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Resumen
En la actualidad dadas las necesidades existentes en el pais, se ha incrementado el
procesamiento de combustibles para satisfacer las demandas de la poblacion. La refineria
de Cienfuegos lleva a cabo el hidrotratamiento de la fraccién de diésel de destilacion
directa (180-350 °C) para obtener un combustible con la calidad requerida. Paralelamente a
esto ha aumentado de forma proporcional la formacion de H,S como producto de esta
hidrofinacion, el cual debe ser eliminado por cuestiones medioambientales y de
especificaciones de calidad usando una solucion de amina MDEA al 40 % como solvente
en las torres contactoras T-01-302, T-01-303 y T-01-304. Por cuestiones econdmicas, es
necesario llevar a cabo el proceso de regeneracion de aminas en la torre desorbedora T-02-
801 con el fin de utilizarla nuevamente en el proceso de endulzamiento de gases acidos.
Actualmente se han detectado problemas de incumplimientos de calidad en los gases
tratados y en la amina regenerada, esto demuestra la ineficiencia del proceso de
regeneracion de aminas. Esta investigacion tiene como objetivo detectar las causas del
incumplimiento de ambos procesos y proponer soluciones para darle fin a estos problemas
operacionales. En este estudio se realiza un analisis bibliografico de los procesos de
endulzamiento de gases agrios y regeneracion de aminas. Se propone una metodologia para
evaluar la torre desorbedora T-02-801 en cuanto a temperatura y calidad de amina
regenerada. Se detectan los problemas operacionales a través de los calculos plasmados en
la metodologia antes mencionada y se proponen mejoras tecnoldgicas para solucionar los

problemas existentes a corto y mediano plazo.

Palabras claves: hidrotratamiento, endulzamiento, gases &cidos, amina pobre, amina rica,

regeneracion, temperatura, presion.
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Abstract
At present, given the existing needs in the country, the processing of fuels has increased to
satisfy the demands of the population. The Cienfuegos refinery carries out the
hydrotreatment of the direct distillation diesel fraction (180-350 °C) to obtain a fuel with
the required quality. Parallel to this, the formation of H,S as a product of this hydrofination
has increased proportionally, which must be eliminated for environmental reasons and
quality specifications using a 40% MDEA amine solution as a solvent in the contact towers
T-01-302, T-01-303 and T-01-304. For economic reasons, it is necessary to carry out the
amine regeneration process in the desorber tower T-02-801 in order to use it again in the
acid gas sweetening process. Currently, problems of non-compliance with quality have
been detected in the treated gases and in the regenerated amine, this shows the inefficiency
of the amine regeneration process. The objective of this investigation is to detect the causes
of non-compliance with both processes and to propose solutions to put an end to these
operational problems. In this study, a bibliographic analysis of sour gas sweetening and
amine regeneration processes is carried out. A methodology is proposed to evaluate the
desorber tower T-02-801 in terms of temperature and quality of regenerated amine.
Operational problems are detected through the calculations embodied in the aforementioned
methodology and technological improvements are proposed to solve existing problems in

the short and medium term.

Keywords: hydrotreating, sweetening, acid gases, poor amine, rich amine, regeneration,

temperature, pressure.



Qndice




Indice
INEEOTUCCION ... ettt e e e e e e e ettt e e e e e e e e et e e e e e e e e ee e ereeaeens 1

Capitulo 1: Generalidades de los procesos de endulzamiento de gases acidos y regeneracion

08 @IMHNAS ...ttt bbbttt e b e b e bbb e b et e e st e e e bbb bbb nre s 5
1.1 HIidrOtratamuENTO ........ceiuieieieieie ettt bbb 5
1.2 SUITUIO de NIAIOQEN0 ....o.veeieee ettt sra e 5

1.2.1 El HyS la industria del PetrOle0 .........coveveiieceeie e 6
1.2.2 Corrosion del H,S en la industria petrolera........ccooviveveeeieeie e 7
1.2.3 Solubilidad del HoS ..o 8
1.2.4 Métodos para la remocién o eliminacion del HaS........ccoooveiveiiiiiiiccecccccee 9
1.2.4.1 Proceso de ADSOICION..........ooiiiiiiiiiiieieie ettt nneas 9
1.2.4.1.1 Proceso de abSOrcion FiSICA .........cucvuiirieiieiiie e 9
1.2.4.1.2 Proceso de abSorcion QUIMICA ..........ccoueerieririnesienieesiesie e 11
1.2.4.1.3 Proceso de absorcion quimica-fiSiCa.........cocooevvrennieienensiie e 12
1.2.4.2 Proces0 de PErMEACION .........cviuirieietiite ettt sttt 13
1.2.4.3 Proceso de CONVErSiON AIr€CtA........c.ccueveierierierieie st ee et 13
1.2.4.4 Proceso de adsorcion por métodos fiSICOS........ccvvrerrrerereriniie e 13
1.2.4.5 Proceso de separacion por membranas............cocoovvereereneneene e 14
1.3 Proceso de absorcion en la Refineria Cienfuegos S.A........cooi e 14
1.3.1 Pardmetros operacionales a tener en cuenta para la operacion de absorcion....... 15
N 0 T TSRS 16
IR N (o7 T o] F= o g PSP 16
1.4.2 Propiedades de 1aS @amiNaS..........cceiveieiieiiiiie e et 16
1.4.3 TIPOS A8 @MINGS......eeivieiiiieiiteeiecee e eee et et e ste et te e te e sreesre e esreenreeneesreeneas 17
1.4.3.1 MONOELANOIAMING......covieiiiiiie et 17
1.4.3.2 DIgIICOIAMING ......ooiiiiiiiic e 17
1.4.3.3 DICtANO0IAMING .....eeiiiie et 18
1.4.3.4 DIiSOPOrpanolaming .........coccieiiieiiie i 18
1.4.3.5 MetildietanolamiNg..........cccveuiiieiiie et 18
1.4.4 Reacciones de las alcanolaminas con el HoS ..o, 19

