presién (psig) Temperatura (°F) 8/!3
40 292 0.23

I11.9.6.-Agua de enfriamiento (De rio)

T po Presién (psig) Temperatura (°F) 8/M3
Alimenta -

addin, 50 90 0,013
Retorno 30 115

II1.10.~Condiciones Climatolégicas

Presién 760 mm Hg
Tipo de atmésfera Corrosiva
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IV.-ANALISIS PRELIMINAR DE LAS
DIVERSAS ALTERNATIVAS.

IV.l.-Generalidades:

El anélisis de las diversas alternativas sé desarrollaré-
en forma partieular & cada proeeso, independientemente del grupo & ——
que pertensgca,sefialando en cada easo las ventajas y limitaciones que
se presentsn; lo anterior proporsionaréd un argumento para seleceionar
las posibilidades més adesuadas a éste estudio, las cudles se analiza

rén posteriormente en la evaluaeidén final de los procesos.

weyp IV.2.-Criterios ds Selecoidn del Proeeso (48, 49, 52):
La seleceidn preliminar del proceso se llevarf a cabo en-

base & tres coneeptos fundamentales (75, 76, 82):

i)Naturaleza del medic absorbente, el euél va ligado algu——

nas veces & las faeilidades de suministro.

11 )Naturaleza del gas a tratar, partieularmente su eonteni-
do de impurezas.

iii)Pureza requerida del gas produete, dependiente del uso ~

posterior del mismo.

=% IV.2.a.-Naturaleza del medio absorbente (72, 89)

El medio absorbente debe de teneT, en mayor § menor grado
las siguientes earascteristieas esenciales:

~Alta solubilidad de los gases dsidos
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-Baja solubilidad de los otros componentes gaseosos

-Reversibilidad en la resesidn solvente-gas, ya sea por re
duseidn de presién 6 por salentamiento

-Baja presién de vapor

-Baja.visoosidad

-Bajo punto de eongelaeién

~Egtabilidad quimica

-Bajo grado de eorrosién

-Bajo preeio

% IV.2.b.-Naturaleza del gas a tratar

Las eondieiones del gas que perniten la evaluaeidn de un-

Proceso son prineipalmente:

Composieidén (Contenido de impurezas)
Presidén

Temperatura

IV.2.0.~Pureza requerida del gss produsto (5)

Para eontinuar la evaluascidén se requieren las siguientes-

sarasteristisss del gas produstos
Composieidn

Presgidn

Temparatura

-~ IV.3.-Seleesién Preliminar de Alternativas:

La seleseceién se efestuard tomando en suenta les eriterios
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de seleccién y las earacter{stieas generales de eada proseso, sompars
das eon los requerimientos de disefio que a eontinuasién se describen:

Gas Amargo Gas Dulee Gas Agido
HC, € mol 92.5 99.7 0.1 max
Co,, % mol 4.5 0.3 58.4.
st, % mol 3.0 4 ppm 41.5
Flujo, 200 - ol

MMPCD
Presién, 200 180 10
Psig

Temp., °F 110 120 max 120 max

IV.3.a.-Adip (63).

El proceso utiliza eomo medio absorbente una solueidén --
asuosa aloalina, de nombre eomereial Adiw. Las earacterfstiscas de ope
reoidén permiten proeesar gas amargo sin restrieciones en su contenido
de gases foidos, elimindndose, dentro de un rango de presidén de opera
eién de O a 700 psig, parcialmente el 002 Y sustaneialnmente ol B2S’ -
hasta obtensr gas dulee producto son 4 ppm de st y el 002 no sxtrafi-
do.

El solvente wse regenera por calentamiento, & una presidn-
cercana & la atmosfériea, por lo que el gas dcido produsto deberi te-
ner una presién de salida de 20 psig méximo. E1l bajo eonsumo de vapor
normalmente asosiado eon el proceso, se reduce ain més euando =6 ex—
traen impurezas de gases & presidn, ya que se pueden aleanzar mayores
temperaturas de abaorcién.{éebido & las altas temperaturas que se re-
quieren en la regeneracién del aolventé} éate, en presencia de 002 y-

HyS, se degrada & compuestos no regenerativos, perdiéndose 2 1b/MIPCD
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de gas tratado, aproximadanmente.

No se han reportado dates sobre la capacidad instalada de
el proceso. En Méxieo no existe.

{ E1 solvente es no corrosivo, por lo que se puede utilizar
scero al earbén eomo material de construeeidn. .
Una de las limitaciones que presenta el proceso es el ecs
to por derecho de transferencia de tecnologia. La licencia estd bajo-
la firma Shell International Research.

| Considerando que se necesita un proceso que elimine el CO2
hasta un nivel de 0.3%, el proeeso Adip no eumple eon los requerimien

tos prelininarene;

IV.3.b.~Econamina (62, 65, 73, 105)

El proceso utiliza eomo medio absorbente una solucién —-
acuosa del BP-midroxiamino etil- éter de nombre eomereial Diglycolami
ne. Adn no se ha establecido un 1fmite m&ximo de operacién, pero se ha
observado queia conecentraciones arriba de 7 a 8% de gases dcidos tota
les, es conveniente usar otro proeeso: El rango de presién nds adecus
do para el proceso es de 850 a 1200 psig, obténiendose un gas dulce ~

producto con 0.3% de CO, y 4 »pm de H,S.

El solvente se regenera por ealentamiento a una presién -
cercana & la atmosférica, por lo que el gas dcido produsto deberd te-
ner una presidén de salida de 20 psig méximo. La solueidén tiene gene-~-—
ralmente 65% peso de DGA & mds, lo que permite redueir el gasto de —

solvente en un 25-40%, eomparado eon un tratamiento eon monogtanolami
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na. la prineipal limitasién del proceso es la tendeneia 2 la forma——
eidn de altos produetos de de;radaciéntjla eudl se previene usando —
una técnica de redestilascidn, que purifiea parte de la solucién tra—
tante, ain as{ se pierden 3 1b/MMPCD de gas tratado.

i é
| E1 solvente es eorrosivo, sobre todo a altas temperaturaqj
POT lo que &5 nesesario usar asero inoxidable eomo material de cong—

truceidén de los equipos de transferencis térmica.

El proseso se utiliza en 13 plantas, que tienen en econjun
to una sapacidad instalzda de 1,000 MMPCD. En Méxieo no exbste ningu-
na planta.

Otra de las limitaciones que presenta el proceso es el ~—
sosto por transferencia de teenclogia. La lisensia estd bajo la firma
"Fluor Engineers and Construetors, Ins." (63).

— Considerando que para é1 problema se necesita una presidn
de operaeidn de 200 psig, eomo méximo, el proseso Eeonamina no sumple

eon los requerimientes preliminares.<&—

IV.3.e.-Cirbotol (13, 28, 29)

Los agentes que se utiligan para la extraeeién de gases -
deidos son solueiones scuosas de Etanolaminas, mono (MEA), di (DEA),-
y tri (TEA). Cada una de ellas tiene diferentes propiedades, por lo -
mismo la primera se utiliza preferentemente para el endulzamiento de-
gas natural; la DEA ge emplea para la purifieseién de hidroearburos -
1fquidos y para endulzar gases de refinerfa; y la tri-etanolamina por
las difieultades que presentan su regeneracién y alto costo no tiene-
mueha aeeptaeién eomereial. Las carmcteristicas de operacidn del pro-

ees0 permiten tratar gas amargo eon una soncentracidén pegquefia 6 media
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na de guses doidos, aproximadamente un mfximo de 25% de 002 ¥y 25¢ de-
st. El proceso opera & presiones que van de la atmosfert a 1200 psig
aleanzando las nés estrietas especificaciones de lfnea (O 3% de co, ¥
0.25 gramos 325/100 pcsn)./

El solvente se regenera por oalentamiento a uns presién -
cercana a la atmosférica, por 1o que el gas dcido producto deberi te-

ner una presién de salida de 20 psig méximo.

De los diferentes agentes la "Mili" resulta nmés stractiva-
debido & que 'es_una base mds fuerte y reacciona mis répido,| tiene una
mayor estabilidad, minimizando la degradacién térmica y fa;ilitando -
su recuperacidén de soluciones contaminadasijsin embargo la "MEA" pue-
de reaccionar con sulfuro de carbonilo & con disulfuro de ctrbonoxgog
mando compuestecs no regenerativosiﬂf} proceso pressnta el problema de
producir espuma lo eual reduce la eficiencia de la planta y auments -
rds las perdidas de nmini; eatos efectos eombinados provoean una per—
dida total 2 1b/MNPCD de gas tratado.

Por otra pnrte,[ias etanolaminas presentan el problema de
corrosién (20, 84), esrecialmente donde se opera a altas temperaturas
lo cual hace necesario el uso de aleacliones y materiales espeeiales -

para inhibir este problema.

El proceso estf en operacién en varios eentenares de plan
tas oon una eapacidad instalada total de varios miles de MMPCD. En Mﬁ
xieo existen tres plantas instaladas, una en etapa de arranque, una -
en etapa de construceidn y dos en fase de disefio, son una capacidad -
total de 925 MMPCD'.

*Datos sorrespondientes & 1972,
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Una de las ventajas que tiene el proeeso es que no es ne-
oesario ¢l pagar regalias por su empleo.

[Do acuerdo a los requerimientos preliminares el proceso -
girbotol es uns alternativa adeouada.l
IV.3.4.-SNPA-DEA (63, 142)

El medio absorbente empleado es una solueidn acuosa de —-
Dietanolamina a concentraciones basadas en la experiencia de escala -
eomercial anterior, para obtener uns mejor economis. El contenido To-
tzl de guses & eliminar debe de ser de 10% m{nimo, para que el proce-~
sc sea comercimlments ageptable. El gas dulce obtenido alcanza las es
pecifcaciones convencionales de linea de{i% 6 menos de CO, y 0.25 gr.
H2S/100 PSCﬁ} La extraccién de impurezas del gas amargo se efectia a-
una presién que va de 600 a 1,100 psig.

El solvente ae regenera por calentamiente a una presién -
eercana & la atmosfériea per lo que, ol gas fcido producto deberd te-

ner una presidn de salida de 20 peig mdximo.

Una unidad SMNPA-DFA es similar a la convencional de "DEA"
en muchkos aespeetos. Las diferencias notables son: Uso de altas coneen
traciones de solvente, optimizaeidn de las condiciones de operaeidén -
para obtener mayor poder de absoreién en PCS tratados/gal. sol., y un
especial euidado eon la solueidn pobre para mantener un dbajo nivel de
s8lidos, productos corrosivos e hidroearburos. Cste dé por resultado-
una operaeidn estable & traves de un amplio rango de condiciones eon~
poca tendencis a la formacidén de espumz y por lo tanto amplia flexibdbi
lidad en el Flujo de Operacién. Una de las ventajas del proeeso es ~-

que no requiere ninglin paso intermedic de operaeién entre la unidad -
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SNPA-DEA y la unidad recuperadora de Azufre, independiente de la eom-
ponicidén 6 de la nmaturalegza de los hidrosarburos en la eorriente de -
gas amargo. Las pérdidas del solvente son del orden de 2 1b/MMPCD de-

gas tratado.

'MEl proceso presents los miamos problemas de eorrosién gque
el convensional de "DEA" (Girbotol).

La eapagcidad instalada total es de 2000 MM PCD y estén en
construeoidn plantas para tratar quinientos MM PCD. zn Méxieo no exis

te.

