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RESUMEN

La finalidad de éste trabajo es proponer a PEP una opcion de proceso para sustituir plantas
endulzadoras de gas amargo existentes, que proporcionan el gas combustible de autoconsumo en
los complejos de compresion de gas natural en instalaciones costa afuera (plataformas marinas).

El proyecto se integra de la siguiente manera:

El Capitulo 1 correspondiente a Generalidades, describe los conceptos basicos que se refieren al
gas natural, sus caracteristicas, asi como conceptos generales de las etapas de extraccion,
separacion, compresion y tratamiento del gas natural.

El Capitulo 2 hace referencia al panorama general de los procesos de endulzamiento de gas
natural, comenzando por los aspectos generales de su tratamiento, su clasificacion a escala
industrial de acuerdo a su principio de operacion, ya sea quimico 0 fisico, los factores que pueden
auxiliarnos para determinar el proceso mas adecuado.

En el Capitulo 3 correspondiente a la Evaluacion Técnica de los Procesos, se enuncia y se sigue
parte de una metodologia para evaluacion de tecnologias, se hace la descripcion de las posibles
opciones que se evaluaran y se hace una comparacion entre las tecnologias.

En el Capitulo 4 correspondiente a la Seleccion del Tratamiento mas Adecuado, se enuncian los
factores y parametros para determinar el proceso mas adecuado, se hace la comparacién técnica
entre las tecnologias seleccionadas, se muestran cuadros comparativos de las opciones o
escenarios resultado de las simulaciones en computadora con el Software “Tsweet™ para el caso
de las aminas, considerando aquellos escenarios donde se manejan incluso mezclas de aminas a
diferentes condiciones de operacion; se muestran comparaciones graficas que justifican el porque
de la seleccion del proceso més adecuado y se justifica el empleo de una solucion absorbedora
selectiva para el H,S.

Por ultimo en el Capitulo 5, se proporciona un Estudio Economico del sistema de endulzamiento
de gas amargo del proceso elegido donde se realiza un estimado de inversion, como son el
calculo del costo del equipo y algunos calculos relacionados con la inversién fija, lo cual nos
permitira hacer algunas recomendaciones y conclusiones finales, respecto a éste estudio.

En el anexo A se encuentran las tablas de estudio del Capitulo 4, en el anexo B se integran
documentos importantes como bases de disefio, lista de equipo, diagrama de flujo de proceso,
balance de materia y energia, descripcion del proceso, hojas de datos, etc. es importante aclarar
que estos documentos corresponden a un disefio y calculo general de equipo como primera etapa
de ingenieria basica, por tltimo, en el anexo C se hace referencia a los modelos propuestos en el
Capitulo 5 para determinar el capital total invertido.

"Evaluacion Técmico - Economica de la Tecnologia mas Adecuada para la Eliminacidn de Gases Acidos del Gas Amargo en
Instalaciones Costa Afuera”
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INTRODUCCION

A unos 100 Km. mar adentro de Ciudad del Carmen, Campeche, se cuenta con plataformas
petroleras que hacen posible la explotacion de los yacimientos petroliferos de la Sonda de
Campeche, desde los cuales por medio de la red de ductos submarinos, se transporta la
produccién de petréleo crudo a los diversos centros de almacenamiento, distribucion y
exportacion (instalaciones marinas y terrestres). Debido al amplio desarrollo y la importancia de
los campos marinos, ha sido necesario desarrollar obras de ingenieria que permitan también
recolectar y transportar en forma 6ptima el gas asociado, obtenido de la explotacién del crudo,
desde las plataformas marinas hasta las instalaciones terrestres de Atasta y Ciudad PEMEX, en
donde se lleva a cabo la separacion de gas y condensado, para posteriormente ser alimentados a
centros de procesamiento de gas y a plantas petroquimicas que generaran productos para
satisfacer las necesidades del pais.

De acuerdo a la Secretaria de Energia, en los ultimos afios el patron de consumo mundial de
energéticos se ha transformado por razones ambientales, de esta manera se ha disminuido el uso
de combustibles como el carbén y el combustoleo y se ha favorecido el uso de combustibles
limpios como el gas natural.

Las plataformas de compresion reciben y acondicionan el gas producido de la explotacion del
crudo para su envio a tierra. Con el proposito de lograr este objetivo cada una de las plataformas
cuenta con plantas endulzadoras de gas amargo.

Endulzamiento de gas amargo.- a fin de disponer con el suministro de energia requerido por las
instalaciones, se lleva a cabo el endulzamiento del gas de alta presion para su utilizacion como
gas combustible. La operacion se efectia en tres plantas endulzadoras conectadas en paralelo, con
una capacidad de 282 Mm’D (10 MMPCSD) cada una, de las cuales dos operan normalmente y
la tercera se encuentra como relevo.

La funcion de estas plantas es la de reducir a un minimo el contenido de los gases acidos (acido
sulfhidrico — H,S y Bioxido de Carbono — CO;) para permitir el uso del gas como combustible.
Se utiliza el proceso Girbotol con Dietanolamina (DEA), vy la especificacion del gas combustible
es de 4 ppm de H,S y 1000 ppm de CO,.

Debido al largo tiempo que han estado en operacion y a las condiciones de ambiente marino a la
que estan expuestas. estas plantas se encuentran a la fecha en un estado de deterioro tal, que su
rehabilitacion no es economicamente factible.

Dada la importancia de continuar suministrando el volumen de gas dulce necesario para cubrir
los diferentes conceptos por consumo en los complejos de compresion, se requiere reemplazar
las plantas endulzadoras existentes por unidades nuevas con tecnologia de punta, que
proporcionen una mayor eficiencia de proceso y una maximizacion de la capacidad de
tratamiento, considerando que para la instalacion de las nuevas plantas anicamente se dispondra
del 4rea en planta que ocupan las endulzadoras existentes.

“Evaluacion Técnico - Econdmica de la Tecnologia mds Adecuada para la Fliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en
Instalaciones Costa Afucra
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Algunos procesos eliminan los gases acidos hasta un rango de partes por millon, pero no son
econémicos cuando la concentracion del gas acido es muy alta. Otros procesos no resultan
economicos para tratar grandes volimenes de gas.

Por consiguiente, la finalidad de este trabajo de tesis es seleccionar una tecnologia que sea capaz
de proporcionar una especificacién adecuada para el gas tratado cuando el gas amargo (con alto
contenido de gases acidos) se obtiene de los yacimientos encontrados en el fondo del mar donde
es necesario dar este tratamiento en espacios reducidos, en plataformas marinas (instalaciones
costa afuera); la tecnologia debe ser tanto técnica como econémicamente viable.

“Evaluaciin Técnico - Econdmica de la Tecnologia mds Adecuwada para la Eliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en
Instalaciones osta Afuera”
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OBJETIVOS

Objetivo general:

El objetivo de este trabajo es seleccionar desde el punto de vista técnico una tecnologia que sea
Optima para el tratamiento del gas natural (eliminar gases dcidos) en instalaciones costa afuera,
considerando la capacidad de gas a tratar en un érea de instalacion minima, y que mediante una
estimacion de costos podamos apreciar si econdémicamente también lo es.

Se realizara un estudio de las tecnologias existentes para endulzamiento de gas amargo, a partir
de sus aplicaciones, ventajas y desventajas, consultas con los proveedores y disefiadores de las
tecnologias (estas informacion es producto de visitas de especialistas con los proveedores), etc.

Objetivos particulares:

Se obtendran resultados de simulaciones de proceso de los diferentes casos a analizar,
manteniendo algunas condiciones fijas, tales como: la capacidad de procesamiento, y las
condiciones de operacion de entrada, como son: composicion del gas amargo, temperatura y
presion, ademas de las condiciones de salida del gas dulce.

Se disefiara el proceso de la mejor alternativa que se pueda aplicar a plataformas marinas. Se
tomaran en cuenta balances de materia y energia para determinar: tamafio de equipos,
requerimientos de servicios auxiliares y eficiencia del proceso, que mediante un analisis
econémico adecuado nos permitira dar una recomendacion final, apoyada en los costos que se
reflejaran por el consumo de servicios auxiliares.

Es importante sefialar que para este caso — estudio se tomaran como base las corrientes de gas
amargo producido en los Activos de Explotacion de Cantarell, Pol y Abkatun, localizados en la
Sonda de Campeche.

Se considerara una especificacion de salida de 4 ppmv de H,S, la cual es determinada por la
Norma Oficial Mexicana NOM — 001 — SECRE - 2003, Calidad del Gas Natural emitida de
manera conjunta por la Secretaria de Energia y la Comision Reguladora de Energia y publicada
en el Diario Oficial de la Federacion el 29 de Marzo del 2004.

“Evaluacion Técnico - Econdmica de la Tecnologia mas Adecuada para la Eliminacton de Gases Acidos del Gas Amargo en
Instalaciones Costa Afuera”



CAPITULO 1
GENERALIDADES

En éste capitulo se habla del gas natural y su obtencion, de los procesos de separacion y
acondicionamiento para su adecuacion como gas combustible, particularmente del proceso
de endulzamiento. Se enuncia la definicion de conceptos y términos, como la del gas
natural: tipos, caracteristicas y clasificacion, con la finalidad de ver la importancia que tiene
el proceso de endulzamiento de gas amargo para que este se efectie dentro de las
instalaciones marinas siendo mas precisos en los complejos de compresion de gas para su
envio a tierra.
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1.0

El uso del gas natural como combustible industrial y doméstico tiene una aplicacion relevante
reciente, aunque fue descubierto a principios del siglo XIX. La eliminacién de impurezas para
esos gases incluye, como un mayor contaminante al Sulfuro de Hidrogeno (H,S) en varias
concentraciones. La eliminacion del H,S para tratar el gas usualmente se realizé usando

GENERALIDADES

absorbentes solidos como los 6xidos o soluciones de sales inorganicas.

Desde ese tiempo, se han desarrollado muchos procesos para el tratamiento del gas natural que le

han ayudado a alcanzar su comercializacion.

México ha sido un importante productor de hidrocarburos desde los primeros afios del siglo XX.
Actualmente Petréleos Mexicanos (PEMEX) se encuentra organizado en cinco subsidiarias:

PEMEX Gas y Petroquimica Basica (PGPB), cuenta con 17 plantas endulzadoras de gas con una

PEMEX Exploracion y Produccion, (PEP)
PEMEX Gas y Petroquimica Basica, (PGPB)
PEMEX Refinacion, (PR)

PEMEX Petroquimica, (PPQ)

PEMEX Corporativo

capacidad de 3,753 MMPCD y los cuales se distribuyen de la siguiente manera:

Endulzamiento de gas
No. De Plantas | Capacidad Instalada (MMPCD)

Cactus ,' 10 1980

| Nuevo PEMEX 2 840

[ Ciudad PEMEX | 2 1248
[ Matapionche | 2 D
"PozaRica | 1 i 300

Tabla 1.1 Instalaciones petroleras.

“Evaluacidn Técnico — Econdmica de la Tecnologin mds Adecuada para la Eliminacidn de Gases Acidos del Gas Amargo en

Instalaciones Costa Afuera”
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1.1.  Definicién de gas natural.

El gas natural es una mezcla gaseosa en condiciones normales de presion y temperatura. No tiene
olor ni color, y por lo general se encuentra en forma natural mezclado con otros hidrocarburos
fosiles. Al momento de su extraccién, el gas natural contiene impurezas como agua, acido
sulfhidrico, di6xido de carbono y nitrégeno que tienen que ser removidas antes de su transporte y
comercializacion.

Tipicamente el gas natural comercial estd compuesto en un 95% o més de metano y el 5%
restante de una mezcla de etano, propano y otros componentes mas pesados. Como medida de
seguridad, en la regulacion se estipula que los distribuidores deberan adicionar odorizante al gas
natural para que se pueda percibir su presencia en caso de posibles fugas durante su manejo y
distribucion al consumidor final.

El gas natural se encuentra generalmente en depdsitos subterraneos profundos formados por roca
porosa o en los domos de los depésitos naturales de petréleo crudo.

1.1.1 Definicién de términos de gas natural
Mezcla de compuestos de hidrocarburos y pequeiias cantidades de distintos no hidrocarburos. En
fase gaseosa o en solucién con el petréleo. Se encuentra en depdsitos naturales subterraneos a

profundidades de 3000 a 6000 m.

Principales hidrocarburos: Metano, Etano, Propano, Butano y Pentano. Gases tipicos no
hidrocarburos: CO,, Helio, Sulfuro de Hidrégeno y Nitrogeno.

x 7 ™
METANO
(c1) GAS NATURAL
‘[ LPG
NGL PROPANO - BUTANO
PENTANO (C5) ¥
FRACCIONES PESADAS
IMPL*iELﬁS LH2O' H2S, CO2, N2, OTROS

Fig. 1.1 Representacion grafica de la composicion del gas natural.

En México, la calidad del gas esta establecida formalmente en la Norma Oficial Mexicana NOM
— 001 — SECRE — 2003, Calidad del Gas Natural (cancela y sustituye a la NOM — 001 — SECRE
~ 1997, Calidad del Gas Natural), emitida de manera conjunta por la Secretaria de Energia y la
Comision reguladora de Energia y publicada en el Diario Oficial de la Federacion el 29 de Marzo
del 2004.

“Evaluacion Técnico - Econdmica de la Tecnologia mds Adecuada para la Eliminacidn de Gases Acidos del Gas Amargo en 3
Instalaciones (Costa Afuera”
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Determinacion de: Meétodo Unidades  Especificaciones
Minimo Miximo
Poder calorifico bruto = ASTM D-1826 Mim’ 3542 E
en base seca
[ Acido sulfhidrico (H,S) = ASTM D-4468 . Mg/m’ = ) [ 6.1
ppm 4.4
| Azufre total (S)  ASTMD-4468 | Mgm’ |- [258
| ppm 200
Humedad (H,0) [ ASTMD-1142 | Mg/m® |- i 112
| Higrémetro | ppm ;
Nitrégeno N+ | ASTMD-1945 [ %Vol. - (3 i
Bioxido de Carbono | I
©y | -
 Contenido de licuables = ASTMD-1945 | L/m’ | - 1 0.059
| a partir del propano | I
| Temperatura 5 'K E ' 1323
" Oxigeno " ASTM D-1945  %Vol. = 0.5
Materia s6lido - - Libre de polvos, gomas y de cualquier solido
que pueda ocasionar problemas en la tuberia
Liquidos - - Libre de agua y de hidrocarburos liquidos
| Microbiol6gicos - - Libre

Tabla 1.2 Normatividad del gas natural (NOM - 001 — SECRE - 1997)

El gas natural como su nombre lo indica, es uno de los productos naturales que se encuentra
generalmente con el petrdleo crudo asociado. Es importante entonces, analizar la manera en la
que se obtiene el gas natural para su posterior tratamiento y adecuacion al consumo y utilizacion.

1.1.2 Tipos de gas natural

Al gas de los yacimientos extraido del subsuelo junto con el aceite crudo se le denomina “gas de
yacimientos asociado” este gas representa el 82% del gas natural producido en México. Es el
volumen combinado del gas natural que se presenta en los depositos de crudo, como gas libre, o
gas de casquete gaseoso, encima y en contacto con el petréleo. Como gas disuelto en el petroleo
crudo.

Al que se extrae de yacimientos de gas se le denomina *“gas de yacimiento no asociado”. Es el
gas natural libre. No estd en contacto con el petrdleo crudo del depdsito, este gas puede
encontrarse en estado gaseoso, del cual se obtiene gas natural seco (90% metano), gas acido
(acido sulfhidrico y diéxido de carbono) o en estado liquido del cual se obtiene, etano, Gas LP
(propano, butano, iso-butano) y gasolina natural (naftas) que estan compuestas de pentano, iso-
pentano y Hexano.

“Evaluacion Técnico — Econdmica de la Tecnologia mds Adecuada para la Eliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en 4
Instalaciones Costa Afuera”
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Especificacién
Propiedad Unidades | Métodos | Minim | Méxim | Méximo | Maximo
de prueba o ] Dic./20 | Dic./20
05 07
Oxigeno % Vol. == 0,2
Inertes ASTM D
1945
ISO 6975
Nitrogeno (N2) % Vol. — 5,0
Bidxido de % Vol. - 3,0
carbono
(COy)
Total de inertes % Vol. -== 5,0
Contenido de I/m> ASTM D —m= 0,059 0,050 0,045
licuables a partir 1945
del propano ISO 6975
O temperatura de K (°C) ASTM D 271,15
rocio de 1142 (- 2)
hidrocarburos de ASTM D
1 a 8000 kPa 1945
| 1506975
Humedad (H20) mg/m- | ASTMD 112
1142
_ | 1506327
Poder  calorifico| M)/m~ ASTMD | 35,42 | 41,55
superior 1826
ASTM D
1945
ISO 6975
ISO 6976
Indice Wobbe Mym> | 1S06976 | 458 | 50,6
Acido  sulfhidrico| mg/m” ASTM D 6,1
(H2S) .. 4084
Azufre total (S) mg/m” ASTM D 150,0
4468
ISO 6326

Tabla 1.3 Normatividad del gas natural (NOM - 001 — SECRE - 2003)
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1.1.3 Caracteristicas del gas natural

Su combustion genera:

CO, + H,0+CALOR
Es un combustible limpio con trazas de Azufre, Agua, Nitrogeno y Argén. Se transporta en
ductos llamados gasoductos probados hidraulicamente, haciendo limpieza de trampas y
separadores a la entrada de las estaciones de control.

1.1.4 Relaciones del gas natural

Gas himedo: més de 300 galones licuables / | MMP’ gas
Gas seco: 100 galones licuables / 1 MMP? gas a 20° C, 1Kg/cm®

1.1.5 Composicion y caracteristicas del gas natural.

No existe una composicion unica para el gas natural, pero podemos considerar la siguiente:

Compuestos del gas natural % MOL
Metano 90.30
Etano 7.90
Propano 1.00
Propileno 0.30
Iso-butano 0.10
N-butano 0.20
Bioxido de Carbono 0.07
Acido Sulfhidrico 0.02

Caracteristicas del gas natural

Densidad, g/l a 20° C y 300 Ib /in® 132.100
Poder calorifico bruto, kcal / kg 11950.000
Poder calorifico neto, kcal / kg 11856.000
Relacién carbono / hidrégeno 3.923

Srm e s et

Tabla 1.4 Composicion del ga; natural.
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1.2 Clasificacion del gas natural

Al gas natural se le puede clasificar de acuerdo a las caracteristicas fisicas en las que se encuentre
siendo, seco, hiimedo, rico, pobre, dulce y amargo.

1.2.1. Gas seco

Dependiendo de la concentracion de hidrocarburos menos volatiles propano, butano, pentanos y
més pesados los cuales se encuentran facilmente en productos liquidos (gasolina natural)
técnicamente el gas se le denomina “seco™ a aquel que tiene menos de 2.4 barriles de gasolina por
cada millon de pies cubicos estandar de gas.

El gas denominado seco se compone casi totalmente de metano, el primero de la serie dada, con
pequeiias cantidades de etano y otros hidrocarburos parafinicos. Es un gas natural con un
contenido minimo de agua o ausencia de la misma.

1.2.2 Gas humedo.

El gas natural denominado himedo se compone en mayor proporciéon de hidrocarburos mas
densos o liquidos. El término himedo no significa liquidos transportados, sino riqueza en
hidrocarburos concentrables a presiones moderadas y a la temperatura ambiente y contiene mas
de 7.2 barriles por millén de pies cibicos de gas. Estos hidrocarburos mas densos suelen
separarse para obtener las gasolinas naturales, con excelentes propiedades como agentes de
mezclas en la preparacion de combustibles de motores. Es un gas natural con alto contenido de
agua.

1.2.3 Gas rico.

Es un gas natural con un contenido tal de etano mas pesados que econémicamente es rentable su
recuperacion.

1.2.4 Gas pobre.

Es un gas natural con un contenido de etano mas pesados tan bajo que no es recomendable su
recuperacion. Contiene un equivalente de gasolina de 2.4 — 7.2 barriles por cada millon de pies
cubicos de gas.

1.2.5 Gas amargo.

Es un gas natural con alto contenido de acido sulfhidrico, de tal manera que no puede ser usado
directamente como combustible hasta que no se reduzea al minimo su contenido de H,S.

“Evaluacién Técnico - Econdmica de la Tecnologia mds Adecuada para la Eliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en o
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1.2.6 Gas dulce.

Es un gas natural con un contenido minimo de acido sulfhidrico y que no ofrece ningiin problema
en su uso directo como combustible. Cuyo contenido de acido sulfhidrico no debe ser mayor a 4

ppmv.

El gas natural tratado (gas dulce) puede utilizarse como gas combustible, asi como fuente de
obtencion de materias primas para el desarrollo de la industria petroquimica.

La separacion de los vapores mas facilmente condensables del gas hiimedo deja un gas residual
compuesto principalmente de metano, por lo que tanto el gas natural seco como el humedo
después del tratamiento, estdn compuestos esencialmente de metano con pequefias cantidades de
etano, propano y quiza butano.

El metano y el etano tienen un punto de ebullicién tan bajo que no se realiza la licuefaccion del
gas natural con fines de distribucién y consumo, aunque esta posibilidad tiene cierto interés con
relacion a su almacenamiento y a la conservacion de reservas.

Las caracteristicas del gas natural pueden ser una combinacion de las antes sefialadas y dependen
de la formacién en que se exploten, asi, por ejemplo en los campos del Noreste de la Republica
(Tamaulipas y Norte de Veracruz), se tienen campos con gas pobre, seco y dulce; en cambio, el
gas asociado de los campos marinos de la Sonda de Campeche y de la mayor parte de la Region
Sur es rico, himedo y amargo. Las caracteristicas de este ultimo gas implica la necesidad de
deshidratarlo y endulzarlo para su uso, pero con la ventaja de que se obtienen productos licuables
(etano mas pesados) que constituyen lo que se denomina NGL (Liquefied Natural Gas) en el
ambito Petrolero Internacional o condensados en el ambito Nacional.

1.3  Procesos de separacion y acondicionamiento del gas natural

En forma general, dentro del manejo de las corrientes de hidrocarburos, se tiene una mezcla
proveniente de pozos que se alimenta a las baterias de separacion, de donde se obtienen las fases
gas y aceite por separado. La corriente de gas natural se trata y acondiciona a las
especificaciones requeridas para su transporte y entrega a los centros de procesamiento de gas, en
estas plantas se eliminan los gases dcidos y se recupera azufre asociado a la extraccion de
hidrocarburos, mientras que la corriente de petréleo crudo se trata para su venta a los centros de
refinacion.

El gas natural proveniente de los pozos contiene normalmente como impurezas, Acido
Sulfhidrico (H;S) y Diéxido de Carbono (CO,), llaméandose por esto “gas amargo”. Existen varias
razones para eliminar del gas natural el Acido Sulfhidrico y el Diéxido de Carbono (cominmente
llamados gases acidos). Algunos de los productos obtenidos del gas natural deben cumplir
estrictas normas en cuanto al contenido de H,S (de hasta menos de 1 ppmv) ya que éste
constituye un veneno para los combustibles. El CO; es un gas inerte, pero su presencia hace que
el poder calorifico de los combustibles disminuya cuando estos lo contienen.

“Evaluacién Técnico - Econdmica de la Tecnologia mas Adecuada para la Eliminacién de Gases Acidos del Gas Amargo en 8
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Las principales operaciones de manejo de la produccion desde la separacion de la mezcla gas —
aceite proveniente de los pozos (plataformas de perforacion) hasta su entrega en las terminales
marinas para su exportacion y venta a la refinacion son, de manera general: proceso de
separacion y de compresion (que incluyen la estabilizacion del crudo), tratamiento (que incluye
el endulzamiento y la remocion de humedad) y por ultimo el envio a las plantas petroquimicas.

Fig. 1.2 Tratamiento basico del gas natural

1.3.1 Proceso de separacién y compresion.

La mezcla gas — crudo, proveniente del pozo se envia a un tren de separacion. Este tren de
separacion reduce la presion de la mezcla para conseguir la estabilizacion del crudo (separar la
mayor parte de fracciones ligeras contenidas en la mezcla), con esto se busca evitar la
vaporizacion de hidrocarburos durante el almacenamiento y transporte del crudo evitando
pérdidas de producto y dafios al medio ambiente. Este proceso consiste de una separacion
multietapas, de forma general podemos referirnos a una etapa de alta, intermedia y de baja
presion.

Es comun el uso de separadores trifasicos con internos de separacion de alta eficiencia.

De la primera etapa de separacion sale un gas de alta presion, el cual se envia directamente a los
centros procesadores de gas (por medio del cabezal de gases de alta presion). El aceite que sale
parcialmente despresurizado, entra a la etapa de separacion de presion intermedia (previa
reduccion de la presion), los gases separados en esta etapa van a succion de un compresor de
presion intermedia a presion alta y se juntan con la corriente de gas que va en el cabezal de gases
de alta presion. El aceite que sale de esta etapa de presion intermedia, sufre un Gltimo flasheo,
entra a una ltima etapa de separacion de presion baja donde se eliminan los gases que poseen
una presion baja, al gas que se separa en esta etapa se eleva su presion en un compresor de
presion baja a presion intermedia y se junta con la corriente del gas que sale del tanque separador
de la etapa de presion intermedia para después ser enviado al cabezal de gas de alta presion. El
aceite separado de la mezcla gaseosa sale por la parte inferior del ultimo tanque separador y se
envia a una unidad deshidratadora o a refinacion.

"Evaluacién Técnico - Econdmica de la Tecnologia mas Adecuada para la FEliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en 9
Instalaciones Costa Afuera”



Universidad Nacional Auténoma de México

La compresion es una operacion basica que se requiere para impartir al gas natural la presion
requerida para su transporte a los centros de procesamiento del gas. La temperatura del gas se
eleva después de la etapa de compresion por lo que se requiere enfriarla después de cada etapa; a
partir de este enfriamiento se obtiene los condensados del gas natural, los cuales se recolectan y
se transportan para su procesamiento a los centros petroquimicos. Los liquidos obtenidos
(condensados) estan constituidos por lo que se le denomina Gas L. P. (Propano y Butanos), asi
como de naftas ligeras y pesadas (Pentanos y Hexanos +) que son los componentes principales de
las gasolinas naturales.

Gas
cabezal de gases de afta presion atretami o 6
Procesadores
pozos de Ges
P .

. etepa de separacion a
X presion intermedia

J\ ; presion intermedia a atta

X etapa de separacion &
presién beja

presion beja a intermedia

Aceite &
124 Fefinec
Fig. 1.3 Separacion de la mezcla gas - crudo
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1.3.2 Tratamiento y acondicionamiento del gas natural

Las corrientes de gas natural, gas de refineria e hidrocarburos liquidos amargos contienen
materiales contaminantes no deseados para su posterior aplicacion, el gas natural estd compuesto
principalmente de Metano (CHy4) y proporciones significativas de Etano (C;Hg), Propano (C3Hg)
y Butano (C4H,¢), puede contener un nimero importante de compuestos indeseables, Nitrogeno
(N;), Didéxido de Carbono (CO;), vapor de agua y Sulfuro de Hidrégeno (H,S) en varias
proporciones; también habra siempre una cantidad de condensados y/o aceites asociados con el
gas, los cuales tienen que ser removidos a niveles aceptables antes de ser procesados, distribuidos
y puestos a la venta. El transporte de grandes voliimenes de este gas a altas presiones hace
necesario su tratamiento para la eliminacion de los contaminantes mencionados.

El empleo de estos gases e hidrocarburos requiere un bajo contenido de Acido Sulfhidrico con el
fin de evitar la formacién de Biéxido de Azufre (SO,) y otros compuestos contaminantes del aire
durante su combustion. Le sigue por sus caracteristicas contaminantes el CO; ademas de que
puede congelarse en las areas criogénicas del sistema. Ambos contaminantes producen serios
problemas de corrosion con dafios continuos en los equipos de acero al carbon y provocan paros
no programados en la planta, derivando en pérdidas de produccion no realizada, costos asociados
a reparacion y fabricacion de nuevos equipos y costos por mantenimiento.

También es importante que el contenido de H,S en corrientes de gas que se ventea a la atmosfera
sea controlado, ya que este gas es extremadamente téxico y mortal desde bajas concentraciones.

Los gases que se encuentran en ciertos lugares pueden contener elevadas concentraciones de
Nitrogeno y Dioxido de Carbono, existiendo ejemplos en los que los gases estan compuestos casi
exclusivamente de uno u otro gas inerte.

El tratamiento que se le da al gas natural consiste basicamente en la eliminacion de H,8, CO; y
COS (proceso de endulzamiento) y en la remocién de humedad (proceso de deshidratacion), los
cuales van a ser descritos a continuacion.

El proceso de endulzamiento consiste en eliminar el gas 4cido presente en las corrientes de gases
y/o liquidos amargos que se reciben de diferentes plantas.

La eliminacion de gases acidos o "endulzamiento del gas amargo" puede llevarse a cabo
mediante diversos procesos, caracterizados principalmente por el tipo de absorbente que se
emplean.

El contaminante mas comun y problematico en la industria del gas es, el Sulfuro de Hidrégeno
(H;S). Debido a las propiedades toxicolégicas y corrosivas del H»S, se ha dispuesto un estricto
control sobre su concentracion en el gas natural, el cual debe contener un maximo de 4 ppmv
para su concentracion. El olor del H>S es muy molesto y las recientes, y cada vez mas
restrictivas leyes en materia de contaminacion del aire requieren la eliminacion de los
compuestos del azufre antes de alimentar gas al sistema de distribucion.
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Por esto, el eliminar los gases 4cidos es el objetivo de las plantas endulzadoras de gas, en
particular cuando se trata del gas que se utiliza para autoconsumo como combustible en los
complejos de compresion dentro de las plataformas marinas.

En el gas amargo, la cantidad de H,S presente puede variar desde un minimo hasta un 35% mol o
aun mas. Estos compuestos del azufre eliminados se convierten, por lo general, en azufre
elemental, a través de plantas recuperadoras de azufre, las cuales aprovechan el H,S contenido en
el gas acido, producto de la plantas endulzadoras, para producir azufre elemental mediante
modificaciones del proceso de Claus, siendo los procesos de endulzamiento de gas, el método por
el cual se extrae aproximadamente la mitad de la produccién mundial de azufre elemental.

El azufre es uno de los materiales mas importantes en la industria de los procesos quimicos y la
mayor aplicacion de este elemento es en la produccion de acido sulfiirico, el cual es un agente
para la formacion de sulfatos y para la sulfonacién, que se emplea en muchas industrias tales
como: la de fertilizantes, jabones y detergentes, cueros y hojalata, refinacién del petréleo y tefiido
de telas. Es importante tener en cuenta que en las especificaciones del gas acido que se manda a
las plantas recuperadoras de azufre, debe minimizarse el contenido de hidrocarburos, para evitar
sobre disefio de la planta u operaciones inadecuadas en la misma.

El proceso de deshidratacion de gas consiste en reducir su contenido de agua, para evitar la
presencia de agua libre durante su transporte.

Los gases acidos (H»S y CO;) forman soluciones &4cidas en presencia de agua libre y a
temperaturas altas lo que agrava la corrosion de las paredes metalicas del sistema que lo procesa
o transporta provocando los fendmenos llamados “sulfur stress cracking” y picaduras por la
presencia de hidrogeno molecular desprendido del H,S, por lo que se requiere reducir su
contenido en el gas natural hasta cantidades minimas.

La intencién especifica de la remocion del agua, es evitar la formacién de los hidratos que se
pueden llegar a formar por la condensacion del agua por debajo del punto de rocio y, la
disminucion del flujo del gas; la deposicion de los hidratos va reduciendo el area de flujo de la
tuberia, provocando mayores caidas de presion que las esperadas por el disefio.

Petroleos Mexicanos (PEMEX) utiliza el gas dulce con diferentes aplicaciones: como gas
combustible, asi como fuente de obtencion de materias primas para el desarrollo de la industria
petroquimica, (la que se basa en los compuestos derivados del etileno, propileno y xileno).

PEMEX genera el gas dulce a partir de la eliminacion de los gases acidos presentes en el gas
natural proveniente de los pozos petroleros. Dentro de la industria petrolera se reconoce y designa
al gas natural de acuerdo a sus hidrocarburos constituyentes (etano, propano, etc.) y a sus
impurezas (agua y acido sulfhidrico).

En México, pais en vias de crecimiento y desarrollo industrial, la necesidad de disponer de gas
natural purificado (gas dulce), se acentia ain mas debido a la necesidad de utilizarse como gas
combustible, Gas LP y gasolinas naturales.
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CAPITULO 2
TIPOS DE PROCESO DE
ENDULZAMIENTO

En éste capitulo se hace una descripcion general de la clasificacion y los tipos de los
procesos de endulzamiento existentes, para conocer los principios de operacion de cada
uno, como funcionan, que requieren, etc. Permitiendo con esto, tener un panorama general
del tema de endulzamiento de gas natural dando una introduccion propia a lo que sera la
evaluacion técnica de los procesos.
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2.0 TIPOS DE PROCESO DE ENDULZAMIENTO

Son muchos y muy numerosos los procesos existentes que son utilizados para eliminar gases
acidos contenidos en una corriente de gas amargo, pero casi todos operan con el mismo principio:
mediante una absorcién fisica y/o quimica de los mencionados gases acidos por medio de
productos quimicos liquidos. Los restantes procesos basan su operacion en la adsorcion fisica de
los gases acidos en solidos. Asi los podemos clasificar, tanto por la forma en que efectian la
eliminacion, como por el medio utilizado como absorbente o adsorbente.