1.4.5 Mecanismos de reaccion de aminas en el tratamiento de gas acido.................... 20



1.4.5.1 Mecanismo de reaccCion para HaS.........cccoveveiiieiviie e 20

1.4.6 Regeneracion A& @mMINAS.........cceiueiurerueiieeieeieseesieesesseesseeseesseesaeeeesreesseaseesseesees 20
1.4.6.1 Parametros operacionales a tener en cuenta en la regeneracion de aminas ...... 21
1.5 Principales equipos de la seccion de regeneracion de amina de la Refineria
CIBNTUBJOS S.A . oottt et e et e e te e e e se e s teeseeeteesteeeesneenees 22
TN A = T0 1= T - To [ USSP 22
1.5.2 Filtros de carbOn aCtivado ...........ccoeiiriiiniiieie e 23
1.5.3 FiltroS 08 CANASTO.......eiuierierieieiie ittt st 23
1.5.4 Filtros de CartuUCNO .......cui i 24
1.5.5 Intercambiadores de calor de Placas. ... 24
1.5.5.1 Ventajas de los intercambiadores de calor de placas ...........cccoveviiiniiiinnnnn 25
1.5.5.2 Desventajas de los intercambiadores de calor de placas............cccceverirvniennnnn 26
1.6 Fundamentos teoricos de la transferencia de calor ..o 26
0L 20 O Vo [0 Totof [ o SR 27
I G I A O] 1Yo ol o o SRS 27
I CTRC I Vo [T T o SR 28
1.7 Problemas operacionales de las unidades de Absorcidn y Regeneracion................... 28
1.7.1 Incumplimiento de las especificaciones del producto............ccccceveriienincnnnnnnn 28
1.7.1.1 Factores que generan problemas de especificacion en el gas tratado ............... 29
I O 0 151 [  H SRS TPTPPPR 29
1.7.2.1 Factores que contribuyen a la formacion de corrosion ...........ccoccevveveeviecneenne. 29
1.7.2.2 SUITUIO 08 HIBITO....eevieiieiieieie ettt 30
1.7.2.3 Otros contaminantes que aceleran la corroSion...........ccccoccevvveveevesicse e, 31
1.7.3 Particulas solidas (sélidos suspendidos totales (SST)) ..cccvevveveevveveiecieeieceee, 31
1.7.4 ESpumas de 1a SOIUCION .......c.coviiiiiicc e 32
1.7.4.1 Causas de la formacion de ESPUMAS .........cccecvevireiieiieieeie e 32
1.7.5 Perdidas de AMING ........coeiiiiiieiiiisieeeeeie ettt 32
1.7.6 Sales de amina térmicamente eStables ... 33
1.7.6.1 Principales problemas relacionados con la presencia de las STE .................... 33
1.7.7 Corta vida util de filtros de particulas..........ccccoceeeriiiiininiee e 33

1.7.8 Contaminantes en el Sistema d& AMINGS ....cocoeeeeeeeee e 34



1.7.9 Degradacion € @IMINAS ........cccvueieerireiesieseeieseesreeeesreesseeeesseesseeeesseesseesesssessees 35

1.7.9.1 Causas de la degradacion de @aminas ..........ccccceevverresieeieereseesieeseesee e eeesseesnas 35
Conclusiones parciales del Capitulo L........cccoeiieiieieiie s 35
Capitulo 2: Metodologia para evaluar la torre regeneradora de aminas T-02-801............... 36
2.1 Seccion 300-1 hidrofinacion de diésel y turbo combustible.........c.cccooeviveiiivinnee, 36
2.1.1 Descripcion de €as0 de €StUIO ........cciuerieirieiieieereseee e 37
2.1.1.1 SecCiOn de abDSOICION ......c.ciieriiiicie et et ene s 38
2.1.1.2 Seccion de regeneracion de amiNaS..........cccoerveerereierenienieese e 40
2.2 Metodologia para la evaluacion de la torre regeneradora de aminas T-02-801.......... 46
2.2.1 Analisis y SelecCion de datOs.........cocvieieireiieeesese e 48
2.2.2 Procedimiento para el analisis de los intercambiadores de calor ......................... 48
2.2.2.1 Método de la diferencia media logaritmica de temperatura...........cc.ccoceevruennen. 48

2.2.2.2 Método de la efectividad y el numero de unidades de transmision del calor.... 56

2.2.3 Comparacion de los resultados con los parametros operacionales de disefio ...... 60
2.2.4 Procedimient0 analitiCO........cccovueieiiieiicecieie e 60
2.2.4.1 Determinacion de la concentracion de amina ..........coocvvveveieienenesese s 61
2.2.4.2 Determinacion de la carga de H,S en la solucion de amina............cccccceeveneee. 61
2.2.4.3 Determinacion de sales termicamente estables ...........ccooveveeieienenciescses 62

