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GENERALIDADES. 

El complejo Petroquímico Cactus localizada en 

los límites dol estado de Chiapas dentro del municipio 

de Reforma, Chia., fu6 proyectado para procesar ol gas 

natural. extraído del subsuelo por la explotaci6n de 

J'&Cimientoa petrolíferos quo co.r¡¡.prendon el_área Tabasco 

7 Chiapas. 

El gas natural os unn mezcla de hidrocarburos 

con alto contenido de metano y etano, contiene adem~a 

agentes corrosivos que requieren ser elimino.dos para e

vitar problemas de corrosión en materiales y contamina

ci6n do el meclio amb:tonte. Antes de eliminar 6stas im

pureiaa, el'gas pasa por una etapa de acparacHn físi

ca, donde so eljmina casi totalmente :La humedad y +os 

condensados recuperados por medio del enfriamiento. 

J..a capacidad del complejo es de 2,200 millo

nes de pies c~biaos a condiciones norma.les de P y T por 

d!a de gas natural, todos distribuidos en 12 plantas 

Radulzadoras y Recuperadoras file Azufre bajo el mismo 

proceso. El procoao Girbotol utilizado para el endulza

miento del gns, elimina loa gases ~cidos usando como 

absorbente una aoluci6n de Dietanol amina.; la ventaja de 

'ate proceso es la reactivaci6n del absorbente y la re

cuperaci6n dol H2S para prodqoir 1,760 toneladas por 
' . 

día de Azufre líquido. Se producen 2,075 millones de 

pies cd:bicos d:1Jarios de gas endulzado para abastecer 

loo procesos crio~nicoa. 



De las bater!as de sopuraci6n de crudo, eat! 

ciones de comproai6n del gas amargo y separadores de 

las corrientes gaseosas dentro del complejo, se recu

peran hidrocarburos condeneadoa de alta., media y baja. 

presi6n por medio de sia·temaa de enfriamiento, loa 

mf{s comtinea del tipo solonire, y rectificadores de al

ta eficiencia. La recolacci6n de los hidrocarburos coa 

densa.dos en toda el área alimentan a las planta.a Endu! 

za.dora.a y Estabilizadoras de HC condeneados 1 y 2. El 

endulzamiento es llevado a cnbo similarmente. Se util.! 

za una aoluc16n de Dietanol ominn al 20~ en peso y es

tfu disefladaa para procesat' 24,.000 barriles diarios C,! 

da una. La cs-tabilizaci6n se efectúa en el condensado 

dulce y consiste en la eliminaci6n de ligeros, metano 

y eta.no, por agotamiento convencional. 

Tomando en cuenta que los proo.eaoa de endulz!!; 

miento do gas y condensados aon similares con. las dife

rencias y modificaciones da.das posteriormente, ae efec

tda ~ate traba.jo aprovechando l.a. 1ntegraci6n de.los 

proyectos ya disefiadoaé 



CAPITULO 2s 

INTRODUCCION. 
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IHSODUCCIO.H ... 

El p::i:ocum.o para tmt'hlh:a.r· loa:hid.vocarburoa 

extra!doa del subauolo, mnne~a.doa a altas presiones y 

en su IJU\YO:rr parto cownlto contenido de componentes 

ligeros,, requi.ora- de un o.rufliais extanao dependiente 

prtincipalmenta del tipo ds :l:mpurozan contanidaa para ! 
l:agJ.r e.decuadrunento el medio o.bno1·belttrr 1 el coato da

mu . inversi:&n. 

La cantidad de H2S y co2 an.aliandas en co

rrientea de Gaa na:tural y Conclenandoa de alta y baja 

prosi6n, lo muestran como loa principales agentes co

rrosivos. En la actualidad hay variedad de procesos 

para la elim1 nn.o:L6n del H'2S, algunos resultan.. de muy 

elevado aoato y na: permiten o.o.pacido.des altas. El 

proceso Girbotol permite manejar grandes capacidades y 

su costo resul.ta adecuado, esto se debe a que, el ab

sorbente es regenerado recirculando al proceso y ade

más se recupera e1. If~S uaa.do para la obtenci&n de Azu~ 

fre líquido. 

El proceso Girbotol consiste de 2 etapas: 

Primera etapa.- Reacci6n del absorbenta con el compue! 

to que se desea elimjnnr, en 6ete caso, el absorbente 

elegido ea la Dietanol..amina. 

Reacciones con H2Ss 

2R2NHr+ H2S (R2flB2) 23 

(R2NH2>2s + ~s ----- 2R2NH2H5 
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Reacciones con co2a 

2R~'.+ H20 + C02 ...-- (R2NH2)2C03 

(R2NR2)2C0.3 + H20 + C02 ----- 2R2NH2.HC03 

Segunda etapa.- Agotamiento del H2s y C02 absorbido e11. 

la aoluci6n y regenerac16n do le. aoluc16n absorbente, 

lo que permite recircular al proceso roponi6ndose so

lo las p6rdid1Ul naturales del sistema por f'omaci6n 

do a6lidoa o dem.asiada vaporiznci6n: do la aoluci6a re

generada.. 

Ademda de lao ventajna expuestas antoriormea 

te, el proceso Girbotol resulta da u.na complejidad m.:C.n! 
ma. 

El proceso de endulzamiento de HC condensa

dos y el proceso de endulzamiento de gas a.margo insta

lados actualmente utilizan el proceso Girbotol. En ba

se a la semejanza que presentan los dos procesos se 

propuso efectuar la modificaci6n al proceso de endulza

miento de HC condensados para procesar gas amargo refi

riendo las limitaciones nue se tienen y tratando de no 

afectar todo el proceso. El trabajo a desarrollar impl,! 

ca dar a conocer el proceso actual, calcular la capaci

dad permisible para procesar gas amargo con los elemen

tos ya instalados, integrar loa equipos necesarios que 

se reQuieran y- optimizar la operaci6n sin presentar pro

blemas graves al efectuar la conversi6n de la alimenta

ci6n al proceso. 



C.API!rULO 3s 

DBSCRIPCION DEL PROCESO ACTUAL. 
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DESCRIPCIOH DEL PROCESO ACTUAL, 

La planta endulzadora y estabilizadora dA Hi

drocarburos condensados am2.rgos fué diseñada para eli

minar el H2s y el co 2 contenido en los hidrocarburos 

y la eliminación de los componentes más ligeros. Por 

éste motivo se dividió en 2 secciones: sección de en

dulzamiento y sección de estabilización. 

En la sección de endulzamiento los hidrocar

buros se tratan con una solución de DE;, del 20 al 25~ 

en peso en 3 torres absorbedoras operando en paralelo. 

La DEA rica en gases ácidos se regenera por medio de 

calentamiento y se recircula al proceso; para realizar 

la modificación a la ouc se refiere éste trabajo, so

lo requeriremos de ésta sección. 

En la sección de estabilización se tratará 

el hidroce.rburo ya enuulzado. Se alimentarán los hi

drocarburos condensados a 2 tanoues separadores de gas 

colocados en serie donde por diferencia de presiones 

se eliminarán 71' y 4.J;~ respectivamente de los componen 

tes más ligeros, metano y etano, la salida de los fon

dos de estos separadores se alimentarán a una torre de 

destilación de l~ platos donde se efectuará un agota

miento de los componentes más ligeros por medio de ca

lentamiento; del fondo de la torre se obtendrán los h! 

dxu!arburos condensados estabilizados, basicamente pro

pano y más pesados, los cuáles serán enviados a una 

planta fraccionadora de hidrocarburos; los gases obte

nidos de los tanques separadores y del domo de la to

rre serán comprimidos y enviados a L. B. 



Seccid'n de Endulza.miento ... 

La alimentación de la carga a tratar se efes: 

tiia por el fondo de los absorbedorerr, m:Lentras que la 

solución de DEA por la parte superior. Se cuenta c.on.. 

un cabezal. de distribuición. rle líquido dentro de las. 

torre.a. con el fin. de log:car unn mejor dispersión. Los 

absorbedores son torres con. 5 camas de empaque de ani

llo.. Rasc.hig de l. 1/2 11 • Lo. altura de cada c.anm es de 

2.J.2 m. EL hidrocarburo ya endulzado se extrae por el. 

domo de cada torre. 

La DEA pobre es bombeada al sistema par la 

bomba GA-402/R a través del. cabezal. de 12" Pll2D4A; 

mediante 3 sistemas. de control. de flujo se asegura ei 

flujo correspondiente a cada contuctor o absorbedor, 

dependiendo de la alimentaci6n de hidrocarburos. Se 

cuenta con.. alarmas por bajo. flujo en cada linea con 

la finalidad de preveer anomal.fas. en el proa.eso. 

La DEA rica se extrae a control de nivel de 

interfase por el fondo de las torres DA-401A, B; Y c. 
EL nivel. normal de la interfase será de 1.2 m. arriba 

de la cruna superior·de empaque. La máxima corrosión.. 

permitida limita a unn máxima concentraci6n de ft¿S en. 

en l.a. DRA. rica de 0.45 mol de gas ác.idD,, por mol. de 

DEA. Las extracciones de DEA rica se colee.tan. en.. el 

cabezal. 12" Pl02D4A y se env.íao. a los filtras de DEA 

rica FD-401. A Y. ru para separar cualquier impureza arra! 

trada por. ~sta corriente. Una v.ez filtrada se lleva al 

acumul.ador de DEA rica FA-402, W3te equipo opera a 

una presión. de 11 . .S. kg/cm2 man., la cuál. se regula por 
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el. controlador de presi6n. PLG-402, que acciona 2 v:il

vulas. de controL que operan en. rango dividido ya sea 

.icyect.ando o extrayendo gas.. EL tano_ue. FA-402 está in!! 

trumentado con alarmas por aHo y bajo nivel y prote

gido por sobrepreol.ón. por la válvula I'SV-405. 

La DEA ric:a ue eJ~t;-;-nc del .PA-402 a con.trol. 

de nivel; con el fin. de evitar el flnshe0; de gas d'.<ti.

do: por disminuciones do prcsi6n.se ha inatalado la 

la vttlvula controladora lo más cercana. a la columna 

regeneradora DA-402 .. 

La DEA rica a trav:éa de la línea 12" PllO -

B13A se hace pasar por loa tu.has. de los cambiadores 

EA-401 A Y" B: en serio donde intercambia c~lor can. la 

DEA pobre del fondo de la DA-402. Aquí aumenta su t~, 

peratura de 52°C a 97°c. A ésta temperatura se aliJne!l; 

ta al plato 3 de la torre regeneradora DA-402. La DA-

402 es urui. torre de piatJ)a tipo v·úlv:ula. Veinte pla-

tos son para efectuar la regeneración. de la DEA y en 

los 2 restantes fluye agua a contracorriente del gaa 

&cido con el fin de lavar éate y evitar pérdidas de 

DEA por arrastre. Las condiciones de operación.de la 

DA-402 s.on. de 115º0 y 1...1.2 kg/cm2 man. en el doma, y de 

126ºC. y 1~4 kg/cm2 man. en el fondo •. 

Los gases ácidos se extraen del domo de la 

columna. por la linea. 16" P218Al2A. Se pasan.a trav~s 

de un.. condensador con agua de enfriamiento que circu

la por los tubos. EA-403,. en donde se condensa y sube!! 

fría el líquido que sirve como reflujo (agua con pe

quefias concentraciones de DEA que no exceden del 0.2%) 

pasando al tanque acumulador de reflujo FA-403. Los ~ 



!es ácidoa se envían a control de presi6n a límite de 

batería por medio del controlador de presión PIU-403 

que opera en rango escalonado las válvulas A y B. para 

enviar hacia las plantas. de Azufre 6 hacia el desfo

gue ácido, respec.:tivrunente. Se cuenta con el. FR-412 

coa el f!n de conocer el envío hacia las plantas de 

Azufre de gas ácido. 

Los condensados. del tanque FA-403 se recir

culan. por medio de la bomba GA-403/R a. control de ni

vel del FA-403 mediante el LIC.-407 inntalado en. la 

l!nea. 2'' P222A2.A. El Jhi.-403 está inatrwnentado con. a

l.armas por alto y bujo nivel para prever arrastre de 

lquido por lori. gases. o que ca vi ten las bombas del. re

flujo. 

El calor de regeneración: se obtiene en2 

rehervidores con vapor tipo Kettle, los EA-404 a con:-

trol de flujo de vapor manual por medio de un indiea

dor local. en cada uno. El. vapor circula por los tubos. 

La solucitSn.. de DEA. se haa.e llegar a los rehervidores. 

desde el plato 22 de. la DA-402. De la parte superior 

de los reherví.dores se extraen.vapores en equilibrio.· 

que llegan. a l.a. tarre por lineas de 16 11 , mientras que 

por el fondo, el líquido saturada, regresa a la torre 

por líneas, de 811
• Se cuenta con. indic.adoro.s de. temper~ 

tura en cada corriente con. el. f!n de controlar las coa

diciones del.fondo. Los rehervidores, se protegen por 

el lado de la coraza por medio de las válvulas. de se

guridad PSV-407 y PSV-408. La torre DA-402 está inai

trumentada con. alarmas por alto y bajo nivel. Se cuen 
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!a con una línea de 211 para inyec..tar agua de repuesto 

y reponer el nivel cuando se requiera, además tiene 

una línea de condensado de baja (vapor de baja agota

do) y otra de vapor de baja conectada en_ el fondo. 

La soluci6n de DEA pobre se extrae por el 

fondo de la DA-402 y se hace fluir por la línea de 121• 

P207Al3A hacia el lado de la coraza de los cambiadores 

EA-40LA y B,donde intorr.mnbia calor con la DEA rica, 

cUsminnyendo su temperatura de 126°c a 8o0 c. De esto.a 

cambiadores. la suc.a.i.onan las bombas GA-401/R. 

En la 1.ínea de descarga se ha irwtalado,un. 

interruptor por baja presión. que alarmar6: y arrancar~ 

el accionador de la bomba que este fuera de operaci6n 

para evitar dejar sin carga a las bombas GA-402/R (r~ 

sulta ineficaz éste sistema debido a la humedad persi~ 

tente eu la líneq de vapor de media, ya que la GA-401 

es de turbina y su relevo es impulsada por motor el~~ 

trie.o). La DEA se envía a los enfriadores EA-402 A y 

B en paralelo donde se enfría con agua. Se cuenta con. 

un_ directo de 10" con. el fín de tener la facilidad de 

poder sacar cualquiera de 1fatos equipos a limpieza, 

sin necesidad, de parar la planta. Las corrientes prov! 

Dientes de los enfriadores, EA-402 A yB se unen en una 

sola para interc.ambiar calor por el lado de la coraza 

con agua de enfriamiento en el enfriador EA-402C. Se 

cuenta con directos de ambos lados para tener la misma 

fac.ilidad del equipo Anterior. 
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La DEA. enfriada se manda a la secci6n. de 

endulzamiento. De la línea de 12"1?217Bl2A deriva un 

injerto de 6" que. sirve para hacer nivel-en eL tanque 

FA-402 durante el. arranque. Esta línea cuenta con..una 

indicaci61L de flujo PI-42L y su v.úlvula de globo con. 

el fin de controlar el flujo mencionado. El 20% de la 

DEA enfriada se hace pasar a través de los filtros 

FA-404. A y a.en paralelo. Se cuenta con indicadores 

de flujo que permiten distribuir la DEA a cada eleme~ 

to.El materio.l filtrru:i.te es carbón activado. Los fil;.,.. 

tros están instrumentados con indicadores de :;presi6n 

diferencial que señalaró.n el grado de ensuciamiento. 