2.1.  Clasificacion de los procesos de endulzamiento del gas natural

Existen muchos procesos de endulzamiento de gases y liquidos. Entre los factores que deben
considerarse para su evaluacion y seleccion de un proceso de endulzamiento de gas, se
encuentran los siguientes:

a) Tipo de impurezas en las corrientes de gas y liquido.

b) Concentraciones de las impurezas y nivel al cual deben removerse.

¢) Selectividad requerida de gas acido.

d) Volumen del gas o liquido que va a procesarse y condiciones de temperatura y presion a
las que se encuentran el gas o liquido.

e) Posibilidad de recuperacién de azufre.

Los gases de refineria ademas del H,S y del CO,, pueden contener Mercaptanos, Disulfuro de
Carbono o Sulfuro de Carbonilo (CS;). Si alguno de estos contaminantes esta presente, la
efectividad del agente de endulzamiento disminuye significativamente.

El grado de concentracion del gas acido constituye un factor importante en la seleccién del
proceso. Algunos procesos resultan econémicos solamente si se remueven cantidades grandes de
gas acido. Con frecuencia con estos procesos no se obtienen las especificaciones del gas dulce.

Algunos procesos eliminan los gases acidos hasta un rango de concentracion entre 4 y 100 ppm,
no son econdémicos cuando la concentracion del gas acido es muy alta. Otros procesos no
resultan econémicos para tratar grandes volumenes de gas.

La selectividad de un agente de endulzamiento es una medida del grado en la que un
contaminante se elimina en relacion a otros. Cuando se considera que haya recuperacion de
azufre, la selectividad hacia el dcido sulfhidrico es muy importante.

Los procesos pueden dividirse en primera instancia en: procesos regenerativos y en procesos no
regenerativos,
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2.2 Procesos de endulzamiento regenerativos

En una clasificacién general existen dos clases de procesos de endulzamiento regenerativos,
dependiendo del tipo de agente que se emplee para endulzar el gas amargo:

® Procesos con agentes liquidos.
* Procesos con agentes solidos.

Los procesos con agentes liquidos involucran la recirculacion de una solucion a contracorriente
con la corriente gaseosa. La solucién que se enriquece en gas acido, se regenera por medio de
calor y/o reduccion de presion.

Los procesos con agentes solidos de endulzamiento emplean un lecho a través del cual el gas
amargo fluye para extraerle los componentes del gas acido. La regeneracion del lecho sélido
generalmente se realiza reduciendo la presion y suministrando calor.

Los procesos de absorcion liquida son los mas empleados para el endulzamiento del gas amargo.

El gas natural que se maneja en el mercado de combustibles tiene ciertos requerimientos legales
en cuanto a la concentracion maxima permitida de H;S. Esto es justificable, ya que el H,S es un
gas toxico y mortal desde bajas concentraciones.

Las remociones de H,S del gas natural son acompaiiadas por la remocién de CO; y COS si estan
presentes, debido a sus caracteristicas acidas similares.

Otra de las razones del endulzamiento es que el H;S y el CO; ocasionan corrosion
particularmente al formar soluciones acidas en presencia de agua. Ademas, el CO; diluye el
producto gaseoso produciendo una baja en su poder calorifico.

La industria del procesamiento de gases esta generando nuevos procesos, con el objetivo de
convertir el gas natural en un combustible aceptable en el mercado a un menor costo y
reduciendo los problemas que se presentan a cada paso.

Hasta la fecha se han desarrollado un sin nimero de procesos de endulzamiento caracterizados
principalmente por el tipo de absorbente que se emplee.

2.2.1 Procesos de absorcion con solvente quimico

Desde la década de los 30’s, se usaron solventes quimicos tales como la Monoetanolamina
(MEA) que es un solvente que usualmente se utilizo durante el tratamiento del gas. Para las
corrientes de gas que tenian presiones parciales de bajas a medias del gas acido, aplicaban
principalmente las alcanolaminas y ademas fueron introducidos varios solventes especiales que
por sus excelentes resultados extendieron el uso de la mayoria de los solventes quimicos.
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El proceso se basa en la absorcion regenerativa con solventes organicos en reaccion de equilibrio
con gases dcidos. El gas amargo en la alimentacién se pone en contacto a contracorriente con el
solvente proveniente de la columna de absorcion, y sale como gas dulce producto del domo de la
misma. El solvente regenerado se introduce por el domo de la columna a una temperatura igual o
ligeramente mas alta que la de entrada de gas y sale por el fondo de la columna ya como solvente
rico en gases acidos. Este solvente intercambia calor con el solvente regenerado. En algunos
casos es conveniente reducir bruscamente la presion del solvente rico para separar los
hidrocarburos que se pudieron haber arrastrado. Después de intercambiar calor, el solvente rico se
alimenta al regenerador; los gases 4cidos se desorben en la columna regeneradora, la cual esta
equipada con un rehervidor de vapor, saliendo de la misma gas concentrado y saturado con vapor
de agua. Esta se pasa por un condensador en donde el vapor de agua se condensa y se recircula a
la columna regeneradora, mientras que el gas &cido producto queda disponible para
procesamiento posterior. El solvente regenerado, esencialmente libre de gases 4cidos, pasa al
fondo del regenerador a través del intercambiador de calor, una bomba de recirculacion y un
enfriador de solvente, antes de enviarse nuevamente al absorbedor.

Como una regla general, las alcanolaminas tienen ciertos problemas de corrosion causados por la
degradacion de la solucion, reacciones laterales, temperaturas elevadas o fallas del solvente, lo
que hace necesario construir ciertos equipos de acero inoxidable o algiin material especial, razon
por lo cual el costo del equipo en algunas ocasiones es un tanto alto.

ABSORBEDOR @
SOLUCION /l\
POBRE
N
REGENERADOEK
9
SOLUCION
CAS RICA GAS GAS
AMARGO DULCE ACIDO

Fig. 2.1 Procesos de absorcion con solventes quimicos
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2.2.2 Procesos de absorcion con soluciones de sales alcalinas

El proceso se basa en una absorcion quimica regenerativa de sales organicas alcalinas en relacion
de equilibrio con gases acidos. El gas amargo alimentado se pone en contacto a contracorriente
con la solucién pobre regenerada, en una columna de absorcion, y sale como gas dulce producto
por el domo de la misma. La solucién regenerada se introduce por el domo de la columna a una
temperatura igual o ligeramente mds alta que la de entrada de gas, aproximadamente 110° C y
sale por el domo de la columna como una solucién rica de gases acidos. Esta solucion rica se
envia a la columna de regeneracion; los gases acidos se desorben en ésta columna, la cual esta
equipada con un rehervidor de vapor, y sale de la misma como gas saturado y concentrado con
vapor de agua.

Esta mezcla se pasa por un condensador en donde el vapor de agua se condensa y se recircula a la
columna regeneradora, mientras que el gas acido producto queda disponible para el
procesamiento posterior (quemador de gases acidos o recuperador de azufre).

La solucion regenerada esencialmente libre de gases dcidos, se envia mediante una bomba de
recirculacion, al enfriador de solvente pobre (equipo opcional) que depende de la temperatura de
alimentacion del gas amargo, de donde finalmente pasa a la columna de absorcién.

En este proceso es conveniente utilizar algunas veces aditivos especiales que activen la solucion
absorbente, con lo que aumenta la velocidad de absorcion y por lo tanto la economia del proceso.

ABSORBEDOE
SOLUCION
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\
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Fig. 2.2 Procesos de absorcion con soluciones de sales alcalinas
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2.2.3 Procesos de absorcion con solvente fisico

Las corrientes de gas que tiene una presion parcial del gas acido alta (concentraciones altas de
gases acidos), requieren de altos niveles de energia durante la regeneracion térmica. Varios
solventes organicos anhidros han sido desarrollados para satisfacer estas necesidades y encontrar
las mejores alternativas posibles.

Los Procesos con solventes fisicos disuelven los gases acidos a presiones altas y se regeneran de
estos gases mediante una disminucion de la presion en una de las etapas siguientes del proceso.
Muchos de estos solventes muestran un grado de solubilidad para el H,S mayor que para el CO; y
disuelven otros compuestos organicos sulfurosos variando gradualmente su concentracién. Se ha
buscado una alternativa que econémicamente permita eliminar los gases acidos.

Este tipo de procesos se basa preferentemente en una absorcion fisica de los gases acidos
mediante un solvente orgdnico.

El gas amargo se pone en contacto a contracorriente con el solvente pobre o regenerado en una
columna de reabsorcion, y sale gas dulce producto por el domo de la misma. El solvente rico se
pasa a una seccion de regeneracion por reduccion de presion que generalmente consta de varias
etapas (dos o mas) de reduccion a diferentes presiones, con el objeto de desorber los gases
absorbidos. El solvente regenerado en esta etapa puede enviarse directamente al domo de la
columna de absorcién, aunque en ocasiones es preferible calentar y desorber el solvente
semipobre para asegurar que el gas tratado alcance las especificaciones de la linea. También
pueden usarse una combinacion de ambos sistemas de regeneracion alimentando parte del
solvente semipobre con producto de la seccion de regeneracion por reduccion a presion, a un
punto intermedio del absorbedor, y el resto enviarse al domo del desorbedor, en donde el solvente
se regenera mediante desorcion fisica.

Del desorbedor, el solvente pobre pasa al domo del absorbedor y el gas acido producto queda
listo para enviarse a un quemador o recuperador de azufre en su caso.

El gas obtenido en la primera etapa de reduccién de presion se recircula con el gas de
alimentacion del absorbedor mientras que los gases obtenidos en la segunda etapa de reduccion
de presion pueden usarse como combustible; los gases obtenidos en la siguiente etapa se envian a
procesamiento posterior (quemador o recuperador de azufre). Las turbinas hidraulicas para el
solvente rico y las turbinas de expansion sobre las corrientes de gas separadas por reduccion de
presion, son aparatos comunes en éste tipo de proceso para maxima recuperacion de energia y
efecto de enfriamiento.

La recirculacion del solvente regenerado se efectiia mediante bombas que pueden ser accionadas
por las turbinas existentes en el proceso.
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Fig. 2.3 Procesos de absorcion con solventes fisicos

2.2.4 Procesos de absorcion — oxidacién con liquidos

Este tipo de procesos se basa en la absorcién quimica regenerativa de H>S mediante una solucién
de sales inorganicas o una mezcla de éstas con un solvente organico. El gas amargo en la
alimentacién se pone en contacto a contracorriente, con una solucion pobre o regenerada en una
columna de absorcion, y sale como gas dulce producto por el domo de la misma. La solucién rica
que deja el absorbedor pasa por un calentador de vapor con el fin de proporcionar el calor
necesario para la desercion y la oxidacion del producto de reaccion del H,S con la solucion
absorbente.

Esta oxidacion se lleva a cabo en un oxidador abierto a la atmosfera en su parte superior. Aqui se
burbujea con aire la solucion rica, regenerandose la solucion pobre y obteniéndose azufre
elemental. El azufre elemental se elimina en forma de espuma flotante, filtrado al vacio y lavado.

El solvente asi regenerado se envia a un tanque de mezclado con el fin de homogenizar la
solucién pobre que se envia mediante una bomba de recirculacion, al domo del absorbedor final.
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Fig. 2.4 Procesos de absorcion — oxidacion con liquidos
2.2.5 Procesos con absorcion — conversion directa

En este tipo de procesos se realiza una reaccion quimica entre el SO; y HsS, produciendo
directamente azufre elemental. La regeneracion no sigue un esquema comun, pero se basa en una
reaccion quimica. Normalmente se obtienen altas purezas, pues operan con un contenido de H,S
en la alimentacion muy pequefio.

2.2.6 Procesos de absorcion con lechos solidos.

En este tipo de procesos los gases acidos son absorbidos en lechos o “camas™ de diversos
materiales de los cuales se separan por efectos de altas temperaturas y circulacion de cierta
cantidad de gas dulce. Los contenidos de gas acido permitidos en la alimentacion son de rangos
variados, pero relativamente pequefios y el producto que se obtiene normalmente se obtiene
dentro de los parametros especificados.
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2.2.7 Otros Procesos.

Estos procesos representan caracteristicas que los excluyen de los demds grupos, pero a su vez no
son necesariamente afines entre si, por lo cual se les da una clasificacion por separado, no
teniendo mas que una relativa importancia.

El proceso Amisol es una tecnologia recientemente desarrollada que combina las caracteristicas
de solvente fisico y quimico, no teniendo definicion hacia unas u otras; ha sido utilizado para
purificacion de gases de sintesis, en corrientes gaseosas dentro de la produccion de metanol y
amoniaco.

El proceso de destilacién es un método cominmente usado en laboratorio, el cual es requerido
para tratar corrientes muy especificas (sobre todo en concentraciones y cantidades de gas muy
pequeiias), y por su alto costo no tiene aceptacion comercial en la actualidad.

El proceso Merox y Perco tienen aplicacion directa al endulzamiento de gasolina natural, pero en
el tratamiento de corrientes de gas natural el fin es casi exclusivamente la eliminacion de
mercaptanos, cuando éstos son los tinicos componentes 4cidos; transformandolos en disulfuros
insolubles y su composicién en el gas a tratar pricticamente no tiene limite, resultando un
producto con un contenido de 2 ppm.

2.3 Procesos no regenerativos

Estos procesos no son aplicables en la eliminacion de grandes cantidades de compuestos 4cidos,
pero encuentran uso en la separacion de cantidades residuales de H,S remanente después de la
eliminacion por otros métodos; estos procesos permiten la reduccion en concentraciones de H,S a
niveles definitivamente inaccesibles por los sistemas regenerativos, pero sus caracteristicas
elevan mucho el costo de procesamiento.

24 Nuevos procesos de endulzamiento de gas amargo

El estudio de nuevos procesos con los cuales se puedan extraer gases acidos de corrientes de
gases e hidrocarburos que las contengan, es constante y cada vez mas especializado. Por lo que se
realizo una investigacion de alguna alternativa en este aspecto que actualmente se esté
desarrollando.

A continuacion se menciona una alternativa para el tratamiento de gases con altos contenidos de
H]S b CO}

2.4.1 Tecnologia de membranas
La introduccion de membranas como medio de separacion de gases es ain muy joven, y su

tecnologia esta siendo desarrollada como una operacion unitaria de las mas importantes durante
las ultimas dos décadas.
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La separacion de gases por medio de membranas compite con procesos criogénicos y con una
variedad de procesos de adsorcion y absorcion (Ej. DEA, MDEA, etc.).

Las membranas han logrado competir con los procesos mencionados por sus ventajas inherentes
como son baja inversion, facilidad de operacion, bajo consumo de energia, manejo de bajas
capacidades, bajo peso y ahorro de espacio. Las membranas son barreras delgadas que dejan
pasar ciertas sustancias preferentemente. Estan fabricadas principalmente de materiales
poliméricos, pero también existen de cerdmica, vidrio y metdlicas. Los polimeros cominmente
usados para la separacion de gases por membranas son como hojas planas o como fibras huecas.
Las membranas de hojas planas son tipicamente empacadas dentro de cartuchos para incrementar
su eficiencia.

GAS AMARGO GAS DULCE

>

GAS ACIDO

Fig. 2.5 Proceso con membrana

El mecanismo principal de transporte de masa a través de una membrana permeable es la
solubilidad. Es decir, los gases se absorben y difunden a través de los materiales sélidos, la
separacion de gases es posible debido a las diferentes velocidades de transporte de cada gas a
través del polimero. es decir, que al pasar una corriente de Gas Natural por una membrana, el
H,S, el CO; y el HyO se solubilizaran y difundirdn a velocidades tan altas a través de las
membranas en comparacion con los hidrocarburos, que la mayor parte de estos contaminantes se
obtendran por separado de los hidrocarburos.

Existen basicamente dos tipos de membranas que deben usarse para el proceso de separacion de
gases. El primer tipo estd basado en el uso de una membrana porosa en la cual los gases son
separados basandose en su tamafio molecular por medio de pequefios poros en la membrana. Este
mecanismo esta muy restringido por procesos comerciales de separacion de gas debido al bajo
factor de separacion que puede ser alcanzado. El uso de las membranas no porosas tiene un
mayor y mas eficiente uso para estos casos. Asi la separacion se basa en la solubilidad y
difusividad a través del material de que esta hecha la membrana. Dos leyes gobiernan el trasporte
de gases para estas membranas y son: la Ley de Fick y la Ley de Henry. Estas dos leyes predicen
el comportamiento del flujo de un gas a través de una membrana no porosa de espesor de capa (z)
basado en la difusividad (D) y la solubilidad (S) del gas en una membrana particular.

La Ley de Fick predice la rapidez de flujo (J) mientras que la Ley de Henry la permenza (Lg ),
permeabilidad (Lg), factor de separacion (a), y rapidez de flujo de gas (J) estan definidos en la
siguiente figura donde:
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A es el area de la membrana y Pg, Pp son las presiones de alimentacion y de la corriente
permeable respectivamente.

La permeanza esta reportada en unidades de cm’cm cm”seg'em™ de mercurio y la permeabilidad
como cm’ cm‘zseg"cm" de mercurio
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Fig. 2.6 Esquema de solubilidad y difusividad a través de una membrana simple

Ley de Fick: J = _D‘[d('* ]
dz
Ley de Henry: C =8*P
Permeanza: Leg =S *D
Permeabilidad: Lg, = Lg,
&

Factor de Separacion: alil j)= Lg,

Lg,
Flujo: j=Lg*Area*(P.-P,)

Algunas generalizaciones para el funcionamiento de una membrana en una etapa simple son:

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

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

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

4. El 4rea de la membrana es mayor en relacion a la pureza requerida por el residuo.
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El drea de membrana decrece con una corriente permeable pura. El iiltimo punto nos lleva a una
observacion general: las membranas son muy eficientes concentradores. Asi se encuentra una
buena aplicacion como concentradores prioritarios a un segundo proceso de purificacion, tal
como AMINO, PSA o tratamiento criogénico.

Para optimizar un proceso basado en la separacion por medio de membranas cominmente se
utilizan multietapas, es decir hay corrientes que se reciclan en las membranas para mayor
eficiencia del proceso. Para gas natural la corriente permeable de la primera etapa se comprime y
pasa a través de una segunda membrana. El producto de la segunda etapa es reciclado a la
alimentacion para complementar la recirculacién.

Para la misma cantidad de membrana altos flujos de alimentacion dan altos flujos de producto
pero baja pureza.

Las membranas pueden operar en un rango que oscila entre 50 a 2000 psig, dependiendo de la
utilizacién que se les de; por ejemplo, para un sistema de separacion de gases inertes se requiere
de una diferencia de presiones de 50 psig, para el tratamiento de una corriente de gas natural es
necesaria una diferencia de presion de 200 a 1200 psig.

Las membranas son capaces de endulzar una corriente de gas amargo con un contenido de gases
acidos en el producto de:

e <2%de CO,
e <4 ppmdeH;S

Cuando las concentraciones de CO, son muy altas, las membranas ofrecen una mayor eficiencia
que los procesos de amina y MDEA. Son menos competitivas para aplicaciones donde la presion
de alimentacion y de producto son bajas (menores de 350 psig). Un beneficio de los sistemas de
membrana es que pueden ser facilmente modificados para una variaciéon en condiciones de
operacion, tales como incremento en el flujo de alimentacion o cambio de composicion.

También se ha estudiado la opcion de usar procesos hibridos de Amina / Membrana para
endulzamiento de gas. Para la optimizacion de procesos por membranas, la utilizacion de
simuladores de proceso es adecuada ya que es bastante complejo lograr la separacion requerida.
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2.5 Tecnologias monitoreadas y evaluadas

Procesos de absorcion con solvente quimico

Alcanolaminas:
MEA
DEA
TEA
DGA
MDEA
SNPA - DEA
Dipa
Soluciones de Sales Alcalinas:
Carbonato de Potasio Caliente
Benfield
| Benfield Hi Pure
Giammarco - Vetrocoke
Flexsorb HP

Procesos de absorcion con solvente fisico

Selexol
Rectisol
| Purisol
| Ifpexol
| Solvente Fluor
| Sulfinol
| Estasolvan

| Procesos de absorcién con lecho sélido

Fierro Esponja
Oxido de Fierro
Oxido de Zinc
Tamices Moleculares

| Proceso de conversién directa o

Strettford

Sulfa — Treat

Lo — Cat

| Otras tecnologias

" Base formaldehido
Base caustica

Sosa cdustica
| Amisol
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EVALUACION TECNICA
DE LOS PROCESOS

Para llevar a cabo la aplicacion del endulzamiento de gas amargo durante el desarrollo de
éste capitulo, se analiza la informacion de acuerdo a la bibliografia consultada, se hace una
descripcion de cada una de las tecnologias de endulzamiento de gas mas utilizadas a nivel
nacional e internacional, con el objeto de seleccionar la tecnologia que cumpla con nuestro
requerimiento tratando de llevar una metodologia que considere los aspectos que a
continuacion se enuncian.
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30 EVALUACION TECNICA DE LOS PROCESOS

En el caso que nos ocupa se considera que el gas disponible para acondicionamiento como
combustible, sera obtenido de las plataformas de procesamiento marino, el cual contiene
componentes acidos y una cantidad considerable de licuables (propano mas pesados).

Para efectuar el acondicionamiento del gas amargo se utilizard el proceso mas adecuado de
acuerdo a la tecnologia y literatura disponible.

3.1  Metodologia para la evaluacién de tecnologias.

Desde el punto de vista clasico de Gestion de Tecnologia, en el proceso de Transferencia de
Tecnologia se presentan las siguientes etapas:

Deteccion de la necesidad tecnologica a partir de la estrategia tecnologica
Definicion del proyecto

Obtencion y analisis de informacion técnica

Contacto inicial con oferentes y visitas

Disefio del programa de asimilacion

Evaluacion, negociacion y decision (contrato)

Adquisicion de acuerdo a programa

Adaptacion (arranque) y operacion

Asimilacion

3008 =3 O Lhahfad B

De estas nueve etapas, en este trabajo se establece que el proceso de evaluacion esta conformado
por las etapas 1, 2, 3 y 4, ya que el flujo de informacion se da principalmente en estas etapas.

El desarrollo de un modelo de evaluacion de alternativas tecnolégicas puede realizarse mediante
la ejecucion de cuatro etapas:

Identificacion de los criterios que afectan la seleccion de la alternativa tecnologica
Clasificacion de todos los criterios identificados

Formulacién de un modelo en términos de clasificacion

Cuantificacion de los términos del modelo

Existen varias metodologias que tratan de integrar los diferentes aspectos requeridos en la
evaluacion de alternativas tecnologicas en proyectos de inversion de plantas de refinacion, para
nuestro caso en particular seran plantas de endulzamiento de gas amargo. Durante la ejecucion y
operacion de un proyecto de transformacion se pueden proponer los siguientes criterios de
evaluacion:

* Aspectos técnicos del proceso
e Aspectos técnicos complementarios
e Aspectos econémicos — financieros
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e Aspectos contractuales
Aspectos plausibles

e Aspectos estratégico — tacticos

e Aspectos normativos

Es importante notar en los diferentes aspectos anteriores que tienen diferente temporalidad, es
decir, en algunos sus efectos son inmediatos; mientras que otros son mas a largo plazo

De estos aspectos nos enfocaremos al de “aspectos técnicos del proceso” donde se consideran las
caracteristicas de la tecnologia desde el punto de vista de proceso a nivel de ingenieria bésica,
haciéndose una comparacion entre las alternativas tecnologicas, como por ejemplo: estableciendo
sus ventajas y desventajas. Los aspectos técnicos del proceso tienen repercusiones en el
comportamiento econémico del proyecto, asi como posibles efectos en el medio ambiente.

El “aspecto econémico - financiero”, permite tener flexibilidad en la profundidad de los célculos,
en ciertos proyectos no es posible determinar con un grado de confiabilidad adecuado los
parametros de rentabilidad, ni los criterios basicos de evaluacion financiera. Desde el punto de
vista de los inversionistas privados este aspecto es de vital importancia, ya que define el nivel de
recuperacion de la inversion y las utilidades esperadas cuando la planta esté en operacion.

Nos basaremos en la identificacion de criterios restrictivos que pueden ser utilizados como
“filtros™, los cuales se detallan en el punto 3.7 de éste Capitulo, que nos ayudaran a discriminar
las alternativas tecnoldgicas que se estén evaluando.

3.2 Tecnologias con solventes quimicos
3.2.1 Procesos con soluciones de aminas

La absorcion con soluciones acuosas de alcanolaminas es la tecnologia comercial mas utilizada
para la eliminacion de H,S y CO; de corrientes gaseosas que lo contenga.

Historicamente la MEA y DEA se han utilizado con mayor frecuencia en este tipo de plantas, un
numero menor de plantas utilizan Diglicolamina (DGA) y Diisopropanolamina. Esta tecnologia
seguira aun en uso durante muchos afios, sin embargo, en la actualidad existen alcanolaminas que
ofrecen ventajas para la purificacién de las corrientes gaseosas contaminadas con gases acidos,
por ejemplo la MDEA, 2-amino-2-metil-1-propanol (AMP) y mezclas de MDEA con MEA y
DEA. con las cuales en algunos casos se han obtenido consumos menores de energia, mayor
capacidad de absorcion, selectividad, menor corrosion y menor tendencia a la formacion de
espuma y ensuciamiento.

La formula estructural para algunas alcanolaminas se presenta en la Fig. 3.1, en la cual se muestra
la estructura molecular para los cuatro grupos de alcanolaminas utilizados en la eliminacion de
H,S y CO;,; generalmente la clasificacion de estas alcanolaminas se hace basandose en el niimero
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de hidrégenos sustituidos en el grupo amino, por lo que estas pueden ser primarias, secundarias,
terciarias o catalogadas como estéricamente limitadas.

La funcion del grupo amino es prever la alcalinidad necesaria en la solucion acuosa para la
absorcion de los gases acidos, el nimero de atomos de hidrogeno sustituidos en el grupo amino
afecta al compartimiento (reaccion con los gases acidos) de la alcanolamina, las primarias son
bases fuertes (mas reactivas) y las terciarias son bases débiles (menos reactivas), adicionalmente
a dicho grupo todas tienen al menos un grupo hidroxilo el cual sirve para reducir la presion de
vapor y aumentar la solubilidad en agua, el grupo amino da la alcalinidad necesaria en solucion
con agua para causar la absorcion de los gases dcidos.

CH,-CH,~OH
H_ CH.-CH.=-OH N-CH_~-CH.-OH
N-CH,-CH,-o8 H-8[ ° °Z K = @
H” CH,-CH,-OH CH,-CH,~OH
MONOETANOLAMINA DIETANOLAMINA TRIETANOLAMINA
H_ CH.-CHOH-CH
N-CH,~CH,-0-CH,-CH, ~OH N ¢ 3
'l CH.,-CHOH~-CH,
DIGLICOLAMINA DIOSOPROPANOLAMINA
CH CH
3
N/,P H B i
-CH.-CH_-0 N-C-CH.-OH
2 2 2
5 1
CH,-CH,~OH CH,
METILDIETANOLANMNINA 2LAMINO-2-METIL-1-PROPANO

Fig. 3.1 Estructura Molecular de Aminas

Los procesos de amina se aplican cuando las presiones parciales del gas acido van de la
atmosférica a 84.4 Kg/cm’ man. y/o se desean concentraciones pequefas de gas acido en el gas
dulce (300 ppm de CO; y 50 ppm H;S) también se emplean para el tratamiento de liquidos
amargos. El principio de los procesos de aminas se basa en una reaccion reversible de una base
débil con un acido débil para la formacion de una sal soluble en agua. La naturaleza reversible de
estas reacciones permite la regeneracion de la solucion de aminas.
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Las reacciones principales que se llevan a cabo en el endulzamiento de gas con soluciones
acuosas de MEA, DEA y TEA son:

Monoetanclamina:
e H,S:
2RNH, + H,S <> (RNH,),S
(RNH,),S + H,S <> 2RNH,HS
. C()z:
2RNH, +CO, + H,0 < (RNH,),CO,
(RNH,),CO, +CO, + H,0 < 2RNH,HCO,
6
2RNH, +CO, <> RNHCOONH,R
Dietanolamina:
o H,S:
2R,NH + H,S < (R,NH,),S
(R,NH,),S + H,S <> 2R,NH, HS
e COy:
2R,NH +CO, + H,0 < (R,NH, ), CO,
(R,NH,),CO, +CO, + H,0 < 2R,NH,HCO,
6
2R,NH +CO, <> R,NCOONH,R,
Trietanolamina:
o S
2RN +H,S < (R,NH),S
(R,NH),S + H,S <> 2R,NHHS
e (O

2RN +CO, + H,0 < (R,NH ),CO,
(R,NH),CO, +CO, + H,0 <> 2R NHHCO,

Donde: R = C,H,0H
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A temperaturas bajas las reacciones anteriores se desplazan hacia la derecha, y a temperaturas
altas se desplazan hacia la izquierda. Por lo que, si la amina se pone en contacto con el gas
amargo a una temperatura que va de 27° C a 38° C, los gases acidos se absorben para formar las
sales de amina. Si a ésta solucion se le suministra calor y la temperatura aumenta de 115° C a
121° C, la reaccion se hace reversible, los gases acidos son desplazados y la amina se regenera,
empleandose nuevamente en el proceso.

En los procesos basados en alcanolaminas, la capacidad de absorcién estd determinada por la
reaccion del gas acido con la alcanolamina, a escala industrial, la concentracion utilizada de estas
alcanolaminas es: para MEA y DEA de 10 a 20% en peso, para DIPA y MDEA de 30 a 50% en
peso y para DGA de 40 a 70% en peso.
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Tabla 3.1 Propiedades de las aminas

La selectividad de las alcanolaminas hacia los gases dcidos es una indicacion del grado de
remocion que puede obtenerse para un gas acido cuando estin presentes dos 6 mas. Existen
procesos que presentan una marcada selectividad para alguno de los constituyentes acidos, en
otros casos no hay selectividad y los gases acidos pueden ser removidos simultineamente. El uso
de una alcanolamina selectiva, por ejemplo MDEA, en plantas de tratamiento de gases
contaminados con H,S y CO; pueden presentar las siguientes ventajas.

e El volumen de circulacion de la alcanolamina es un factor muy importante para establecer
el tamafio y costo de casi todos los equipos, entre mayor sea el volumen de gas acido
absorbido, mayor el volumen de recirculacion de la alcanolamina, mayor el tamaifio del
equipo, mayores los costos de capital, de operacion y de mantenimiento. El uso de una
alcanolamina selectiva permite absorber preferentemente uno de los gases acidos
presentes en la corriente principal, de tal manera que para un volumen de gas a tratar, y a
las mismas condiciones de operacién, la circulacion de la alcanolamina selectiva sera
menor comparada con una no selectiva. Lo anterior se debe a que cierta cantidad de CO;
se deja pasar junto con la corriente principal, lo cual trae como consecuencia un menor
volumen de CO; absorbido y por lo tanto, una disminucion en la circulacion de la
alcanolamina.
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e Los requerimientos de energia para regenerar la alcanolamina estan en funcion de los
moles de gas 4cido absorbido y del calor de reaccién del H,S y CO; con la alcanolamina.
Entre mayor sea el volumen de gas acido absorbido, mayor es el flujo de disolvente y maés
energia se necesitara. El calor de reaccion para las alcanolaminas selectivas generalmente
es menor que el de las no selectivas, por lo que con la disminucién en la circulacion que
se alcanza al usar las alcanolaminas selectivas, se obtiene que, el consumo de energia en
el paso de regeneracion de la alcanolamina, también disminuya. Estos factores impactan
en el tamafio del sistema se regeneracion, reduciéndose tanto los costos de capital, como
los de operacion y mantenimiento.

3.2.1.1 Monoetanolamina (MEA)

El proceso que emplea MEA ha tenido un excelente historial para el tratamiento del gas. Para las
ultimas décadas el prominente uso de esta amina decliné gradualmente, pero éste proceso es muy
preferido en pocos lugares porque es muy silencioso. De las diferentes aminas, la MEA es la base
mas fuerte que reacciona mas rapidamente con los gases acidos. Otras ventajas que tiene la MEA
incluyen su mayor estabilidad, minima degradacion térmica, factibilidad para recuperarse de
soluciones contaminadas, mayor capacidad de absorcion de gases 4cidos por unidad de peso o de
volumen, es quimicamente estable con lo que se minimiza la degradacion de la solucion.

Sus principales desventajas consisten en que reacciona irreversiblemente con el Sulfuro de
Carbonilo y Disulfuro de Carbonilo con los que forma compuestos no regenerativos que
ocasionan pérdidas de solucién y formacion de solidos que aumentan mas su presion de vapor. La
presion de vapor de la MEA es mayor que la de las otras aminas, por lo que se tienen mayores
pérdidas por vaporizacion sin embargo, éstas se pueden minimizar por medio de un lavado con
agua de la corriente de gas dulce. Se requiere una gran cantidad de energia para elevar la
temperatura durante el proceso de recuperacion.

Aunque el proceso con MEA se considera no selectivo y la velocidad de absorcion del CO; en
MEA es menor que la del H,S, el CO, se absorbera casi totalmente cuando la remocion del H,S
se lleva a cabo.

Se prefiere la MEA para presiones bajas de operacion y especificaciones estrictas del gas acido
(menos de 4 ppmv de H,S y de CO; 100 ppmv). Su concentracion habitual es de 15- 25 % en

peso.

El proceso con MEA se aplica en forma maés general para el endulzamiento del gas natural de
manantial.