2.2.4.4 Determinacion de la tendencia a la formacion de espuma y del tiempo de

ruptura en 1as SoluCIONES dE AMINA..........cc.coveiieiieie e 62
2.2.4.5 Determinacion de sélidos suspendidos totales...........ccccoveveiieieere e s, 62
2.2.5 Comparacion de los resultados con las especificaciones de calidad..................... 63
2.2.6 Identificacion de los problemas operacionales.............ccccovveveiieieene e i, 63
2.2.7 Propuesta de mejoras teCNOIOQICAS. .......cccuevvveieiieieeie et 63
Conclusiones parciales del Capitulo 2...........coviiiiiiiiiic e 63
Capitulo 3: Analisis y discusion de 10S resultados ............cccooveveeieiieic i, 64
3.1. Analisis ¥ SelecCion de datos .........ccccveiieiiiieie e 64
3.2. Desarrollo de los célculos correspondientes a los intercambiadores de calor y
comparacion de los resultados con los parametros operacionales de disefio.................... 65
3.2.1 Método de la diferencia media logaritmica de temperatura para el E-02-801.....65

3.2.2 Método de la efectividad y el namero de unidades de transmision del calor para
Bl E-02-B02......ecueeeiiieiet ettt ettt ettt e 69



3.3. Desarrollo del procedimiento analitico y comparacion de los resultados con las

especificaciones de calidad reqUeridas ..........ccccecveiieriieeieere e 71
3.4. Identificacidn de los problemas operacionales ............ccccveveivereiiesieese e 72
3. 5 Propuesta de mejoras teCNOIOQICAS ........cccveiieieerieiieie e 73
Conclusiones parciales del Capitulo 3........ccooviiieiieieiie s 76
(000] Tod [T (0] 1= X TSSO 77
RECOMENUACIONES ...ttt bbbt et bbb reenes 78
=] o] FToTo = 1 T OSSPSR 79

ANexos



Qnteoduceion




Introduccion
El petréleo crudo es un combustible fésil compuesto principalmente por carbono e
hidrogeno, que también puede contener pequefias cantidades de azufre, nitrégeno, oxigeno
y trazas de metales (Lluch Urpi, 2008). Esta fuente de energia no renovable es considerada
la mas importante en el mundo. De éste imprescindible mineral se extraen los principales
productos que mueven la economia y las necesidades energeéticas del planeta. Dada la
necesidad y demanda de los productos derivados del mismo en el mercado internacional, se
ha intensificado su procesamiento, provocando un aumento brusco de la contaminacion
medioambiental (Guédez Mozur, De Armas Hernandez, Reyes Gil, & Galvan Rico, 2003).
La industria del petréleo, o sea la petroquimica en general, es una de las mas contaminantes
cuando se habla de residuales peligrosos por lo que se hace imperioso la necesidad de tener
en cuenta la implementacion de tecnologias en el disefio de equipamiento para evitar el
vertimiento a la atmdésfera de sustancias indeseables. Una de las sustancias con mayor
impacto medioambiental es el azufre y sus compuestos presentes en la mayoria de los tipos
de crudos existentes en el planeta (Molina Ramirez, 2014).
Una gran parte del azufre (S) emitido a la atmosfera se origina en forma de SO,, procedente
de la descomposicién de la materia organica. La combustion de combustibles fésiles que
producen grandes cantidades de SO,, crea problemas en el ecosistema que se encuentre en
el recorrido de tales emisiones. Las emisiones mundiales anuales de SO, se estiman en 200
millones de toneladas, casi la mitad procedente de fuentes industriales, como la combustion
de combustibles fosiles y la refinacién metalrgica de minerales. Cuando el SO, gaseoso se
combina con agua liquida, se forma una solucion acuosa diluida de &cido sulfurico
(H2S04), que es el componente principal de la lluvia &cida, junto con el &cido nitrico
(HNO3) (Cortés Marinez, 2016).
El hidrotratamiento es actualmente uno de los procesos quimicos mas importantes en las
refinerias, debido a la capacidad de tratar crudos méas pesados Y acidos, y de obtener
productos con las especificaciones de calidad requeridas. El proceso consiste en la adicion
de hidrogeno de alta pureza a alta presion, en presencia de catalizadores selectivos, para
inducir las reacciones de hidrogenacion, con el fin de saturar los compuestos aromaticos y/o

eliminar elementos como azufre, nitrdgeno u oxigeno; obteniéndose asi producto de estas



reacciones varios compuestos, entre ellos el sulfuro de hidrégeno (H,S) (Rifiones Pascual,
2018).

Segun afirman (Leon Galindo & Ortega, 2013) en las refinerias de petréleo es una
necesidad eliminar de forma eficiente el H,S ya que es un gas incoloro méas denso que el
aire, el cual no se puede percibir su olor en concentraciones superiores a 100 ppm. Este gas
al ser mas pesado que el aire se deposita en lugares como las alcantarillas, por eso se
conoce como gas de cloaca, lo que implica que pueda haber contacto directo del mismo con
los seres humanos, provocando afectaciones respiratorias y en algunos de los casos la
muerte al estar expuestos a tan altas concentraciones del mismo.

Otro de los problemas que ocasiona el sulfuro de hidrogeno es el de la corrosién, ya que
segun (Revie & Uhlig, 2008), este al estar en contacto con el agua se vuelve muy corrosivo,
provocando rupturas o grandes dafios en los equipos del proceso. EI H,S en contacto con el
acero ferroso origina una capa que puede ser de muchos tipos de sulfuro de hierro tales
como la mackinawita, siderita, magnetita, troilita y/o pirrotina, de las cuales la mackinawita
se considera que es la primera que se forma en la superficie del acero por reaccion directa
en la superficie de la tuberia. El contacto de estos sulfuros con los fluidos del proceso
origina la formacion de lodos, que provocan obstrucciones en intercambiadores de calor,
filtros y otros equipos del proceso, afectando considerablemente su rendimiento (Bogaerts
& Zheng, 2001). Estos solidos suspendidos originan la formacion de las denominadas
espumas, que afectan en gran medida el control y la calidad del proceso, ya que en la
mayoria de los casos éstas no permite observar el nivel real de liquido en los tanques e
impiden de forma general que la operacion de remocién del H,S se lleve a cabo con éxito
(Sheilan, Spooner, & van Hoorn, 2008).