Cuando esto ha sucedido, se bloquea el filtro y despu~s 

de vaciarse se regenera con vapor de media presión. 

Del cabezal. de 12" 1?111Bl2A, la DEA pobre. 

es succionada por las bombas GA-402/R y es enviada a 

loa absorbedores. 

La reposici6n de DEA o el llenado al siste

ma se hará por medio de la bomba GA~404 que succiona 

de la fosa FE-401. A través de la l!nea de descarga 

4" P225Al3A se inyecta a la succi6n.de las bombas GA-

401/R. En 6sta fosa se preparar!t la ,DEA con condensa

do a la conc.entraci6n requerida y se almacenará en eL 

tanque FJ3,-401. El.vaciado del sistema se podrá hacer 

por la tube:t:Ía subterránea 3"VE700S2A la cuál llega a 

la fosa. Fa-401 y. de a.hLse retornará al tanque FB-401. 
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Requerimientos de Servicios auxiliares, materias 

primas y reactivos. 

I. Vapor alimentado de Calderas. 

a. Vapor de ll:edia Presi6n: 

Suministro.- 43.6 Kg/cm2 y 338°c. 

Retorno.- 4.2 Kg/cm2 y 197ºC. 

E!.¿UIPO SERVICIO GASTO 

GA-401 Bomba DE.A a fil"l;raci6n. 7,063 Kg/hr 

8,154 Kg/hr 

1,403 Kg/hr 

GA-402 Bomba DEA a contactaros 

FA-404A/B Filtro DEA pobre 

Nota.- Los filtros se rcgenerar~n cada 2 días durante 

3 horas. El vapor de regeneraci6n se ventea a la atm6!:!, 

. fera. 

b. Vapor de Daja Presión: 

Suministro.- 3,5 Kg/cm2 y 148ºc 

EgUIPO .:lERVICIO GASTOi 

BA-404A/B Rehervidores de DA-402 25,064 Kg/hr 

II. Agua de Enfriuruiento de CT-3 

Condiciones de temperatura ajustadas a las 

condiciones ambientales muy variables. 

Suministro.- 4.2 Kg/cm2 y 32º0 

Retorno.- 2.0 Kg/cm2 y 46ºc m~xima. 
EQUIPO SERVICIO GASTO 

EA-402 
A/B/C Enfriadores de DEA pobre 8,702 LPM 

EA.-403 Enfriador de gas ácido 6,356 LPM 

GB-801 Compresor de Aire de 23 LPM 
Instrumentos. 

GB-802 Compresor de Aire de 23 LPM 
Plantes -
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III. Energia eláctrica. 

Suministro.- 41.60 volts de la 
Subestaci~n No. 3 

EOUIPO 

GA.-401R 

SERVICIO POTENCIA 

Bomba de DEA pobre a 
filtraci~n.. 

448 KW 

GA-402R Bomba de DE.A pobre a 
absorci6n. 

522 KW 

GA-403 y R 

GA-404 

Bomba de ref luJp a 
Regenerador.a.. 

3 .. 7 KW 

Bomba de reposici6n de 
DEA. 

3.7 KW 

GA-80l.A, 
B:. y R 

GB!""801 

GB-802 

Bomba de recuperaci6n. 
de condensado. 
Compresor de aire de 
Instrumentos. 
Compresor de aire de 
Plantas. 

GA-407 y R Bomba de anticorrosivo 0.2 KW 

Nota.- Dentro de la planta existe alimentaci9ll.. 

·de. voltajes de 480, 220 y 110 para bombas de 

baja potencia, circuitos de protecci6n, table

ro de instrumentos, alumbrado y servicios. que 

se requieran. 

IV. Aire de planta e inStrumentos. 

Suministro:- 150 ft3/ll1Íll. 

Consumo .• - 80 ft3 /ro.in. 

~ 

Nota.- E1 suministro ea interno, ya que se c~enta. 

con 2 compresores reciprocan.tes, además la planta 

est~ integrada a la. red de servicios auxilia.res 

del Complejo. 
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Balr.nce de materiales. 

Corriente Condem:i rido s Condensados Gas dulce Gas ácido 
nmargos a la esto.bílizados a L. 3. a L. B. 
planta u L. B. 

Componente % mol % mol % mol % mol 

¡.~etano 26.937 o. ')Qél 64.140 

Etano 13.437 8.602 21. 502 

Propano 14.743 21.165 9.294 

n Butano 14.27 19.29!:3 2.324 

i Butano 5.851 0.984 

n Pentano 11.366 l'.J.535 0.449 

i ..Pentano 10.799 o. 59 ti 

Hexano+ 12.261 23.707 o.ne 

ºº2 1.660 0.035 0.312 21.329 
H2S 5,326 4 ppm 72.756 

Agua 

(lb mol/hr) 4067 .13 0.119 5,915 

BPD a 60 ºF 24,000 15,585 
Mmpcsd n 

60 ºF, l atm 15.55 2.841 

T ºe 38 43 48.3 
P Kg/cm2 87.9 70.7 0.91 
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Nomenclatura de los equipos. 

DA-401A/B/G 

DA-402 

DA-501 

PA-401 

FA-402 

FA-403 

FA-404A/B 

FA-405 

FA-501 

FA-502 

FA-503 

FA-504 

FB-401 

FD-401A/B 

GA-401/R 

GA-402/R 

GA-403/R 

GA-404 

GA-405/R 

GA-501/R 

GB-501 

PA-401 

EA-401A/B 

EA-402A/B/C 

EA-403 

EA-404A/B 

EA-501 

EA-502 

EA-503 

EA-504 

Torre absorbcdo:r2. empacada, 

Torre regeneru.tlor~1 .. 

Torre estabilizador:~. 

Acumulador de g-::i.c10J.inas dulces. 

Acumulador de DEA rica. 

Acumulador de reUujo. 

Piltro de carbón de DEA pobre. 

Separador de gasolinas amargas. 

Primer separador de gas dulce. 

Segundo separador de gas dulce. 

Acumulador de gas dulce al ler paso de GB-501 

Separador de gas dulce. 

Almacenamiento de solución de DEA. 

Filtro de elementos de DEA rica. 

Bomba de DEA pobre. 

Bomba de DEA pobre al absorbedor. 

Bomba de reflujo a la regeneradora. 

Bomba de reposición de DEA al sistema. 

Bomba de alimentación de gasolinas amargas a 

los absorbedores. 

Bomba de gasolinas estabilizadas a L. B. 

Compresor de gas dulce. 

Paquete de compresión de gas amargo. 

Intercrunbiador de calor DEA pobre con DEA rica. 

Enfriador de DEA pobre. 

Condensador de agua. 

Rehervidores de la regeneradora. 

Intercambiador de los fondos de DA-501. 

Rehervidor de la estabilizadora. 

Enfriador de gasolinas estabilizadas. 

Enfriador de gas dulce. 
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Especificaciones del diagrama de flujo. 

1 2 3 4 5 

Componente ~ mol ~mol % mol ~~ mol % mol 

Hidrocarburos 93.0 92.577 93.014 99. B4 99.625 

ºº2 1.83 2.629 l.6ó 0.107 0.312 

H2S 5.17 4.794 5.326 

Agua 0.053 0.063 

DEA 

lb mol/hr 4665.8 438.l 4062.7 3785.0 

lb/hr 198318 10959 187359 177227 

BPD a 15.6ºC 27130 24000 23136 

Mmpcsd 4.191 

Presión lb/plg2 710.0 1034.3 1255.7 1255.7 301.4 
Temperatura ºF 99,9 99.9 99,9 1Cl4 ,9 78.8 

Densidad lb/nic3 27.49 6.02 29.37 28.75 1.81 

PM promedio 42.5 25.01 46.12 46.82 25.2 

6 7 8 9 

Componente ~ mol 'fo mol % mol % mol 

H'idrocarburos 

co2 0.418 0.746 81.499 

H2S 1.069 13.)34 

Agua 95.491 94.152 5.167 100 

DEA 4,091 4.033 

lb mol/hr 19951 2'.J235 294.93 1057 ,•'.) 

lb/hr 432705 443048 1J440 19'.J46 

B.PD a l5.6ºc 28546 28678 1321 

Mmpcsd 2.822 

Presi6n lb/plg 1215. 7 255. 7 14.14 14.2 

Temperatura ºF 105 125 120 120 

Densidad lb/pie3 64.36 63.48 0.125 61.86 

PM promedio 21.68 21.89 35.39 rn. '.>2 
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10 11 12 13 14 15 

Componente 'f. mol ~b mol ;f, mol ~mol '.t, mol ~~ mol 

Agua 0.210 0.063 0.011 0.011 0.119 
co2 0.213 0.312 0.139 0.139 0.312 0.035 

ª1 74.087 58.094 130992 13 .992 64.14 0.008 

ª2 15.114 25.385 13.919 13.919 2lo502 tl.602 

C3 6.672 lJ.füD rn.cn4 Ul.814 9.294 21.165 

iC4 0.763 i.ne 4.631 4.631 0.984 5 .tl51 

nc4 l. tl22 2.629 14.961 14.961 2.324 19.298 

ia5 0.497 0.659 8.131 8.131 0.538 10.799 

nc5 Oo375 0.434 7.tl89 1.ea9 0,449 lJ.535 

c6+ 0.247 0.298 17.513 17.513 0.27tl 23.707 

lb mol/hr 645.15 1061.2 707 .93 2123.8 l?'.)6.1 2081.5 

lb/hr 14099 26747 39068 117205 40848 136507 

BPD a 15.6ºc 15585 

Mmpcsd 6.171 10.152 16.323 

Presión 1 b/plg2 577 .1 2Cl4. 3 301.4 301.4 1010.0 367.1 

Temperatura ºF 79,2 77. 7 61.7 110 no 99.1 

Densidad lb/pieJ 2.69 l.tll 5,25 36.8 

Pi'fI promedio 21.86 25.20 55.19 55.19 23.94 65.58 

Características de los equipos. 

Equipo: Características: 

DA-401A/B/G 7 pies DI por 52 pies TT 

DA-402 7 pies y 6 plg DI por 65 pies TT 

DA-501 3 pies DI / 4 pies y b plg DI por 34 pies TT 

FA-401 5 pies DI por 22 pies y 6 plg TT 

FA-402 6 pies DI por 30 pies TT 

FA-403 3 pies DI por 14 pies y 6 plg TT 

FA-404A/B 4 pies y 6 plg DI por 16 pies TT 

PA-405 8 pies y 6 plg DI por 28 pies TT 
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Equipo: Caracteristicas: 

FA-501 7 pies DI por 32 pies TT 

FA-502 6 pies DI por 30 pies TT 

FA-503 2 pies y 6 plg DI por 9 pies y 6 plg TT 

FA-504 2 pies y 6 plg DI por 9 pies y 6 plg TT 

FB-401 25 pies DI por 25 pies TT 

FD-401A/B Separación de partículas mayores de 5 micrones, 

GA-401/R Flujo: 985 gal/min Al': 545 lb/plg2 

GA-402/R Flujo: 970 gal/min D..P: clJ5 lb/plg2 

GA-403/R Flujo: 5'J {01/min AP: 58 lb/plg2 

GA-404 Flujo: l'JO gal/min óP: 20 lb/plg2 

GA-405/R Flujo: 890 gal/min LlP: 5135 lb/plg2 

GA-511/R Flujo: 54') ~al/min L'lP: 115 lb/plg2 

GB-501 Flujo: 15.5 Kmpcsd til:': T..5 lb/p1g2 (2 pasos) 

PA-401 Flujo: 4.23 r.:mpcsd AP: J•JO lb/plg2 (1 paso) 

EA-401A/B 31.3 millones 13TU/hr 

EA-402A/B/C 28.2 millones 13TU/hr 

EA-403 20.6 millones BTU/hr 

EA-404A/B 50.4 millones BTU/hr 

EA-501 3,53 millones BTU/hr 

EA-502 9,91 millones BTU/hr 

EA-503 5. 2:J millones BTU/hr 

EA-504 2.07 millones BTU/hr 



CAPITULO 4: 

CALCULO DE LA CAPACIDAD DE ALIMENTAOION DE 

GAS AMARGO AL PROCESO ACTUAL. 

I. Determinación aproximada de la relaci6n 

de flujo mínima reauerida, 

II. Balance de materia en el absorbedor. 

III. Cálculo de la caída de presión a través de 

la columna. 
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CALCULO DE LA CAPi1.CIDAD DE A1Ií1:fülTAGiüH DE GAS 

Aro.ARGO AL PROCESO iiCTuAL. 

La capacidad de alimentación de gas amargo al 

proceso actual está limitada en varios sectores del mi.2_ 

mo, exceptuando la secci6n de absorción donde se cuen

ta con 3 absorbedores de dimensiones adecuadas para el 

procesamiento de un flujo bastunte aceptable. 

En base a esta~; limi tacio11es y para no invo

lucrar modificaciones requeridas en casi su totalidad 

al proceso actual, se estiman los c~lculos en base a 

una alimentación de 100 millones de pies3 a condicio

nes estandard (60°P y 1 ntm) de gas amargo. 

El diseño del proceso actual dispone de una 

solución del 20 nl 25~~ en peso de DEA, concentraci6n 

que facilita la absorción, pero en caso de incrementa-

se dificul tEtrÍa la regeneración do la solución DEA au

mentando la temperatura de operación del regenerador, 

provocando pérdidas de DEA por degradación, 

Se recomienda una concentración de gases á

cidos en la solución de DEA rica de 0,5 moles de gases 

ácidos por mol de DEA para evitar aumento de la corro

sividad de dicha solución. Un flujo de diseño de 895 

galones por minuto (450,000 lb/hr) y una producción de 

gases ácidos de 2.U41 millones de piesJ diarios a con

diciones estandard en el regenerador o reactivador son 

las principales limitaciones dadas por el proceso 

actual, Estas cantidades pueden ser incrementadas en 

un 10% sin afectar la operación al procesar el gas a

margo en la planta. 
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La corriente de gas amargo ha tenido una dis

minución. en el contenido de sus gases ácidos. La compo

sición usada será la que se maneja actualmente. 

com12onente fracci6n mol 

HC 0.9636 

ªº2 0.0195 

H2S OiOU~ 

1.0000 

Se usará una solución de DEA al _25% en peso. 
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I. Determinación aproximada de la relación de flujo 

mínima reauerida. 

Por presentarse la absorción acompañada de 

una transferencia de calor oue involucra en éste caso 

la solución de DEA con. el gas amargo a tratar, nos 

lleva a plantear un balance de calor, para determinar 

la temperatura de 12. solución de DEA rica en el fondo 

del absorbedor. 

El proceso actual permite un enfriamiento en 

la solución de DEA pobre hasta 105°F a la entrada del 

absorbedor. La temperatura del gas dulce o gas de salida 

del absorbedor debe ser mínimo 5ºF mayor que la tempe

ratura de la DEA pobre, para evitar la condensación de 

HC pesados en el domo del absorbedor. 