3.2.1.2 Dietanolamina (DEA)

El proceso de DEA se aplica cominmente en el endulzamiento de gases de refineria y liquidos
amargos. Estas corrientes ademas de H,S y CO,, cantidades apreciables de sulfuro de carbonilo y
sulfuro de carbono, contaminantes con los que la DEA no reacciona. Actualmente este proceso se
esta aplicando también para el endulzamiento de gas natural. Otra ventaja que tiene sobre la
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MEA consiste en que su presion de vapor es menor, con lo que se tienen menores pérdidas por
vaporizacion de la solucién. La DEA es muy resistente a las degradaciones que pueden
contaminar la amina como los Mercaptanos y el sulfuro de carbonilo. Solo que el mas grande
problema o desventaja es que al usar la DEA se requiere una gran cantidad de energia como en el
proceso con MEA durante la regeneracién.

El proceso de DEA no es selectivo y remueve tanto el H,S como el CO,. Se prefiere la DEA
cuando se opera el absorbedor a presiones mayores de 500 psig (35.2 Kg/cm® man) y es utilizada
para corrientes de refineria. Su concentracion habitual es de 25 - 35 % en peso. Es la amina mas
ampliamente usada en concentraciones del 30 %. Se obtiene un gas dulce con 4 ppmv de H,S.

3.2.1.3 Trietanolamina (TEA)

La solucién acuosa de Trietanolamina (TEA) fue la primera que se utilizo en los procesos de
endulzamiento, pero hoy en dia ha sido desplazada por la MEA o la DEA. Haciendo una
comparacion de la TEA con respecto a la MEA o la DEA, se tiene que la TEA reacciona menos
con los gases acidos, su capacidad para absorber gases acidos por galén de solucién es menor, es
menos estable y no reduce el contenido de H,S a las especificaciones requeridas. Su ventaja
principal es el hecho de que es selectiva hacia el H,S.

3.2.1.4 Metildietanolamina (MDEA)

El proceso con MDEA usado para el tratamiento de gas natural, se basa principalmente en la
selectividad de esta por el H,S en preferencia al CO; en una situacion de desequilibrio quimico.
Existen numerosas reacciones que se llevan a cabo en este proceso, pero la observacion mas
importante en la perspectiva de disefio de una planta es simple. El H;S reacciona quimicamente
casi instantineamente mediante la transferencia protonica como es el caso de cualquier otra
amina comunmente usada.

H,S+R,NCH, < R,NHCH," + HS

Dado que la MDEA es una amina terciaria y no cuenta con un atomo de hidrégeno que pueda ser
atacado por un atomo de hidrogeno, la reaccion de CO, puede ocurrir inicamente después de que
el CO, haya formado bicarbonato con el agua.

CO,+ H,0 < HCO, + 11’
La formacion del bicarbonato es la reaccion que se considera lenta, la cual limita la reaccion del
CO, a valores menores que los del equilibrio en periodos de contacto muy cortos. El bicarbonato
entonces emprende una reaccion acido — base con la amina para producir CO; y completar la
reaccion total:

CO, + H,0+ R,NCH, <> R,NHCH " + HCO,
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Para que la reaccion entre el CO; y el agua se lleve a cabo, se requiere de un paso intermedio de
cinética lenta, por lo que, se asume que la reaccion entre la MDEA y el H,S esta limitada a una
fase liquida. Para utilizar la MDEA efectivamente en un proceso selectivo hacia el H;S, es
necesario mantener el tiempo de contacto en fase liquida al minimo, con lo que se lograra una
menor absorcion de CO; por la solucién de amina.

La solucion de MDEA es selectiva hacia el H,S, tiene baja presion de vapor, es mas estable y
reactiva que la TEA. Su principal desventaja es que su costo va de 2 a 4 veces el costo de las
otras aminas. Su concentracion habitual es de 45 - 50 % en peso. Se esta usando mas
ampliamente en afios recientes. Este proceso requiere bajos consumos de energia comparado con
los otros procesos que emplean aminas. De las mejores ventajas es que posee una baja presion de
vapor y un bajo punto de congelacién. El proceso es esencialmente el mismo que el que se utiliza
en los procesos con MEA y DEA.

Tras minuciosos estudios, la Union Carbide Corp. concluy6 que la selectividad, la aptitud para
ahorrar energia y otras ventajas asociadas con la amina terciaria MDEA (junto con otros
componentes) podrdn traer consigo grandes beneficios en gran variedad de operaciones de
endulzamiento de gas natural.

Los ensayos de laboratorio y de uso practico culminaron en el desarrollo de una nueva
tecnologia basada en MDEA y con énfasis en el aumento de la flexibilidad de los sistemas
convencionales mediante diversas formulaciones de disolventes aptos para que las plantas
endulzadoras de gas rindieran, no sélo ahorros de energia, sino también bajos indices de
degradacién, minima corrosién y mas capacidad de procesamiento.

El resultado fue el desarrollo de disolventes formulados a base de MDEA, ideales para lograr
esos objetivos sin necesidad de hacer modificaciones mayores de los equipos existentes y reducir
también la inversion de capital en nuevas plantas.

3.2.1.5 Absorcion de CO,.

Dadas las diferentes estructuras moleculares y los diversos mecanismos de reaccion, las
diferentes aminas reaccionan mas o menos aprisa para absorber el CO;. Las primarias y
secundarias reaccionan directa y rapidamente en el CO,, y forman el indeseado i6n de
carbamato. Las aminas terciarias, tales como la MDEA, en cambio, no pueden reaccionar
directamente con el CO, porque carecen de radical de H; libre asociado con el atomo de
hidrégeno, ésta caracteristica impide la rapida formacion de carbamato, como ocurre con las
aminas primarias y secundarias.

3.2.1.6 Degradacion y Corrosion.

Una ventaja que presentan los disolventes formulados a base de MDEA es su resistencia a la
degradacion, ya que no puede reaccionar directamente con el CO, para formar carbamato el cual
es propulsor de un producto altamente degradante y corrosivo cuando su concentracion en la
solucion pasa del 0.4%. La degradacion de la MEA produce también compuestos nocivos.
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Otra consecuencia del calor mas bajo que produce la reaccion de los sistemas de MDEA es que
las temperaturas de la amina rica son mas bajas que las de la MEA. Finalmente, a causa de la alta
capacidad de la solucion de MDEA la carga acida molar de la solucion rica es también menor.
Todos estos factores contribuyen a proporcionar sistemas de bajo potencial de corrosion, sin tener
que usar inhibidores a base de metales pesados, los cuales son ambientalmente indeseables.

Los disolventes formulados a base de MDEA son bastantes flexibles en lo que toca a condiciones
de operaci6n; proporcionan buena estabilidad y permiten controlar estrictamente el proceso. La
carga de vapor al rehervidor, asi como las tasas de recirculacion de disolvente se pueden ajustar
facilmente sin que ocurran cambios abruptos del contenido de CO; en el gas tratado, en
contraposicion con el efecto de los sistemas de MEA y DEA.

En las plantas que usan MEA y DEA se pierde menos volumen de solucién porque esas aminas
son menos volatiles y porque las plantas carecen de sistemas de recuperaciéon. Aun asi, las
pérdidas de MDEA son aceptables: a penas alcanzan de 15 a 30 kg por millén de metros ciibicos
de gas que se trata, siempre y cuando que el disefio de la planta y el control del proceso sean
eficaces, que las condiciones de operacion sean adecuadas, que se usen filtros efectivos y que se
ejecute un estricto programa de mantenimiento.

3.2.1.7 Diglicolamina

Este proceso elimina las impurezas acidas, H;S y el CO,, con eliminacion parcial del COS de la

corriente del gas. Se puede obtener un gas tratado con concentraciones menores a los 0.25 gr. /
100 scf de H,S y menos de 50 ppmv de COs.

El esquema de flujo de proceso es similar al del proceso que emplea aminas. En la columna de
absorcion (1) se emplea una solucion acuosa de Diglicolamina (DGA), una alcanolamina
primaria, la solucién rica que sale por el fondo de la columna, se precalienta en el intercambiador
de solucion rica / pobre y se envia a la columna regeneradora (2); el agua que se condensa se
recircula, los gases acidos se mandan a incineracion y el azufre es recuperado mediante otros
procesos. El calentamiento en la columna regeneradora se satisface mediante alguna fuente de
calor adecuada. La solucion pobre se recircula, sin embargo, se hace entre intercambiadores y
enfriadores antes de llegar a la columna de absorcion.

La solucién de Diglicolamina, en muchos aspectos, es similar a la Monoetanolamina, con la
excepeion de que su baja presion de vapor permite que se emplee en concentraciones altas. La
concentracion tipica de la solucion es del 65% de DGA en agua. Lo que favorece a una menor
recirculacion de la solucioén y a un consumo menor de vapor comparado con la solucion de MEA.

La degradacion y la pérdida de la DGA por las impurezas tales como el COS y el CS; que
propician la formacion de productos no regenerables es irreversible, siendo en mayor proporcion
que si se usara MEA, esto, por las altas temperaturas que se manejan durante el proceso
ocasionando ademas una corrosion excesiva en el acero al carbon.
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La solucién acuosa de DGA se congela por debajo de -40° F, termodindamicamente es estable a
los 400° F. Las pérdidas en la fase de vapor son insignificantes. Se recomienda el uso de aire para
enfriamiento o temperaturas ambiente que se pueden elevar sin provocar algin problema.
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Fig. 3.3. Proceso simplificado con diglicolamina
3.2.1.8 SNPA - DEA

Sus propiedades fisicas y quimicas asi como toxicoldgicas son basicamente las de la DEA.

Este proceso es similar al proceso convencional de DEA, emplea una solucion de DEA con
concentraciones que van del 25 al 30% en peso, para tratar corrientes de gas natural a altas
presiones (arriba de 35.2 Kgfcm man.) y con una concentracion en gas dcido (HaS y CO,)
mayores del 10%. La relacion H;8:CO; que se encuentra en las plantas que utilizan este proceso
varia desde 34.0 a 0.65. las diferencias notables son: uso de concentraciones mas altas de DEA,
optimizacién de las condiciones de operacion logrando mayores cargas de solucion rica y
acondicionamiento de una corriente extra de solucion pobre que mantiene un bajo nivel de
solidos, productos corrosivos e hidrocarburos.

Se emplea para endulzamiento de gases con un contenido mlmmo de 10% de gases a eliminar;
para que el proceso sea comercial. Opera a presiones de 33 Kg/m® man. y mayores. El g gas dulcc
obtenido tiene las especificaciones de linea de 2% 6 menos de CO; y 0.25 grs de H,S / 100 ft'.
Las unidades comerciales operan desde 40 a 75 Kg/m’ man., tratando gases que contienen de 11
a 35% de gases acidos. Las pérdidas de solvente son de 2 Ib/MMPCD de gas tratado. El proceso
presenta los mismos problemas de corrosion que el convencional de DEA
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La seleccion de la concentracion de la amina que se va a emplear es completamente arbitraria y
generalmente se escoge sobre la base de corrosion y experiencia en operacion, mas bien que
sobre el minimo costo inicial. En las plantas con MEA las concentraciones varian entre 15 y 20%
en peso, sin embargo en ocasiones llegan a ser tan bajas como al 10% 6 tan altas como al 30%.
Se recomienda que la concentracion de la solucion de MEA sea al 15% en peso.

Las soluciones de DEA empleadas para el tratamiento de gases de refineria tienen
concentraciones que varian del 10 al 25% en peso, mientras que para la purificacion de gas
natural, las concentraciones van del 25 al 35% en peso.

3.2.2 Procesos con soluciones de carbonato de potasio

Por varios afios se han utilizado soluciones de Carbonato de Potasio para la remocion de CO,,
generalmente se recomiendan soluciones al 30 %.

La reaccion quimica del CO; con la solucion alcalina de carbonato, tiene lugar en dos
mecanismos paralelos: formacion directa de HCO; debido a la reaccion de CO; con el ion
Hidréxido y reaccién de CO, con Agua seguido por la disociacién de Acido Carbonico. El
Bicarbonato de Potasio es regenerado y se obtiene de nuevo el carbonato por disminucion de
presion.

1. K,CO;+CO,+ H,0 — 2KHCO, + Energia
2. K,CO,+H,S - KHCO, + KHS + Energia

Si el H,S fuera el tinico gas dcido a absorber, las siguientes reacciones ocurririan.

3. K,CO,+H,S — KHCO, + KHS
4. KHCO, - CO, + H,0+K,CO,

3.2.2.1 Proceso con carbonato de potasio caliente

El proceso de carbonato de potasio caliente requiere relativamente altas presiones parciales de
CO,, y el absorbedor opera a altas temperaturas.

El proceso de carbonato de potasio caliente ha sido utilizado exitosamente para eliminar el CO,
de mezclas de gas. Este ha sido utilizado para endulzamiento de gases naturales que contienen
(:01 y st.

Es un proceso que tiene mucha similitud con los procesos tipicos de aminas, las principales
diferencias son el equipo de intercambiadores en el absorbedor y el agotador. El flujo es
alimentado al absorbedor (previa separacion y calentamiento) el cual opera a 230° F.
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La solucidn rica que sale del absorbedor pasa a la torre agotadora la cual opera en un rango de
presion de 2 a 10 psig. La expansion repentina de presion libera una gran porcion de los gases
acidos. La regeneracion se lleva a cabo, al pasar la solucién rica por el agotador la cual se
calienta con vapor en el rehervidor.

De los gases écidos y vapor de agua que salen por la parte superior del agotador, el agua es
condensada y regresada al agotador, mientras que los gases acidos se envian a quemador.

La solucion regenerada del fondo del agotador se bombea al absorbedor para el retiso con una
temperatura de 240 a 250° F.

Gas Dulce

solucion
pobre

Gas Amargo

vepor

solucion

Absorbedor rica

Agotador
Fig.3.4 Proceso convencional de Carbonato de Potasio.

3.2.2.2 Proceso Benfield.

Este proceso, elimina del gas natural el CO,, H;S, COS y RSH. El gas purificado se envia por
gasoductos a condiciones petroquimicas permitidas.

El proceso es simple. La corriente de gas a tratar, se alimenta al fondo de una torre de absorcion.
Los gases 4cidos se ponen en contacto con una solucién de carbonato de potasio con aditivos
Benfield para hacer mas eficiente el proceso y tratar de evitar la corrosion de los equipos. La
solucion absorbe los gases acidos y sale por el fondo de esta primera torre para enviarse a la torre
regeneradora, en donde por medio de adicion de calor y reduccion de presion, se logra la
desorcion de los gases acidos. El requerimiento de calor se satisface usando tinicamente vapor de
agua. En una version anterior de este proceso, la solucion poco caliente se flashea enviando vapor
a través de eyectores para reducir los requerimientos de energia. En la version mas resiente del
proceso se reducen los gases dcidos a bajos niveles de concentracion mediante el uso de un haz
de absorcion integrado por DEA. Se cuenta con mas de 600 unidades a nivel mundial, esta
patentado por la compaiiia UOP.
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3.2.2.3 Proceso Benfiel Hi Pure

El proceso Hi Pure puede ser aplicado para purificar gases donde el H,S puede ser removido
hasta 6 ppm 6 menos y CO; a bajos niveles de ppm. El proceso Hi Pure usa 2 soluciones
independientes pero compatibles que circulan en serie para lograr altas purezas combinadas con
alta eficiencia. El proceso primero contacta con una solucion normal Benfield de Carbonato de
Potasio Caliente y después contacta con una solucién separada de diferente composicion
(solucién de amina).

Las dos soluciones se regeneran en serie con la corriente de agotamiento que abandona la seccién
baja del regenerador, siendo rehusada en la seccion superior. El calor de regeneracion combinada
por las dos soluciones es generalmente menor que para un disefio normal del sistema de
carbonato caliente. La remocion de gas acido ocurre en el fondo del absorbedor empleando
soluciones de carbonato activado Benfield. Finalmente la limpieza del gas ocurre en el tope de la
seccion del absorbedor empleando una solucién separada y optimizada para completar la
purificacion deseada a temperaturas reducidas. La regeneracion de la segunda solucién ocurre en
el fondo del regenerador, donde la solucién Benfield activada es regenerada en el tope del
regenerador.

Los costos de inversion se incrementan de un 5 a un 10% mas que para un proceso Benfield
normal, pero este costo es minimo comparado con el ahorro de servicio de calentamiento que se
requiere. El proceso Hi Pure ha sustituido al proceso convencional Benfield norma, se requiere
menos calor en la regeneracion. Para una pureza final de CO; del orden de 50 ppm o menos, el Hi
Pure ofrece ventajas en capital y costos de operacion. De la misma forma para reducir el
contenido de H,S muy bajos niveles, tanto como de 1 a 20 ppm
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Fig.3.5 Proceso Benfield Hi Pure
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3.2.2.4 Soluciones Activadas de Carbonato de Potasio.

La adicion de promotores o activadores a la solucién de Carbonato de Potasio acelera la
velocidad de absorcion del CO;, lo cual reduce los costos de operacién, y mejora la calidad del
producto; algunos compuestos se han integrado para incrementar la velocidad de absorcién de
CO, como: Formaldehido, Metanol, Fenol, Etanolaminas y Glicina.

El proceso Benfield activado, utiliza una amina como promotor, Dietanolamina (DEA), con este
proceso se puede producir un gas tratado de alta pureza (menos de 500 ppm de CO,); con
menores costos de operacion en comparacién con el proceso de solucion de Carbonato de Potasio
no activada. El activador es barato, estable y no presenta problemas de operacién.

Recientemente, un activador orgénico ha sido implementado con una alta eficiencia para
utilizarse en el proceso Benfield. El activador orgédnico presenta una mayor velocidad de
absorcion que la DEA, particularmente a bajas presiones parciales de CO,; éste activador tiene
una alta estabilidad quimica con respecto a la degradacion de CO,, calor, y Oxigeno. El uso de un
activador reduce los costos, el consumo de energia, y los niveles de CO; en el producto.

Tecndlogo uor Eickmeyer and Exxon Research Gi co- Gi 0 -
Associates and Engineering Yetrocoke Yetrocoke
Co.
Proceso ‘Benfield Activado Catacarb Flexsorb HP Solucién Solucién
arsenita Orgénica
Solucién Absortiva K,CO, Caliente K,CO; Caliente K,CO; Caliente K,CO, Caliente K, CO, Caliente
Catalizador o DEA Amina / Boratos de Amina Tridxido de Glicina
Activador metal alcalino Arsénico
Inhibidor de corrosién - Comp s de Comp de
Vanadio Vanadio
Especificacién H;S - 4 ppmv - <4 ppmy
Especificacién CO;, <500 ppm - - =
Especificacién CO; - 9998 98.99 93
(%)

Tabla 3.2. Comparacion de Procesos Aciivad(;;

3.2.2.5 Proceso Flexsorb P

Este proceso es similar al Benfield activado y Catacarb, se caracteriza por el uso de una amina
ramificada como activador y compuestos de Vanadio como inhibidor de corrosion, las aminas
utilizadas tienen baja volatilidad, y buena estabilidad.
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El uso de aminas ramificadas en la solucién de Carbonato de Potasio incrementa la velocidad de
transferencia de masa y su capacidad de equilibrio en mayor proporcion que una amina
convencional.

Este proceso elimina selectivamente al H,S 6 grupos de impurezas acidas (H,S, CO,, COS, CS; y
mercaptanos) de diferentes tipos de corrientes, dependiendo del solvente que se use. La
tecnologia Flexsorb SE, se puede usar en refinerias, complejos de produccion de gas natural,
plantas de operaciones petroquimicas y en plantas de generacion de energia.

Se usa el diagrama de flujo tipico de un sistema de aminas. La alimentacion del gas se pone en
contacto con el solvente para el tratamiento en la columna de absorcion. Se obtiene una solucion
rica en el fondo de la columna, la cual se calienta y se envia a la columna de regeneracion. El
calentamiento en el regenerador se abastece mediante alguna fuente de calor adecuada. El
solvente pobre proveniente de la columna de regeneracion pasa a través del intercambiador de
solucion rica / solucion pobre y se enfria antes de que ingrese a la columna de absorcion.

Los solventes Flexsorb SE o SE Plus son usados en plantas de hidrogenacion Claus abastecidas
de H,S, resultando en los gases de cola concentraciones por debajo de las 10 ppmv, para los
gasoductos concentraciones menores a 0.25 grs. / 100 scf; resultando gases acidos en corrientes
de subproductos ricos en H,S.

El solvente hibrido Flexsorb SE sé usa para eliminar selectivamente al H,S, también como las
impurezas organicas del azufre cominmente encontradas en el gas natural. Es una solucién
acuosa de una mezcla con aminas, es una solucion acuosa que tiene presenta una mejora en la
regeneracion por HaS.

El solvente Flexsorb PS produce un gas tratado con concentraciones de H;S menores a los 0.25
grs. / 100 scf, de CO2 menores o igual a 50 ppm, para el grupo de COS y CS; menores a 1 ppm y
elimina mas del 95% de los mercaptanos, es una solucion hibrida que consiste de una mezcla de
una amina, un solvente fisico y agua.

El proceso Flexsorb HP se basa en el sistema de Carbonato de Potasio caliente, que se usa en
plantas de hidrogeno y en aplicaciones del gas natural para eliminar la mayoria del CO,, es
sistema también es compatible con el H,S, esta hecho de una mezcla con aminas.

L.as corrientes de gas pueden ser purificadas a menos de 300 ppmv de CO,.
Se requieren bajas inversiones y bajos requerimientos de energia basados principalmente en la

recirculacion de las soluciones a concentraciones del 30 al 50 %. Esta patentado por la compafiia
EExxon Research and Engineering Co.
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3.2.2.6 Proceso Giammarco — Vetrocoke

El Proceso Giammarco — Vetrocoke, utiliza soluciones de Sodio y Potasio para la absorcion del
CO; a temperaturas y presiones elevadas, utilizando como activador Trioxido de Arsénico. Este
activador incrementa la velocidad de absorcién y desorciéon de CO,, con lo cual se tienen ahorros
en el calor de regeneracion, reduccion en el tamafio del equipo, y produccion de gas tratado de
alta pureza. Este arreglo es utilizado principalmente para la remocion de CO; de gas de sintesis.
En éste proceso; el gas amargo se pone en contacto a contracorriente con la solucién en el
absorbedor, el cual cominmente es de columna empacada. El flujo de solucion rica primero pasa
por el tanque de flash donde una porcion de CO; se remueve por reduccion de presion. La
solucion parcialmente regenerada se calienta por intercambio con la solucion pobre. El CO; que
sale de lo alto del regenerador se enfria, el agua condensada se separa en un acumulador de
reflujo y se recircula al regenerador, mientras el CO; frio se ventea a la atmosfera.

Se presentan dos variantes de este proceso:

Selectivamente para el H,S

El proceso consiste en la eliminacion selectiva de H,S. Este se basa en la absorcion del Acido
Sulfhidrico en soluciones que contienen una mezcla de arsenatos y arsenitos alcalinos (sodio).

El gas amargo se contacta a contracorriente con la solucién pobre en un absorbedor, saliendo por
el domo ya purificado. La solucion rica del fondo de la columna pasa a un tanque de agitacion o
“digestor”, de donde va al acidificador después de enfriamiento y se contacta con una corriente
de COy; el licor con azufre elemental se separa y se filtra, la solucion se alimenta con una
corriente de aire, se elimina asi el resto de azufre, y se recircula la solucion al absorbedor. La
columna de oxidacion trabaja a presion atmosférica (abierta a la atmosfera en el domo). El azufre
elemental obtenido se separa por flotacion de espuma, se filtra a vacio y se lava.

El proceso opera con gases de bajas concentraciones de gas acido, no elimina el Dioxido de
Carbono y el gas dulce se obtiene con 4 ppm de H,S.

Se requiere una reposicion de 0.5 1b de solucion/MMPCD, para compensar las pérdidas fisicas.
La Licencia del Proceso es de la Compaiiia “Power Gas LTD”,

Selectivamente para el CO,

El proceso consiste en la eliminacion de CO; de corrientes gaseosas libres de H,S. El solvente es
una solucion de Carbonato de Sodio o de Potasio, el proceso mejora la velocidad de absorcion y
desorcion de CO, en soluciones de carbonato. El Carbonato de Potasio es activado con un aditivo
(Oxido de Arsenito, Glicina, Acido Selenioso o Telurioso).
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El gas rico en CO; entra por el fondo del absorbedor y se pone en contacto con la solucion
activada. El gas purificado sale por el domo del absorbedor, la solucion del fondo pasa a un
tanque flash, donde se reduce la presion y se desprende parte del CO,. La solucion parcialmente
libre fluye del fondo del tanque a través de un intercambiador de calor (solucién rica/pobre)
hacia el domo del regenerador, donde se separa del resto del CO; de la solucién la cual se
recircula al absorbedor. Se aplica para gas natural, gas de sintesis y mezclas de hidrocarburos
pesados y diéxido de carbono.

La solucién debe entrar al absorbedor a 77 kg/cm? man. minimo y a una temperatura de entre 50
y 100° C. Las pérdidas de solvente son de 0.5 Ib/MMPCD. En presencia de acido sulfhidrico el
solvente lo absorbe irreversiblemente, no elimina el Acido Sulfhidrico. La solucién de arsenito
inhibe la corrosion de equipo puesto en contacto con la solucion de carbonato por lo que la planta
puede fabricarse en acero dulce.
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GAS PRODUCTOD
coz
coz
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o
TANGUE  |REGENERADOR
GAS ENTRADA FDEW CONDENSADO
————— oy
ABSORBEDOR
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\f:NTEHCAUMDOR
SOLUCION d
BOMBEADA DECAOR

Fig. 3.6 Proceso Giammarco — Vetrocoke con regeneracion de vapor

3.3 Tecnologias con solventes fisicos
3.3.1 Proceso Selexol
Solvente desarrollado por Allied Chemical, bajo el nombre de Selexol, el cual es una mezcla de

isomeros de Dimetil eter de polietilenglicol, que es quimicamente inerte y no esta sujeto a la
degradacion.
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Originalmente el proceso fue disefiado para remover CO; del gas de sintesis, pero ahora es usado
para remover de manera fuerte y selectiva el H,S del gas natural. El solvente Selexol posee un
importante grado de cada una de las siguientes calidades deseables:

Selectividad por el H,S sobre el CO,.
Estabilidad quimica y térmica.

Presion de vapor baja.

Alta capacidad de absorcion.

No es corrosivo.

No es toxico y es biodegradable.

Hay gran disponibilidad de este solvente.
Bajo punto de escurrimiento.

e & & & & o &

La selectividad es de importancia particular si el CO, esta presente en gran cantidad asociado con
el H,S. La coabsorcion con el CO; que se presenta no es deseable en la purificacion del gas. Si el
solvente reacciona quimicamente con sustancias del gas de alimentacién, se descompone o
polimeriza bajo calentamiento en la regeneracion, por lo tanto la operacion de la planta sera mas
dificil y mas cara.

El proceso basico es relativamente simple. El gas alimentado se pone en contacto con el solvente
Selexol a presiones altas donde el gas acido se absorbe para obtener el gas natural dentro de las
especificaciones requeridas para ser transportado. La solubilidad del gas 4cido en el solvente es
aproximadamente directamente proporcional a la presion parcial del gas 4dcido en el gas
alimentado. El solvente tiene aproximadamente siete veces mayor la solubilidad para el H;S que
para el CO,, permitiendo la absorcion preferencial de H,S.

Puesto que no se tiene reacciones quimicas, el calor generado es pequefiota poca elevacion de
calor a través del absorbedor se debe al calor de solucion.

El solvente es regenerado por una serie de expansiones, no se requiere calentamiento, para la
regeneracion del solvente, minimizando los servicios de la planta. Los gases liberados en la
primera expansion, son usualmente y suficientemente ricos en hidrocarburos para justificar la
recompresion y recirculacion al absorbedor. Este procedimiento minimiza las pérdidas del
metano. Las expansiones sucesivas del solvente rico proveera gas combustible si la cantidad y
calidad del gas es adecuada, o puede ser usado para recuperacion de potencia en otra parte de la
planta. Una serie de expansiones en equilibrio es suficiente para desprender el CO;. Una planta
tratadora de H,S requiere de un agotamiento adicional del solvente.

El requerimiento de vapor de agotamiento va acorde al nivel de 2 a 4% peso de agua en el
Selexol. Esto requiere que las temperaturas de absorcion deben ser bajas, en un orden en que el
punto de rocio del agua en el producto gaseoso vaya de acuerdo a las especificaciones, para
eliminar la necesidad adicional de deshidratacion. Un punto de rocio debajo de -5° C es
alcanzado a una temperatura del solvente pobre de -1° C. Enfriando el solvente pobre a esta
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temperatura se requiere una planta de refrigeracion de amoniaco. El bajo nivel de calentamiento
para esta planta hace que el requerimiento de vapor sea de baja presion.

Una variedad de esquemas de flujo del proceso permiten la optimizacion y la disminucion de los
servicios. Para los materiales de construccion de los equipos y del sistema de tuberias se puede
usar el acero al carbon debido a las caracteristicas quimicas de los inertes dentro del proceso.
Existen cerca de 55 plantas a nivel Mundial. Actualmente esta patentado por la UOP LLC.

FEED
[ —
Fig.3.7 Proceso original Selexol
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Fig.3.8 Proceso simplificado Selexol
3.3.2 Proceso Ifpexol

Trata cualquier gas (cualquier cantidad) para deshidratacion, proteccion contra la hidratacion,
control del punto de rocio y eliminacion de los gases acidos, se usa un solo solvente con un bajo
punto de congelacion como el metanol. El proceso Ifpexol es un proceso de 2 etapas, cada etapa
puede ser usada independiente o en combinacion.

e Ifpex - I: separa simultineamente agua y condensados de hidrocarburos de bajo punto de
rocio (hasta -100° C)

o [fpex — 2: elimina los gases dcidos y compuestos sulfurosos ( a especificaciones para la
venta del gas)

Se puede emplear este proceso donde se encuentra el gas asociado (mezcla de gas — aceite), lejos
de la costa, en plataformas marinas 6 en terminales de tratamiento de gas, instalaciones donde el
clima es frio en donde se instalen los centros de tratamiento de gas. Los costos de
instalacion/operacion, energia, el espacio/peso, tiene una alta prioridad y un estricto control en el
cuidado al medio ambiente (no deja en el ambiente aromaticos), por lo que este tipo de unidades
son bastante atractivas y rentables.

e [fpexol -1
Una parte de la corriente de alimentacion del gas es saturada con metanol mediante burbujeo en

una columna de absorcion (1). La mezcla de metanol con agua se recircula desde la etapa del
proceso que maneja temperaturas criogénicas (2). Se obtiene agua pura en ¢l fondo de la columna
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de absorcion donde se puede enviar a recuperacion (1). El gas que sale por la parte superior de la
columna se mezcla con la corriente principal de gas y que contiene suficiente metanol para
prevenir el congelamiento durante el proceso criogénico (2).

Durante este proceso, el gas se enfria a la temperatura que se requiere para llegar al punto de
rocio mediante algunos medios apropiados (expansion J — T, turbo expansion 6 refrigeracion
externa). El gas seco tratado es recuperado del separador a baja temperatura junto con los
condensados de hidrocarburos y la mezcla de agua con metanol. La mezcla de metanol con agua
se separa como una fase liquida y se recircula a la columna de absorcion (1).

o Ifpexol -2

El gas que sale de la etapa Ifpex — 1 ¢ de algin otro tipo de alimentacién se pone en contacto con
un solvente refrigerador a base de metanol en la columna de absorcion (3). Los gases acidos
(CO3, H;8), son absorbidos, junto con otros compuestos sulfurosos (mercaptanos, COS), y un gas
dulce y seco es obtenido en la parte superior de la columna de absorcion (3).

El solvente saturado con los gases acidos es regenerado mediante un simple flasheo, y en algunos
casos, mediante una regeneracion térmica. La coabsorcion de hidrocarburos es controlada
variando la composicion del solvente y la recuperacion de los hidrocarburos coabsorbidos se
realiza mediante una separacion multi flash en una corriente de gas por separado. Los gases
acidos son recuperados deshidratados y a baja presién (alrededor de 10 kg,) por lo tanto este
proceso es particularmente util para la reinyeccion de los gases acidos. Desde 1992 se han
instalado 15 unidades, esta patentado por el Instituto Frances del Petroleo.
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Fig.3.9 Proceso simplificado Ifpexol
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3.3.3 Proceso Sulfinol

Este proceso elimina el H,S, COS, RSH, otros compuestos organicos del azufre y todo o la mayor
parte del CO; del gas natural, gases de sintesis o gases de refinacion. El total de los compuestos
de azufre en el tratamiento pueden ser reducidos a ultra — bajos niveles de ppm (partes muy
pequefiisimas), como se requiera para la calidad del gas en refinerias, combustibles y gasoductos.
Elimina grandes cantidades de CO; y H2S con bajas presiones parciales.

Una mejora en su aplicacion es la selectividad para eliminar el H,S, COS, RSH y otros
compuestos organicos del azufre para su especificacion en gasoductos, mientras que solo una co
— absorcion de una parte del CO,.

La mezcla del solvente consiste de un reactivo quimico llamado Di — isopropanol - amina, agua y
un solvente fisico llamado Sulfolano (Diéxido de tetra - hidro - tiofeno), la formula quimica
actual es adecuada de acuerdo a cada aplicacion que se le dé.

Es distinto al proceso que maneja soluciones acuosas de aminas. El proceso logra 4 ppm de H,S
que se especifica en las lineas de los gasoductos de consumo de bajas corrientes, el porcentaje de
corrosion es bajo y se produce poca espuma.

