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No podemos resolver problemas
pensando de la misma manera que
cuando los creamos.

Albert Einstein
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Sintesis

SINTESIS

En la refinacion de petroleo, existen estandares de calidad para cada uno de los productos

finales de dicho proceso, los que responden a las exigencias técnicas de los clientes finales,

asi como existen normas de emisiones tanto liquidas como gaseosas que conducen a la

defensa del medioambiente. Es conocido que en la refineria de Cienfuegos, como proceso

auxiliar de la hidrodesulfuracion de diesel se utilizan procesos de endulzamiento de gases

en el cual intervienen torres absorbedoras. Es objetivo de este estudio evaluar los

pardmetros operacionales de la torre absorbedora T-01-304, lo que permitird identificar

causas o fallas técnicas que provocan los arrastres de MDEA, asi como el incumplimiento

de las especificaciones del gas combustible. En tal sentido se propone la metodologia que

permite la obtencion del modelo de simulacién en los softwares Hysys y Chemcad para la

evaluacion integral de dicha torre, donde se exponen cada una de las herramientas

consideradas y su aplicacion posibilité la identificacion de las principales fallas que

provocan los arrastres de MDEA y los incumplimiento de las especificaciones de la salida

del gas. Se detalla la metodologia para el disefio de la torre absorbedora en condiciones

severas de operacion como parte de la propuesta de mejora, que unido a las otras propuestas

de conjunto permitiran el logro de tales resultados.

Finalmente las conclusiones dan respuesta a los objetivos trazados y validan la hipotesis del
trabajo, mientras las recomendaciones permitiran la generalizacion de los resultados
alcanzados.

Palabras claves: Absorcién-aminas-especificaciones-gas combustible.
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Abstract

ABSTRACT

In petroleum refining, there are quality standards for each of the final products of this
process, which meet the technical requirements of end customers, and there are rules of
both liquid and gaseous emissions that lead to environmental protection. It is known that in
the Cienfuegos refinery, the process as auxiliary diesel hydrodesulphurization gas
sweetening processes involved in absorber towers which are used. Objective of this study is
to evaluate the operational parameters of the absorber tower T-01-304, which will identify
causes or technical failures that cause trawls MDEA, and breach of gas fuel specifications.
In this sense, the methodology to obtain the simulation model in Hysys and CHEMCAD
software for comprehensive evaluation of the tower, which displays each of the tools and
their application considered possible the identification of the main faults that cause is
proposed MDEA trawls and failure to meet specifications of the gas outlet. The
methodology for the design of the absorber tower in severe operating conditions as part of
the proposed improvements, which together with the other proposals set will allow the
achievement of such results IS detailed.
Finally, the conclusions give response to the objectives and validate the hypothesis of work,

while the recommendations will allow the generalization of the results obtained.

Keywords: Absorption amines-gas-fuel specifications

D

ccccccccccc






Indice @

<

INDICE

SINTESIS
INTRODUCCION ..ottt 1
CAPITULO I. MARCO TEORICO DE LA INVESTIGACION. .....cocvvviirrrierierireeenns 5
1.1 TransSferenCia 08 MASA.........cciveiririeieirtesi ettt 5
1.2 Absorcion de gases. Tip0s de aDSOICION. ........cccciveiieiieieeiie e 6
1.3 Equipos para la transferencia de masa: ADSOICION. ........ccccceevveieeveciie s 7
1.3.1 Columnas con relleno. Caracteristicas CONSLIUCLIVAS. ...........ccereririeiieirericinienen, 7
1.3.2 Columnas con relleno. Caracteristicas de Operacion..........c.ccoeevvereeneiereeenienns 12
1.4 Sulfuro de hidrOgeno (H2S). ...ooeveiieeiiereee e 15
1.5 SeleCCiON A€ SOIVENTE. .....c..cueiiiiiiie et 17
1.5.1 Seleccidn de aminas para la remocion del HaS. ......oovviviiciciieee e 18
1.6. Aspectos basicos Sobre SIMUIACION. .........cooeiiiiiieiie e 22
1.7 Softwares utilizados en la simulacion de procesos qUIMICOS. ........ccocvreerererenereenens 25
Conclusiones parciales del Capitulo L.........cc.ooeiiiiiiiii e 29
CAPITULO I1: MATERIALES Y METODOS. .....covviieveiieeieeeseeesessesisssesee s enessenesnens 30
2.1. Refineria de petroleo “Camilo Cienfuegos”. Caracterizacion general. ..................... 30
2.1.1. Seccion 300-1 Hidrofinacion de diesel. .........ccccovieieiiniieniii e 30
2.2 Descripcion del caso de estudio, T-01-304........ccccovieiieiiiieieeie e 31

2.3. Metodologias para la obtencion y validacién del modelo de simulacion para la

VAlUACION A 1A T-01-304. oo, 33
2.3.1. Obtencion del modelo de SimuUlaCioN. ........oovvvveee 33
2.3.2. Validacion del modelo de SimUlaCiON. .......oooveveveeie, 38

2.4 Metodologia para un redisefio de la T-01-304 en condiciones severas de operacion. 39

2.4.1 Determinacion del flujo de amina. .........cccoovevieiieii e 40

ssssssssssss



Indice @

<

2.4.2 Determinacion de la configuracion geométrica del equipo a emplear en la

R7cT 0 L= Vo] o o S PR 41
2.4.3 Célculo de la caida de presion (AP) total de la columna. ...........cceoevieiiiniieninnnne 47
Conclusiones parciales del Capitulo Tl ...t 49
CAPITULO III. DISCUSION DE RESULTADOS. PROPUESTA DE MEJORA............. 50

3.1 Implementacion y validacion del modelo de simulacién de la T-01-304 en Hysys....50

3.2. Implementacién y validacion del modelo de simulacion de la T-01-304 en Chemcad.

.......................................................................................................................................... 50
3.2.4. Validacion del modelo de simulacion en Chemcad ...........cccoovvviiiniieiciinene, 52

3.3. Propuestas de mejoras para la operacion de la T-01-304. .........cccoevveveivieveesieennenn, 54
3.3.1. Andlisis de la operacion, Cas0ol. .......c.cccveuerierierieiesese e eneas 55
3.3.2. Analisis de 1a 0peracion, CaS0 2. .........ccciveveierierieneseseseeeeseeseesie e sre e e snaeneas 59
3.3.3 Propuestas de mejoras para la operacion de la T-01-304..........ccccovevevevvininennns 63

3.4 Desarrollo de la metodologia de redisefio de 1a T-01-304.........ccccoveveevierenesesesnanens 64
3.5. Andlisis de los resultados de la metodologia de redisefio de la T-01-304. .............. 71
CONGCLUSIONES. ... .ottt ettt et st e ettt e sne e e st e e sbeeeneeennee e 72
RECOMENDACIONES ...ttt 73
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS ...ttt 74

ANEXOS .. 78

ssssssssssss






Introduccion @’

PETROLEOS

CUBA VENEZUELA S.A

INTRODUCCION

Las actividades econdmicas como parte esencial de la existencia de las sociedades, son
cada dia mas complejas y requieren del uso y tecnologias mas avanzadas, con el objeto de
mantener la productividad competitiva en un mercado cada vez més exigente. En la
actualidad, el petroleo es la principal fuente de energia empleada; los combustibles
obtenidos del mismo se utilizan en los mas diversos medios de transporte, en la generacion
de electricidad, en centrales termoeléctricas, entre otros. Sus derivados también son
esenciales en la industria petroguimica para la fabricacion de una amplia gama de
productos: fertilizantes, las fibras sintéticas, los reactivos quimicos.

Durante la transformacion de esta materia prima en las refinerias de petroleo se desarrollan
una amplia gama de procesos que generan contaminantes de diferente naturaleza quimica
tales como didxido de azufre, sulfuro de hidrogeno, mondxido de carbono, cloro y éacido
sulfurico, entre otras. Entre ellos el sulfuro de hidrogeno es uno de los compuestos mas
comunes y que mayores problemas causa, por tratarse de un gas corrosivo, olor
desagradable a huevos podridos y con un limite de deteccidn excesivamente bajo.

Producto de la creciente preocupacion por el medio ambiente y las legislaciones
internacionales que en la actualidad exigen una concentracién de 1500 ppm % volumen de
CO; y 4 ppm % volumen de H,S y para evitar problemas de corrosion han surgido diversos
métodos de remocion de gases acidos que van desde los lechos solidos, los sistemas de
aminas regenerables (endulzamiento), generalmente utilizados cuando se procesan altos
volimenes y contenidos de H,S; hasta los secuestrantes liquidos, utilizados en el gas
tratado, para alcanzar niveles muy bajos de H,S en la corriente de gas.(Medina, M. A.,
2011)

Los procesos de endulzamiento en general constan de varias etapas. Una primera etapa
conocida como endulzamiento donde se remueve por algin mecanismo de contacto el H,S
y el CO;al gas. Le sigue una regeneracion donde la sustancia que removié los gases acidos
se somete a un proceso de separacion donde se le extraen éstos con el fin de poderla
reciclar para una nueva etapa de endulzamiento. Como el H,S es un gas altamente toxico y
de dificil manejo, es preferible convertirlo a azufre elemental; esto hace que se incluya una

etapa de recuperacion de azufre. El gas que sale de la unidad recuperadora de azufre ain
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posee de un 3 a un 10% del H,S contenido originalmente en el gas y es necesario
eliminarlo, dependiendo de la cantidad de H,S y las reglamentaciones ambientales y de
seguridad se incluye la unidad de limpieza del gas de cola, esta solo existira si existe una
unidad recuperadora. El proceso final que se realiza es una incineracion; el gas que sale de
la unidad de limpieza del gas de cola s6lo posee entre el 1 y 0,3% del H,S removido, y no
es recomendable descargarlo a la atmosfera por eso se envia a una unidad de incineracion
donde mediante combustion el H,S es convertido en SOy un gas que es menos
contaminante que el H,S. Esta unidad debe estar en toda planta de endulzamiento.(Nadales
V., Rosa D, 2007)

La refineria “Camilo Cienfuegos” de la provincia Cienfuegos se pone en marcha el 21 de
diciembre de 2007 convirtiéndose en el pilar principal del desarrollo petroquimico del Pais.
Se reactivaron tres plantas de proceso de tecnologia rusa, Seccion 100 (Destilacion
Atmosférica), Seccién 400 (Fraccionamiento de gases), Seccion 200 (Reformacion
catalitica) y en aras de buscar mayor rendimiento, elevar la produccion y calidad del diesel
en el 2012, la Seccion 300-1 (Hidrofinacion de diesel).

En el hidro-tratamiento de diesel se generan gases cuyo principal contaminante es
precisamente el H,S. Para la disminucién de la concentracion del mismo se utilizan plantas
de endulzamiento. Donde el equipamiento principal son las torres de absorcién empacadas
o de relleno y como solvente generalmente son usadas las aminas, para el caso de estudio se
usa la metildietanolamina (MDEA) por su alto poder selectivo para la absorcion del H,S
presente en el gas combustible de alimentacién a dicho absorbedor. Sin embargo en los
gases combustibles obtenidos a la salida de la torre absorbedora T-01-304 de la planta
hidrofinadora de diesel existe arrastre del solvente MDEA, lo cual supone pérdidas
econdémicas por ese concepto ademas se incumple con las especificaciones del gas
combustible. Por consiguiente para este estudio fue identificado el siguiente problema

cientifico:
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Problema cientifico.

¢Evaluar la torre absorbedora T-01-304, permitird identificar causas o fallas técnicas que
provocan los arrastres de MDEA, asi como el incumplimiento de las especificaciones del

gas combustible?

Hipoétesis:
Una evaluacion de la torre absorbedora (T-01-304), permitird identificar las causas que
provocan las pérdidas del solvente asi como el cumplimiento de las especificaciones del

gas combustible.

Objetivo general:

e Realizar propuesta de mejora de la torre T-01-304 del blogue de absorcion de la

planta hidrofinadora de diesel

Objetivos especificos:

e Elaborar una marco tedrico sobre los procesos de absorcién en la refinacion de
petréleo, asi como la simulacion para la evaluacion de torres absorbedoras.

e Evaluar el comportamiento operacional de la torre absorbedora (T-01-304).

e Presentar propuesta de mejora para la operacion de la torre absorbedora (T-01-304).

A partir de lo antes expuesto se espera obtener los siguientes resultados:

Resultados esperados de la investigacion

» Se accionara de manera positiva sobre los impactos econémicos y calidad que tienen
lugar en el proceso fundamental.

» Tendra como salida la simulacién de la torre absorbedora para diferentes escenarios,
para la evaluacion integral, que sin duda tendra un valor agregado a la investigacion.

» Se presentaran propuestas de mejora que conlleven al cumplimiento de los objetivos

trazados.
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Estructura del trabajo

Capitulo I: Marco tedrico de la investigacion.

En este capitulo se hace una revision critica a los aspectos fundamentales a tener en cuenta
para la comprension del tema en cuestion. Los contenidos tratados se refieren al proceso de
absorcion en torres hidrofinadora de diesel en refinerias de petroleo, torres empacadas o de
relleno y utilizando como solvente compuestos de amina, asi como otros equipos
fundamentales del proceso en cuestion. Ademas se hace una revisién critica de los
principales simuladores més usados en el mundo de la refinacion y de ellos se seleccionan

dos (Hysys y Chemcad) para la evaluacién operacional de la torre T-01-304.

Capitulo I1: Materiales y métodos

En este capitulo se hace una detallada caracterizacion de la unidad objeto de estudio, se
valoran las principales variables operacionales. Se presenta la metodologia para la
obtencion del modelo de simulacién en los softwares Hysys y Chemcad. Se detalla la
metodologia para el disefio de la torre absorbedora en condiciones severas de operacion

como parte de la propuesta de mejora.

Capitulo I11: Discusién de resultados y propuesta de mejora.

En el capitulo se presentan las simulaciones de la torre absorbedora para diferentes
escenarios siguiendo la metodologia del capitulo I1, donde se recogen los resultados de su
aplicacion. Se hace un detallado andlisis de los mismos como parte de la evaluacion
integral al proceso en cuestion y se presentan las propuestas de mejora que permiten el

cumplimiento de los objetivos trazados
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CAPITULO I. MARCO TEORICO DE LA INVESTIGACION.

En este capitulo se realiza la fundamentacion teodrica del trabajo, referido
fundamentalmente a la operacion unitaria de transferencia de masa en especifico la
absorcion de gases. Se indaga en los principales equipos en donde se manifiesta y en
concreto las torres empacadas. Se abordan las cuestiones principales de las sustancias que
interacttan: el H,S gas que se obtiene durante la transformacion quimica del petréleo y el
solvente para su remocion. Finalmente se presentan los softwares que se pueden utilizar
para la simulacién de este proceso. Para la realizacion del mismo se consultan bibliografias
brindadas por la refineria de petréleo “Camilo Cienfuegos”, navegadores en Internet y otros
medios de informacidon como son revistas actualizadas, tesis de grados, maestria y
doctorados.
1.1 Transferencia de masa.
La mayoria de los procesos quimicos requieren de la purificacién inicial de las materias
primas o de la separacion final de los productos y subproductos; para este fin en general se
utilizan las operaciones de transferencia de masa.
Estas operaciones se caracterizan por transferir una sustancia a través de otras a escala
molecular, en donde la sustancia que se difunde abandona un lugar en que esta muy
concentrada y pasa a un lugar de baja concentracion.(Treybal, R. E., 1999)
Contrariamente a las separaciones puramente mecanicas, estos métodos utilizan diferencias
en la presion de vapor o la solubilidad, en vez del tamafio o la densidad de las particulas. La
fuerza impulsora para la transferencia es una diferencia de concentracion o un gradiente de
concentracion.(McCabe, W. et. al, 1991)
Las operaciones de transferencia de masa se pueden clasificar segun (Treybal, R. E., 1999)
a partir de las caracteristicas de las fases y el fendmeno en que se basa el proceso de
separacion:

1. Contacto directo de las dos fases inmiscibles:

e Gas — Liquido: absorcion, humidificacion y destilacion.

e Gas — Sdlido: secado y adsorcion.

e Solido - Liquido: lixiviacion, adsorcion y cristalizacion.

e Liquido - Liquido (extraccion por solvente).
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Estas operaciones de contacto directo de dos fases inmiscibles se clasifican a su vez en
operaciones directas e indirectas.

e Operaciones directas. Producen dos fases a partir de una disolucion de una sola fase

mediante la adicion o la extraccion de calor. Ejemplo: Destilacion, cristalizacion.
e Operaciones indirectas: Implican la adicion de una sustancia extrafia para lograr el
objetivo. Ejemplo: absorcion, adsorcion, secado.

2. Fases separadas por una membrana

3. Contacto directo de fases miscibles

4. Uso de fenémenos de superficie.
1.2 Absorcion de gases. Tipos de absorcion.
La operacion de interés es la absorcion de gases donde una mezcla gaseosa se pone en
contacto con un liquido, a fin de disolver de manera selectiva uno 0 mas componentes del
gas y de obtener una solucion de éstos en el liquido. (Treybal, R. E., 1999)
Segun (Geankoplis, C.J., 1998) cuando las dos fases en contacto son un gas y un liquido, la
operacion unitaria se llama absorcion. Un soluto A, o varios solutos, se absorben de la fase
gaseosa Yy pasan a la liquida. Este proceso implica una difusién molecular turbulenta o una
transferencia de masa del soluto A, a través del gas B, que no se difunde y esta en reposo,
hacia un liquido C, también en reposo.
Mientras que en (McCabe, W. et. al, 1991) se esboza que la absorcion de gases se
manifiesta cuando un vapor soluble se absorbe desde su mezcla con un gas inerte por medio
de un liquido en el que el gas soluble es mas 0 menos voluble.
En resumen la absorcion de gas es una operacion unitaria en la cual los componentes
solubles de una mezcla gaseosa se disuelven en un liquido y la operacion inversa,
desorcion, se utiliza cuando se quieren transferir los componentes volatiles de una mezcla
liquida a un gas. (Perry, R. H., 2007)
La absorcion puede ser fisica o quimica. En el caso de la absorcion fisica, el gas se elimina
por tener mayor solubilidad en el solvente que otros gases. Un ejemplo es la eliminacion,
con un aceite pesado, de butano y pentano de una mezcla gaseosa de refineria. En la

absorcion quimica el gas que se va a eliminar reacciona con el solvente y queda en
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solucion. Este proceso generalmente ocurre en presencia de aminas y carbonato de
potasio.(Misari, M.C. & Orihuela, E. S., 2011)

1.3 Equipos para la transferencia de masa: Absorcion.

En las operaciones de transferencia de masa: gas-liquido, el propdsito del equipo es
permitir el contacto intimo de los dos fluidos, con el fin de que se lleve a cabo la difusion
interfacial de los componentes. La rapidez de la transferencia de masa depende
directamente de la superficie interfacial expuesta entre las fases. (Treybal, R. E., 1999)

Los equipos utilizados para poner en contacto una corriente gaseosa con una liquida en
forma continua pueden ser: torres empacadas, rellenas con material de empaque soélido o
irregular, columnas de platos que contienen varios platos perforados o de burbuja y tapon,
torres o camara vacia, donde se rocia el liquido, columnas de paredes humedas o recipiente
con agitacion o rocio. Por lo general, las corrientes de gas y liquido se pasan a
contracorriente a través del equipo para obtener la velocidad de absorcion méxima
(Treybal, R. E., 1999)

De estos equipos los més utilizados en la industria quimica son las torres rellenas y las de
platos. A continuacion se profundiza en las primeras por ser objeto de estudio.

1.3.1 Columnas con relleno. Caracteristicas constructivas.

Las torres empacadas, utilizadas para el contacto continuo del liquido y del gas tanto en el
flujo a contracorriente como a corriente paralela, son columnas verticales que se han
Ilenado con empaque o con dispositivos de superficie grande. (Treybal, R. E., 1999)

La torre de la figura 1.1 consiste en una columna cilindrica que contiene una entrada de gas
y un espacio de distribucion en el fondo, una entrada de liquido y un dispositivo de
distribucion en la parte superior, una salida de gas en la parte superior, una salida de liquido
en el fondo y el empaque o relleno de la torre. El gas entra en el espacio de distribucion que
estd debajo de la seccion empacada y se va elevando a través de las aberturas o intersticios
del relleno, asi se pone en contacto con el liquido descendente que fluye a través de las
mismas aberturas. El empaque proporciona una extensa area de contacto intimo entre el gas
y el liquido.(Geankoplis, C.J., 1998)
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De forma general una torre empacada estd conformada por el empaque o relleno, cuerpo o
coraza, soportes del relleno, eliminadores de arrastre, distribuidores de liquido y
redistribuidores de liquido.

> Empague o relleno.

Se han disefiado muchos tipos de torres y muchas de ellas son de uso frecuente. El relleno
puede ser cargado al azar en la torre o bien ser colocado ordenadamente a mano en la torre.
Los rellenos al azar consisten en unidades de 1/4 a 3 in. En su dimension mayor; los
rellenos inferiores a 1 in se utilizan fundamentalmente en columnas de laboratorio o de
planta piloto. Las unidades de relleno ordenado son de tamafios comprendidos entre 2 y 8

in.

Salida del gas

Entrada del liquido —e

p— Distribuidor del liquido

---------------
--------------
-----------

b Empaque

~*——Entrada del gas
Salida del liquxo

Figura 1.1 Flujos y caracteristicas de absorcién para torres empacadas. Fuente (Geankoplis, C.J., 1998)

Los principales requerimientos de un relleno de torre son:
e Quimicamente inerte frente a los fluidos de la torre.
e Resistente mecanicamente sin tener un peso excesivo.
e Pasos adecuados para ambas corrientes sin excesiva retencion de liquido o caida de
presion.
e Proporcionar un buen contacto entre el liquido y el gas.

e Costo razonable.
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La mayoria de los rellenos de torre se construyen con materiales baratos, inertes y
relativamente ligeros, tales como arcilla, porcelana o diferentes plasticos. A veces se
utilizan anillos metalicos de pared delgada, de acero o aluminio.

La porosidad del lecho y el paso para los fluidos se fuerzan haciendo las unidades de
relleno irregulares o huecas, de forma que se entrelazan para dar lugar a estructuras
abiertas.(McCabe, W. et. al, 1991).

En (Misari, M.C. & Orihuela, E. S., 2011) se afirma que los empaques universalmente se
clasifican, segun su organizacién en un lecho, como empaques al azar y empaques
estructurados siendo:

Los empaques al azar son aquellos que simplemente se arrojan en la torre durante la
instalacion y que se dejan caer en forma aleatoria.(Treybal, R. E., 1999).