A lo largo de los ultimos 100 - 120 afios, se han desarrollado muchos procesos para
efectuar la eliminacion de contaminantes en la industria del petréleo como son el H,S y el
CO,. Entre los metodos més conocidos podemos encontrar: los procesos de absorcion con
disolventes fisicos, quimicos y mixtos; los procesos ciclicos consumibles, los procesos de
separacién por membranas y los procesos de conversion directa (Negro Cabrera, Abian
Vicén, & Uxué, 2014). Uno de los métodos mas usados es el proceso de eliminacion por
absorcion (endulzamiento) con solventes basicamente a base de aminas, capaces de

secuestrar el sulfuro de hidrogeno de los gases hidrogenados e hidrocarburados a tratar,



comunmente denominados como gases agrios (Diaz Pérez, 2010). Con el fin de minimizar
gastos econdmicos debido al alto precio de la amina en el mercado internacional se requiere
la regeneracidn por desorcion de la solucion de esta, para ser recirculada nuevamente al
proceso de endulzamiento. De ahi la vital importancia de disponer de un proceso de
regeneracion por desorcion de la corriente de aminas en una refineria de petroleo (Saavedra
Pérez, 2021).

Actualmente en la Refineria Cienfuegos S.A, se dispone de dicha planta, siendo su
principal equipo la T-02-801 (torre desorbedora o regeneradora), que es la encargada de
regenerar esa amina (MEDA), para lograr atrapar el H,S en las torres absorbedoras (torres
contactoras) y cumplir de esta manera con las especificaciones del proceso y las normas
medioambientales.

El incumplimiento de las especificaciones de calidad de los gases tratados y de la amina
regenerada que se necesita para el endulzamiento de los gases agrios o amargos, demuestra
la existencia de problemas operacionales en la planta regeneradora de aminas de la seccion
300-1 de la Refineria Cienfuegos S.A. Por tales motivos se plantea el siguiente problema

cientifico:

Problema Cientifico

Se han detectado incumplimientos con las normativas y especificaciones de calidad en los
gases tratados y la amina regenerada, por lo que se requiere identificar las causas que
afectan los procesos de endulzamiento de gases acidos y regeneracion de aminas.

Del problema cientifico anterior se deriva la siguiente hipotesis:

Hipotesis

Si se diagnostican las causas que provocan los principales incumplimientos de los
parametros operacionales en los procesos de endulzamiento y regeneracion de aminas,
pueden proponerse vias de solucion para lograrse las especificaciones de calidad,

confiabilidad y eficiencia energetica de los mismos.



Objetivo general
1. Evaluar el proceso tecnolégico de la torre desorbedora o regeneradora de la planta

de aminas de la Refineria Cienfuegos S.A.

Objetivos especificos
1. Establecer fundamentos teoricos de los procesos de endulzamiento de gases agrios y
regeneracion de aminas.
2. Evaluar los intercambiadores de calor asociados al proceso de regeneracion y la
amina pobre regenerada.
3. Proponer recomendaciones tecnoldgicas para la solucion de los problemas

identificados en el proceso de regeneracion de aminas.
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Capitulo 1: Generalidades de los procesos de endulzamiento de gases
acidos y regeneracion de aminas

1.1 Hidrotratamiento

El proceso de hidrofinacion o hidrotratamiento (HDT) se refiere a las reacciones de
hidrogenacion moderada, por la cual los compuestos de azufre, oxigeno y nitrégeno se
transforman en presencia de hidrégeno y catalizador en hidrocarburos, desprendiéndose
agua, amoniaco, sulfuro de hidrogeno, mientras que las olefinas se convierten en
hidrocarburos mas estables de series parafinicas o nafténicas segun a naturaleza de la
materia prima (ver anexo 1). La profundidad de las reacciones depende de las condiciones
del proceso, las propiedades fisico-quimicas de las materias primas y del tipo y estado del
catalizador (Ramos Meléndez, 2014).

Cuando el proceso de HDT se emplea especificamente para reducir el contenido de azufre,
se denomina hidrodesulfuracion (HDS); el azufre contenido en los componentes de la
corriente (disulfuros y tiofenos) se convierte en acido sulfurico al romper los enlaces S-C y
las cadenas de hidrocarburos se saturan creando compuestos mas ligeros (Galvis Pinzon &
Viloria De Armas, 2016). Para el caso de la eliminacion de nitrogeno (HDN), los
compuestos nitrogenados de la corriente se convierten en amoniaco; a diferencia de las
naftas, los Destilados Intermedios tienen un mayor contenido de nitrogenados (Pirrol,
Piridina), y ésta reaccidn requiere al menos cuatro veces mas hidrégeno que las reacciones
de HDS. Las reacciones de desoxigenacion atacan principalmente los peréxidos y fenoles,
estos compuestos estan presentes en cantidades significativas en los destilados intermedios;
la eliminacion de oxigeno requiere un consumo de hidrégeno dos veces mayor al de HDS.
La deshalogenacion de cloruros forma &cido clorhidrico, ésta reaccion es poco significativa.
Las olefinas y anillos aromaticos se hidrogenan a parafinas y naftenos, y el consumo de
hidrogeno de estas es proporcional a la complejidad de la molécula (Guzman Jiménez,
2013).