La linea de proceso es similar a otros procesos con aminas.
La eliminacion de los compuestos organicos del azufre son usualmente eliminados junto con el
H,S8 y el CO;. Es facilmente alcanzada la especificacion de 50 ppmv de CO; en el gas dulce.

Las pérdidas de solvente son del orden de 0.5 Ib/MMPCSD. Trata gas natural donde la
concentracion de CO, va de 1.1 a 28% vy la del H,S de 0 a 53%. La presion de operacion del
proceso esta dentro del rango de 0 a 70 kg/cm2 man., se obtiene la especificacion de linea del gas
dulce 0.03% de CO; y 0.005% de H;S. Resulta ser muy econémico este proceso cuando se
encuentran presentes grandes concentraciones de gases dcidos, las ventajas desaparecen cuando
las concentraciones de los gases acidos son bajas, este proceso también presenta limitaciones,
tiene una gran afinidad por los hidrocarburos especialmente los aromaticos; por lo tanto, un
tratamiento previo debe ser instalado antes de comenzar a eliminar los gases acidos, si existe una
recuperacion de azufre en la planta. Inicialmente el costo del proceso es rentable y remunerado
aun considerando el alto costo de las soluciones en este proceso y el pago de patente por utilizarlo
a Shell Internacional Research Mij.

3.3.4 Proceso Rectisol

La eliminacion de los acidos se hace usando un solvente organico a baja temperaturas En general,
s¢ usa el metanol para eliminar el H,S, COS y el CO,, sin embargo las impurezas organicas ¢
inorganicas también se eliminan. Es posible la produccion de un gas limpio que contenga por lo
menos 0.1 ppm de azufre y un contenido de CO2 por debajo de las ppm permitidas. La principal
ventaja que tiene sobre otros procesos es el uso de un solvente barato, estable y facil de recuperar,
es un proceso muy flexible y que consume bajos servicios auxiliares.
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En la unidad Rectisol se hace una selectiva desulfuracion y una eliminacion del CO; en la
produccion de gas de sintesis con metanol.

Se obtienen bajos niveles en las concentraciones de H,S entre 1 y 2 ppm, para el CO; entre 50 y
250 ppm, para el RSH y COS concentraciones menores a las 2 ppm con un disefio apropiado.

Este proceso es muy adecuado para eliminar grandes cantidades de H,S y CO,, pero la principal
desventaja es el alto costo de inversion, resultando ser un proceso muy complicado y presentando
una gran pérdida del solvente. Esta patentado por la compaiiia Lurgi Oel — Gas — CEIME GMBH
and Linde AG. Existen cerca de 100 unidades en operacion

3.3.5 Proceso Purisol

Este proceso fue desarrollado por Lurgi y Chemotechnik. Elimina los gases acidos del gas
natural, gas combustible y gas de sintesis mediante una absorcion fisica con NMP (N — metil —
pirrolidona).

En general, la mayoria de los solventes fisicos, tienen un grado de solubilidad mayor para el H,S
que para el CO; lo que lo hace un agente potencialmente selectivo para la eliminacion del H,S. El
proceso depende de la presion parcial del gas acido, que debe ser alta para el momento de entrar
en contacto con el absorbedor. Y para que se pueda separar en las etapas sucesivas del proceso
para llevar a cabo su regeneracion.

Se usa cuando hay un alto contenido de CO; y se desean bajos niveles residuales, cuando se
desea eliminar grandes cantidades de gas acido a una moderada purificacion y que la
regeneracion se efectué simplemente mediante una simple separaciéon. Esta patentado por la
compaiiia Lurgi Oel — Gas — CEIME GMBH and Linde AG. Existen cerca de 7 unidades en
operacion.

3.3.6 Proceso con Solvente Fluor

Este proceso emplea un compuesto anhidro organico (carbonato de propileno); para remover el
CO; y H;S de corrientes de gas natural. El uso de este solvente de alta capacidad, el cual absorbe
los gases acidos por absorcion fisica; permite la regeneracion del solvente simplemente por
disminucion de presion del solvente rico. usualmente sin aplicacion de calor.

El proceso se aplica para eliminar altas concentraciones de impurezas acidas, CO, y H,S de
corrientes de gas natural y gas de sintesis. La absorcion se favorece a bajas temperaturas y a
menor contenido de hidrocarburos pesados aumenta la eficiencia global del proceso.

Las condiciones de operacion debe ser: presion de 400 a 2000 psig, temperatura menor a la
ambiente.; la presion parcial combinada de los gases acidos en el gas amargo debe ser de 75 psi o
mayor; asi las especificaciones del gas dulce son de 4 a 12.8 ppm de H,S y de 0.1 a 5% mol de
CO;. La licencia del proceso es de “Fluor Engineers and Constructor Inc.”
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Se requiere el uso de servicios auxiliares tales como; vapor, aire de planta e instrumentos, energia
eléctrica y un sistema de refrigeracion.

Descripcion del proceso

El gas tratado intercambia calor con el gas dulce que sale del absorbedor en el enfriador de gas de
alimentacion. El gas amargo entra al absorbedor y fluye desde el mismo a contracorriente con el
solvente de carbonato de propileno que baja de la torre.

El carbonato de propileno rico en gases acidos sale del fondo del absorbedor y por medio de una
bomba se alimenta al recipiente flash, el gas existente de alta presion contiene hidrocarburos
disueltos y algo de CO,. Por esta razén es normalmente comprimido y recirculado al absorbedor.
La solucion rica del solvente fluye a través del cambiador de calor, donde es enfriado por
refrigeracion, posteriormente es bombeado a un tanque flash intermedio. Los vapores de éste
tanque son principalmente CO, y puede ser venteado a la atmosfera.

En algunos casos una turbina de expansion de gas puede ser empleada para recuperar energia
antes de que el gas sea venteado. El liquido obtenido de esta expansion fluye al agotador donde
se pone en contacto con el aire para agotamiento, el cual consiste en bajar la concentracion de
CO; en el solvente hasta un nivel minimo posible. El solvente pobre fluye del fondo del agotador
a las bombas del solvente para su reintegracion en el plato superior del absorbedor.

En algunos casos la regeneracion del solvente rico en CO; es suficiente cuando simplemente se
expande a presion atmosférica o cercana a la misma. Esto producira una composicion mayor de
CO; en equilibrio para el gas dulce, que si fuera el caso de emplear aire para el agotamiento.
Tipicamente el gas dulce a 1000 psig contendra aproximadamente 2% de CO; por expansion
atmosférica y aproximadamente 0.25% de CO; con aire de agotamiento.

El Proceso con Carbonato de Propileno, tiene ventajas sobre el proceso de Aminas porque puede
manejar grandes voliumenes de gas con altos contenidos de gases acidos y hay un menor costo
para implementarse este proceso. Este solvente se regenera reduciendo la presion sin necesidad
de emplear vapor para su regeneracion. No es corrosivo, los problemas de erosion y espuma son
minimos. No se requiere acero inoxidable ni otra aleacion para los materiales de construccion. En
general el uso de éste proceso es favorecido para bajo contenido de hidrocarburos pesados.
Diversas plantas en operacion han demostrado que la pérdida total del solvente corresponde a 1 Ib
/ MMPCSD de gas alimentado La mayor desventaja de este proceso es que durante la marcha de
éste, va a ir reteniendo hidrocarburos pesados en la salida de gases 4cidos por lo que deben ser
tratados para eliminar estos hidrocarburos antes de ser procesados si se va a llevar a cabo una
recuperacion del azufre.
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Fig. 3.10 Proceso simplificado con Solvente Fluor
3.3.7 Proceso Estasolvan
Este es un proceso de absorcion fisica que usa Tri — n — butil — fosfato (TBP) como solvente.

Dos caracteristicas del TBP, la afinidad entre TPB y compuestos de azufre y la selectividad para
el H,S en la presencia de CO; son de principal importancia.

El proceso esta basado sobre condiciones especificas las cuales son:

e Gas natural de diferentes pozos unificado para formar la alimentacion, la cual tiene
considerables variaciones en la composicion.

e No se requiere una completa extraccion del CO,.

e Para cumplir con las regulaciones para el abatimiento de la contaminacion del aire las
plantas de recuperacion de azufre deben de poseer una eficiencia del 98%.
Consecuentemente, la alimentacion de gas acido a las unidades Claus tienen que tener el
mds bajo contenido posible de CO; e hidrocarburos.

El coeficiente de absorcion es mucho mas bajo para metano que para el H,S. La presion parcial
de metano en el fondo del absorbedor es mucho mas alta. Por eso la solucién rica es falseada en
dos etapas. La presion final en la segunda etapa es cerca de 110 psig. por éste método la
concentracion del metano en el TBP puede ser reducida a 2% del total de los gases disueltos por
flasheo del solvente a presion atmosférica y una apreciable porcion de regeneracion de solvente
es obtenida. Los compuestos acidos son desechados durante la operacion de flasheo.

Para la regeneracion final. la regeneracion en el agotador es con vapor, por calentamiento del
solvente a una temperatura por encima de la del vapor la condensacion del vapor en la columna
de regeneracion es evitada. El condensado obtenido desde el enfriamiento es agotado con aire, el

“Evaluacidn Técnico - Econdmica de la Tecnologia mas Adecuada para la Eliminacion de Gases Acidos del Cas Amargo en 52
Instalaciones Costa Afuera”



Universidad Nacional Auténoma de México

cual es requerido para recuperar azufre con facilidad, entonces el H>S contenido en el condensado
es removido.

Las caracteristicas del solvente son:

Baja gravedad especifica.

Baja viscosidad siempre que sea a bajas temperaturas de operacion.
Extremadamente baja presion de vapor.

No tiende a formar espuma.

No es toxico.

Las propiedades del TBP son:

e Muy alta solubilidad de compuestos de azufre tales como el H,S, oxisulfuro de carbonilo
y mercaptanos.
La solubilidad del COS es del mismo orden que para el H,S.
La selectividad del TBP para el H,S en presencia de CO; produce especificaciones en
cuanto a componentes de azufre sin lograr una completa extracciéon de CO,. El TBP es
capaz de absorber simultaneamente gases acidos e hidrocarburos, en un solo paso.

3.4  Otras tecnologias

3.4.1 Proceso con Base Formaldehido

La reaccion quimica del H,S con el absorbente es compleja, consiste de una serie de reacciones.
Como producto final se obtienen varias formas de tritieno, éstas son moléculas de carbon — azufre
ciclicas.

3HCHO +3H,S —3S(CH, ), +3H,0

El proceso consiste en hacer burbujear el gas por la parte inferior de una torre que contiene el
absorbente.

El proceso debera estar disefiado para evitar la exposicion del personal al agente quimico. Por lo
anterior se debera mancjar el agente quimico mediante un paquete cerrado de almacenamiento y
bombeo.

Existen mezclas similares de formaldehido — metanol — agua registradas con los nombres de
“scanivox™ y “di — chem”™ (Magnatreat type). La formula recomendada del formaldehido es

aproximadamente del 60% y 40% de agua.

Ventajas
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La reaccion se favorece a bajas temperaturas (100% de remocion del H,S a 32° F), pero a
temperaturas mas bajas se disminuye la velocidad de remocion.

El formaldehido no es una sustancia que provoque cancer al cuerpo humano, como mucho
tlempo S€ penso.

El formaldehido y sus soluciones en agua han sido usadas ampliamente en hospitales por
afios.

Desventajas

No se ha podido evitar el problema de polimerizacion a pesar de la nueva formulacion del
formaldehido.

El gas endulzado no debe arrastrar mas de 40 ppm de formaldehido y mercaptanos,
porque tendria emisién de fuertes olores desagradables.

Cuando la solucion se aproxima a la condicién de agotamiento, se debe esperar una
formacion de componentes gelatinosos, que son el resultado de la polimerizacion de una
cadena larga de mercaptanos; esta polimerizaciéon puede reducirse mediante una dilucion
del solvente con agua y metanol. Sin embargo, esta dilucion incrementa los
requerimientos de liquido y el tamaifio del contactor.

Criterios de disefio

Los siguientes pasos aplican para el disefio de sistemas que manejan como absorbedor de
H;S, metanol — formaldehido, 6xidos metalicos y bases causticas

El gas se debe alimentar al contactor a temperatura arriba de la temperatura de rocio de
los hidrocarburos. Se deben analizar los requerimientos de aislamiento o de
precalentamiento del gas (5° F arriba de la temperatura de rocio de HC), sobre la linea de
gas entre el separador de entrada y el contactor.

Se requiere de un distribuidor en el contactor para facilitar la distribucion del gas. Debe
de instalarse un filtro antes del distribuidor de gas para evitar el taponamiento por
impurezas tales como arena o incrustaciones. Se recomienda la instalacion de un filtro
después del contactor.

La eficiencia para remover H,S no se afecta por la presién de operacion o por la
concentracion de gas del CO,.

Verificar en el gas la posible presencia de parafinas y / o asfaltenos, ya que estos podrian
taponear o ensuciar el sistema.

Se recomienda el relevado de esfuerzos del absorbedor.

Criterios especificos del proceso

Este solvente en su forma pura o de deshecho no es corrosivo y el equipo involucrado
puede ser de acero al carbon sin recubrimiento.

El gas amargo debe estar saturado de agua.

El contactor debe ser llenado con la solucion tratada desde la mitad hasta dos terceras
partes.
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e Se recomienda que durante el reemplazo de la solucién desgastada con otra fresca se
limpie con una descarga de solucion caustica acuosa (5%), para remover los polimeros. Si
el solvente degradado prevalece en el contactor durante los periodos de interrupcion
extensos, es practicamente imposible drenar el recipiente.

¢ La velocidad maxima recomendada para mantener un patrén de flujo burbuja uniforme es:
9ft / min.

3.4.2 Proceso con Base Caustica

El proceso consiste en convertir el H,S en azufre elemental mediante una serie de reacciones de
oxido reduccion. La reaccion principal es la siguiente (Sulfa — Check)

3H,S + NaNO, — NH, + 38 + NaOH + H,0+ XNO,

La eliminacion de mercaptanos es también llevada a cabo con el proceso sulfa — check.

Es un proceso no regenerativo que consiste en burbujear el gas amargo a través de una torre que
contiene una solucion sulfa — check, cuando la solucion es gradualmente agotado se va
convirtiendo en un lodo, conteniendo azufre elemental.

El periodo de cambio de solucién es de 60 a 90 dias.

El quimico de desecho consiste de una fase liquida y otra sélida. La primera es una solucion
acuosa de hidroxido de sodio y amonio y se puede desechar por el drenaje. La segunda consiste
principalmente de azufre elemental, algunos sulfatos y carbonatos.

Ventajas.

En la alimentacion el gas puede contener 1220 ppm de H,S.

Desventajas.

Este proceso no es recomendable:

e Cuando se inyecta aire con el gas tratado.

e (Cuando el gas contiene menos de 0.1% de CO,.

e Se producen NO, en mas de 300 ppm, siendo que la concentracion méaxima de NO, es de
28 ppm conteniendo no mas de 3 ppm de NO, de acuerdo a la OSHA (Ocupational Safety
and Health Administration).
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3.4.3 Proceso con Sosa Caustica

La tecnologia de éste método se basa en la factibilidad de la absorcion de los gases acidos en
soluciones alcalinas (sosa cdustica). Dentro de una operacion normal de lavado de H,;S y CO;,
ambos pueden ser absorbidos. Sin embargo, la absorcion y reaccion de H;S en una solucion
fuertemente alcalina es instantinea, mientras la absorcion de CO; es una reaccion muy lenta.

Las reacciones involucradas son:

(1) H,S+NaOH — NaHS + H,0
(2) H,S +2NaOH - Na,S +2H,0
(3) CO, +2NaOH - Na,CO, + H,0

La ecuacion (1) es la reaccion preferida dominante la cual ocurre cuando el tiempo de contacto
gas / liquido es poco y cuando el pH es controlado adecuadamente.

La reaccion (2) esta en equilibrio con la reaccion (1) y se favorece cuando el pH se incrementa.
Esta reaccion es indeseable debido a que consume el doble de sosa cdustica que en la reaccién

(1).

La reaccion (3) es la menos deseada. En la mayoria de las corrientes de gas, el CO; esta presente
en mayor cantidad que el H,S. Si la reaccion (3) ocurre, el consumo de sosa caustica puede llegar
a ocasionar costos muy altos y causar problemas, debido a la baja solubilidad del carbonato de
sodio que se produce.

Equipo de proceso

El contactor es normalmente un mezclador estatico de dimensiones apropiadas el cudl esta en
linea con la corriente de gas. La sosa caustica es alimentada antes de la entrada al contactor, de
donde se pasa la mezcla directamente a un separador gas — liquido. El tiempo de contacto esta
basado en el tiempo de residencia del gas en el contactor. El gas dulce, sale por la parte superior
del separador, mientras que el liquido efluente se obtiene por el fondo del separador
apropiadamente controlado por medio de un controlador de nivel.

Se recomiendan mezcladores estaticos como contactores debido a su simplicidad, efectividad y
adaptabilidad, aunque se pueden emplear otros contactores mientras se mantenga el bajo tiempo
de contacto requerido, pudiendo ser de la siguiente manera:

* Dos contactores en serie para tener un mayor contacto.
¢ Dos contactores en paralelo, para favorecer la flexibilidad del sistema.
e Un contactor vertical si se garantiza su disefo.
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Parametros de disefio

Tiempo de contacto. Cuando el tiempo de contacto se mantiene entre 0.01 — 0.03 segundos, el
H,S se absorbe selectivamente a partir de corrientes que contienen COs.

Si el tiempo de contacto decrece del minimo recomendado de 0.01 segundos, la caida de presion
en el contactor es muy alta. Cuando el tiempo de contacto en el contactor excede al maximo
recomendado de 0.03 segundos, la absorcion de CO; es pronunciada y se refleja en el consumo
drastico de sosa caustica.

Control de pH. El pH efluente liquido es un indicador de lo que ocurre dentro del contactor.
Basandose en las reacciones de equilibrio, se recomienda mantener un pH entre 9 y 11 para el
efluente, el cudl, consistira principalmente de bisulfuro de sodio.

Eficiencia de remocién de H,S

La remocion de H,S del gas amargo puede ser alcanzada de corrientes muy diferentes en cuando
a niveles de concentracion de H,S.

Sin embargo, es mucho mas facil remover cierto porcentaje dado de H»S, desde un gas amargo
que contiene 20,000 ppm de H;S, que de un gas que contiene 200 ppm de H,S. Para la primera
composicion del gas el H,S puede ser removido usando cantidades aproximadas a las teoricas de
sosa caustica y a niveles de remocion de H,S del 99%.

Si el nivel de CO; en el gas amargo no es muy alto puede ser ventajoso el incremento del tiempo
de contacto para remover mayor cantidad de H,S. De ésta manera todo el H,S puede reaccionar

sin sacrificar sosa cdustica para la absorcion del CO,.

Parametros de operacién.

Existen otras variables que controlan el comportamiento del agotador. Una de estas variables es
la concentracion de la alimentacion caustica y la correspondiente concentracion del efluente.
Conforme la concentracion cdustica se incrementa, mas sosa caustica se requiere para obtener los
mismos niveles de eficiencia.

Otro importante parametro de disefio es la relacion de liquido a gas en el contactor. La
experiencia ha mostrado que una relacion de liquido a gas entre 5 y 15 gal / MPCS (0.795 - 2.39
It / m®) es apropiada para la operacion. Si la relacion es baja, no existe suficiente liquido para
contactar con el gas. Con una relacion alta, la caida de presion a través del contactor se
incrementa vy la eficiencia baja.

A altas temperaturas de operacion la reactividad del CO; se incrementa aumentando el consumo
cdustico. Una concentracion de 10% mas de sosa caustica por incremento de 25° C es tipica.
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La presion tiene poco efecto en la eficiencia del sistema. Sin embargo, debido a la
compresibilidad del gas esta tiene un importante funcion en el disefio del sistema y el calculo del
consumo de sosa caustica.

3.4.4 Proceso Amisol

El proceso Amisol es particularmente adecuado para purificacion de gases con contenidos medios
a bajos de CO, y H,S. También puede ser aplicado para eliminar el CO a un nivel de 5 ppm o
menor. Los gases lavados tienen niveles de H,S residual de 0.1 ppm o menos.

Descripcion del proceso

El proceso Amisol, usa metanol como el solvente base con un aditivo y una base organica (DEA
o MEA), para conseguir capacidades altas de disolucion de gases.

El solvente empleado disuelve fisicamente y absorbe quimicamente los mercaptanos. El agua
también es absorbida. La afinidad del solvente por estos compuestos gaseosos es alta.

El proceso consiste en poner en contracorriente al gas a tratar con el solvente en un contactor. La
relativamente baja viscosidad del solvente favorece la transferencia de masa esto permite el uso
de bajas alturas de las columnas de lavado y regeneracion. También el solvente es regenerado a
bajas temperaturas (relativamente) lo cual asegura un ahorro en calor para obtener un gas lavado
de alta pureza. Los requerimientos de calor en la regeneracion son mas bajos que en otros
procesos de lavado de gas. Debido a la baja temperatura de regeneracion (85° C). La pequefia
diferencia entre la temperatura del contactor (35° C) y la temperatura del regenerador hacen que
el intercambio de calor en el ciclo del solvente sea innecesario. Unicamente un rehervidor para la
regeneracion y un enfriador para el solvente regenerado son requeridos.

Acero al carbon puede emplearse para el equipo de la planta y solamente dreas sujetas a la
erosion deben ser protegidas por un material de alto grado.

Estas ventajas a menudo pesan mas que las desventajas resultantes del uso de un solvente de bajo
punto de ebullicion. La recuperacion de vapores de metanol contenidos en la purificacion, se
regeneran fuera del gas. esto se logra lavando estos gases con agua. Unicamente un calor pequefio
extra es requerido para obtener el metanol desde el agua de lavado. El metanol que proviene
desde la destilacion a baja presion sirve para indirectamente calentar el regenerador.

3.5  Tecnologias de lecho sélido
3.5.1 Proceso Fierro Esponja
Este proceso es muy similar al proceso de formaldehido la diferencia es la utilizacion de fierro

esponja. Tiene aplicaciones para eliminar el Sulfuro de Hidrogeno (H;S) y mercaptanos de una
corriente de gas natural en condiciones de baja o alta presion.
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El proceso fierro esponja (0xido de fierro sobre madera o aserrin) usa un simple empaque en la
torre (3) que va desde (2) hasta (4) y la corriente del gas atraviesa este empaque, de donde sale el
gas dulce tratado.

Después de la separacion de los liquidos condensados (1), la corriente del gas acido pasa por un
filtro y se alimenta por la parte superior de la torre donde se pone en contacto con el 6xido de
fierro con el cual reacciona simplemente y efectivamente convierte el H;S en un sélido.

El 4cido sulfhidrico reacciona con el oxido de fierro para formar sulfuro de fierro y agua
mediante la siguiente reaccion:

Fe,0,+3H,S — Fe,S, +3H,0
Fe,0,+6RSH — 2Fe(RS), +3H,0

En algunas aplicaciones el material puede ser regenerado poniendo en contacto el lecho con aire
para obtener el 6xido de fierro mediante la siguiente reaccion:

Fe,S,+30 — Fe,0, +3S
Este medio puede ser regenerado un nimero de veces limitado antes de reemplazar el fierro
esponja.

El proceso de fierro esponja es un método muy conocido de endulzamiento de gas para la
remocion de H,S, a partir del gas natural. El gas que contiene H,S se pasa a través de un lecho
empacado de fierro esponja hidratado.

El lecho debe conservarse himedo para obtener la eficiencia deseada del proceso. Un exceso de
agua es tolerado muy bien por el oxido de fierro, tanto que se puede drenar por el fondo de la
columna el excedente (5) y asi no se permite la inundacion del lecho.

Si el gas amargo no esta saturado de agua o si la temperatura del gas es mayor a 120° F, se
requiere inyectar agua. Durante la remocién del quimico de desecho, se debe asprear agua a la
torre para evitar la ignicion de la madera al presentarse la reaccion exotérmica ocasionada por la
oxidacién del fierro. La madera se debe mantener hiimeda de bajo de 120° F. El proceso remueve
los mercaptanos y los convierte en disulfuros.

Ventajas

e Absorcion eficiente de H,S en concentraciones bajas a medias.

¢ Requiere baja inversion para volumenes bajos a medios de gas, en comparacion con otros
procesos.

e Efectivo a cualquier presion de operacion,

e [Efectia la remocion de mercaptanos — etilicos que se han adicionado por odorizacion.
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Desventajas

La exposicion al fierro esponja puede causar irritacion de la piel y tlceras, cuando se
inhala, puede irritar pulmones y vias respiratorias.

La regeneracion del oxido de hierro se puede repetir un nimero de veces maximo, debido
a que el lecho se va cubriendo con azufre elemental el cual evita la accion del 6xido de
fierro al contacto con el gas.

Proceso “batch”, requiere relevo para regeneracion del lecho empacado.

Favorece la formacion de hidratos a la temperatura y presion correspondiente.
Recubrimiento del fierro esponja con aceite o condensados arrastrados.

Criterios especificos

La operacion de una unidad de fierro esponja debe ser entre los 65 y 115° F para educir
parafinas depositadas en los chips y para lograr una remocion optima del H,S.

En el mercado existe una gran variedad en grados de fierro esponja, cuya diferencia
consiste en el contenido de oxido de fierro activo por bushel. Los grados son: 6.5, 9, 15 y
20 Ib / bushel, siendo los mas comunes los de 9 y 15 1b / bushel.

Apropiadamente empaquetado en un recipiente, un bushel de fierro esponja ocupa un pie
cibico.

La altura optima del lecho es de 10 pies.

La deposicion méxima de azufre en el lecho es de 15 granos / min / ft de lecho de seccion
transversal.

El lecho tendra un contenido de humedad del 40% en peso o por lo menos 15%.

El pH tendra que conservarse entre 8 y 10 con la adicion de soda ash.

Una unidad de fierro esponja puede operar de 2 maneras: regenerativo y no regenerativo.
La regeneracién del lecho puede ser acompafiado con aire, intermitentemente o continuo,
con limites para el modo continuo de regeneracion. Ya que la vida del lecho después de
cada regeneracion es el 60% de vida previa del lecho; Unicamente 2 regeneraciones son
factibles.

Teoricamente, la capacidad especifica de fierro esponja permite 0.56 Ib S / 1b de oxido de
fierro. Para objetivo de disefio se debera asumir capacidad teorica de 25%.

Recomendable para contenidos maximos (de 7 a 9 Ton / dia de azufre y concentraciones
maximas de 1000 granos H,S / 100 scf) de gas.
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Fig. 3.11 Proceso simplificado con Esponja de Hierro.

3.5.2 Proceso con Oxido de Fierro (Lodo Dulce)

Este proceso es similar al proceso de oxido de zinc a excepcion de que se usa 6xido de fierro en
vez de éste.

Las reacciones principales son las siguientes:

Fe,O,+3H,S — Fe,S; +3H,0
Fe,0,+4H,S — FeS + Fe,S, +4H,0
4FeS+30, > 2Fe,0,+4S
2Fe,S; = Fe,0, + FeS,

La torre contactora requiere recubrimiento epdxico contra la corrosion, la torre también requiere
empaque.

Para un contenido de 5% mol de H,S, se debera inyectar aire en la corriente de gas amargo para
alcanzar la eficiencia demandada y estabilizar el quimico desgastado.

El proceso se introdujo hace 15 afos y algunos usuarios experimentaron problemas de
espumamiento, asentamiento de oxidos y corrosion por lo que el proceso fue eliminado del
mercado

Hace 10 afios Gas Sweeteners Asssociates (GSA) indicé que los problemas se resolvieron de la
siguiente manera:

Espumamiento: inyeccion de agente antiespumante con un aditivo especial.

Corta vida del lecho y corrosion: inyeccion de aire a la corriente de gas amargo.
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Asentamiento de 6xidos: adicion de un dispersante el cudl mantiene el lodo en suspension.

El quimico de desecho consiste principalmente de agua, varias formas de sulfuro de fierro, 6xidos
de fierro e impurezas contenidas en el quimico original.

El contactor es normalmente equipado con una bomba de inyeccion para la adicion de agua o una
solucién antiespumante de reposicion.

Un tanque de mezclado se requiere para preparar el lodo.
Ventajas

No existen problemas de espumamiento, asentamiento de 6xidos, esto se resuelve con la adicion
de agentes quimicos correspondientes.

Desventajas
El agente quimico debe manejarse, usando mascara, guantes y lentes de seguridad.

Criterios de disefio

e Se recomienda un precalentador del gas de 5° a 10° F, para pasar al proceso de 6xido de
fierro.

e El contactor debe empacarse a 3 / 4 de altura (anillo de polietileno) y cargado a la mitad
de lodo.

o El contenido de agua normal en el lodo es 1 bal / 75 Ib de quimico. Si el absorbedor
circula seco puede ocurrir arrastres.

e Una minima velocidad superficial de 1 ft / min se requiere para evitar el asentamiento de
lodo.

3.5.3 Proceso con Lodo de Oxido de Zine
Este método se lleva a cabo burbujeando el gas que contiene el H,S a través del lodo hiimedo de

oxido de zinc, el cual se encuentra en una torre contactora. Las reacciones que se siguen durante
el proceso son:

ZnO+ H,S — ZnOHHS
ZnO+ H,S — ZnS+ H,0

El cambio del medio de absorcion se lleva a cabo cada 60 o 90 dias. Es importante que el lodo
agotado sea desgasificado, antes de su remocion del absorbedor al final del ciclo.

El gas de alimentacion se debera precalentar de 5 a 10° F, para evitar la desactivacion del oxido
de zinc por recubrimiento de hidrocarburos condensados.
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El sulfuro de zinc de desecho deberéd contener menos de 20 ppm de zinc y compuestos de zinc y
de ésta manera puede ser aprobado como deshecho industrial sin afectar al medio.

Ventajas

¢ Es un proceso simple en cuanto a disefio, instalacion arranque y operacion.
¢ El uso convencional de acero al carbon es aceptable para el equipo. El sistema no es
corrosivo y no se requiere recubrimiento del recipiente.

Desventajas

e Si contiene 20 ppm de zinc 0 mas es peligroso y se debe de solicitar a alguna compaiiia
especializada la coleccion del material, el cual, debera de estar envasado debidamente.

Para el manejo de oxido de zinc, se deberan usar mascaras, guantes y lentes de seguridad.
Criterios especificos de disefio

¢ Se debera evitar la entrada de hidrocarburos liquidos y asfaltenos al contactor. Ya que los
primeros causan espumamiento y los segundos van recubriendo las particulas de 6xido de
zinc, disminuyendo la capacidad de reaccién.
El gas debe estar saturado de agua
El agua que se emplea para reposicion del lodo, debe de estar libre de hidrocarburos y con
un contenido menor de 2000 ppm de solidos disueltos totales.

¢ El pH del lodo, debe ser mayor de 4.6 para que pueda llevarse acabo la reaccion. El lodo
de 6xido de zinc, opera con aditivos que mantienen el pH sobre 6 y con dispersantes que
previenen el asentamiento de los lodos.

Se considera un factor de expansion de 1.25 sobre el volumen del lodo requerido para calculos
finales de volumen del equipo.

3.5.4 Proceso con Mallas Moleculares

Los aluminos — silicatos de sodio v calcio pueden ser usados para eliminar el H,S, CO,, HO y
otros compuestos de azufre del Gas Natural y liquidos derivados de éste.

Como las mallas moleculares son cristales, poseen un tamafio de poro mas o menos uniforme y
poseen un espacio interno muy grande, lo que hace que tengan una capacidad de adsorcién
grande. Ademas como poseen cargas polares en la superficie del cristal, ocasiona que tenga
mayor fuerza de adsorcion que los adsorbentes convencionales amorfos convencionales, dando
como resultado el tener una mayor capacidad de adsorcion a bajas concentraciones de H,S
(menor presion parcial)
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Equipo de proceso

El equipo consiste principalmente de 3 ¢ 4 torres empacadas con la malla molecular que operan
en paralelo, en las que el gas a endulzar fluye hacia abajo. Cada torre opera durante 36 hrs, con
12 MMPCSD de gas de regeneracion caliente (400° - 600° F), el cual fluye hacia arriba y
requiriéndose otras 4 hrs. De enfriamiento, se requiere ademas de un separador de liquidos
contenidos en el gas amargo antes de que éste entre a la torre empacada.

Una vez que el gas se ha endulzado, una parte de éste es ramificado, pasandolo por un calentador
(400° - 600° F), para la regeneracion de las torres adsorbedoras.

Parametros de operacion

El tamafio de la torre y el tiempo de residencia del gas dependen de las siguientes variables:

Efecto de la presion: la capacidad de adsorcion se incrementa al aumentar la presion parcial de
los gases 4dcidos. Un aumento de la presion total ocasiona un aumento en la capacidad de
adsorcion entre el H,S, CO; y otras moléculas de hidrocarburos. Por otro lado si se incrementa la
concentracion de CO,, se tendra una disminucion de la capacidad de adsorcion para el H,S
debido a que las moléculas ocuparan los sitios activos para la adsorcion del azufre. En la practica,
las operaciones a altas presiones es la mas conveniente para incrementar la capacidad de la
unidad.

Efecto del flujo: cuando la velocidad del gas se incrementa, las moléculas del H,S viajardan mas
rapidamente, de este modo es necesaria una mayor area de contacto, para poder proporcionar el
tiempo de residencia adecuado para la adsorcion, lo que obliga a aumentar la zona de
transferencia de masa, provocando un aumento del tamaiio de la torre. Por otro lado, ni el flujo ni
la altura de la torre tiene un efecto significativo en la dindmica de saturacion del H,S.