La temperaturu del gas am2.rgo es de lOOºF por 

lo tanto la temperatura del gc.s dulce será de llOºF. 

Se usará el mete.no por encontrarse en mayor 

cantidad, el calor absorbido por los HO será: 

entalpía a uoºF = 258 BTU/Ib 

entalpía a lOJºF = 253 BTU/Ib 

por lo tanto , 

(Ref. 2) 

Hmet = 258-253 = 5BTU/lb absorbidos por los HC. 

(5 BTU/Ib)(l8 lb/Ib mol) = 80 BTU/Ib mol 

El calor de disolución. del 002 y el H2S en 

la soluci6n de DEA se obtendrá haciendo uso de la Tabla 

4.1 (ref. 2 tabla 3.4): 

De la Pig. 4.1 (ref. 2 fig. 3.1) dete:nninamos 
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la normalidad de la solución, 

solución DEA al 25','~ = 2.5 N 

De la Te.bla 4.1, 

002: para°'-. = 0.3, 

H'2S: para.ex: = 0.3, 

Hs = 690 BTU/lb = 30360 BTU/lb mol 

H8 - 577 BTU/Ib = 19618 BTU/Ib mol 

Los valores dados.a o<:.. son aproximados a los 

obtenidos en el enuilibrio en el fondo del absorbedor. 

De la Tabla 4.2 (ref. 2 tabla 3.1) obtenemos 

el valor de la ce.pacidad calorífica Gp de le. DEA, 

Cp = ).531 B'l'U/1bºF 

para la solución de DE,:. al 25¡& tenemos, 

Cp901 = 0.531(0.25) + 1.0(0.75) = 0.88275 BTU/lbºF 

por lo tanto, 

CpDEA = 0,88275(1 1 b/0.25 I b)(l05 Ib/l lb mol) 

= 370.75 BTU/l b molºF 

A partir de la ecuación siguiente; 

L Cp t = Gm ( H1 - H2 ) donde, 

L =lb mol de DEA 

Gm = lb mol de gas amargo 

H1 = Calor de disolución del co2 y H2S (BTU/l b mol) 

H2 =Calor de disolución de los HC (BTU/lb mol) 

t 1 = Tempera tura de DEA en el fondo .. ( ºF) 

t 2 =Temperatura de DEA en el domo.(ºF) 

. sustituyendo los valores obtenidos anteriormente en la 

ecuación, 
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L( 370. 75 )( t1-105) ::: ( (3'.J36J) (J .0195)+(19618 )( J, 0169)) 

-((80)(0.9636))Gm 

(
_1_\ ~ 923056 - 77,088 

Gmlmin 370.75t1 - 38929.3 

Para obtener el vnlor (.l) . supondremos 

t 
Gm mi.n 

valores a 1 . 

A partir de t 1 obtendremos valores para las 

relaciones molares de C02/DBA y H28/DEf, y las presiones 

parciales de los mismos en el fondo del absorbedor, De 

ser similares los valores nnteriores a lo.s presiones 

parciales de los gases ácidos contenidos en el gas a

margo, t 1 sed: válido y lo.s relc.ciones molares de los 

gases ácidos en la DEA se encontrarán en er.uilibrio. 

Las presiones purcie.les de los gases ácidos 

en el gas amargo son: 

= 0.0195(1014.6 lb/plg2 c.bs) 

= 19.78 lb/plg2 abs 

= 0,0169(1014.6 lb/plg2 abs) 

= 17.146 lb/plg2 

Suponiendo t 1= 15JºF : 

f..}G ) . = '.J.J5J73 lb mol DEA/lb mol gas a, 
\ m m1n 

De las fracciones mol de co2 y H2S en el gas 

amargo y el valor obtenido· anteriormente, 

0.0195 
-------- = 0.384 lb mol co 2/lb mol DEA o.05.J73 

0.0169 
Q,OSJ?J == 0.333 lb mol H2S/lb mol DEA 
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con éstos valores, de las Fig. 4.2 y 4.3(ref. 11 figs. 

5 y 7) obtenemos : 

= 20 lb/plg2 abs 

= 17 lb/plg-2 abs 

(aprox.) 

(aprox.) 

La t 1 propuesta es aceptable. Las moles tota

les en la solución: 

0.384 + 0.333 = 0,7170 lb mol gas ácido/lb mol. DEA 

El rango de temperaturas de la DEA será de 

l05ºF a 150ºF y determinan los puntos de equilibrio en 

el absorbedor. 

II. Balance de materia en el absorbedor. 

Los valores mínimos de regeneración en la so

lución de DEA son de 0.05 mol de -gas ácido/mol de DEA. 

En base a ésto y a valores comúnes de regeneración es

timados en la Referencia 2, la solución contendrá 480.0 

granos/gal de 002 y 35.4 granos/gr¿l de H2S· 

De la Fig. 4.4 (ref. 2 fig. 2.2) la densidad 

de la DEA al 25% en peso va a ser igual, 

~ = 63.74 lb/pie3 = 8052 lb/gal 

a partir de la densidad se determina la cantidad de DEA 

por galón en la solución: 

(0.25 lb DEA/lb sol)(8.52 lb sol/gal) = 2.13 lb- DEA/gal 

(2.13 lb DEA/gal)(l/105 lb/lb mol DEA) = 
= 0.02028 lb mol DEA/gal 
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Laa relaciones mol para los gases ácidos son 

].as si1suientes: 

l lb== 7'.JJO granos. 

(480 granos/gal)(l lb/7000 granos)(l lb mol co2/44 lb) 

(1 gal/0.02028 lb mol DEA) = 
0.0768 lb mol co2/lb mol DEA. 

(35.4 granos/gal)(l lb/7000 grunos)( 1 lb nol H2S/34 lb) 

(1 gal/0.02028 lb mol DEA) = 

0.00733 lb mol H2S/lb mol DEii.. 

Las moles totales de gris ácido en la DEA Pobre 

será: 

0.0768 + 0.00733 ~ 0.0841 lb mol gas ácido/lb mol DEA 

Para efectuar el balance de materia debido a 

oue las cantidades de los gases ácidos en el gas amargo 

son expresadas en fracciones mol, ser6n referidas éstas 

a relaciones molares con respecto al solvente, en este 

caso los HC, 

Y1 = 0,0195 -t 0.0169 = 0,0364 . 

por lo tanto, 

Y1 = 0.0364/(l - 0.0364) 

= 0.0377 lb mol gas ácido/lb mol HC 

ahora, sí G = lb mol HC; 

G = Gm(l - 0.0364) = 0.9636 Gm 

el valor de la relaci6n de flujos mínimos en equilibrio, 

ahora con respecto a los HC quedará de la siguiente 

forma: 

sí, (LG) . = 0.05073 m min 
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L ~ 0.05073 = J.0526 lb mol DEA/lb mol HC 

G)min"" 0.9636 

De la Pig, 4.5 y a partir de la siguiente 

ecuaci6n se determina el valor de Y2: 

G (Yi - Y2) ~ L (1S_ - ~} 

Y2 = Y1 - ~~) min(X1 - X2 ) sustituyendo, 

Y2 = 0.0377 - 0.05264 (0.717 - o.ne41) 

= 0,00438 lb, mol gas ácido/lb mol HC 

Para determinar la relación de flujo reque

rida para dise-?io del absorbedor, se utiliza un 20% en 

exceso de la relación de flujo mínima, 

~ =(~ )min(l.20) = 0.05264 (1.2) 

= 0.06316 lb mol DEA/lb mol HC. 

al obtener éste valor, se determinará un nuevo valor a 

x1 por el incremento de L, así, de la ecuación general: 

l X1 =0 •06310.0377 - 0.00484) + 0.0841 

= 0.6043 lb mol gas ácido/lb mol DEA. 

De la relaci6n existente en el equilibrio pa

ra co2 y H2S sr obtendrán los valores de los mismos pa

ra x1 : 

Xrr2s 
~ = 0.867 por lo tanto, 
-u02 

sí Xi! s + x00 = o.6043 (2) 
2 2 

sustitµyendo {l) en (2): 



por lo tanto: 

Xco 2 
XH2s 

= 
= 
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0.3236 lb mol co 2/lb mol DEA 

0,2806 lb mol H2S/lb mol DEA 

Se propuso al inicio de éste capítulo una 

alimentación de gas amargo de 100 l!llllpCd (millones de 

pies ciS.bicos estandnrd :oor día): 

Gm =(l)J (106 ) pies3/d)(l d/24 hr)(l lb mol/380 pi~s3) 
= 10965 lb mol/hr 

(para un gas ideal: 1 lb mol está. contenida en 380 pies3) 

SÍ G = 0,9636 Gm; 

G = 10965 (0.9636) = 10565.8 lb mol HC/hr 

L del valor de (}" = 0.06316 tendremos: 

L = 0,06316 (10565.8) 

= 667.3 lb mol DEA/hr. 

Las lb mol de soluci6n serán: 

(0.25 lb DEA/0.75 lb Agu~)(l lb mol DEA/105 lb DEA) 

(ltl lb Agua/l lb mol Agua) = 

= 0.0571 lb mol DEA/lb mol Agua 

667.3 lb mol DEA/hr (l lb mol Agua/0.0571 lb mol DEA) = 
= 11687 lb mol Agua/hr 

11687 + 667.3 = 1235403 lb mol Sol DEA/hr, 

Ya obtenidos todos los valores de los gases . 
ácidos contenidos en la DEA y en el gas amargo, determi-

naremos su composición en el gas dulce, 
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La composici6n de los g2.ses ácidos en la corrie!! 

te de gas dulce será la diferencia de los gases ácidos 

en el gas amargo con los gases ácidos e.bsorbidos por la 

DEA. 

En el gas amargo se tiene; 

Y-1 = 0.0377 lb mol gas ácido/lb mol HC 

para H2S 

y para co2 

0.0175 

0.0202 

0.0175 lb mol H2S/lb mol HC (10565.8 lb mol HC/hr) = 

= 184.9 lb mol H2S/hr 

0.0202 lb mol co2/lb mol HC (10565.!:S lb mol HO/hr) = 
= 213.46 lb mol co2/hr 

•Los gases ácidos absorbidos totales por la DEA 

serán: 

x1 - x2 ; 0.5202 lb mol gas ácido/lb mol DEA 

para H2S 0.2S06 - J,J0733 = 0.2732 

y para ao2 0.3236 - 0.0768 = 0,2468 

0.2732 lb mol H2S/lb mol DEA (667.3 lb mol DEA/hr) = 
= 182.3 lb mol H2S/hr 

0,246~ lb mol co2/lb mol DEA (667.3 lb mol DEA/hr) = 
= 164.69 lb mol co2/hr 

Las lb mol de H2S y co2 en el gas dulce: 

184.9 - 182.3 = 2.6 lb mol H2S/hr 

213.46 - 164.69 = 48.77 lb mol co2/hr 

10565.8 + 48.77 + 2.6 = 10617.17 lb mol gas dulce/h.r 

48.77 (1/10617.17) = 0,00459 fr mol G02 

2.6 (1/10617.17) = 0,00025 fr mol H2s 
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La composición para la soluci6n de DEA pobre 

o regenerada: 

lb mol componente fr mol Pirl l'M prom 

11687. 'J Agua 0.9417 18 16.95 

667.3 DEA 0,0537 105 5.64 

51.24 C02 !) • .YJ41 44 o.rn 
4.9 H2S O.'.JO'.J4 34 0.013 

1241.0.44 l.)}'.)'.) 22.783 

12410.44 lb mol (22.783 lb/lb mol) = 

= 2tl2,747 lb sol/hr 

La composici6n para la soluci6n de DEA rica: 

lb mol componente fr mol PM PM prom 

11687.0 Agua 0.9160 18 16.48 

667.3 DEA 0.0523 105 5.491 

215.9 ªº2 0.0169 44 0.7436 

187 .24 H2S J.0145 34 0.493 

l 2757 .44 l.'.JOJO 23.2)76 

12757 .44 lb mol (23.2a7 lb/lb mol) = 
= 296,364.48 lb sol/hr 

La cantidad de soluci6n de DEA se puede in

crementar para disminuir el contenido de gases ácidos 

en el fondo del absorbedor evitando la alta corrosivi

dad en.el proceso. 
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La cantidad de gases ácidos que se elimi

narán en el regenerador se obtienen: 

Y1 - Y2 = lb mol gas ácido/lb mol HO 

(0,0377 - 0,0'.)43!:l) lJ565.l.1 = 352 lb mol/hr de g<>.s ácido 

(352 lb mol) 38'.) pies3/1 lb mol = 

13378'J pies3 

{133780 pies 3 /hr) 24 hr/l dio. = 3. 21 mrnpcsd de gas ácido 

El volumen nmnejado de gas ácido a la. salida 

del regenerador (domo) es de 2.041 mmpcsd por lo tanto: 

(100) 3.21/2.U41 = 1.129 {100) = 112.9% 

Se determina por lo tnnto que manejaremos un 

exceso del 12.9~ del gasto volumétrico de operaci6n, lo 

cuál no requiere de modificaci6n al regenerador ya que 

no se supera el gasto de diseño. 

La solución alimentada al regenerador se vapo

riza en los rehervidores tipo Kettle con una relación de 

1.03 lb de vapor de baja presión por lb de solución de 

DEA. En el domo del regenerador los vapores (gases ácidos 

y agua) tienen un flujo de 32,256 lb/hr de diseño, de los 

cuáles 13,21Q lb/hr son de gas ácido estimándose una re

lación de 1.44 lb de vapor de agua por lb de gas ácido en 

la aalida del regenerador. 

El condensador EA-403 tiene una capacidad de 

30,208 lb/hr de vapores a la entrada, Requiere de un flu

jo de agua de enfriamiento de 859,400 lb/hr para conden

sar 19,714 lb/hr de agua. 

En base a las condiciones actuales de.los eoui

pos se estima aceptable la eliminación total del gás áci

do en el regenerador. 
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lb mol componente fr mol ~M prom 

164.66 C02 0.474 20.~6 

1~2.34 If2S 0.526 17.88 

347.0 1.000 3H.74 

(347 lb mol/hr)(38.74) = 13,442 lb/hr de gases ácidos 

En base a la relaci6n de 1.44 lb de vapor de 

agua por lb de gas ácido se estima tm flujo de 32,798 

lb/hr de vapores totales a la salida del regenerador. 

El vapor de agua condensado se estima en 19,356 lb/hr. 
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Especificaciones del diagrama de flujo modificado. 

1 2 3 4 5 6 

Componente % mol ~ mol <;&mol ~mol % mol 7' mol 

Hidrocarburos 9b.36 99.541 

ºº2 1.95 0.459 0.41 1.69 47.4 

H2S 1.69 0.02 0.04 1.45 52.6 
Agua 94.17 9J..6 100.0 

DEA 5.37 5.23 

lb mol/hr 10965 10617 J.2410 12757 1074 347 

lb/hr 242874 228482 282747 296064 19356 13442 

BPD a 15.6ºC 19340 2')071 1321 

Mmpcsd 100.0 96.83 3.164 

Eresión lb/plg2 1000 975 1215.7 255.7 14.2 14.14 

Temperatura ºF 100 110 105 150 120 120 

Densidad lb/pie3 4.52 4.43 63.74 63.05 61.86, 0.092 

PM promedio 22.15 21.52 22.78 23.21 w.02 )tj.74 



38 

III. Cálculo de la caída de presión e, través de la 

columna. 