El eosto por derecho de transferencis de tesnoclogia es —
factor importante & considerar en el proceso. La eompaiiia "The Ralph-

M. Parsons Co." es el licenciador del proceso.

Q:Puesto que no se satisfacen las eondieiones de presgidn y-
contenido de impurezas en el gas & tratar, el proceso "SNPA-DEA" no -

sumple eon los reguerimientos preliminares.’

IV.3.e0.=Sulfinol (27, 32, 33, 34)

El procesdo se basa en 8l uso de un golvente orgiénieo de -
nombre comercial Sulfolane (diéxido de tetrahidrotiofenc) mezelado —-
eon un Alkanolasmina (diisopropanolamina) y agua. El proseso se usa Pa
ra tratar gas natural donde la eoneentraciérn de CO, varia 1.1 a 28% y
la ds st de O & 53%. La presién de operacién del proeeso estd dentro
del rango de O a 1000 psig obteniendose las eapsseificasiones de linea
on el gas dulee producto (Qléi_do €O, y 0.25 gramos HES/IOO PCSD).

El solvente se regenera por salentamiento a una presidén =
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muy cercana a la atmosférica por lo que, el gas &cido producto deberd
tener una presién de salfda de 10 peig méximo.

El proceso provee simultaneamente una absorcidén fisica y quimica
de los gases fcidos, y se utiliza para eliminar grandes concentracio—
nes de 002 y BZS’ ademds es de conaiderable interés para situaciones
donde se tienen bajas presiones parciales de los componentes &cidos.
La solucidén de sulfolane puede cargarse facilmente a un 85 % de su va
lor de equilibrio, representando esto una ventaja con respecto & las
de etanolaminas que sélo aceptan hasta el 50%, ademds, nofforma 88pu—
ma,les muy estable con respecto a las degradaciones téonic; ¥ quimica
(el sulfolane inhibe la degradacién de aminas), por lo que las pérdi-
das de solvente son del Srden de 0.5 1b/MM. PCSD.

La velocidad de corrosidn para acero al carbdn es muy pequefia ~—

ain con alto contenido de gases &cidos.

Existen mds de 100 unidades en operacidn y el 70% son para tratg
miento de gas naturalj en México ninguna planta opera con este proce-

BO.

El ocosto por derecho de transferencia de tecnologfa y el alto —
precio del solvente(36.25 $/gal en E.U.A.) son factores que debe to—
marse en consideracién. La firma"Shell International Research Mij" -

(33), tiene los derechos de patente del proceso.

fConforme a los requerimientos preliminares el proceso sulfinol -

presenta una alternativa adecuada{l

32



IV.3.f.~Estasolvan (45)

El proeeso utiliza eomo medio absorbente solvente Tri-N—
Butil fosfato (TBP). Las eareteristiscas de operacién del prosesc per—
miten tratar gas amargo sin restrieeién en su contenido de 802 Y has-
ta son 30% de H,
peracién debe de mer del orden de 800 a 1 200 pasig ebteniendose un ——

S. Como se trata de absoreidén fisica la presién de e~

gas dulee produeto eon 4 ppa de H2S; el CO2 no se elimina con este —
tratamiento.

El solvente se regenera reduciende la presién hasta un va
lor cercano al atmosférieo por lo que, el gas fcido deberd tener una-
presidén de salida de 10 psig méximo. El solvente "TBP" tiene algunas—
ventajas eomo lo son: Baja densidad, baja viseceidad inelusive & ba——
jas temperaturas, muy pequefia presién de vapor, escasa formseidn de -
espunca y pooa toxieidad. Las pordidas de solvente son del orden 1 v/
MM PCSD y se deben & la autoevaporaeidén que se efeetua en la zona de-
regeneracién.

La eapasidad instalada para sate proeeso es de 200 MM PCD

y estd en omeraoidn unicamente en Europs.

Las prineipales desventajas que »resenta el proceso soni-—
El elevado costo del solvente (55.1 $/gal en E.U.A.), y el pago por -
regalfas al "Institut Franeais du Petrole".

Dado que la presién de operacidén es elevada (mayor de 200
p;ig) y no se elimina el CO2, el proceso estaselvan no retne las eon—

diciones preliminares requeridas.

IV.3.g.~Fldor (16, 63)

El agente empleado para la extraceién de gases feidos es-—
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el propilen earbenate,de nombre eomereial szelvente flior; el prosese-
se desarrolldé para eliminar grandes coneemtraciones de impurezas en -
gases de alta presidn, por lo mismo, la presiém de operasién debe ser
de 700 ~1,300 psig, de tal forma que, ls presidn pareial eombinada de
el 002 y del st en el gas de alimentacién sea de 75 psig 6 mayor; ba
jo estas condiciones se obtiene un gas dulee predueto con 0.3% de CO
Y 4 »pm de HZS'

2

El solvente se regenera mediante un abatimiento de la p»re
8ién del solvente rico hasta alcanzar una pr;sién cereans & la atmos-
férica, por lo que el gas dcido deberd tener una presidén de salida de
20 psig méximo. la absoreién se favoresce a bajas temperaturas (meno—
res de la ambiente preferentemente), y a menor contenido de hidrocar—
buros pesados aumenta la efieiencia global del proeesc. La estabili—-
dad euimiea del solvente es buena y no presenta degradacién, ademis -
tiene baja mpresidén de vapor lo que da por resultado que las perdidas-
por evaporacién sean minimas, del orden de 1 1b/¥M PCD de gas tratado

Las principales desventajas del proseso son: El solvente-
absorbe los hidrocarburos pesados que dificultan la ebtencién de azu-
fre del gas &eido, una instalagidn adicional de equipo de transferen—
cia de oalor asf{ como un sigstema de refrigeraeién, y el eosto por de-
recho de transferenefa de tesnologfa. La lieeneia estf bajo la firma-

"Fluor Engineers and Censtruetor Inc.".
El bajo contenido de agusa en el solverte y las bajas tem—
peraturas involueradas en el proeeso, provoean menores velesidades de

eorrosidn y puede usarse geerc al carbdn para tedo el equipo.

No se han reportacdo datos sobre la eapasidad instalada —
del proceso. En México no existe.
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Debido a las presiones elsvadas que requiere (mayeres de-
200 pni;), el proceso flior no satisface las condiciones preliminares

requeridas.

IV.3.h.-Purisel (61)

La extraceién se lleva & eabo mediante el selvente fisico
N-Metil 2 Pyrolidona (NMP & N-Pyrol). El proeese permite tratar gas -
amargo eon un alto eontenido de gases doidos 50% de co, ¥ 50% de H,S-
eon una presidn de operacién que va de 800 a 1 200 psig, eon el fin -
de obtener una presién alta de los gases que se axtréorin; el nivel -

de pureza obtenido es de 0.1% total.

El solvents se regenera reduciendo la presidén hasta un va
lor oercano al atmosférico, por 1o que el gas Zgido deberd tener una-
presidén de salida de 20 psig méximo, si se quieren obtener las espeoi
ficaciones de linea para el HQS deberf utilizarse una etapa adieional
de regenerasidn térmiea, Dado que el NMP tiene una alta afinidad por-
el agua,el proceso puede servir somo aistema de deshidrataeidn al mis
me tiempo. Los somponentes decidos no degradan el solvente; aln as{ se
han reportado pérdidas de solvente del orden de 2 1b/M¥ PCD de gas —
tratado.

No se han encontrado problemas de corrogién para equipo -

de seero al carbdn.

El proeesc estd operando en tres plantas que tratan 240 -

¥MPCD. En Méxioco ninguna planta opera con este proceso.

Las prineipales desventajas del proeeso sen: El gsolvente-
absorbe los hidroearburos pesados y se dificulta la obteneidn de azu-—
fre del gas deido, y el pago de regalias por derecho de patente a la-
firma "Lurgi Mineraldl Teshniek GMBE" (63).
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Considerando que se requiere una presién de operasidn de-
200 psig. mdximo, y una pureza de 4 ppm de st en el gas dulce el pro

seso purisol no reine las eondiciones preliminares.

IV.3.i.~-Selexol (59)

El solvente que se usk en el tratamiento es el dimetil é-
ter del polietilenglicol (DMPEG), de nombre somersial selexol. El mro
ceso puede manejar santidades voluminosas de impurezas (50%4 total), y
no es adecuado para bajas presiones (presidén de operasidn de 700 a —
1 300 psig) o eongentraciones pegqueiias de ¢a§§s doidos. El gas natu--—
ral se reduce hasta 0.5% de CO, y & menos de 0.25 gr. 525/100 PCSD.

El solvente se regenera mediante un abatimiento de la pre
8ién soompafiado de ealentamiento & desorecidén por aire, aleanzando una
presidn cercana & la atmosférica, msor le gque el gas deido deberd te—
ner una presién de salida de 20 psig méximo el solvente es también a-
desuado eomo agenie desaidratante y presents todias las ventajas de =-
los solventes fisisos (ver procesc estasolvan ), su baja presidn de va
por permite tener posas pérdidas de solvente. Existe poco suministro-
de calentariento y enfriamiento externo; esto se compensa por los ba-
jos ealores de absorcién y el calor esmec{fisc del selexol de 0.5. ——
Lag pérdidas de solvente por evaporacién y degradaeidn térmica son de
2 1b/¥X PCD de gms tratado. El solvente es no sorrosivo, por 1o que -

pusde emplearse acerc al earbén en todo el equipo.
Seis plantas eon una eapasidad instalada total de 900 MM~
PSCD de gas estan en operacién. En México ninguna planta opera eom es

te proeceso.

Las prineipales limitasiones del proceso son: El solvente
absorbe los hidrosarburos pesados difieultando la obtencién de azufre
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del gas fcido, el eosto del :olvente es elevado: 57.50 $/gal. y ol —
eosto por derecho de transferencia de teecnologfa. El liceneiador es -
la "Allied Chemical Corporation".

Pueste que no se satisfacen las condieiones de presidén de
operscidn y no se aloanza la pureza reguerida de CO2 el prosesc sele-

x0l no es adecuado para los propdsitos de este estudio.

IV.3.j.~Benfield (8)

El proceso utiliza como eomo medio absorbente una solu—-—
cién de carbonato de potasio que contiene aditivos Benfield. Sus ca-—
racteristicas de operacidn permiten tratar gases con una concentra——
cidn de hasta 50% total de gases fcidos. La presidn de absoreién cae-
en un rango entre 100 y 2,0C0 psig, no se debe rebasar este limite pa
ra ls presién en el absorbedor. El producto que se obtiene es gas pu-
ro con una concentracidn de 0.1% de 002 Y 4 ppm de Hes.

lLa regenerascién del solvente se efectia por calentamiento
a una presién cercana a la atmosfériez, por lo que el gas foido pro—
ducto debsré tener una presidén de salida de 20 psig méximo. E1l proge-
s0 eg econdmicamentemfs atractivo cuando las presiones parciales de -
032 y HZS son altas. La temperatura de zlimentacién no debe de ser —
eritica, generalmente se enguentra entre la ambiental y 400°F. El ca-
lor del gas de alimentacién puede usarse pars proporcionar parte de -
los regquerimientos térmieos del »roceso. No existen problemas de de-——
gradacién térmiea, sino dnicamente pérdidas mecénicas de soluecidn, de
el orden de 0.5 1b/MM PCD de gas tratado. La ralaoi&n'ﬂzs/co2 debe de

ser pequelia.
Existen més de 250 unidades en operaeién, no se reportan-

datos sobre la eapacidad instalada total (44, 63). En MKéxieo existen-

varias plantas, pero ninguna de ellas procesa gas natural (109).
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Se tienen eiertos problemas de corrosidn, por lo gque se -
presenta la neeesidad de utilizar meero inoxidable eomo material de -

sonstruceidén para algunos equipos v.g.r. bombas.