1.2 Sulfuro de hidrdégeno
El sulfuro de hidrogeno (H,S), el cual en disolucion acuosa recibe el nombre de acido
sulfhidrico, es un gas incoloro, inflamable, con olor a huevo podrido, de sabor dulce y

perceptible a concentraciones de 0,002 mg/L. Sin embargo, en concentraciones mayores de
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100 ppm afecta la capacidad de percepcion del nervio olfativo y con ello, impide su
deteccion a través de este sentido, haciéndolo més peligroso. Se encuentra en los gases
provenientes de volcanes, manantiales sulfurosos y agua estancada. Este gas es mas denso
que el aire y arde en él con flama azul palida. Es soluble en agua, sin embargo estas
disoluciones no son estables pues absorben oxigeno, con lo que se forma azufre elemental y
las disoluciones se enturbian (Pazmifio Pérez, 2018).

El sulfuro de hidrégeno anhidro es poco corrosivo de acero al carbon, aluminio, Inconel,
Stellite y aceros inoxidables 304 y 316. Sin embargo si se encuentra en presencia de
humedad y si los aceros duros estan altamente tensionados, estos se vuelven fragiles por la
accion de este producto provocando corrosion y ruptura, lo cual puede evitarse con
cubiertas, por ejemplo de teflon. Por otra parte, a temperaturas elevadas puede producirse
sulfuracion de metales, lo cual, en algunos casos, puede ser una pequefia ayuda contra

ataques posteriores, que se conoce como pavonado (Nesic & Sun, 2011).

1.2.1 El H,S la industria del petrdleo

En la industria petrolera el H,S se encuentra presente en todos los procesos de las diversas
plantas operativas pues es parte de petrdleo y gas, pero no es imposible convivir con él,
sobre todo cuando se aprenden los riesgos que implica y se toman las medidas adecuadas
para proteger al personal. Los crudos desde sus yacimientos contienen los denominados
contaminantes, dentro de los cuales se encuentra el azufre, el cual al combinarse con las
moléculas de hidrogeno, conforma el &cido sulfhidrico (Batiz, 2014).

El sulfuro de hidrogeno se libera en forma gaseosa de los hidrocarburos en la medida en
que se suministra calor, aunque en algunos casos por su afinidad molecular como ocurre en
las corrientes de propano, se requiere de métodos de absorcidn con sustancias tales como
monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA) o metildietanolamina (MDEA) (Dickoa,
Jarnea, Northropb, & Richona, 2010). Cabe destacar que el azufre es parte importante de
los hidrocarburos y que su cantidad determina la calidad de este. El azufre normalmente se
encuentra en proporciones del 0,03 % al 5 %; entre menos azufre contenga un hidrocarburo
mas facil sera refinarlo, al contrario, entre mas azufre contenga mas cara sera su refinacion
(Meyers, 2004).

Pero los crudos con porcentajes inferiores de azufre son méas escasos y por lo tanto los mas

caros y cotizados. Un petréleo crudo con mas de 0,3 % de azufre se denomina agrio o acido
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en contraposicion a los crudos dulces que tienen menos que ese porcentaje (Report, 1997).
En general, es un hecho reconocido que el porcentaje de azufre aumenta con la densidad del
crudo y que para un mismo crudo la concentracion de azufre en los destilados va
aumentando a medida que sube el punto de ebullicion del corte: el crudo reducido tiene

mayor porcentaje de azufre que el gas y este que el kerosene, etc. (Pérez, 2010).

1.2.2 Corrosién del H,S en la industria petrolera
Una de las corrosiones que mas afecta a la industria petrolera por su alta concentracion y
existencia en los yacimientos petroleros es la corrosion por H,S. En este tipo de industria es
muy comudn la denominada corrosion agria, ya que por las tuberias circulan fluidos
contienen H,S (Soria Ramirez, 2016).
La corrosion por sulfuro puede tomar varias formas:
e Ataque de picadura por depositacion de sulfuros sélidos.
e Ataque de picadura en areas de rompimiento de peliculas de sulfuro formadas en la
superficie de la tuberia.
e Agrietamiento por esfuerzo de sulfuro (SSC, por sus siglas en inglés).
e Agrietamiento inducido por hidrogeno (HIC, por sus siglas en inglés) y efecto
abrazador.
e Agrietamiento por esfuerzo direccionado inducido por hidrogeno (SOHIC, por sus
siglas en inglés).
Los sulfuros solidos son formados por la reaccion de los fluidos con el acero ferroso que se
forma durante la corrosién o por la reaccion de metales pesados en los fluidos de
produccidn, aunque el ultimo solo ocurre cuando los fluidos son mezclados. Casi siempre
son por los sulfuros de hierro, pero el sulfuro de manganeso (rosa) y el sulfuro de zinc
(blanco) pueden ocurrir en las tuberias y en el lodo de perforacion (Sun, Marquez, & Botte,
2006). Cada uno de los sulfuros de hierro solidos tienen una forma de corroer acero
caracteristica, y dependiendo de la cantidad de cada uno es la cantidad y forma de corrosién
que se puede presentar (Bogaerts & Zheng, 2001).
Después de que el sulfuro de hierro termino de corroer el acero, este permanece inactivo.
Su supuesta inactividad resulta por la absorcién de hidrogeno en la red del sulfuro y
parcialmente de la formacion de hidroxidos que incuban al sulfuro (Zheng, Brown, &
Nesic, 2013).



El sulfuro de hierro expuesto a ambientes acidos micro-aerobios pueden transformarse a
formas de FeS, como la marcasita y la pirita; estos materiales son particularmente
corrosivos. En la tabla 1.1 se muestran los diferentes sulfuros que se forman en la corrosion
del acero.

Tabla 1.1. Diferentes sulfuros que se forman en la corrosion del acero.