Efecto de la concentracion de CO;: la presencia del CO3, tiene un efecto negativo en los procesos
de endulzamiento debido a la competencia entre las moléculas de H,S y CO; por los sitios
disponibles para la adsorcion, retardando la adsorcién del H;S. lo que hace necesario una mayor
area de adsorcion, haciendo necesaria una mayor altura de la torre.

Efecto de la concentracion de H,O: las moléculas de agua tienen una fuerte afinidad por las
mallas moleculares, llegando a desplazar las moléculas de H,S y CO, ya adsorbidas. En las
torres, el agua ocupara aproximadamente el 10% de la longitud real de ésta, preferentemente la
zona cercana a la succion de alimentacion.

Se pueden tratar gases que contengan 6% de CO, y de 15 a 20 granos / 100 scf de HsS o
mercaptanos, obteniéndose un producto de hasta 0.2 ppm de azufre total.

“Evaluaciin Técmco - Economica de la Tecnologia mds Adecuada para la Eliminaciin de Gases Acidos del Gas Amargo en 64
Instalactones Costa Afuera”



Universidad Nacional Auténoma de México

Parametros de disefio
La adsorcion que tiene lugar se lleva en tres secciones de la columna:

1. Zona de saturacion de agua, cercana a la seccién de alimentacion de la columna;
2. Seccion de Coadsorcion de HaS y CO,, y;
3. Zona de transferencia de masa, en donde ocurre el desplazamiento del CO; por el H,S.

La seccion 1 no es tomada en cuenta en la longitud de la columna para la adsorcion de azufre y
CO..

Ventajas

e Las mallas moleculares son efectivas para la eliminacion selectiva de compuestos de
azufre en presencia de dioxido de carbono.
e Lainversion inicial es menor que la de una planta de endulzamiento con aminas.

3.6  Tecnologias de conversién directa
3.6.1 Proceso Sulfa - Treat

Varios tipos del proceso Sulfa - treat tratan los contaminantes del gas y aire con una selectividad
media para eliminar el H,S y algunos mercaptanos ligeros Este proceso se puede aplicar a
corrientes de gas natural con bajo contenido de H,S. Consiste en la reaccion del H,S del gas
amargo, con un compuesto de Fe mezclado con otras sustancias quimicas. La velocidad de
reaccion se incrementa conforme la temperatura se eleva de 40° F en adelante. Se obtienen
concentraciones con 0.1 ppm maximo de H,S, dependiendo del sistema que se disefie.

Este proceso presenta las siguientes ventajas:

e proceso simple. no requiere de ningin equipo mecanico, sélo de un recipiente empacado
con el material.

e servicios auxiliares minimos.

e Sulfa - treat y los productos de su reaccion no son toxicos y pueden manejarse sin
mascaras, guantes o lentes de seguridad.

o el material no es regenerable, debe cambiarse una vez agotado. el desecho no es toxico y
ha probado ser benéfico en la agricultura.

* no existen limitaciones en cuanto a la presion de operacion, pero en cuanto a la
temperatura se recomienda no operar por debajo de 40° F.

e se pueden tratar volimenes desde 1 a mas de 100 MMPCSD de gas, contenido de 10 a
10000 ppm de H,S.

e lareaccion es exotérmica. sin embargo no se llega a requerir aislamiento en el recipiente
Absorbedor.
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Pero también se presentan las siguientes desventajas:

e proceso no regenerable, cambio del medio absorbente con frecuencia. el volumen de
material de desecho puede llegar a ser muy elevado

e para una operacion continua, se requiere de dos columnas absorbedoras, una para
operacion y otra para cambio de material.

e para vaciado de material agotado, se requiere de equipo auxiliar.

Existen cerca de 2000 unidades a nivel mundial, esta patentado por la division M—IL . L . C. de
Sulfa Treat

SEPARADOR

Kol
ﬁBSORBEDOR[mmmm4

GAS DULCE

Fig. 3.12 Proceso simplificado Sulfatreat
3.6.2 Proceso Lo-Cat

Es un proceso de oxidacion del acido sulfhidrico que lo convierte directamente en azufre con una
eficiencia del 99.99%, se puede aplicar para cabezas de gas de yacimiento, gas combustible, gas
acido, gas natural, dioxido de carbono, gas de cola en unidad Claus y gas de sintesis donde se
ventila mediante una corriente de aire. El rango de presion de operacion va desde condiciones de
vacio hasta cientos de psi, mientras que el rango de la temperatura es de los 40 a los 140° F. Este
proceso produce grandes cantidades de azufre, puede ser recuperado de una pasta compacta por
medio de filtros o incluso si se funde el azufre.

El proceso se lleva a cabo empleando soluciones diluidas de hierro en agentes quelantes. Al
ponerse en contacto la corriente de gas con la solucion en el absorbedor, el hierro se reduce a la
forma ferrosa y permanece en solucion dejando azufre como un lodo de particulas finas el cual
puede ser separado por asentamiento posteriormente. La solucion sirve como un catalizador en la
reaccion total del acido sulfhidrico con oxigeno (reaccion total), y toma parte en la reaccion y
absorcion por transferencia de electrones, las reacciones pueden ser divididas en absorcion y
regeneracion. La solucion es regenerada por contacto con el aire. El pH debe conservarse de 8 a
85,
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Se presentan las siguientes reacciones durante el proceso:

Reaccion total:

H,S+ ;02 - H,0+S°
Absorcién

HES(M;, + HEO(M) — HZS(NW, +H,0

1%, lonizacion:

H,S ooy > H* + HS
2%, lonizacion:

HS > H"+8§"
Oxidacién por iones metélicos (Fe™):
S™+2Fe*™ > %) +2Fe*
Reaccion General:
H,S oy + 2F e = 2H* + 8 (i) + 2Fe"*

Regeneracion

Absorcion:

Os(eun) +2H,0 = O,
Regeneracion de i6n metal (reaccion total)

Loy + H0+2Fe* - 20H Jr2Fe™
2 2 gas) 2

+2H,0

(acuaso)

Se dispone de tres modos de configurar el proceso, dependiendo del tipo de gas y del uso final
que tenga el gas dulce.

El gas acido se pone en contacto en la columna de absorcion con una solucién catalitica
impregnada en limadura de hierro, donde el H,S se absorbe y se oxida a azufre solido. El gas
dulce resultante sale del absorbedor. La solucién catalitica reducida regresa a la columna de
oxidacion donde se pone en contacto con aire y la solucién catalitica se re — oxida. Una vez
regenerada la solucion catalitica se regresa a la columna de absorcion. La regeneracion continua
de la solucidn del catalizador se realiza por muy bajo costo de operaciones quimicas.

En el sistema patentado de auto - circulacion las columnas de absorcion y de oxidacion se
encuentran en combinacion en un recipiente, pero separados internamente por mamparas. La
distribucion del gas acido y del aire para la regeneracion tiene un disefio especial creando una
serie de “disipadores de gas” eliminando las bombas externas de circulacion de la solucion.

En el tercer tipo de sistema de proceso de endulzamiento de una corriente contaminada, la
absorcion y oxidacion del H,S a azufre elemental, también como la regeneracién de la solucion
catalitica ocurren en un solo recipiente. El aire de la corriente del gas se usa para regenerar el
catalizador, eliminando el ventilador de aire de la columna de oxidacion.
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La concentraciéon de HyS se puede dar de pocas ppm del 100% que entra en la corriente de
alimentacion. Se producen muchas toneladas de azufre. No existen restricciones para el tipo de
gas que va a ser tratado; sin embargo algunos contaminantes semejantes al SO, hacen
incrementar los costos de operacion.

Este proceso presenta las siguientes ventajas:

Actividad catalitica extremadamente alta.

Sol. catalitica completamente no toxica.

Gran flexibilidad de aplicacion.

Ahorro de energia. el proceso trabaja a temperatura ambiente (40 a 120° F). no se requiere

calentamiento o enfriamiento de la solucién.

e Pueden manejar diferentes presiones y composiciones en el gas. se puede tratar corrientes
de gas a alta presion.

¢ Disefio de auto - circulacién. minimiza equipos.

¢ Las aplicaciones comerciales son variadas, se pueden procesar corrientes de gas a presion
atmosférica o a presiones cercanas de 1000 psig para gas natural. la concentracion de
dcido sulfhidrico puede ser tan alta como el 100% y manejo de gas de unos cuantos
MMPCSD a miles de MMPCSD.

e El reactivo utilizado en este proceso, no es afectado por contaminantes tales como:
amoniaco, diéxido de carbono, cianuro y una variedad de hidrocarburos.

e Puede ser selectivo al acido sulfhidrico. remover el HS sin eliminar el CO,.

Pero también se presentan las siguientes desventajas:

e El proceso requiere de varios equipos mecéanicos en operacion normal, lo que implica
problemas de mantenimiento y disponibilidad de partes de repuesto.

El proceso requiere de diferentes servicios auxiliares como energia eléctrica y un medio de
enfriamiento para la soluci6n que va a regeneracion. En operacion hay 119 unidades, patentado
por la Compaiiia U. S. Filter / Lo - Cat.
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Fig. 3.13 Proceso Simplificado Lo — Cat.

3.6.3 Proceso Strettford

El proceso utiliza una solucion alcalina de sales sodicas de dcidos de Antraquinona disulfénicos
(A. D. A.), carbonato de sodio, vanadato de sodio, dcido antraquinona disulfénico y fierro. La
solucioén alcanza un equilibrio con respecto al CO, solo se extraen cantidades pequefias de CO;;
la concentracién maxima de H,S en el gas amargo es del 25%.

El gas amargo se alimenta a contracorriente con la solucion Strettford en un absorbedor. El H,S
se disuelve en la solucién alcalina y reacciona con el vanadato, oxidéndose a azufre elemental y
se separa en un tanque, se bombea a un oxidador y se contacta con una corriente de aire para su
regeneracion. El azufre que se forma se divide finamente y flota; se forma una nata de donde se
recupera el solvente y se recircula al absorbedor y el azufre se envia a procesamiento.

La temperatura de operacion esta entre la temperatura ambiente y 49° C por lo que no existen
tendencias a la corrosion y el equipo se fabrica en acero al carbon.,

Las reacciones del proceso son independientes de la presion. El gas dulce obtenido tiene 1 ppm
de H,S. Las pérdidas disolvente son bajas (0.5 1b/MMPCD).

3.6.4 Proceso Carusorb 200
El Carusorb 200 es un medio filtrante de aire, compuesto de permanganato de potasio y alimina
activada especificamente disefiada para control de H,S, mercaptanos, diéxido de azufre y otros

contaminantes corrosivos gaseosos. La reaccion involucrada es la siguiente:

8KMn+20H,S = 3K,S50, + K,S +8MnS +8S +20H,0
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Estas son esferas de color purpura brillante de alimina activada conteniendo permanganato de
potasio, con lo siguiente:

Contenido quimico:

Alrededor de 4% en peso de permanganato de potasio.
Humedad de 12 a 16% en peso.

Tamaiio de la particula:

Tamafio de esferade 1 /4 in.
Estan disponibles otros tamafios bajo solicitud.

Densidad:
45a501b/fi3

Debido a las propiedades de la alimina activada, el Carusorb 200 rapidamente absorbe impurezas
del aire, al cual es expuesto. Ademas, las impurezas inoxidables son oxidadas por el
permanganato de potasio presente.

El H,S se convierte a un residuo insoluble que contiene azufre, el cual, es retenido por el
Carusorb 200 y agua de acuerdo a la reaccién quimica (estado solido). El factor clave en el
funcionamiento del Carusorb 200, es la gran area superficial y volumen del poro, el cual permite
la continua eficiencia a pesar de la deposicién del residuo conteniendo azufre.

El Carusorb 200 cambia de color purpura a café — gris durante la reaccion con todo el material
oxidable. Con compuestos de azuftre, la fase café continta la reaccion. Ya que una cantidad baja
de componentes activos es necesaria para la eliminacion de contaminantes, el medio debe
cambiar de color totalmente para considerarse desactivado. Un andlisis del nivel de
contaminantes en el efluente del filtro puede también determinar la necesidad de remplazar el
Carusorb 200.

Ventajas

Mientras el Carusorb 200 controlara adecuadamente un gran nimero de contaminantes de aire
como el formaldehido, el etileno y varios olores desagradables, se recomienda especificamente
para remover H»S, dioxido de azufre, mercaptanos y materiales similares.

Requerimientos para remocion de H,S:

Eficiencia de remocion: alta (99%)
Capacidad de absorcion: 14.5 Ib de H5S / 100 1b Carusorb 200
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Desventajas

Estabilidad: puesto que este producto (Carusorb 200) usado para la purificacion del aire, debe ser
almacenado en recipientes cerrados antes de su uso.

Originalmente el Carus no provee equipo o recipientes especiales para contener el Carusorb 200
pero puede recomendar proveedores para el disefio e instalacion del equipo.

3.7 Comparacion de los Procesos de Endulzamiento

A continuacion se hace una comparacién cualitativa entre las tecnologias monitoreadas basadas
en la informaciéon obtenida para seleccionar la tecnologia méas adecuada. Considerando los
siguientes aspectos y caracteristicas de la Tabla 3.3, se consideran las calificacionesde 0,1 3y 5
que se describen en la Tabla 3. 4, y las que mayor puntaje tengan serdn las seleccionadas. Entre
mayor sea la calificacion, quiere decir, que es cuando no hay mayor problema en cuanto a su
estudio, no existe algiin inconveniente al implementarla, hay suficiente informacién sobre dicha
tecnologia y cumple con los requerimientos.

Factor Sub. aspecto Linea base
| A Concordancia del  Capacidad y factor de servicio 30 MMPCSD los 365 dias del afto
disefio con las bases de  Especificaciones de materias primas Concentraciones bajas de GA
disefio Especificaciones de productos 4 ppmv H,S
Condiciones en limite de bateria Ver bases de disefio
B. Caracteristicas ~ Equipo Se dispone de un drea maxima
relevantes del proceso Condiciones de operacion 1010 psiay 100° F
Caracteristicas especiales de los productos
C. Flexibilidad del  Materia prima Siempre dispobible
proceso Capacidad de operacion 30 MMPCSD como minimo
Numero de equipos de relevo 1
Automatizacion Semi - automatico
D. Consumo de materias  Absorbedor Regeneracion del solvente
primas

E. Consumo de servicios ~ Vapor
auxiliares Electricidad disponibles
Agua de enfriamiento

F. Mano de obra Operacion mantenimiento El sistema es semi — automdtico,
requerida requiere supervision

G.  Tratamiento de  Normas Se manda a tiera el GA para
efluentes Sistemas de tratamiento recuperacion de azufre

H. Impacto ecolégico de  Agua No debe contaminar ¢l ambiente

la tecnologia Aire

L. Riesgos implicitos en  Seguridad De acuerdo a la Normatividad

la tecnologia

i i e i A BB B P e Y b s e AP 8 A e . Tk

Tabla 3.3 Aspectos para seleccionar las de tecnologias a evaluar,
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Descripeion calificacion
Atributo no disponible — no cumple 0
Calificacion minima { pobre en ibuto) 1
Calificacion media (cun en et aibuto) 3
" Calificacion méxima ( totalmente en este atributo) 5

Tabla 3.4 Escala de calificacién de atributos

Para definir la calificacién méaxima y minima se aplicaron los siguientes criterios, ver Tabla 3.5:

Se uso la maxima calificacion en la mejor alternativa tecnologica
Se uso la calificacién minima en lo minimo esperado, por ejemplo: el proceso no es regenerativo.

[ Factor | Minima calificacion [
FA | Cuando no sea un proceso  continuo, cuand ]| "'Scr
concentraciones minimas de GA, no este dentro de las |
especificaciones
| B. | Se requi demasiados equipos, no este dentro de las
condiciones de operacion adecuadas
C. Cuando no se pueda tener una capacidad de 30 MMPCSD
para producir gas dulce
D. Proceso no regenerativo
"E | Requiera demasiados servicios auxiliares
F. Demasiada supervicion
G. Almacenamiento de sustancias no regenerativas
H. Cuando se necesite demasiado cuidado al manipular las

-dan obtener 30 MMPCSD los 365 dias del afio

sustancias, no se pueda dar tratamiento y genere desechos
Cuando se

T ix

de p

" Siempre se disponga del gas natural

“Solo los elementales o que s¢ aprovechen de otros procesos

Maneje concentraciones bajas de GA

Se obtenga un gas con 4 ppmv HS

Sean los adecuados para el 4rea disponible, se pucda operar
¢l sistema a 1010 psia y 100° F

Haya una flexibilidad de obtener 30 MMPCSD como
y que el si sea semi - ati
Proceso regenerativo '

El si €5 semi— i qui
Se pueda dar tratamiento a las sustancias
Sea limpio, y no genere desechos

poca supervision

La seguridad sea la indispensable

Tabla 3.5 Criterios para definir la calificacién en cada aspecto
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3.7.1 Interpretacion de resultados

En la comparacion técnica se analizaron las posibles tecnologias con lo cual se aprecia que
aunque todos tienen un fin comin, de acuerdo a nuestros requerimientos no satisfacen nuestro
objetivo, (ver Tabla 3.6), se descartan los procesos llamados “batch” porque son procesos no
regenerativos, los cuales requieren tener en almacenamiento el agente absorbente limpio y el ya
contaminado con las impurezas de los gases acidos lo cual repercutiria afectando el espacio
disponible en plataforma y en el caso de que se puedan regenerar resulta complicada y cara la
operacidn, su capacidad no es limitada en volumen de gas tratado, pero si en cuestion del nivel de
impurezas que se permiten en la corriente de alimentacion generalmente por debajo del 1% mol.
Los procesos que se basan en una conversion directa, los que se basan en la adsorcion con
tamices moleculares presentan las mismas desventajas que los procesos “batch™ por lo que
también se descartan.

En la mayoria de los procesos que aplican una solucién con agente fisico como el proceso
Rectisol que utiliza metanol requiere temperaturas bajas en el absorbedor que van desde los -70°
hasta los 0° F por lo cual se limita su aplicacion en nuestras instalaciones marinas, el proceso
Ifpexol es otro ejemplo, en Canada y en el Norte de Europa ha dado excelentes resultados
obteniéndose un gas dulce que puede contener 3 ppmv de H,S, con una optimizacion adecuada,
ademas de que simultineamente se obtiene la deshidratacién y de que maneja un sistema de
proceso similar al de las aminas con regeneracion pero el inconveniente es que el sistema en el
absorbedor opera de 40° a 70° F como méximo. Es importante recalcar que este tipo de procesos
cumple con las especificaciones para obtener el gas dulce para uso como combustible, pero a las
condiciones a las que opera el sistema dificultaria su implementacién mas cuando se llegara a
requerir un sistema de refrigeracion cuando el proceso asi lo amerite.

Por lo que respecta a los procesos que aplican soluciones con solvente quimico, son los que mejor
se adaptan a nuestra necesidad y son los que se seleccionardn para seguir con el estudio técnico y
poder hacer la seleccion de la alternativa mas adecuada.

Otro de los inconvenientes que se presentan generalmente es que en la mayoria de los procesos se
tiene que pagar un permiso por una patente o dar regalias por su implementacion, la solucién
absorbente no esta disponible en el pais o simplemente resulta cara su implementacion como en
el caso de procesos que emplean separadores a base de membranas.

Existen en la actualidad muchos avances respecto al estudio de los procesos de endulzamiento del
gas, empleando agentes biologicos (Biotecnologia) pero en este caso, alin se encuentra en etapa
experimental, se usa cuando el volumen del gas a tratar no es muy grande pero resulta muy
costosa su implementacion en instalaciones costa afuera.
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CAPITULO 4
SELECCION DEL
TRATAMIENTO MAS
ADECUADO

Para cumplir el objetivo de la seleccion de la tecnologia mas adecuada, se hace una serie de
calculos y simulaciones de proceso, se realizaron los balances de materia y energia
correspondientes a cada una de las alternativas para posteriormente hacer una comparacion
entre cada una de ellas considerando pardmetros que nos ayudarin a hacer una seleccion
mas adecuada y poder hacer una recomendacion final.
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40 SELECCION DEL TRATAMIENTO MAS ADECUADO

En el Capitulo anterior se realiz6 una descripcién de las tecnologias de endulzamiento que en la
actualidad se emplean o que siguen siendo vigentes y que dan como resultado las
especificaciones de un gas dulce o con bajos contenidos de gases acidos (H,S y CO,) de acuerdo
a las especificaciones de normatividad que apliquen en cada region y se seleccioné las posibles
alternativas. Para nuestro caso en particular, se tomard como Base de Estudio la composicién del
Gas Marino de los Complejos de Compresion de Gas, localizados en la Region Marina Noreste y
Region Marina Suroeste de la Sonda de Campeche de PEP

|Coupmwn % mol [%m|%m

[ Nitrégeno

| 3% [ 192 [044
[0S [ s [ as1

[ AcidoSulfhidrico | 239 [ 2567 [ 233

| Metano [ 6504 | 56402 | 5477
Etano o ias0 | 14516 | 1729
' Propano 691 9300 | 1194
| i-Butano 0.72 L3 169
| n-Butano 197 | 3198 | 444
| i-Pentano 040 | 0637 | 084
| n-Pentano 052 | 0601 | 093
n-Hexano (+) 024 1409 040

Tabla 4.1 Composicion de Cantarell, Pol y Abkatun

Como se puede observar en la Tablas 4.1, la suma de los gases 4cidos esta por encima de 5% mol
y se requiere que el gas dulce tenga 4 ppmv de H,S.
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4.1 Factores para determinar el Proceso de Endulzamiento de Gas mas Adecuado.

La aplicaciéon de cada uno de los procesos anteriores estd sujeta a las caracteristicas de la
corriente que se va a tratar.

En funcién del contenido de H,S en la alimentacion podemos determinar el proceso de
endulzamiento que se requiere.

1. Si el contenido es Alto, se recomienda usar un proceso a base de solventes fisicos.

2. Si el contenido es Bajo, se recomienda usar un proceso a base de solventes quimicos
(Aminas)

3. Siel contenido es muy bajo, se recomienda usar un proceso no regenerativo

Los solventes quimicos en este tipo de procesos son soluciones acuosas que reaccionan con los
gases 4cidos, en una torre, después son regenerados con calor para ser reutilizados. Ejemplo de
estos son las Aminas y el carbonato de potasio. La solucion usada puede tener una gran capacidad
de absorcién de los gases acidos, otra caracteristica es que la reaccién es reversible a altas
temperaturas para la regeneracion de la solucion.

Los solventes fisicos proporcionan mayores ventajas econdmicas que las anteriores en el
tratamiento de corriente de alto contenido de gases acidos a alta presion. Los procesos con lecho
s6lido absorben los gases acidos en el medio absorbente. (mallas moleculares o fierro esponja
por ejemplo) el cual puede ser regenerado por el paso de aire o gas dulce.

La unidad de remocion de gases acidos puede ser selectiva o no selectiva. El H,;S y el CO; se
separan en una corriente, mientras que en una unidad selectiva se producen dos corrientes de
gases acidos, una de las cuales contienen esencialmente todo el H;S, y la otra contiene CO,. Asi,
la unidad de remocion selectiva reduce el volumen de gas a tratarse en la unidad recuperadora
pero aumentando el de la unidad de remocion de gases acidos.

Finalmente, se puede decir que en el caso de las plataformas marinas, a diferencia de las
instalaciones en tierra, deben incluirse criterios de dimension, peso, confiabilidad del proceso,
disponibilidad de reactivos y partes de repuesto principalmente.

Una vez seleccionadas las alternativas se consideraran los siguientes pardmetros que seran los
que proporcionaran los datos necesarios para efectuar la Evaluacién Econémica haciéndose una
comparacion técnica del disefio de los procesos entre cada una de las alternativas,
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No. De unidades considerando solamente las columnas de absorcitn y de regeneracion
e Diimetro, mm
¢ Longitud, mm
o Tipo de intemnos, platos

Cambiadores de Calor y Enfriadores de Calor
e (Carga térmica, MMBTU/h

Bombas
e Potencia, Hp

Pérdidas del solvente, Lb/h

Especificaciones del gas alcanzadas a la salida del tratamiento
¢ Balance de Materia y Energia

Al hacer este andlisis se pretende hacer una comparacion y demostracion grafica de cada una de
los parametros para determinar el proceso mas adecuado técnicamente y que se le pueda hacer el
estudio econdémico.

4.2 Comparacién Técnica

Originalmente, el sistema actual opera a 140° F a una presion de 1010 psia., con una capacidad
de 10 MMPCSD y una solucion de DEA al 35%, para poder hacer una comparacién y hacer una
recomendacion final se toma como referencia un sistema a las mismas condiciones de operacion
considerando el flujo a 30 MMPCSD (para el caso en particular con aminas ver resultados de las
simulaciones).

Se ha decidido fijar 30 MMPCSD de capacidad para cada planta contemplando un plan
estratégico de crecimiento de infraestructura y de produccion y que ademas satisfaga la necesidad
de contar con el gas combustible necesario dentro de la plataforma.

Se hace un estudio preliminar del proceso con soluciones alcalinas en donde se analiza su
posibilidad como alternativa, se disefia el proceso considerando solo las unidades que se
requieren para la etapa de absorcion.

Se analiza la otra alternativa con solucion absorbente quimica considerando como bases las
soluciones con MEA, DEA, MDEA y una mezcla de estas, se ve la posibilidad de optimizacion
de estas alternativas mediante varios escenarios haciendo variaciones en las condiciones de
operacion. Los balances de materia y energia se realizaran para el caso de las aminas con el
simulador de proceso T - Sweet version 98.3, de la Compaiiia Bryan Research & Engineering,
Bryan, TX, que ademas de proporcionar los balances, reporta los datos técnicos de las columnas
de absorcion y regeneracion, bombas, recipientes e intercambiadores de calor. Se realizard una
comparacion entre las alternativas y se decidiré a cual de todas hacerle el Estudio Econémico.
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4.2.1 Proceso con Solucion Alcalina (K;COs)

Para la carga de gases acidos en la corriente de gas amargo y los porcentajes de remocion de HzS
y CO; definidos en las Bases de Estudio, se puede calcular el nimero de etapas de absorcion que
se requieren para cumplir con la especificacion de H,S en el gas dulce (4 ppmv) con el empleo de
una solucion absorbedora de Carbonato de Potasio al 30% en peso, ademas de conocer también
los contenidos de H;S y CO; en el gas dulce que sale de cada etapa. Los resultados de estos
calculos aparecen en la tabla 4.2.

........................... G— Gﬂ‘h ]Eup. : G”‘hz.-mm = G-gi,-lm:i'_m’. %

i (carga) . : %

i ppmCO; { 305000 [ 18300 1098 ‘6.6 :
ks e e - %
: : : E ¥

Tabla 4.2 Numero de etapas.

Como se ve en la tabla anterior, se requiere de 3 etapas de absorcion con Carbonato de Potasio
para lograr una concentracion del H,S menor a la especificacion de 4 ppmv. Por lo tanto, el
esquema de absorcion para remover H;S y CO; con una solucién de Carbonato de Potasio
requiere tres Torres de Absorcion como se muestra en la figura 4.1

Solucion
Carbonato de
Potasio 30%

Fig. 4.1 Etapas de absorcion

Por otro lado, con el pick-up considerado para este sistema de 3 Scf gas amargo/8al solucion ¥ CON la
composicion de la solucion de Carbonato de Potasio proveniente del reactor de biomasa (que
posee 0% H,S y 0% CO,), se puede calcular por balance la composicion de la solucion de
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Carbonato de Potasio rica en gases 4cidos que se obtiene de cada etapa; los resultados se
muestran en la tabla siguiente:

Etapa T Etapa 2" Etapa [3 ﬁhpﬂ
| [ |
| % mol CO;, solucién rica | 097 [ NI ! 136
]—17&"-}?1!,5 solucién rica [?is‘" - [ 0.56 | 038
| % mol K;CO solucién rica | 5.19 [ 519 T ["sffé"“' T
[ % mol H;0 solucién rics [ 93.06 [ 93.06 [ 93.06
1

Tabla 4.3 Composiciones por etapa.

Posteriormente, por balance y en base al volumen de gases dcidos que se absorbe por la solucion,
se puede determinar cuantos galones por minuto de solucién de Carbonato de Potasio al 30%
peso se requieren para llevar a cabo dicha remocion. El volumen de solucién requerido para cada
etapa se muestra en la siguiente tabla 4.4

i . — ey -y
[ GPM de solucion © 137335 BT 2 < T T

Tabla 4.4 Volumen de solucién para cada etapa.

Una vez conocidas las composiciones del gas dulce, gas amargo, solucién pobre y solucién rica
de cada Torre, es posible calcular el nimero de platos tedricos que se requieren en cada etapa o
Torre para obtener las composiciones antes citadas a través del método de McCabbe-Thiele. Para
ello, se requiere también del empleo de datos de equilibrio a la temperatura de operacion de cada
Torre (70 °C para las tres), los cuales se obtuvieron de la siguiente grafica.
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.
e [T

PRESION TOTAL GAS ACIDO, PSIG

CONTENIDO H25 . STD CU FT/6AL

Fig. 4.2 Presion de vapor de equilibrio de H2S y CO; sobre una solucion al 30% peso de
Carbonato de Potasio.

De esta manera se obtienen tres graficas que contienen los datos de equilibrio de cada torre
(fraccion mol Ygas amarge & fraccion mol Xuas) y sus respectivas curvas de operacion. Dichas
curvas se muestran a continuacion.

Curva de Equilibrio y Operacion 1a. Etapa

g 006
©
< _ 0.05
-
© 2 004
22 -
=@ 003 s — —8—Curva de Equilitrio
E g * —8—Curva de Operacion
g ® 0021
" =

@
é 0.01
-
>  p000* * # + + —

0.000 0005 0.010 0015 0020 0.025 0.030
X, fraccién mol de H2S en la Solucién de Carbonato
de Potasio
Fig.4.3 Curva de equilibrio y operacion lera. etapa.
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Curva de Equilibrio y Operacién 2a. Etapa
[} 0.0030
B
< _ 0.0025 F
g E /
© £ 0.0020 i
$=2 /i‘
- a 0.0015 / —#—Curva de Equiibrio
E o /‘ / ——Curva de Opsracin
£ @ 0.0010 / —A
$ j
g C / ,/
0.0005 -
o J ______....4—/
> 0.0000 + ¢
0.000 0005 0.010 0015 0020 0.025 0.030
X, fraccién mol de H2S en la Solucién de Carbonato
de Potasio
Fig.4.4 Curva de equilibrio y operacion 2*. etapa
Curva de Equilibrio y Operacién 3a. Etapa
-] 0.0025
2
<
e B 0.0020
o g /
$ 2 00015 7
-} ——Curva de Equiibro
E g 0.0010 // rzm;w
o
g § 00005 /,
e =
¥ 0,000 $== B
0.000 0.005 0.010 0.015 0.020 0.025
X, fraccién mol de H2S en la Solucién de Carbonato
de Potasio

Fig.4.5 Curva de equilibrio y operacion 3 etapa

“Evaluacién Técnico — Econdmica de la Tecnologia mds Adecuada para la Eliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en 82
Instalaciones Costa Afuera”™




Universidad Nacional Autonoma de México E

Una vez determinado el numero de platos tedricos de cada Torre por el método de McCabbe-
Thiele, se calcula el nimero de platos reales de cada Torre, considerando que la eficiencia de
cada plato de absorcion (como lo sefiala la Literatura) es del 5%. Los resultados se muestran en la
tabla siguiente:

e L LA L

#deplatosreales | 20 T I T
S -_ [ ]

Tabla 4.5 Platos Reales.

Si se considera que entre cada plato existe una distancia de 18 in (457.2 mm), se obtiene la altura
de cada torre, las cuales se muestran en la tabla siguiente:

[ Etapa [ 2 |3

[ Alturs (mm) ["8687 1 8687 _I 15088

Tabla 4.6 Altura de las Torres.

El didmetro de cada Torre, se puede determinar empleando una velocidad recomendada del gas
de 0.12 ft/s (0.132 km/h) y considerando que cada plato real tiene un area efectiva del 85%. Los
didmetros de cada etapa que aparecen en la siguiente tabla:

| Etapa 1 2 '3
Didmetro (mm) 2591 2591 | 2591
Tabla 4.7 Diametros por Etapa.

Finalmente debido a que se le libera energia durante la absorcion de los gases &cidos
(aproximadamente 32 BTU/scf gases acidos), S€ calculan los incrementos de temperatura del gas y de
la solucion para asi saber la temperatura final de las corrientes. Se considero que
aproximadamente el gas dulce sale de cada etapa a una temperatura entre 70°C — 70.1°C y que la
solucion de Carbonato de Potasio entra a cada etapa con una temperatura de 73 °C. Efectuando el
balance térmico y considerando que parte de la energia liberada en la absorcion se transfiere a los
gases y otra parte a la solucion, se obtienen los siguientes incrementos de temperatura por etapa:

Etapa 1 2 3 I
AT fase gaseosa (°C) 18 08 0.1
AT fase liquida (°C) 29 3 25 I

Tabla 4.8 AT por Etapa.
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4.2.2 Proceso con Aminas

En las siguientes figuras se puede apreciar el comportamiento que presenta la MDEA a
condiciones de operacion diferentes, para el primer caso la concentracion de la solucién es al
50% peso, auna P = 1010 psia y con un Flujo de 140 GPM, en el segundo caso la concentracion
es al 50% peso, auna T = 100° F y con un flujo de 140 GPM.