En la evolucién de los empaques al azar se reconocen tres generaciones, aungue
recientemente se ha sugerido el inicio de una cuarta: (Misari, M.C. & Orihuela, E. S., 2011)

1. La primera abarca los empaques de formas simples como los anillos Rasching y las
monturas Berl, que dieron origen a los modernos empaques aleatorios.

2. La segunda generacién comprende los empaques desarrolladas desde finales de los
afios 50 hasta iniciados los 70. Los anillos Pall y las monturas Intalox son los
exponentes mas notorios.

3. La tercera generaciéon incluye una multitud de geometrias diferentes, muchas
evolucionadas a partir de las formas simples originales.

4. Una cuarta generacion se considera conformada por empaques con disefios
geométricos pensados para promover patrones de flujo determinados, méas que para
ofrecer mayor &rea de contacto o una estructura méas abierta, aunque en muchos

casos estas caracteristicas también se cumplen.
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Figura 1.2 Empaques al azar. Fuente (Treybal, R. E., 1999).

En un empaque al azar es inevitable cierto grado de heterogeneidad en la densidad del
lecho, lo cual afecta adversamente la posibilidad de conservar una adecuada distribucion
del liquido y, por lo tanto, unos fluxes de transferencia de masa apropiados. Por esta razon,
durante afios se han hecho intentos para desarrollar empaques con estructuras
ordenadas.(Misari, M.C. & Orihuela, E. S., 2011)

Los empaques regulares ofrecen las ventajas de una menor caida de presion para el gas y
un flujo mayor, generalmente a expensas de una instalacion mas costosa que la necesaria
para los empaques aleatorios.(Treybal, R. E., 1999).

No solo el orden de los empaque puede afectar el funcionamiento de las torres empacadas,
el tamafio de este es también un factor a considerar. EI mayor tamafio de relleno aceptable

en una columna es de 50 mm.
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Figura 1.3 Empaques regulares o amontonados. Fuente(Treybal, R. E., 1999)

Los tamafios mas pequefios son mas caros que los mayores, pero por encima de 50 mm la
eficacia en la transferencia de materia disminuye considerablemente. El uso de particulas
de relleno demasiado grandes puede causar una distribucion pobre del liquido.(Misari,

M.C. & Orihuela, E. S., 2011).
Tabla 1.1 Tamafio de empaques recomendados. Fuente (Misari, M.C. & Orihuela, E. S., 2011)

Tamarfio recomendado de empaque

Diametro de la columna Tamarfio

<0,3m <25 mm
0,3-09m 25 -39 mm
>09m 50 -75mm

» Cuerpo de la torre:
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Este puede ser de madera, metal, porcelana quimica, ladrillo a prueba de acidos, vidrio,
plastico, metal cubierto de pléstico o vidrio, u otro material, segin las condiciones de
corrosion. Para facilitar su construccion y aumentar su resistencia, generalmente son
circulares en la seccion transversal. (Treybal, R. E., 1999)

> Soportes del relleno

Platos de soporte y de inyeccion del gas: Ademas de soportar el peso del relleno, los platos
de soporte deben estar disefiados para permitir un flujo relativamente no restringido del
liquido y del gas.
Platos de sujecion (Limitadores de lecho): Los platos de sujecién se colocan en la parte
superior del relleno para evitar el desplazamiento, la dispersién o la expansion del lecho a
causa de elevadas caidas depresion u oleadas de liquido. Se usan principalmente con relleno
de ceramica, que se puede romper facilmente y con relleno de plastico, que puede flotar y
salir del lecho.
Platos de soporte para dispersion liquido-liquido: Este tipo de platos de soporte se utiliza
en torres de relleno para extraccion liquido-liquido. En la parte inferior de la torre su
funcién es la de actuar como soporte y dispersor de la fase ligera.(Henly, E. J. & Seader, J.
D., 2000)

» Eliminadores de arrastre

A velocidades elevadas del gas, especialmente, el gas que abandona la parte superior del
empaque puede acarrear gotitas del liquido como una niebla. Esta puede eliminarse
mediante eliminadores de neblina, a través de los cuales debe pasar el gas; los eliminadores
se instalan sobre la entrada del liquido. Una capa de malla (de alambre, teflon, polietileno u
otro material), entretejida especialmente con espacios del 98-99%, aproximadamente de
100 mm de espesor, colectara practicamente todas las particulas de neblina. Otros tipos de
eliminadores incluyen ciclones y rearreglos del tipo de persianas venecianas. Un metro de
empaque al azar seco es muy efectivo. (Treybal, R. E., 1999)
» Distribuidores de liquido

El relleno, por si solo, no conduce a una adecuada distribucion del liquido de alimentacion,
las caracteristicas de un distribuidor ideal son: distribucién uniforme del liquido, resistencia

a la oclusién y ensuciamiento, elevada flexibilidad de operacién (maximo intervalo entre
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los caudales maximo y minimo con los que puede operar), elevada area libre para el flujo
de gas, adaptabilidad a la fabricaciébn con numerosos materiales de construccion vy
construccion modular para una mayor flexibilidad de instalacion. Los mas ampliamente
utilizados son los de orificios y los de tipo vertedero.(Henly, E. J. & Seader, J. D., 2000)

» Redistribuidores de liquido.

Son necesarios por cada 3 6 6 metros de relleno para recoger el liquido que baja por las
paredes, 0 que ha coalescido en alguna zona de la columna, y redistribuirlo después para
establecer un modelo uniforme de irrigacion.(Henly, E. J. & Seader, J. D., 2000)

En las torres empacadas con cierto tipo y tamafio de relleno y con un flujo conocido de
liquido, existe un limite maximo para la velocidad del flujo de gas, llamado velocidad de
inundacion. La torre no puede operar con una velocidad de gas superior a ésta. Cuando esto
ocurre se alcanza el punto de inundacion y el liquido ya no puede seguir fluyendo a través
del empaque y sale expulsado con el gas. En la operacion real de una torre, la velocidad del
gas se mantiene por debajo del punto de inundacion. (Geankoplis, C.J., 1998).

1.3.2 Columnas con relleno. Caracteristicas de operacion.

Cuando se opera una torre empacada se pueden manifestar condiciones de operacion
inaceptables. En (Treybal, R. E., 1999)se describen estas condiciones:

Inundacion y recargo

En la mayoria de los empaques al azar, la caida de presion que sufre el gas es modificada
por el flujo del gas y del liquido en forma similar a la que se muestra en la figura 1.4. Al
ocurrir se manifiestan condiciones de operacion inaceptables en las columnas empacadas:

recargo e inundacion.

Inundacon

log AP/Z, caida do presidnlaitura

log G*. masa velocdad superficial del gas
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Figura 1.4 Caida de presion del gas tipica para el flujo a contracorriente del liquido y el gas en empaques
al azar. Fuente (Treybal, R. E., 1999)

Recargo: en la region entre A y B, la retencion del liquido aumenta rapidamente con el
flujo del gas, el area libre para el flujo del gas se reduce y la caida de presion aumenta mas
rapidamente.

Cuando el flujo del gas aumenta hasta B a un flujo fijo del liquido, ocurre uno de los
siguientes cambios:

1. Una capa del liquido, a través de la cual burbujea el gas, puede aparecer en la parte
superior del empaque.

2. El liquido puede llenar la torre, empezando por el fondo o por cualquier restriccion
intermedia, como el soporte empacado, de tal forma que hay un cambio de gas
disperso-liquido continuo a liquido disperso gas continuo que Se conoce cOmMo
inmersion.

3. Las capas de espuma pueden elevarse rdpidamente a través del empaque. Al mismo
tiempo, el arrastre del liquido por el gas efluente aumenta con rapidez y la torre se
inunda.

El cambio de las condiciones en la region de A-B de la figura 1.4; mas que por un efecto
visible, estan frecuentemente determinados por el cambio en la pendiente de las curvas de
caida de presion.

Las condiciones para la inundacion en los empaques al azar dependen del método de
empaque (en seco o humedo) y del acomodo del empaque. La curva superior del anexo 11,
correlaciona razonablemente bien los datos sobre la inundacion para la mayoria de los
empaques al azar. Datos mas especificos se pueden obtener en los manuales o con los
fabricantes. El limite de recargo no puede correlacionarse facilmente.

No es practico operar una torre inundada; la mayoria de las torres operan justamente por
debajo o en la parte inferior de la region de recargo.

Retencion de liguido.

La retencion se refiere al liquido retenido en la torre bajo la forma de pelicula que
humedece el empaque y retenido como lagunas encerradas en los huecos existentes entre
las particulas del empaque. Se encuentra que la retencion total estd conformada por la

retencion estatica y la de operacion o movil.
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La retencion movil consta del liquido que se mueve continuamente a través del empaque y
que es reemplazado continua, regular y rdpidamente por nuevo liquido que fluye desde la
parte superior. Al detener el flujo del gas y del liquido, la retencion movil se separa del
empaque.

La retencion estatica es el liquido retenido como lagunas en intersticios protegidos en el
empaque, principalmente lagunas estancadas y que solo son reemplazadas lentamente por
liquido fresco. Al detener los flujos la retencion estéatica no se separa.

Cuando ocurre la absorcion o desorcidn de un soluto y cuando en estos procesos ocurre la
transferencia de un soluto entre el liquido total y el gas, el liquido de la retencion estatica
rapidamente llega al equilibrio con el gas adyacente y posteriormente su superficie
interfacial no contribuye a la transferencia de masa, excepto cuando se va reemplazando
lentamente. Por lo tanto, para la absorcién y desorcién, la menor area ofrecida por la
retencion movil es efectiva.

Efectos terminales y mezclado axial.

Ademaés de lo que ocurre dentro del volumen empacado, existira transferencia de masa en
donde el liquido se introduzca mediante aspersores u otros distribuidores y en donde gotee
del soporte inferior del empaque. Estos efectos constituyen los efectos terminales.

El mezclado axial se produce porque al disefiar un equipo las ecuaciones que generalmente
se utilizan se basan en la suposicion de que el gas y el liquido fluyen en flujo con un perfil
plano de velocidad a través de la torre y que cada porcion del gas o liquido permanece el
mismo tiempo en la torre. La no uniformidad del empaque y la mala distribucion del
liquido pueden llevar a “trayectorias preferentes”, o regiones en donde el flujo del liquido
es anormalmente grande; el liquido en la retencion estatica se mueve mucho mas
lentamente que en la retencion mdvil; gotas del liquido que caen de la pieza empacada,
pueden ser arrastradas ascendentemente por el gas.

Otra condicion inaceptable puede ser el retromezclado que es el flujo en retroceso en una
direccion opuesta a la del flujo neto, causado por el impedimento friccional de un fluido
sobre el otro, por aspersion del liquido en el gas.

Relacién minima liquido-gas para absorbedores.
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Figura 1.5 Relacion minima liquido-gas, absorcién. Fuente (Treybal, R. E., 1999)

En el disefio de absorbedores, la cantidad del gas que se va a tratar, las concentraciones
finales y la composicion del liquido entrante, generalmente se fijan por las necesidades del
proceso, pero la cantidad de liquido que se va a utilizar es sujeto de eleccion.
El liqguido minimo que puede utilizarse es el que corresponde a la linea de operacion DM,
que tiene la pendiente mayor para cualquier linea que toque la curva en el equilibrio, y es
tangente a la curva en P. En P, la fuerza motriz de difusion es cero, el tiempo de contacto
requerido para el cambio de concentracion deseado es infinito; por tanto, se obtiene una
torre de altura infinita.

1.4 Sulfuro de hidrégeno (H,S).

El contenido en azufre de un crudo es un factor importante, ya que se trasladara casi en su
totalidad a los productos de refino que estan sometidos a fuertes restricciones de calidad
respecto a su contenido. Este componente es necesario eliminarlo de forma adecuada
mediante otros procesos industriales (Lafarge, 2004) que encarecen la operacion, por esta
razon, los crudos de bajo azufre necesitardn unos procesos mas suaves y normalmente su
valoracion en el mercado sera superior a los de alto azufre.

El azufre puede presentarse como acido sulfhidrico y mercaptanos en fracciones mas
ligeras; en las fracciones intermedias como sulfuros ciclicos y tiofenos, pero se presentan
como moléculas mas complejas en las fracciones pesadas. En cualquier caso, los
compuestos de azufre, ademas de tdxicos, razones por la cual existen restricciones
medioambientales muy severas (Ver anexo 1), provocan el envenenamiento de los
catalizadores del proceso de refino, por lo que se eliminan en reactores de HDS

(Hidrodesulfuracion) (Mufiecas, V. M. A, 2005). Pero por sobre todo son muy corrosivos,
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lo que genera grandes pérdidas economicas para los sistemas de tope de las torres del
proceso. Esta aseveracion puede justificarse con las siguientes reacciones quimicas, que
muestran el efecto del amoniaco y del H,S sobre la corrosién del acero en los sistemas de
condensacion de vapores de tope. (Alvarez, C., 2007).

En estas reacciones se observa como el acido clorhidrico formado en la condensacion
inicial (agua + hidrocarburos) ataca el acero al carbono y genera la solucién acuosa de
cloruro ferroso e hidrogeno atomico (hidrégeno naciente). La temperatura a la cual se
forma el CINH, sélido (punto de rocio del Cloruro de Amonio) debe ser menor que la
temperatura a la cual condensa el vapor de agua (punto de rocio del agua), para posibilitar

su lavado y evitar que la sal se deposite sobre la pared del metal y genere corrosion bajo

deposito.

Fe + HCl < FeCl, + H, Ec.1.1
SH, + H,0 < H,0+ + SH™ (pH = 4.5) Ec.1.2
FeCl, + SH,5 < Fe + 2HCI Ec.1.3
2NH, + HCl < CINH, Ec.1.4
SH ,+ 2NH; < S(NH,), Ec.1.5

El H,S juega un papel importante en la corrosion por HCI a temperaturas cercanas al punto de
ebullicion del agua. EI FeCl, disuelto puede reaccionar con el H,S, formando FeS y liberando
HCI. El FeS obtenido confiere cierta proteccion al metal, por lo que el ataque del acido se
verd disminuido. Sin embargo, a bajos valores de pH, la reaccion se desplaza hacia la
izquierda y en el rango de pH entre 6,8 y 7,3 la pelicula de FeS se desprende de la superficie.
En ambos casos, se pierde la proteccion.

Generalmente la materia prima que procesan las plantas de destilacion atmosférica tiene un
pH < 5, por tanto, el medio donde ocurre la corrosion es un medio acido. En estos medios,
como practica comun para combatir la corrosion se utilizan inhibidores de corrosion de
aminas con diferentes tratamientos, para lograr la pasivacion de los metales que intervienen
en el proceso. Como elemento adicional se afiade un neutralizante del pH para lograr que el
inhibidor trabaje mas préximo al medio neutro y de esa forma, la pasivacion es mas efectiva.
El esquema tecnoldgico de la refineria “Camilo Cienfuegos”, asi como su equipamiento

estdn disefiados para procesar crudos medios con caracteristicas acidas. Luego de la
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reactivacion, se pacta procesar una mezcla de dos crudos venezolanos: MESA, con una
acidez de 0,028 mg KOH/g de crudo y un contenido de sales de 7,2 ptb y MEREY con una
acidez de 1,244 mg KOHY/g de crudo y un contenido de sales de 27,0 ptb.

Debido a la variabilidad en la composicion de la mezcla de crudo de inyecto, el valor de pH
se hace inestable. En ocasiones es acido, lo que provoca altos niveles de corrosiéon en los
componentes ferrosos de la torre, en el colector de los enfriadores, etc. y en otras es basico, lo
que favorece la oxidacion de los componentes base cobre (laton) de los intercambiadores.
Esto trae como consecuencia la imposibilidad de uso del neutralizante y el inhibidor de
corrosion para medio acido o neutro, pues se torna muy poco efectivo. En tal caso lo mas
recomendable es el uso integrado de las unidades medioambientales, que una vez separado el
H,S de las corrientes &cidas liquidas, en las despojadoras de aguas, o de las corrientes acidas
gaseosas, en las unidades endulzadoras de gases como en el caso de estudio, este gas toxico y
corrosivo es enviado a la unidad recuperadora de azufre, para convertirlo en azufre elemental

(entre 94 % - 98 % de recuperacion), por las siguientes reacciones quimicas:

H,S + 1/20,= H,0 + § Ec.1.6
H,S + 3/20, = H,0 + SO, Ec.1.7
2H,S+ SO, = 2H,0 + 35 Reaccién de CLAUS Ec.1.8

Por otra parte el por ciento restante es enviado a un incinerador de la propia unidad de
azufre, para una oxidacion térmica y luego ventilarlo a la atmdésfera en forma de SOy, segun
la ecuacion 1.7. Esto posibilita el cumplimiento de las normas medioambientales de
emisiones gaseosas del anexo 1 y permite el cumplimiento de los estandares de calidad de
los productos de refinacion, como gasolinas, diesel, turbo jet, fuel oil, etc.

1.5 Seleccion de solvente.

El proposito principal de la operacion de absorcion puede ser producir una solucion
especifica o eliminar algin componente del gas. Para el primer objetivo el disolvente es
especificado por la naturaleza del producto, para el segundo casi siempre existe la
posibilidad de eleccidn, por lo que se consideran las siguientes propiedades: solubilidad
del gas, volatilidad, corrosion, costo, viscosidad, miscelaneos. La solubilidad del gas en el
disolvente que se escoja debe ser elevada con el objetivo de incrementar la rapidez de

absorcion y disminuir la cantidad requerida de disolvente. En la operacion de absorcion los
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datos de equilibrio son precisamente los datos de solubilidad del componente que se desea
absorber en la fase liquida. El disolvente debe tener una presion baja de vapor, puesto que
el gas saliente en una operacion de absorcion generalmente esta saturado con el disolvente
y en consecuencia, puede perderse una gran cantidad. Los materiales de construccion que
se necesitan para el equipo no deben ser raros o costosos. El disolvente debe ser barato, de
forma que las pérdidas no sean costosas, y debe obtenerse facilmente. Se prefiere la
viscosidad baja debido a la rapidez en la absorcion, mejores caracteristicas en la inundacion
de las torres de absorcion, bajas caidas de presion en el bombeo y buenas caracteristicas de
transferencia de calor. Si es posible, el disolvente no debe ser toxico, ni inflamable, debe
ser estable quimicamente y tener un punto bajo de congelamiento.(Treybal, R. E., 1999)
Para la remocion de H,S (g) y CO; (g) los principales solventes que se utilizan a escala
industrial son las aminas.

1.5.1 Seleccién de aminas para la remocion del H,S.

En el articulo presentado en (Polasek, J. & Bullin, J., 2009) se comenta que los criterios
generales para la seleccion de las aminas para su utilizacion en plantas de endulzamiento
han cambiado con el transcurso de los afios. Hasta los afios 1970 la monoetanolamina
(MEA) era la primera amina considerada para cualquier proceso de endulzamiento. A partir
de los 70 Beck (1975) y Butwell and Perry (1975) cambiaron de MEA a dietanolamina
(DEA) obteniendo resultados favorables y en los Gltimos diez afios, metildietanolamina
(MDEA), diglicolamina (DGA), entre otras aminas mixtas han ganado la popularidad
firmemente.

En la tabla 1.2 se muestra la estructura molecular de algunas alcanolaminas de tratamiento
de gas y en la tabla 1.3 y 1.4 se presentan algunas de las condiciones tipicas en las que
operan dichas aminas.

La correcta seleccion de la solucién de una determinada alcanolamina a emplear en los
procesos de absorcion quimica estad influenciada por diversos factores. Uno de ellos,
corresponde a las condiciones de presion y temperatura a las cuales es posible tratar la
corriente de gas. Otro aspecto es la composicion de la corriente de gas a purificar y los
requerimientos de pureza deseados. Ademas, al seleccionar la solucién de amina, se debe

tomar en cuenta el grado de remocion de CO, y H,S. (Reinoso, B. D., 2014)

Tabla 1.2 Estructura molecular de algunas alcanolaminas de tratamiento de gas.
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Aminas primarias
Monoetanolamina (MEA) C,H,0OH - NH,
Diglicolamina (DGA) HOC,H,0C,H,;-NH,

Aminas secundarias

C2H4OH-|N-C2H4OH

Dietanolamina (DEA) ”

Disopropanolamina (DIPA) C3H50H_E_C3H50H

Aminas terciarias

C,H,OH -N- C,H,OH

Trietanolamina (TEA) C.H,OH
21 14

C,H,OH -N- C,H,OH
Hs

Metildietanolamina (MDEA)

Tabla 1.3 Datos y condiciones tipicas de operacion de aminas. Fuente: (Polasek, J. & Bullin, J., 2009)
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AMINAS
MEA DEA DGA MDEA
Solucién fuerte ,% 15-20 25-35 50-70 20-50
Gas acido, mol/mol 0.3-0.35 0.3-0.35 0.3-0.35 ilimitado
Habilidad para absorber Bajo condiciones Bajo la mayoria de las
no e no -
H,S limitadas condiciones

La monoetanolamina es la més reactiva de las etanolaminas. Se utilizan preferencialmente
en procesos no selectivos de remocion del CO,y del H,S, aunque algunas impurezas, tales
como: el COS, CS;, y el oxigeno tienden a degradar la solucion, por lo cual no se
recomienda en esos casos. (Rosales. J.B., 2004).

La DEA es muy utilizada en la industria debido a sus bajos calores de reaccién, su alta
capacidad de transporte de gas acido y los bajos requisitos de energia.DEA también podria
tener el potencial para la eliminacion selectivo de H,S de fuentes que contienen CO,, bajo
ciertas condiciones.(Polasek, J. &Bullin, J., 2009).