Una de las desventajas (146) del »rosesc es la interven—
eién de aditivos en el solvente, lo cudl implica la inelusidén de un -
lieenciador, con el eonsiguiente costo »or derecho de transferencia —

de tecnologfa. lLa liceneia estd bajo la firma "The Benfield Corp.".

De acuerdo & los requerimientos preliminares, el proceso-
Benfield presenta una alternativa conveniente.

IV.3.k.-K,CO, caliente (87, 88)

3

El medio absorbente gque se emnlea en éste proceso es una-
solueidn acuosa de earbonato de potasio (K2003) caliente. La presidn-
de operacidén debe de ser alta, 300 a 1,500 psig (10), ya gue sme Tequi
eren elevadas presiones parciales del gas deido, eom el fin de acele-
rar la reaccidn de .absoreidn. Por la misma ragén se requiere una alta
relaeidn de COQ/HZS, estas eondieiones permiten tratar gas amargo hasg
ta eon 25% o, ¥ 8% de H,S, obteniendo un gas dulee dentro ¢: especi-
ficaciones (0.1% de €O, y 0.25 gr. 323/100 PCSD).

El solvente se regenera a una temperatura casi igusl a la
de sbsorcidn y @& unz preeidn carcana a la atmosférica, por lo gque el-
gas dcido producto deberd tener una presidn de salida de 10 peig midxi
mo. El proceso presenta un consumo de vapor relativamente bajo, y en-
el se bagan los proeesos Benfield, Catacard, y Giammareo Vetrocoke (-
COZ)’ la diferencia egtriba en los aditivos afiadidos al solvente por-
lo mismo presenta las mismas caracteristicas eue los procesos mencio-

nados.
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No se reportan datos de la sspasidad tetal imstalsda, pe-
re hay en operasidn varios eiertos de plantas.

Una de las verntajas del progeso es la carensia de um li~-
eenciador, lo eudl evita el pago de regaliss por su empleo.

Puesto que no se satisface la presidén de operacién (se —-
disponen de 200 psig méximo), el proceso de K2003 ezliente no sumple-
eon los requerimientos preliminares.

IV.3.1.-Catacard (58, 38, 39, 41)

El agente que se utiliza para la extraesidén de gases &oi-
dos es una eoluoidn acucsa de carbonato de potasio caliente con un oa
talizador muy activo, estable y no téxieo. Las eondiciones del proce~
s0 (300 y 1,500 psig) permiten tratar gases hasta con 25% de o, ¥ 8%
de st, obteniedndose un gas dulce gue cumple ¢on las més estrie—-—
tas especificaciones de linea (0.1% de 002 Yy 0.25 gr. HZS/IOO PSCD de
gas tratado).

El sclvente se regenera & uns presién cercana a la atmos-~
férica por lo que el gas dcido producto deberéd tener una presién de -
salida de 10 psig mdximo. El oalor del gas de alimentaecidén puede usar
se para msroporeionar parte de los requerimientos térmigos del proceso
No existen problemas de degradaeidén térmica sino unisamente pérdidas~
mecénigas de solucidn del orden de 0.5 lb/MMPC.

Existen en operaeidn 66 plantas, de las cuilea, aproxima-
damente un 207 se utilizan para endulzar gas natural, eon una capaci-

dad instalada total de 650 M¥PCD; Guanos Yy Fertilizantes de México usa

este proceso en su planta de amonfaco localizada en Cuautitlii,Estado
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de México, obteniendose 100 toneladas Cog/dfa aproximadamente.

Debido 2 la baja eorrosién que se presenta, se puede uti-
lizar acero al carbén en todos los equipos, con ex:pcidn de aquellos-
en donde la erosidén es alta debido a la elevada velocidad de la solu-~

e¢ién vgr. bombas.

Una de las desventajas del proceso es la intervencidén del
eatalizador en la solueién lo cual implica el empleo de un licencia—
dor, provooando un aumento en la inversién por eosto de regalfas; la-

patente pertenece & la& compariia "BI:kmey:r & Associates".

Conforme a los requerimientos preliminares el proceso Ca-
tecardb, debido & su presidén de operacidén elevada no es adecuado para-

los propdsitos que se parsiguen.

IV.3.m.-Giammarco Vetrocoke (002) (75, 90)

El proceso se basa en el empleo de una solucidn de carbo-
nato de potasio (K2003) caliente, activada por una sustancia inorgdni
ca como el tridxido de arsénico. El contenide de 002 en el gas & tra-
tar puede ser aasta de un 50%, mientras que.sélo peguenias cantidades-
de H,S (10 wpm aproximadamente) pueden tolerarse en la sorrients de —
gas amargo. La solueidn de Vetrosoke debe de entrar al absorbedor a -
75 atm (1,100 psig) mor lo menos, obteniendose un gas dulee produsto-

eon 0.3% de CO, y eon la eantidad de H,S original.
El selvente se regenera, mediante desoreidn eon vapor, a-
una presidn cercana a la atmosférica, por lo que el gas doido produsc-

to deberd tener una presidén de salida de 20 psig méximo. El empleo de

tridxido de areéniso da eomo resultado que las velocidades de absor——
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eién y desoreién sean dos o0 tres veees Denores que en otros proeesos—

de scarbonato ealiente.

No se repertan datos de la e¢apasidad total instalada, pe~
ro estén en operacién més de 18C plantas. El proeeso se eaplea gone—

ralmente en Europa, en Méxieo no opera.

Las sales de arséniec inhiben la eorrosién del equipo —
puesto en eontaeto eon la selueién de earbonato, por lo que la planta
puede fabrisarse eon acero dulece. Siendo no veldtil, la solucidén re—
quiere una reposieidén mfnima (0.5 1b/M¥ PCD), generalmente para eom—

pensar las pequeiias pérdidas fisicas.

Las prineipales desventajas que presenta el proceso soni-
El H2S puede absorberse irrevwesrsiblemente con la solueién de vetroeo-
ke astivada por el arsénieo, es necesario eliminar periddisamente el-
azufre de la solucidn, y el eosto por derseho de transfereneia de tes
nologfa. Mayor informasidn sobre el proeeso se puede obtener en la —
compaiifa '"Power—Gas LTD" (63).

Debido a su elevada presién de operacién, & la restrie—
¢ién en el Hgs alimentado, ya que no elimina HZS’ el proseso Giammar

oo Vetrocoke (COz) no sumple eon los requerimientog preliminares.

IV.3.n.~-Giammarco Vetroeoke (HZS) (s2)

El procesc trata gas amargo ¢on una solucidén alealina de-
arseniatos y arsenitos. El oarbonato de sodio es el dlcali que gene—
ralmente se apliea para la eliminaecién de grandes eantidades de H2S‘-
No existe ninguna restriceién en el contenido de CO2 del gas alimenta

do; el procesoc opera generalmente son gases de bajas eoncentraciones~
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de H,S (24). La solueién de Vetroeoke debe dw entrar al absorbedor a~-
75 atm (1,100 psig) obteniendose un gas dulee »rodusto con 4 ppa de -
st; el 002 no se elimina.

La x:opnoruidu del molvente se efectdia mediante ealenta-

miento y oxidacién del produeto de reaceidén del H_.S eem el solvente -

2
en un oxidador abierto a ls atmdsfera. Com el empleo de este proeedi-
miento se obtiene direotamente sgufre elemental, el sual se elimina -

en forma de espunma flotante, filtrade al vacio y lavado.

La doble funeién de la torre de exidacidn limita la posi-
ble variacién en el flujo de aire debide & que el proceso de flota—
eidén puede dafiarse y ademas se logra un flujo eonstante de solucidn -
al absorbedor ecuando se mantienen gastos eonstantes de aire. Una pe-——
queria eantidad de satalizader se agrega para promover y controlar la-

formasidén de arseniates, lo cudl reduce el tamafioc del oxidador.

No se reportan dates de la capacidad instalada, peroc se -
eneuentran en operaeién 30 unidades, la mayoria se loecaliza en Europa,

en Méxieo no se utiliza.

Se presentan bajas velooidades de sorrosién por lo que el
equipo puede fabdbrisarse eon asero dulsce. Se requiere una reposisién -~
oinima de solueiém (0.5 1b/MM PCD) para eompensar las »érdidas fisi—-

Una de las desventajas que presenta el proeesc es el pago
por regalias. Mayor informacidn sobre el proeesoc se puede obtener son
la compaiiia "Power—Gas LTD" (63).

Debido & su elevada presién de operacidén, a la compogi-——

e¢ién néxinma de Ezs aceptads; ya que no elimina el 002, el procesc Gia-



mmarco Vetrogoke (825) no ecunple eon los requerimientos preliminares.

IV.3.7.-NH, esustico (63, 101)

El medio absorbente gque se emplea &3 una solucién de amo~
nfaco y una solueién de sosa cdustica. Este proseso se utiliza cemun-
mente & muy bzjas soneentraciones de 002, y tiene algunas ventajasg ——
euando varies centaminantes estén presentes en el gas de entrada, no-
hay restricciones en el eontenido de st. La presién de operacién de~
be de ser de 300 psig de operasiSn mfnimo obteniendose un gas dulee -
eon una purega de 10 a 25 ppm de 002; el st ne se elimina.

El solvente se regenera a una presién sercana a la atmose
férica, por lo que el gas dcido produsto deberd tener una presién de-
salida de 20 psig méximo. La solucién de amoniaco se utiliza en la ee
lumna de absoreidn y la solucién de sosa caustica se emplea para la—
var el gas dulce; el eonsumo de vapor en la regenerasidn es aproxima-

damente un 20% de los costos de operacidn.

Se presentan bajas veloeidades de eorreosién, por lo que -
el equipo puede fabriscarse eom acere al carbén a excopeidn del rekervi
dor que debera eonstruirse de acero inoxidable a gausa de las altas -
temperaturas a que se opera, por est: causa, se originan productes de
degradacién perdiendose hasta 4 1b/MMPC de gas.

No se reportan datos aeerca de las plantas que utilizan -

el preseso; en Néxieo no exis’e.
Dado gue la presidn de operaeién es alta y mo se elimina-

el 825, el proseso NH3 saustieo no reune las eondieiones sreliminares

requeridas.
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IV.3.0.=Stretford (102, 117, 132)

El progeso trata gas amargo ¢on una solueién scuosa que -
eontiens carbonato de sodio, vanadato de sodio, dcido antraguinondi—
sulfdnico y tragus de hierro. Como la solucidén alcanza un equilibrio-
eon respecto al 002 en el gas, Unicamente pequeiias ¢antidades de CO2—
pueden extraerse por este »roceso, que representa una ruta economica-

para el endulzamiento de un gas amargo gque contiene CO, eon mucho me-

2
’
nos restricciones que aquel asociado con un prooeso en aminasj la con

centrsoién aceptada de H.S en el gas a tratar es hasta de 25%. Lasg —

2
reacciones en las que se basa el proceso son indevendientes de las —
eondiciones de presién. As{, la completa extraeeidén de HZS se logra -
tanto & pocas pulgadas de presidén como a 1,000 paig obteniéndose un -

gas dulce cor 1 ppm de azufre.

La regeneracién del solvente se efectda inyestando aire -

al solvente riso. El H_S se disuelve en la solueidén alealina y reac—

2
ciona son el vanadato oxidandose & azufre elemental el cual se recupe

ra de la espuma flotante.