El proceso actual cuenta con 3 e.bsorbedores 

oue manejan un flujo músico aproximado de 150,300 lb/hr 

en cada torre, y un flujo total de 450,900 lb/hr de so

lución de DEA. 

Se determin6 en los cálculos anteriores un 

flujo de 2H2, 747 lb/hr de solución de DZA par2. procesar 

100 mmpcsd. Por lo tanto s61o se requiere de un 631o del 

flujo total de operación dado por el proceso actual. 

A partir de lo anterior, se propone utilizar 

solamente 2 absorbedores para procesar los lOOmmpcsd 

en 2 p::>.rtes iguales, o sea, en cada ci.bsorbedor se ali

mentarán 50 mrnpcsd y 141,374 lb/hr de solución de DEA 

mínimo. El gasto másico de solución de DEA que se utili 

zará en los c~lculos posteriores será de 160 1 000 lb/hr 

aproximadamente un 7;~ en exceso en el gasto músico de 

operaci6n actual. 

Los absorbcdores instalados en la planta tie

nen las siguientes características: 

Ifo, 

Dint = 7 pies 

Alturn = 6.95 pies por cada sección em~acada. 

Altura total = 34. 75 pies de secci6n empacada, 

de secciones = 5 

Empaque = Anillo.:i rashig porcelana de 1 1/2" 

(Arreglo desordenado totalmente) 
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Platos re-distribuidores = 5 

Cabezales distribuidores 2 (superior e inferior) 

Para obtener ln caida de presi6n a trav6s de 

la columnn se usarán las correlaciones dadas por la re

ferencia 4. 

A partir de la Fig. 4. 6 ( ref. 4 figs. 9-13A o 

9-13B) se determinará la caída de presi6n en plg. de a

gua por pie de empaque. Pura obtener éste valor se de

tenninar!Í la abcisa de la ecuación, 

y la ordenada 

L ( .f1; 
T fl_ - ~ 

G2 1'' 1J,l 

~ (ft. -J,) ge 

)1/2 

La .J/; se calculará a partir de las condiciones 

críticas de presión y temperatura. Ja corriente de gas 

amargo se alimenta al absorbedor a un.a presi6n de 1014.6 

lb/plg2 absolutas y una temperatura de 100° F o 560º R. 

La temperatura crítica y presi6n crítica para cada com

ponente del gas amargo son obtenidos de la Tabla 4.3 

(ref. 2 tabla 2.3). 

La composici6n del gas amargo referida es una 

mezcla de HC y gases ácidos saturados con agua. El agua 

por representar una cantidad despreciable no se incluye 

en los componentes del gas amargo. 

Actualmente la corriente de gas amargo presen

ta una disminución en el contenido de gases ácidos sien

do la composici6n utilizada para los cálculos la que se 

presenta frecuentemente. 



fr mol 

C1 'J.745 

º2 'J.1271 

C3 0.0491 

C4 0.0248 

C5 O.J09 

c6+ ·J. ;)Ot\6 

ªº2 'J.0195 
H2S 0.0169 

l. ')J)J 

de: 
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Pi\l p¡;¡prom fr peso Te Tpc iJC Ppc 

16 11.92 o.5Jén .343.4 255.tl3 667.H 497.51 

30 3.813 0.1721 549.tl 69. tlt\ 7'J7, lj 89.96 

44 2.16 0.0975 665.7 32.69 616.J 30.26 

5<1 1.431) '.). 1649 765.37 rn. 9tl 55'.).7 13.66 

72 0.641) 0.0292 t\54.4 7.69 43tl.6 4,39 

lj6 0.739 0.0333 913.4 7.tl5 436.9 3.76 

44 0.858 0.:)3()7 

34 º·21!1 o. 0?,59 

22.15 l.000) 392.92 639.54 

Las condiciones pseudo críticas son obtenidos 

Tp 0 = ¿_ fr moli (Tci) 

Pp0 = Z fr moli (1-'ci) 

Con los valores de Tpc y P9c: 

Pn = P/Ppc = 1014.6/639.54 = 1.586 

TR = T/Tpc = 560/392,92 = 1.425 

De la concentr[',ción de H2S y co2 en la mezcla, 

por medio de la Fig. 4.7 (ref. 2 fig. 2.14) obtenemos €, 
eplicamos el factor de correcci6n E ºR para determinar 

la Tp0 corregida: 

de la Fig. E ºR = 7 

Tpc = Tp0 - € = 392.92 - 7 = 3B5.92°R 

Se calcula el Ppc corregido de la siguiente 

ecuaci6n (ec. 2.27 ref. 2): 
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Ppc • Tpc 
Ppc = Tpc + B(i-ní B = fr mol de H2s 

639.54 (385.92) 
Ppc· = 385.92 + J.0169(1-J,Jl69)7 = 639 ·34 Psia 

Los valores corregidos para P¡i y TR: 

PR = 1014.6/639,34 = 1.587 

TR = 560/385.92 = 1.451 

De la Fig. 4.8 (ref. 2 fig. 2.13) se obtiene 

el valor de Z: 

z = o.835 

Aplicando la ley de los gases ideales: 

PV = ZRT para 1 lb mol 

V= 0.827 (10.73)(560)/101406 

V = 4.897 pies3/lb mol 

Por lo tanto la densidad del gas será: 

D PMprom 
JG = V 

./7; = 22.1'5/4.897 = 4.523 lb/pie3 

El valor para 

J?.. = 63,74 lb/pie3 

Sustituyendo valores en, 

~ ( iG '\ 1/2 
G Jl.-Jc;, J 

para Di= 7 pie,L = 160,000 lb/hr (l/0.7854 (7) 2 pies2) 

(1 hr/3600 seg) = 
L = Ll548 lb/pie2 seg 
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G = 5482 lb mol/hr = 5482 (22.15 lb/lb mol) 

= 121,426 lb/hr 

G = 121,426 lb/hr (l/J.7c;54(7)2 pies2) 

(1 hr/3600 seg) = 

G = o.~764 lb/pie2 seg 

por lo tanto el valor de la abcisa será: 

(l.1548/0.8764)(4.523Á63.74 - 4.523)) 112 = 
= 0.364 

Para el cálculo de la ordenada se determina 

el valor de 1 viscosidad de la soluci6n de DE;, e.l 25% 

en peso, de la Fig. 4.9 (ref. 2 fig. 2.5) 

"( = 1.7 cps = 4.114 lb/pie hr 

y el .factor para el empaque F proporcionado por los 

fabricantes, donde, 
ay 

F = --
(. 3 

a.y = área interfacial para contacto 

f. = fracción ovoidal libre 

para anillos rashig de porcelana se usarán los valores 

8v y de ~nillos rashig de gres o losa por presentar las 

mismas caracteristicas y dimensiones que los de porcela

na; de la Tabla 4.4 (ref. 13 tabla XIII), 

ay = 36 pie2/pie3 y 

E = 0.68 por lo tanto F será: 

p = 114.5 

Sustituyendo valores en la ecuac:i.6n de la or-

dene.da: 



43 

G2 F l{o.l 

./t. (}L -}")ge 
(0.~764) 2 (114.5)(1.7}º· 1 

= 4.523 (63.74 - 4.523) 32.2 

= 0.107 

ne la Fig. 4.6 con los valores obtenidos de 

la abcisa y la ordenada: 

caída de presión = 0.16 plg Agua/pie empaque 

{Valor encontrado bajo la región de C8.rga) 

La referencia 4 da una correlaci6n para torres 

irrigadas de la caída de presión, a partir de la siguien-

te ecuaci6n: ( ) Tabla 4,5 ref. 4 tabla l9.24A 

()(. = 0.39 

(5 = 0.23 

AP = (o<.)(1of.>L)(G2/.I¿,) 

(0.39)(10)(0.23)1 •154U(0,87642/4.523) 

().P = 0.1214 plg Agua/pie empaque 

El valor de la caíd~ de presión estimado será 

de 0.16¡ la referencia 4 específica para procesos de ab

sorci6n manejados a altas presiones, caídas de presión 

·en un rango de 0.2 a 0,75 plg Agua/pie empaque y para 

procesos que' presentan espumas rangos de 0.1 a 0.25, 

En el proceso girbotol se presentan las espumas 

por arrastres de HC pesados (aceites) en la corriente de 

gas amargo. 

La referencia 14 nos indica, el efecto de ca

nalización, for:nado en torres empacadas dónde la caída 

de presión se encuentra por debajo de la regi6n o zona 

de carga. Para evitar éste fenómeno el arreglo del empa

que debe ser distribuido al azar y se deben colocar pla

tos redistribuidores cada 4 6 5 metros de empaque. 

A pesar de obtener una caida de presi6n ba.ja 

se tienen los elementos para evitar la canalizaci6n. 
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La torre cuenta con 5 secciones de empaoue de 

7 pies cada una: 

~P = 35 (0.16) = 5.6 ple Agua/pies empaque 

Además dispone de 5 platos distribuidores sopor

tados cada uno por rejilla de acero al carbón como se 

muestra en las I•'igs, 4.1'.) y 4.11. Los platos distribuidg_ 

res tienen un espacio libre del 30% aproxiI:Jadamente. 

Se propone una caída de 1Jresi6n por cada soporte 

de O. 5 plg Agua y l. 5 ple; Agua para cada plato re-dis

tri buidor (criterio utilizado en referencia 4). 

será: 

,AP = 5(0,5) + 5(1.5) = 10 plg Agua 

La caída de presión total a través de la columna 

bPT= 10 + 5.6 = 16 plg Agua 

~PT = 0,57 lb/plg2 

La estimación del porcentaje de inundación se 

obtendrá con el valor de la abcisa de la Fig. 4,6 in

terceptado con la línea de inundación para empaques di~ 

tribuidos al azar, obteniendo un valor en la ordenada, 

Valor de la abcisa = 0.364 

Valor de la ordenada en la línea 

de inundación = 0,50 

Valor de la ordenada para las condiciones 

de operación = 0.107 

% de líquido inundado =(0.107/0.50)(100) = 
= 21.4% ' 
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La velocidad de inundación se estimaría 

del valor de la ordenada obtenido en la línea de inun

daci6n: 

a2 (114.5)(1.1J 0•1 

4.523 (63.74 - 4.523)32.2= 0•50 

a2 = o.5'.)/0.014 

G = (35.71)112 

G = 5.976 Lb/pie 2 seg 



CAPITULO 5: 

INTEGRACION DE FllUI~OS ~UERIDOS. 

I. Determinaci6n del diámetro requerido 

de la linea de alimentación de gas 

amargo a la planta. 

II, Diagramas de tuberías. 

III, Separador de gas amargo V-4. 
IV, Modificaciones al absorbedor. 

v. Instrumentación requerida, 
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INTEGRti.OHú'i DE EQUil'Oól aEQUBit.IDOS. 

Pe.ra lograr 1::1 operaci6n de la planta proc!!. 

sando gas nmo.rgo, se recuiere de la integración de la 

corriente de gas am~:rc:o a lns instrclaciones actuales. 

Dentro del complejo existen diversas alimen 

taciones de gas am<.trgo hu.cío. lcts plantas endulzadoras , 

la más cercana al lími·te de batería de la planta co

rresponde a las 2.limentaciones hacia las plant8.s endu1_ 

zadoras 5,6,7 y8, líneas de 24"D en operación actual

mente con capacid~d excedente a la que se manejan. De 

estas líneas ( 2) se dori vm·á la alimentación de gas 

hacia la planta. 

De la misma forma se integrará el gas ya 

procesado, gas dulce, 2, la línea de 24"D gas dulce 

hacia los procesos ciogénicos por medio de una línea 

de 16 11D proveniente de la salida de los absorbedores. 

La integrEtción de los HC condensados y agua 

recupero>.dos de l:c>. corriente de g2.s amri.rgo en el sepa

rador V-4, separador adaptado, se hará en la línea de 

lO"D de HC condens2,dos r:.margns, alimentación actue.l 

a la planta, por medio de una línea de 4"D • De la. l.Í 
nea de 4"D se dP.rivelrá una línea del mismo diámetro 

hacia la línea de l'.)"D desfogue húmedo de la planta, 

para auxiliar en el caso de llegadas excesivas de HC 

condenzados al separador V-4. 

Del cabezal de e.liraentaci6n de gas amargo 

a le. planta, línea de 16 11 :U , :se derivará una línea de 
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lO"D fuera del límite de batería de la plantu., para 

control de presión del cabezal. El excedente de gas· 

ame.rgo oue :pudiera existir en el cc.bezal de 16 11 D 

se desfogaría por medio de la linAa de 1J 11 D hacia 

el cabezal de 24"D desfogue hú,:iedo de pb.ntas endul

zadora.s 7 y 8, éste C.'.cbez2l se encu.cntrr. integrado al 

quemador de fosa lado sur. 

Las mo(lificaciones al o.bs orbcdor y la ins

trumentación adapt2da al proceso serún referidas en 

éste capítulo. 



49 

I. Determinaci6n del diámetro reauerido.de la línea 

de alimentaci6n de gt'.s ~margo a la planta. 

La capacid~d de la pl~nta obtenida en el 

capítulo anterior será la b::i.se pr.ra efectuar el cál

culo del diámetrn: 

Q' = 100 Mmpcsd de gas amargo 

= 10,965 lb mol/hr, por lo tanto, 

W = l~,965 lb mol/hr (22.15 lb/l lb mol) 

= 242,875 lb/hr 

donde, PM promedio = 22.15 lb/l lb mol 

Para obtener el flujo volumétrico a condi

ciones reales do presi6n y temperatura, se usará la 

densidad, c2.lculada en el capítulo anterior, en sus con

diciones críticas: 

Ji; = 4. 523 lb/pie3 de gas amargo 

Q = 242,875 lb/hr (1/4.523 lb/pie3) 

= 53,698 pies3/hr 

Q = 895 pies3/min. 

Con los v~lores obtenidos de flujo volumé

trico y den.sidad del gas, se utilizará el nomngrama de 

Referencia lJ para determinar el diámetro econ6mico, 

requerido para manejar el volumen referido. De la 

Pigura 5.1: 

Dint = 15 plg {aprox) 

(flujo turbulento solamente) 
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El valor obtenido del diámetro corresponde 

a un fluido newtoniano localizado en la zona turbule!! 

ta, en une. tubería CED 40 de acero comercial. La tub~ 

r!a utilizada para la integración del gas amargo será 

de CED 80 acero o.1 carb6n (_.;...)TIJ A53 GR B) de 16 11 D no

minal y 14.314"DI (valor cercano al obtenido por me

dio de la Figura 5.1). 