Aungue DGA normalmente tiene altos calores de reaccion, su alta capacidad de transporte
de gas acido produce requisitos de energia netos muy razonables. DGA también tiene un
buen potencial para la absorcion de CO, y algunos mercaptanos. EIl endulzamiento con
DGA limita la eliminacion de una pequefia cantidad de gas acido (<5-10%). (Polasek, J. &
Bullin, J., 2009)
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Tabla 1.4 Procesos con alcanolaminas. Fuente (Rosales. J.B., 2004)
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Nombre Técnico

Concentraciéon Normal

Concentracion en peso

MEA 2.5 N Monoetanolamina en agua 15 %

MEA- Amina Guard
0 5 N Monoetanolamina en agua 30 %

MEA gas/ Spec IT 1
MEA- Amina Guard -ST 5N Monoetanolamina en agua con inhibidores 30 %

DGA 6 N Diglicolamina en agua con inhibidores 63 % (23-70 %)

DEA 2.5 N Dietanolamina en agua 26 % (15-26 %)

DEA-Snea 3 N Dietanolamina en agua 35 % (25-35 %)
DEA-Amina Guard 5N Dietanolamina en agua 52 %
DEA-Amina Guard ST 2.5 N Dietanolamina en agua con inhibidores 52 %

DIPA 6 ADIP

4N Disopropanolamina en agua

54 % (30-54 %)

MDEA

4N Metildietanolamina en agua

48 % (30-54 %)

MDEA-Activada,

5N Metildietanolamina en agua

48 %

Snea-P-MDEA con activador

Urcasol 2N Metildietanolamina en agua 24 %

La MDEA, es una amina terciaria que reacciona lentamente con el CO,, por lo cual, para
removerlo, se requiere de un mayor nimero de etapas de equilibrio en la absorcion. Su
mejor aplicacion es en la remocion selectiva del H,S cuando ambos gases estan presente
(CO2y HoS).

Una ventaja de la MDEA, para la remocion del CO; es que la solucién contaminada o rica
se puede regenerar por efectos de una separacién instantanea.

Otra ventaja que puede ofrecer la MDEA sobre otros procesos con amina, es su selectividad
hacia el H,S en presencia del CO,. En estos casos la MDEA es mas favorable. Bajo ciertas
condiciones puede obtenerse un gas con calidad para gasoducto de 4 ppm de H,S y al
mismo tiempo desde 40 al 60 % del CO, presente, puede fluir a través del contactor sin
reaccionar. Con una alta relacion CO,/H,S, puede usarse MDEA para mejorar la calidad de
la corriente de alimentacion de gas acido hacia una planta Claus para recuperacion de
azufre. Se utilizan soluciones de 30 — 50 % de amina. (Rosales. J.B., 2004)

Segun (Huttenhuis, P.G., 2009) y (Nagpal. S, 2010) de las aminas descritas anteriormente
la mas utilizada actualmente es la MDEA, por su alto poder selectivo.

La MDEA es una amina menos basica y se puede utilizar en concentraciones

perceptiblemente mas altas. Para flujos idénticos como se muestra en la tabla 1.3 esta tiene
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mayor capacidad de reaccionar con el gas &cido porque se utiliza en concentraciones
mayores. Esta ventaja es realzada por el hecho de que es también selectiva, reaccionando
con todo el H,S (g), y solamente una parte de CO,, mientras que la MEA y DEA reacciona
con todo el CO, presente en el gas acido.

La MDEA presenta costos energéticos mas bajos, bajo potencial de degradacion y una
selectividad mas alta que las aminas primarias o secundarias. Entre MEA, DEA y MDEA,
la MEA es la que presenta mayores problemas de corrosion, basados en experiencias de

plantas y datos de laboratorio.

Tabla 1.5 Valores reportados para operacion con aminas. Fuente: (Nagpal. S, 2010)
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Solvente MEA DEA MDEA
Concentracion % 15 30 35,50
Capacidad acida mol/h del retiro del gas 49,8 58.6 87,5
Aumento de la capacidad % (Base de MEA =100) 10 118 175

En la siguiente tabla se realiza una comparacion de la selectividad de las alcanolaminas

principales.
Tablal.6 Selectividad y Capacidad. Fuente: (Scenna, N. J., 1999)

Selectividad Capacidad
Amina Mol de H,S/Mol de amina Mol de CO,/Mol de amina
MDEA 3,85 0,10 0,12
DEA 2,27 0,09 0,3
MEA 0,89 0,07 0,5

Cuando se realiza un proceso de endulzamiento donde el gas a eliminar es el H,S la
reaccion deseada es la siguiente:

e H,S - Transferencia de protdn (instantanea)

RyR,R;N + H,5 <= RyR,R;NH™ + HS~ Ec.1.9
Siempre que en el sistema haya presencia de didxido de carbono (CO,), las alcanolaminas
reaccionan con este. La velocidad es mayor con las aminas secundarias que con las
terciarias. Las velocidades de reaccion del H,S con ambas aminas son inmediatas con
respecto a la transferencia de masa. Con esto podemos decir que la selectividad hacia el
sulfuro de hidrégeno esta controlada por la velocidad de las aminas con el CO..

(Littel, 1991) propone las reacciones que pudieran ocurrir durante la absorcion simultanea

en una solucion de aminas primarias, secundarias y terciarias:
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€O, + R;N + H,0 < R NH™ + HCO;~ Ec.1.10
€0, + 2R,NH < R,NH,+ + R,NCOO~ Ec.1.11
€O, + OH™ < HCO;~ Ec.1.12
H,S + OH™ < HS™ + H,0 Ec.1.13
R.NHT + OH™ & RN + H,0 Ec.1.14
R,NH®® + OH™ « R,NH+ H,0 Ec.1.15
H,0" + OH < H,0 Ec.1.16
HS™ 4+ OH™ & S*7 + H,0 Ec.1.17

Las tres primeras reacciones no son instantaneas y la reaccion directa entre el CO, y el agua
(H.0) puede despreciarse si alguna de las dos primeras reacciones ocurre. Las demas
reacciones se suponen como instantaneas con respecto a la transferencia de masa debido a
que involucran unicamente un intercambio de protones. Entonces, es importante en estos
sistemas considerar la difusion de las diferentes especies quimicas, mas aun al haber
especies ionicas involucradas en las reacciones, la difusion de estos iones puede afectar en
gran medida las velocidades de transferencia de masa toda vez que la concentracion de
iones afecta las velocidades de las reacciones en equilibrio, e incluso debe notarse que las
especies ionicas no se difunden independiente sino que la difusion de los iones se realiza en
parejas para mantener la neutralidad en la fase liquida.

1.6. Aspectos basicos sobre simulacion.

La ingenieria quimica se encarga de la transformacion de materias primas naturales y
artificiales para la satisfaccion de necesidades, para ello la sintesis de procesos corresponde
a la etapa donde se crea la estructura basica del diagrama de flujo del proceso quimico,
seleccionando los equipos a ser utilizados, con sus correspondientes interconexiones, y se

establecen los valores iniciales de las condiciones de operacién. (Ramirez, M. C., 2005)
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La simulacion se define como una técnica para evaluar de forma rapida un proceso con
base en una representacion del mismo, mediante modelos matematicos. La solucion de
éstos se lleva a cabo por medio de programas computacionales y permite tener un mejor
conocimiento del comportamiento del proceso, (Martinez, S & Hugo, V., 2000)
Existe actualmente una gran variedad de simuladores de procesos comerciales, los cuales
son poderosas herramientas de célculo en procesos industriales. Cuentan con enormes bases
de datos y un fuerte respaldo de bibliotecas para célculos de equipos y bibliotecas de
modelos para calculos termodinamicos, que le dan al simulador la ventaja de una gran
versatilidad. (Ramirez, M. C., 2005).
Otro aspecto importante en los simuladores de procesos, es la disponibilidad de
propiedades termodindmicas y de transporte de las corrientes del proceso. Estas
propiedades son fundamentales para efectuar los balances de materia y energia. Si se tienen
buenos datos o buenas correlaciones para las propiedades, entonces los resultados de la
simulacion seran altamente confiables.
Los simuladores modernos permiten la seleccion de los modelos de propiedades
termodinamicas adecuados para la naturaleza de los componentes quimicos, estado de
agregacion y condiciones de operacion. Las corrientes del proceso ser pueden segun
(Martinez, S & Hugo, V., 2000):

1. Gases a baja y alta presion.

2. Soluciones liquidas con componentes no polares, polares y electrolitos a baja y alta

presion.

3. Sdlidos en suspension o finamente divididos.
En el libro Modelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos (Scenna, N. J.,
1999) plantea que los simuladores de procesos pueden dividirse en los siguientes tipos
segun la filosofia bajo la cual se plantea el modelo matematico que representa el proceso a
simular:
- simuladores globales u orientados a ecuaciones: se plantea el modelo matematico que
representa al proceso construyendo un gran sistema de ecuaciones algebraicas que

representa a todo el conjunto o planta a simular.
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- simuladores secuenciales modulares: se basan en modulos de simulacién independientes
que siguen aproximadamente la misma filosofia que las operaciones unitarias, es decir,
cada equipo: bomba, valvula, intercambiadores, entre otros; son descritos a través de
modelos especificos para los mismos y ademas, el sentido de la informacion coincide con el
“flujo fisico” en la planta.

- simuladores hibridos 0 modular secuencial-simultaneo: son simuladores que combinan la
estrategia modular y la orientada a ecuaciones de forma tal que aprovechan los aspectos
positivos de ambas metodologias lo maximo posible. Para ello se selecciona un grupo de
variables sobre las cuales se procedera segun la filosofia global, estos, las resolvera
simultdneamente, mientras que para el resto se mantiene la filosofia modular, es decir, se
trata de encontrar una secuencia aciclica, que provea por su célculo, en cada iteracion, los
valores de las variables a resolverse simultaneamente.

Los simuladores también se pueden clasificar en generales o especificos:(Han, L. &
Perozo,M. P., 2014)

» Generales: en estos se pueden simular cualquier tipo de proceso que incluya
diferentes equipos u operaciones unitarias (columnas, reactores, intercambiadores
de calor, separadores, etc.) pueden igualmente calcularse propiedades para mezclas
0 componentes puros.

» Especificos: este tipo de simuladores tienen uso limitado hacia ciertos equipos u
operaciones unitarias, por ejemplo: simuladores para intercambiadores de calor,
para calculos de tuberia, para tratamiento de gas, etc. o simplemente permiten el
calculo de diferentes propiedades de mezclas o componentes puros.

En general la simulacion de procesos se ha convertido en una ventaja para los ingenieros
quimicos. El uso de los simuladores tiene como ventajas la reduccion del tiempo de trabajo,
permite al equipo de disefiadores probar rapidamente entre diferentes configuraciones de
equipos. Permite mejorar procesos existentes a través de analisis de sensibilidad. Puede
variar alguna condicion del proceso y observar su comportamiento antes de llevarlo al caso
real, lo que representaria un riesgo para la planta. Determina las condiciones 6ptimas del
proceso, respetando las restricciones. Realiza la evaluacion econdémica en una planta o
proceso.(Han, L. & Perozo, M. P., 2014)
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1.7 Softwares utilizados en la simulacion de procesos quimicos.

e Dynsim
Dynsim es un programa de simulacion de procesos completo y dindmico que permite a los
usuarios cumplir y superar los retos dindmicos de disefiar y operar una planta procesadora
moderna de forma segura y rentable. Acelera el flujo de trabajo de la ingenieria integral:
disefio, analisis operacional, simulacion dinamica, formacion del operador, mejoras en el
rendimiento de la planta para reducir costos de inversion de capital, mejoras en la
produccion de procesos y mejoras en el apoyo para la toma de decisiones de gestion a la
vez que aprovecha las inversiones actuales en tecnologia. («<DYNSIM», 2015)

e PRO/I
PRO/II es el programa de insignia SimSci-Esscor's Process Engineering Suite (PES). Este
simulador realiza balances rigurosos de masa y energia para una amplia gama de procesos
en estado estable. PRO/II combina los recursos de los datos de una biblioteca quimica y
métodos de prediccion de propiedad termodinamicos con las técnicas de funcionamientos
de unidad méas avanzada y flexible. El beneficio de los ingenieros con los medios
computacionales es la realizacion de balances masa y energia que se necesitan para modelar
la mayoria de los procesos quimicos en estado estacionario como son: los procesos del
petroleo, del gas natural, de sélidos procesados y las industrias de polimeros.(PRO/II, 2007)
Este programa contiene un método para modelar la remocion de H,S y CO, del gas natural
usando alcanolaminas. Provee datos de aminas primarias (MEA), secundarias (DEA, DIPA,
DGA) vy terciarias (MDEA). En solucion acuosa el H,S y el CO; reaccionan con las
alcanolaminas a traves de un mecanismo de buffer de &cido-base. (Kent, R. L. & Eisenberg,
B., 1976)

e AspenPlus
El sistema avanzado para ingenieria de procesos Advanced System for Process Engineering
(ASPEN) es, en el mercado, el lider en herramientas de modelacién de proceso, de disefio
conceptual, optimizacion y monitoreo del desempefio, para la industria quimica, polimeros,
especialidades quimicas, metales y minerales. Se desarrolla en la década de 1970 por
investigadores del Massachusetts Institute of Technology (MIT) y se comercializa desde

1980 por una compafiia denominada AspenTech. Aspen Plus es un simulador estacionario,
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secuencial modular (en las ultimas versiones permite la estrategia orientada a ecuaciones).
Actualmente es posible que sea el mas extendido en la industria. Se ha utilizado para
modelar procesos en industrias: quimica y petroquimica, refino de petréleo, procesamientos
de gas y aceites, generacion de energia, metales y minerales, industrias del papel y la pulpa
y otros. Aspen Plus tiene la base de datos mas amplia entre los simuladores de procesos
comerciales, e incluye comportamiento de iones y de electrolitos. Ademéas modela y simula
cualquier tipo de proceso para el cual hay un flujo continuo de materiales y energia de una
unidad de proceso a otra. Posee herramientas para calculos de costos y optimizaciones del
proceso, generacion de resultados en forma gréfica y en tablas.(Aspen Technology, Inc.,
2015)
o Hysys

Hysys es un programa interactivo enfocado a la ingenieria de procesos y la simulacién, que
se puede utilizar para solucionar toda clase de problemas relacionados con procesos
quimicos. Este simulador cuenta con una interfaz muy amigable para el usuario, ademas de
permitir el empleo de operadores ldgicos y herramientas que facilitan la simulacion de
diversos procesos. Fue adquirido por AspenTech en el 2004 por lo que se desarrolla en la
actualidad por Aspen Technology. Es un simulador bidireccional, ya que el flujo de
informacién va en dos direcciones (hacia delante y hacia atrds). De esta forma, puede
calcular las condiciones de una corriente de entrada a una operacién a partir de las
correspondientes a la corriente de salida sin necesidad de célculos iterativos. Posee un
entorno de simulacion modular tanto para estado estacionario como para régimen dindmico.
Es un software que permite la simulacion de plantas petroquimicas y afines.(Henao, C. &
Vélez, J., 2002)

Para nuestro caso de estudio este programa establece el estado de equilibrio gas liquido a
través de la Ley de Henry. Para propoésitos generales los modelos de la ecuacion de estado
de SRK y Peng-Robinson (PR) son los méas usados. El (PR) es recomendado para sistemas
con hidrocarburos, agua, aire y gases de combustién, componentes tipicos en una planta de

fuerza.

Las ecuaciones tradicionales de los modelos de estado no son recomendados para sistemas

liquidos no ideales. La solucion de amina es un sistema electrolitico y también comprende
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reacciones quimicas, no se espera que pueda ser descrito por ecuaciones de estado
tradicionales. Para ello se provee un paquete de propiedades de Aminas donde se puede
seleccionar uno de los modelos Kent y Eisenberg o Li Matter para CO, en gas y liquido.
Tiene ademés un paquete electrolitico para calcular los sistemas liquidos que contienen
iones. Pueden usarse diferentes modelos de equilibrio electrolitico. Usando un modelo de
propiedades de MEA apropiado, los modelos de equilibrio se combinan con modelos
cinéticos de reaccion, incluyendo expresiones de velocidad de las reacciones quimicas que
ocurren durante la absorcién.(Oi, L. E., 2007)
e Chemcad
Chemcad nace en 1984 cuando un profesor universitario formo un equipo para desarrollar
un simulador de procesos para computadoras personales. El simulador fue vendido a la
seccion de software de McGraw Hill (COADE) y luego se siguio desarrollando y fue
distribuido por Chemcad con una nueva interface de usuario y otras propiedades
adicionales. Este sistema es muy usado en todo el mundo para el disefio, operacion y
mantenimiento de procesos quimicos en una gran variedad de industrias incluyendo la
exploracién de petréleo y gas; y naturalmente en procesos quimicos, farmacéuticos,
biocombustibles y procesos de fabricas industriales. De forma general este software, como
una herramienta de productividad, tiene muchas ventajas entre las que cabe mencionar las
siguientes: (Pacheco, H. S, 2006)
e Incremento en la productividad por el uso de informacion obtenida a partir de la
simulacion diaria de célculos relacionados con las condiciones de operacion.
o Maximizar la rentabilidad de las operaciones por el disefio mas eficiente de nuevos
procesos y equipos.
e Reduccidn de costos e inversiones de capital por la optimizacion y solucion de los
cuellos de botella existentes en los procesos y en los equipos.
Este programa puede aplicar varios métodos termodinamicos entre los que se incluyen:
SRK en versiones: modificado, API, extendido y predictivo, ademas abarca el Peng-
Robinson y el Grayson-streed/Chao-Seader; asi como otros empiricos como: ESSO,
Presion de Vapor (Ideal) y la Ley de Henry. Para el caso de aminas se propone un metodo

denominado AMIN para la eliminacion de gases acidos en corrientes de hidrocarburos
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utilizando MEA 6 DEA. En el caso de emplear la MDEA se sugiere el uso del modelo de
Presion de Vapor (Ideal).(McGraw Hill, 2009).

Debe sefialarse que algunos de estos software no se encuentran disponibles en Cuba,
debido al alto precio de los mismos en el mercado, sin embargo, por sus caracteristicas
estos pudieran ser utilizados para realizar estudios de simulacién en procesos donde
intervienen torres de absorcion empacadas.

En la realizacion de la busqueda bibliogréfica se detectaron nimeros trabajos que presentan
la simulacion de torres de absorcion ya sean de plato o empacadas entre ellos: (Barrios, O.
et.al, 2011), presenta la simulacion del comportamiento y del control de una columna de
absorcion continua rellena con anillos Raschig a escala piloto, en el programa “SIMULA
TROL 6000~ . En (Sanchez, A. G. et. al, 2012), se analiz6 la oxidacion con ozono de la
materia organica de agua residual realizada en una columna empacada operando a
contracorriente. En (Gibran, W. & Pacho, J.D., 2006) se determinaron las condiciones
Optimas de trabajo de una columna de absorcion para procesar un volumen de gas amargo,
buscando minimizar el flujo de solvente requerido, implementando varios métodos de
optimizacion y diferentes softwares de simulacién. Ademéas en la propia refineria de
Cienfuegos se realiz6 una modelacion matematica de la Torre T-304 usando el
CHEMCAD, para las condiciones de disefio por (Usagaua,R.R. & Cepero,L.P., 2010).
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Conclusiones parciales del Capitulo I.

1. La presencia del H,S en las fracciones intermedias de la refinacion es una amenaza
para el proceso por las pérdidas econdmicas que ocasiona, ademas por su toxicidad
para el ser humano. En tal sentido se emplean procesos auxiliares para su remocion

como el caso de estudio en una unidad de hidrodesulfuracion de diesel.

2. Para la extraccion del sulfuro de hidrogeno del gas acido la absorcion fisica es la
méas recomendable, para lo cual son utilizadas diferentes aminas. En el caso de
estudio se utiliza la MDEA al 40 % de concentracion. Esta amina es la mas utilizada
porque presenta alta estabilidad térmica, bajo calor de reaccién y potencial de

degradacion y alta selectividad y capacidad para la remocion de este gas.

3. La bibliografia consultada permitio identificar los diferentes simuladores que con
mas frecuencia se utilizan en la simulacién de procesos quimicos. Para el estudio de
caso fueron seleccionados los simuladores Hysys y Chemcad debido a las
facilidades que ofrecen los mismos para la evaluacion de torres empacadas o
rellenas y a la disponibilidad de ellos en la refineria de petréleo "Camilo
Cienfuegos'.
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CAPITULO Il: MATERIALES Y METODOS.

En este capitulo se realiza una caracterizacion general de la operacion de la torre
absorbedora T-01-304 de la planta de hidrofinacion de diesel, ademas de una explicacion de
la metodologia y andlisis a seguir para la evaluacién de este equipo y de las herramientas
informaticas utilizadas.

2.1. Refineria de petroleo “Camilo Cienfuegos”. Caracterizacion general.

Desde los primeros afios de la revolucion, Cienfuegos, por su ubicacion en el centro sur del
pais, su gran bahia de bolsa y otras caracteristicas geogréficas, se concibié como una de las
zonas industriales a desarrollar en el pais, lo cual se fue consolidando con el tiempo. Existia
en el pais déficit de productos refinados, los cuales se importaban para suplir la demanda
nacional. La industria petroquimica habia alcanzado un alto auge a nivel mundial, lo cual
representaba una fuente potencial de productos importantes para el desarrollo del pais.

En el marco de los convenios existentes entre Cuba y la Union Soviética en los afios 70 se
pactd la construccion de la refineria de petroleo de Cienfuegos. Los trabajos de ajuste y
puesta en marcha del complejo minimo de arranque se inician desde el afio 1988 y llegan a
consolidarse en el verano del afio 1990, los trabajos de ajuste y puesta en marcha se
realizan sin la asistencia técnica soviética, pues ésta es retirada del pais en el en ese propio
afio. El 21 de diciembre de 2007 a partir de los acuerdos alcanzados mediante la Alternativa
Bolivariana para las Américas (ALBA) se decide la reactivacion de la refineria “Camilo
Cienfuegos” convirtiéndose en el pilar principal del desarrollo petroquimico del pais.

Se activan cuatro plantas de proceso de tecnologia rusa, seccion 100 (Destilacion
atmosférica), seccion 400 (Fraccionamiento de gases), seccion 200 (Reformacion catalitica)
y en aras de buscar mayor rendimiento, elevar la produccion y calidad del diesel, la seccion
300-1 (Hidrofinacion de diesel).

2.1.1. Seccién 300-1 Hidrofinacion de diesel.

La reactivacién de la seccion 300-1, en los primeros momentos se estimaba que seria una
solucion momentanea que daba respuesta a las exigencias del Sistema Energético Nacional.
Los grupos electrogenos que se instalaban a lo largo de todo el pais necesitaban diesel al

0,5 % de azufre y el diesel que se obtenia no cumplia con estos requisitos. En estos
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momentos se han ampliado las perspectivas con esta planta dado el proceso inversionista
que se lleva a cabo.