Las temperaturas de operacién en toda la unidad caen den—
tro del rango de la ambiental y 120°F, encoatrandoso un medio de ope-
racidén marcadamente libre de tendensias a la eorrosidn, por lo que ol
eguipo pueds fadbrigarse eon acero al carbdn, debido a la baja volati-
lidad no se presentan pérdidas apreeiables de selvente (0.5 1b/MMPCD)

Se produse azufre de 99% de pureza, fundido 6 como pasta,
eon un tamafio de partfoula que va de 0.5 a 25 micras y al que se le -
ha encontrzdo usos como insecticida para la agricultura, ademas de —

los convencionales usos comerciales.

44




Cincuenta y einco unidades estan en operacidn con capasi-
dades que van de 100 MPCSD a 90 MMPCSD; en México no se opera cen eol-
Proceso.

La lieencia del proceso estd bajo la firma "International
Consultancy Services, British Gas Corp".

Ya que no se elimina 002, el proeceso Stretford no resulta
adecuado para los propdsitos que se persiguen.
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SELECCION PRELIMINAR DE ALTERNATIVAS
TABLA COMPARATIVA DE LOS DIVERSOS PROCESOS PARA ELIMINAR GASES ACIDOS

CARACTERISTICAS
DE LOS GASES ADIP £conamiNal 61RBOTOL | SNPA—DEA! SULFINOL [ESTASOLVAN| FLUOR | PURISOL | SELEXOL | BENFIELD | K2 CO3CAL|cATACARS | Gv. (CO2)] B.v. {1y 5 )[NMy CAusT. svnnvom{
TRATADOS | A N——— | R n—pe w
[COMPOSICION co, | maTana 253 108TOTAL| 28%  JewmeEsTRIC.| ALTA 503 28 58 50 % sn RESTRIC.| 508 S RESTRIC
MAXIMA ACEPTADA gl ILiMITADA | $ 8 TOTAL 25 % [ 533 2% ALTA 501 S03 TOTAL | SOKTOTAL| g ¢ s 10PPM X SINRESTIIC] 188
RANGO DE PRESION
= = = 00— 1100 | 0- 1000 -1 700- 1300 | 900 1200 | 700 - 1300 | 100 - 2000 | 300 1500 | 300 150G | 1100 MIN | 1100 saN | 380 s!N | O— 1000
DE OPERACION psia.| O~ 700 |[®s0-szo0 | 01200 |8 200-1200
PUREZA DEL CO J— 03s 033 23 MIN 0.3% NO ELIMINA | 0.3 % 013TOTALJ0.53 MAX| 0 1% 0.1% 0.1% 0.3% NO ELIMINA 10 PPN MO ELWNNA
PRODUCTO R’J‘zs 4PPM 4PPM 4aPPM | 4 PPN 4PPN 4 PPHU 4PPM NAX 4PPM aPPM “PPN 4PPM  |NOELMINA| 4 PPN NOELIMINA | YPPM
PRESION DE SALIDA
: | 10 max.| 10 max. 0 MA 0 MA MA 10 MAX 10 MA 0 MAX. MAX. .
DEL BAS ACIDO Psia| 2° MAX. | 20 MAX. | 20 MAX. | 20 MAX x| X 2 x | zomax | 2 x | 20 MAX x| 2 x 20 MAR. | 20 MAX
CARACTERISTICAS
GRALES DE PROC.
ADIP SOL. |DIGLICOL |MONO/DIET DEA 010X, TET.HE TRi-n BUTIYPROPILEN |N-METIL-2| SOLVENTE [k, CO3 CALJK, COy CALIK, COy CAL K, COy CAL | ARSENITOS INny SOLVENTE
TIPO DE SOLVENTE | o o call aMina|  AMINA TIOFENO | FOSFATO |CARBONATOIPROLIDONA | SELEXOL | ADITIVOS CATALIZADO| Y ARSENITOSIY Mg, CO3 [ causTicO [STRETFORD
DEGRADACION
SEL SOLUENTE si s st L] st sI si st st NO NO NO NO NO 8! NO
PERDIDA DE SOLVENTE
1 . 2
Lh/MM PCD 2.0 30 2.0 2.0 os 1.0 ] 2.0 20 05 [X] o8 08 08 0 o8
CAPACIDAD MM PCD
— 0 — — 900 —_ —_ TS — =
S STiAD) 1000 Engaszxtco 280 200 240 0 650 1900
REGALIAS st s NO s\ st 8 st §t st st NO si Hl st st st
MATERIALES DE
CONSTRUCCION
REHERVIDORES AC. Al Al A AC. AC - AcC AC. AcC. AC. AC. A.D A.D. Al AcC.
INTERCAMBIADORES AC. Al Al AL, AGC. AC A.C AcC AC. A.C. AC. AC. AD. AD AC AC
BOMBAS AC. AC. AC AcC Al AC AcC AC AC. Al AL ALt A.D. A D A.C. AC
COLUMNAS AcC. AC. AcC AcC. AcC. AC AGC. AcC. ac AcC. AcC. AL, A.D. A.D. AcC. ac
CONCLUSION NO CUMPLE|NO CUNPLE| CUMPLE[NO CUMPLE| CUMPLE INO CUMPLE [NO CUMPLE [NO CUMPL EINO CUMPLE]  CUMPLEINO CUMPLE [NO CUMPLE [NO CUMPLE|NO CUMPLE] NO CUMPLE|NO CUMPLE
PRESION OE PRESION DE IPRESION DE |PRESION DE|PRESION DE|PRESION DE] PRESION DE|PRESION DEIPRESION DEIPRESION DE[PRESION DE [NO ELIINA
ELIMINA | OPERACION OPERACION OPERACION | OPE RACION| OPE RACION| OPERACION OPERACION | OPERACION OPERACIONIOPERACION OPERACION| COg
ARGUMENTOS DE TOMA |PARCIALMEN] ELEVADA. ELEVADA, ELEVADA |ELEVADA [ELEVADA. |ELEVADA . ELEVADA |ELEVADA. [ELEVADA. [ELEVADA. | ALTA,
DE DECISION TE AL COz{ALTOS PRO CEFICIENTE NO ELIMINA NO ALCANZ A [NO ALCANZA JNO ELIMINA | MO ELIMINAINO ELIMINA
TOS DE A BAJA CONG co, PUREZA  [PUREZA RE- Mps cog . M, 8.
DE £
aas aciod A




V. SELECCION DEL PROCESO

V.l. Generalidades

En la evaluacién de un proyecto existen factores determinantes
que varian de acuerdo a la regidn donde se desarrolle, y, hacen por
tanto necesario un conocimiento del medio para poder escoger la me—
jor alternativa; en M&ico el crecimiento econdmico en los dltimos a-
fios “ha alcanzado en muchos casos tasas que van del 207 hasta el 50 ¢
anual, de donde se acentuda la dificultad de pronosticar un mercado -
cuando éste apenas comienza & crecer, €sto aunado a la carencia de -
buena informacidn estadfstica, significen un riesgo adicional de e—
rror en la seleccién y estudio de factibilidad de un proyectoy por -
todo lo anterior, en México la evaluacidn de un proyecto debe desa—

rrollarse en una forma muy especial.

La evaluacidén de un proyecto se suele llevar a ceboc en tres eta
pas (48): la Exploratoria, la Preliminar y la Final, en cada etapa se
desarrollan tres estudios: Mercadotecnia, Ingenierfa y “nélisis Eco-
némico, tan profundos como la etapa del proyescto lo requiera; el:Xné&
lisis Econémico en cada etapa tiene el propdsito de definir si el ——
proyecto es econdmicamente atractivo.

El estudio de Mercadotecnia tiene primordial importancia en el
desarrollo de un poryecto; mediante é1 se obtiene el balarce oferta-—
demanda y con ello la magnitud del mercado y la capacidad de la plan
ta, factor importante en la seleccidén de un proceso.

En la fase de Ingenier{a se realizan: la seléecién del proceso
la preparacién de las bases de disefio de la planta, y la elaboracidn
del disefio detallado de la planta, incluyendo en cada etapa la esti-
madidn de la inversién
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El Anélisis econdmico sirve para evaluar el proyecto en cada u=
na de las etapas, proporcionando asf los argumentos necesarios para

llevar A cabo 1la tom a de decisidn.

Es importante hacer notar gue el presente estudio representa la
fase de Ingenierfa en su etapa Exploratoria, por tanto se limitard &
la evaluacidn de las alternativas adecuadas.

V.2. Consideraciones Técnicas

Con la informacidén obtenida en el capftulo anterior se haréd la
evaluacién técnica de alternativas. S8lo tres procesos se ajustaron
a la condiciones de cperacién establecidas en el capftulo IIIj asi -

qué con los procesos:

Girbotol
Benfield y
Sulfinol

escogidos como los m4s viables técnicamente, se realigzarén los patro

nes fundamentales de andlisiss

Balance de Materia
Balance de Energie y
Dimensionamiento del equipo

Todo esto, como anteriormente se dijo se haré en conjunto para
los tres procesos utilizando el lenguaje de programacién "APL§ A ===
Programing Language" (64, 152).

V.3. Método de C4loulo

Para la realizacién de los célculos finales del estudio fué ne=
cesario elaborar un diagrama de flujo modelo para definir las corrien
tes involucradas en los balances de materis y energfa y los equipos -

requeridos para cada proceso.
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Para tal efecto se definieron les siguientes funciones:

1). Funciones Bésicas:

FGALIM
FBMAT1
FGSALL
INDI1
COL1
REG1

i1i). Funciones Auxiliares:

DATESIS1
DB

DAIN]

DFT (FORY)
RETON

Tanto las funciones bédsicas como las auxiliares eatén contenidas
en la funcidns

TBS1
Velele Desoripeién de las Funciones:

FGALIMl : Mediante esta funcién se obtienen los re
sul tados correspondientes a la corriente

de entrada(gas amargo).

FBMAT1 : Por medio de esta funcién se obtiene el
balance de Materia total en base secaj -
implica la resolucién de un sistems de 4
ecuaciones con cuatro incSgnitas, éste -
se resuelve aplicando diddicamente el o-
perador " DOMINO " , el cuél lleva como
ergumento derecho la matriz de coeficien
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FGSALL

INDI1

corLl

REG1

DATESIS1

DB

DAIR1

DFT (FORM)

tes y como argumento izquierdo el vector
de términos independientes.

Mediante esta funcién se obtienen los re
sultados correspondientes a los gases de
salida (ges dulce y gas écido).

Se utiliga para obtener la informacifin -

bdsica de operacién de cada equipo:

Cantidad de solvsente
Temperaturas

Calor del condensador
Calor del rhervidor

Vapor requerido

Por medio de esta funcién se caloulan el
didmetro y la altura de la columna absor
bedors; esta funocién est/ basada en la -
correlacidn de W.k. LOBO(36).

Mediante esta funcién, basada en el "Di-
sefio de Platos de Balastra" (47) se ob—

tiene el didmetro columna regeneradora.

Proporciona los datos utilizados por las
funciones:

FGALIM1

FGSALY

Proporciona los datos para la funcién :
FBHAT1

Proporciocna los datos para las funciones
INDI1
COoL1
REG1

Esta funcidn, tomada de la biblioteca pd
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blica de IBM, se utiliza para redondear

y ordenar loe resultados.

BREDON : Se utiliza para redondear algunos resul—
tados.

NOTAs Debido a que los datos se proporcionaron en el Sistema Inglés
los resultados obtenidos estén expresados en el mismo.