Se obtendrá el valor del No. Reynolds para. 

precisar el tipo de flujo: 

De la referencia 12: 

Dv.P D't'I 
Re=-¡:-= ff'A 

4dQ (12)(29G)(l0)3 
:::: 1(24ífd2 (380)(2.42) = 

QG 
20.0 ~d 

donde , 

Q = flujo a 60°F y 14.7 psia, IIIpcsd 

G = gravedad específica a 60°1!, y 14.7 psia (aire) 

d = diámetro, plg 

)< = viscosidad, cps 

El v2.lor de la viscosidad del gas amargo 

se determinará a parti.r de sus candi cionés críticas, 

para ésto se hará uso de la Referencia 12: 

Pr = 1.587 

Tr = 1.451 

de la Figura 5.2, 

donde 1= 

1i= 
de la. Figura 5.3, para. G = 0.763, 

"(
1 
= 0.0105 cps . 

viscosidad del gas 

a Tr y Pr. 
viscosidad del gas 

a Tr y 1 atm. 
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1'1 valor de G ([¡!'~vedad específica) 60º/60° F 

se obtuvo a partir de la relación molar del peso mole

cular promedio del gas y del aire, por encontrarse ambos 

a las mismas condiciones de P y T. 

Para C0 2= 1.95% mol y-H2S= l .69~ mol el valor 

de f, adicional es: 

1; = 0.0001 (co2 ) y 1/ = 0,00005 (H2S) 

por lo tanto, ft = 0 .. '.)1065 cps 

La viscosidad del gas amargo a las condiciones 

pseudo reducidas serJ: 

f == c11 Hf !'(¡) = o.106s(i.195) = 0.0121 cps. 

Sustituyendo los valores en el No. de Re: 

Re = 20.0(100,000)(0.7638) = S 4 (l06) F Tu b 
14.31(0,0127) • • r • 

De la Figura 5. 4 parr. !ínea.s conductoras de 

gas natural con flujo turbulento, la rugosidad relativa 

es igual a 0,0000437 y da un valor del.factor de fricci6n 

f igual a 0.018; de la Figura 5.5 para tubos comerciales 

el valor de f es de 0.017 valor aproximado al obtenido 

en la Figura 5.4. 
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II. Diagramas de tuberías. 

L2s especificaciones p~ra materiales de tu

berías y a.ccesorios ser:!n dados por el código AriSI. En 

el caso de procesos donde se mnncjé'.n r:a::;es con. compone_g 

tes corrosivos a altaJ pre~iones, como los procesos de 

endul2amiento cic gau n;:;,tur[:.l, l::> Referencia 15 enurr:era 

las espccific;:;,cioncs de los 3ateriulc~ usados en éste 

ti90 de proceso~. 

En 1m r:'.nc~O ele tempcr::.turc'. y prc:ü5n de 200 º1'' 

y 1100 lb/¡Jlg;~ l:'S osped.:'.:'icnciones son: 

n. Tubería de 2ccro nl carbJn: 

mayor de 2 ¡.llg ii.STI:! Ji. 53 GR B 

menor de l 1/2 ,,\JT!.: 1\106 GH B 

b. Válvulas.de acero forjado .~JTl'tl Al05 G.d 2 

c. Válvulas de o.cero fundido AS 1.r1:¿ i•216 Gi.1 \WB 

d, Bridas acero forjado ;.STi\i Al05 GR 1 

e. Accesorios de acero 

forjo.de 

f. Accesorios con ~old~dura 

de o.cero 

;;.H.~ICULO Llll;ITE.:l DEdC,UPCiü~ GB~1ER;;.L 

Tubería hasta 1 1/2" CED. S:J acero nl c2.rb6n 

hasta 10" CED. 8J acero al carbón 

hasta 24" CE:P. 60 acero al carbón 

Válvulas 

de Compuerta he.sta 1 1/2" 150-8JO} cuello solda ble 

hasta 2411 600# care. realze.da CRANE l/17 XR 



Válvulas de 

Globo 

Válvulas de 

53 

hasta 1 1/2" 150-800# cuello soldable 

hasta 811 6JO# car::. realzada CRANEifi171XR 

Retención hasta 1 1/211 150-8JO# cuello solde.ble 

hasta 12" 600# cara realzada CRANE#175X 

Accesorios hasta l 1/2" 3000//: cuello solde.ble 

Uniones 

Bridas 

Empaques 

hasta 24" soldnble a tope, especifi

cación similar a la tubería. 

hasta 1 1/2" 30JJ# cuello solde.ble, 

asiento integral. 

hasta 1 1/2 11 600# cara realzada, cuello 

solde.ble. 

hasta 24" 

todos 

600~ cara realzada, cuello 

solde.ble. 

1/8 11 espesor, tipo flexi

tallic. 

La tubería usada será Cédula 80 por ser la 

más común y presentar mayor seguridad. 
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III. Separador de gas amargo V-4. 

En todos los proceso3 existentes dentro del 

complejo donde se efectúa el endulzamiento de gas se 

adaptaron los separe.dores V-4, con lB. finalicie.d de evi

tar arrastres de HC conciensado:J o aceites parc.fínicos 

al absorbedor. Actualmente el ccrnplejo cuenta con un 

sistema de separación eficiente en el cabezal de alimeB 

taci6n de 36 11 ll gas am;;;.rgo al complejo, por lo tunto 

los separ2.dores V-4 solamente auxilian en caso de exce

sivos arrastres. Fueron ¿iscñados p~r~ lJJ Lmpcsd de 

gas e.margo y 480 gpm de HC condensados y agua por Bla.ck, 

Sivalls & Bryson, Inc. 

Cnracteristicas: 

Presi6n de dise:to: lDO lb/plg2 

Temperaturn de ciiscño: 600 ºF 

Material de coraza y cabezas: ,3,.. 516 GR70 

Material de bridas: SA 1J5 

Material de tubería: A 53B 

Peso: 42,000 lb 

Boquillas: (segÚn el dibujo) 

1.- ( 2) Entrada-hombre 24" 600# e.a. (cara ree,lzada) 

2.- (1) Salide. de gp.s l6 11 600// e,R. 

3.- (1) Entrada de gas 16 11 600# C,R. 

4.- ( 1) Tom~ de servicio 4" 6XJ# e,R. 

5.- ( 1) Válvula. de seguridad 4" 600# C.R. 

6.- (2) Elemento de c0ntrol de nivel 3" 6'J'Jif C. R. 

7.- (1) Salida de lÍC.uidn 2" 600¡/ C.R. 

8.- (1) Salida de lÍc_uido 4" 6C'J# e.a. 
9.- (1) Toma de servicio 2" 6;JO# C.R. 

·~·. 
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10.- (1) Toma de servicio 4" 6J'J:J c. R. 

11.- (1) Drenaje 4" 60J;; C.R. 

12.- (l) Toma de servicio 2" 6JO/I e.a. 

IV. Modificaciones al absorbedor. 

Se requiere operar el nivel de solución de 

DEi dentro del absorbedor en el fondo del mismo, el 

proceso actunl por tratarae de una absorción líouido

líquido el nivel SP. controla en lu parte su~erior cu

briendo las cinco cam?..s de empaque, por ésto se requie

re instalar 2 boquillas ele 2" ( 51 mm) referidas en el 

dibujo de la torre. 

7A y 7B: 

Espec1ficaciones de material para boquillas 

2 Bridas 2" 600# c.R. CED doble extra fuerte 

cuello soldable. A 105 I. (referencia 16) 

l Tubo 2" Ci;;D do ble extra fuerte A 104 B 

longitud de 2.56 m. 

La alimentación del gas amEcrgo al absorbedor 

es de 611 actualmente la alimentación de HC condensados 

es dP. 4". Se modificarán las boquillas l (ver dibujo) 

y el distribuidor inferior se e.daptará a 6" cambiando 

la brida de 4" a 6 11 e increment2.ndo el número de aguje

ros para alcanzar el área superficial de la tubería de 

alimentación 611 CED 80 mínimo. El tipo de distribuidor 

referido es el modelo 844 fabricado por NORTílN {refe

rencia 16) con material 304 s .• s. (ver Figura 4.13 ca

pítulo 4). 

Las especificaciones para la boquilla l: 

2 Bridas 6" 6JO# CED 160 C•R• cuello solda ble. 

1 Refuerzo de 14"DE con espesor de l" soldado. 
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Boquillas: (según el dibujo) 

l.- Alimentación de gas famargo 611 600.11 C·R· 

2.- Salida de gas dulce 611 60J# e.a. 
3.- Aliment2.ción de DE.-1. 4" 6JJ} C.Jl. 

4.- Salid:! de DEA 8 11 6-J;,{ C.R. 

5.- Vélvul2. c'.e seguridad 1 1/2" 6JJ# C.R. 

6.- (A,B) Controlador e i.ndicndor de nivel 2" 600# e.a. 
7.- (A,B) Controlador e indice.dar de nivel 2" 6JO# e.a. 
8. - Entr2.ci.a hombre 20" 6rJFS# C .R. 

9.- Idem 

10.- Idem 

11.- Idem 

12.- Conexión de servicio 2" 6)0# a.n. 
13 .- Drenaje 3" 6'YJ/I e .n. 

La boquilla 2 re~uiere modificar su diámetro 

de 4" a 611
, para ésto se aplican los materiales referi

dos para la boquilla l. 
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IV. Instrumentación requerida. 

a.. Válvulas de control. 

Elementos fin.eles de control que requieren 

de una selecci6n adecuada pP.r2. m::i.ntener condiciones de 

operaci6n adecuadas. En el caso del gas o.margo se re

quiere de válvulas que operP-n c.1 110/~ de flujo con ba

ja caída de presión para evitar condensuciones de los 

HC más :pesados. Convenciomümente lrcs vf.'.lvulas de mari 

posa son diseñadas para operar e.l 1007~ de flujo con 

60º de giro, por ésta raz6n se eligió el disco PISHTAIL 

en válvulas de mo.riposa para 09erar al 90° utilizando 

la máxima área de flujo, resultando un coeficiente de 

flujo del doble que las convencionales. Se usurá éste 

tipo de válvulas en la alimentación de gas amargo al 

absorbedor y en la salida de gas dulce. 

El control de lr. presión en el cabezal de gas 

amargo requiere de un tipo dP. válvula que opere a altas 

diferencias ª'' presiones, en é'>te caso se dispone de · 

de la válvula con interiores (canasta) Whisper Trim I 

diseñada para manejar gases a <lltas caídas de presión. 

El control de nivel en el separedor V-4 se 

operará con una válvula con tap6n tipo r.iicro Forro, el 

cuál dispone de un sello hermético lo que evita.ría el 

paso del gas amargo al cabezal de gasolinas amargas e

vitando presionamientos en el mismo. 

La estimación de los diámetros reQueridos se 

obtuvo de Referencia 17 y son correlaciones generales 

a.ue nos sirven para obtener una medida anroximade. del 

diámetro de la válvula, actualmente los fabricantes 

proporcionan las üimensiones exactas a los flujos y de

más condiciones a las cuáles se deseé operar. 
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Las correlaciones para. determinar el diáme

tro de las válvulas son: 

bedor: 

d2 - _y_,-----U-- (lí~uidos) - 9V~ 
d2 = 5~0J(F1 -~2) P2 (gases) 

donde, 

V= flujo, gal/min 

Q = flujo a 1 atm y 60 ºF, pies3/hr 

G = gravedad específica 6J/6'.) ºF 

d = diámetro nominal, plg 

Pi = presión de entrada, lb/plg2 

P2 = prAsi.ón de s::i.lida, lb/plg2 

Para la alimentación de gas amargo a un abso_t 

d2 = 2 5~~3 (J.764/(1010-1JOO)(l10031/~ (106) 

d = 5. 75 plg 

se usará un diámetro de 6 plg en las válvulas controla

ladoras de flujo a los absorbeüores FCV-3A, 3B. 

En la salida de gas dulce: 

4.16 
550 

(106) = 

d = 8.1 plg 

se estima apropiado un dié.metro de 1Q plg pare. ~a. !~.lvula 

controladora de presión PCV-1. 

La salida de HC condensados del fóndo~·del v.:.4: 

d2 = 4~° C>.6/(i:J10-114))112 = i.55 plg 

se usará un diámetro de g plg en LCV-4. 
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Cantidad 
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2 
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b. Descripci6n de la instrumentación reQue-

Descripción 

FR - 1 Registrador para presión estática 

y diferencial. Rungo de presión : 2500 lb/plg2 

Presión estática: 0-100 Kg/cm2• 

Presión diferencial: 0-200 plg de Agua 

FR - 3A y 3B , PDR - lA. y"'°lB Registradores 

de flujo y presión diferencial con 2 plumi

llas cada uno. Señal neumátice: 3-15 lb/plg2 

Escala: 0-10(. i•limentación eléctrica para 

reloj: lDV/5'.l HZ. 1~vance por hora: 3/4 plg 

FIC - 3A y 3B Controladores - indicadores. 

Señal neumática: 3-15 lblplg2• Escala: 0-l')f 

Ganancia y rea.juste automático: 0.05-10 re

peticiones/min. 

PIC - l , PIC - 07 Controladores - indica

dores. Señal neumática: 3-15 lb/plg2, 

Escala: 60-80 Kg/cm2 (lineal). Ganancia y 

reajuste automático: 0.05-10 rep/min. 

FT - 3A y 3B Trasmisor de presión diferen

cial. Rango: 20-250 plg de Agua. Rango ca

librado: J-100 plg Agua. Señal neumática: 

3-15 lblplg2• 

PDT - lA y lB Trasmisor de presión diferen

cial. Rango: 0-100 plg de Agua. Rango ca

librado: 0-50 plg de Agua, Señal neumática: 

3-15 lb/p1g2. 
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Descripción 

PT - l , PT - 07 TrEJ.smisores de presión 

Rango: 0-JJO) lb/plg2 • R.2.ngo calibrado: 

6'J-80 Kg/c:n2. Seüal neumátic2: 3-15 lb/plg2 

FCV - 3 .... y JB V<~lvulas de control de f1. ujo 

Tipo: i'.'.c.riposa - l~ishtoil. Ta.mD.ifo: 6 11 60011 

Señal neurnútica: 3-15 lb/plg2 . Ácción: a 

falle. de "'·ire cierra. 

PCV - 1 V<c~l·11ü:.c de control de presión. 

Tipo: i.:P.l'iyosa - Fishtoil. Tr:.rrw.ño ¡ lJ" 

6aOJ. Seilal neu.ilática: 3-15 lb/plg2 • Acción: 

a falla de 2.ire cierra. 

PCV - 07 Vd'.lvule. de control de presión. 

Tipo: ·,/hisper •rrim I. ~<~.i:i2:io: 4" 6)0;1. 

Señal new:iitic2.: J-15 lb/plg2• Acción: a 

falla de 2ire abre. 

LCV - 4 V:!.lvule. de control de nivel. 

Tipo: lhcro-Flo·:r (con tapón I.'.icro-Porm), 

Tamaño: 2" 60J;f. 3e:1<:.l neumática: 3-15 

lb/plg2 • Acción: n f<üle. de aire cierra. 

LG - 401 y 402 , LG - 4 Indica¿ores de 

nivel ópticos. Tipo: Reflex Presión: 

3240 lb/plg2 . Temperatura: 1·)0 ºF. Dimen

sión: 1.2 m (arreelo de 5 cristales). 

FE - l , FE - 3A y 3B :?la.ce.s cieg2.s para 

medición dP. flujo. Tipo: Acero inoxidable 

316. Orificio bisela¿o, Espesor: 1/8 plg 

Accesorios: Bridas porta orificio, cuello 

soldable. 
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c. Ad~.pt:>.ción d tablero de control. 