La presente seccion estaba destinada para el hidrotratamiento de la fraccion 180-350°C del
crudo soviético Romanskino de 32°API, con un contenido de azufre del 1,4 % peso, con el
fin de obtener el combustible diesel al 0,2 % peso.

Motivado por el proceso de reactivacion de la refineria con ayuda de la empresa Petréleos
de Venezuela, SA (PDVSA) se comenz6 a refinar un crudo venezolano, que es una mezcla
de Mesa de 30 °APl y Merey de 16 °API con una relacién 12/88 obteniéndose un crudo
Mesa-Merey 28 °API.

Producto del cambio de crudo, del deterioro de las instalaciones y la no reactivacion de
equipos vitales se realizaron ajustes en el proceso y actualmente se trabaja para refinar
diesel de 0,87-0,4 % peso de azufre.

El hidrotratamiento de la fraccion 180-350°C se realiza utilizando el catalizador Ni/Mo
soportado en base alimina (GKD-2) con un flujo de gas recirculante rico en hidrégeno y
alimentando gas fresco rico en hidrogeno de la seccion 200 para mantener una
concentracion requerida del gas recirculante. En este proceso tiene lugar una hidrogenacion
de los compuestos sulfurosos contenidos en la materia prima con formacién del &cido
sulfhidrico, asi como un hidrocraqueo parcial con formacion del gas hidrocarbonados y
fracciones livianas de gasolina. La separacion de estos Ultimos componentes se realiza en la
torre estabilizadora T-01-301. La eliminacién de los compuestos sulfuros del gas
hidrocarbonados se ejecuta en las torres absorbedoras T-01-302 y T-01-304 con una
solucion de MDEA al 40 % de concentracion.

En los anexos 2 y 3 se presentan los diagramas de bloque y de flujo del proceso tecnoldgico
de la planta de tratamiento de gases seccién 300-1.

2.2 Descripcién del caso de estudio, T-01-304.

La torre de absorcion T-01-304 fue disefiada para el endulzamiento de los gases hidro-
carbonados provenientes de los tambores separadores B-01-305, B-01-306 y la T-01-305 de
la planta de hidrotratamiento de diesel (HDT) con una carga de H,S de 42 000 partes por
millon (ppm)% masa, con una solucion de DEA al 20 % de concentracion. En la actualidad

la alimentacién a la torre es del tambor separador trifasico B-01-305 ubicado a la salida de
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la torre estabilizadora T-01-301. El solvente fue sustituido por MDEA al 40 % de
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concentracion y se proporciona de la planta regeneradora de amina por el tambor D-302.
Después de obtener el gas endulzado se envia a la red de gas combustible para ser
consumido en los hornos y el exceso quemarlo en el flare. La metalurgia del sistema de
combustible y flare se traz6 para 100 ppm % volumen como maximo. La solucion de
MDEA rica se trasiega hasta la planta regeneradora de amina para limpiarse y ponerse en
contacto nuevamente con los gases hidrocarbonados.

En los andlisis del gas de salida de la T-01-304, que se realizan en el laboratorio se ha
podido constatar arrastres de MDEA y que la concentracion de H,S supera los 100 ppm,
para los cuales fue disefiada la metalurgia del sistema de combustible y que en ocasiones se
eleva por encima de los 200 ppm especificacion del gas combustible.

En las siguientes tablas se pueden consultar las caracteristicas constructivas, parametros de

disefio de la T-01-304 y de operacion actual.

Tabla 2.1 Caracteristicas constructivas de la T-01-304.

Caracteristicas constructivas
Torre T-01-304
Denominacién Torre absorbedora del sulfhidrico del gas combustible de baja
Tipo de empaque anillos Rasching 50X50X5
Diametro (m) 1.2
Altura total de la torre (m) 28.3
Altura de la cama empacada (m) 9.9
Total de camas empacadas 3
Espacios entre cama (m) 1.2
Material cuerpo Bct3cp3
Caida de presion (kgficm?) 0.5
Presion de trabajo (kgf/cm?) 1.7
Pres. de prueba (kgf/cm?) 6
Pres. de calculo (kgf/cm?) 1.7
Temperatura. °C fondo/tope 53/45
Tabla 2.2 Pardmetros de operaciéon de la T-0.1-304.
o iy L Velocidad de | Temperatura Presion kgf/cm®
peracion Composicion flujo oc (manométrica)
T bsorbedores | Solueion DEA @I 20% | it e | tondoaming | 0.7 salda fondo amina
Flujo de gas a los Gas hidrocarbonados de 600-1500 0.7 entrada gas 0.5
absorbedores baja presion Nm®h 45.0 entrada salida tope gas
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Gas hidrocarbonados no depurado de baja presién: T-01-304. kg/h kmol/h
H, 8 4
CH, 139 8,69
CyHs 475 15,83
CsHg 532 12,08
C4Hypo 325 5,61
CsHyp 211 2,93
H,S 101 2,97
Gasolina desnaftada (CgH4) 713 7,82
Tabla 2.4 Pardmetros de la operacién actual de la T-01-304.
Parametros Gas Hidrocarbonado Parametros MDEA
estable
Flujo de gas (tope) . P 3
Nm¥h Flujo de liquido (tope) m°/h 8,3
Flujo de gas (fondo) 750 Flujo de liquido (fondo) m¥h
Nm/h
Relacion molar (tope) molH,S/mol <
ppm % volumen (tope) >100 MDEA 0,007
ppm % volumen (fondo) 9026-62000

Se debe destacar que en la operacion actual no se presentan cambios de temperatura ni de

presion, ni para el gas ni para el liquido.

2.3. Metodologias para la obtencion y validacion del modelo de simulacion para la

evaluacion de la T-01-304.

Para desarrollar el modelo de simulacién de la T-01-304 se utilizan los simuladores de

procesos Chemcad v.6 y Hysys v.7.1, que permiten el analisis de la operacion de dicha

columna. Estos programas se utilizan en la refineria de petroleo "Camilo Cienfuegos™ y se

puede operar con facilidad.

2.3.1. Obtencidn del modelo de simulacién.

Cuando se construye un modelo de simulacion se deben seguir tres pasos en general:

1. Construccion del diagrama de flujo de informacion (DFI).

2. Definir el orden de calculo de los modulos del DFI.

3. Definir los médulos e implementarlos en el simulador.
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Pasol. Construccion del diagrama de flujo de informacion (DFI).

Todos los programas de simulacion requieren convertir los datos del diagrama de flujo en

un diagrama de flujo de informacién.

El diagrama de flujo de informacion es una representacion grafica de los flujos de materia y

de energia de un proceso, donde se representan las diferentes unidades de procesos u

operaciones. Para su construccion, se transforma el diagrama de flujo del proceso, haciendo

uso de simbolos establecidos para cada operacidn unitaria y se tienen en cuenta la cantidad

de mddulos que representan a una operacion o proceso. En el DFI se emplea el nombre del

modelo matematico que se usa para los célculos, en lugar del nombre de la unidad de

proceso.

*
L X4

X/
L X4

X/
L X4

L X4

La informacion fluye de un modulo a otro a través de las corrientes de materia

Se descomponen las operaciones complejas en otras mas simples.

Se incluyen todas las operaciones de mezcla y de division de corrientes.

Un equipo puede ser simulado por uno o varios médulos y varios equipos pueden
ser simulados con un solo mddulo

Finalmente se enumeran consecutivamente las operaciones y las corrientes del
proceso.

Los modulos que representan una misma operacion deben tener igual nombre, sélo

cambia la numeracion.

ISolucién DEA al 20 %

(pobre)
S1

|

Gas Hidrocarbonado (gas dulce) a red de gas
I combustible de baja presion
sS3

Gas Hidrocarbonado (gas agrio)
proveniente del tambor separador B-01-305

s2
T-1 .|
sS4
Soluciéon DEA al 20 %
(rica)

Figura 2.1 Diagrama de flujo de informacion (DFI) de la T-01-304.
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Paso?2. Definir el orden de calculo de los modulos del (DFI).

El objetivo de este paso es seleccionar el mddulo por donde se comienza la simulacion y el
orden o secuencia que después le procedera. Se debe empezar por la unidad que tenga las
corrientes de entradas definidas. La secuencia de calculo para los médulos se determina con
facilidad a partir del analisis del orden de precedencia dado que el flujo de informacion
siempre avanza en una direccion.

El orden de céalculo depende de la presencia o no de corrientes de recirculacion en el DFI
porque desde el punto de vista computacional, la presencia de corrientes de recirculacion es
uno de los impedimentos para la resolucion secuencial de un problema de simulacion.

La etapa del proceso que se estudia no presenta corrientes de recirculacion por lo que no es
objetivo explicar el procedimiento para este caso.

Paso 3. Definir los madulos e implementarlos en el simulador.

El proceso se puede representar como una coleccion de médulos en los que las ecuaciones
que representan cada subsistema o equipo se reunen y codifican de modo que el médulo
pueda usarse aislado del resto del diagrama de flujo y por tanto pueda pasarse de un
diagrama de flujo a otro o usarse mas de una vez en un mismo diagrama. Un modulo es un
modelo de un elemento individual del diagrama de flujo que se puede codificar, analizar,
depurar e interpretar por si solo.

Cada mddulo contiene el tamafio de los equipos, las relaciones de balance de materia y de
energia, las velocidades de flujo de los componentes y las temperaturas, presiones y
condiciones de fase de cada corriente que entra en el equipo fisico que representa el médulo
0 que sale de él. Los valores de algunos de estos pardmetros y variables determinan los
costos de capital y de operacién de las unidades.

El mddulo que se utilizan en nuestro sistema es:
1. Absorbedor (absorber)

Es el modelo méas simple porque ignora la cinética de absorcion. El absorbedor empacado
es tratado como una columna de platos con una eficiencia igual a 1. EI nimero de platos es
seleccionado igual al nimero de etapas, cada uno equivale a un plato tedrico. Con este
modelo el comportamiento estacionario puede ser calculado solamente con alguna
aproximacion porque el nimero de etapas (platos tedricos) no puede ser una fraccion.

» Hysys.
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Para implementar un caso de estudio con un simulador de procesos es necesario, ante todo,
realizar la seleccion del modelo termodindmico por el cual serén calculadas las propiedades
fisicas de cada corriente. La definicidn de la termodindmica se puede realizar segun el arbol
de decision (Carlson, E, 1996) y los criterios de (Frank, O. 1979).

El software Hysys permite crear paquetes de unidades y modelos termodinamicos propios.
Segun (GPSA, 1998) los autores de Hysys crearon un modelo termodindmico que se ajusta
especificamente a procesos con aminas, de ahi que se selecciona la ecuacién de estado de
Amine Pkg para definir termodindmicamente el modelo. (Martinez, V. 2000), (Rodriguez,
N. 2001).

La corriente S1 es el flujo de la solucién de DEA al 20 %.

Flujo de solvente ka/h Temperatura °C Presion kgf/cm®
9000 50 6.0
La corriente S2 es el flujo de gas hidrocarbonado que se recibe de los tambores separadores

B-01-305, B-01-306 y la T-01-305. La composicidn se presenta en la (tabla 2.3).

Flujo de gas ka/h Temperatura °C Presion kgf/cm®
2504 45 1.7
A este mddulo entran las corrientes S1 y S2 que ya se encuentran definidas. Para calcular

este médulo se especifica la presion del tope (1.50 kgf/cm?), la temperatura del tope (45°C),
la presion del fondo (1.70 kgf/cm?) y la temperatura del fondo (53°C) y de esa forma
quedan definidas las corrientes S3y S4.

Los resultados que se obtienen no representan un modelo adecuado debido a que la
simulacion se ejecutd con platos y no con empaques, por lo que es necesario reemplazar los
platos por empaques. Se utiliza la utilidad (Tools/ Utilities/ Tray Sizing) y se define
entonces el tipo de empaque (anillos Rasching de ceramica de 2 pulgadas) y las
correlaciones de calculo. Las correlaciones que propone el Hysys para el calculo de
columnas empacadas son la correlacion de Robbins o la correlacion de Sherwood-Leva-
Eckert (SLE). La correlacion de Robbins es la correlacion predefinida por defecto. Es valida
para velocidades superficiales de flujos liquidos inferiores 20000 Ib/hft>. La correlacién

SLE (Sherwood-Leva-Eckert) se utiliza para torres que operan por encima de este valor.
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Figura 2.2. Esquema de la T-01-304 en Hysys.

» Chemcad
Para la simulacion de la operacion en Chemcad se utilizaron los modelos propuestos en
(Usagaua, R.R. & Cepero, L.P., 2010), porque fueron los que propiciaron los mejores
resultados para la modelacion del caso de estudio en cuestion.

e Modelo valor de K(constante de velocidad): Amino

e Modelo de entalpia: Lee Kessler

e Modelo de entalpia electrolitica: Si
Las corrientes para el caso base son iguales a las descritas para la simulacion en Hysys, el
flujo de amina por el tope y gas por el fondo.
En este médulo solo se necesita especificar la presion del tope (1.50 kgf/cm?) y el ndmero
de etapas como la torre en cuestion posee 3 secciones de empaque se le designé un nimero
total de etapas de 6. En el men( Sizing se busca la opcion Packing y se especifican las
caracteristicas principales del equipo, se pueden entrar definiéndose las especificaciones de
presion en el tope o el didmetro de la columna. Se utiliz6 esta Gltima y las variables que le
suministraron fueron el didmetro de cada seccion empacada, su altura (tabla 2.1) y
finalmente el factor de empaque (Cf)=65 (anexo 10), (Treybal, R. E., 1999).
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Figura 2.3. Esquema de la T-01-304 en Chemcad.
2.3.2. Validacion del modelo de simulacién.

Para validar el modelo se simula la operacion de la T-01-304 a las condiciones de disefio y
se comparan los resultados obtenidos en los diferentes modulos a través de la simulacion en
Chemcad v.6 y Hysys v.7.1 estimandose el error que se comete al estudiar el sistema con el
modelo simulado.

Como criterio de comparacién se toma el error relativo:

e — Adiesio “Sealcuiada Ec.2.1

ral

Adizefo

Se considera que un error relativo menor que 10 %, permite definir la confiabilidad del
modelo para predecir y estudiar la operacién de la torre.

En el software Hysys los parametros que se analizan son: diametro de la torre, altura del
empaque irrigado, composicion de H,S a la salida y la caida de presion.

En el software Chemcad los parametros que se analizan son: flujos de gas y de liquido
salida y la eficiencia de la torre.

A partir del desarrollo del modelo se realizan estudios de sensibilidad de diferentes
parametros del proceso. Este andlisis es fundamental en la validacién de un modelo y se
realiza con el objetivo de conocer la sensibilidad de la respuesta del modelo a los cambios
de los parametros que lo conforman.

Para medir la sensibilidad en los modelos que se conforman en ambos softwares, se realiza
un estudio que consiste principalmente en variar uno de los parametros de entrada

manteniendo el resto constante y obtener el comportamiento de los parametros a analizar

Tabla 2.5 Estudio #1 para determinar la sensibilidad del modelo.

Variables Fijas Variable patrén sujeta a cambio | kg/h

Fraccion masica de H,S en el fondo

(kg H,S/kg Gas) 0.04 Flujo de gas Hidrocarbonado 1000

Flujo de DEA (kg/h) 9000 2500

Fraccién molar de H,S en el solvente

(mol H,S/mol DEA) 0.002 8000

3500
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Variables Fijas Variable patron sujeta a cambio kg H,S/kg Gas
Flujo de gas Hidrocarbonados (kg/h) 2504 FrEegen MEeies o L2 0.01
en el fondo
Flujo de DEA kg/h 9000 0.04
Fraccion molar de H,S en el solvente
(mol H,S/mol DEA) —— -
0.1
0.16
Tabla 2.7 Estudio # 3 para determinar la sensibilidad del modelo.
Variables Fijas Variable patron sujeta a cambio Valor kg/h
Flujo de gas Hidrocarbonados (kg/h) 2504 Flujo de DEA 6000
Fraccion masica de H,S en el fondo 0.04 8000
(kg H,S/kg Gas)
Fraccion molar de H-S en el solvente 0.002 10000
(mol H,S/mol DEA)
12000
14000
Tabla 2.8 Parédmetros que se analizan.
Variables analizadas
Hysys Chemcad

Diametro de la torre (m)

Flujo H,S a la salida (kg/h)

Altura del empaque irrigado (m)

Fraccion masica H,S a la salida (kg H,S/kg Gas)

Caida de presion. (kgf/cm®)

Para poder realizar el estudio la fraccion molar de H,S en el solvente de disefio (DEA) se

aumento hasta un valor de 0.002 mol H,S/mol DEA. Cuando se opera una planta de este

tipo no se puede asumir que en la amina que se utilice para endulzar el gas no haya

presencia de H,S porque una amina pura no alcanza rapidamente el estado de equilibrio.

(Reinoso, B. D., 2014). Ademas mantener la amina completamente limpia incurre en gastos

de operacion por un disefio riguroso de la planta regeneradora de amina, y las continuas

reposiciones de solvente.

2.4 Metodologia para un redisefio de la T-01-304 en condiciones severas de operacion.

Para la evaluacion del caso de estudio, la T-01-304, se tienen en cuenta las nuevas

condiciones operacionales sobre las cuales estara soportado el nuevo disefio de la misma.
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Este nuevo disefio es comparado con el disefio original en aras de determinar si el
equipamiento utilizado esta acorde con los requerimientos de la operacion actual.
2.4.1 Determinacion del flujo de amina.
Cuando se disefia una columna de absorcidn no se conoce la cantidad de solvente a emplear
en la operacion. Para su determinacion se calcula la maxima relacion molar de sulfuro de
hidrégeno (Ximax.) que se puede absorber por el solvente a la salida de la columna. Esta
maxima relacion molar se obtiene a partir de la maxima fraccion molar que se obtiene
cuando se alcanza el equilibrio entre el gas entrante y el liquido solvente en el fondo de la
columna, por lo que dicha fraccion molar se determina a partir de la ecuacion de la linea de
equilibrio del sistema, segun la siguiente expresion:
Yy ST Xy Ec.2.2
Donde:
y1: Fraccion molar de H,S en el gas, (mol H,S/mol gas hidrocarbonado)
X1max. Fraccion molar maxima de H,S en el solvente (mol H,S/mol DEA)
m: pendiente de equilibrio, (adimensional)
Una vez calculada la maxima concentracion de H,S (g) a la salida de la columna, se
determina la minima cantidad de solvente (Lsmin), Necesaria para llevar a cabo la operacion
de absorcion. Esto se realiza a través de la linea de operacion de pendiente minima, la cual
toca en un punto a la curva de equilibrio.

Lg (¥, -¥)

() = Eh) Ec.2.3

NG5S (o — g
Donde:

(Ls/Gs): Pendiente de la linea de operacion.

Ls: Flujo de solvente sin sulfuro de hidrégeno, (masa/tiempo) y se determina como
L.=L-(1-x) Ec.2.4
Gs: Flujo de gas sin sulfuro de hidrogeno, (masa/tiempo) y se determina como:
G.=6G-(1—v) Ec.25
Ximax: Relacién molar maxima del H,S, se determina por:

X = Jamax Ec.2.6

1max 1—x .
B
imax
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Al tocar la linea de operacion de pendiente minima a la curva de equilibrio, en un punto

cesa la transferencia de masa, por lo que debe operarse la columna con un flujo de solvente
superior al que se obtiene a partir de esta linea.

El flujo de solvente de operacion se obtiene segun el criterio de (Treybal, R. E., 1999)

Lsoy =(15—2) L, Ec.2.7

Finalmente se determina la concentracion de H,S para las nuevas condiciones.

2.4.2 Determinacion de la configuracion geométrica del equipo a emplear en la
separacion.

La determinacion de la configuracién geométrica del equipo a emplear en la separacion
incluye: calcular el didmetro de la columna y calcular la altura de la columna.

1-Calculo del diametro de la columna:

El diametro de una columna se dimensiona normalmente para operar a una velocidad del
gas menor a la velocidad de inundacion. Este célculo, se realiza a partir de la determinacion
del &rea de la seccion transversal.

La velocidad masica superficial del gas bajo condiciones de inundacién se obtiene al
trabajar con la figura que se muestra en el anexo 11(Treybal, R. E., 1999), la misma se
utiliza para predecir las condiciones a las que ocurre la inundacion de la columna. Puesto
que ésta condicion de funcionamiento es inaceptable, fija un didmetro minimo de la torre
para un sistema dado de condiciones de gas y de liquido. Si se sabe el didmetro minimo, se
especifica un diametro mayor de funcionamiento.

1. Calcular el valor de la abscisa:

\
Donde:

L": Flujo del liquido en el fondo de la torre, (Ib/h ft?)
G’: Flujo del gas en el fondo de la torre, (Ib/hft?)

py: Densidad del gas, (Ib/ft°)

pL: Densidad del liquido,(Ib/ft%)

= abrisa Ec.2.8

Ty ‘ T
iy

=

G

=L Ec.2.9

Il Ly
g,
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Debido a que las velocidades masicas del liquido y el gas (L" y G” respectivamente), se
determinan como, flujo méasico entre area de la seccidn transversal y como esta area es
constante, la relacion (ecuacion 2.8), se cumple

2. Obtener el valor de la ordenada, reorganizar la ecuacion y calcular la velocidad

masica superficial de inundacion.

Lr) ':.":#I.'.-' . ['55:,] = ordenada Ec.2.10

L&)
L.

Donde:

Gr: Velocidad mésica de inundacion, (Ib/h ft?)

p: Viscosidad del liguido, (cP)

pw: Vensidad del agua, (Ib/ft®)

g.: Constante de conversion, 4.18*10%(Ibmasaft/Ibruerzah?)

3. Calcular la velocidad mésica superficial de operacion.

GD:JE = f ' G;'m_—.' Ec.2.11
f=06—-075
Donde:

Gope: Velocidad masica superficial de operacion, (Ib/h ft?)

4. Area transversal de la columna (A),(ft?)
G,

A=— Ec.2.12

Gops

5. Diametro de la columna (d), (ft)

=
d="[= Ec.2.13

N

6. Comprobacion del relleno.

Una vez calculado el didmetro de la columna se debe comprobar si el tamafio de relleno que
se selecciona es el correcto para garantizar buena distribucién de liquido dentro de la
columna.
Esta comprobacion se basa en la relacion existente entre el diametro del relleno
seleccionado y el didametro de la columna calculado; por lo que, para que exista buena

distribucion de liquido debe cumplirse la siguiente relacion:
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1
o

-
-,

Ec.2.14

Pl

]

-
e

1
g

(2]

2-Calculo de la altura total de la columna:

Para calcular la altura total de la columna se utiliza el criterio de (Brown, G. G. et. al.,
1965) que dice que la altura total de la columna sera mayor que la calculada para el relleno
y contempla:
e Altura de empaque irrigado (Z3).
e Altura de relleno adicional para asegurar la distribucion del liquido (Z,=0,050 m).
e Altura sobre el relleno para la separacion del liquido que puede arrastrarse (Z3 =
0,75 m).
e Altura por debajo del relleno para introducir y distribuir el vapor y soporte para el
relleno (Z4= 0,75 m).