Las funciones descritas anteriormente, as{ como los resultados
obtenidos, se muestran a continuacidn :

52



LOS DATOS PARA REALITAR EI. BALAWCE NP MATERIIA SN9:

]2 702
A FRACC, MOL 0.925 0.0u45
3 PRACC. MOL 0.997 0,003
[+ PRACC, MOL 0.001
M LB/LBMOL 16.5 44,01
FLUJO DF 4 Pro 200000000
(60 OF Y 1 ATY)
TENMDPERAPURA DE 4 OF 60
RESION D% 4 2SIC 14.7

GAS AMARGO ALIMFENTADO:

PESO MOLETYLAR

Ll 16,5090
92 44,0109
P28 34,0800
TOTAL 18.265u

GAS DULCE PRODUCTO:

DPESO “OLFECULAR

RC 16.5000
o2 48,0100
n2s 35,0800
FOTAL 16.5825

GAS ACIDO PRODUCTO:

PESO MOLECULAR

RC 16.5000
€02 44,0100
R2S 34,0800
TOTAL 39.8615
DESCRIPCION

SOLVENTE PURO LBMOL /AR
SOLUCION PORRF GPM
SOLUCIOR RICA 7PM

SOL. POBRE TOTAL LB/AR
S0L. RICA TOTAL L3 /3R
TEMP.SOL.RICA or
PRESIOR VAPOR (7] PSIA
PLUJO TOTAL (8} LBMOL/ER
PLUJO TOTAL & LBMOL/JRR
PLUJO TOTAL (9] LBMOL/AR
PLUJO TOTAL (9] L3 /AR
FLUJO TOTAL (7] LB/RR
CALOR CONDENSADOR BTU /AR
CALOR REHERVIDOR BTU/HR
VAPOR REQUERIDO LB/RR

F2s
0.03
0

s, 08

PEMO)STCTIAT
(o/0 1)

92.5000
54,5000
3.09%00

1n0.0000

oOUPASICION
(o/o *0L)

39.7990
0.2000
0.0000

100.0000

COMPOSITIOY
(o/0 '10L)

0.1000
58,8000
41.5000

100.0000

RIRBO™OL

4536,1R%4
3768.2571
3213,4991
1865815.6255
1929075,2527
141.8850
13,5122
1704.4523
5656,8321
3852.3797
69419 ,8824
1u4964,.3888
46836688, 0884%
23858u4372.7981
258208.,1957

LROL /7R

20315.5132
948,13223
658.8815

21962, 7189

LBYOL /R°

20313.925!
61.1252
0.0000
20375,0507

LBMOL/RR

1.5877
927.1971
658.8815

1587.6663

BENFTELD

4267.9202
4173.9798
4230,.1791
2820696 .2824
2u83956.9097
237.0738
13.5122
1708,u523
7938.3315
6233.8792
11233u4.,.5025
193465.7605
130224082.4116
132044792, 7334
153338.5203

IR/AR,

335205.9574
43495 ,17F213
22454 .5818

401156,7120

LRI9R

335179,7718
2690.1179
0.2000
337869.8895

LB/8R

26,1965
40B805,9452
22454.6820
63286.8237

SULFINOL

2886 ,6660
1132.4958
1311.3378
634775,6657
698036.2929
146.8516
13.5122
1704.4523
5556.8321
3852.37397
69419,8824%
144964 ,3888
82260162.3353
$21334113,.50682
131313.9757



LOS RESULTADOS PARA EL ABSORBEDOR SOR:

GIRBO?PNL
DIARETRO Py 15.5800
ALTURA rr 85,9695
EL DIAMETRO DEL RFEGENERADOR ES:

GIRBOTOL

DIAMETRO rr 15,8836

BENFIELD

14,1553
110.2863

BENFIELD

16.3877

SULPINOL

16,5313
30,5660

SULFINOL

12.2%38



LOS SIGUIFNTES RESULTADOS SO UTILIZANDO DOS TRERES DE 100 M PCD.
LOS DATOS PARA RFALIZAR EL BALAR™E DF MATERIA SON:

). Lod
A FRACC., MOL 0,925
B FRACC. MOL 0.337 0,003
(= FRACC. MOL 0.001
" LB/LBMOL 16.5 su,01
PLUJO DE 4 PCD 100000000

(60 oF Y 1 ATM)

TEMPERATURA DE 4 oF 60
PRESIOR DE 4 PSIC 14,7

GAS AMARGO ALIMENTADO:

PESO MOLECULAR

i 16.5000
o2 45,0100
R2S 34,0800
TOTAL 18.2654

GAS DULCE PRODUCTO:

PESO MOLECULAR

RC 16,5000
co2 44,0100
A2S 34,0800
TOTAL 16,5825

GAS ACIDO PRODUCTO:

PESO MOLECULAR

AC 16,5000
co? 4y,0100
R2S 3u, 0800
TOTAL 39,8615
DESCRIPCIOR

SOLVERTE PURO LBMOL /AR
SOLUCIOR POBRE PM
SOLUCIOR RICA P

SOL. POBRE TOTAL LB/AR
SOL, RITA ™OTAL LB /RR
TEMP.SOL.RICA opP
PRESION VAPOR 71 PSIA
PLUJO TOTAL [&:D} LRMOL/RR
FLUJO TOTAL 71 LBYNTL /RP
PLUJO TOTAL (9] LR™OL /PR
PLUJO TOTAL (9] LB/AR
PLUJO TOTAL (7] LB/RR
TALOR CONDERSADOR RTY/RR
CALOR RFRERVIDOR BTU/RR
VAPOR REQUERIDO LB /PR

0,083

R2S
0.03
0

3s, 08

rOMPOSICIOR
(o/0 MOL)

92.5000
4,.5000
3.0000

100.0000

COMPOSICIOR
(o/0 MOL)

99.7000
0.3000
0.0000

100.0000

TOMPOSICION
(o/0 ¥OL)

0.1000
58.4000
41,5000

100.0000

GIRBOTOL

226R. 0946
1879.1284
1356.7494
932807.7540
964538.0656
141.8850
13.5122
852.2261
2778.4159
1926,1837
34709,9390
72482.183R
u3u18341,3095
1192921R0.5309
129104,0915

LBMOL/RR

10157.7566
494 1611
329.4408

10981.3585

LBMOL/AR

10156.,9627
30.5626
0,.0000
10187.5253

LBMOL /3R

0.7938
463.598S
329.4807
793.8331

BENFIELD

2133.9599
2086 .98938
21u45,089u
1210348, 0650
12u1978, 3766
237.0738
13.5122
852.2261
3969.1655
3116.939%
5€167.2477
96732.8741
£5112037.1047
66222392.8u26
71669.2563

LB/HR

167602.9837
21748.0314
11227.3409

200578.3560

LB /AR

167589.8849
1345,0590
0.0000
168934,9439

LB/RR

13.0982
20402.9713
11227.3403
31643,.4099

SULFIROL

1443,3329

596 .2479
655.6689
317387.8129
3439018,12u5
146,8516
13.5122
852,2261
2778.4159
1926.1897
348709.,91390
72482.1898
41130078.5771
60667053,4681
65656,9843



LOS RESUITADOS PARA EL ABSORBEDOR SON:

GIRBOTOL
DIAMETRO 44 11.01857
ALTURA re 84,9695
EL DIAMETRO DEL REGENERADOR ES:
GIRBOTOL’
DIAMETAHO rr 13,5272

_BENFTELD

10.0093
110.2883

BENFIELD

15.1973

SULPINOL

11.689%
90,5660

SULPINOL

11,9182




[1]
(2]
t3]
[u]
[s]
[s)
[7)
{8}
(9]
[10]
[11]
121
(13)
[14)

[11]
(12}
[13]
{14]
r1s]

(1]
(2]
£3)
(4]
[s]
(s)
(7]
[8)
[91]
10]
[11]
(12]
13}

(1]
21

yrES1(0]v
TES1
DATESIS1

LI o

FGALIM1
" e

2]
PBMAT1
FGSAL1
[
DAINL
Inora
’ *
cnL
[
REG1
VDATESI..(0}v

DATESIS1
'LOS DATOS PARA RPFALIZAR FL BALANCE DE MATERIA SON:’®
’ .

v ARC co2 H2S*
‘A PRACC, 0L *;¥1+ 0.925 0,045 0.03
'B FRACC. 0L ';Y2+ 0.997 0.003 0
'C  .FRACC. MOL ':781+0.001

t .

4 LB/L3MOL 'iMe 16.5 44,01 38,08
v .

‘FLYJO DFE 4 dod} ';F+200000000

' (60 OF Y 1 ATM)!®

'TEMPERATURA DFE 4 OF 50°

'PRESION DE A PSIC 3 IV

T+ 60 32

Ll

QFGALIM1[O]Y

PCALIMY ;%A1

e TS ST 3]
Y1eMxGleY1xGA+FPxP{1Ix(T(21+4460)+P(2)x(T{1]+460)x359x24
MAL+POR'IQ 4 4 ol M1 (100xY1,4/Y1),51,CA,W1,GAx*1

"GAS AMARTO ALIMENTADO:'
[

' PFSO MOLFECULAR COMPOSICION LBMOL/HR
. (o/0 MOL)'

' *

L o] YovALll:]

'Co? tiMA1l2:]

'A2S YiMAL(3;)

'TOTAL 'iMAL1[6; ]

voB(OlY

DB

D31egAx1, 11

DB2+ 4 4 p 11 0 0 0.927 0,001 0 0 0,003 01 0 0 0 0 1

LB/HR"



1]

IFBMATI[T]VY

F3MAT1

G+(2¢R+DB192DB2) REDON &
R1+(GA.G,Y8+781,2(3 &]#2(2]) REDON &

vFESAL1(N]Y

FGSAL1;MA2:MA3

22eT2e =V

N2eUxG2T2u5D+G(1])

YA2+FO0 M & N oM M2 _(100x¥2,4/72),.G2,5D,W2,GDx}?
YoeTBe <V

WB+N=xCBTBxCACGI 21

YA3-FOPYR & & oY, M8, (100xY8,+/¥8),G8,7AC ,¥B,CACKME
*GAS DILCE PRODUCTN:*

L] L]

¥ DFESD “MOLECULAR COMPOSICINK LBMOL/RR
N (o/0 MOL)®
* .

gc vov42{13)

*002 toMA212;]

‘928 "i§4203;)

*rnraL RV FITES |

* .

*SAS ACIDO PRODUCTI:*

* .

' PFSD “OLECULAR scoNMPOSICION LBMOL/BR
i (o/0 NOL)
- .

‘BC *ovA3{1;:)

*lo2 *smA3(2:])

525 *:223(3;)

"TOTAL ToHA3(N:])

COLA(T]®

COLL VI ;Y . V1;C;™AS

Lot (2/V1)e(DGCEDN)=0.5

Fiel /C-ILCw. -4

TWer I=0

FV¥V . CLI; 11 V1(IeTe1]

~ux1(pVV)2p V1

122 1844]

EVo(V=DCoxDLx32 28R=xFPExVI«0.2)20.5
DI-(G=%tN¥x3600x01)«0.5

SF«{0tu)xDTe2

ALT+NO1 ExSFx PN

nLS+FORY DI, [1] 1 3 pAL?

*LOS RFSULTADOS PARA EL ABSORBEDOR SON:°'

. .