Debido a los esp~cios libres existentes en 

los m6dulos de control del .tQblero, no se requiere la 

intrducción de otro mó~ulo. Los instrumentos que re

quiere el proccc.o de endulzamiento de gns serán colo

cados en los módulos 1 y 2, con el su~inistro de aire 

y energía eléc~ricu di~ponible. 

(\! :a ~ 
0-. -

~ o ~ 'q"' '<t 'lt" .,,... 
1 ' 1 

~ ~ V V '-' 
\L. o.. .....t -t 

fü6dulo de control l 

M6dulo de control 2 

Instrumentos 

e.d2.ptados, 

'° o 
V 
1 
V 

ü: 
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A C48EZlfJ., 
.20 '~.4S bUi.CE 

_f_f\CULTAD DE QUIMICA 
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E INSTRUMENTACION 

TESIS PROFESIONAL 
GUILLERMO FERNANDEZ V. ABRIL/ 1984 



CAPITULO 6: 

PREPARATIVOS Y PROCEDIMIENTOS PARA 

EFECTUAR EL ARRANQUE. 

I. Preparativos antes del arranque. 

II. Procedimiento de arranque. 



7l 

J:IREPAHATIV03 Y PHOCfü.JIJ,;I&.'fTOS 

PARA EFECTUAR EL ARRJ;.NQUB. 

Finalizada la etapa de construcci6n de la 

modificación efectuada a la planta es necesario some

terla a una revisi6n exhausta. 

La revisión se llcvar11 a cabo en los equipos 

integrados y los afectados por la modificación. Esto 

incluye: el separador V-4, tuberías, válvulas, acce

sorios, siGtemas neumáticos y los absorbedores DA-401 

A y B. 

La finalidad de la revisión es la de compro

bar que las nuevas instalaciones hayan sido debidamen

te terminadas, las especificaciones de material sean 

las adecuadas a las condiciones operativas y en gene

ral que los circuitos integrados correspondan a los 

proyectados. 

Posteriormente se efectuará la limpieza a 

los equipos y tuberías adaptados, para despues proce

der a realizar las pruebas hidrostáticas, de hermeti

cidad y la inertizaci6n del sistema. Para poder reali

zar estas pruebas se requiere aislar los circuitos in

tegrados derivados de la modificaci6n de los circuitos 

ya integrados en el proceso actual, excluyendo los ab

sorbedores DA-401 A y B los cuáles están sujetos a una 

modificación; para éste fin se cuenta con tapas ciegas, 

comales y figuras 8 las cuáles se instalarán en los 

puntos requeridos. 

A continuaci6n se expresa en forma general 

los procedimientos adecuados para realizar los prepa

rativos mencionados y la secuencia de arranque para 

procesar el gas amargo en la planta. 



72 

I. PreparEJ.tivos antes del arranque. 

Lavado de líneas y eouipos. 

Todas las líneas se lavarán con agua en abun

dancia y detergente para eliminar la suciedad acumulada 

durante la construcción. Para la revisión sistemática 

de todas las válvulas, antes de efectuar a.l .l<tvado, se 

sugiere contar con bancos de prueba p:1r~1 evitar que se 

monten válvulas defectuosi!S. Las válvulas de control 

se montarán después del lavado. 

Con el fin de eliminar la grasa se circulará 

una solución que contiene 5% en peso de NaOK, 5% de Fos

fato trisódico y 0.1;~ de un agente humectante; la solu

ción se circulará en el sistema el tiempo suficiente pa

ra eliminar los residuos de grasas y- aceites. Después 

del tratamiento caústico, el sistema deberá lavarse con 

agua limpia hasta que la descarga sea practicamente 

neutra. El siguiente paso será limpiar con una solución 

al 10~ en peso de ácido sulfámico inhibido el óxido, es

camas y otros materiales presentes en los eQUipos. Los 

inhibidores para el ácido son: o. B. Hebit de Obrien; 

la dosificación es de 1 lb/50 lb de ácido. Des~ués de 

eliminar el ácido se lava con agua el sistema. 

Se cuenta actualmente con el agua de la red 

de contraincendio para efectuar el lavado a líneas y e

quipos; la presión de operación de ésta red es de 6 a 7 

Kg/cm2 normalmente. 

Finalmente el sistema deberá secarse y· purgar

se con aire seco o gas. 
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Prueba Hidrostátic::o de sistemas y equipos. 

La pl2.nté'. yr:. integrado. por circuitos de prue

ba, cuyas prc;:,iones estún ?.not2.do.s en referenci2.s adjug 

tas, pueden 9robo.r::;e a l~s condiciones m~ximas de ope

ración, en éste C8~o, h :Jresión mli::iT.~- permisi.ble o 

de dise~~o multi:-ilic:cci.~'. :ior 1.5 veces, :-;er6 lec presión 

de prueba :::e{!Ún norm:::::; ele construcción pe:•.ro. recipientes. 

La ef'iciencic~ en junta:3 o uniones de :rnlfü:dt1ro. ser'~ 

determino.da pcr raúi ogrc'.ffo.s efccttwdus principalmente, 

en líneas o circuí toe de ;,,.J.ta presión ·::ue renuirieron 

relevado de esfuerzos en las uniones o soldélduras. 

Cu: .. ndo las condiciones máximas de operación 

de le. tubcrí:J. r:ue esté conectada 2. un recipiente, sean 

las misrno.s, puede _probarse a la presión de prueba del 

recipiente, no im~Jorta 1:ue sea menor. Se recomienda 

no a:;ilicu.r pintura, ni aülamicnto a junte.s bridade.s, 

conexione;.; rosee.das o soldadas, vúlvulas de purga y 

venteo, ha,> ta cue la prueba del sistema sea efectuada 

y terminada. La instrwnent2.ción no debe ser colocada 

ya que se dañaría. Generalmente se usa agua pare. efe~ 

tuar la prueba, en alEUnos c2.sos se usP.rá gas. Durante 

el ve.ciado deberán :?.brirse los venteos par;c. evitar 

que algÚn recipiente se colapse, en especial torres 

de platos y recipientes de bajo espesor de placa. 

Prueba de Hermeticidad e Inertizado. 

Antes del arrancue es necesario comprobar la 

hermeticidad de todas las línee.s y ec~uipos. 



Se determinará la her;o1eticiC1'td del drcuito 

en puntos de acoplamiento o de c;erricios •. l'rincipalmen-

te en el caso de conexiones bri,ladas o rosc;1das, vál~1-

de sep.:urid<.cd, entrnd,1~1 de servicio a. torres y recipien-

tes y otros. 

El inertizado o eliminación de aire presente 

en el sistema se llevará a cabo, por medio de un gas de 

arrastre de mayor densidad que el aire, has·ta eliminar

lo totalmente. Se cuantificará la existencia del aire, 

midiendo el porcentaje de explosividad de la mezcla foE 

mada con el gas de arrastre has ta lograr un porcentaj·e 

cercano al cero. 

Ajustes y revisión de sistemas neumáticos. 

La instrumentación es una parte bastante de

licada dentro del proceso por lo oue requiere ajustes 

con una eficiencia del 95% mínimo. La revisión se efec

tuará: 1) placas de orificio: posición correcta y dimen

siones correspondientes; 2) transmisores: rango de ope

ración, suministro de aire mayor de 15 lb/plg2 , transmi

si6n de la variable en un rango de 3 a 15 lb/plg2 y- so

portería del aparato; 3) controladores indicadores: ca

libración, ajuste de la ganancia y las repeticiones por 

minuto dependiendo del comportamiento de la variable, 

rango de operación en la escala adecuado y suministro 

de aire mayor de 15 lb/plg2 (20 a 22); 4) registradores: 

calibraci6n y escalas apropiadas; 5) válvulas de control: 

calibración, acci6n y sentido correctos, interiores ade

cundos; 5) henneticidad en líneas conductoras. El sumi

nistro de aire debe ser con una cantidad mínima de hume

dad y libre de partículas sólidas. 
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II. Procedimiento (\e 1u':t'<'.nque. 

Después de ho.b'}r efectuado los -preparativos 

par::i. 01.rn la pJ.:!ntc. '-''J encuentre en condiciones de ope-

rar, se el'lbDr'l un:1 c:ccuc~1cia o procedimiento d.c arran-

que en baso a los componentes de ln misma. 

La planta. debe estar preparada bajo las si

gttientes condiciones: todo el eauipo debe estar vacío 

y1 limpio, inertizada totalmente, las válvulas de purga 

y venteo cerradas para guardar hermeticidad en el sis

tema, los servicios reaueridos en disponibilidad y los 

reactivos e inhibidores preparados a la concentración 

de diseño. 

Arranque de la sección de endulzamiento. 

La solución de DEA preparada al 25% en peso 

se tiene almacenada en el tanque FB-401. Se procederá 

a llenar los absorbedores DA-401 A y B a una altura 

del 50% del rango total de nivel de operación, adapta

do en la modificación, después de haber llenado el cir

cuito de DEA pobre. El circuito de DEA pobre se inicia 

desde el fondo del regenerador DA-402 hasta la alimenta

ci6n a los absorbcdores. La DA-402 será alimentada de 

la fosa de recuperación FE-401 por medio de la bomba 

GA-404, estableciéndose un nivel de 3 a 4 metros de al-

tura en el regenerador manteniendo las condiciones de 

presi6n de operación en el fondo y en el domo del mismo, 

se procederá a alimentar el circuito de DEA pobre, el 

cuál se encontrará a una presión positiva mínima de 0.1 

Kg/cmg. La presión en el domo de DA-402 se mantendrá 

en 0.9 Kg/cm2 controlada por la PCV-403B, la admisión 
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del g·as :oe efectuarti en el PA-403 ( separntlor de r;as áci-· 

do} por medio de un::c línect de 3/ 4" gas combustible adap

tada al tanoue. 

Con la presión de succión establecida en GA-

401 se alinead:n las válvul2.s de succión ;¡ descarp:a de 

ésta sin arrancarla, para alimentar al tren de enfriamien 

to de DEA pobre, lo!J filtro:3 de carbón í"l,-4)411 :r B y al 

tanoue de balance de Di::A ricrr l"l1-L'"()? (éste Último por 

medio. de unn lír..c¡t de arrnnaue de 6 11 nuE' !)ermite recir

cular la DE1:. pobre al re¡renernclor). Se rr>cor;üen<lr'. abrir 

los venteas en los nuntos más altos del tren de enfría-

miento EA-402A, B y C y los filtros de carbón parn eli-

minar al~inn bolsn de gas existente. En el tanaue FA-402 

se controlará una nresión mínima de 0.1 Kg/cm2 ventean

do a 12 atmósfera, p<ira permitir el flujo de la solución 

de DEA a través de los eouipos menciono.dos. La bomba GA-

404 con un flujo de diserío ele 100 gA.l/min se mo.ntendrá 

operando durante el llenado de los equipos. La válvula 

de succión de la bomba de nlimentnci6n de DEA a los ab

sorbedores permanecerá cerrn.da dur11nte la etapa de lle-

nado de los eouipos anteriores. 

Cu:l.ndo se encufmtren llenos el tren de enfria

miento de DEA pobre, los filtros de carbón y el FA-402 

se procederá a presionar éste último por medio de la lí

nea de arranriue 1 1/2" hasta alcanzar su presión de ope

ración 17.5 Kg/cm2• La línea de arranaue l 1/2" provie

ne del cabezal de 24" gas dulce en L. B·. Posterionnente 

al presionamiento del FA-402, se arra!'lcará la bomba de 

DEA pobre GA-401 ccn la descarga reducida manteniéndose 

un flujo de 500 gal/min (flujo de dise~o: 985 gal/min) 

en circuito corto. Se denomina circuito corto al trayec

to comprendido de GA-401, EA-402A, B y e, FA-404A y B, 
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válvula de 6" globo de línea de arranque, FA-402,. inter

cumbiador de calor EA-401A y B (lado tubos), DA-402, 

EA-411A y B (lado cora:::aJ y succión de GA-401. Se sus

penderá la alimentación de lri. cJOlución de DEA al siste

ma mientras so estabiliza el circuito corto. 

La descarga dG lil. GJ\-401 onerRndo en circuito 

corto será ele 41 Kg/cm2 de presj.Ón. Establecido el cir

cuito corto se procederá a alimentar a los nbsorbedores. 

Se alineará la vrí.lvula de S\lcción y· descarga de GA-402 

sin arrancarla fluyendo la solución hacia los absorbedo

res con un flujo reducido <'. 100 gal/min máximo. Se res

tablecerá la alimentnci6n de DEA al sistema para repo

ner niveles en los eouipos llenados anteriorr:lente, Cuan-

do los niveles en los absorbedores sean los reaueridos 

se alinearán los fondos para llenar los filtros de DEA 

rica FD-4:JlA y B. Se procoderrí: ::tl prosion::uniento de 

los absorbedoros cerrando la rrnlida de FD-401A y B·, ad

mitiendo gas por la. línea de 3/4" i.nstalada en el cabe

zal de 16 11 salida de g::ts dulce de los absorbedores en 

L. B. hasta alcanzar la presión existente en el mismo 

{69 Kg/cm2). Se arr1'ncará G.4.-402 blooueando la válvula 

de globo 6 11 de la línea de arro.nC]ue, oue interrumpirá 

el circuito corto, para hacer fluir la soluci6n de DEA 

en todo el sistema. Finalmente se ajustarán presiones 

y niveles en todos los eouipos manteniendo un flujb de 

DEA de 500 gal/min en todo el sistema. 

Arranque de la sección de regeneración. 

Una vez establecida la circulación de la solu

ción de DEA en la forma mencionada, se introducirá vapor 

a los rehervidores EA-404A y B para llevar al regeherá.-
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dor a las condiciones de temperatura m:fo cercanas es

pecificadas en la operaci6n. La temperatura en el domo 

del regenerador DA-402 sern. manterüdt':. de 80 a 85 ºe 
par<'l. 1::vitar vapor0c de a¡;uo.. 

La admisión de gas amargo será a través de 

FCV-3A y 3B, para ésto la salida de gas dulce deberá 

estar abierta ya que la presión de gas dulce correspon

de a la presión de operación del absorbedor. Antes de 

alimentar el gas amargo es necesario ouc en el separa

dor de entrada V-4, alineado con anterioridad, no haya 

condensados que .puedan arrastrarse al proceso. El flu

jo de gas debe ser graduado Jn1sta alcanzar la relaci6n 

6ptima DEA/gas amargo (1.3 lb sol. DEA/l lb gas amargo). 

La PCV-07 deberá ajustarse a la presiórr oue operan las 

plantas endulzadoras de gas dentro del complejo. 

Introducido el gas nmnrgo a los absorbedores 

se ajustarán las condiciones de operación. El flujo 

de DEA pobre controlado por FCV-404 y 405 corresponde-

rá a 554 gal/min, el flujo de gas amargo será de 50 Mmpcsd 

en cada absorbedor, los niveles en los absorbedores se

rán controlados a un 75% por las LCV-4~1 y 402, la pre

si6n en los fondos controlada por la PCV-404 será de 45 

Kg/cm2, la temperatura de la DEA pobre a la entrada del 

absorbedor será de 45 °c, la caída de presión a trav~s 

de los filtros FD-401A y B no excederá de 1.0 Kg/cm2 , y 

otras variables más. 