Especie de Corrosion (gm) por mol de Corrosion (gm) por Formula | %S
sulfuro sulfuro de hierro atomos de sulfuro
Pirita 123,06 61,53 FeS, |52,5
Greigita 50,12 12,53 FesS, [42,4
Smitita 78,04 19,51 FesS, |42,4
Mackinawita 10,08 10,08 FeSax) | 35
Pirrotita 6,39 6,39 FeaxS | 36

Fuente. (Revie & Uhlig, 2008).

La formacidn de una capa superficial es uno de los factores gobernantes en la velocidad de
corrosion. La formacién de esta capa depende principalmente de a cinética de la formacion
de esta capa. En un ambiente de H,S se pueden formar muchos tipos de sulfuro de hierro
tales como la mackinawita, siderita, magnetita, troilita y/o pirrotina, de las cuales la
mackinawita se considera que es la primera que se forma en la superficie del acero por

reaccion directa en la superficie de la tuberia (Revie & Uhlig, 2008).

1.2.3 Solubilidad del H,S

La solubilidad de un gas en un liquido a una temperatura dada, aumenta con la presion.
Segun la ley de Vant” Hoff la solubilidad de los gases decrece al aumentar la temperatura
(Quilez Pardo, Solaz Portoles, Castell6 Hernandez, & Sanjosé Lépez, 1993).

La velocidad a la que un componente de una mezcla gaseosa se disuelva en un absorbente o
se desorba depende de la diferencia de concentracion con respecto a la de equilibrio. Si la
presion de equilibrio de un gas a determinada concentracion en la fase liquida es alta,
significa que el gas es relativamente insoluble en liquidos, mientras que si es baja, se dice
que es soluble (Lépez-Rendon, 2008).

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. Debe

ocurrir reaccién quimica entre el disolvente y el soluto (Pino Sabido, 2010). La rapidez con
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la cual se disolvera el H,S del gas acompafiante del petréleo en el liquido absorbente
(MDEA) depende de la desviacion del equilibrio que existe; por lo tanto, es necesario

considerar las caracteristicas en el equilibrio del sistema (Navarro Herandez, 2020).

1.2.4 Métodos para la remocion o eliminacion del H,S

Segun afirman (Ortega Viera, Rodriguez Mufioz, Fernandez Santana, & Barcenas Pérez,
2015), estos métodos se pueden agrupar fundamentalmente en: absorcion fisica, quimica o
un hibrido de ambos; adsorcion por métodos fisicos, remocion por proceso de conversion
directa, remocion mediante el proceso de permeacion, y filtracion por membranas. La
seleccién de uno u otro método depende del analisis costo-beneficio de la propuesta
empleada. De manera general, las desventajas fundamentales consisten en que son procesos
con altos costos de operacion e inversion; no obstante, se contintan los estudios para

mejorar la eficiencia de los mismos.

1.2.4.1 Proceso de Absorcion

La absorcion es una operacion en la cual se pone en contacto una mezcla gaseosa con un
liquido, que posee propiedades selectivas con respecto a la sustancia que se quiere extraer,
con el proposito de disolver uno o mas componentes del gas y obtener una solucién de
estos en él (Treybal, 1960). Este método se basa en la transferencia de masa entre la
sustancia gaseosa a depurar y un liquido denominado absorbedor, que posee propiedades
selectivas de absorcion. En muchos casos, la misma se produce conjuntamente con una
reaccion quimica, que absorbe una sustancia seleccionada segun las caracteristicas
quimicas de ambos (Sherwood, Pigford, & Wilke, 1993). Los métodos de purificacion por
absorcion son muy recomendados para la eliminacion del H,S (g) presente en masas
gaseosas, pues este contaminante es extremadamente reactivo con la mayoria de los
metales, incrementandose la absorcion en la medida que aumenta su concentracién, la

presion, la humedad y la temperatura (Horikawa, 2004).

1.2.4.1.1 Proceso de absorcion fisica

Los sistemas con solventes fisicos son muy similares a los sistemas con solventes quimicos,
pero estan basados en la solubilidad del gas en el solvente en lugar de la reaccidén quimica
como controladora de la transferencia. La absorcion fisica depende de la presion parcial del

contaminante y estos procesos son aplicables cuando la presion del gas es alta y las
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concentraciones de gases contaminantes son elevadas también (Camacho Rubio, Delgado
Diaz, Diaz Rodriguez, & Limifiana de La Fe, 1975). Los solventes se regeneran con
disminucion de presion y aplicacion baja o moderada de calor o uso de pequefias cantidades
de gas de despojamiento. En estos procesos el solvente absorbe el contaminante como gas
en solucion y sin que se presenten reacciones quimicas; obviamente que mientras mas alta
sea la presion y la cantidad de gas es la posibilidad de que se disuelva el gas en la solucién
(Diaz Pérez, 2010). Los procesos fisicos tienen alta afinidad por los hidrocarburos pesados.
Si el gas a tratar tiene un alto contenido de propano y compuestos méas pesados el uso de un
solvente fisico puede implicar una pérdida grande de los componentes méas pesados del gas,
debido a que estos componentes son liberados del solvente con los gases &cidos y luego su
separacién no es economicamente viable (Kohl & Riesenfeld, 1985).

Una de las ventajas mas importantes en comparacion con otro tipo de disolventes es la
ausencia de calor en la regeneracion, abaratando los costos de operacion. Otra de sus
ventajas es que tiene la habilidad de eliminar trazas de otros compuestos no deseados como
hidrocarburos de alto peso molecular, cianuros de hidrégeno (HCNg) y compuestos
organicos sulfurados en la formacion de productos de reaccion no deseados (Navarro
Heréandez, 2020).