. GIRBOTIOL BENFTELD
1 L

‘DEANETRO Fr *oMAST1;]

*ALTURA FT *iMAS(2:]

SULEINOL'®

La/ar’

LB/HR'



(1)

2]

3]

[s]

{s]

[61]

7]

[s}

[9]

(10]
(11)
[12]
(13]
[1a]
£1s)
(1861
[17]
[18]
(19}
201
[21]
(221
23]
[2u]
[25]
[26]
[27]
[28]
[29]
30}
[31]
{32]
(33]
[3u]
C3s]
[36]
[37]
(28]
391
(so0]
[s1]

vYDAINI{N]V

DAINY

GP+ 0.1 0.361 0.22
CRe 0.85 0.733 0.77
MS« 61.1 138.2 126.68
£S« 0.15 0.25 0.6
RRD+ 825 820 306 356 270 265
A2+ 5.6 17.8 5.6

A3« 8,75 22.5 3.32
CPu+ 0.96 0.75 0.668
P1+ 110 200 110

Dde 61.46 72.19 66,37
D3+ 61.9 72.31 66,37
RR+ 2.5 & 2.5

P7e 27.7 27.7 27.7

P8+ 28,7 24,7 24,7
PV8+ 1.692% 1,692% 1,692%
MA+18.02

A7+ 107.8 77.5 76.23
L8+1025.78

AS+ 77.6 B7.5 Sk.6%
A6+ 133.65 82.§5 98.91
L9+924

DG+0.6558

A+«(r110)%100

Be 0.0365 0,036 0.0932 0,0305 0.03 0,029 0,027% 0.026 0.028 0,023
VI« 0.67 0.6 4.6

PR+9S

B+ 0.9958 0.8188 0,.9272
PH+0.3267

K+ 0.3 0,28 0,25

MO++ /8

PSe 0.85 0.BS 0.9
5«28

NP<2

DT+ 10 11 12

CAPO+0.85

FPP+0.8
CPS«(+/W7)x0,5843600
DLi+ 60.35 71.13 65.03
DG1+ 0,066 0.068 0,067
CPS«iWTx1 464DG1x3600
CPMeFuxT 481¢DL1x60

YREDOA(NIV

Z+X REDON Y
Z+(LO.54Xn100Y)410eY



[1]

[2]

3]

(4]

(§-D]

(8]

(7}

{8]

[9]

(10]
[11]
{12]
[13]
[1s]
[15]
[16]
[17]
(18]
[19]
(20]
[21]
{221
(23]
[2u]
[25]
(26)
{271
[28]
[29]
[30]
[31]
[32]

Yrapritniv
INDIL ;MAL J; 1
Wae{CPxJeSn(14Y8)+ . x14M)eWS«( LS )xMSuS+(+/CB)$CR-CP
WaeWSeCRxJ
AR+(3 2 pHRD)e . .x(1¢W1)-14W2
Aue((W3xA3)+AR-(+/W2)xH2)+¥Wy
PusPi+HutCPY
SOL«(WI,Wude(D3 ,Du)x6047 481
PVT7+PTxXAT+44 /1 ,4RR
G8T«(+/G8)4XC8+1-XAB+PVBEPS
C7+(+/G8)x1¢RR
WIeMAXG+CT~CBT
WTeCrxMI+(J14 (M, MA) )42 /J1+(3 3 pTBx+/CB) ;XAIxCT
QC+{WIxLB)+WN7xFT

OB+(W3xA6)+QC+HR-WuxAS

WVeQB+L9

MAU+PORM 15 3 pS,SOL W3 ,W4 T4 PV7,G8T,07,69,W8,WM7,QC.QB, WV

‘DESCRIPCION

'SOLVENTE PURO
'SOLUCION POBRE
'SOLUCION RICA

'*SOL. POBRE TOTAL
'SOL. PICA TOTAL
'TEMP.SOL.RICA
'"PRESION VAPOR (7]
'"PLUJO TOTAL [8)
'PLUJO TOTAL [71
'‘PLUJO TOTAL (9l
YPLUJO TOTAL (D)}
YPLUJO TOTAL 7
YCALOR CONDENSADOR
*CALOR RERERVIDOR
'VAPOR REQUERIDO

LBMOL/BR
GPM

GPM

LB /AR
LB/RR

oF

PSIA
LB*OL /AR
LBMOL/RR
LBMOL /RR
LB/RR

LB /RR
BTU /AR
BTU/HR
LB/RR

I 7TIEES
taMAu(2;)
tiMAN(3;]
taMAu(u;)
timAul s ]
ViMAu6; ]
ViMAN[7;]
tMAul ;)
"iMAu(9;]
'iMAu( 105
tiMANL11;]
tiMAu(12;]
toMAu(13;]
tomAul16;)
tiMAB[15;)

GIRBOTOL

BENFIELD

SULFINOL'



vR2EG1[7]V
¥ PFG1;YA6 ;01

(1] Vi«l/ 3 3 p(250xFS),(41%xL1),7.5%x(TS«0,5)x:+PSx(DL1-DC1}*J.5
[2} VL+"FSx(D514DL1-DG1)0,$S
[3] FPL+9xDT3 9P
(D] AAM«(VL+7P""xFPL113000)#FPPxTAF«CATOXPS
(5] ATMe[# 2 3 p(AA'+2xADMeGP 4+ VDxFF) ,VL40.78%CAFxFF
(6] MAB+FORM{AT!I10,7854)20.5
| 'EL DIAME™ON DF[ PPAENFRADOR ES:!
[8] L} L
[9] g GTRENTNL BENFIELD SULFIyoLr'
[19] & »
[1£) ‘'prarereo FT 1 MAS
v

voFP(D]V
V ZeW DET XDE P ;5:R:I3;0:2;0:Y

[1] De' 0123456789, "
(2} +(v /42| W+ P+ (F+0)xLe1<ppX)/DFTERR+0xFe2
3] +(3 2 1 <poX)/(DFTERR+F+0), 2 3 +126
(6] +(24126) ,pX+((v/ 1 2 =pW)¢ 1 2)&(1,p,X)0X
£5] X«(0 1 1 /pX)pX
[6] +((A/(oW)= 1 2 ,2xF+1p90X),1%0W)/(DFTEPRxFe1),3+126
£2] T«1+[/0,, 1100 Ts1>1X
[8] We(24T¢HPe (W20 )ev/ XT<0) W
(2] +(v/2>-/01] W+Q(E,2)pW)/DFTERR+0nPe2
[10] Ze((X+*100X),+/W[1:))0" *
[11] X«10.5+Xx10=(pX)oW[2;]
[12) DFTLP:+(E<HeH+1)/DFTEND
[13] J«1+0101 (1 Y«XM ;3] )e. 8102 14 I+¥[1;H]
(18] Je(,J)xG+ 8(¢pd)o( ,R(J=1)IV. A(1T)e. . S1T-Fe1), ¥x14F«{2:7) )p1
(1S] =(A/0sY)/2+126
[16] J01+4(pJd) i 14(I-+/(2,T)pC)+Ix"1+1K]1+12xY<0
[17) J<(X,I)od
(18] +(0=F)/3+126
(131 J«J[:(181C) . (Ge-/W[;F) )41 P]
[20) JI;51e11
[21] +DFPL®,pZ[ 3(+/¥(131r=-11)+11)+D(14V)
[22) DFTEND:=L/0
[23] +0xpZe,2
(24] DFTERR:'DFT *,(3 6 o' RANX LENGTADOMAIN')[P+1:;]1,' PROBLEM.'

VFORMIDIV
v Z«FORM ¥
£1] Ze 20 4 DPT Y




V.4. Consideraciones Econémicas

El resultado del anflieis final de las alternativas, representa
do por la evaluacidn econdmica Exploratoria’, es el factor dominante
en la toma de decisidén para esta etapa; debemos considerar, de acuer
do a la estructura y desarrollo industrizl de nuestiro pafs, los fao-
tores limitantes que impidan el desenvovimiento de una economfa Nacio
nal sanaj; éstos, estdn basados principalmente en la falta de un desa-
rrollo tecndlégico, asf que, en el caso de Obtensr transferencia de -
tecnologia, sea de manera que se pueda tener una adaptacién adecuada
a nuestro medio (49, 52).

La inversién de una planta puede estimarse de acuerdo a los si—
guientes criterios:

i). Cotizacién directa de fabricantes
ii). Eacalacién de plantas similares
iii). Informaoién Bibliogréfica (Relaciones Empiricas)

Para las finalidades que este estudio persigue, es aceptable es-
timar la inversién por medio de la informacién publicada en la Litera
tura, actualigarla y adaptarla a nuestro medio utiligando un factor -
de ajuste.

los costos variables de operacién se estimardn de acuerdo a los
resultados obtenidos y a los precios vigentes.

V.4.l. Inversién Fija

La inversidén en equipo y maquinaria, accesorios, instru-
mentecién, etc., se estimard de acuerdo con el critsrio utilizado por
K. M. GUTHRIE (56) y por R. S. ARIES & R. D. NEWTON (3).

la tabla IV muestra los datos requeridos y la ecuacién utilizada
para la determinacién del precio del equipo.

Los precios obtenidos fueron actualizados utilizando los fndices
de costo de equipo de la revista " Chemical Engineering " y los fndi-
ces de MARSHALL & SWIFT (24, 107, 153), mediante la ecuacidn:

+ S8lo incluye la estimacién del Srden de magnitud de la inversidén y

el cflculo de los costos variables de operacidn.
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Donde s

Cn es ol costo actuml
Cb o8 6l costo base
In es ol fndice actual

Ib es 6l fadice base
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TABLA IV

REQUERIMIENTOS PARA Li ESTIMACION DE LA INVERSION

ABSORB=DOR
Diémetro
Altura
P. Diseiio
Material

Pogicién

REGENERADOR
Didmetro
Altura
P. Diserlio
Materisl

Pogicidn

1c-1"
Area
Tipo
Material
P. Digefio
1c-14 *

Area
Tipo

Material
P. Disefio

Costo=(CB x Fm x Fp)
s
ft

psi

Costo=(CB x Fn x Fp)
¢
ft

pet

Costo=(CB(Fd + Fp)x Fm)

£°

psi

Costo=(CB(Fd + Fp)x Fm)
2

psi

GIRBOTCL

16
95
230
Ae s
Vertieal

15.5

80

50

A. C.
Vertical

BENFIELD

14.5
120
230
A. C.
Vertisal

16.5

80

50

A. C.
Vertical

8.796
Cabezal
Flotante

A. C.

230

598
Cabezal
Flotante

A. C.

210

SULFINOL

17

101

230

A. C.
Vertieal

12.5

80

50

A. C.
Vertical



1c-2 *

Ares
Tipo

Material
P. DI3EFD

TABLA IV (Cont.)

Costo={CB(Fd + Fp)x Fxu)
1%

psi

1c-3 " Costoa(CB(Fd + Fp)x Fm)
Area 112
Tipo
Material
P. Disefio psi
B1" Costo=(CB x Fu x Fb)
Gasto GPX
AP psei
P. Sucecidn psig
TemperaturﬁoF
laterial
g2t Costo=(CB x Fm x Fb)
Casto GPM
AP psi
P. Succién psig
TemperaturaoF

Material

GIRBOTOL

25 185

Caoezal
Flotante

A. 1.
230

13 888

Cabezal
Flotante

A. I.
230

4 000
280

195
A. C.

140

60

120
A. C.

BENFIELD

3186

Cabezal
Flotante

A. C.
210

4 300
270

260
A. I.

230

65

120
A. I.

SULFINOL

5 916

Cabezal
Flotante

A. C.
230

3 657

Cabezal
Flotante

A. C.
230

1 400

280

192

A. I,

140

60

120
A. I.




TABLA IV (Cont.)

GIRBOTOL  BENFIELD SULFINOL

" Costo=(CB x Fm x Fp)
Didmetro ft 9 9 9
Longitud ft 36 36 36
P. Diserio psi 50 50 50
Yaterial A. C. A. C. A. C.
Posicidn Horizontal Horizontal Horizontal

CONDLUSADOR
Area £ 10 855 16 278 10 283
Cabezal Cabezal Cabezal

= Flotante Flotante Flotante

Material A. C. A. C. A. C.