Se encontrarán en continua observación todos 

los equipos e instrumentos durante los ajustes efectua

dos al proceso para detectar cualquier falla. 
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Criterios de operación. 

El flujo de gns amargo ulímentado a los ab

sorbedores ser<Í distribuido '~'iU~.tativameute a los 2 

de 1~3 lb de Gc1 l.ucj.6n d0 DEA P·Jr lb de gas amargo. 

La preci6n a ln snlida de loa absorbedores 

no opera arbitrariamente debido a aue la presión de 

operación 70 Kg/cm2 , es la misma en todas las plantas 

endulzadoras de gas por alimentarse de un cabezal co

mún .• Cualquier alteración de la presión en una planta 

provoca desajustes en las demás, por ~sta razón el 

control de presión instalado a la salida de los absor

bedores debe ser ajustado a los demás. 

Al determinar la cantidad de solución de DEA 

requerida para absorber los gases ácidos se presenta 

en la solución de DEA rica, una relación molar de 0.6 

moles de gas ácido por mol de DEA la cuál presenta al

ta corrosividad en la solución. Para disminuir la rela

ción molar de la solución se incrementa el flujo de la 

solución de DEA hasta alcanzar la relación óptima (0.5 

moles de gas ácido por mol de DEA). El flujo reauerido 

de solución de DEA representa un 62~ de la capacidad 

diseñada, además la prP.sión de los absorbedores dismi

nuyo de 85.6 a 70 Kg/cm2 implicando un aumento del gas

to volumétrico en las válvulas controladoras de flujo 

de DEA pobre al absorbedor y la caída de presión a 

través de la columna es muy pequeña; representa la po

sibilidad de aprovechar de un 70 a un 75~ el flujo de 

solución de DEA estimado para el endulzamiento de hi

drocarburos condensados amargos. 



CAPITULO 7: 

CONTROL QUIMICO DEL PROCZSO. 

I. Determinación de ln. concentración 

de la solución de DEA. 

II • Determinación de H2S. 

III. Detcrminac:i.ón de co
2

• 

IV. Determinación de la composición 

de gases. 
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CO.NTROli QUií/JICO v.i:;L .l:'R0Ct;::l0. 

El análisis ouímico a las corrientes de proce

s"', materias primG.s y productos ya terminados tiene la 

finalided de valor8r la eficiencia del proceso y deter-

minar las posible~1 cau::w.c de contat.J.inación y deterioro 

El procc::o de enduL:arniento de gua n.murgo re-

auiere de un control estricto principalmente en lu co

rTiente de gc\s dulce. El gas dulce es rnatcr:i.:: }Jrirna bá

oica de los procescJ petroquímicos por lo nue se renuie

re la eliminación totccl de los g'.lscs ácidos, evitando 

problemas de corroéiiÓcl en d.ucto!':1 :r contaminación en otros 

procesos posterioron. 

Por lo anterior el control. químico al absorben-

te es factor deterr:;üu:i.nte pa.ra la eficiente eliminación 

de los gase:c , . _, L aciu .. os. os de DEA se determinarán 

a J.a entr:'!.da y salida de los absorbedores cuantifícándo-

se así; la eficie~cia de ubsorci6n y receneruci6n del 

proceso y lfi conce~tr:;.cicín ud-:cu::i..c~:' de la solución absor-

bente. 

Como anéí.lisis también importantes se tienen: 

la. composición del grrn a.rna.rgo ;/ del gas ácidoº La prime

ra indicará la cantidad de gases ácidos y la cantidad de 

hidrocarburos ex'istercte, El gas ácido es materia prima 

de las plantan recup(;radoras de azufre liquido por lo 

cuál, se requiere la determinación de sus componentes. 
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I. Determinación. de la concentración .. de DEA. 

La determinación está basada en la supo

sición. de que la alcalinidad de la soluci6n_es de

bida a la presencia de DEA. 

Material: 

Matraz Erlenmeyer de 250 ml. 

Pipeta de l ml. 

Bureta de 50 mlY 

Reactivos: 

Agua destilada 

Indicador Naranja de metilo 

Solución de H2so4 O.lN 

Procedimiento: 

Se colocan 50 ml. de agua destilada en. el 

matraz, agregar 1 ml. de solución. de DEA y 4 gotas 

del Indicador. La titulación_ se llevará a cabo hasta 

el cambio de coloración amarilla a canela, valorando 

con soluci6n de H2S04. 

Cálcu.los: 

~ DEA = N1V1• meqDEA. 100/ml. = v1• 1~05 

donde: N1 = concentración de H2so4 
Vi = vólu.men de H2S04 
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II. :Determinaci6n de H2s. 
a).- En soluciones de DEA. 

Material: 

Matraz Erlenrneyer de 250 ml. 

Bureta de 25 ml. 

Bureta de 50 ml. 

Reactivos: 

Soluci6n de Iodo O.lN 

Soluci6n de Tiosulfato. de sodio O.lN 

HCl concentrado 

Indicador de Almid6n. 

Procedimiento: 

Depositar de l a 10 ml. de la soluci6n de 

DEA dentro de un matraz Erlenmeyer de 250 ml. conte

niendo 25 ml. de soluci6n de Iodo y un v6lumeh igual 

al de la muestra de HCl. Agitar vigorosamente cuán

do se agrega la muestra para obtener un rápido mez

clado y prevenir pfrdidas de H2S. Agregar 3 gotas de 

indicador Rojo de metilo y 5 de indicador de Almid6n. 

Titular a un punto fin color rojo claro con la solu.

ci~n de Tioaulfato. 

Cálculos: 

gr/lt H2S = V1N1 • V2N2 / ml. de muestra 

donde: ViN1 = vólumen y concentración de I2 

V2N2 = vólumen y conc. de Na2s203. 
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b) .- En gases. 

M6todo de Tutwiler.- El análisis se cuan

tifica a partir del Iodo usado y la normalidad con~ 

cida. Consiste en lo siguiente: la muestra es admi

tida en una bureta Tutwiler desplazando wia solución 

de . .almidón, de la cuál una parte se retiene; luego 

se admite una solución de Iodo normal midiéndose 

desde la bureta hasta que la soluci6n. de almidón. to

ma un color permanentemente azul. 

Material: 

Aparato Tutwiler. 

Descripción del aparato.- Tal como se i

lustra en la Fig. 7.1 el aparato consiste de lo siguie!! 

te: una bureta con una llave en el fondo y otra en 

la parte superior; la del fondo va conectada a un 

frasco nivelador por medio de una manguera de hule, 

lq llave superior tiene 2 vías, unn conectada a una 

pequeña bureta de 10 ml. con graduaciones de 0.1 ml. 

y otra que permite el paso a la muestra. La bureta 

marca 2 graduaciones, de 100 y 110 ml., el vólumen 

de la llave inferior a la graduación de 110 ml. es 

aproximadrunente de 5 ml. 

Reactivos: 

Solución de Almidón 

Solución de Iodo normal. 

Procedimiento: 

El frasco nivelador se llena con.solucicSn 

de almidón y se conecta al fondo de la bureta. 
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Se abre la llave en la parte superior de 

la bureta para conectarse con el tubo de entrada de 

gas, se eleva el frase.o nivelador hasta que la hure 

ta y el tubo de entrada estén llenos. I,a llave del 

fondo se cierra, la fuente de gcrn se conecta al tu

bo de entrada. ::le extrae el gas abriendo la llave 

del fondo y ba;jando el frasco nivelador hasta que el 

nivel de la solución de almidón pase justamente la 

marca de los 100 ml. sobre la bureta. Se cierran las 

válvulas y se desconecta el tubo muestreador. Se abre 

la llave superior para igualar la presión del gas 

con la atmosférica. Cerrada la llave superior, se 

baja el nivel hasta la marca de 110 ml. para poner 

el gas bajo presi6n.reducida. Se cierra la llave del 

fondo y desconectamos el frasco nivelador. Se agrega 

soluci6n de Iodo normal al cilindro de 10 ml. regis

trándose la lectura del Iodo agregado. La adición es 

por goteo hasta que la soluci6n de almidón.:.adquiera 

un.color azul. Se debera correr un análisis blanco 

para determinar la cantidad de Iodo requerida para 

dar la coloraciÓll!. perseguida. 

Cálculos: 

lOO(ml. de solución-ml. de blanco)= granos de H2S 

lOO f't3 
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III. Determinaci6n de ao2 • 

M~todo Orsat.- Se basa en la absorción de 

los componentes de una mezcla gaseosa por medio de 

soluciones selectivas para cada componente. 

Material: 

Equipo Orsat. 

Procedimiento: 

El m6todo Orsat emplea un dispositivo con

tenido en una caja de madera portátil, se compone de 

una bureta B enchaquetada con agua para no permitir 

variaciones en el flujo de gas; un frasco nivelador 

A; las pipetas ab:;;orbedor::w P', P "'y P "", y el tubo 

de unión T. 

La pipeta absorbedora P'se llena con solu

ción de NaOH y está conectada de tal manera que ni

v.ela con un tubo posterior, en otras palabras el ni.

vel de 6ste tubo desciende al llenar la pipeta hasta 

la parte superior dónde se encuentra una llave. La 

pipeta absorbedora P"' contiene una solución de Pira

galol alcalina y la p"" una solución de Cloruro cupr~ 

so amoniacal; ambas soluciones se protegen del oxíge

no para evitar contaminaci6n. Ya las pipetas llenas 

se deben efectuar 2 análisis en blanco para saturar 

el agua y los reactivos con los gases. 

Los reactivos colocados en P', P"' y P,., 

deben nivelarse hasta la marca que está a la mitad, 

entre la parte superior de la pipeta absorbedora y 

el tubo de hule lo cuál se consigue, abriendo toda 
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la llave, sacando la pipeta absorbedora y bajándola 

hasta que el reactivo suba al nivel indicado; la bu

reta B y el tubo T. se llenan con agua abriendo la lla 

ve D y subiendo el frasco de nivel A. De ésta manera 

todo el dispositivo está listo para recibir la mues

tra de gas. 

El gas por analizarse debe pasar primero 

por P~quc contiene KOJ:L o NaOH 7 el cuál absorbe el C02 

abriendo la llave E y subiendo el frasco de nivel A; 

el gas desplaza al reactivo en la parte de enfrente 

volviéndose a llenar cuando o.curre la absorci6n. El 

gas es forzado hacia el tubo T subiendo y bajando el 

frasco de nivel; volviendo a subir el reactivo hasta 

cerca de la marca, se deja escurrir la bureta y se to 

ma la lectura; cerrando la llave E y colocando el 

mismo nivel de agua contenida en el frasco y la bure

ta. ~ara asegurar la completa absorción del co2 ae 

vuelve a pasar el gas por segunda vez por la pipeta 

absorbedora y se toma la lectura que no debe variar 

arriba de 0.1%; ~sto recibe el nombre de lectura de 

compro baci6n.. 

La diferencia entre V1 y Vf representa los 

mililitros de C02 presente en la muestra inicial. 

La determinaci6n del 02 se efectúa por me

dio de p- que contiene una soluci6n alcalina de Piro

galol, el CO por P.., que contiene cloruro Cuproso y 

los HC se absorben en H2so4 fumante. 
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IV. Determinaci6n de la composici6n de gases. 

La cromatografía de gases es un.método fí

sico de separaci6n más eficaz que se conoce. 

Un cromatograma nos proporciona los datos 

suficientes para determinar el % en v6lumcn del com

puesto analizado, lo cuál es equivalente al % mol. 

Para la determinaci6n de los an.álililis cro

matográficos se utiliza un. cromat6grafo marca Varían 

Aerograph. El cálculo de la composici6n.molar de un.. 

gas, se procede de acuerdo a la determinación del á

rea de los picos en un. cromatograma. 

1 
h x 2 wh x a 

Area del pico = ~~~~f~~~~-

donde: 

h = altura del pico. 
1 ancho del pico a la mitad -wh = 2 

de la altura. 

a = atenuaci6n. 

f = factor de respuesta para 

cromat6grafos de conducti

vidad Urmica. 

para cada componente: 

Al 
~ mol C¡ = At X 100 

La diferencia entre el cálculo. de la compo

sici6n entre el gas amargo y el gas dulce es la co

rrecci6n por gas ácido {H2s + co2); para el gas áci

do la correcci6n. es por el porciento de hidrocarbu-

ros. 
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CONCLUSIONE!:l. 

Durante el desarrollo de éste trabajo se a

precian las limitaciones dadas por el proceso actual, 

en base a éstas limitaciones se estiman las cantidades 

apropiadas que se mancJarán ya modificada la alimenta

ción al proceso. 

Los equipos propuestos para instalarse en la 

modificación al proceso son los mínimos requeridos y 

los necesarios para el funcionamiento adecuado de la 

planta. Los eciuipos instaludos en el proceso actual no 

fueron afectados mecanicamente, con excepción de 2 de 

los absorbcdores, ya ciue la finalidad de ésto trabajo 

permite el procenamiento de gas amargo o de hidrocar

buros condensados amargos dependiendo de las necesida

des existentes. 

Al efectuar las conversiones de alimentación 

al proceso los problemas operativos aue se derivarían 

presentan similitud al suministrarse gas amargo o con

densado amargo, reduciéndose éstos al control de varia

bles de operación ya presentadas en el proceso actual 

1 que afectan la producción si no se determinan. 

El trabajo desarrollado muestre. las facilida

des oue ofrecen éste tipo de procesos, por la flexibi

lidad existente en los eouipos instalados, para operar 

a capacidades menores o mayores hasta un 10~ de diseffo 

en cada uno de los eouipos. En base a ésto se determi

na posible la modificación de la alimentación sin afec

tar el proceso actual. 



. ·. -
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~ 

.ENTALPIA. DE SOLUCION DE C02 EN. SOLUCIONES DE DEA --t.!J , fl tu/lb co
2 s...,. m 

NORMALIDAD 
DE SOLUGION O(. RELACION. MOLAR EN LIQUIDO, C02/DEA 
DEA. 0.2 o .li 0.b 0.l;l 1 ·º 1 • 2 

0.5 562:\ 5 ¡ 6:~ 431 :~ 364<': 308:': 
1 

2651: 

2.0 655 580 463 378 312 265 

J.5 744 636 490 390 316 1 266 

s.o 821 688 513 399 319 267 

6.5 885 71~ 529 405 321 267 

a.o 939 ! 744 541 1107 32Z 1 
267 

~ Calculado a 50 °c 

.ENTALPIA DE SOLUCION. DE H23 EN. SOLUCIONES D~ DSA. 