80 85 90 95 100 105 110
Temperatura (°F)

Fig. 4.6. Variacion de la Concentracion de H,S en el Gas dulce con respecto a la Temperatura

ppm H2S en el gas dulce
0 =2 N W s ;N o ©

600 700 800 900 1000 1100
Presion (psia)

Fig. 4.7 Variacion de la Concentracion de HS en el Gas dulce con respecto a la Presion
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En las siguiente figura se puede apreciar el comportamiento que presenta la DEA variando la
Temperatura, la concentracion de la solucion es al 35% peso, auna P = 1010 psia. y con un Flujo
de 200 GPM

NON W
o o o

—&—H2s
—&—-Cc0o2

e
(=]

Concentracion de GA (ppm)
s

100 110 120 130 140
Temperatura °F

Fig. 4.8 Variacion de la Concentracion de los GA en el Gas dulce con respecto a la Temperatura

Los datos reportados en las Fig. 4.6 nos permiten apreciar que la MDEA se vuelve mas eficiente
cuando disminuimos la temperatura de operacion lo que nos permite considerar operar el sistema
de proceso a 100° F.

En la Fig. 4.7 se aprecia que elevando la presion de operacion aumenta la eficiencia de absorcion
de la MDEA lo que nos permite considerar operar el sistema de proceso a 1010 psia.

En la Fig. 4.8 se muestra claramente que la DEA absorbe ambos componentes contaminantes,
solo que, en cuanto se empieza a aumentar la temperatura se vuelve mas selectiva para el CO;
que para el H,S y se muestra el mismo caso que para la MDEA, su eficiencia es mas notoria
cuando se disminuye la temperatura.
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4.3 Resultados comparativos

Solucién Circulante

s
o
o
S a Soluciénl
3
A

DEA DEA DEA MEA DEA

10% 20% 35% 20% 20%

DEA | MDEA | MDEA | MDEA | MDEA | MDEA | MEA
35% 30% 50% 35% 20% 35% 20%

Escenario

Fig. 4.9 Requerimiento de solucion circulante de amina a 100° F.

Solucién Circulante

s
o
e
S
3
L=}
/2]

MEA DEA DEA DEA

20% 35% 20% 20%

MEA | MDEA | MDEA | MEA | MDEA | MDEA | DEA
20% 35% 20% 20% 55% 35% 35%
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Fig. 4.10 Requerimiento de solucion circulante de amina a 143° F.
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Requerimiento de Servicios Auxiliares

14000000
12000000
10000000 +-
8000000 -
6000000 -
4000000 -
2000000 -

B Calentamiento
B Enfriamiento

Servicio (Btu/hr)

Escenario

Fig. 4.11 Requerimiento de servicios de calentamiento y enfriamiento a 100° F.
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Fig. 4.12 Requerimiento de servicios de calentamiento y enfriamiento a 143° F.
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Requerimiento de Servicios Auxiliares
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Fig. 4.13 Requerimiento del sistema de bombeo a 100° F.
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Fig. 4.14 Requerimiento del sistema de bombeo a 143° F,
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Perdidas de Agente Quimico

Instalaciones Costa Afuera™
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Fig. 4.15 Pérdidas del agente quimico a 100° F.
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Fig. 4.16 Pérdidas del agente quimico a 143°F.
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Al seleccionar un proceso con solucion de un agente quimico, para el caso cuando usamos una
solucién de Carbonato de Potasio al 30% peso, se aprecia que para obtener las especificaciones
requeridas para el gas dulce las concentraciones de H,S en el gas dulce producto para este
proceso, después de una etapa de absorcion, se encuentran en el orden de 1000 ppmv.

De los célculos realizados a partir del analisis composicional indicado en las Bases de Estudio,
sin activadores, resulté que se requiere de mas de una torre o etapa de absorcion para cumplir con
la especificacion de 4 ppmv de H,S en el gas dulce producto y hay que recordar que el espacio es
una de nuestras limitantes para seleccionar el proceso.

Otro de los inconvenientes de estas soluciones es que no se pueden manejar arriba del 35% peso
para evitar la precipitacion del Bicarbonato de Potasio en los internos de las torres y las medidas
preventivas y correctivas para el control de la corrosion son mas rigurosas y complejas que para
el uso de una solucién acuosa de aminas, especialmente para los procesos que emplean
activadores.

Ann asi los resultados indicaron que la solucién de Carbonato de Potasio simple no es lo mejor
para alcanzar las especificaciones requeridas para un gas combustible.

Lo anterior pone en desventaja el uso de la solucion de Carbonato de Potasio simple, con respecto
al Proceso con soluciones de aminas ya que para este Gltimo es suficiente con una etapa o Torre
de Absorcion para cumplir con dicha especificacion.

Como resultado de nuestro estudio para el caso de emplear aminas, en las Tablas 4.9, 4.10,4.11 y
4.12 (Ver las tablas en el Anexo A, resultado de las simulaciones) que refieren a la comparacion
entre parametros como: concentraciones de los gases acidos en el producto, flujo requerido de la
solucién circulante y concentracion, etc., y a la comparacién entre la informacién basica de
proceso como: cargas térmicas, potencia en las bombas y reposicion de agente quimico, se hace
una comparacion entre las posibles alternativas de proceso que nos permiten alcanzar las
especificaciones de purificacion del gas 4cido, en las 2 primeras tablas, el estudio del sistema se
realiz6 a una Presién de 1010 psia y una Temperatura de 100° F y en las 2 siguientes se realizo el
estudio del sistema a una Temperatura de 143° F y a la misma Presion. Se muestran 7 escenarios
en cada estudio, utilizando aminas solas y mezclas de ellas a diferentes concentraciones tratando
de encontrar la mejor opcion, los resultados obtenidos se representan en las Fig. 4.9, 4.10, 4.11,
4.12, 4.13, 4.14, 4.15 y 4.16 (en el punto 4.3 de éste capitulo), donde se justifica la mejor
alternativa de proceso donde se tomaron como base los parametros que al principio del capitulo
se propusieron.

En las Fig. 4.9 y 4.10 se hace una comparacion entre el flujo que se requiere en el absorbedor
para efectuar el endulzamiento y alcanzar la especificacion del Gas Dulce de 4 ppmv, para todos
los escenarios cabe destacar que se cumple y en algunos se alcanzan niveles muy bajos de
presencia de gases dcidos, pero también se aprecia que el volumen de solucidn es muy alto de
unos con respecto a otros, por lo que para el caso de operar el sistema a 100° F en general en cada
uno de los escenarios el volumen de circulacion es menor que si se opera el sistema a 143° F,
siendo el caso en el que se emplea una solucion de MDEA al 50% resulta ser la mas adecuada,
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siendo de 140 gpm, para nuestro caso comparativo con DEA al 35% requerimos 185 gpm cuando
la temperatura del sistema es de 100° F y 200 gpm cuando es 143° F .

En las Fig. 4.11 y 4.12 toca el caso de comparar de manera global el requerimiento de servicios
de enfriamiento y calentamiento de los sistemas, es de esperarse que se obtienen resultados
opuestos para cada condicion de temperatura, si se desea operar el sistema a una elevada
temperatura el servicio de enfriamiento disminuird y el de calentamiento aumentard, caso
contrario a si se desea operar el sistema a una menor temperatura, el sistema de enfriamiento
aumentard y el de calentamiento disminuira. De manera global, el comportamiento es equilibrado
para el caso de operar el sistema a 100° F como a 143° F, pero se debe considerar también el
volumen de solucion circulante entre menor sea, es menor el requerimiento de servicios por lo
que de igual manera se justifica el uso de MDEA al 50% peso.

En las Fig. 4.13 y 4.14 de igual manera, de los escenarios se toma ahora el pardmetro que refiere
al requerimiento de equipo de bombeo, siendo para ambos estudios el caso en que menor se
requiere equipo de bombeo como desde luego el menor consumo de energia eléctrica es para el
caso cuando empleamos MDEA al 50% y tiene que ver esto, porque solo utilizamos una solucién
de 140 GPM, requerimos una bomba de 130 Hp, para el caso comparativo con DEA al 35%
requerimos una bomba de 172 Hp cuando la temperatura del sistema es de 100° F y una de 182
Hp cuando es 143° F.

Para el caso en las Fig. 4.15 y 4.16 donde se aprecia la pérdida de solvente durante el proceso,
para ambos estudios donde se emplea MEA se aprecia la pérdida que es mas grande con respecto
a las otras aminas, es mas notorio este fenémeno cuando el sistema se opera a una elevada
temperatura, ya que su presion de vapor es mayor por lo que hay mayores pérdidas por
vaporizacion. Para el caso de la MDEA las pérdidas se mantienen en promedio globales
comparadas con las otras aminas, la que menores pérdidas presenta es sin duda la DEA, pero esta
ventaja se ve minimizada por el volumen que maneja.

Por lo que respecta al andlisis de resultados obtenidos se decide que la mejor alternativa es
cuando se emplea una solucién de MDEA al 50% a una Temperatura de operacion de 100°F y a
una Presion de 1010 psia en el absorbedor.
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CAPITULO 5
EVALUACION
ECONOMICA

Se pretende dar a conocer el gasto que generara el poner en operacion las nuevas plantas de
endulzamiento en la plataforma de compresion, dar un estimado de la inversion y un costo
por la produccion, ademas de dar a conocer un comparativo si es que el gas combustible se
proporciona por otro distribuidor.
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50 EVALUACION ECONOMICA DEL PROCESO MAS ADECUADO

Se hara el suministro de dos plantas paquete endulzadoras de gas amargo, que seran instaladas en
la plataforma de compresion, en base al proceso Girbotol, empleando solucién acuosa de
Metildietanolamina (MDEA) al 50% peso como absorbente de gases écidos, con capacidad
normal de 30 MMPCSD de gas dulce cada una. El gas dulce producto no debera exceder de una
concentracion de 4 ppm en volumen de H,S. Cada una de las plantas debera estar montada en un
patin estructural independiente; el drea que se tiene disponible en la plataforma es de 14.8 metros
de longitud por 13.7 metros de ancho para la ubicacion de ambas unidades. Se debera incluir un
lote de partes de repuesto para el arranque y un afio de operacion.

En el presente estudio se estimd la inversion y el costo de produccion del sistema de
endulzamiento de gas amargo.

5.1 Estimado de inversion.

Se requiere para cualquier proceso industrial un capital invertido, y determinar el capital de
inversion necesaria, es parte fundamental en el desarrollo del disefio de un proyecto. El total de la
inversion para algunos procesos consiste de un capital fijo que se necesita para compra del equipo
fisico, materiales de instalacion, lo necesario para tener solvencia y cubrir con el capital de
trabajo y se pueda efectuar el pago de salarios, materias primas y productos disponibles y otro
tipo especial de requerimientos directos que se tengan que pagar. Asi, en una estimacion de
costos en procesos industriales, el capital invertido, los costos por manufactura, los costos
generado por renta e impuestos deben ser tambien considerados.

Capital invertido

Antes de poner una planta industrial en operacion, una gran cantidad de dinero se debe
suministrar para comprar e instalar la maquinaria necesaria y los equipos. El espacio en donde se
instalara la planta debe estar disponible para poder levantarla completamente con toda la tuberia,
instrumentacion y control y servicios auxiliares. Adicionalmente, si es necesario se debe contar
con el dinero necesario para el pago de gastos involucrados al poner la planta en operacion.

El capital que se necesita para suministrar la maquinaria necesaria y las instalaciones de la planta
son llamados “capital fijo de inversién”, el “capital de trabajo” se determina mediante el tiempo
que se necesita para poner en operacion la planta. La suma del capital fijo de inversion y el
capital de trabajo se conocen como el “total del capital invertido™.
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5.1.1 Indices de Costos

Muchos datos de costos pueden ser utilizados para hacer un estimado preeliminar o un predisefio
basandonos en alguna condicion del pasado, algunos valores cambian considerablemente con el
tiempo dependiendo de las condiciones economicas que se presenten en ese momento, algunos
metodos aplican una conversion de costos aplicando datos equivalentes del pasado y
corrigiendolos con datos del tiempo presente. Asi, si se cuenta con el costo de un equipo para el
afio A y con los indices de los afios A y B, el costo del equipo para el afio requerido B se obtiene
con la siguiente formula:
. . IndiceB
$EquipoB $EqmpoA[ i ]
Los mas comunes de estos indices son: the Marshall and Swif all-industry and process-industry
equipment indexes, the Engineering News-Record construction index, the Nelson-Farrar refinery
construction index, and the Chemical Engineering plant cost index.

5.1.2 Estimado del costo de equipos por factor de escalamiento

Es frecuente que se requiera estimar el costo de un equipo y que no se cuente con datos en
particular de ese quipo de acuerdo a nuestra capacidad de operacion, por lo que resulta tener
buenos resultados el usar la relacion logaritmica conocida como la “regla del factor de las seis
decimas”, cuya formula es similar a la anterior, a excepcion de que se le agrega un nuevo
término:

7 - 0.6
$ EquipoB = $ Equipo A[ Ind:.ceB capac.Eqw.poB
IndiceA \ capac.EquipoA

5.1.3 Meétodos para calcular estimados de capital.

Hay varios métodos que se emplean en la estimacion del costo de capital. Elegir uno de éstos
métodos depende de la informacién detallada que se tenga y la exactitud deseada. Por ejemplo
existe el método por porcentajes, el método de Lang, el de Chilton, el de Guthrie inversion por la
capacidad de la unidad, por estimado de cada unidad, por un factor aplicado a la capacidad
requerida de energia. Los mas utilizados son los cuatro primeros.

5.1.3.1 El método de porcentajes para la aproximaciéon de inversion de capital.

Esta técnica de estimacion de costo, se usa generalmente para obtener un orden de magnitud de
costo, recordando que el costo de una planta de proceso puede ser obtenido, multiplicando el
costo del equipo base por un factor para aproximar la inversion de capital. Estos factores varian
dependiendo de la planta de proceso. Los porcentajes dados en la tabla 5.1 indican las
aproximaciones que tienen estos tipos de plantas de procesos. Estos valores, sin embargo, pueden
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combinarse con los factores de Lang para estimar el costo directo de la planta, fijando la
inversion de capital, o la inversion de capital total. Puede notarse que estos factores incluyen el
costo del terreno y los honorarios para los contratistas.

Porcentaje de costos del equipo

Anrticulos

Planta de proceso
De solido-liquidos-gas

Costos directos

Adaquisicion del equipo

(incluye fabricacion de equipo y maquinaria de proceso)
Adquisicion del equipo e instalacion

Instrumentacion y control

Tuberia (instalada)

Electricidad(instalada)

Levantamiento{incluyendo servicios)

incentivos

Otros{instalacién)
Temeno( si se adquiere)

Costo directo total de la planta
Costos indirectos

Ingenieria y supervision

Gastos de construccion

Costos directos ¢ indirectos Totales

Honorarios a contratistas( 1 5% de los costos directos e indirectos totales)
contingencias(10% de los costos directos e indirectos totales)

Inversién de capital fijo

Capital de

bajo{1 5 % de la inversion de capital total

Inversion de capital total

100.0

39
13
31
10
29
10
35

6

293

32
34

359
18
36

413
74

487

Tabla 5.1 Factores para la estimacion de inversion de capital basados en costos de equipos.

Ver detalles de este método en el Anexo C, Tabla 5.7 .

5.1.3.2 El método de Lang

Es un método con el cual se estiman los costos de plantas de proceso y su calculo es como sigue:
Estimar el costo del equipo de proceso entregado en el lugar de construccion, llamado

1.

2

costo A.

Multiplicar A por 1.43, para dar el coste del equipo instalado incluyendo cimientos,

soportes, venteos, aislantes, llamado éste resultado B.

Multiplicar B por los siguientes factores dependiendo del tipo de proceso.

1.10 para proceso de solidos
1.25 para proceso de sélido-fluido
1.60 para proceso de fluidos.

Multiplicar C por 1.5 para obtener los costos de construccion de la planta.
para obtener los gastos generales:
(contingencias, construcciones, temporales, gastos de ingenieria y honorarios del

Multiplicar el total de costos de construccion

contratista).
31% para proceso de solidos
35% para proceso de sélido-fluido

Instalaciones Costa Afuera”
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33% para proceso de fluidos
La suma del total de construccién y el total de gastos es el costo total de la planta.

Ver detalles de este método en el Anexo C, Tabla 5.8.

5.1.3.3 El método de Chilton

Utilizando éstos métodos, se deben realizar algunas decisiones debido a que los factores estin
dados como rangos, que estan incorporados como se muestra en la siguiente ecuacion:

C= 1213 ¥ Cequipo

Chilton usa el costo del equipo Y Cequipo, el factor fl es usado para hacer la conversion del
sosto del equipo a costo del equipo instalado y puede ser tomado como 1.45 para proceso de
solidos, 1.39 para mezclas de sélidos y fluidos, y 1.47 para proceso de fluidos.

Ver detalles de este método en el Anexo C, Tabla 5.9.

5.1.4 Premisas para la inversion del capital total

El célculo del estimado de inversién se realizo bajo las siguientes premisas:

Costo de equipo: El costo del paquete de endulzamiento se estimé tomando como referencia una
cotizacion que se hizo en el afio 2000 para una capacidad de 10 MMPCSD considerando los
datos técnicos de predimensionamiento de los equipos y materiales principales. La actualizacion
de los costos de los equipos, se hizo mediante escalamiento y la correccion de los datos se llevo a
cabo con los indices de Marshall & Swift, que se publican en la revista Chemical Engineering
(ver en anexo C, Tabla 5.10). El costo total por equipos puede ser la suma de los costos
individuales.

El proveedor sera responsable del transporte, instalacion y conexion de los equipos y sistemas
que conforman cada planta dentro de cada patin y debera incluir toda la instrumentacion, valvulas
de control, vélvulas de seguridad, accesorios, tuberias y conexiones requeridas, de tal forma que
al ser instaladas, su operacion sea satisfactoria y se logren las especificaciones requeridas en la
plataforma de compresion.

Directos: Se toman como referencia los porcentajes de la tabla 5.1 para determinar los costos
directos de la planta Se deberan incluir todos los elementos estructurales, incluyendo los
requeridos para su izaje, El transporte e instalacion de todos los materiales, accesorios y
dispositivos requeridos para la interconexion de las dos plantas endulzadoras de gas amargo con
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las corrientes de proceso, servicios auxiliares y sistemas de control, eléctrico y de seguridad en la
plataforma de compresion para interconexion de las plantas y sistemas en forma satisfactoria, la
mano de obra necesaria para realizar la ingenieria basica y de detalle, equipo y herramienta
personal que se requiera.

Indirectos: Se estimo considerando un porcentaje por ingenieria y supervision, y por gastos de
construccion reportados en la Tabla 5.1

Se obtiene entonces el Precio Unitario por cada planta Endulzadora. Se considera ademas que
PEP dispone del dinero para la sustitucion de las plantas.

5.2  Estimado total del costo de produccion

Estos costos se dividen en dos categorias llamadas “costos por manufactura” y “costos
generales”.

Los costos por manufactura estan ligados directamente a los costos por produccién o de
operacién, se dividen en: costos directos de produccion, cargos fijos y servicios.

Los costos directos involucran directamente a las materias primas, al trabajo directo en la
produccion, supervisién, mantenimiento y reparos dentro de la planta, consumo de servicios
auxiliares, etc. Los cargos fijos son constantes para cada afio que se refieren a la depreciacion,
rentas, seguros, etc. Los cargos por servicios se refieren a la atenciéon médica y hospitalaria, a
servicios generales, a seguridad social, vacaciones, recreaciones, superintendencias.

Los costos generales se pueden clasificar en cargos administratives, cargos por distribucién y
venta, por desarrollo, cargos por financiamientos, sueldos brutos, etc.

5.2.1 Premisas para el estimado del costo de produccion

El costo de materias primas considera a la MDEA y al gas amargo, del balance de materia
energia se obtiene la MDEA circulante y la de reposicion, para el caso de gas amargo
consideramos lo necesario para obtener los 30 MMPCSD de gas dulce como producto, en ambos
casos se considera un periodo de 365 dias.
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Para la estimacion de los costos de produccion, en que incurre el proveedor del servicio, se hacen
las siguientes consideraciones:

a) Los costos de mantenimiento fueron estimados con base a un 5% de la inversion total, segun
bibliografia consultada.

b) Los servicios auxiliares (energia eléctrica) se obtienen del balance de materia y energia
considerando un periodo de 365 dias.

¢) La tripulacién del sistema considera jornadas de 12 x 12, una catorcena en plataforma y otra
en tierra, PEP recomienda usar 5 hombres por unidad de acuerdo a la capacidad de la planta.
Y para el personal de supervisién se recomienda usar el 15% de la mano de obra de
operacion.

d) Cargos fijos de operacion. Se consideré el 30% de la sumatoria de mantenimiento y
reparacion y del costo generado por el personal de supervision (recomendacién de PEP).

e) Administracion: se recomienda por bibliografia consultada del 40 al 60% de la mano de obra
de operacion, consideramos el 60%.

f) El seguro de la planta considera el 3% de la inversion total (recomendacion de PEP)

En la Tabla 5.2 se aprecian los costos involucrados para determinar el costo total de produccion,
en este estudio consideramos los mas importantes, ya que no se construye una planta nueva sino
que se esta sustituyendo una ya existente que estd dentro de un complejo que ya contempla
dichos costos.

Los costos de produccion en que incurre PEP son: servicios, hospedaje, alimentos, transportacion
del muelle de Cd. del Carmen a la Plataforma y Supervision de la Operacion.

Nota: las recomendaciones por PEP se reportan en el Manual de Endulzadoras, cuya referencia
aparece en la bibliografia de este trabajo.
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Costos y precios

Los precios tienen como referencia diversas fuentes que se mencionan a continuacion:

CONCEPTO FUENTE

Sustancias | Precios Interorganismos y Cotizaciones de Proveedores. Alquimia de
quimicas México, S de R.L.

Electricidad Coordinaci6én Técnica Operativa Region Marina Noreste PEP.
Combustible * Premisas 2003 PEP

Manodeobra  Catalogo GEN

5.2.2 Presupuesto de Ingresos y Egresos

La planta fue disefiada con objeto de endulzar gas que sera empleado en las plataformas. Debido
a esto, no se puede hablar de un ingreso por la venta de dicho gas, pero se puede relacionar a la
cantidad de corriente gaseosa que abandona las plataformas, para ser enviada a tierra, el cual se
fracciona y se vende como materia petroquimica.

Si el gas combustible endulzado no estuviera presente en las plataformas de compresion no
podria ser enviado el gas crudo a fraccionamiento y podria ser sustituido por gas combustible o
diesel. el inconveniente seria suministrar desde tierra cualquiera de los combustibles.

Como egresos nos referimos a los costos totales que integra la operacion de la planta, como
materias primas, servicios auxiliares, mano de obra, mantenimiento y gastos generales.
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Materias primas
Trabajo de operacion
Costos directos de o :
prodiic Supervision de operacion
Servicios auxiliares
: Mantenimiento y reparacion
- [ Depreciacion a
: Costos por manufactura Cargos fijos Rentas
| Seguros
; Sl L et S w— .:,.iw__m
| Seguridad social
|
& i Recreacion
. | Costos de servicios
Costos de produccion Superintendencia
totales
Paqueteria
servicios
Salarios
Costos Mantenimiento de oficinas
iniriistrativos &
Juridico
Costos generales Distribucién y Ventas de oficinas
venta Embarques
Investigacion y
desarrollo
Financiamiento
Ganancias brutas

Tabla 5.2 Costos involucrados en el costo total de producc'i'(’iln.

A continuacion se hace un reporte de la serie de cdlculos que se realizd para conocer los
estimados de los costos.
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5.3  Reporte de Costos

DA-4400
DA-4401

EA-4400
EA-4402
EC-4400
EC-4401

JEE-4400/R

FA-4400
FA-4401
FA-4402
FA-4403
FA-4404

FI>-4400/R
FD-4401/R

GA-4401/R
GA-4402R

Torre Absorbedora de Gas Acido
Torre Regeneradora de MDEA

CAMBIADORES DE CALOR
Intercambiador de MDEA Rica/Pobre
Rehervidor de la Regeneradora de MDEA
Enfriador de MDEA pobre
Enfriador de Gases Acidos
EYECTOR
Eyector de Gases Acidos
RECIPIENTES
Separador de Gas Amargo
Separador de Gas Dulce
Tanque de Desorcion de Hidrocarburos
Acumulador de Reflujo de la Reg. de MDEA
Tanque de Balance de MDEA

FILTROS

Filtro de MDEA nica
Filtro de MDEA pobre

BOMBAS

Bomba de MDEA de alia presion
Bomba de Reflujo de la Reg. de MDEA

TOTAL*

3LT.445.330.66]

* Cotizacidn para una planta de gas amargo con una capacidad de 10 MMPCSD en el afio 2000

Tabla 5.3 Cotizacion de planta de endulzamiento con capacidad de 10 MMPCSD para el 2000
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TORRES
DA-4400 Tomre Absorbedora de Gas Acido
DA-4401 Torre Regeneradora de MDEA
CAMBIADORES DE CALOR
EA-4400 Intercambiador de MDEA RicaPobre
EA-4402 Rehervidor de la Regeneradora de MDEA
EC-4400 Enfriador de MDEA pobre
EC-4401 Enfriador de Gases Acidos
EYECTOR
rEEW’R Eyector de Grases Acidos
RECIPIENTES
FA-4400 Separador de Gas Amargo
FA-4401 Separador de Gas Dulce
FA-4402 Tanque de Desorcion de Hidrocarburos
FA-4403 Acumulador de Reflujo de la Reg. de MDEA
FA-4404 Tanque de Balance de MDEA
FILTROS
FD-4400/R Filtro de MDEA nca
FD-4401/R Filtro de MDEA pobre
BOMBAS
(GA-4401/R Bomba de MIDEA de alia presion
(GA-4402/R Bomba de Refluyo de la Reg de MDEA
TOTAL* $36,056,949.04]

* Cotizacion para una planta de gas amargo con una capacidad de 30 MMPCSD commegida para el afio 2003

Tabla 5.4 Reporte de la cotizacion actualizada para una capacidad de 30 MMPCSD al 2004
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p L 2 A ek
EQUIPO PZA 1
ADQUISICION E INSTALACION DEL EQUIPO % 9
INSTRUMENTACION Y CONTROL % 13
TUBERIA (AISLADA) % 31
ELECTRICIDAD (AISLADA) % 10
LEVANTAMIENTO (INCLUYENDO SERVICIOS) % 29
INCENTIVOS % 10
(OTROS (INSTALACION) % 55 $19,831,321.97
(COSTO DIRECTO TOTAL DE LA PLANTA $103,483,443,74]
|INGENIERIA Y SUPERVICION % k¥) $11,538,223 69
IGASTOS DE CONSTRUCCION % $12,259,362.67
HONORARIOS A CONTRATISTAS % 18 6,490,250 83|
[CONTINGENCIAS % 36 $12,980,501 65
(COSTO INDIRECTO TOTAL DE LA PLANTA
|INVERSION DE CAPITAL FLIO 1
[CAPITAL DE TRABAJO % 74
|INVERSION DE CAPITAL TOTAL 17
INVERSION TOTAL $173,433,924.88]
Tabla 5.5 Estimado de la inversion de capital total
“Evaluacion Técnico — Econd de la Tecnologia mds Adecuada para la Eli ion de Gases Acidos del Gas Amargo en 103
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PERSONAL DE SUPERVISION

[MANTENIMIENTO ¥ REPARACION

INGRESOS
(GAS DULCE (ANUAL) MMPCSD 29.547 $42,352.75 $456,759,797.05]
EGRESOS
|MATERIA PRIMA E INSUMOS
|GAS AMARGO (ANUAL) MMPCSD ET £ 1] $36,181.53 $412,444,657.65
MDEA MAS PERDIDAS (ANUAL) KG 18912.5 $17.01 $321,701.63|
SUBTOTAL $412.766 359.28'
SERVICIOS AUXTLIARES
JCONSUMO DE ENERGIA ELECTRICA (ANUAL) KW 876000 $0.40 $350,400,00)
[MANO DE OBRA DE OPERACION
(OPERADOR 2 $600.00
MECANICO 1 $600.00
JELECTRICO 1 £600.00
OPERADOR DE BOMBAS 1 $600.00
SUBTOTAL

ADMINISTRACION 24
ISUBTOTAL $422.733,455 52
SEGURO SOBRE LA PIANTA $5,203,017.75
CARGOS FLIOS DE OPERACION $2,625,808 87
COSTO TOTAL POR ANO 5430, 14
e
COSTO TOTAL POR DIA 51,179,622.69

Tabla 5.6 Reporte del costo por operacion de la planta
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5.4  Interpretacién de resultados

El objetivo no es ver la rentabilidad del proyecto, ni la sensibilidad de la rentabilidad del proyecto
sino dar un estimado de inversion de un servicio que es para fines de autoconsumo que
actualmente existe y que se desea reemplazar por equipos nuevos, solo se consideran algunos
aspectos que nos daran la magnitud de cumplir con dicho requerimiento.

De los resultados obtenidos en la Tabla 5.5, se aprecia que se requiere una inversion de capital
fijo de $143°751,782.59 M.N., una inversioén de capital de trabajo de $26°682,142.29 M.N.,
resultando una inversién de capital total de $173°433,924.88 M.N. por cada unidad de
endulzamiento utilizando el método de porcentajes.

El costo total por dia de produccion es de $1°179,622.69 M.N. resultado de la Tabla 5.6, esto
quiere decir que es lo que se necesita para poner en operacion el sistema que se esta proponiendo.

Viendo de otro punto de vista, si consideramos que el gas dulce lo proporciona otro distribuidor
el costo por afio seria de $456°759,797.05 y a nosotros nos costaria producirlo $430°562,282.14
una diferencia de mas de 26 millones de pesos, sin considerar el costo que se generaria por
transportarlo desde tierra a la plataforma por barco o construir una linea desde tierra.

Los costos totales obtenidos son basados en el tipo de estimado de “orden de magnitud” el cual se
caracteriza por tener un grado de confiabilidad que se encuentra dentro del rango de mas menos
40 - 70%.
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—

CONCLUSIONES

Durante el desarrollo de éste trabajo se logra seleccionar el proceso mas adecuado para el
endulzamiento del gas amargo.

No solamente se dird que se cumplié con los objetivos planteados, sino que ademas se puede
apreciar que existen diferentes aspectos para realizar una evaluacion integral de alternativas
tecnolégicas y que se deben conocer los términos para poder interpretar los procesos de
evaluacion. El objetivo de este trabajo, no es hacer unas bases de licitacion ni mucho menos
hacer un proyecto macro — econémico sino considerar algunos aspectos necesarios para poder dar
una alternativa de proceso que se pueda aplicar teniendo algunas limitantes como es el espacio en
campo que se dispone donde se instalardn las plantas de endulzamiento, la complejidad del
proceso, ventajas y desventajas que se presentan al efectuarse el proceso.

En forma general, y en funcion de las concentraciones de gas amargo, el proceso que cumple con
las especificaciones del gas natural para consumo como combustible (4 ppmv de H,S), resulta ser
el proceso que emplea como solucién absorbente a la Metildietanolamina (MDEA) con una
concentracion del 50% peso, en comparacién con las otras aminas, es la de menor consumo de
servicios auxiliares requiere (para el caso de servicio de calentamiento en la regeneracion, el
rehervidor es mas pequefio que para el caso en donde se usa DEA), es la que cumple con las
especificaciones de salida del gas dulce, es la que presenta una selectividad del H,S con respecto
al CO; teniendo como ventaja que se requiere una menor cantidad de solucién circulando en el
sistema haciendo con ello que los equipos sean mas pequefios, como se pudo justificar en el
Capitulo 4.

Para nuestra propuesta se recomienda que el sistema opere con una temperatura de 100° F en el
absorbedor, a una presion de 1000 psia ya que a estas condiciones de operacion es donde se
aprecia la selectividad del H,S con respecto al CO; y es donde se obtienen mejores beneficios.

Finalmente las alternativas planteadas no son las tltimas y probablemente las mejores, pero si
unas de las mas adecuadas para el fin perseguido

Se concluye por lo tanto que el proceso que emplea una solucion absorbente con MDEA
garantiza en mejor forma el cumplimiento de la especificacion de un gas combustible, ademas de
representar bajos costos de inversién, de operacion y de mantenimiento, con respecto a la
solucién de Carbonato de Potasio y a otros procesos estudiados, es una tecnologia que no
requiere cl pago de regalias.