P. Disefio psi 50 50 50
REHERVIDOR

Area £+° 23 858 13 244 112 133

Tipo Kettle Kettle Kettle

Vaterial A. T. A. C. A. C.

P. Digefio psi

* Ver diagrama de flujo modelo.



La aplieacidn de las ecuasciones de costo arrojo los siguien

tes resultados (Cifras expresadas en ziles de pesos):

CONCEPTOS GIRBOTOL BENFIELD SULFINOL
Acondieionamiento del Terrenc’ 320 320 320
Equipo y Mequinsria 12 930 6 909 5 729
Tuberias® 1 763 1 570 1 828
Pintura y Aislamiento’ 396 393 396
Eleotricidad y Conversién D. C.' 680 785 680
Instrumentos y Controles” 762 707 762
Edificios y Cimentacién’ 1 256 1 256 1 256
Estructuras de Acero’ 470 470 470
Total Cogtos Directos en el Campo 18 577 12 409 10 741
Ingenieria y Construceién 2 187 2 234 2 506
Supervisién 1 486 1 486 1 486
Contratistas 743 683 T43
Imprevistos 1 858 1 280 1 044
Total Costos Indirectos 6 874 5 683 5 779
Total Costos en el Campo 25 451 18 092 16 520
Licencia y Tecnologia — 2 000 2 000
Inversién Total 25 451 20 092 18 520

- +Costo estimado tomando como base el costo del egquipo y mporoentajes re
comendados (3, 110).
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V.3.b.-Costoc Variables de Operacidn

La evaluacidén de los costos variables de operacidn se ha-

rd de acuerdo a los requerimientos de cada proceso, y a los pregcios -

corrientes.

Mediante este eriterio, se obtienen:

(Base de eflculo: 1 Hora de operacién)

CONCEPTOS GIRBOTOL BENFIELD SULFINOL
(Consumos)
Solvente Puro (Make-up) Lb 16.7 4.2 4.2
Agua de Enfriamiento M3 4 562 1 366 1 055
Vapor Ton. 117 90 60
Energia Eléctrics KwH 4.5896 7.2603 3.9318
(Costos)
Solvente Puro $ 58.784 31.50 41.286
Costo Unitario $/1b (3.52) (7.50) (9.83)
Agua de Enfriamiento $ 59.31 17.76 13.72
Costo Unitario s/ (0.013) (0.013) (0.013)
Vapor $ T 053 810 540
Costo Unitario $/Ton (9) (9) (9)
Energia Eléctrica 3 1.088 1sT21 0.932
Costo Unitario $/KwH (0.237) (0.237) (0.237)
Total Costos Variables § 1 171.182 860.981 595.938

68



V.5. Comentarios y Conolusiones

Zl objetivo que persigue este estudio, como anteriorments se di
jo, es seleccionar el proceso m4s adecuado a nivel Etapa Exploratoria,
para lo cual se.han tomado en cuenta como factores deterzinantes: la

viabilidad técnica y la economfa de cada proceso.

Para la seleccién del rroceso més econdmico fué necesario eati-
mar el Srden de magnitud de la inversién requerida y los costos va—e

riables de operacidén de cada alternativa.

A continuacién se muestra el resumen de los resultados obtenidos:

GIRBOTDL BENFIELD SULFINOL
Inversidén Total M3 25 451 20 092 18 520

Costos Variables * M8/afio 9 276 6 819 4 720

Como se puede apreciar, el proceso SULFINOL presenta menor inver

sién y mds bajos costos variables .

Se define, para ésta etapa, al proceso SULFINOL como la alter

nativa econémicamente més atractiva.

la razén fundamental de la seleccidn reside en la economfa que
presenta el proceso en el bajo consumo de servicios (vapor y agua —

de enfriamiento principalmente).

Por otra parte, el proceso Girbotol presenta inconvenientes ta-
les ccao el utilizar acero inoxideble como material de construccién
de los intercambiadores (lo cual refleja mayor inversién en los equi

ros); requiere, para evitar mayores pérdidas de MuA en ¢l proceso, de

*No incluyen el costo de materia prima, ya que para los tres proce—

sos &8 el mismo.
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un equipo adicional de purificacién, consistente de un redestilador
Y un condensador de solventes, con el objeto de reducir al mfnimo los
productos de degradacién de la MEA.

El proceso Benfield, al igual que el Girbotol presenta graves
problemas de corrosién y formacién de espuma, produciendo erosién =
en puntos de alta turbulencia 1fquida.

El proceso Sulfinol no presenta tendencia de formecidén de espuma,
lo que pormite el uso de elevadas concentraciones de solvente y amina,
¥y un mayor acercamiento a la concentracidén de equilibrio de los gases
doidos. Sin embargo, existen ciertas limitaciones que deben tenerse -
en cuenta en la operacién del proceso: el Sulfolane tiene gran afini-
dad por los compuestos aroméficos, y en menor escala por los hidrocer
buros parafinicos pesados ( Cg+ )3 utiliza tuberfa de mayor didmetro,
debido & que al disminuir la presién para llevar a cabo la regenera=
cién se presenta flujo en dos fases.

Ahora bien, la manera més adecusda de emitir la decisiédn final
en cuanto a cudl debe de ser la me jor alternativa, seré obteniendo =
los datos que permitan efectuar una evaluacién técnica detallada en
base a cotizaciones presentadas por los licenciadores de cada procesoj
en este caso, como las diferencias econémicas y técnicas no muy apre-
ciables entre los diversos procesos, y ademds por la conveniencia de
tener varioe concursantes se deberd solicitar ésta informacién para
los procesos Benfield y Sulfinol, y también para el proceso Girbotol
en caso de que la comparifa que llevase a cabo este estudio, no cuen-
te con la suficiente experiencia como para llevar adelante el diserio
detallado de ésta planta.

Por otra parte, adends de la informacidén técnica y comercial que
proporcionan los licenciadores, serd necasario llevar a cabo un ané-
lisis de algunos factores que dificilmente pueden ser cuentificados
¥ que podrfan afectar la decisién final, independientemente de los -
resultados del anélisis econémioo. Estos factores pueden ser: la ex-
periencia del licenciador en este tipo de plantas, problemas en el -

arranque y en la operacién que se puedan detectar, tiempos de e jecu-
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0ién del proyecto, posidbilidad ds obsolescencia.
Tomando en consideracién todo lo anteriox puede realizarse la

evaluacién final de los procesos y seleccionar el que resulte més =
adecuado para las condiciones del medio Nacional.
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APENDICE I

Médulos Bésieos (1, 14):

El consepto de mSdules bdsicos fud introducide por Cirale
tal para olasifiesr las diferentes oversciones que forman un proceso-
quimico de tal manera que se logre una mayor flexibilidad en su dise~

no.

los Médulos Bdsicos pueden definirse gomo el grupo de ope

raciones fisicas o quimicas que son necesarias para aloanzar un obje~
tivo warticular. Un proceso gquiimico puede dividirse en los siguientes
Médulos Bdsicos:

l.~-Almacenamiento

2.-Control

3.-Separacidn

4.-Mezclado

5.~Transformacién Quimicsa

6.-Transformacién Fisiea

T.-Transporte de Energis

8.~Transporte de Materiales

9.-Recuperacidén de Energia

En estudios anteriores (19, 50) se han definido y explica
do los M&Sdulos Bdsicos, eon exepcidn del Médulo de Reeuperacién de E-
nergia que se propone en este estudio como innovaeidén que facilite la
interpretacidén y desarrollo de los conceptos fundamentales de un pro-

ceso, que es lo que persigue al utilizar sata nueva herramienta.
El médule de resuperacién de energia resresenta el aprove

chamiento de la energia liberada en algunos de los equipos del proce-

s0 (v. g. reduceién de presién), para proporeionar parte de la fuerza
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necesaria para sesionar otros mddulos (v. g. transporte mecénico) dem

tro del mismo proseso.

El diagrama de mSdulos Bdsieos se obtiene analizando &l -
disgrama de flujo de ocada una de las alternativas seleselionadas eon -
el fin de identifiear las operasiones que osurren en les diferentes -

equipos y reemplazar estas por sus mSdulos bdsicos sorrespondientes.

Siendo una de las nesecidades fundamentales para el desa-
rrollo industrial del pafs la adaptaeidn de tecnologia es conveniente
fijar nuestra obtencidn en las difsrentes omeraeiones (dentro del eon
esepto de médulo bdsico) de um procese antes que en el equipo especifi
6c, en que se lleva a cabo operacidén, con el proposite de facilitar -

la identifieacién de posibles sambics para la adaptasidn.
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APENDICE II
LENGUAJE DE PROGRAMACION (11, 12, 64, 138, 150,152)

El " A P L: A PROGRAMMING LANGUAGE ", fué creado por Kenneth —
Iverson en 1962 con el objeto de superar las deficiencias de la nota

0ién tradicional del Algebra, mediante el empleo de una notacién mate
mética 1égica y concisa.

La potencia de la notacién de A P L se deriva de novedosas conw
venciones y definiciones, como la convencién del Srden de ejecucién
de derecha a izquierda. Las variables que se utilizan en las proposi
ciones A P L pueden representar esoalares, vectores, matrices y ain
arreglos dimensionales superiores; los operadores que forman la bass
del lenguaje A P L pueden funcionar en forma monddice 6 diddica so—
bre cualquier arreglo de datos, de manera que, la formulscién en —

A P L es consistente en los resultados que se desean obtener.

El A P L es una notacién y expresién matemdtica que tiene en—

tre otros propSeitos, el ser un medio de programacién de computado-
Tras.

El sistenma APﬁ\360, utilizado como herramienta base en los cél-
culos de este estudio, es una implementacién convencional de la nota-
cién matemética de Iverson, extiremadamente concisa y con una simple
pero rigurosa sintéxisj; esta consistencia se atribuye a que elimina
la serie de pasos que hay que seguir en la solucién de un problema -
( Problema—Algoritmo-Programa-Solucidén ); en el caso de A P L, el —
planteamiento del problema es en s{ el Algoritmo matemdtico y el pro
grama mismo, que con las ventajas del lenguaje conversacional adapta
do a terminales de tiempo compartido, permite probar las diferentes
partes del programa segin se va escribiendo.
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APENDICE III

SITUACION ACTUAL DE FBMEX

El orecimiento de la Industria Qufmica Mexicana en los dltimos
dos afios ha alcangedo una tasa promedio de crecimiento del 15%; en -

1973 se acentud la demanda de los principales productos qufimicos:

ACIDO SULFURICO

RE3IRAS SINTLTICAS
CARBONATO DE SODIO
FIBRAS ARTIFICIALES

En slgunas ramas no se ha operado a total capacidad debido a va
rios problemas; la falta de materias primas petroquimicas representa
uno de los " cuellos de botella " més importantes en el desarrollo -

industrial de nuestro pafs.

PEMEX ha establecido un programa de inversiones bastante sélido
para la reestructuracién del desarrollo industrial Nacional, para el
perfodo 1973-76; su inversién total en nuevos proyectos asciende a
74500 2§ ( hasta la fecha PEFEX opera 52 plantas Petroqufmicas con
una inversidén realizada de sproximadaments 4,500 MM3 ). Segin sus —
prondsticos para el afio de 1982 el consumo Facional de productos Pe-
troqufmicos serd casi cuatro veces mayor que el de 1972 ( 3 MM§ ), =~
lo que representa una tasa promedio de crecimiento del 16%.