°'" RELACION. MOLAR EN LIQUIDO, 
H2S/DEA 

o.z 

·o.lt 

o.6 

o.e 

1.0 

l.Z 

1.lt 

604 

550 

506 

403 

zoa 
151 

1 .4 

229:~ 

229· 

229 

229 

229 

229 
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PROPIEDADES DE ETANOL AMINAS 

Propiedad 

Fórmula 

Peso molecular 
Punto de ebullición ºF 

(a 1 atm) 
Rango de ebullición ºF 

(de 5'íb a 95Ya) 
Punto de congelación 
Densidad, 77 oF 

14J ºF 
Libras por galón, 77 °F 
Indice de refractividad, 

77 ºF 
Viscosidad absoluta, cps 

77 ºF 
140 ºF 

Punto flash, 0 l~ 
Punto de encendido, ºF 
Calor específico n 86 ºF 

cal/g 0 c 
Calor de fusi6n, cal/mol 
Calor de vaporización 

a P. Eb., cal/mol 
Temperatura crítica ºe 
Presi6n crítica atm 
Constantes para la 
ecuación de Antaine, 

A 
B 
e 

Mono etanol 
amina 

338.6 

336.7-341.'.) 
5'.). 5 
1,)113 
'.),9844 
8.4'1 

1.4525 

18.95 
5. '.)3 
195 
20'.) 

'.),497 
4,900 

12,15'.) 
341.3 
44.1 

8.J24Jl 
1921.6 
203.3 

Di etanol 
amina 

(HOC2H4)2NH 

105.1 

515.l 

231.9-336.8 (20 mm Hg) 
77.2 
1. 1)881 (86 ºF) 
l.'.)693 
9.J9 (86 ºF) 

1.475'.J ( 86 ªF) 

351.9 (86 ªF) 
53.85 
30'.) 
330 

0.531 
6,ooo 

15,59'.) 
442.l 
32.3 

8.12303 
2315.46 
173.3 

TABLA 4.2 (ref. 2 tabla 3.1) 
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OONSTANTES FI~ICAS DE HIDROCARllUHO:> Y O'J.'HOS GO!U'ONENTES DEL 
GAS NATURAL. 

lllo- N- I;rn- N- N-
Componente Mctnno Et uno Propnno Bu tuno Butano Pentuno Penttmo Hexano 
Peso molecular 16.ri43 )J.67 44,097 5tl.124 5t1.124 72.151 72,151 tl6,173 
Punto de 
Ebullición ºl" 
a 14, 7 psif\ -258.69 -127,46 -43.67 10.90 31.10 82.12 96,92 155,72 
Punto de 
Congclnción ºP 

¡.;¡ u 14.7 p8in -2')6,4G -?.'J7,87 -305,84 -255.29 -217,05 -255.83 -201,51 -139.58 :> 
Preoión de vnpor ~ ;r. a 1,)0 ºP, poia ')OJO 8'.10 190 72.2 51.6 20.44 15.57 4,956 
Dfnsj.dad (n 

"" 60 ºP y 1, ntm) . 
l;J lb/pie' cubico 1 

gns idenl 42.28 79,24 116.2 153.16 153.16 190.13 190,13 227,09 ....... Condiciones '1 
111 Críticas, H¡ \O . Temperatura º11 -116.63 90.09 206.01 274,98 305,65 369.l 385,7 453,7 ~ 
1\) Pre:> ión p:;ia 667 .8 7'.J?,8 616,3 529.1 550,7 490,4 488,6 436.9 
<t Cnlor do rJ 
o' Vapori z.J.ción .... 
lll (a 14.7 poia y 
1\) p, Eb.) . Btu lb 2l•J.22 210.41. 183.05 l'i7. 53 165.65 147.13 153.59 143.95 
l;J Calor eapecífico 

(n 60 °11 y 1 atm) 
Gas ideal: 
Cp gas, Btu/lb ºF J.5?.6 0,4097 0.3881 0,3872 0.3867 0.3827 0.3883 0.3864 
Cv grw, Btu/lb ºF 0,4'.)3 J.3436 J,3430 o.yno 0,3525 0,3552 0.3608 0,3633 
Cp liq, Dtu/lb ºF (},9256 0.592') 0,5695 0.5636 0,5353 0.5441 0.5332 
Indice de 
l!efractividud 
(u 65 ºF) 1,3326 1.3537 1.3575 1.3749 
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TABLA Y..III • OARACTEHISTICAS J:'ISICAS DE 
EMPAQUES DE M.hTF.RIA.LES COMERCIALES PARA TOfütES 

ii:3l.'.1C lG AHfü~ ;¡oº JE Dfü;.:>IDtdi 
EiilPti.\¿U.E LilUE E::>I'ECI r'T e,, u¡».i~~·.JJ::i 

11J/pie3 ,~ ªv ui.G '· HJ;( ;iicJ t 

pféiJ -i 

l 1 
Anillos 
Rashig: i 
Gres o loza: 

3/8 plg 53 148 26, J'JO 65 
1/2 53 114 10,7)') 65 

l 68 58 l,33J 45 
l 1/2 68 36 380 45 

2 83 29 165 24 
Carbón: 

1/4 55 212 8 5 '():):) 46 
1/2 74 114 10,600 27 

1 73 58 l,35J 27 
1 )./2 67 38 4JO 34 

2 73 29 lTJ 27 
3 78 19 49 23 

Acero: 
o.6 95.7 l:JO 7,0·'.)0 
l 91.8 65 1,550 
2 94.4 32 190 

Aluminio: 
2 92 28 13.7 

Bolas de 
gres o loza: 

1 40.8 43 1,975 80 - 9'.J 
1/2 24.3 109 15, 7'.)) 80 - 90 

TABLA 4.4 {ref. 13 tabla XIII) 



COilil.ELACION DE CAID/, DE PRE.::HON PARA TORRES 
IRRIGA.DA~. 

(válido par2. sistemas que operan bajo el 
punto de car0é•.) 

-~-¡---¡----.-

'l.'ipo O.e 'i'·i.~'-1;"J.o 1 ~ L -: l .• , ' • 

- -T""\' q c.<. f2; 1 r·o ~ ')' • empaque n11.l.ln .. l·----- ----- ( __ b/"e'°' pie -
Estanr:tar 3/8 Llu7J J,.;J. 0.2 - 1.2 
Espesor 1/2 3.n J,1;1 J,00 - 2.4 
Anillos 
Rashig 5/8 2 .35 0.26 0.3 - 1.8 

3/4 1.34 0.26 o. 5 - 3.0 
1 0.97 0.2? 0.1 - 7.5 

i 1/4 o. 57 0.23 :) • 2 - 3.D 
1 1/2 0.39 :;.23 J.2 - 4.0 

(desorden) 2 0.24 0.17 0.2 - 5.5 
(ordenado) 2 Cl. :J6 0.12 0.2 - 9.0 
All'.illos 
Espirales 
(desorden) 3 0.18 0.15 'J. 2 - 5.'J 
(ordenad0) 3 0.15 0.15 0.2 - 6.5 
Silletas 
Berl 1/2 1.20 0.21 0.08 - 6.0 

3/4 0.48 J.17 0.1 - 4.0 
1 0.39 0.17 J.l - 4.0 

1 1/2 0.21 0.13 ·'.) .2 - 6.0 
tntalox 1/2 0.82 0.20 0.15 - 4.0 

3/4 'J.48 0.17 0.1 - 4.0 
1 0.31 :J.16 0.7 - 4.0 

1 1/2 0.14 0,14 0.2 - 8.J 
2 '.),08 0.14 

Ecuaci6n general: 
Ap = (ec) (10Pl) (G2/.P•) donde 

4p = caída de presión, plg Agua/pie empaque 
'• = densidad del gas, lb/pie3 
G = masa velocidad del gas, lb/s~g pie2 
L = masa velocidad del líquido, lb/seg pie2 

-.,~ = cnnstantes dadas. 

TABLA 4.5 (ref. 4 tabla 19.24A) 
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~ 

º._ ...... ,____..__. ....... __. ........ _..__.._ ....... _._-'--l..~ 
0 1 f ) 4 ~ 6 7 1 1 10 11 IZ 1) 14 IS 

NORMALIDAD 

FIUUHA 4,1 (ref. 2 fig. 3.1) 
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101 
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20 120 

15 110 

100 
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90 
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FIGURA 4.2 (ref. 11 fiR, 5) 
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0.04 
0.02 
0.01 
0.005 
0.001 
o 

A2 L-1.J..JJJWIL...l...J.JWWIL-.L..U..U~ 
0.001 0.01 0.1 1.0 

, CARGA DE C02, MOLES C02/MOL DEA .. 

FIGURA 4.3 (ref. 11 fig. 7) 

l.O 
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10 20 30 40 50 !;O 70 60 90 100 
DEA, PORCENTAJE EN PESO 

FIUURA 4.4 (ref. 2 fig. 2.2) 
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• L 
X¡ 

X¡ 

TORRE EMPACADA EN CONTRACORRIENTE 
SISTEMA LIQUIDO - GAS. 

PIGURA 4.5 
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º"" 
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00: 

CORRELACION GENERALIZADA 
DE LA CAIDA DE PRESION. 

~-;--~:: 
¡ ... 

101 

·~L-~~~~~~~-.-~~~~~~--a 
OOI om º°" º' 01 oz º" º' 10 lO 40 'º (IO 

t-ffF -.. - --·· .. "' .. . . .. ·- ' 
1 

l~ = Viscosidad del líquido cps 
ge= 32.2 pies/seg2 

.. -------··· - -~-

002 

/OORRELACION GENERALIZADA 
DE LA CAIDA DE PRESION 

02 º"' 00 01 o.z 04 '06 10 zo ... .o 6D IQQ 

M/:i 
= Líquido lb/seg pio 2 

= Gas lb/seg pie2 
Densidad lb/pie3 

= Factor de empaque 

FIGUH.A 4.6 (ref. 4 fig. 9-13A Y' fig. 9-l3B) 
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FIGURA 4.7 (ref, 2 fig, 2.14) 

Factor de ajuste de temperatura pseudo 

crítica, , 01z. 

,, 

., .¡ • ¡ ·---
:~-+\·e . -r1 • ...__._¡.... H' -:...-•- ->.•--~' -1 .. , 

tN, 

' •· 

H " .... : "' '. - + ... 
' " l. ' 

20 30 :40 50 60 70 80 
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PRESION. PSEUDO REDUCIDA, Pr 

PRESION PSEUDO REDUCIDA, Pr 

i~IGURA 4 .8 (ref, 2 fig. 2.13) 

Factor de Compresibilidad Z para gas natural. 
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1000 r---r-~--.r---...~~--,.~==:-r:-::i=ir. 
'lOO 
600 

•400 

80 90 100 120. 140 160 160 200 230 

TEMPERATURA op 

FIGURA 4.9 (ref. 2 fig, 2,5) 
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o ·o o o o 

o o 

o o 

o o 

Agujeros o o o 

Diámetro interior 
de la torre 84" 

agujeros 
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SOPORTB TIPO REJILLA PARA EL ErliPAQUE. 

FlüUKA 4.11 (ref. 4 fig. 9-7A y 9-70) 
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DIAMETRO DE TUBERIA ECONOM:ICO 
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FIGURA 5.4 (ref. ·12 fig, 7~4) 



~ 
H 

~ 
~ 
\.11 . 
'11 

........ 
1 '1 

C1) 

Hi 
! • 

w 
Hi . .... 
[]l¡ . 
O\ . 
1\) 

º·'Pi 
.09 

.ot¡. 

.07 

.es 

.04 

-\: " 
._\l" ~"" - ----

05 

04 

03 

02 

015 

~\ ' ,...!"l.. ,.._~, .... , 1 1 11" 1' 
1 • ¡,._ l ~ °' '.'iol, """" l ¡, 1 .V! 

-;:::\ 1 ~ ....... 1 : 1 -...._; .008 
f - ,___ 1 1' ....... - 1 1 1 1 1 1 1 006. • 

Factor ae.03 1 1 N·~ ,.., 1 1 '-+W-W- ~¡ 1 1 1 · Rugosidad 
fricción .. ~ TI tr c-01 relativa 

t:tt:t:í:::::t::::t::::t::t::i:ti:::¡::t:l:+tt:::!':~~·~~~~~~"' r1i-<., h, .015 "~ ~ ~ (rry'" ·s ""' 
D 7ig .,,,,.i:::¡:::¡:::: ~?too 1 

.. . 02 r"o..'~ · ......... ~~ 
1 1 1 1 "1'1:--,.""' r-.; -=' 

t 

002 = D 

~ 
1 1 1 1 • • l '< 1 ,..,..,.,,!".. ¡~ 
111 '?:~""i.Jlj 
1111 , l.¡¿, ~......._,.,... 

.015 ~º.s- . ~ ' --- - 1 1 i 1 " · · · .¿ . "" ' 1 ':"l • • ; ceo~ .. ·--·-- - ------ ·'--· - -<,., !<.!';;, ~ ~-;;.;;;± t --~ i-:-1--¡-·¡· ·-· 
\}o~ .... r--..... ¡ 'L .. 

'O ~ - 1 1 'l 0001 

Nl ll l lt 

;;:;:¡¡:::,. 1 00005 
.01 ~ "" .. 

• 009 --

- .OOOll .ooa 10' 2 3 4 5 6 8 10' 2 3 4 5 6 8 10' 2 3 4 5 6 8 10' 2 3 4 5 6 8 10' ' 2 3 4 5 6 B 10 

No. de Reyno1ds, Re ª!2.;:g f;•.o00,001 {; -.ooo.oos 
µ, 

'-' 
~ 
r..:i 



100 "'l 

JIO Ml. 

113 

FIGURA 1.1 Aparato Tutwiler. 
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FIGURA T.2 · Aparato Orsat. Al:JÁlisis de gases. 
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NOMENCLATURA Y ~IMBOLOGIA DE LINEAS, VALVULAS E 

INSTRllrllENTOS. 

Código de tuberías: 

10" P 101 D2A 

Válvulas: 

--t::r- de 

~ de 

--M-- de 

--t8J- de 

~ de 

Accesorios: 

B2A A2A 

B2AJ:A2A 

,. D ,i-----
}#-----u 
; l : 
-~l-

--D-

l Especificación de tubería 

Número de línea 

Servicio (PROCESO) 

Diámetro nominal en plg 

retención. 

compuerta. 

globo. 

bola. 

macho. 

cambio de especificación. 

tapón cachucha. 

brida ciega. 

conexión bridada. 

figura och"o. 

reducción. 



UG 

injerto reforzado 

toma de muestra normal 

Instrumentos: 

línea de instrumentos de proceso. 

línea de aire de instru.~entos. 

-~- válvula de control tipo mariposa. 

---~"-----válvula de control abierta o cerrada 
con resorte. 

TI indicador de temperatura. 

TR registrador de temperatura. 

TIC indicador controlador de temperatura. 

TCV válvula controladora de temperatura. 

PI indicador de presión. 

PO cont.rolador de presión. 

PIC indicador controlador de presi6n. 

PDR registrador de presión diferencial. 

~DI indicador de presión diferencial. 

pOV. válvula controladora de presión. 

PSV válvula de seguridad por presión. 

FE elemento de flujo. 

FI indicador de flujo. 



FIC 

FCV 

FR 

LG 

LIC 

LCV 

LAL 

LAH 

LS1 

L3H 

8 
o 

J.1'1 

indicador controlador de flujo. 

válvula controladora de fluj9. 

registrador de flujo. 

nivel óptico. 

indicador controlador de nivel. 

válvula controladora de nivel. 

controlador de nivel. 

alarma por bajo nivel. 

alarma por alto nivel, 

disparo por bajo nivel. 

disparo por alto nivel. 

instrumento montado en tablero de 
control. 

instrumento montado en el campo. 
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