Tener en consideracion todo lo anterior, permite contemplar un disefio mas completo que haga
que el ingeniero de proceso tenga una mayor confianza del sistema, y tenga, ademas de una
adecuada funcionalidad, un periodo de vida mas prolongado y un factor de seguridad mas propio.
Obviamente esto involucra, realizar un esfuerzo extra, pues es necesario recurrir y profundizar
ain mas en aspectos que en primera instancia resulten fuera de nuestro contexto como Ingeniero
Quimico, pero debido a la magnitud de problemas por resolver, es y serd de vital importancia
aumentar aiin mas los conocimientos que ya se tienen.
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Tabla 4.9 Comparacion entre parametros de los proceso con aminas

Parimetros MDEA 50% DEA 35% MDEA/DEA (30% / 10%)
GENERALIDADES :
" Servicio Planta de Endulzamiento de Gas Amargo
" No. de Unidades 2(dos) 2(dos) 2(dos)
" Area total disponible, mm 14,830 x 13,700
- Capacidad, MMPCSD ' 30
ESPECIFICACIONES i
" Gas Himedo Ana-rio
| Composicién, %mol
N 396 396 3.96
L Coy 3.05 3.05 3.05
HaS 239 239 239
Metano 65.04 65.04 65.04
Etano 148 148 14.8
Propano 691 691 691
i-Butano 072 0.72 0.72
' n-Butano 197 197 197
i-Pentano 04 04 04
n-Pentano 0.52 052 0.52
n-Hexano (+) 0.24 024 0.24
Flujo Normal, MMPCSD 31.185 31.185 31.185
Presion Normal, kg/cm’ man. 69.0 69.0 69.0
Temperatura, °C 38 38 38
PRODUCTOS
Gas dulce
H:S, %mol 3.652 ppm 0.604 ppm 3.829 ppm
CO,, %mol 0.208 24,322 ppm 0293
Flujo Normal, MMPCSD 29,547 29.464 29.580
Presion Normal, Kg/cm’ man 68.4 68.4 68.4
Temperatura, °C 438 3527 47.28
Gases ficidos
H,$ %mol 43.95 41,02 44.344
Oy, Yomol 4979 52.66 49415 i
Flujo Normal, MMPCSD 1,603 175 1.5187 !
Presion Normal, Kg/cm’ man 1.85 1.85 1.85
Temperatura, °C 488 48,88 4888 .
Solucion circulante
Agente Quimico MDEA DEA MDEA / DEA y
Flujo, GPM 140 185 145
Concentracion %peso 50 35 30/10 .
T solvente pobre, °C 35 35 35

T solvente rico, °C 61.6 62,19 57.96

A o 1 - PRSP b st et g b
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Tabla 4.9 Comparacién entre parametros de los proceso con aminas (continuacion)

| Pardmetros
GENERALIDADES

| Servicio

| No. de Unidades

| Area total disponible, mm ]

Etano
Propano

| i-Butano
n-Butano
i-Pentano

n-Pentano

n-Hexano (+)

Flujo Normal, MMPCSD
Presion Normal, kg/cm’ man.
Temperatura, °C

PRODUCTOS
Gas dulce

H;S, %emol
CO;,. Yamol
Flujo Normal, MMPCSD
Presion Normal, Kg/em” man
Temperatura, °C

Gases dcidos

H;S %mol

CO,. %mol

Flujo Normal, MMPCSD
Presion Normal, Kg/em® man
Temperatura, *C

Solucidn circulante

Agente Quimico

Fluo, GPM

Concentracion Yopeso

T solvente pobre, °C

T solvente rico, °C

MDEA/DEA (35% / 20%)

MDEA/DEA (20% / 35%)

MDEA/MEA (35% /20%)

Planta de Endulzamiento de Gas Amargo

2(dos)

305
239

6504
148
691
0.72
197
04
0.52
024

31185
69.0
38

0.20 ppm
37.095 ppm
29.465
684
35.78

41.155

52.499

1.7815
1.85
48.88

MDEA / DEA
165
35/20
35
65.21

2(dos)

14,830 x 13,700

30

396
305
2.39
65.04
148
6.91
072
197
04
052
024
31.185
69.0
38

0.16 ppm
87.031 ppm
29.465
68.4
3571

41.092
52.548
1.7838
1.85
48.88

MDEA / DEA
165
20/35
35
62.72

396
305
239
65.04
148
691
0.72
197
04
052
024
31.185
69.0
38

0.236 ppm
123.826 ppm
29.454
68.4
35.50

41.156
52.443
1.7773
1.85
48.88

MDEA /| MEA
175
35/20
a5
67.36
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Tabla 4.9 Comparacion entre parametros de los proceso con aminas (continuacion)

' Pardmetros

' GENERALIDADES
Servicio

| No.de Unidades

i-Butano
n-Butano
i-Pentano

n-Pentano

n-Hexano (+)

Flujo Normal, MMPCSD
Presidn Normal, kg/cm’ man.
Temperatura, °C

PRODUCTOS

Gas dulce

H;S. %emol

COy, Yomol

Flujo Normal, MMPCSD
Presion Normal, Kg/cm® man.
Temperatura, °C

Gases dcidos

H,5 %emol

COy, Yemol

Flujo Normal, MMPCSD
Presion Mormal, Kg/cm® man.
Temperatura, °C

Solucitn circulante

Agente Quimico

Flujo, GPM

Concentracion Yspeso

T solvente pobre, °C

I' solvente rico, °C

MEA/DEA (20% / 20%)

Planta de Endulzamiento de
Gas Amargo
—— 3
14.830x 13,700

0.52
024
31.185
69.0
38

0.355 ppm
84.689 ppm
29.454
68.4
37.81

41.055

52.505

1.7958
1.85
48.88

MEA / DEA
200
20/20
35
65.56
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Tabla 4.10 Comparacion entre informacion basica de los proceso con aminas

Instalaciones Costa Afuera”™

Informacién Bésica de Proceso MDEA 50% DEA 35% MDEA/DEA (30% / 10%)
TORRES:

| Torre Absorbedora

[ Diametro,mm 1219 1219 1219

| Longitud, mm 15,240 15,240 15,240

[ Tipo de Internos (20) platos (20) platos (20) platos

[ Torre regeneradora o )

[ Digmetro, mm 1219 1219 1219

I Longitud, mm 15240 15,240 15,240

[ Tipo de Inteos (20) platos (20) platos (20) platos

' CAMBIADORES DE CALOR:

Rehervidor de la Reneradora

" Carga térmica, MMBuwhr 7.70 10.19 797
Presion Normal, Kg/cm’ man 2,088 2.088 2.088
Temperatura, °C 125.7 1257 125.7
Carga térmica, MMBuwhr 4.01 4.27 396
Enfriador de amina 'pu-brt
Carga térmica, MMBtuhr 6.96 9.80 7.38
Enfriador de gases fcidos
Carga térmica, MMBuwhr 2.03 275 231
BOMBAS
Bomba de amina de alta presitn
Potencia, Hp 129.921 171.455 134 404 t
Bomba de reflujo de gases dcidos i
Potencia, Hp 0.075 0.102 0.086
MAKE UP l
H;0, Ib/dia 4611 4,350 4,977 T
Agente Quimico, Ib/dia 14.342 8338 8.831/ 2427 i

i ———— :
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Tabla 4.10 Comparacion entre informacion basica de los proceso con aminas (contin.)

[ Informacién Bisica de Process | MDEA/DEA (35%/20%) | MDEA/DEA (20%/35%) = MDEA/MEA (35% / 20%)
:r- T RES: - I-
e LRSS S —
[ Tﬂl‘l‘tA_hMﬂ—_m-__-. T [ |
[ Didmetro, mm [ 1219 [ I FITY 1219
[ Longitud, mm | 15240 l 15240 000 15240
Tipo de Intemnos [ @ypawes [ (@0)plates (20) platos
R ikl [ :
[ Dismetro,mm [ 1219 [ 1219 1219
[ Longitud, mm | 15,240 T[T 15240 15240
[ Tipodeintemos (20) platos | (20) platos (20) platos
[ e . il el : B e s :
[ CAMBIADORES DE CALOR: |
| Rehervidor de la Reneradora
| Carga térmica, MMBtw/hr 9.08 9.08 9.59
| Presién Normal, Kg/cm’ man 2088 2,088 2.088
| Temperatura, °C 128.18 127.66 12575
| Imterc iad ina/ami
| Carga térmica, MMBtwhr 367 356 3.86
| Enfriador de amina pobre
Carga térmica, MMBuwhr 9.18 9.17 9.66
| Enfriador de gases dcidos
Carga térmica, MMBtw/hr 1.45 1.38 1.32
BOMBAS
Bomba de amina de alta presién
Potencia, Hp 153.983 153.873 164.081
Bomba de reflujo de gases scidos
Potencia, Hp 0.053 0.050 0.048
MAKE UP
H;0, Ib/dia 4,241.737 4,231.946 4,199.241
Agente Quimico, Ib/dia 9.140/4.772 5.181/8319 8.834/10.026
*Evaluacion Técnico — E de la Tecnologia mds Adecuada para la Eliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en 113
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Tabla 4.10 Comparacion entre informacion basica de los proceso con aminas (contin.)

| Informacién Bsica de Proceso | MEA /DEA (20% / 20%)
[ TORRES:
= i
15240
(20) platos
1219
15240
~ (20) platos
[ CAMBIADORES DE CALOR:
| Rehervidor de 1a Reneradora
| Carga térmica, MMBtw/hr 1092
Presion Normal, Kg/cm® man 2.088
Temperatura, °C 129.96
Intercambiador amina/amina
| Carga térmica, MMBtwhr 396
| Enfriador de amina pobre
Carga térmica, MMBuwhr 10.82
Enfriador de gases fcidos
Carga térmica, MMBtuwhr 1.76
BOMBAS
Bomba de amina de alta presién
Potencia, Hp 186.547
Bomba de reflujo de gases dcidos
Potencia, Hp 0.065
MAKE UP
HL0, Ib/dia 4,454,849 ;
Agente Quimico, Ib/dia 9257/4.616 ]
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Tabla4.11 Comparacion entre parametros de los proceso con aminas

| Pardmetros

| GENERALIDADES

| Servicio

| No. de Unidades

| Capacidad, MMPCSD

| ESPECIFICACIONES
| Gas Hiimedo Amargo

[ Composicion, %mol
Ny T
[co,
R
[ Metano

Etano

i-Butano

n-Butano

i-Pentano

[ n-Puimo
n-Hexano (+)
Flujo Normal, MMPCSD
Presion Normal, kg/cm’ man.
Tanpam_‘c

PRODUCTOS

Gas dulee

H,S, %smol

COy, Yemol

Flujo Normal, MMPCSD

Presion Normal, Kg/cm? man.

Temperatura, °C

Gases dcidos

H;S %emol

COy, Yomol

Flujo Normal, MMPCSD

Presion Mormal, Kg/cm® man.

Temperatura, °C
Solucién circulante
Agente Quimico
Flujo, GPM
Concentracidn Yepeso
T solvente pobre, °C
T solvente rico, °C

MDEA 55%

—_— —

3.03 ppm
45.7 ppm
29514
684
59.82

41134
5221
1.77
185
48 88

MDEA
190
55
5722
8273

Planta de Endulzamiento de Gas Amargo

DEA 35%

| MDEA/DEA (35% / 20%)

2(dos) 2(dos)
14830x 13,700 S
e
|
1
[ e
—_——
396 [ 396 i
305 [ 305
239 | 239
65.04 [ 65.04
148 148
691 i 691
C0mn 0.72
1.97 197
0.4 04
0.52 052
7] 024
31185 31.185
69.0 69.0
T 60 60
1.89 ppm 1.08 ppm
10.9 ppm 73.009
29512 29.548
68.4 684
57.72 66.05
41.032 41.188
52,625 5247
1.77 178
1.85 1.85
48 88 48 8%
DEA MDEA / DEA
200 165
35 35/20
57.22 57.22
8318 83.02
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Tabla4.11 Comparacién entre parametros de los proceso con aminas (continuacién)

" Pardmetros [ MDEA/MEA (35% / 20%) MDEA/DEA (20% / 35%) MEA/DEA (20% / 20%)
| GENERALIDADES [ IR i
[ Servicio [ Planta de Endulzamiento de Gas Amargo
[ No.de Unidades [ © 2(dos) | 2dos) [ 2(dos)
| Area total disponible, mm | ) N " 14,830 x 13,700 T o
et e - Sy —— B
SR S R S
I
— —— SN
T 3ee [ 3
3.05 T 308
— 239 [ 23
65.04 7 6504
148 T 14 B
691 691
0.72 [ 0.72
197 B XY
04 04
0.52 I 052
n-Hexano (+) 0.24 i 0.24 1 0.24
" Flujo Normal, MMPCSD 31185 31185 31185
" Presion Normal, kg/cm® man. 69.0 69.0 69.0
" Temperatura, °C 60 60 60
PRODUCTOS
© Gas dulee
H;S, Yemol 337 ppm 0821 ppm 1.159 ppm
€Oy, Yemol 255 ppm 88 ppm 47.819 ppm
Flujo Normal, MMPCSD 29533 29.532 29.498
Presion Normal, Kg/cm’ man. 68.4 68.4 68.4
Temperatura, °C 66.36 64.04 57.29
Gases dcidos
H,S %mol 41259 41.101 41.035
COy, %mol 52,350 52 547 52,535
Flujo Normal, MMPCSD 1.7722 1.7832 1.7961
Presion Normal, Kg/cm? man. 1.85 1.85 1.85
Temperatura, °C 48 88 48 88 48 &8
Solucidn circulante
Agente Quimico MDEA / MEA MDEA / DEA MEA / DEA
Flujo, GPM 175 165 200
Concentracion %peso 35/20 20135 20720
T solvente pobre, °C 57122 51.22 571.22
T solvente rico, °C B4.80 #4.67 £7.14
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Tabla4.11 Comparacion entre parametros de los proceso con aminas (continuacion)

e S
| GENERALIDADES

Servicio
["No. de Unidades

[ ESPECIFICACIONES

[ Gas Himedo Amargo
| Composicién, %mol
E

[co,

[HS

[ Metano

E;

i-Pentano

| n-Pentano

ri-H:xano (+)

! Flujo Normal, MMPCSD

I Presion Normal, kg/cm’ man,
| Temperatura, °C

PRODUCTOS
Gas dulee
* H;S, %mol
€Oy, %mol
Flujo Normal, MMPCSD
Presion Normal, Kg/cm’ man.
" Temperatura, °C
" Gases kcidos
H,S %emol
COy, Yemol
Flujo Normal, MMPCSD
Presion Normal, Kg/cm® man
Temperatura, °C
Solucién circulante
Agente Quimico
Flujo, GPM
Concentracion %opeso
T solvente pobre, “C
T solvente rico, °C

MEA 20%

Planta de Endulzamiento de

396
e
239
65.04
148
6.91
0.72
197
04
0.52
024
31.185
69.0

1,945 ppm
81.532 ppm
29.535
68.4
64.43

41.134
52516
1.7663
1.85
48.88

MEA
210
20
51.22
83.46
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Tabla4.12 Comparacién entre informacion basica de los proceso con aminas
| Informacién Bésica de Proceso MDEA 55% DEA 35% MDEA /DEA (35% / 20%)
e : ; e ot s, A
| TORRES: |
[ Torre Absorbedora [ I
[ Didmetro, mm 1219 = 1219 | 1219
[Longitud, mm 15,240 T Tis240 T 152400
[ TipodeIntemos (20) platos [ (20)plates | (20)platss
| Torre regeneradora S [ = e
[ Diametro, mm 1,219 [ 219 I 129
[ Longitud, mm 15,240 [ 15240 T 15240
{ Tipo de Intemos i (20) platos [ (20) platos (20) platos
| CAMBIADORES DE CALOR: - -
{ Rehervidor de la Reneradora g
| Carga térmica, MMBtwhr 1029 [ 10.86 895
" Presién Normal, Kg/cm’ man 2088 2088 2.088

Temperatura, °C 128 125.29 128.17
" Carga térmica, MMBtwhr 426 431 3.68

Enfriador de amina pobre

Carga térmica, MMBtwhr 7.06 711 6.14

Enfriador de gases dcidos

Carga térmica, MMBuwhr 236 291 1.43

BOMBAS

Bomba de amina de alta presidn

Potencia, Hp 174705 182927 151.556

Bomba de reflujo de gases dcidos

Potencia, Hp 0.087 0.108 0.052

MAKE UP

H,0, Ib/dia 2447253 2433617 3503.885

Agente Quimico, Ib/dia 19.149 8.548 13.966 / 5.081
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Tabla4.12 Comparacién entre informacion basica de los proceso con aminas (Cont.)

" Informacién Bisica de Proceso ™MD

| TORRES:

[ Torre Absorbedora

[ CAMBIADORES DE CALOR: |
| Rehervidor de la Reneradora

[ Carga térmica, MMBtwhr

[ Presion Normal, Kg/cm’® man

i -Ténpatum, 5 ]

hiad, Sy Y

| Carga térmica, MMBuwhr

| Enfriador de amina pobre
| Carga térmica, MMBtu/hr

| Enfrisdor de gases dcidos
| Carga térmica, MMBtu/hr

BOMBAS
Bomba de amina de alta presion
Potencia, Hp

. Bomba de reflujo de gases dcidos
Potencia, Hp

MAKE UP

H,0, Ib/dia
Agente Quimico, Ib/dia

e S =

YEA / MEA (35% /20%) = MDEA / DEA (20%/35%) | MEA/DEA (20% / 20%)

1219 1219 1219
15240 15,240 i 15.240
“(20)plates | (20)platos "~ (20) platos

— o mh v
1219 [ 1219 - 1219
15240 [ T15240 T 15240
(20) platos [ (20) platos (20) platos
943 | 895 10.78
2.088 2.088 2.088
12575 127.63 124.82
3.86 3.58 392
6.40 6.14 7.54
132 137 171
161.189 151.479 183917
0.048 0.050 0.063
3,371.525 3,101,943 2,198.583
13.445 / 41365 7,526/ 8.865 20,602 /4,730
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Tabla 4.12 Comparacion entre informacion basica de los proceso con aminas (Cont.)
MEA 20%

[ Digmero,mm [ 1219
[ Longitud, mm i 15240
[Tipo de Intemos [= (20) platos =
[ Torre regeneradors T
| Diametro, mm g 1219 ==
[ Longitud, mm —_— 152400
[ TipodeIntemos " (20) platos a
— : e
[ CAMBIADORES DE CALOR: o )
[ Rehervidor de la Reneradora
| Carga térmica, MMBtwhr i 11.35

Presion Normal, Kgfcﬂi‘lmm 72088
! Temperatura, °C 124.07

Intercambiador amina/ami B

Carga térmica, MMBuwhr 452

Enfriador de amina pobre
" Carga térmica, MMBHwhr 7.76

Enfriador de gases dcidos

Carga térmica, MMBtwhr 2.05

BOMBAS

Bomba de amina de alta presién

Potencia, Hp 192259

Bomba de reflujo de gases dcidos

Potencia, Hp 0.075

MAKE UP

H,0, Ib/dia 3,734515

Agente Quimico, Ib/dia 25928
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B.1 Bases de Diseiio.
B.1.1 Generalidades

Las Plataformas de Compresion de Gas Akal-J-4 y Akal-C-4 cuentan actualmente con tres
plantas endulzadoras de gas amargo con capacidad de 10 MMPCSD cada una.

Debido al largo tiempo que han estado en operacion y a las condiciones agresivas a las que estan
expuestas por el ambiente marino, estas plantas se encuentran a la fecha en un estado de deterioro
tal, que son un factor de riesgo tanto para el personal de a bordo como para el resto de las
instalaciones de los Complejos correspondientes.

Dada la importancia de continuar suministrando el volumen de gas dulce, necesario para cubrir
los diferentes conceptos por consumo en los Complejos Akal-C-4 y Akal-J-4, el Activo Cantarell
requiere reemplazar las Plantas Endulzadoras existentes por unidades nuevas con Tecnologia de
punta, que proporcionen una mayor eficiencia de proceso y la factibilidad de una maximizacion
de la capacidad de tratamiento, considerando que para la instalacion de las nuevas plantas,
unicamente se dispondra del area en planta que ocupan las endulzadoras existentes.

B.1.1.1 Funcion de la Planta

La funcién de las plantas serd reducir el contenido de H,S presente en la corriente de gas
hiimedo-amargo proveniente de la Seccion de Compresion, para su uso como gas combustible en
turbinas y servicios generales que requieren los Complejos Akal - C —4 y Akal -] - 4.

B.1.1.2 Tipo de Proceso

El proceso seleccionado es el Girbotol, utilizando una solucién absorbente selectiva para el H,S
con base en Metildietanolamina al 50% en peso.

Cada Planta Endulzadora de Gas Amargo, debera incluir el equipo de proceso que a continuacion
se describe como minimo para el caso de cualquiera de las aminas:

Torre Absorbedora de Gas Acido

Torre Regeneradora de MDEA

Intercambiador MDEA Rica / MDEA Pobre
Rehervidor de la Torre Regeneradora de MDEA
Enfriador de MDEA Pobre

Enfriador de Gases Acidos

Separador de Gas de Amargo

Separador de Gas Dulce

Tanque de Desorcion de Hidrocarburos

Tanque de Balance de MDEA

Tanque Acumulador de Reflujo de la Regeneradora de MDEA

“Evaluacion Técnico — E de la Tecnologia mds Adecuada para la Eliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en 122
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Filtro de MDEA Pobre

Filtro de MDEA Rica

Bomba de MDEA de Alta Presion

Bomba de Reflujo de la Regeneradora de MDEA
Eyector de Gases Acidos

Equipo Auxiliar:

Tanque de Inhibidor de Corrosion

Tanque de Antiespumante

Bomba de Inhibidor de Corrosion

Bomba de Antiespumante

Todo el sistema deberd operar adecuadamente para las condiciones y caracteristicas de las
corrientes de alimentacién y para cumplir con las caracteristicas de los productos que se
especifican mas adelante.

Los servicios auxiliares requeridos para la operacion de las plantas seran proporcionados por la
Plataforma de Compresion respectiva.

Gas combustible (del Paquete de Secado)
Aire de planta e instrumentos

Agua contra incendio

Agua de servicio

Energia eléctrica

Apgua potable

e ® & & o @

B.1.2 Capacidad, Rendimiento y Flexibilidad.
B.1.2.1 Factor de Servicio.

Los paquetes de endulzamiento de gas amargo deberdn ser disefiados para operar en forma
continua los 365 dias del afio.

B.1.2.2 Capacidad de Diseiio

La capacidad méxima de endulzamiento serd la maxima factible de manejar dentro del area
disponible para cada patin para las condiciones y caracteristicas de la alimentacion y para cumplir
con las especificaciones de los productos.

B.1.2.3 Capacidad Normal

La capacidad normal de endulzamiento debera ser de 30 MMPCSD de gas dulce producto por
planta.
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B.1.2.4 Capacidad Minima

La capacidad minima de endulzamiento debera ser de 30 MMPCSD de gas dulce producto de las
2 plantas, considerando que este operando una planta y la otra planta este de relevo.

B.1.2.5 Flexibilidad.

El Sistema de Endulzamiento debera estar constituido por dos plantas paquete. Serd necesario
preever las Instalaciones y desvios necesarios para operar cada una de las plantas con el arreglo
mas conveniente. En caso de alguna falla en alguna de las secciones de una planta, esta planta
saldra de operacion.

B.1.2.6 Falla de Energia Eléctrica

El paquete de endulzamiento debera ser disefiada para que en caso de falla de energia eléctrica
tenga la facilidad de efectuar un paro de emergencia ordenado.

B.1.2.7 Falla de Aire de Instrumentos

El paquete de endulzamiento debera ser disefiada para que en caso de falla de aire de
instrumentos tenga la facilidad de efectuar un paro de emergencia ordenado.

B.1.3 Especificaciones de la Alimentacién a la Planta

Analisis Composicional Gas Himedo Amargo

Componente . %emol
Nitrégeno 3196
Bidxido de Carbono 3.05
Acido Sulfhidrico 239
Agua 0.00
Metano 65.04
Etano 14.80
Propano 6.91
I-Butana ' 0.72
N-Butano 1.97
I-Pentano 0.40
N-Pentano 0.52
N-Hexano (+) 0.24
Total 100.00
Peso Molecular: 23.623
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[ Densidad a Py T, g/em’ { 0.0779
| Viscosidad, cp ) ' 0.01

La composicion se indica en Base Seca. Se debera adicionar agua de saturacion a condiciones de
presion y temperatura de operacion.

Para fines de seleccion de materiales, se deberd considerar una concentraciéon méaxima de 2.44%
mol de H,S y de 3.22% mol de CO; en las corrientes de gas amargo a las Plantas Endulzadoras.

B.1.4 Condiciones de Alimentacion

[ Origen " Alimentacién " | Presion Kg/em® e, [ Temperatura °C [ Forma
i ! min/nor/max | min/nor/max de Recibo
| Médulos de | Gas- Amargo Himedo | 70.0/70.0/80.0 52/55/62 "~ | Tuberia
| | |
| Compresion | i
‘Médulo de ' Gas - Amago (Gas | 70.0/70.0/80.0 52/55/62 " Tuberia
Compresion Motriz)
Plataforma de  Solucion de MDEA de | - Ambiente ' Tuberia
Compresion Reposicion
Plataforma de  Agua de Reposicion | = o Ambiente Tuberia
Compresion

B.1.5 Especificaciones de los Productos a la Salida de las Plantas
B.1.5.1 Gas Dulce

El contenido de gases 4cidos en el gas dulce, no debera exceder de:

H,S: 4 ppm en volumen

CO; + inertes 3% mol

(SR

B.1.6 Condiciones de los Productos en Limites de Bateria

Plataforma de Compresion Akal-C-4

Destino Producto Presion kg/cm? mun Temperatura °C Forma de %
Min/nor/max min/nor/max de Envio
Sistema de Secado Gas Dulce 69.0/69.0/79.0 L BT Tuberia
i
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" A Gasoducto " Liquidos [ 69.0/69.0/79.0 - Tuberia

" ADrenaje Presurizado | Liquidos del Tanque de | 3.0/%/* s | Tuberia
[A  Sistema  de l’é’aé’ Acido mas Gas Motriz | 2.5/3.0/4.0 - | Tuberia
| Recuperacion de | (Gas Resultante)

| Vapores, tipo "Booster” |

! | 1

* No disponibles.

Plataforma de Compresion Akal-J-4

[ Destino [Producto | Presion kg/om? e | Temperatura °C [ Forma de
t ) |
| | Min/nor/max min/nor/max de Envio
e f'f}'a'é'_lillo'e' ——— T e s
[ A Gasoducto Liquidos 69.0/69.0/79.0 - " Tuberia
[ A Drenaje Presurizado Ligquidos del Tanque de | 3.0/%/* i LVEVE " Tuberia
Desorcion
A succion de Modulos de | Gas Acido mas Gas Motriz | 7.0/7.5/83 - Tuberia
Compresion (Gas Resultante)

* No disponibles.

B.1.7 Servicios Auxiliares
Se deber disefiar las Plantas Paquete de Endulzamiento de acuerdo a la siguiente informacion:

B.1.7.1 Aire de Instrumentos

Impurezas (fierro, aceites, etc.) Ninguna
Presion de Suministro (Min/Nor/Max), Kg/cm® man. 56/70/88
i
Temperatura de Suministro, °C 30 i‘
Punto de Rocio, °C 40 {
...... :
B.1.7.2 Aire de Planta

Se contara con aire seco y limpio generado en las plataformas Akal-C-4 y Akal-J-4, se verificara
que la capacidad cubra los requerimientos totales de la instalacion, incluyendo estos nuevos
sistemas.
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Caracteristicas

Presion de Suministro, kg/em® man. mix/nor/min | 88/88/—

| Temperatura de Suministro, °c i Ambiente

B.1.7.3 Agua de Proceso

El agua de proceso se utilizara como medio para preparar las soluciones de los quimicos que lo
requieran.

Se debera considerar la calidad del agua que se requiere para preparar la solucion de MDEA al
50%. En caso de que no se disponga en la plataforma de la calidad del agua requerida, se incluira
un sistema de tratamiento que cumpla con los requerimientos.

B.1.8 Agentes Quimicos

Agentes Quimicos para las pruebas, arranque y operacion normal de las plantas, considerando
que estos deberan ser producidos en México.

MDEA. (MEA. DEA)

Inhibidor de Corrosion.

Antiespumante (considerar para un adecuado control de la espuma, la dosificacion
normal e instantdnea).

Se debe solicitar las marchas analiticas para determinacion de la concentracion residual de cada
agente quimico en el volumen circulante, a fin de controlar la dosificacion correspondiente. el
suministro de todos los quimicos requeridos para la operacion de las plantas de endulzamiento, se
recibirdn en tambores de pvc.

Asi mismo suministrara el volumen requerido de cada quimico y de solucién de mdea para el
arranque de las plantas, pruebas, puesta en operacion, prueba de desempefio de 3 dias, operacion
continua durante 30 dias y doce meses de operacion normal.

B.1.9 Puntos de Muestreo
Se debera considerar la existencia de puntos de muestreo en las siguientes corrientes de proceso

de las planta endulzadoras, como minimo: gas amargo, gas dulce, gases acidos, amina rica y
amina pobre.
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B.1.9.1 Analizadores en linea

Se debera incluir analizadores de H,S y CO; en las siguientes corrientes de proceso y otras que
defina como requeridas: gas amargo, gas dulce, gases 4cidos, amina rica y amina pobre.

B.1.9.2 Medicién

Se considerard medicion de flujo de las siguientes corrientes: gas dulce, gas amargo, gases acidos
y recirculacion de solucion de MDEA.

B.1.10 Medio de Calentamiento

[ Medio de Calentamiento® [ Aceite Témico
| |
[ Tipo de Accite Témico D

[ * El calor requerido para regenerar la amina seré proporcionado con Aceite de Calentamiento.

iR, l[_Do—_G

B.1.11 Gas Combustible
Sera suministrado por la Plataforma para cubrir requerimientos de gas de sello.
B.1.12 Condiciones Climatolégicas

B.1.12.1 Temperatura

Minima extrema: 16.0°C
© Méxima promedio: 35.0°C
Promedio del mes mds caliente: 33.0°C
Miéxima extrema: 38.0°C

B.1.12.2 Humedad Relativa

Mixima: 100%
Minima: 82.7% i
b
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B.1.12.3 Viento

I Pmapdacldn bluvial anual media, mm - 860
| Direccion de los vientos fuertes: | NorteaSur
[ Direccion de los vientos dominantes: o " [ Noreste a Suroeste
- — _ — " _.__[ 5 =
|[ Velocidad del viento, kg/h : T s e
B.1.12.4 Atmésfera
" Presion atmosférica: | 760 mmHg

Atmosfera corrosiva; Si, (ambiente marino)

B.1.13 Sistema Eléctrico. (Consideraciones para fabricacion de plantas endulzadoras)

B.1.13.1 Clasificacién de Areas

Los materiales y/o equipos que formen parte de las plantas endulzadoras de gas amargo, deberan
ser especificados para su instalaciéon de acuerdo a la clasificacion de areas. Deberan cumplir con

la clasificacion de areas Clase 1, Division 1, Grupo D.

B.1.13.2 Sistema de Fuerza

Tension 480 V
No. de fases g
Frecuencia 60 HZ

B.1.13.3 Tension de Alimentacion a Motores

Para motores monofasicos

Hasta % HP 127v
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Para motores trifisicos

I' 1 hasta 200 HP - ' T [asov

Cada planta endulzadora debera de contar con centro de control de motes (CCM'S), los cuales
seran instalados en el cuarto de control eléctrico.