Varios solventes organicos son utilizados para la absorcién de gases acidos basados en la
presion parcial. Entre los solventes fisicos mas utilizados podemos encontrar: Selexol,
Rectisol, Purisol, Spasolv, Carbonato de propileno, Estasolven y Alkasid (Erdmann, Ale
Ruiz, Martinez, Gutiérrez, & Tarifa, 2012). La regeneracion de los solventes se logra por el
flasheo a bajas temperaturas, con el uso de vapor y/o la despojacion con vapor de solvente
0 gas inerte.

Esta tecnologia consta de un absorbedor a contracorriente que puede ser de platos o
empacado. El solvente rico proveniente del fondo del absorbedor es flasheado en diferentes
etapas por su diferencia de presion hasta llegar a la presion atmosférica. Esto causa la
disminucion de la presion parcial del gas acido, pasando a fase vapor y asi removido. El
solvente regenerado es bombeado hacia el absorbedor (Alba Reyes, 2010).

En la figura 1.1 se muestra un esquema tipico de tratamiento fisico para la remocién de
H.S.
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Gas Endulzado

Solvente pobre

Gas Acido
—_—

Gas Acido

Gas Acido

Solvente Acido
Rico

Fig.1.1. Esquema tipico de tratamiento fisico. Fuente. (Alba Reyes, 2010).

1.2.4.1.2 Proceso de absorcion quimica

Los procesos con solventes quimicos utilizan una solucién acuosa de base débil para que se
produzca una reaccion con compuestos especificos contenidos en la corriente gaseosa (Saez
Séez, 2015). La fuerza impulsora de la absorcion es el resultado de la diferencia de la
presion parcial de las fases gaseosas y la concentracion en fase liquida. Las reacciones son
reversibles y los cambios en la presion o la temperatura del sistema permiten regular su
ocurrencia. Por lo tanto, la solucién de base acuosa puede ser regenerada y circulada en un
ciclo continuo (Trevifio Revert, 2015). Normalmente se utilizan soluciones acuosas de
aminas para mejorar la velocidad en el proceso de absorcidn con respecto a la absorcion
fisica, por su alta reactividad y bajo costo, facilidad de recuperacion, y baja absorcion de
hidrocarburos. La mayoria de los solventes quimicos utilizados son aminas y soluciones de
carbonatos (Diaz Pérez, 2010).

Para el endulzamiento de los gases agrios se emplean generalmente disoluciones de aminas
como disolventes. Las alcanolaminas méas usadas son: monoetanolamina (MEA),
dietanolamina (DEA), trietanolamina (TEA), diglicolamina (DGA), y metildietanolamina
(MDEA). Segun afirma (Rodriguez, 2009), el proceso de absorcion con aminas es de los
mas eficientes, los costos de operacién son bajos y se puede lograr la regeneracion de la
amina. Sin embargo, tiene como desventajas que es necesario suministrar calor para la

regeneracion, se pueden presentar problemas de corrosion, existen precipitados de sales,
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posibles formaciones de espumas, descomposicion y envenenamiento de aminas por la
presencia de dioxigeno y otras sustancias quimicas (Martinez & Veladzquez de Bermudez,
2006).

Para el endulzamiento de los gases amargos también se pueden utilizar como disolventes
disoluciones de carbonatos o procesos de carbonato caliente (Banfield). Segin (Navarro
Heréndez, 2020) en el proceso de regeneracion el carbonato de potasio tiene mayor afinidad
para reaccionar consigo mismo en lugar del sulfuro &cido de potasio, por lo que este Ultimo
se va acumulando, lo que conlleva a una disminucién paulatina de la transferencia de
materia y por tanto de la absorcion.

La aplicacion de los métodos de absorcion quimica tiene como limitantes que requieren del
empleo de sustancias reactivas, de las cuales muchas son corrosivas, demandan el empleo
de agentes inhibidores y antiespumantes (Velasquez, 2008). Estas sustancias tienen
elevados costos en el mercado internacional, lo cual limita su aplicacion en Cuba. A lo
anterior se afiade que estas tecnologias generan grandes volimenes de residuos liquidos
contaminados y que el clima cubano es muy himedo, provocando la rapida oxidacion y
deterioro de los compuestos de hierro, haciendo ineficaz esta metodologia de purificacion
(Alba Reyes, 2010).

1.2.4.1.3 Proceso de absorcion quimica-fisica

Segun afirman (Varnero, Caru, Galleguillos, & Achondo, 2012), los procesos quimicos —
fisicos presentan un intento por aprovechar las ventajas de los procesos quimicos, alta
capacidad de absorcion y por tanto de reducir los niveles de los contaminantes,
especialmente H,S, a valores bajos, y de los procesos fisicos en lo relativo a bajos niveles
de energia en la regeneracion.

El proceso hibrido més usado es el Sulfinol que usa un solvente fisico, sulfolano (diéxido
de tetrahidrotiofeno), un solvente quimico di-isopropanolamina (DIPA) y agua. Una
composicion tipica del solvente es 40- 40-20 (w/w) de sulfolano, DIPA y agua
respectivamente. La composicion del solvente varia dependiendo de los requerimientos del
proceso de endulzamiento especialmente con respecto a la remocion de COS, RSR y la

presidn de operacion (Alba Reyes, 2010).
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1.2.4.2 Proceso de permeacion

Este proceso consiste en hacer pasar por entre una barrera polimérica permeable, el flujo de
gas conteniendo los compuestos acidos (H.S, CO,, COS). El material mas utilizado por su
permeabilidad es el polifosfaseno que tiene una alta permeabilidad (Rebollar-Pérez,
Carretier, & Moulin, 2010). Estos sistemas de permeado tiene en particular, un considerable
ahorro por concepto de equipos, espacio y operacion, la buena calidad del producto; pero
también tienen en contra el bajo flujo a tratar, las altas temperaturas y el alto costo de

mantenimiento (Rodriguez, 2009).