Altura para lograr buena retencion de liquido (Zs= 1 m).

La expresion para calcular la altura total de la columna es:
LZr=Z,+Z,+ 2, +Z,+Z; Ec.2.15

1. Altura del empaque irrigado.
La altura de una columna empacada esta referida a la profundidad del material empacante
gue se necesita para lograr la eficacia requerida de absorcion. Cuanto mas dificil sea la
separacion, sera requerida una altura mayor del lecho. La determinacién de la altura
apropiada del lecho es importante pues se afecta la tasa y la eficacia de la absorcidn.
La determinacién de la altura del empaque irrigado esta determinada por el conocimiento
de los coeficientes de transferencia de masa y de la fase controlante del proceso. (Treybal,
R. E., 1999)

e Coeficientes de transferencia de masa
Los coeficientes de transferencia de masa en columnas de rellenos, se determinan por el
método de (Shulman, H. L. et. al., 1957). Este método se realiza fundamentalmente para
determinar los coeficientes de transferencia de masa para la fase gaseosa y liquida.
Los autores a su vez determinaron los coeficientes de transferencia de masa, caracteristicos
de los anillos Raschig y de la montura Berl para la fase gaseosa y la fase liquidas que se

pueden determinar por las siguientes ecuaciones empiricas:

Fase gaseosa.
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Donde:

Fe: Coeficiente de transferencia de masa para la fase gaseosa, (Ibmol/h ft?)

Scy: Numero de Schmidt para el gas, (adimensional).

G: Velocidad superficial molar del gas, (Ibmol/ft°h)

ds: Didmetro de una esfera con la misma superficie que una Unica particula de relleno, (ft).
G’: Velocidad superficial mésica del gas, (Ib/ft?h).

1" gas: Viscosidad, (Ib masa/ ft h).

&o: Espacio vacio de operacion, (adimensional).

_ .7 045 _
HII_DEE — 25.1 ) [ E:c- J . _,‘:-'Cr o5 E0217

Donde:
k.: Coeficiente de transferencia de masa para la fase liquida, (Ibmol/h ft?)
D.: Difusividad del liquido, (ft*/h).
Sci: Numero de Schmidt para el liquido, (adimensional).
L": Velocidad superficial méasica del liquida, (Ib/ft?h)
1 i Viscosidad, (Ib masa/ ft h).
e Fase controlante del proceso.
La fase que controla la transferencia de masa es la que ofrece mayor resistencia a la
ocurrencia del proceso, de ahi la importancia de conocer la fase controlante, para calcular la
altura.
La resistencia que ofrece cada fase puede determinarse por el inverso de los coeficientes

individuales y globales respectivamente.

Ry,

Ror =—-100 Ec.2.18
H}':

Ry, =%2.100 Ec.2.19
Kxn

Donde:
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Rrc: Resistencia que ofrece la fase gaseosa, expresada como porciento de la resistencia
global, (%).

ReL: Resistencia que ofrece la fase liquida, expresada como porciento de la resistencia
global, (%).

La conversion de un tipo de coeficiente a otro se realiza a través de la tabla que se muestran
en el anexo 13.

A partir de los coeficientes individuales kxa y kya, puede realizarse la determinacion de los

coeficientes globales mediante las siguientes expresiones

1 1 4™
Kra  ya | Kra Ec.2.20
i _ 1 1
Kea  Kpam | Kug Ec.2.21
Donde

Kya: Coeficiente global volumétrico de transferencia de masa referido al gas, Ilbmol/hft"3.
kya: Coeficiente individual volumétrico de transferencia de masa referido al gas,
Ibmolhft"3.

kxa: Coeficiente individual volumétrico de transferencia de masa referido al
liquido, Ibmolhft"3.

Kxa: Coeficiente global volumétrico de transferencia de masa referido al liquido,
Ibmolhft"3.

Una vez determinada la fase controlante se escoge la ecuacion de disefio correspondiente a
la fase, para determinar la altura de empaque irrigado

Cuando la principal resistencia a la transferencia de masa se encuentra dentro del gas, las

expresiones para la determinacién de la altura del relleno son:

7= Nope Hope Ec.2.22
Nope = [t it Ec.2.23
Neoe = [+ -2+ i Ec.2.24
Neoe = J,* o 31052 Ec.2.25
Heos = .-';,; = R’}.c':‘lG—_‘.'_"._;; - chp:i—:--.'-h;; Ec.2.26
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Donde:

Z: Altura de empaque irrigado, (ft).

Nioc: NUmero de unidades de transferencia para la fase gaseosa, (adimensional).

Hioc: Altura de una unidad de transferencia para la fase gaseosa, (ft).

y1*, y2*: Composiciones molares del gas en equilibrio, (mol H,S/mol gas)

Y1*, Y,*: Relaciones molares del gas en equilibrio, (mol H,S/mol gas sin H,S)

(1-y)«m: Promedio logaritmico de 1-y y 1-y*, (adimensional).

(y-y") o (Y-Y"): Distancia vertical entre la linea de operacion y la curva de equilibrio, (mol
H.S/mol gas), (mol H,S/mol gas sin H,S).

Cuando la principal resistencia a la transferencia de masa se encuentra dentro del liquido,

las expresiones para la determinacion de la altura del relleno son:

Z= Ny, Hey Ec.2.27
Nepy = [ Ec.2.28
Nepy = [+ 3In 7 Ec.2.29

dx 1 1-%

.""-r:.glr_ = _J:I:' Tz —:111: Ec.2.30

Hyp =7 —=———=——— Ec.2.31

Donde:

NioL: NUmero de unidades de transferencia para la fase liquida, (adimensional).

HioL: Altura de una unidad de transferencia para la fase liquida, (ft).

X1*, Xo*: Composiciones molares del liquido en equilibrio, (mol H,S/mol gas)

X1*, Xo*: Relaciones molares del liquido en equilibrio, (mol H,S/mol gas sin H,S).

(1-x)«m: Promedio logaritmico de 1-x y 1-x*, (adimensional).

(x"-x) o (X"-X): la distancia vertical entre la linea de operacién y la curva de equilibrio,
(mol H,S/mol gas), (mol H,S/mol gas sin H,S).

Si la mezcla gaseosa esta diluida Niog Se puede determinar como:

Nope = - Ec2.32
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(y-y*)m: es la media logaritmica entre la composicion del liquido y la composicion en el

equilibrio, (adimensional)
Si se aplica la Ley de Henry resulta que para los absorbedores:

Ley de Henry:

F

yoE T Ec.2.33
ln[,:'%:u—%:—%]

Neog=—" =z Ec.2.34
ln['.f —= f,':f-ii—f-i_'-—g]

Neop =— 1, Ec.2.35

Donde:

A: Factor de absorcion, (adimensional) y se obtiene como:

A= Ec.2.36

3-Calculo de la cantidad de unidades de empaque necesario y el peso de los mismos.

Para calcular la cantidad de unidades de empaque necesario y el peso de las mismas; se
calcula el volumen que ocupan los empaques dentro de la columna a partir de la siguiente

expresion:

y=IL, Z, Ec.2.37

Donde:

V: Volumen que ocupa los empaques dentro de la columna, (m®).

d: Didmetro de la columna,(m).

Z1: Altura del empaque irrigado, (m).

(Perry, R. H., 2007) expresa un criterio para calcular el nimero de empaques por unidades
de volumen y el peso de los empaques por m>. Este criterio se muestra en el anexo 14.

2.4.3 Calculo de la caida de presion (AP) total de la columna.

Para calcular la caida de presion de la columna se tuvo en cuenta la siguiente expresion

matematica:
AP = ﬁpsm:.n:q:;s:’!'!':’gm:’o T ﬂpsm:.‘lcq:;sssco L ﬂps.x‘pcnf:’:':ncon:'!'ccc:':':n Ec.2.38
Donde:
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AP: caida de presion total de la columna, (Pa).

AP empaque irrigado: Caida de presion del empaque irrigado, (Pa).

AP empaque seco: Caida de presion del empaque seco, (Pa).

AP expansion contraccion: Caida de presion de expansion contraccion, (Pa).

La caida de presion AP empaque seco que, como su nombre lo indica se produce en el
empaque seco Yy que se ubica por encima del distribuidor de liquido, para evitar pérdidas de
liquido en la columna y se calcula por la siguiente ecuacion:

AP 87 P4

Z  CfGE

=1.75 Ec.2.39

Donde:

Z: Altura en el empaque seco, (longitud).

g'c: Aceleracion de la gravedad= 4,18*10%ft/h?

pg: Densidad del gas, (masa/volumen).

CF: constante de caracteristicas del empaque, (adimensional)

G: velocidad mésica superficial del gas. (masa / tiempo longitud?).

La caida de presion (AP expansion contraccion), es aquella que se produce por el cambio
brusco del didmetro de la columna y las tuberias de entrada y salida del gas en la misma

(Pavlov, K. F. et. al, 1981)y se calcula por la siguiente ecuacion:

T Errl
L &v

ﬁpsx?—‘cnsiénconrr:cc:’én = :“- - Ec.2.40
Donde:
&: coeficiente de resistencia local, (adimensional)

Coeficiente de resistencia local

Expansion 1
Contraccion 0,5

Vgas: volumen de gas que entra y sale de la columna, (longitud/ tiempo). Se determina por:

r G-‘Jﬂf

s = 2 Ec.2.41

Ggas: Flujo de gas, (m*/h).

pg: Densidad del gas, (masa/volumen).
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Conclusiones parciales del Capitulo I1.

1. La caracterizacion de la unidad objeto de estudio permite conocer las variables
operacionales mas influyentes y su rango de operacion, por lo cual se pudo acotar

los limites del estudio.

2. Para la evaluacion integral de la torre absorbedora se desarrollan los modelos de
simulacion y se seleccionan los simuladores de procesos Hysys y Chemcad
atendiendo a los siguientes criterios:

- En el software Hysys se determina si el didmetro de la torre, la altura del
empaque irrigado, la composicion de H,S a la salida y la caida de presion, se
ajustan a las condiciones actuales de operacion.

- En el software Chemcad se determinan los flujos de gas y de liquido y salida y

la eficiencia de la torre.

3. Se define el error relativo como criterio de validacién del modelo de simulacion y se

establecen tres estudios que permiten determinar la sensibilidad del mismo.
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CAPITULO I1Il. DISCUSION DE RESULTADOS.
PROPUESTA DE MEJORA.

En este capitulo se desarrollan los modelos de simulacion los cuales fueron aplicados con la
ayuda de los simuladores Hysys y Chemcad. Fueron establecidos tres disefios de
experimentos para validar el modelo de simulacion. Finalmente se presentan las propuestas
de mejora.

3.1 Implementacion y validacion del modelo de simulacion de la T-01-304 en Hysys.

El desarrollo del modelo de simulacion se realiza segun se explica en el capitulo anterior
(Epigrafe 2.3). A continuacion en la tabla 3.1 se muestran los resultados del ajuste del caso
base a través de la comparacion entre los resultados que se obtienen con el modelo de
simulacion y los pardmetros de disefio. A los resultados obtenidos por el software se les

aplicé un criterio de sobredisefio del 25 % segun consideraciones de los proveedores.

Tabla 3.1. Andlisis comparativo entre los pardmetros de disefio y los parametros obtenidos.

Variables Disefio HYSYS Error %
Diametro de la torre (m) 1,20 1,00 20,63
Altura del empaque irrigado (m) 9,90 9,20 6,89
Composicion de H,S 0 0 0
Caida de presién (kgf/cm?) 0,50 0,30 39.20

Como se aprecia en la tabla anterior, los errores al simular la operacion de la T-01-304 en el
didmetro de la torre y la caida de presion superan el valor de un 10% comparado con las
condiciones de disefio. La altura del empaque irrigado y la composicién de H,Sno superan
el error relativo. Por tal motivo el modelo no representa adecuadamente la operacion de la
torre absorbedora y no se puede utilizar como criterio de evaluacion. Pero queda
demostrado un sobredisefio tal que no afecta las variaciones de flujo que pudieran surgir
durante la operacion y el proceso.

3.2.  Implementacion y validacion del modelo de simulacién de la T-01-304 en
Chemcad.

El desarrollo del modelo de simulacion se realiza segun se explica en el capitulo anterior

(Epigrafe 2.3). En la tabla 3.2 y 3.3 se muestran los resultados del ajuste del caso base a
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través de la comparacion entre los resultados que se obtienen con el modelo de simulacion

y los pardmetros de disefio.

Tabla 3.2 Analisis comparativo para los flujos de gas de entrada y salida en la torre de disefio y los
obtenidos por el modelo.

Gas entrada Gas salida
Disefio | Simulacion Error % Disefio | Simulacion Error %
Comp, u/M
H, kg/h 8 8 0 8 7,99 0,011
CH, kg/h 139 139 0 139 138,90 0,017
C,Hg kg/h 475 475 0,00002 475 474,90 0,02
CsHg kg/h 532 532 0,00002 532 531,89 0,019
C4Hyo kg/h 325 325 0 325 324,96 0,012
CsHy, kg/h 211 211 0 211 209,65 0,63
H,S kg/h 101 101 0 0 0
CeHys kg/h 713 713 0 713 707,34 0,79
H,O kg/h 0 0 0 90,25
DEA kg/h 0 0 0 0,0021
Total kg/h 2504 2504 2403 2485,99

Tabla 3.3 Analisis comparativo para los flujos de liquido de entrada y salida en la torre de disefio y los

obtenidos por el modelo.

DEA entrada DEA salida
Disefio | Simulacion Error % Disefio | Simulacién Error %
Comp, U/M
H, kg/h 0 0 0 0,00090

CH, kg/h 0 0 0 0,025

C,Hg kag/h 0 0 0 0,095

CsHg kg/h 0 0 0 0,10

C,Hy kg/h 0 0 0 0,034

CsHyo ka/h 0 0 0 1,34

H,S kg/h 0 0 101 101 0
CeHyg kg/h 0 0 0 5,65

H20 kag/h 7055 7054,02 0,013 7055 6963,76 1,29
DEA kg/h 1945 1945,97 0,05 1945 1945,97 0,050
Total kg/h 9000 9000 0 9101 9017,99 0,91
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En la tabla 3.1 y 3.2 se aprecia que los errores que se cometen al simular la operacion de la
T-01-304 no superan el valor de un 2% comparado con las condiciones de disefio, aunque
como se puede observar en los valores de disefio no se contempla que la amina absorba una
pequefia fraccion de los gases, pero estas pérdidas en este tipo de proceso es normal, asi
como la perdida de solucion de solvente. Es bueno sefialar que las pérdidas referidas a los
arrastres de solvente en el gas, asi como las pérdidas de los componentes hidrocarbonados
presentes en las corriente de gas y que no intervienen en el proceso difusivo, considerados
como inertes, no son considerados como pérdidas apreciables, pues el error no supera el 2
%. Se obtuvo una eficiencia de la torre del 85 %, valor adecuado para este tipo de sistema.
Se considera este comportamiento normal, dado la temperatura, presion del fondo y tope de
la columna. Teniendo en cuenta estos elementos se considera que el modelo se ajusta a los
parametros de este tipo de proceso.

3.2.4. Validacion del modelo de simulacion en Chemcad.

Una vez que se comprueba el ajuste del modelo al caso base se realiza el andlisis de
sensibilidad a dicho modelo para comprobar su respuesta ante los cambios que se
designaron en los disefios de experimentos expuestos en capitulo 11, sub-epigrafe 2.3.2.

En la tabla 3.4 y la figura 3.4 se muestran los resultados obtenidos tras la aplicacion del

estudio #1 al modelo.

Tabla 3.4 Resultados obtenidos tras la aplicacion del estudio #1.

Flujo de gas hidrocarbonado S2, (kg/h) Flujo de H,S en el gas de salida S3, (kg/h)
1000 0,1488
2500 0,3738
3000 0,4439
3500 0,5097

tras un aumento en la
rriente S2.

1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Flujo de gas 52, kg/h

Figura 3.4 Resultados obtenidos tras la aplicacion del estudio #1.
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Se puede apreciar que al aumentar el flujo de gas a la entrada de la torre, manteniendo la
fraccion masica de H,S constante en esta corriente se produce un aumento del flujo de H,S
en la salida del absorbedor. Estos resultados son l6gicos debido a que la eficiencia de la
planta se mantiene constante y por tanto un incremento del flujo a la entrada provoca un
aumento de la composicion de H,S a la salida.

En la tabla 3.5 y la figura 3.5 se muestran los resultados obtenidos tras la aplicacion del

estudios # 2 al modelo.

Tabla 3.5 Resultados obtenidos tras la aplicacién del estudio #2.

Fraccion masica de H,S en la Flujo de H,S en la corriente Flujo de H,S en la corriente
corriente S2 (%) S2 (kg/h) S3 (kg/h)
0,01 25,04 0,3846
0,04 100,16 0,3742
0,08 200,32 0,3567
0,1 250,4 0,3599
0,16 400,64 20,03

2
de H;S en la corriente S2.

25
20

Flujo de H,S 15

Figura 3.5 Resultados obtenidos tras la aplicacion del estudio #2.

Se puede apreciar que al variar la composicion de H,S en el flujo de gas que se suministra a
la torre y mantener constante el flujo de solvente con el cual se endulza, la composicién de
H.S en la salida del absorbedor se mantiene préacticamente constante hasta un flujo
aproximado de 250 kg/h en el gas de entrada, pero al afiadirse flujos mayores a este,
comienza a ascender rapidamente. Estos resultados son logicos debido a que para
concentraciones del gas por debajo de su valor de disefio la difusion se dificulta debido a
que se presencia un equilibrio en las masas de H,S en el gas y el solvente. A medida que la

composicion de H,S en el gas comienza a aumentar, el equilibrio se altera y para su
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restablecimiento se difunde el H,S en el solvente. Pero si esta concentracion continda
aumentando y no se adiciona un volumen mayor de solvente, este se satura y la
concentracion del gas acido en el gas dulce aumenta y no se cumple con los requisitos de
este tipo de proceso.

En la tabla 3.6 y la figura 3.6 se muestran los resultados obtenidos tras la aplicacién del

estudios # 3 al modelo.

Tabla 3.6 Resultados obtenidos tras la aplicacién del estudio #3.

Flujo de DEA en la corriente S1 Flujo de H,S en la corriente S3 Flujo de H,S en la corriente
(kg/h) (kg/h) S1(kg/h)
6000 0,3943 11,63
8000 0,4044 15,5166
10000 0,407 19,393
12000 0,4055 23,2771
14000 0,406 27,1599

con un aumento de la corriente

0.41

0.405
Flujo de H,S 0.4

en la corriente

S3(kg/h) 0,395

0.39
5000 7000 9000 11000 13000

Flujo de solvente, corriente S1

Figura 3.6 Resultados obtenidos tras la aplicacion del estudio #3.

Se puede apreciar que al aumentar el flujo de solvente a la entrada de la torre manteniendo
la composicion de H,S constante en el flujo de gas a endulzar, la composicién de este en el
gas del tope comienza aumentar hasta que en un punto se estabiliza y se aprecia un
comportamiento estable. Estos resultados son l6gicos debido que se alcanza el equilibrio y
aunque se continle aumentando la amina no se lograra remover mas gas acido.

Después de analizados los resultados de los experimentos aplicados al modelo se determina
que este responde de acuerdo a lo esperado, por tanto se valida el modelo y se puede
proceder a su utilizacion para obtener propuestas de mejoras para la operacion de la torre
absorbedora.

3.3. Propuestas de mejoras para la operacion de la T-01-304.
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Para la modelacién de la operacion actual en el software Chemcad, se utiliza el mismo
diagrama de flujo de informacién y la termodindmica antes definida, aunque se redefinen
las corrientes. La simulacién del modelo se realiza para dos casos, un primer caso donde la
composicion de H,S en el gas y la amina se mantienen en su punto mas bajo y un segundo
caso donde la composicion de H,S en el gas y la amina se mantiene en su punto mas alto.
3.3.1. Anédlisis de la operacion, Casol.
Cuando se manifiesta el caso 1 en la operacion se aprecia un alto arrastre de solvente en el
gas y la composicion del H,S en el gas endulzado se mantiene alrededor de los 160 - 180
ppm, 60-80 ppm mas de lo permitido por la metalurgia del sistema.
A continuacion se define la composicion de las corrientes para la modelacion del caso 1.

1. Definir corriente S1.
La corriente S1 es el flujo de la solucion de MDEA al 40 % con 0.002 mol H,S /mol
MDEA.

Flujo de solvente m*/h Temperatura °C Presion kgf/cm?
8,3 50 6,0
2. Definir corriente S2.

La corriente S2 es el flujo de gas hidrocarbonado que se recibe del tambor separador B-01-

305. La composicion (tabla 3.7) quedando definida la corriente S2.

Flujo de gas Nm®/h Temperatura °C Presién kgf/cm?
750 45 1.7
Tabla 3.7. Composicién de S1.
Componentes Fraccion masa
H; 0,0008
C, 0,028
C, 0,13
Cs 0,056
nC, 0,27
iC, 0,35
nCs 0,10
iCs 0,045
H,S 0.0094

En la Tabla 3.8 se muestran los resultados de la simulacion de la operacion actual con el

software Chemcad.
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El interés es lograr una remocién del H,S igual o0 mayor, de forma tal que a la salida de los

absorbedores la presencia de dicho compuesto sea menor y facilite el cumplimiento de las
especificaciones de calidad del gas combustible y que ademés responda a los
requerimientos establecidos para la seleccion de la metalurgia, garantizandose el minimo
flujo de solvente posible para endulzar el gas y evitar las pérdidas de este a la salida de la
torre absorbedora. Con el fin de lograr este objetivo se propone una primera variante, la que
consiste en variar el flujo de solvente a la entrada del absorbedor en un rango de 1500-8000
con el fin de mantenerlo por debajo de valor utilizado hoy. En la tabla 3.9 y en las figuras

3.7 y 3.8 se muestran los resultados obtenidos producto de dicha variacion.