A continuacién se muestra la situacién de PetrSleos Mexicanos
en cuanto a plantas instaladas, en construccién, en fase de disenio y

en proyectos, se refiere.
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TATLA

I

ETILENO Y DERIVADOS '°%'®
(Cifras en Toneladas)

Aflo Etileno Polietileno B.D{ Ee t i r e n o |Oxido de Etileno M Vv c Acetaldehido Dicloroetan
Produccién |[Prod. Imp.| Prod. Imp.[Prod. Imp.| Prod. Imp.| Prod. Imp. Prod. Imp.
1965 1
1966
1967 24,331 16,358 2,125 10,205 9,767 - 2,273 689 23,303 - 19,485 2,285 3,326 !
1968 41,366 22,663 12,295 24,372 713 - 6,780 8,045 21,704 1,698 33,660 20,402 2,510 |
1969 52,776 27,127 17,651 25,085 2,640 - 8,282 9,722 25,453/ 10,484 27,989 23,055 £89 ;
1970 59,749 25,772  23,873| 28,054 4,417 - 11,897 18,767 17,973 16,569 24,874 35,816 ?73 ‘
1971 68,736 35,603 19,188 30,687 5,066 - 18,783 | 21,119 23,519 19,632 26,174 41,930
1972 82,574 65,245 8,684 32,063 8,337 | 4,987 20,055 16,091 38,479 30,642 23,964 38,277 146
Cap. 27,000 21,600 30,000 28,000 21,100 44,000 38,000
Inst. 27,000 51,000 70,000
182,000
14,000
3,000
Total 253,000 72,600 30,000 28,000 91,100 44,000 38,000
']
Pro- 500,000 100,000 100,000 100,000 150,000 100,000 115,000
yec- (A.D.)
tos.




INTEGRACION VERTICAL DE ETILENO
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Afio

1965
1966
1967
1968
1969
1970
1971
1972

Capacl
dad
Insta-
lada

! Total

Proyec
tos

Propileno
Produccidén

58,149
61,855
54,155
46,337
70,601
83,338

110,000
10,000

PROPILENO Y DERIVADOS

(

TABIA 1II

cifras en Toneladas)

o8, 1%y

- -

Dodecilbenceno

rf;t;amé}o .Acrildnitrilo H C N Isopropunol
Prod. Imp.| Prod. Imp.|Prod. Imp} Prod. - Imp. wﬁzgﬁi _*ﬂ_~153:“
- 48 - - - 6,318
- 76 - - - 8,290
46,984 - - 387 - - - 9,264 48,266 -
49,484 - - 3,817 - - - 7,683 | 45,843 -
43,324 - - 5,519 = - - 6,330 44,942 -
35,024 - - 7,786 - - 3,008 4,044 49,456 -
37,045 - 10,961 6,091 1,769 - 9,188 33 47,563 -
41,013 - 17,307 - 2,743 - T, 007 5,741 535334 -
24,000 24,000 3,750 24,000 23,000
24,000 23,000
48,000 24,000 3,750 24,000 46,000

El oxido de propileno y el polipropileno no se fabrioan en México, la importacién para el afio
de 1972 fué de 9,112 y 16,374 respectivamente, existe un proyecto para producir 30,000 T/A de 6xido
de propileno (Arranque en 1977)




INTEGRACION YERTICAL

PROPILENO

154 as

DE PROPILENO

——
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. : ) | I | 1 ] b §
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TR !

]
I | | L 1 I
DETERCENTES NYLON &8 POLIESTERES POUIURETANOS | | viDmos o8
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PLANTAS PETROQUIMICAS BASICAS EXISTENTES AL 31 DE DICIEMBRE DE 1972.

P R ODUTCTO CAPACIDAD UBICACION ANO EN QUE
NOMINAL INICIO
T/A OPERACION
————— (*) - - Cd.Pemex, Tab. 1958
Acetaldehido 44,000 Pajaritos,Ver. 1958
Acrilinotrilo 24,000 Cosoleacaque,Ver. 1971
Acido cianhfdrico 3,750 Cosoleacague,Ver. 1971
Alcohol isopropilico 24,000 Salamanca,Ver. 1969
(isopropanol)

Alcohol metilico (metanol) 21,500 Texmeluca,Pue. 1969
Amoniaco 60,000 Cosoleacague,Ver, 1962
Anhidrido carbénico 66,000 Cosoleacaque,Ver. 1962
Amoniaco 91,000 Salamanca,Gto. 1962
Anhidrido carbdnico 103,000 Salamanca,Gto. 1962
Amoniaco 132,000 Cd.Camargo,Chih. 1867
Anh{drido carbébnico 150,000 Cd.Camargo,Chih. 1967
Amoniaco 330,000 Cosoleacague,Ver. 1968
Anhidrido carbdnico 376,000 Cosoleacaque,Ver. 1968
Azufre 46,000 Poza Rica, Ver. 1951

. Azufre 8,250 Azcapotzalco,D.F. 1959

- Azufre 9,900 Cd.Madero,Tamps. 1962
Azufre 9,000 Salamanca,Gto. 1968
Azufre 20,000 Cd.Madero,Tamps. 1872
Azufre 2é,OOO Salamanca,Gto. 1972
Azufre 28,000 Salamanca,Gto. -pendiente arranque-
Acido muridtico 36,000 Pajaritos,Ver. 1967
Alguilarilo pesado 4,835 Azcapotzalco,D.F. 1959
Algquilarilo pesado 4,835 Cd.Madero,Tamps. 1965
Aromdticos pesados 19,400 Minatitldn,Ver. 1964



PLANTAS PETROOUTIMICAS BASICAS TXISTENTES AL 31 DE DICI®¥BRE DE 1972.

( Continuacién )

P R ODUCTO CATACIDAD UBICACTION ANO EN QUE
NOI'INAL INICIO
T/A OPERACION
Benceno 71,000 Minatitldn,Ver. 1967
Benceno 45,600 Minatitlédn,Ver. 1964
Ciclohexano 85,000 Minatitlén,Ver. 1867
Cloruro de etilo 12,000 Pajaritcs,Ver. -pendiente arranque-
Cloruro de vinilo 19,500 Pajaritos,Ver. 1967
Dicloroetano 38,000 Pajaritos,Ver. 1967
Dodecilbenceno 23,000 Azcapotzalco,D.F. 1959
Dodecilbenceno 23,000 Cd.Madero,Tamps. 1965
Etano 36,000 Reynosa,Tamps. 1966
Etano 74,000 ILa Venta,Tab. 1967
Etilbenceno 8,000 Minatitldn,Ver. 1967
Etilbenceno 39,500 Cd.Madero,Tamps. 1970
Etano 144,000 La Venta,Tab. 1972
Etano 100,000 Pajaritos,Ver. 1972
Estireno 30,000 Cd.Madero,Tamps. 1967
Etileno 27,000 Reynosa,Tamvs. 1966
Etileno 27,000 Pajuritos,Ver. 1967
Etileno 182,000 Pajaritos,Ver. 1972
Etileno 14,000 Cd.Madero,Tamps. 1970
Etileno 3,000 Minatitlédn,Ver. 1967
Etilbenceno 8,200 Minatitlédn,Ver. 1964
Heptano 10,000 Minatitlédn,Ver. 1964
Hexano 20,000 Minatitlan,Ver. 1964
M.P. Xilenos 38,000 Minatitldn,Ver. 1964

Ortoxileno 11,200 Minatitlén,Ver. 1964



PLANTAS TPETRONUIMICAS BASICAS

P R ODUCTO

Oxido de etileno
Tolueno

Tetrdmero de propileno
Tetrdmero de propileno

TOTAL

* Planta de absorcién.

CATACIDAD
NOMINAL
T/A

28,000
100,000
24,000
24,000

2,990,420

EXISTENTES AL 31 DE DICIEMBRE DE

( Continuacién )

UBICACION

Pajaritos,Ver.
Minatitldn,Ver.
Azcapotzalco,D.F.
Cd.Madero,Tamps.

1972
1964
1959
1962

1972

Aflo EN QUE
INICIO
OPERACION



INSTALACIONES EN CONSTRUCCION O EN F.4iSE DE DISENO AL 31 DE DICIEMBRE 1972

P R ODUCT O S

Amoniaco

Anh.carbinico

Acido sulfurico
Butano-butileno
Butadieno
Dicloroetano
Deparafinantes
Desemulsionantes
Depresores de temperaturas
de congelacidn

Etano

Gasolina natural
Gasolina natural

LPG

Monémero de cloruro de
vinilo
Propano-propileno
Paraxileno
Percloroetileno
Reductores de Tensién su-
perficial

Supresores de Humo

CAPACIDAD
NOMINAL
P

300,000
342,000
40,000

(43.5 MMPCD)
55,000
115,000
960
2,040

2,400
287,300
350,000
103,700
258,000

70,000

40,000
8,000
120

6,000

UBICACION

Cd.Madero,Tamps.

Pajaritos,Ver.

Poza Rica,Ver.

Texmelucan, Pue.

Cosoleacaque,Ver,

OBSERVACTONES

En

En
En
En
En

En

En
En

En
En
En

ingenieria

ingenieria

construccién
construccién
construccidn

ingenieria

construccidn
construccidn

construccidn
construcecién
construccidn



PLANTA O PRODUCTO

Girbotol I

Azufre
Girbotol II

Azufre
Girbotol III

Azufre
Criogenica
Girbotol IV

Azufre
Girbotol y Criogenico
Etileno
Polietileno AD
Propileno
Polipropileno
Oxido de Propileno
Metanol
Aromaticos II
Etileno
Polietileno B.D.
Cumeno
Estireno
Oxido de Etileno
Acetaldehido
Cloruro de Vinilo
Amoniaco V
Amoniaco VII
Amoniaco VIII
Ampliacién p-xileno a

CAPACIDAD NQ

TROGRAMA DE

MINAL

100
80

100 1

80
400
320
500
400
320
300
182
100
140

35
120
350
500
180

100
100
100
150
900
1,350
1,350
80

T/D
T/D
MT /A

DESARROLLO DE PrI'EX

LOCALIZACTION

Cactus,Chis.
Cactus,Chis.
Cactus,Chis.

Cactus,Chis,
Cactus,Chis.

La Venta,Tab.
Poza Rica,Ver.
Poza Rica,Ver.
Poza Rica,Ver,
Poza Rica,Ver.
Poza Rica,Ver.

Sn.Martin Texmelucan Pue.

Cangre jeras,Ver.
Cangre jeras,Ver.
Cangre jeras,Ver.
Canere jeras,Ver.
Cangre jeras,Ver.
Cangre jeras,Ver.
Cangre jeras,Ver.
Cangre jeras,Ver.
Cosoleacaque,Ver.
Cosoleacaque,Ver.
Cosoleacaque,Ver,
Cosoleacaque,Ver.

COSTO
TOTAL
MM3

35
32
85

350
85

565
445
412
210
300
100
140
800
600
490

300
325
220
380
385
450
450

40

A0 DE
ARRANCUE

1974
1974
1974

1976
1975

1974
1975
1976
1976
1976
1976
1976
1976
1976
1976
1976
1976
1976
1976
1976
1974
1976
1976
1976
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PLANTA O PRODUCTO

Butadieno
Amoniaco VI
Acrilonitrilo

PROGRANA

CAPACIDAD NO
MINAL

900 T/D
50 MT/A

DE DESARROLLO DE PuMeEX{

(continuacién)
LOCALIZACIORN COSTO Afi0 DE
TOTAL ARRANOUE
MM$
Cd. Madero, Tmps. 320 1974 (5)
Salamanca, Gto. 385 1976

Tula,Hro. 1976
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