B.1.14. Normas, Cédigos y Especificaciones

[Toﬁﬁ: = | Norma, Cédigo, Especificacion R - N

i" Segurided (W& PEMEX, Normas Oficiales Mexicanas (NOM) -
nstrumentacion American Petroleum Institute (API)

‘ Instruments Society of America (1SA)

[ Bombas | American Petroleum Institute (APT)

[ Electricidad | National Electric Manufacturers Association (NEMA)

Tuberias | American Nacional Standard Institute (ANSI)

[ Recipientes American Society of Mechanicals Engineers (ASME)

| Cambiadores | Tubular Exchanger Manufactures Association (TEMA)
Materiales | American Society of Testing & Materials (ASTM)

| Desechos | Normas SEMARNAT, SEDESOL y STPS

| Viento, Sismos Manual de Obras Civil, Comision Federal de Electricidad (CFE)
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B.2 Lista de Equipo

[ Clave Servicio

[ DA-4400 | Torre Absorbedora de Gas Acido

' DA-4401 | Torre Regeneradora de MDEA

"EA4400 | Intercambiador de MDEA Rica/Pobre

| EA4402 [ Rehervidor de la Regeneradora de MDEA
[ EC4400 | Enfriador de MDEA Pobre

[ EC4401 | Enfriador de Gases Acidos

|

[ EE4400/R | Eyector de Gases Acidos

—
[ FA4400
['FA4401
| FA-4402
| FA-4403
| FA-4404

[ FD-4400/R
| FD-4401/R

| GA-4401/R
GA-4402/R

,' ?e_parédor de Gas Amargo

f- Sépamdor de Gas Dulce

| Tanque de Desorcion de Hidrocarburos
Acumulador de Reflujo de la Reg. de MDEA
Tanque de Balance de MDEA

! Filtro de MDEA Rica
Filtro de MDEA Pobre

Bomba de MDEA de Alta presion
Bomba de Reflujo de la Reg. de MDEA

Caracteristicas
D.L 1219 mm x LT-T 15240 mm

[ D.1. 1219 mm x LT-T 15240 mm

4010472.595 Btwhr

[ 7702485222 Bwhr

6961943513 Bwhr
2034777.087 Btwhr

D.1. 762 mm x LT-T 3048 mm
D.I. 762 mm x LT-T 3048 mm
D. L 1372 mm x LT-T 4267 mm
D.L. 610 mm x LT-T 3048 mm
D. 1. 1219 mm x LT-T 4267 mm

200 GPM
20 GPM

H=2292.645 Ft P=129.921 Hp
H=53317 Ft P= 0.075Hp

B.3 Diagrama de Flujo de Proceso
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==
B.4  Balance de Materia y Energia
r T - 9 16 18 30
f " Gas | Gasdulee | Gas Acido Amina Amina Amina Amina
‘ Amargo a ‘ | Rica del Ricaa Pobrede | Pobrea
| DA-4400 | DA-4400 DA-4401 DA-4401 | DA-4400
[ | Toal | Total | Toal | Total | Total | Total | Total
[ ] %mo | %mol | %mol | %mol | %mol | %MOL | %mol
— . o N N Bk N 8
[HO 0430 | 0113 [ 6210 |  B0444 | 81028 | 86707 86,767
[H:S ) 2380 | 365E-04 | 43957 [ 3346 | 3193 | 902E-02 | 988E-02
[ co, 3037 | 0208 [ 49793 | 3900 | 3528 | 170E02 | 1.69E-02
[CH. [ 64761 | 68566 | 286E02 [ 0114 | 202E-03 [ 00000 [ 00000
[CHe 14736 | 15602 | 653E-03 | 235E-02 | 46IE-04 | 00000 | 00000
[CiHy 6880 | 7282 | 328E03 | 135E402 | 231E-04 | 00000 |  0.0000
-G 1962 | 2077 [ 681E-04 | 238E-03  480E-05 | 00000 | 00000
N, 3943 4178 | 1.74E-04 | 228603 = 122E-05 | 0.0000 [ 0.0000
[-Cs 0398 | 0422 [ 285E05 | 201E-04 201E-06 0.0000 [ 0.0000
[ n-G, 0.518 0549 | 394E-05 | 3.63E-04 2.78E-06 0.0000 0.0000
[n-Cs 0239 0253 1.90E-04 3.63E-04 1.34E-05 0.0000 0.0000
=Gy 0717 10760 | 5.49E-05 3.99E-04 3.87E-06 0.0000 | 0.0000
| MDEA 0.000 143E-04 | 10IE-08 12.152 12.247 13177 0 1B
TCF) 100 1109 120 14335 210,00 260.85 95
P (psia) 1010 1005 27196 1010 73 306% | 1010
" MOL % lig. Vapor Vapor Vapor AQ Lig. 97.6594 AQ Lig. AQ Liq.
Total (mol/h) 3429.1 32442 175.99 251B.1 2494.8 23188 23294
Total (Ib/h) 81005 73806 6691.5 80120 79419 72728 72920
Peso mol. 23623 22,750 38.023 31.865 31.834 31.365 31304
Lb/F3 5.0174 4.5789 0.1679 67.633 11.579 60.126 64935
Z factor 0.7917 08155 0.9901 7.35E-02 2.79E-02 207E-03 | B.ATE-02
Act CFD 16145 16119 39856 11846 68588 1209.6 1123.0
MMSCFD 31.231 29.547 1.6028 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Act GPM 0.0000 0.0000 0.0000 147.69 0.0000 150.80 140.00
STD GPM 0.0000 0.0000 0.0000 142.33 0.0000 137.83 138.22
H Btwlb 26,069 -18.784 10.535 -570.58 -498.05 46691 616,98
Cp Bu/bF 0.6325 0.6415 0.2320 0.8492 0.0000 09578 0.8430
CP/CV ratio 11532 11575 129 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Visc, CP L1IE-02 1.10E-02 1.49E-02 18731 0.0000 0.6966 6.7423
Tk BwhrFtr 1.656-02 1.73E-02 1.07E-02 0.1748 0.0000 0.1890 0.1933
S. Ten. dn/em 0.0000 0.0000 0.0000 41943 0.0000 33.228 46.455
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B.5  Descripcion del Proceso

El proceso debera estar de acuerdo al Esquema de Flujo de Proceso para la Plataforma de
Compresion Akal-C-4 y al Esquema de Flujo de Proceso para la Plataforma de Compresion Akal-
J-4, considerando que los datos que se muestran son de cardcter preliminar. Sobre las
consideraciones anteriores, el proceso se llevard a cabo, como se describe a continuacion:

Las Plantas Endulzadoras de Gas Amargo recibirin el gas proveniente del Sistema de
Compresion, con el fin de reducir su contenido de H;S a un minimo adecuado para utilizarlo
como gas combustible en turbinas y otros servicios requeridos para la operacién del Complejo (4
ppm en volumen maximo).

El paquete de las Plantas Endulzadoras se ubicard en la Plataforma de Compresion, la cual
proporcionara los servicios auxiliares indispensables tales como: gas combustible, tratamiento y
eliminaci6n de desechos, agua de servicios, generacion y distribucion de energia eléctrica, aire de
planta e instrumentos, gas de arranque, gas de sello, MDEA de reposicion, agentes quimicos, etc.
(el proveedor debera proporcionar la MDEA y los quimicos necesarios para el arranque y doce
meses de operacion continua).

Cada Planta Endulzadora, constara de tres secciones:
e Seccion de Endulzamiento de Gas Amargo
¢ Seccion de Regeneracién de Amina
« Seccion de Recuperacion de Gases Acidos.

B.5.1 Seccion de Endulzamiento de Gas Amargo

La Seccion de Endulzamiento debera incluir los siguientes equipos, por planta:

 Clave Servicio
DA - 4400 Torre Absorbedora de Gas Acido
EC - 4400 Enfriador de MDEA Pobre
FA - 4400 Separador de Gas Amargo
FA - 4401 Separador de Gas Dulce
FA - 4404 Tanque de Balance de MDEA
FD - 4401/R Filtro de MDEA Pobre
GA - 4401/R Bomba de MDEA de Alta Presion
“Evaluacién Técnico — Econdmica de la Tecnologia mas Adecuada para la Eliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en 133
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El gas amargo proveniente del sistema de compresion se alimentara al separador de gas amargo,
FA-4400 a una presion de 70 kg/cr:ﬂ2 man, el cual estard provisto con internos de alta eficiencia
para eliminar liquidos que pudiera llevar la corriente como arrastre y los hidrocarburos liquidos
que se generen en el trayecto hacia las plantas paquete. Con esto se evitard la formacién de
espuma en la torre absorbedora y se protegeran los internos que se instalen dentro de ésta.

Posteriormente, el gas amargo libre de particulas de arrastre, se alimentard a la parte inferior de la
torre absorbedora de gas acido, DA-4400, para ponerse en contacto a contra-corriente, con la
solucién de MDEA pobre, la cual se alimentara por la parte superior de la torre absorbedora, por
medio de la bomba de MDEA de alta presion, GA-4401/R, desde el tanque de balance de MDEA,
FA-4404. Del 10 al 20% de la solucién de MDEA pobre se recirculara a través del filtro de
MDEA pobre FD-4401/R, retornando a la succion de las bombas GA-4400/R. El FD-4401/R es
un filtro empacado cargado con carbon activado, con el cual tiene la finalidad de remover
cualquier compuesto producto de la descomposicion de la MDEA que se formara por efecto de la
temperatura, o bien materia organica que pudiera causar espuma en la torre. Previo a su
alimentacion a la torre, la temperatura de la solucion se reducira en el enfriador EC-4400.

El proveedor debera proporcionar los filtros FD-4400/R y FD-4401/R con sistemas de auto-
limpieza integrados.

La torre absorbedora DA-4400 contard con platos para la absorcion de los gases acidos en la
solucion acuosa de MDEA. También se dispondra de una malla separadora a la salida del gas
dulce por el domo de la torre, para eliminar el arrastre de cantidades significativas de MDEA. A
la salida de la solucién de MDEA rica por el fondo de la torre, se reducira su presion por medio
de la valvula de control de nivel de la misma, para su alimentacion al tanque de desorcion de
Hidrocarburos FA-4402.

El gas tratado pasara al separador de gas dulce FA-4401, que también dispondra de internos de
alta eficiencia para la eliminacion de los arrastres de la MDEA. El gas se enviara al sistema de
secado de gas existente en la plataforma de compresion. Los liquidos separados, se adicionaran a
la corriente de MDEA rica procedente de la torre absorbedora para enviarse hacia el tanque de
desorcion de hidrocarburos, FA-4402.

No se considerard empaque estructurado como elemento de contacto en la torre absorbedora de
gases acidos, DA-4400 dada la tendencia del gas amargo del Campo Cantarell a la precipitacion
de asfaltenos.

“Evaluacion Técnico — Econémica de la Tecnologia mds Adecuada para la Eliminacién de Gases Acidos del Gas Amargo en 134
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B.5.2 Seccion de Regeneracién de Amina

Esta seccion debera incluir los siguientes equipos, por planta:

: Clave | Servicio - -

[m - |I Torre Regeneradora de MDEA i
"_E'HZOT" '!'"Iﬁiémbiador MDEA Rica/MDEA Pobre
’ﬁ?oz_ [ Rehervidor de la Torre Regeneradora de MDEA o
ym‘ | Enfriador de Gases Acidos -

{!Wﬁﬁf o Tanque de Desorcién de Hidrocarburos

[FA-4403 I"ﬁfcﬁﬁﬁdé’r de Reflujo de la Regeneradora de MDEA
[FD-4400/R | Filtro de MDEA Rica ' )

" GA — 4402/R | Bomba de Rcﬂhjo dela -Regeneradora de MDEA

La MDEA rica proveniente de la seccion de endulzamiento se recibird en el tanque de desorcion
de hidrocarburos, FA-4402 para la separacion de la fase gaseosa que saldra a control de presion,
por la parte superior del tanque para su envio a quemador. Los hidrocarburos condensados se
desalojaran al sistema de drenaje presurizado. La MDEA rica, se enviara al filtro de MDEA rica,
FD-4400/R, de tipo cartucho, para remover y eliminar las particulas sélidas de un tamafio de 5
micras y mayores que pudieran estar presentes, productos de corrosion y/o erosién de los equipos
que integran el sistema, degradacion de la MDEA, o hidrocarburos remanentes.

La MDEA rica libre de contaminantes saldré por la parte inferior del filtro y se precalentara en el
intercambiador de calor MDEA rica / MDEA robre EA-4400, por medio de la corriente de
MDEA pobre procedente del rehervidor EA-4402.

La MDEA rica se alimentara a la torre regeneradora de MDEA, DA-4401 a control de nivel, por
la parte superior, para la desorcion de los gases dcidos de la solucion, por medio del rehervidor de
la regeneradora de MDEA, EA-4402, el cual utilizard aceite como medio de calentamiento. La
corriente del domo de la torre, que estara formada por los gases acidos y agua de saturacién,
pasara al enfriador de gases acido, EC-4401 y posteriormente al acumulador de reflujo de la
regeneradora de MDEA, FA-4403. El agua condensada se alimentara como reflujo a la torre por
medio de la bomba GA-4402/R, mientras que los gases 4cidos se enviardn al sistema de
recuperacion de gases acidos.

La MDEA pobre libre de gases acidos, que se obtendra por el fondo del rehervidor se enfriard en
el intercambiador MDEA rica / MDEA pobre, EA-4400, y se enviara al tanque de balance de
MDEA, FA-4404 a control de nivel, para posteriormente enviar la solucién de amina al enfriador
de MDEA pobre, EC-4400 por medio de la bomba de MDEA de alta presion, GA-4401/R. No se

"Evaluacion Técnico — Econdmica de la Tecnologia mds Adecuada para la Eliminacién de Gases Acidos del Gas Amargo en 135
Instalaciones Costa Afuera™



Universidad Nacional Auténoma de México

considerard empaque estructurado como elemento de contacto en la torre regeneradora de
MDEA, DA-4401 dada la tendencia del gas amargo del Campo Cantarell a la precipitacion de
asfaltenos.

B.5.3 Seccién de Recuperacién de Gases Acidos

Esta seccién incluird un eyector de gas acido, EE-4400/R, por planta. Este eyector tiene la
finalidad de incrementar la presion de la corriente de gas acido proveniente de la seccion de
regeneracion de MDEA, para su incorporacion al gas de baja presion en el sistema de
recuperacion de Vapores, tipo "Booster", existente en la Plataforma Akal-C-4, y succion de
moédulos de compresion para el caso de la Plataforma Akal-J-4, evitando de esta manera la
emision de gases contaminantes al medio ambiente:

| Clave i : Servicio
EE — 4400/R | Eyector de Gas Acido

El incremento de presion de la corriente de gas acido se lograra por medio de un fluido motriz
(gas amargo) alimentado a alta presion. El flujo motriz, pasara por una boquilla convergente-
divergente en donde alcanzard una velocidad mayor, y arrastrara la corriente de gases 4cidos a
través de una cdmara de succion. La mezcla de corrientes, se impulsara a través del difusor
disefiado para alcanzar la presion de descarga requerida.

B.5.4 Equipo Auxiliar

Se incluira el siguiente equipo auxiliar (dentro del patin de cada planta):

Clave Servicio

FB-4400 Tanque de Antiespumante
FB-4401 Tanque de Inhibidor de Corrosion
GA-4403/R Bomba de Antiespumante
GA-4404/R Bomba de Inhibidor de Corrosién

El tanque de almacenamiento de MDEA que es existente y la bomba de reposicion de MDEA
no se incluirdn en las plantas paquete endulzadoras.

B.6 Hojas de Datos
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ENDULZADORA DE GAS AMARGO
SONDA DE CAMPECHE

UNA
-
HOJA DE DATOS
NIVEL DE UBICACION : 3er. NIVEL
|SERVICio : TORRE ABSORBEDORA DE MDEA
CONDICIONES DE OPERACION
[CAPACIDAD : LITROS [FLUIDO : MDEA
[TEMP. OPERACION : 100 °C [TEMP. MAXIMA : _ 393.11__ °C [TEMP. DISENO : He
P. OPERACION : 30 ? man. |P.MAXIMA: 35 kgkm® men__ |P. DISENO : kglem? man
NIVEL: NORMAL mm__| NIVEL MAXIMO : mm| NIVEL MINIMO : mmjl
DIMENSIONES
LONGITUD : 15240 mm| DIAMETRO: 1219 mm|
[P0 VERTICAL. @ HORZONTAL. O [TIPO DE TAPAS. _ SEMIELIPTICAS
PATIN O SOPORTE
LONGITUD : mm| ALTURA : mm| ANCHO : mm|
LISTA DE BOQUILLAS
—=——— = r———
No DIAMETRO SERVICIO
1 20" ENTRADA HOMERE &
2 8" GAS AMARGO %
3 ’ REFLUJO
4 - DEA POBRE
' GAS DULCE
€ - INSTRUMENTOS NIVEL
6" DEA RICA
8 o DRENAJE
9 1° CONEXION DE SERVICIO 1 :|| .‘2
OBSERVACIONES P
1.- MATERIAL DE ACERO AL CARBON INOXIDABLE
- VALVULAS DE ACERO AL CARBON INOXIDABLE 1
[3 - EL FABRICANTE DEBERA CONTESTAR LA HOJA DE DATOS
M - PREELIMINAR
1
|7
] H 2
1 7
ol | | T 1 He
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PLANTA ENDULZADORA DE GAS AMARGO
LOCALIZACION SONDA DE CAMPECHE
NO. DE UNIDAD UNA

HOJA DE DATOS

[PLATAFORMA - CA-AC4 NIVEL DE UBICAGION : er. NIVEL
INo',‘nE‘“'n' G: DA - 4401 SERVICIO : TORRE REGENERADORA DE MDEA]

MARCA : C-E NATCO

CONDICIONES DE OPERACION
ICAPACIDAD - LITROS [FLUIDO: ___ MDEA
[TEMP_ OPERACION : 100 °C [TEMP.MAXIMA: _ 393.11___“C [TEMP. DISENO : =
P. OPERACION : 1.5  kg/om® man.|P. MAXIMA:  3.52 ? man_|P. DISENO : kgiom’® man
NIVEL: NORMAL mm__| NIVEL MAXIMO : mm]| NIVEL MINIMO : mm

DIMENSIONES

LONGITUD : 15240 mm| DIAMETRO: 71219 mm|
IPO . VERTICAL: HORIZONTAL. () TIPO DE TAPAS: __ SEMI ELIPTICAS

PATIN O SOPORTE

LONGITUD : mm| ALTURA: mm| ANCHO : mmjf

LISTA DE BOQUILLAS
SERVICIO
20" ENTRADA HOMBRE
8- GAS AMARGO
REFLUJO
i DEA POBRE
2 GAS DULCE
[ 2" INSTRUMENTOS NIVEL

:
2

alea|mol
-
»

DEA RICA

DRENAJE 5
| CONEXION DE SERVICIO =
OBSERVACIONES —
1 - MATERIAL DE ACERO AL CARBON INOXIDABLE
2 - VALVULAS DE ACERO AL CARBON INOXIDABLE —‘-_-_‘1
[3 - EL FABRICANTE DEBERA CONTESTAR LA HOJA DE DATOS
|4 - PREELIMINAR

[
8 p
9

B
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1

f—— H2
— 7
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ENDULZADORA DE GAS AMARGO

SONDA DE CAMPECHE
UNA
HOJA DE DATOS _
_[NIVEL DE UBICACION : 3er. NIVEL
]SERVIC#O : TANQUE DESORCION DE HIDROCARBUROS
CONDICIONES DE OPERACION
[CAPACIDAD : LITROS [FLUIDO: _IDEARICA
[TEMP. OPERACION : 38 *C_|TEMP.MAXIMA: 150 _ °C__|TEMP. DISENO : *C
P. OPERACION : 55  kglem® man. |P.MAXIMA: 15 igtm® man__|P. DISERO : kgiom man.
NIVEL: NORMAL mm__| NIVEL MAXIMO : mm]| NIVEL MINIMO : mm
DIMENSIONES
LONGITUD : 4267 mm| DIAMETRO: 1372 mmjl
[P0 VERTICAL (3 HORIZONTAL. TIPO DE TAPAS: _ SEMI ELIPTICAS
PATIN O SOPORTE
LONGITUD : mm]| ALTURA : mm| ANCHO : mm|
LISTA DE BOQUILLAS

[ No DIAMETRO SERVICIO

1 20" ENTRADA HOMBRE

2 3 © MDEA RICA ENTRADA

3 M MDEA RICA SALIDA

E 2" INSTRUMENTOS NIVEL

[ 2" DRENAJE

€ 1% CONEXION DE SERVICIO

7 1 |SALIDA HIDROCARBUROS

OBSERVACIONES

.- MATERIAL DE ACERO AL CARBON INOXIDABLE
2 - VALVULAS DE ACERO AL CARBON INOXIDABLE
13- EL FABRICANTE DEBERACONTESTAR LA HOJA DE DATOS A
H - PREELIMINAR

i
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=
=

=
- H
i
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PLANTA ENDULZADORA DE GAS AMARGO

LOCALIZACION SONDA DE CAMPECHE
NO. DE UNIDAD UNA _
HOJA DE DATOS PARA ENFRIADORES CON AIRE -
PLATAFORMA : CA-AC4 |NIVEL DE UBICACION : 3er. NIVEL
P.DET&G: EC - 4400 |SERVICIO : ENFRIADOR DE MDEA POBRE
MARCA : C-E NATCO
CONDICIONES DE OPERACION
CONDENSER PRESSURE DROP = 0.5 PSI
PRESSURE DROP = 3 PSI
OUTLET TEMPERATURE = 95 DEGREES F.
DUTY = -6963088.37 BTUHR
LOG MEAN VISCOSITY = 3.277 CENTIPOISE
LOG MEAN THERM COND = 0.193 BTUMHR-FT-DEG F.
LOG MEAN DENSIT= 63.435 LBS/CU FT
MEAN HEAT CAFPACITY = 0.879 BTULB F
% LIQUID IN QUTLET = 100 %
[OBSERVACIONES
1 - EL FABRICANTE DEBERA CONTESTAR COMPLETAMENTE LA HOJA DE DATOS
2 - PRELIMINAR
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PLANTA ENDULZADORA DE GAS AMARGO

LOCALIZACION SONDA DE CAMPECHE
NO. DE UNIDAD UNA
HOJA DE DATOS PARA ENFRIADORES CON AIRE
TAFORMA : CA-AC4 NIVEL DE UBICACION : 3er. NIVEL
.DETAG : EC - 4401 |SERVICIO : ENFRIADOR DE GASES ACIDOS

MARCA : C-E NATCO

CONDICIONES DE OPERACION
CONDENSER PRESSURE DROP = 0.500 PSI
CONDENSER TEMPERATURE =120 DEGREES F.
REFLUX RATIO =0.57
HEAT DUTY = -2034486.32 BTUMHR
H2S IN ACID GAS (DRY) = 46.919 PER CENT
CO2 IN ACID GAS (DRY) = 53.038 PER CENT
LIQUID PRODUCT FLOW =0 GPM
OBSERVACIONES
1.- EL FABRICANTE DEBERA CONTESTAR COMPLETAMENTE LA HOJA DE DATOS
2 - PRELIMINAR
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PLANTA ENDULZADORA DE GAS AMARGO

LOCALIZACION SONDA DE CAMPECHE
NO. DE UNIDAD UNA — s
HOJA DE DATOS INTERCAMBIADOR DE CALOR TIPO TUBOS Y ENVOLVENTE
TAFORMA : CA-AC4 NIVEL DE UBICACION : 3er. NIVEL
MNo. DE TAG : EA - 4400 [SERVICIO : INTERCAMBIADOR MDEA RICA/POBRE
: C-E_NATCO
CONDICIONES DE OPERACION
LADO ENVOLVENTE
OTHER SIDE OF EXCHANGER = 201
PRESSURE DROP = 5 PSI
OUTLET TEMPERATURE = 210 DEGREES F.
DUTY = 4008398.93 BTU/HR
LOG MEAN DELTAT. = 40.675 DEGREES F.
INCR. ON TRANSFER CURVE = 10 INCREMENTS
APPROACH TEMPERATURE = 31.961 DEGREES F.
ENDPOINT UA = 98545.951 BTUHR F
% LIQUID IN OUTLET = 97.663 %
LADO CORAZA
OTHER SIDE OF EXCHANGER = 2
PRESSURE DROP = 5 PSI
OUTLET TEMPERATURE = 201.961 DEGREES F.
DUTY = -4008398.9 BTUHR
LOG MEAN VISCOSITY = 0.968 CENTIPOISE
LOG MEAN THERM COND = 0.191 BTUHR-FT-DEG F.
LOG MEAN DENSITY = 61.069 LBS/CU FT
MEAN HEAT CAPACITY = 0.936 BTULB F
LOG MEAN DELTAT. = 40,675 DEGREES F.
INIT TEMPERATURE GUESS = 201.929 DEGREES F.
INCR. ON TRANSFER CURVE = 10 INCREMENTS
APPROACH TEMPERATURE = 31.961 DEGREES F.
ENDPOINT UA = 98545951 BTUHR F
% LIQUID IN OUTLET = 100 %
T = = = —
OBSERVACIONES
1.- EL FABRICANTE DEBERA CONTESTAR COMPLETAMENTE LA HOJA DE DATOS
- PRELIMINAR
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PLANTA ENDULZADORA DE GAS AMARGO

LOCALIZACION SONDA DE CAMPECHE
NO. DE UNIDAD UNA e
HOJA DE DATOS PARA ENFRIADORES CON AIRE
TAFORMA : _CA-AC4 NIVEL DE UBICACION : 3er. NIVEL

.DETAG : EA -4402 [SERVICIO : REHERVIDOR DE LA REGENERADORA DE MDEA

: C-E _NATCO
_ CONDICIONES DE OPERACION
STEAM RATE = 1.000 LE/GAL
REBOILER PRESSURE DROP = 0 PSI
OPERATING TEMPERATURE = 260.846 DEGREES F.
TOTAL HEAT DUTY = 7702489.83 BTUMR
H2S IN LEAN AMINE = 60.78 GRAINS/GAL.
CO2 IN LEAN AMINE = 13.381 GRAINS/GAL.
H2S IN LEAN AMINE = 7.54E-03 H2S/AMINE(M/M)
CO2 IN LEAN AMINE = 1.29E-03  COZ/AMINE(M/M)
FRACTION LIQUID OVERHEAD = 0
F——————
OBSERVACIONES
1.- EL FABRICANTE DEBERA CONTESTAR COMPLETAMENTE LA HOJA DE DATOS
2 - PRELIMINAR
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ENDULZADORA DE GAS AMARGO
SONDA DE CAMPECHE
UNA USO CONTINUO / UNA RELEVO

HOJA DE DATOS PARA BOMBAS

T T T e T e
TNIVEL DE UBIGACION - Jer. NIVEL

]m:mumuuﬂm

LIQUIDO: AGUA ACIDA

IGPM: 145 DISPONIBLE: 145
IPRESON DE DESCARGA: 1013 PSIA
IPRESION DIFERENCIAL: 987 PSIA
IPOTENCIA HIDRAULICA: 130 HPC
[TEMPERATURA DE BOMBEO: 202° F
IDENSIDAD: 62.012 LB/FT3

(VISCOCIDAD: 1.3 CP

ICOLUMNA DIFERENCIAL: 2292 FT

l CONDICIONES DE OPERACION
Y TIPO: DESPLAZAMIENTO POSITIVO

[OBSERVACIONES

1 - EL FABRICANTE DEBERA CONTESTAR COMPLETAMENTE LA HOJA DE DATOS

2 - PRELIMINAR

J3 - SE REQUIEREN 2 UNIDADES UNA PARA USO REGULAR Y LA OTRA PARA RELEVO
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ENDULZADORA DE GAS AMARGO
SONDA DE CAMPECHE
UNA USO CONTINUO / UNA RELEVO

HOJA DE DATOS PARA BOMBAS

e ——
|NIVEL DE UBICACION : 3er. NIVEL

lsemcm:mnemwneumnsm

LIQUIDO: AGUA ACIDA

|IGPM: 3.66 DISPONIBLE: 3.66
PRESION DE DESCARGA: 50 PSIA

PRESION DIFERENCIAL: 22.804 PSIA
POTENCIA HIDRAULICA: 0.25 HP
[TEMPERATURA DE BOMBEQO: 120°F
DENSIDAD: 61.589 LB/FT3

IVISCOCIDAD: .57 CP

COLUMNA DIFERENCIAL: 54 FT

I CONDICIONES DE OPERACION
Y TIPO: DESPLAZAMIENTO POSITIVO

Loasenvac;ouﬁ

1.- EL FABRICANTE DEBERA CONTESTAR COMPLETAMENTE LA HOJA DE DATOS
- PRELIMINAR

13- SE REQUIEREN 2 UNIDADES UNA PARA USO REGULAR ¥ LA OTRA PARA RELEVO
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(COSTO DE EQUIPO (B} 100 SOLIDOS (0.3
INSTALACHON DE EOUIPO 1, ) F,=E ¥ SOLDO-FLUDO (0.32) 032
SOUIDOS (0.45) FLLADOS (0.33)
1, =E x{ SOLIDO-FLUIDO (0.39) 0,39 |GASTOS DE CONSTRUCCION
FLURDOS (0.47), SOLIOOS (0.3%)
¥ CONTROL: INCLUYE INSTALACION (1) ﬁ-e{mmnmmm} 034
SOUDOS (0.08) FLLRDOS (0.41))
;,-E.i SOLIDO-FLLIDO (0.13)) 0,13 |TOTAL DE COSTO MOIRECTO: Cl= Fy + F;
FLURDOS (0.18) SOLIDOS (0.72)] -
IA: INCLUYE INSTALACION (1) CI=F1 4+ Fpq SOLIDO-FULADC (0.86) n.es
SOLIDOS (0.18) FLLRDOS (0.74)) .
f=E x| SOLIDOFLUDO (0.31) 0.1 |TOTAL DE COSTOS: CT=CD+Q
FLLEDOS (0.68) SOLIDOS (3.36) -
ELECTRICO: INCLUYE INSTALACKON (1) CTsCD+ SOLIDO-FLLDG (3.59) 158
SOLIDOS (0. 10) FLLRDOS {4 200 -
L=E { SOLIDO-FLLADS (0.10) 040
FLLEDOS (0. 11} [HOMCRARICS DEL CONTRATIETA (H = £ 5% DE CT)
NCLLP (1%} SOUIDOS (0.17) 2,
SOLIDOS (0.25) H=CT x} SOUDO-FLUDO 10.18)) o8
v,:e{ SOLIDO-FLLADO (0.29) 0 FLUADOS (0.21)) =
FLLIDOS (0.18) | CONTINGEMCIAS (K = $10% DE CT)
MEJORAMIENTO DE PATIOS (L) SOLIDOS (0.34) -
SOLIDOS 0.13) K=CT n] SOLIDO-FLUADO (0.36) 03
t.xe{ SOUDO-FLUIDG (0.10) 010 FLLRDOS (0.42)| .
FLURDOS (0. 10) [TOTAL DE ¥ H+R
SERVICKOS: INCLUYE INSTALACION (1) SOLIDOS (0.51)
SOLIDOS {0.40) M=H+ K] SOUDO-FLUDO (0.54) LT
5 =E » SOUDO-FLUADO [@.55)| 055 FLUNDOS (0.74)) -
FLLRDOS {0.70) IMVERSION DE CASITAL FLIO: ICF = CT + M
TERRENO: 51 LA COMPRA ES REQUERIDA (1) SOLIDOS (1L87) <
SOLIDOS 0.08) CF=CT SOLIDO-FLURDG (4,13)) 4.1
W=E { SGLIDO-FLLIDO (0.08) L1 ] FLUIDOS (4.83)) -
FLLRDCES ¢0.08) ICAMTAL DE TRABAJD: COT
TOTAL DE COSTO DIRECTO: CO = E + [I; + L+ 4y SOLIDOS (0.83)
SOLIDOS (1.64) COT=E I SOLIDO-FLLRDO (0.74)| o7
co SOLIDO-FLLDO {1.93) EX - FLLADOS (0.
FLUIDCS (2.48) TOTAL DE LA WVERSION FLIA: C = ICF + COT
SOLIDOS (4.55) 2
CHICF+ SOUIDO-FLLNDO (4.87) s
FLUIDOCS (5.69)] -
Psfarencis: Tusts i ealincin de du process. . Ganags L Faculad de Curimica.
Un 1999
Tabla 5.7 Método de porcentajes
“Evaluacidn Técnico — Econd de la T logia mds Ad da para la Eli on de Gases Acidos del Gas Amargo en 138
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COSTO DEL EQUIPO (A) 1.00

COSTO DE EQUIPO INSTALADO(B = A x 1.43) 1.43
COSTO DE INSTALACION DE EQUIPO Y TUBERIA (C)

SOLIDOS (1.10)

C=B x| SOLIDO-FLUIDO (1.25) 1.79

FLUIDOS (1.60)

COSTO DE CONSTRUCCION DE LA PLANTA (D = C x 1.50) 268

GASTOS GENERALES (Contingencias, instalaciones temporales, gastos de
ingenieria y honorarios del contratista)

SOLIDOS (31%)
E=D X SOLIDO-FLUIDO (35%) 0.94
FLUIDOS (33%)
COSTO TOTAL DE LA PLANTA (F =D +E) 362

Ref ia: Tesis "D llo de un sists it tizado para la esti ion de costos de inversién en plantas de
proceso, con base a métod dulares”, Santiago Fi do Rugerio Viveros, Facultad de Quimica, UNAM. 1999

Tabla 5.8 Método de Lang
“Evaluacién Técnico - Econd, de la Tecnologia mas Adecuada para la Eliminacion de Gases Acidos del Gas Amargo en 139
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INSTALACION DE EQUIPO( @, )
SOLIDOS (0.45)
@, = Ceq x | SOLIDO-FLUIDO (0.39) 139
FLUIDCS {0.47)
B+t + 40 +1,
INSTRUMENTACION Y CONTROL: INCLUYE INSTALACION (1)
POCA (0.02 a 0.05)
f=Ceq x MECHANA (0.05 a 0.10) 0.08
COMPLEJA (0.10 a 0.15)
TUBERIA: INCLUYE INSTALACION (1)
SOLIDOS (0.07 a 0.10)
f»=Ceq x | SOLIDO-FLLDO (0.10 a 0.30) 0.20
FLUIDOS (0.30 a 0.60)
CONSTRUCCION (fs)
UNIDADES EXTERIORES (0.05 a 0.20)
lh=Ceq x{ UNIDADES INTERIORES-EXTERIORES (0.20 a 0.60) 0.40
FLUIDOS (0.60 2 1.0)
SERVICIOS (L)
{ MENORES (0.05)
1= Ceq x MAYORES (0.05 A 0.25) 015
NUEVO SITIO (0.25 a 1.0)
LINEAS FUERA DE PROCESO (fs)
PLANTA EXISTENTE (0.05)
fs=Ceq x{ UNIDADES DE SEPARACION (0.05 a 0.15) 010
UNIDADES DE DESTILACION (0.15 a 0.25)
183
Bttt 40y
ICONSTRUCCION E INGENIERIA (fg)
PROCESO CONTINUO (0.20 a 0.35)
1s= Ceq x { PLANTA COMPLEJA (0.35 a 0.50) 043
TAMARIO {t;)
{ GRANDE (0.05)
fy=Ceq x PEQUENA (0.05 3 0.15) 010
EXPERIMENTAL (0.15 a 0.35)
[CONTINGENCIAS (f)
PROCESO FIJO (0.10 a 0.20)
fa= Ceqx { SUJETO A CAMBIO (0.20 a 0.30) 025
PROCESO TENTATIVO (0.30 a 0.50)
1.78
IINE!SION 478

Referencia: Tesis Desamolo de un sistema aulomatizado pars i estimacion de costos de imversion en plantas de proceso, con base 3 métodos modulares™, Santiago Femando

'I%Ta%mo‘au de Chilton

“Evaluacién Técnico - Econdmica de la Tecnologia mds Adecuada para la Eli
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e AME2.

W AR NGMT
Anaual index
1936 =1,061.9 2000=1,089.0 200211042
1999-1,068.3 2001 =1,090.9 2003=1,123.8

72 CHEMIZAL ENGINEERING WAW.CHE COM - AUGLST 2004

Tabla 5.10 indices de Marshall & Swift
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