Tabla 3.8. Resultados de la modelacién para la operacién actual. Caso 1.

Componentes Gas entrada Gas salida MDEA MDEA salida
entrada

H, kg/h 1,2877 1,2875 0 0,00
C, kg/h 45,0702 45,0592 0 0,01
C, kg/h 209,2548 209,1987 0 0,06
C; kg/h 90,1406 90,1171 0 0,02
nC, kg/h 434,6059 434,5363 0 0,07
iC, kg/h 563,3784 563,3124 0 0,07
nCs kg/h 173,8425 167,5252 0 6,32
iCs kg/h 72,4344 70,3935 0 2,04
H,S kg/h 14,4862 0,2692 12,3671 26,58

MDEA kg/h 0 0,0275 3595,0263 3595,03

H,O kg/h 0 49,4426 5392,5847 5343,14

Tabla 3.9. Resultados lera variante.

Corriente: S3 Corriente: S3
Corriente: S1 H,S Solvente S1 H,S Solvente
1500 0,204 37,66969 5000 0,2673 49,0252
2000 0,2285 42,5186 5500 0,268 49,1516
2500 0,2486 45,0871 6000 0,2685 49,2324
3000 0,2556 46,9708 6500 0,2694 49,4321
3500 0,2607 47,8874 7000 0,2695 49,4537
4000 0,2635 48,3099 7500 0,2697 49,4707
4500 0,2656 48,6477 8000 0,2697 49,4707
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con un aumento del solvente

Figura 3.7 Comportamiento del H,S en la corriente S3.

omportamiento del arrastre de solvente en la corriente 53 por un aumento de
50 mismo en 51

48

Corriente 46
desolvente 44

4000

Figura 3.8 Comportamiento del arrastre de solvente en la corriente S3.

Después de analizados se puede observar que a medida que se aumenta el flujo de solvente,
aumenta gradualmente la composicién de H,S y el arrastre de solvente en el gas hasta
gue no se alcance el equilibrio, por tanto por los resultados obtenidos el flujo 6ptimo para
las condiciones de trabajo son de 1500 kg/h de solvente, para el cual se reporta el minimo
flujo de H,S y solvente a la salida del gas. En la tabla 3.10 los resultados obtenidos por el

software para el flujo éptimo de solvente.
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Componentes Gas entrada Gas salida MDEA entrada | MDEA salida
H, kg/h 1,28 1,28 0 0
C, kg/h 45,07 45,068 0 0,0022
C, kg/h 209,25 209,24 0 0,026
C; kg/h 90,14 90,13 0 0,0056
nC, kg/h 434,60 434,58 0 0,016
iC, kg/h 563,37 563,36 0 0,015
nCs kg/h 173,84 172,23 0 0,50
iCs kg/h 72,43 71,92 0 1,61
H,S kg/h 14,48 0,204 2,06 16,34
MDEA kg/h 0 0,017 599,17 599,15
H,O kg/h 0 37,65 898,76 861,11
Totales kg/h 1604,50 1625,71 1500,00 1479.90

Por la direccion de operaciones de la refineria Camilo Cienfuegos se informé6 que 1 kg de
MDEA cuesta $3,87 CUC en el mercado internacional, en la tabla 3.11 se presenta cuanto

se ahorra si el gas pudiera ser tratado con un flujo de 1500 kg/h.

Tabla 3.11. Comparacién de los gastos operacionales en la compra de solvente.

Flujo de solvente (kg/h) Masa de MDEA en el solvente Costos (3$)
8964.75 3595.026 13912.75
1500 599.17 2318.80
Ahorro 11593.94

Como se mostr6 en la tabla 2.2 del epigrafe 2.2 del capitulo 2 el flujo minimo que se le
puede suministrar a la torre absorbedora es de 6 m*/h, ya que el sistema de trasiego
instalado responde a estas caracteristicas. Dado que la planta hoy trabaja al 60 % de su
capacidad y la torre trabaja para el 50 % de la suya, es logico que el flujo dptimo sea
practicamente 4 veces menor que el minimo que se le puede suministrar, no se debe dejar
de destacar que el sistema fue disefiado para una amina menos selectiva y en una porcion

que representa la mitad de la suministrada.
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En la tabla 3.12 se muestran los resultados de la modelacion para un flujo de 6100 kg/h

Capitulo 111

aproximadamente los 6 m*h y en la tabla 3.13 se presenta cuanto se ahorra si el gas

pudiera ser tratado con un flujo de 6100 kg/h.

Tabla 3.12. Resultados de la modelacién para un flujo de solvente de 6100 kg/h.

Componentes Gas entrada Gas salida MDEA entrada | MDEA salida
H, kg/h 1.2877 1.2876 0 0.0001
C, kg/h 45.0702 45.0625 0 0.0077
C, kg/h 209.2548 209.2152 0 0.0396
C; kg/h 90.1406 90.1241 0 0.0165
nC, kg/h 434.6059 434.5565 0 0.0495
iC, kg/h 563.3784 563.3315 0 0.0469
nCs kg/h 173.8425 169.3224 0 4.52
iCs kg/h 72.4344 70.9789 0 1.4555
H,S kg/h 14.4862 0.2686 8.3797 22.5973
MDEA kg/h 0 0.0273 2436.6459 2436.6187
H,O kg/h 0 49.2131 3654.974 3605.7599
Totales ka/h 1604.5007 1633.3877 6099.9996 6071.1117
Tabla 3.13. Comparacién de los gastos operacionales en la compra de solvente.
Flujo de solvente (kg/h) Masa de MDEA en el solvente Costos ($)
9864.75 3595.0263 13912.7518
6000 2436.6459 9429.81963
Ahorro 4482.93215

3.3.2. Anélisis de la operacién, Caso 2.

Cuando se manifiesta el caso 2 en la operacion se presencia un alto arrastre de solvente en
el gas y la composicion del H,S en el gas endulzado es mayor que 200 ppm.
A continuacion se define la composicion de las corrientes para la modelacion del caso 1.

1. Definir corriente S1.
La corriente S1 es el flujo de la solucion de MDEA al 40 % con 0,007 mol H,S /mol
MDEA.

Flujo de solvente m®/h Temperatura °C Presion kgf/cm?
8.3 50 6,0
2. Definir corriente S2.
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La corriente S2 es el flujo de gas hidrocarbonado que se recibe del tambor separador B-01-

305.La composicidn (tabla 3.14) queda definida la corriente S2.

Flujo de gas Nm®/h Temperatura °C Presion kgf/cm?
750 45 1,7

Tabla 3.14. Composicion de S1.

Componentes del Gas Hidrocarbonado Fraccion masa
Hidrdgeno (H,) 0,0063
Metano (CHy,) 0,37
Etano (C,Hg) 0,17
Propano (C3Hg) 0,10
n-Butano (C4H1) 0,02
i-Butano (C4H10) 0,04
n-Pentano (CsH1,) 0,03
i-Pentano (C5H12) 0,04
Hexano (CgHyy4) 0.16

En la Tabla 3.15 se muestran los resultados de la simulacion de la operacion actual con el

software Chemcad.

Tras la modelacién del caso 2 se puede observar que la presencia de H,S en el gas
endulzado aumentd alrededor de 10 veces, respecto a la obtenida tras la modelacion del
caso 1, aunque se debe destacar que para un mismo flujo de gas a endulzar la concentracion
del gas agrio supera el 6 %, mientras que para el caso 1 esta no llega al 1% ademas un

mismo flujo de solvente se contamina en un 0,005 mol H2S/mol MDEA més.

El objetivo es disminuir la presencia del H,S en el gas endulzado por lo que se propone una
primera variante: aumentar el flujo de solvente a la entrada del absorbedor en un rango de
9000-15000 kg/h. En la tabla 3.9 y en las figuras 3.7 y 3.8 se muestran los resultados

obtenidos producto de dicha variacion.

60



Capitulo 111

Tabla 3.15. Resultados de la modelacion para la operacion actual. Caso 2.

D

PETROLEOS

AAAAAAAAAAAAAAAA A

Componentes Gas entrada Gas salida MDEA entrada | MDEA salida
H, kg/h 5,26 5,26 0 0,0008
C, ka/h 310,92 310,85 0 0,072
C, kg/h 143,63 143,60 0 0,036
C; kg/h 81,12 81,10 0 0,019

nC, ka/h 20,64 20,63 0 0,0031
iC, kg/h 37,00 37,00 0 0,0041
nCs kg/h 26,24 25,33 0 0,91
iCs kg/h 30,10 29,29 0 0,80
Cs ka/h 133,57 127,37 0 6,19
H,S kg/h 52,052 10,97 72,89 113,96
MDEA kg/h 0 0,024 3330,84 3330,81
H,O ka/h 0 47,69 4996,26 4948,70
Totales ka/h 840,56 839,15 8400 3452,83
Tabla 3.16. Resultados lera variante para el caso 2.
Gas salida
Flujo de solvente (kg/h) H,S Solvente
9000 10.9799 47.72
10500 10.9838 47.68
12000 10.8702 47.64
13500 10.8943 47.61
15000 10.971 47.59

Flujo de H,S
en la corriente S3

kg/h

25 en el gas endulzado con un aumento de solvente

10000

12000

Corrriente 51, kg

Figura 3.9 Comportamiento del H,S con un aumento de solvente.
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omportamiento del arrastre de solvente en el gas endulzado con un aumento de

la corriente S1.

48.00

] 47.80
Flujo de solvente 47.60

en la corriente S3

' 47.40
/h
ke 47.20
47.00
8000 10000

Figura 3.10 Comportamiento del arrastre de solvente en el gas hidrocarbonado endulzado
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Después de obtenidos los resultados para esta variante se determina que un aumento de

solvente no soluciona la problematica de este caso de estudio, la mejor opcion seria

aumentar la concentracion de la amina, pero como este es un proceso continuo, donde

interviene méas de una torre de absorcion y las operaciones en estas requieren de un solvente

con un 40 % de concentracion de MDEA, esta variacién no se puede utilizar. Lo mas

recomendado es mantener la planta regeneradora de amina trabajando al disefio para

obtener un solvente con una composicion de 0,002 molH,S/mol MDEA para reducir la

presencia del H,S en el gas endulzado por debajo de los 200 ppm. En la tabla 3.17 y

figuras 3.11 y 3.12 se muestran los resultados de este analisis.

Tabla 3.17 Resultados 2da variante para el caso 2.

Gas salida

Flujo de solvente (kg/h) H,S Solvente
3000 0,2136 46,46
4000 0,2139 47,1238
5000 0,2165 47,3318
6000 0,2166 47,616
7000 0,2161 47,3304
8000 0,2179 47,3303
9000 0,2175 47,3134
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omportamiento del H,5 en el gas endulzado con un aumento de solvente

0.28 -

FlujodeH,s  0-26
enla corrienteS3 (.24
ke/h 0.22
0.2

2000 4000

Corrriente S1

Figura 3.11 Comportamiento del H,S con un aumento de solvente

omportamiento del arrastre de solvente en el gas endulzado con un aumento de
la corriente S1.

4 -

Flujo de solvente a%
4

en la corrienteS3,

kg/h

46,
A%
2000 4000 o)

Corriente 51

Figura 3.12 Comportamiento del arrastre de solvente en el gas hidrocarbonado endulzado.

3.3.3 Propuestas de mejoras para la operacion de la T-01-304.

Actuamente a la torre absorbedora se le suministra aproximadamente 269.39 kmol/h m? de
solvente, sin embargo en (Perry, R. H., 2007) se recomienda que para torres de diametro
1.2 m el flujo de liquido apropiado es 40 kmol/h m?, entonces, atendiendo a este criterio y a
los analisis realizados se comprueba que el flujo de solvente que se suinistra a la operacion
es excesivo. En las variantes presentadas con anterioridad se demuestra que se puede operar
con un flujo de solvente menor obteniendose buenos resultados, se cumplen con las
especificaciones del gas combustible y se rebajan los arrastres de solventes. Aunque dada
las condiciones de disefio del sistema de trasiego no se puede utilizar el flujo optimo
obtenido en las corridas del software, se recomienda realizar una sustitucion del mismo.
Cuando en una torre de absorcidon se manifiestan arrastres de solvente, la primera causa
operacional es que la velocidad superficial del gas supera la de disefio (inundacion), en el
caso de estudio como se ha mencionado se opera al 50 % de la capacidad de la torre vy

como se muestra a continuacion no se excede la velocidad de disefio.
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Disefio Real
3404.72 Ib/hft?  1702.15 Ib/hft?

Por tanto como criterio de buenas practicas se recomienda la instalacion de un tambor
separador a la salida de la torre para recuperar el solvente perdido. Esta medida, si bien es
cierto que no limita el arrastre de solvente, si permite al menos su recuperacion, lo que
disminuird las pérdidas economicas que ocasiona con dicho arrastre. Ademas se
recomienda una revision mecanica de los retenedores de liquido que podrian ser otra causa
de los arrastre de solvente.

Los resultados obtenidos en las propuestas para el caso 1 y caso 2 manifestaron que: si la
planta recuperadorade amina trabaja al disefio y logra un solvente con una composicion de
H.S de 0.002 molH,S/mol MDEA, entonces después del endulzamiento se obtiene un gas
con una concentracion de H,S en el rango de los 120-160 ppm, que si bien se cumplen con
las especificaciones del gas combustible de baja no se responde a las exigencias del sistema
metalUrgico instalado, por tanto la propuesta mas recomendable es la reactivacion de la T-
01-305, que por proyecto ruso seria la que removeria mayor carga de H,S, como una
segunda etapa del proceso de endulzamiento garantizando los requisitos del proceso.
Existen otras variables que influyen en los procesos de absorcion, como son la presion y la
temperatura, sin embargo en el sistema de trabajo estas condiciones no pueden ser
modificadas porque al ser un poceso continuo estan condicionado a otros equipos que
responden a estos rangos de operacion.

En (Vian, A. & Ocdn, J., 1952) se plantea que la solubilidad de un gas depende de la
presion paracial del gas y no de la presion total del sistema, siempre que esta no sobrepase
las 5 atm, ahora cuando es mayor a esta, la solubilidad varia con la presion. El sistema
tratado no sobrepasa las 2 atm por lo que esta no interfiere en la solubilidad del H,S en la
aminay no se justifica el exceso de liquido para secuestrar mas H,S.

3.4 Desarrollo de la metodologia de redisefio de la T-01-304.

En la figura 3.13 se representa un esquema de la columna de absorcion con los diferentes
flujos liquidos y gaseosos de entrada y salida, con la composicion del compuesto que se

quiere eliminar, tanto en el liquido como en el gas:
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Figura 3.13. Esquema de la columna de absorcién.

Doénde:

G1: Flujo de gas hidrocarbonado con alto contenido de H,S. (Nm*/h)

G,: Flujo de gas con bajo contenido de H,S. (Nm®/h)

L.: Solucién acuosa de MDEA pobre en H.S (g). (m%h)

L,: Solucién acuosa de MDEA rica en H,S. (m*/h)

Y1, Yz, X1, Xz: Relaciones molares del sulfuro de hidrdgeno en las corrientes liquido y gas
respectivamente. (kmol A/kmol B)

Y1, Y2, X1, Xz Fracciones molares del sulfuro de hidrégeno en las corrientes liquido y
gaseoso respectivamente. (kmol A/kmol (A+B))

En la Tabla 3.18 se presentan los valores que se utilizaron para el redisefio de la torre.

Tabla 3.18 Datos para la metodologia de redisefio.

Parametros Gas Hidrocarbonado estable Parametros Solvente
G, 750 L, -
G, - L, -
Vi 0,068 X1 -
Y, 0,0001 X2 0,007
Y, 0,073 X1 -
Y, 0,0002 X, 0,007

En el anexo 6 se presenta la curva de solubilidad a 40 °C y 1 atm. En los anexos 7 y 8 se
presentan las propiedades fisicas de los fluidos y las masas molares y composiciones, de los
compuestos del gas hidrocarbonado, excepto el H,S para las condiciones de operacion antes
mencionadas. En el anexo 9 el calculo de la masa molecular del gas hidrocarbonado.

Desarrollando la metodologia de redisefio expuesta en el Capitulo Il para el caso de estudio

se lograron los siguientes resultados.
e —————————
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1. Determinacion del flujo de amina.
La concentracion maxima en el equilibrio se determina por la Ec.2.2.
vy =My, despejando
Cyae = 0,33

La relacion molar del H,S se obtiene en la Ec.2.6

Limix
Xppse = — 22 _ =05
1- L imix

La linea de operacion de pendiente minima se determina por Ec.2.3.

L ¥, — Y,
(_EJ SE LSk R 0,15
GS min I:'j{‘.lm:i.x - -ij

El flujo de gas sin sulfuro de hidrogeno se obtiene por la Ec.2.5.

G. =Gy (1—v,) =137431bmol/h

El flujo de gas, expresado como flujo molar:

G, = 1500Nm? = 66,92 kmol/h = 147,54 Ibmol/h

Despejando la Ec.2.3 se obtiene el flujo de liquido sin sulfuro de hidrégeno minimo.

Ly . =2041lbmol/h

El flujo de disolvente sin H,S de operacion se obtiene por la Ec.2.7.

Finalmente:
Y. — ¥,
_X’i = ¥ A _j{":
(2)
cpe
X, =025

La fraccion molar del sulfuro de hidrogeno se obtiene con la siguiente expresion:

&
Xy = =02
1+ X,

El flujo de disolvente pobre y rico en H,S se obtiene de la Ec.2.4.
L_= L{1—x); despejando
L, =599 lbmol/h-2731b/lbmol = 1389,461b/h = 0,62 m* /h

L.-411 lbmol/h-2731b/lbmol =1122,031b/h =0,5 m? fh
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En la figura 3.14 se presentan las diferentes curvas del sistema MDEA-H,S.

diferentes temperaturas

y=10.2054x-0.0004 = e Curva de equilibrio
Rz=0.9865

e=fl== Relacion minima
liquido-gas

se=Operacion

Lineal (Curva de
equilibrio)

0.2 0.4 0.6 0.8

Fraccién molar de sulfure de hid.ré eno

Figura 3.14. Curvas de equilibrio, relacion minima de liquido-gas y de operacion del sistema MDEA-HS.

2. Célculo del didmetro de la columna:
Se calcula con el empaque original de la torre anillos Raschig ceramica de 2 pulgadas de
tamafio nominal, al que le corresponde un valor de CF=65. (anexo 10)
Los parametros de operacion, deben tomarse en el lugar de la columna (tope o fondo),
donde exista la mayor cantidad de flujo de liquido y gas. En este caso de estudio se toma
para el fondo de la columna, Estos pardmetros se determinan para el maximo de flujo que
se puede procesar en la columna,

El valor de la abscisa se determina por la Ec.2.8.

El valor de la ordenada se obtiene del anexo 11.

E 3oz P .
Lrltrm  (2w) = 0,22; despejando

A ~
cPgPL e s

iy

G, =3697,84lb/h ft’

La velocidad maésica superficial de operacion se obtiene de la Ec.2.11.
G,pe =2218,70 Ib/h ft’

El area transversal de la columna se determina por la Ec.2.12.

Gy - a
A= = 2,50 ft* = 0,23m"
Gape
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El diametro de la columna se determina por la Ec.2.13.

d= :ii4—'= 1,78ft = 0,6 m
v T

3. Comprobacidn del relleno.
1 D, 1
30 D, 8
0,033 < 0.0825 = 0,125
Atendiendo al criterio expuesto en la Tabla 1.1 del Capitulo I, el empaque mas adecuado
seria 1.5 pulgadas, pero para empaques de diametros menor a 2 pulgadas se encarecen los
gastos de operacion y como se cumple la correlacion de la Ec.2.14 se garantiza una buena
distribucion del liquido se utiliza el relleno de disefio original.

4. Calculo de la altura del empaque irrigado columna:
La metodologia para determinar los coeficientes de transferencia de masa se realizaron por
el método (Shulman, H. L. et. al., 1955), (anex012).
El coeficiente de transferencia para la fase gaseosa se obtiene del despeje de la Ec.2.16.

=1,195- [L
y I'\-1_‘-T|:|-I

FpSe, %

=0.3&
] ; despejando

F. = 0,81bmol/h ft*
El coeficiente de transferencia de masa para la fase liquido se obtiene del despeje de la
Ec.2.17

5" =251 (: J . Sc;*#; despejando

K, = 0,06lbmol/h ft*
A continuacion se muestran los resultados principales de los coeficientes individuales y

globales de transferencia de masa. La conversion de un tipo de coeficiente a otro se realiza

a traveés de la tabla que se muestran en el anexo 13

Fsa(lbmol/hft?) ki .(Iomol/hft?) kya (Ibmol/hft?) kya(Ibmol/hft?)
28.2 2.13 4,98 29,23

5. La fase controlante del proceso de absorcion.

La determinacion de los coeficientes globales se realiza mediante las Ec.2.20 y Ec.2.21.
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1 1 1

N
o
3
};—l

K. =272 lbmol/h ft? (Ax)

xo

La resistencia de la fase gaseosa y de la fase liquida se determina por la Ec.2.18 y 2.19.

| -

F

R.. =—=-100 = 45,39 %

kE""~|._.

=1

5’i:|'_l

Ry, =—3%.100 = 54,6 %

,,
|'_l|

R

6. Calcular la altura de la torre empacada.
Una vez determinada la fase controlante se escoge la ecuacion de disefio correspondiente a
la fase, para determinar la altura de empaque irrigado. Como la fase controlante es la
liquida porque es mayor la resistencia RFL>RFG. Entonces se debe calcular la altura con
las ecuaciones referidas a la fase liquida
El calculo del numero de unidades de transferencia, se realiza teniendo en cuenta, si la
solucion que se obtiene es diluida, o si es diluida y ademas cumple con la ley de Henry por

lo que se utiliza la Ec.2.35.

In [(22222) (1 - 4) + 4

—ar fm

N, = Sl W L =246
tQL 1 — _4
Donde:
El factor de absorcién se obtiene de Ec.2.36.
L
A=—2 =145
méGg

La altura de una unidad de transferencia referida a la fase liquida se determina por la
Ec.2.31.
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K.a-(1—x).,
La altura del relleno se determina por la Ec.2.27
Z =N, +H.,, =2293ft=7,98m

7. La altura total de la columna.
La expresion para calcular la altura total de la columna es para la Ec.2.36.
I, =Z,+Z,+Z,+Z,+Z.=1054m= 3458 ft

8. Calculo de la cantidad de unidades de empaque necesario y el peso de las mismas.
El volumen que ocupan los empaques dentro de la columna se determina por la Ec.2.37.
V= % . Z, = 1,85m°

Por el anexo 14 se determina que:

V (m3) NUmero de empagque Peso de empaque (kq)
1,85 12348 1221,8430

9. Caida de presion (AP) total de la columna:
La caida de presion del empaque irrigado se determina por:
Para obtener la caida de presion (AP empaque irrigado) se utiliza la figura del anexo 11,
donde se calcula los valores de la abscisa por la (Ec.2.8) que es igual 0,018 y de la
ordenada, por la (Ec.2.10) que es igual 0,0739. Se entran con estos nimeros hasta el
intercepto de la curva de caida de presion del gas igual 0,5 en pulgadas de agua por pie.
La caida de presion limite de inundacion es de 2 6 3 pulgada de agua/ft. Como el valor de la
caida de presion es 0,5< 2 6 3. Esta por debajo del limite de inundacion y esta en limite
para el cual normalmente los absorbedores y desorbedores estan disefiados: 200 a 400 N/m
por metro de espesor empacado (0,25 a 0,5 pulgadas H,O/ft),

La caida de presion del empaque seco se determina por la Ec.2.39.

AP EgG Pg _ . .
z 6 1,75; despejando
AP, nagus ssce — 0:02 Ib/ft* = 0,78Pa

La caida de presion AP expansion contraccion se determina por Ec.2.40.
T I.;\_--[.;:

— =7 gasPa _ 551p,

sxpansioncontraccion ~ 2

AP
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La velocidad del gas se obtiene de Ec.2.41

‘gas

G,EE" 'y ]
L= q_ = 401197 m/h=111m/s

La caida de la presion total de la columna se determina por la Ec.2.38.

AP = ﬁpsm_‘.n:q:;s:’!'!':’gm:’o T "ﬁpsm_ucq:;sssco T ﬂpsx;cns:’éﬂconh'ccc:’:‘:n = 4{)3’29 Pa
= 0,004 kgf/cm?

3.5. Analisis de los resultados de la metodologia de redisefio de la T-01-304.
En la tabla 3.1 se muestran los principales resultados obtenidos del desarrollo de la

metodologia de redisefio de la T-01-304.
Tabla 3.19 Resultados de la metodologia de redisefio de la T-01-304.

Variables Disefio Operacion Metodologia
Flujo de MDEA (m°h) - 8,3 0,62
Diametro de la columna (m) 1,2 0,5
Altura del empaque (m) 9,9 8
Altura Total de la columna (m) 28,3 13,10
Caida de presién de la columna(kgf/cm?) 0,005 0,0003 0,004

De forma general los resultados distan unos de otros. Las principales causas pueden ser el
hecho de que la torre y de forma general la planta fue disefiada para una condiciones de
operacion que no son las que se aplican hoy, ya expuestas en la descripcién del caso de
estudio en el capitulo Il epigrafe 2.3.

Otro factor a considerar es que no hay informacion de cuél fue la metodologia que se utiliz6
para el disefio de este equipo y por tanto las consideraciones que se utilizaron en el disefio
de esta podrian no ser las correctas para la comparacion.

Por otro lado la curva de solubilidad se trabaja a 40 °C y 1 atm de presion, que son los
datos mas cercanos que se tienen, aungue no son los de operacion real, esto puede influir en
los resultados, sin que tengan un mayor peso.

En todo caso valdria un anélisis posterior que permita retomar el nuevo redisefio si

procediera o en su defecto se tendria en cuenta para futuras remodelaciones.
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CONCLUSIONES

1. La aplicacion de los simuladores Hysys y Chemcad, identificados en la revision
bibliogréafica, permitieron obtener los siguientes resultados:

e EIl simulador Hysys no reportd los resultados esperados para la modelacién
del disefio, pues el error relativo se mantuvo por encima del 10%,
demostrandose un sobredisefio; por lo que no es recomendable para evaluar las
condiciones operacionales de la torre estudiada.

e El simulador Chemcad, permitié la simulacién de la operacién de la torre pues
el error relativo se mantuvo por debajo del 10%, y respondi6é adecuadamente al
estudio, por lo que resulta apropiado para la simulacion segun las condiciones
operacionales actuales.

2. Al evaluar los parametros operacionales de la torre absorbedora, se comprobd que
el flujo de solvente utilizado es superior a los que se necesitan para cumplir con
las especificaciones del gas combustible y el ahorro de solvente. Para implementar
el cambio se propone un cambio en el sistema de trasiego. Propuesta de mejora.

3. Se concluye que operando a flujos minimos de solvente se mantienen los arrastres
del mismo en el gas endulzado por tanto, la solucion no es desde el punto de vista
operacional, se debe realizar una revision mecénica a los retenedores de liquido y
como criterio de buenas préacticas incluir un tambor separador a la salida del gas
endulzado. Propuesta de mejora.

4. Se evidencia que para cumplir con las especificaciones del gas combustible cuando
la composicion de H,S en el gas agrio supera el 6%, el solvente que se utilice debe
contener 0.002 moles H,S/mol MDEA (valor de disefio de salida de la planta
recuperadora de amina). Propuesta de mejora.

5. Aungue se implementen las propuestas de mejoras anteriores no se cumplen con los
requisitos de disefio de la metalurgia del sistema, en tal sentido como propuesta de
mejora adicional se debe tener en cuenta la posibilidad de reactivar otras areas de la
Seccion 300-1. Estas propuestas dan respuesta a los objetivos trazados y validan la

hipGtesis del trabajo.
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RECOMENDACIONES

1. Se recomienda continuar el estudio de la torre T-01-304 para otras condicionantes, para

determinar o evaluar nuevas propuestas tecnoldgicas.

2. Se recomienda realizar el estudio técnico-economico para el cambio del sistema de

trasiego del solvente. Propuesta de mejora.

3. Se recomienda la programacion de una revision mecanica de los retenedores de liquido
para la proxima parada de la planta ademas de la instalacion inmediata de un tambor

separador en el sistema de tope. Propuesta de mejora.

4. Se recomienda la realizacion de un estudio en la planta regeneradora de amina para

determinar las causas del incumplimiento del disefio con el fin de optimizar la operacion.

5. Analizar la posibilidad de reactivar otras areas de la Seccion 300-1 con el fin de mejorar

la calidad del gas combustible de baja.
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Anexol.Normativas para la emision de H,S (g).

ANEXOS

NORMATIVA

Contaminantes mg/Nm3

NOz S0z Particulas solidas ¥anadio MNiguel H2S OTROS
IECH2007 Guias sobre medio 150 ppmw para las unidades de recuperacion|
ambiente, salud y sequridad para la 450 mgiNm3 (ppm] de azufre; 500 ppmv para el resto de 50 mathm3 (pprmwv) 5 maifim3| 1 mafdm3 10 maitim3 (ppms)
refinacidn del petrdleo unidades
250 ppmy [Unid ad de Recuper acitn de
azufre conun sistema de control de
EEWL - Begulagiones cidacion o un sistema de control de
Eederales Begla 62-204 §00.| reduccidn seguida de laincineracion)
E.AC #2010 Subparte JA-hormas
de Funcionamiento para refinerias
de petrdleo. .
300 pprmw [Unidad de Recuperacion de W0 pprmw [con un sistema de control de
azufte con un sistema de control de |a reduccion no sequido por la
reduccidn no seguido por laincineracion) incineracicn)
300 mgfm3 [Existentes]
i i 120 moihm3 Tanques de aimacenamiento de azufre
300 Wiﬁﬂﬁ:‘:'::;?ix::'“d“ Nuevas Esistentes Calderas y hornos {Enistentes y Nuevas) liquido y de productos provenientes
YEMEZUELA Decreto N 2
3811998 Normas sobre calidad Calderas y homos g:‘;mnrsmnprofuwa. Plantas
del aire y control de la = 5 -
contaminacién atmosférica. 150 mathlm (Muewvas) Actividades A la g ) idad [EH';:?;N!:'S —
sin 4200 maiNm3 5000 maiima egeneracion de 1as umdades 4 150 mgfm3 (Musvas)
. de craqueo FRegeneracion de las
noimas especificas .
unidades de craquec
Gas de Fefineria | Combustible fiquido Gas de Fefineria Combustible liquido
1700 mom3 150 mgfim3 (Hofnos
ald Id "
BRASIL Propuesta final de 500 mgiim g;;'g";; oneras) oy wibry IR co: 11 1500 mgihin3
i - ] _ arnos y
estandares para emisiones 450 mgihm? [Combustible liquido y [Homnaosy [Homos de 0 pprr calderas)
gaseosas defuentes fijas, 3de gas de refineria. calderas, FCC) | vidrosutrur acitn) 50 mgthim (Homaos y 500 mgithm3 (FCC)
junic de 2011 3000 mgihim3 FCC calderas, FCC) Combustible fiquido
150 mgiNm3
(Fecuperacion de 3400mg/Nm3
azufre]
PERU DS 015-2006-EM
Reglamento para la Proteccidn 150 mgfhim3 paralas unidades de Dlar: Mo ofensiva en el
Ambiental enlas Actividades de 460 mgihm3 recuperacion de azufre; 500 mathm3 para el 50 mgfiim3 2 mgihm3 52 mgiim3 .
’ ) punto receptar
Hidrocarburos resto de unidades
MERICO- NOM-CCAT-000-1994
COLOMEIA B uzis
Maormas y estindares de emisidn N Ezistentes Nuevas tle:o . Ezistentes Nuevas
admisibles de contaminantes a la contaminante
atmadstera por fuentes fijas
[actividades industriales) =<D_5k¢ 250 mﬂmi 150 mg!NrnS
550 mgihm3 500 mgfhim3 550 mgilm3 500 maihdm3 305 kath 150 malim 50 maflima
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Anexo 2. Diagrama del blogue del proceso tecnoldgico de la planta de tratamiento de gases. Seccion
300-1
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Anexo 3. Diagrama de flujo del proceso tecnoldgico de la planta de tratamiento de gases. Seccion 300-1.
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Anexo 4. Reporte de resultados del simulador Hysys.

MName 1 @COoL 2 @CoL 3 @COoL 4 @COL1
Vapour 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000
Temperature [C] 50.00 45.00 49.92 47.21
Pressure [kPa] 591.7 170.0 150.4 166.7
Molar Flow [kamole/h] 410.5 60.25 6211 408.6
Mass Flow [kg/h] 9000 2504 2430 9014
Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 8.846 5.061 5019 8.888
Molar Enthalpy [kJ/kamole] -2.802e+004 3.061e+004 3.038e+004 -2.825e+004
Molar Entropy [k) /kgmole-C] 85.78 2245 226.2 85.20
Heat Flow [kJ/h] -1.150e+007 1.844e+006 1.887e+006 -1.154e+007
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Anexo 5. Reporte de resultados del simulador Chemcad.

CHEMCAD 6.0.1 Page 1
Job Name: disefio Date: 05/27/2005 Time: 18:11:23
Stream No. 1 2 3 4
Stream Name Amina Gas acido
Temp C 50.0000%* 45.0000%* 50.0447 42.9433
Pres kg/cm2 6.0000%* 1.7000* 1.5000 1.5000
Enth kcal/h -2.8767E+007 -1.3765E+006 -1.6417E+006 -2.8502E+007
Vapor mole fraction 0.00000 1.0000 1.0000 0.00000
Total kmol/h 410.0729 60.2476 62.2009 408.1197
Total kg/h 9000.0000 2504.0000 2485.9916 9018.0081
Total std L m3/h 8.8175 5.0644 5.0155 8.8664
Total std V m3/h 9191.23 1350.37 1394.15 9147.45
Flowrates in kg/h
Water 7054.0236 0.0000 90.2469 6963.7773
Hydrogen 0.0000 8.0000 7.9991 0.0009
Hydrogen Sulfide 0.0000 101.0000 0.0000 101.0000
Methane 0.0000 139.0000 138.9750 0.0250
Ethane 0.0000 475.0000 474.9041 0.0959
Propane 0.0000 532.0000 531.8962 0.1037
N-Butane 0.0000 162.5000 162.4801 0.0199
I-Butane 0.0000 162.5000 162.4855 0.0145
I-Pentane 0.0000 105.5000 104.9142 0.5858
N-Pentane 0.0000 105.5000 104.7402 0.7598
N-Hexane 0.0000 713.0000 707.3482 5.6518
Methyl Diethanol 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Diethanolamine 1945.9755 0.0000 0.0021 1945.9735
CHEMCAD 6.0.1 Page 1
Job Name: disefio Date: 05/27/2005 Time: 18:11:01
Stream No. 1 2 3 4
Name Amina Gas acido
- - Overall - -
Molar flow kmol/h 410.0729 60.2476 62.2009 408.1197
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Mass flow kg/h
Temp C

Pres kg/cm2

Vapor mole fraction
Enth kcal/h

Tc C

Pc kg/cm2

Std. sp gr.wtr =
Std. sp gr.air =1
Degree API

Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdlig m3/h
Stdvap 0 C m3/h

- - Vapor only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdliq m3/h
Stdvap 0 C m3/h
Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C
- - Liquid only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdliq m3/h
Stdvap 0 C m3/h
Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C

|
[

9000.0000
50.0000
6.0000
0.0000
-2.8767E+007
392.6065
254.0662
1.021
0.758
7.1312
21.9473
1005.9125
8.9471
8.8175
9191.2281

410.0729
9000.0000
21.9473
1005.9124

8.9471
8.8175
9191.2281

20.1588

0.0065
0.7156
0.4452

2504.0000
45.0000
1.7000
1.000
-1.3765E+006
112.7864
87.0993
0.494
1.435
154.6842
41.5618
2.6685
938.3564
5.0644
1350.3691

60.2476
2504.0000
41.5618

2.6685
938.3564
5.0644
1350.3691
18.2737
0.9817
0.009011
0.0206

2485.9916
50.0447
1.5000
1.000
-1.6417E+006
119.9993
93.0128
0.496
1.380
153.9752
39.9672
2.2237
1117.9467
5.0155
1394.1480

62.2009
2485.9916
39.9672

2.2237
1117.9467
5.0155
1394.1480
18.0904
0.9840
0.009074
0.0211

9018.0081
42.9433
1.5000
0.0000
-2.8502E+007
389.8965
251.1160
1.017
0.763
7.6213
22.0965
1004.6421
8.9763
8.8664
9147.4502

408.1197
9018.0081
22.0965
1004.6421

8.9763
8.8664
9147.4502

20.1585

0.0017
0.8231
0.4298



Surf tens N/m
CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio
Stream No.
Stream Name

Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h
Vapor
Total
Total
Total std L m3/h
Total std V m3/h
Flowrates in kg/h
Water

Hydrogen

Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane

N-Butane

I-Butane
I-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol

kmol/h
kg/h

CHEMCAD 6.0.1

Job Name: disefio
Stream No.

Name
- - Overall - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Temp C

mole fraction

0.0630
Date: 05/26/2005 Time: 18:24:45

1 2 3

Amina Gas acido
50.0000%* 45.0000%* 50.1539
6.0000%* 1.7000%* 1.5000
-2.3682E+007 -8.8722E+005 -1.0354E+006
0.00000 1.0000 1.0000
329.8705 33.4600 35.6662
9000.0044 1604.5007 1631.1694
8.8639 3.0878 3.1055
7393.60 749.96 799.41
5392.5847 0.0000 49.4426
0.0000 1.2877 1.2875
12.3671 14.4862 0.2692
0.0000 45.0702 45.0592
0.0000 209.2548 209.1987
0.0000 90.1406 90.1171
0.0000 434 .6059 434 .5363
0.0000 563.3784 563.3124
0.0000 72.4344 70.3935
0.0000 173.8425 167.5252
0.0000 0.0000 0.0000
3595.0531 0.0000 0.0275

Date: 05/26/2005 Time: 18:55:04

1 2 3

Amina Gas acido
329.8703 33.4600 35.6662
9000.0000 1604.5007 1631.1688
50.0000 45.0000 50.1540

0.

0623

Page 1

45.
1.

4

7237
5000

-2.3533E+007
0.00000

327.
8973.
8.

6643
3364
8462

7344.15

5343.
0.
26.
.0110
.0561
.0234
.0698
.0662
.0409
.3173
.0000
.0263

Do MNOOOOO

359

1414
0002
5841

Page 1

327.
8973.
45.

6641
3328
7227
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Pres kg/cm2

Vapor mole fraction

Enth kcal/h

Tc C

Pc kg/cm2

Std. sp gr.wtr =
Std. sp gr.air =1
Degree API

Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdligq m3/h
Stdvap 0 C m3/h

- - Vapor only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdlig m3/h
Stdvap 0 C m3/h
Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C
- - Liquid only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdligq m3/h
Stdvap 0 C m3/h
Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C
Surf tens N/m

|
[ary

6.0000
0.0000

-2.3682E+007

384.0590
227.7048
1.015
0.942
7.8594
27.2834
996.1993
9.0343
8.8639
7393.5977

329.8703
9000.0000
27.2834
996.1993
9.0343
8.8639
7393.5977
23.4408
0.0077
0.8066
0.3445
0.0534

1.7000
1.000

.8722E+005

120.7995
60.0647
0.520
1.656

140.8081

47.9528

3.0973

518.0273

3.0878
749.9606

33.4600
1604.5007
47.9528

3.0973
518.0273
3.0878
749.9606
20.9466
0.9759
0.008618
0.0181

1.5000
1.000
-1.0354E+006
126.5284
64.4419
0.525
1.579
137.8917
45.7343
2.5547
638.5035
3.1055
799.4093

35.6662
1631.1688
45.7343

2.5547
638.5035
3.1055
799.4093
20.2881
0.9798
0.008811
0.0185

1.5000
0.0000
-2.3533E+007
383.4908
226.9098
1.014
0.946
7.9945
27.3858
997.6975
8.9940
8.8462
7344.1480

327.6641
8973.3328
27.3858
997.6975
8.9940
8.8462
7344.1480
23.4378
0.0020
0.8792
0.3414
0.0537
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Job Name: disefio Date: 05/26/2005 Time: 18:56:09

Stream No. 1 2 3 4
Stream Name Amina Gas acido
Temp C 50.0000%* 45.0000%* 45.0800 32.4195
Pres kg/cm2 6.0000%* 1.7000* 1.5000 1.5000
Enth kcal/h -3.9470E+006 -8.8722E+005 -1.0043E+006 -3.8299E+006
Vapor mole fraction 0.00000 1.0000 1.0000 0.00000
Total kmol/h 54.9784 33.4600 35.1005 53.3379
Total kg/h 1500.0001 1604.5007 1625.7172 1478.7839
Total std L m3/h 1.4773 3.0878 3.1039 1.4612
Total std V m3/h 1232.27 749.96 786.73 1195.50
Flowrates in kg/h
Water 898.7642 0.0000 37.6534 861.1108
Hydrogen 0.0000 1.2877 1.2877 0.0000
Hydrogen Sulfide 2.0606 14.4862 0.2040 16.3428
Methane 0.0000 45.0702 45.0680 0.0022
Ethane 0.0000 209.2548 209.2422 0.0126
Propane 0.0000 90.1406 90.1350 0.0056
N-Butane 0.0000 434 .6059 434 .5894 0.0166
I-Butane 0.0000 563.3784 563.3629 0.0155
I-Pentane 0.0000 72.4343 71.9261 0.5082
N-Pentane 0.0000 173.8425 172.2310 1.6115
N-Hexane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Methyl Diethanol 599.1753 0.0000 0.0175 599.1579
CHEMCAD 6.0.1 Page 1
Job Name: disefio Date: 05/26/2005 Time: 18:56:23
Stream No. 1 2 3 4
Name Amina Gas acido
- - Overall - -
Molar flow kmol/h 54.9784 33.4600 35.1005 53.3379

Mass flow kg/h 1500.0001 1604.5007 1625.7172 1478.7839
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Temp C

Pres kg/cm2

Vapor mole fraction
Enth kcal/h

Tc C

Pc kg/cm2

Std. sp gr.wtr = 1
Std. sp gr.air =1

Degree API
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdlig m3/h
Stdvap 0 C m3/h

- - Vapor only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdliq m3/h
Stdvap 0 C m3/h
Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C
- - Liquid only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdliq m3/h
Stdvap 0 C m3/h
Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C
Surf tens N/m

50.0000
6.0000
0.0000

-3.9470E+006
384.0589
227.7046

1.015

0.942
7.8594

27.2834
996.1993
1.5057

1.4773

1232.2664

54.9784
1500.0001
27.2834
996.1993
1.5057
1.4773
1232.2664
23.4408
0.0077
0.8066
0.3445
0.0534

45.0000
1.7000
1.000
-8.8722E+005
120.7995
60.0647
0.520
1.656
140.8081
47.9528
3.0973
518.0273
3.0878
749.9606

33.4600
1604.5007
47.9528

3.0973
518.0273
3.0878
749.9606
20.9466
0.9759
0.008618
0.0181

45.0800
1.5000
1.000
-1.0043E+006
125.3774
63.8090
0.524
1.599
138.6568
46.3161
2.6313
617.8396
3.1039
786.7301

35.1005
1625.7172
46.3161

2.6313
617.8396
3.1039
786.7301
20.2941
0.9787
0.008652
0.0180

32.4195
1.5000
0.0000

-3.8299E+006
381.5894
225.2230

1.012

0.957
8.3171

27.7248
1002.9096
1.4745

1.4612

1195.4970

53.3379
1478.7839
27.7248
1002.9096

1.4745
1.4612
1195.4970
23.4049
0.0020
1.179
0.3317
0.0546
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Job Name: disefio Date: 05/26/2005 Time: 19:07:19

Stream No. 1 2 3 4
Stream Name Amina Gas acido
Temp C 50.0000%* 45.0000%* 50.0503 43.7154
Pres kg/cm2 6.0000%* 1.7000* 1.5000 1.5000
Enth kcal/h -1.6051E+007 -8.8722E+005 -1.0359E+006 -1.5902E+007
Vapor mole fraction 0.00000 1.0000 1.0000 0.00000
Total kmol/h 223.5788 33.4600 35.6882 221.3506
Total kg/h 6100.0001 1604.5007 1633.3903 6071.1111
Total std L m3/h 6.0077 3.0878 3.1092 5.9863
Total std V m3/h 5011.22 749.96 799.90 4961.27
Flowrates in kg/h
Water 3654.9742 0.0000 49.2158 3605.7588
Hydrogen 0.0000 1.2877 1.2876 0.0001
Hydrogen Sulfide 8.3797 14.4862 0.2686 22.5973
Methane 0.0000 45.0702 45.0625 0.0077
Ethane 0.0000 209.2548 209.2151 0.0396
Propane 0.0000 90.1406 90.1241 0.0165
N-Butane 0.0000 434.6059 434 .5565 0.0495
I-Butane 0.0000 563.3784 563.3315 0.0469
I-Pentane 0.0000 72.4343 70.9788 1.4555
N-Pentane 0.0000 173.8425 169.3225 4.5201
N-Hexane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Methyl Diethanol 2436.6464 0.0000 0.0273 2436.6191
CHEMCAD 6.0.1 Page 1
Job Name: disefio Date: 05/26/2005 Time: 19:07:34
Stream No. 1 2 3 4
Name Amina Gas acido
- - Overall - -
Molar flow kmol/h 223.5788 33.4600 35.6882 221.3506
Mass flow kg/h 6100.0001 1604.5007 1633.3903 6071.1111

Temp C 50.0000 45.0000 50.0503 43.7154
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Pres kg/cm2

Vapor mole fraction

Enth kcal/h

Tc C

Pc kg/cm2

Std. sp gr.wtr =
Std. sp gr.air =1
Degree API

Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdligq m3/h
Stdvap 0 C m3/h

- - Vapor only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdlig m3/h
Stdvap 0 C m3/h
Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C
- - Liquid only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdligq m3/h
Stdvap 0 C m3/h
Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C
Surf tens N/m

|
[ary

6.0000
0.0000

-1.6051E+007

384.0590
227.7047
1.015
0.942
7.8594
27.2834
996.1993
6.1233
6.0077
5011.2169

223.5788
6100.0001
27.2834
996.1993
6.1233
6.0077
5011.2169
23.4408
0.0077
0.8066
0.3445
0.0534

1.7000
1.000

.8722E+005

120.7995
60.0647
0.520
1.656

140.8081

47.9528

3.0973

518.0273

3.0878
749.9606

33.4600
1604.5007
47.9528

3.0973
518.0273
3.0878
749.9606
20.9466
0.9759
0.008618
0.0181

1.5000
1.000
-1.0359E+006
126.5939
64.4297
0.525
1.580
137.8461
45.7683
2.5575
638.6672
3.1092
799.9030

35.6882
1633.3903
45.7683

2.5575
638.6672
3.1092
799.9030
20.2975
0.9798
0.008806
0.0185

1.5000
0.0000
-1.5902E+007
383.3186
226.7393
1.014
0.947
8.0237
27.4276
998.6667
6.0792
5.9863
4961.2748

221.3506
6071.1111
27.4276
998.6667
6.0792
5.9863
4961.2748
23.4318
0.0020
0.9171
0.3402
0.0539
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Job Name: disefio Date: 05/26/2005 Time: 20:54:43

Stream No. 1 2 3 4
Stream Name Amina Gas acido
Temp C 50.0000* 45.0000%* 50.0414 45.7710
Pres kg/cm2 6.0000%* 1.7000* 1.5000 1.5000
Enth kcal/h -2.1948E+007 -6.0903E+005 -7.4998E+005 -2.1807E+007
Vapor mole fraction 0.00000 1.0000 1.0000 0.00000
Total kmol/h 307.4301 33.4600 34.7998 306.0903
Total kg/h 8400.0000 840.5650 839.1567 8401.4095
Total std L m3/h 8.2902 2.1327 2.1159 8.3069
Total std V m3/h 6890.63 749.96 779.99 6860.60
Flowrates in kg/h
Water 4996.2659 0.0000 47.6936 4948.5732
Hydrogen 0.0000 5.2666 5.2658 0.0008
Hydrogen Sulfide 72.8926 52.0529 10.9780 113.9674
Methane 0.0000 310.9235 310.8509 0.0726
Ethane 0.0000 143.6366 143.6002 0.0364
Propane 0.0000 81.1227 81.1029 0.0199
N-Butane 0.0000 20.6415 20.6384 0.0031
I-Butane 0.0000 37.0071 37.0030 0.0041
I-Pentane 0.0000 30.1000 29.2903 0.8097
N-Pentane 0.0000 26.2414 25.3313 0.9101
N-Hexane 0.0000 133.5727 127.3776 6.1951
Methyl Diethanol 3330.8415 0.0000 0.0247 3330.8171
CHEMCAD 6.0.1 Page 1
Job Name: disefio Date: 05/26/2005 Time: 20:54:58
Stream No. 1 2 3 4
Name Amina Gas acido
- - Overall - -
Molar flow kmol/h 307.4301 33.4600 34.7998 306.0903
Mass flow kg/h 8400.0000 840.5650 839.1567 8401.4095
Temp C 50.0000 45.0000 50.0414 45.7710

Pres kg/cm2 6.0000 1.7000 1.5000 1.5000
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Vapor mole fraction
Enth kcal/h

Tc C

Pc kg/cm2

Std. sp gr.wtr =
Std. sp gr.air =1
Degree API
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdligq m3/h
Stdvap 0 C m3/h

- - Vapor only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdlig m3/h
Stdvap 0 C m3/h
Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C
- - Liquid only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average molwt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Stdligq m3/h
Stdvap 0 C m3/h

Cp kcal/kmol-C

Z factor

VisccP

Thcond kcal/h-m-C
Surf tens N/m

|
[

0.0000
-2.1948E+007
382.2668
226.5451
1.013
0.943
8.1500
27.3233
993.2978
8.4567
8.2902
6890.6303

307.4301
8400.0000
27.3233
993.2978
8.4567
8.2902
6890.6303
23.4158
0.0077
0.8051
0.3403
0.0524

1.000
-6.0903E+005
20.7055
105.2917
0.394
0.867
227.5161
25.1215
1.5933
527.5691
2.1327
749.9601

33.4600
840.5650
25.1215

1.5933
527.5691
2.1327
749.9601
12.0572
0.9939
0.01055
0.0284

1.000
-7.4998E+005
30.4809
106.5211
0.397
0.833
225.2926
24.1138
1.3279
631.9440
2.1159
779.9909

34.7998
839.1567
24.1138

1.3279
631.9440
2.1159
779.9909
11.9305
0.9942
0.01057
0.0289

0.0000
-2.1807E+007
380.9220
225.3035
1.011
0.948
8.4089
27.4475
993.7101
8.4546
8.3069
6860.5998

306.0903
8401.4095
27.4475
993.7101
8.4546
8.3069
6860.5998
23.4042
0.0020
0.8752
0.3356
0.0524
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Anexo6. Solubilidad del H,S (g) a 40 °C y 1 atm de presion.

PETROLEOS

CUBA VENEZUELA S.A

X Y Presién Parcial (Sulfuro de hidrogeno)
0.006 0.0001 0.01
0.01 0.0007 0.08
0.02 0.0009 0.1
0.08 0.0092 1
0.1 0.0275 3
0.4 0.0917 10
0.7 0.1376 15

uro de Hidrogeno a diferentes temperaturas

y =0.2054x - 0.0004
RZ =0.9865

0.4

Fraccion molar de H.S

Anexo 7. Propiedades fisicas de los fluidos en la operacion.

Propiedad H,S Mezcla MDEA diluido H20
p (kg/m3) 2.7 1021.7858
p (Ib/ft3) 0.17 63.7300 60.1140
U (cP) 0.00925 2.37 0.3
o (dyn/cm) 57.8
D g (ft%/h) 0.0631
MM (kg/kmol) (Ib/lbmol) 34 37.8 27.30
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Anexo 8. Masas molares y composiciones, de los compuestos del gas hidrocarburado,
excepto el H,S en la operacion real.

Componentes del Gas Hidrocarburado [ Masa molar (lb/lbmol) %

Hidrégeno (H,) 2 0.63

Metano (CHy,) 16 37.03

Etano (C,Hg) 30 17.11

Propano (C;Hg) 44 9.66

n-Butano (C4H1) 58 2.46

i-Butano (C4H10) 58 441
n-Pentano (CsH1») 72 3.13

i-Pentano (C5H12) 72 3.59

Hexano (CgHyy) 86 15.91

Anexo 9. Calculo de la masa molar del gas hidrocarbonado.

I\‘TNImezcla =¥y NIIVIIH: T (l - }T‘leIB
MM,_,..;, = 0,068 34,06 + (1 —0,068) - 37,80
MM, = 37,55(kg/kmol) (Ib/lbmol)

Anexo 10. Caracteristica de rellenos volcados al azar. Fuente (Treybal, R. E., 1999)

Tabla 63 Caracteristicas de los empaques aleatorios*

Tamafio nominal, mm (in)
Empaque 6() |s.s 8] [n(;) |ns(:) ]xs(;) ]zsu) |32(l:) |s~ (3 [som [» @ |%6D
Anillas de Raschig
Ceramuxa:
Espesar de pared, MIT| 0.8 16 24 2.4 2.4 3 1.5 L8 8 95
C, 1600 1000 580 350 255 155 125 a5 65 37
Cp 909 749 457 301 1818 135.6
et 0.73 0.68 063 0.68 033 073 0.74 (| 074 0.78
g, m*/m* (/1) |=5 o |08 55 |364(111) |33 Qo |26250) |190(58) | 148(49) ps e |m oew (&2
Metal
0.8 mm pared
(o 700 390 300 170 155 115
e 0.69 054 088 092
a, m*/m’ (f¢ /1) [T 28 120 (128) 274 (S1.5) | 206 (62.7)
L6 mm pared
G 110 290 220 137 10 83 57 32
Cp 658 431 185 304 172.9 1335
e 0.73 0.38 055 057 0.90 092 0.95
a,.m’/m’(n’/rr‘) 357 (118 2% (7L8) (1% ¢an (1@ @3 |15 @2 [1s ey (e e
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Anexo 11. Inundacion y caida de presion en columnas rellenas. Fuente (Treybal, R. E.,
1999)

et T T 1
—hl'\* - - l inundac-én]

1 1
| —
A~ ’;le | ! b‘l* TOD'OK:MOOG ‘ .
1800 e Ap il g g7 5100 N

o.10}——1—% A i _J \J’m:

R e i e 1T inH,O = a5 N
0.0% = " o B0 =1224x100 =8

S
0.06 Fooc
D03 T : .
2|3 T [
s | S > d J 13
,i"? sl g HEEEN
‘& 001} A e e
0008 T Tt
e #1: Nfm?
0.004 m; : : [ N4
| P T 1 |
T T 11T ; | | \
0.002 — - - \\l -
b % ! % 3 ! N ] B i
1} || | l ] I
0.001 1 o - : ] | | 113l
0.01 0.02 0.04 0.1 0.2 04 1.0 > = 10
L’ Pc_\if2
3"‘(& =P

Figura 6.34 Inundacion y caida de presion en torres con empaques al azar (coordenadas de
Eckert 37 (hemiaal Process Products Divison, Norten Co) Para umdades SI (kg, m . s), — e
jde la tablab 3, y utilizarJ= 1. Para G = lbm/ftzch. Q= Ib,,,/ft’,h= centip., g .= 4.18(10°),C, dc

la tabla 6.3, y utilizar J= 1.502.

Anexo 12. Método de Shulman.
(Treybal, R. E., 1999), para el desarrollo de este método, utilizd unas series de ecuaciones

y tablas que se expondran a continuacion:

Para calcular los coeficientes volumétricos de transferencia de masa, hay que tener en
cuenta las siguientes expresiones:

Para la determinacion de los coeficientes de transferencia de masa se determina el
promedio de los flujos de gas y la solucion de MDEA del tope y del fondo:

Flujos Tope(2) (Ib/hft2) Fondo(1)(Ib/hft2) Promedio(lb/hft2)
MDEA (L") 449,45 556,61 503,03
Gas (G") 2067,03 2218,70 2142.,87

Caélculo para el gas:

Datos:
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242 =p

JHQEE gas

Hgae =0,02241b/fth

Célculo del nimero de Schmidt para el gas:

s = J“gcs

. = 2,09

Pgas " Dy

Convertir la velocidad superficial masica del gas,(G’), en velocidad superficial molar, (G)

de la siguiente forma:

b 1 lbmol lbmaol
G =214287 ——- — = 57,08 —
ft=h 37,55 Ib ft=h

Para el liquido:

Datos:

Hiig = Hiig = 242

Hyg =5741b/fth

Célculo del nimero de Schmidt para el liquido:

Ju.':'q "

5., =
Pug - D

= 374 980,39

cl

En la tabla 6.5 del (Treybal, R. E., 1999) que se mostrara a continuacion, se obtienen las

expresiones necesarias para determinar los pardmetros
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siguientes:

Vi = Pro

+ o

Prw =

Prow ¢

Tabla 6.5 Retencion de liquido en torres empacadas 4

Puw Pua= pral Utilicese solo con unidades SI: L*en kg/m? . s = (Ib_/f? - hj0.001356);
o kg/m’ = (lbm)‘fl’}(ls.i)l]:hcn kg/m - s =centip. (0.001); gen N/m= (dinas/cm)(0.001). ¢ gsadimensional.

d,l

Tamaho
nor 9l | Agua, By, "
Empaque | mom | in  |M tmp.  oedineriss kg/m s
- e =
Anillos & 13 [as [oomm B = 15084 <0012 | SIS o o (HI-0NMesL
Raschif 25 | | [omsm | 004865, 0%0% 247 x 104 2OM(2.024L94% — 1)\ 0073
de cerimica 1 U 0asae [ g, 0 LW = T
] 2 0.075
ouy e N 10-9M75L) | >0012 | NGBLIM 4 o \woF sl
d? PP H(2004L 00 = 1) \0.0?3]
AnillnsdJ.‘!S [ (o001 B 1104 <0012 | 4I9LAHSO (4 )ﬂl?l?-umm"_
Raschig 0 | 15 |00 00237 036°2) Py o 210 4 2 2¥(1.393100 - 1y \00T3
de carbon| s 2 |oam 18 &\p, ¥ PIEL
(734 x 10-9375L)" NI 4 )nnm-mhu.
H 0012
L/ 41 > POH(1393L°0 a1) L 0073
- 0% A5, 01 .
Sillas de] 13 | as [ome2 B= 1508, <000 | ML OD 4 o \0EI-0MesL
Bed 28 |1 [egne [42 x 1073, %0 [ 50145107 2" M(324L243 = 1) 0073
de cerimica 38 | 15 |o0e 4 4,0 un 4%
gz B 10-tym15L)° s

28301457, 01 E o \UBIN-022 s L
P MM(324L°40 w 1) oms)

t Datos de Shulman er al. 1107

Datos y expresiones obtenidas:
d=2ft

d, = 0,238 m

— 0,376
B =0965-d,

B =056

_225-107F-LF

tw

dsf

¢, = 00132 fe3/ft?

D

PETROLEOS

CUBA VENEZUELA S.A.
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_ 0,00104

Psw = 121
Poe = 0,0059 13/ ft3
Do = P — P

P = 0,0073 ft3/ft3

__&85-1G_5-ﬁ“ 0.02, ;059

g
121 0,37
dstt - Py

Ps

¢. = 0,00075 ft3/ft?

i)

__quDSé'EGlISS-LE+3__lj'

0,897 - L%=7 .y, 013 (2 ]E-EZE—E-:GZ-l-:g.r_
\73/

H = 0.056

b, = @oye+ H

¢, = 0,0004 ft3/ft3
¢, = ¢, T &,

¢, = 00012 ft3/ft?

Para determinar el area interfacial se va a la tabla 6.4 del (Treybal, R. E., 1999), que se

muestra a continuacion y se toma los datos necesarios.
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Tamaho
nominal Ragode L '
Empaque mm  in kg/m?- § b/ft2- h m n P
Anillos de 13 as 0.68-2.0 500-1500 2801 02323 = 0.0 - 104
Raschig 2.9-6.2 1500-4500 1469 0.01114L" + 0.148 -0.111
25 [ 9.68-2.0 500-1500 #.42 .0 0.5%
2.0-6.2 15004500 #.2 0.0389L’ = 0.0753 -0.47
8 1.5 0. 68-2.0 S00-1500 3%.5 0.0498 17 =0.1013 9.274
2.0-6.1 1500-4500 0.1 Q01091 2° « 0.022 0.14¢
50 2 0.68-2.0 S00-1500 352 0 0481
2.0-% 1500-4500 #.03 0 0.362
Sillas de
Bed 138 0.5 0. 68-2.0 S00-1500 16.28 0.5529 p.762
2.0-6.2 1500-4500 25.61 p.9529 0.170
258 18 0.£8-2.0 S00-1500 2.2 0.0506 L ==0.1029 0
2.0-6.2 1500-4500 7.0 0.0310L’ = 0.0630 -0. 359
388 L9 0.68-2.0 500-1500 0.6 -0.0508 0 A4SS
2.0-6.1 1500-4500 2.4 0.0240L" ~ 0.035% -0.135

2 Datos de Shulman g7 /1197
b Solo para G* < 1.08 kg/m? s (800 lbn/flz . h). Para valores MAS altas, véase Shulman: AJChE
J., 1. 253(1955), figs. 16 y 17.

€ Sc ha demostnado que sc pucden sphcar comstanses para L ‘= 0.68
0.68 a 6.1 99 Esto pucde reflejar algim cambio en la forma del empaqgue al pasar los aios.

a20sobec d rango L’ =

Paral'= 6354 1b/ft2 h

m = 31,52
=0
p = 0481

La velocidad superficial mésica del gas se rectifica con la siguiente expresion:

Gn’

Gn’

f (G,GTS)“'E
G -
J':"gus

1423,43 Ib/hft*

La superficie interfacial especifica se determina con la siguiente expresion:

Qg = Qg - Lo
¢I}'§t‘

a, = 35,03 ft?/ft?

Donde:

a,, =m-G". L7

W

D

PETROLEOS
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a,, = 629,24 ft*/ft?

Obtener del anexo10 el volumen de vacios, fraccionario, en un lecho relleno seco.

=074
£, = 0,74

Se determina el coeficiente de la fase gaseosa, por la siguiente expresion:

. —-0,36
= 1,195 - [—-L] ; despejando

H _.5:5':1_'-7:--

FpSc,”

F. = 0,811lbmol/h ft’

Se convierte el coeficiente de transferencia de masa de la fase gaseosa a coeficiente

volumétrico, mediante la siguiente expresion:

Se convierte el coeficiente de transferencia de masa de la fase liquida a coeficiente

volumétrico,mediante la siguiente expresion:
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En el anexo 13 se encuentran las relaciones entre los coeficientes de transferencia de

masa.

Para la fase gaseosa:

TGS.-'I-ff
FGA = "{_'.': ) -PT
Donde
.P -3
pBM = ———=
Fg.

Se utiliza la ley de Dalton para determinar la presion parcial (Pa1) y la presion parcial
(PAz) .

FPag =¥a1 - Py
P, = 0,068 atm
FPaz =¥ar - Py

P, =0,0001 atm

Entonces se obtiene Las presiones parciales de Pg; y Pgy, por las siguientes expresiones:

Pe, = 0,99 atm

La ecuacion tal queda despejada de la siguiente forma:
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TGS.-'I-ff
H_‘.'c = FGA ) r

k., = 2924lbmol/h ft?

Para la fase liquida:
Kea~Xgy = kKpq-%xgy - C
T

7
MAA_MLA.C

k,, = 4,981bmol/h ft°

Donde:
C= Fiig
M,

€ =233 1bmol/ft?

CUBA VENEZUELA S.A.

Anexo 13. Relaciones entre los coeficientes de transferencia de masa. Fuente (Treybal,

R. E., 1999)
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Ecuacién de rapidez

Difusion de A Umdades del coeficiente
Contradifusion attravés de B
equamolal que no se difunde
Gases
= Moles transfenndos
Na = kg APp = Glicmpo)(area)(presiébn)
’ . Moles yansfendos
NA - k’ A’A NA - *, AYA (tiempo)(area)(fracciédn mol)
= Moles mansfenndos
Np =& A<y, Na = & Pc, (tiempo)(arca)(moles/vol)
Masa transferida

W, wky AY

(tiempo)(area)(masa A/masa B)

Coaversiones

~ ’ . P -

Liquidos

Moles wansfendos
(tiempo)(arca)(moles/vol)

N, = k; Ac, N, = k;, Ac,

Moles tyansferndos
(tiempo)(area)(fraccidn mol)

N, = kL Ax. N, = k. Ax.

Conversiones
F-k,x.'n—k,_x.,”c—kic—k;_—% -k

Anexo 14. Caracteristicas generales comunes de sus factores de

embalaje.Fuente (Perry, R. H., 2001).

los envases y de

Tipos  de | Diametro | Espesor | Dimetro | No. Peso por m’ , | Swerficie de| Espacios | Factor  de
empaque | mominal [de |y bongitud | elementos kg dres, m/ m’ | vacios, % | empaques

mm pared, |exterior, |por m’ | Aproximads | Aproximade Fp, m*

mm mm Aproximado

Montura = = 3.78+10° 900 900 60 2950
Berl ' S [P [ - 590.000 865 465 62 790
cerdmico 25 e | e 77.000 720 250 68 360

38 erespatven) [ sseessness 22.800 640 150 ! 215

R | el | (= = 8.800 625 105 2 150
Montura | [T [P—— - 4.15°10° 865 984 15 2380
Intalox 13 e | === | 10000 120 625 8 660
ceramico 25 P T 84.000 705 255 mn 320

L | g | (e 25.000 670 195 80 170

- T [P (P 9.400 760 118 19 130

[ I | g | = e 1.870 590 2 80 70
Mo ntura MNo25) | sisssesns | sssassassens 168400 | .ccivicnnnns | senssesnnnne 97 135
Intalox (No.40) - e mieaall| SU.0 97 82
metalicos Mo50) | cvvveeere | ceverennneee | 14,700 98 52

(Ne.70) p— L 98 43




Anillos 6 L6 6 3.02+10° 960 710 62 5250

Raschig 13 24 13 378.000 880 370 64 2000

ceramica 19 24 19 109.000 800 240 12 840
25 32 25 41.700 670 190 14 510
38 6.4 38 13.500 740 120 68 310
50 6.4 50 5.800 660 92 74 215
75 9.5 75 1.700 590 62 75 120
100 9.5 100 700 580 46 80

Anillos 19 L6 19 111.000 1500 245 80 730

Raschig 25 L6 25 46.300 1140 185 86 450

acero 38 L6 38 14.100 785 130 90 270
50 L6 50 5.900 590 95 92 187
5 L6 15 1.800 400 66 95 105