1.2.4.3 Proceso de conversion directa

En estos procesos el H,S es convertido directamente a azufre elemental sin necesidad de
una unidad recuperadora de azufre. Utilizan reacciones de oxidacion —reduccién que
involucra la absorcion de H,S en una solucién alcalina (Bolafios Arroyave, 2014). Las
reacciones que ocurren tienen como producto agua y azufre. Estos procesos estan bajo
licencia y traen consigo catalizadores y solventes especializados. Entre estos métodos esta

el proceso Stretford y el proceso de Hierro Esponja (Barcenas, 2009).

1.2.4.4 Proceso de adsorcién por métodos fisicos

La adsorcion es la unién de los aomos, iones o moléculas de un gas o de un liquido
(adsorbato) a la superficie de un sélido (adsorbente). Las operaciones de adsorcién se basan
en la capacidad de ciertos sélidos de extraer con preferencia ciertas sustancias de una
solucidn, concentrandola sobre su superficie (Treybal, 1960). A estos procesos también se
les denomina de lecho seco y para la purificacion de gases combustibles, los adsorbentes
mas empleados son: aliminas, silicagel, carbon activado y tamices moleculares (Gonzalez,
2006).

En la industria generalmente se utiliza el carbon activado, el cual es impregnado de
hidroxido de potasio (KOH) o yoduro de potasio (KI), estos procesos ocurren a temperatura
ambiente y presién atmosférica. EI H2S (g) es transformado en azufre elemental y agua, de
acuerdo con la reaccién de Claus (Martin-Martinez, 1990). En este caso es preciso
conservar los niveles de dioxigeno entre un 0,3 y un 0,5%. El carbon activado es el
encargado de adsorber el azufre elemental, producto de la reaccion (Torres Calderon,

2018). EIl disefio habitual es constituido por dos 0 mas lechos adsorbentes dispuestos en
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paralelo, de esta forma hay uno siempre funcionando, mientras los saturados se regeneran,
generalmente con una corriente de aire o vapor de agua. Estas tecnologias permiten un
nivel de remocion del 100 % de H,S (g) (Higuera Calderon, 2018).

Los métodos de purificacion por adsorcion son muy efectivos y reducen las cantidades de
contaminantes hasta los niveles requeridos pero, el empleo de cualquiera de los cuatro
adsorbentes: aliminas, carbén activado, silicagel y tamices moleculares, tiene como
limitante fundamental para Cuba su elevado costo en los mercados especializados. Ademas,
presentan costos de operacion altos, por lo que su aplicacion en paises en vias de desarrollo

se encuentra limitada (Varnero et al., 2012).

1.2.4.5 Proceso de separacion por membranas

Este método se basa en la difusién de algunos compuestos que pasan a través de una
membrana selectiva, generalmente construida con polimeros organicos porosos en
diferentes configuraciones y es extremadamente fina (del orden de los micrones) (Orme,
2005). Se ha utilizado para separar selectivamente determinados gases contaminantes que
estan presentes en los gases combustibles de forma general. Las membranas empleadas
hasta el momento son muy fragiles y tienen poros excesivamente pequefios, por lo que se
requiere que el gas de entrada a las membranas esté limpio de material con particulas en

suspension (Benito, 2004).

1.3 Proceso de absorcion en la Refineria Cienfuegos S.A

El H,S formado en el proceso de hidrotratamiento debe ser eliminado de la corriente de los
hidrocarburos ya que: puede causar la muerte de seres vivos al ser altamente toxico; existen
restricciones ambientales en las emisiones de H,S a la atmdsfera que se deben cumplir
estrictamente; es una contaminante de catalizadores en procesos aguas abajo; es muy
corrosivo en contacto con el agua; y ademas deben cumplirse las normas de proceso y
consumo que restringe la presencia de este en los hidrocarburos y gases combustibles
(Chematek, 2010).

Por tanto los gases que contienen H,S o0 gases agrios deben ser endulzados por absorcion
con un solvente aminico con el fin de remover este contaminante. En la refineria de
Cienfuegos este proceso se lleva a cabo en las torres contactoras T-302, T-303 y T-304,

donde el gas amargo se pone en contacto con la amina pobre, la cual es una solucién al
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40% peso de MDEA; ocurriendo asi la trasferencia de masa de gas a liquido. Casi la
totalidad de los gases &cidos son absorbidos por esta amina terciaria, saliendo por el tope el
producto libre del contaminante; esta corriente gaseosa saliente se conoce como gas dulce.
La amina rica en gases acidos sale por el fondo del absorbedor hacia el proceso de
regeneracion donde se desorbe el H,S, devolviéndose asi la capacidad secuestrante a la
MDEA (Saavedra Pérez, 2010).

1.3.1 Parametros operacionales a tener en cuenta para la operacion de absorcién
Segun afirma (Saez Séez, 2015) para que se realice en Optimas condiciones el proceso de
endulzamiento de gases agrios o amargos tenemos que tener en cuenta una serie de
variables operacionales como son: la presion, la temperatura, el flujo de recirculacion de la
amina pobre regenerada y las concentraciones de la alcanolamina en la solucion.

Es necesario que la operacién se lleve a cabo a altas presiones para que la corriente de
amina pobre logre capturar los gases amargos de la corriente contaminada. La presion de
esta operacion se adecua teniendo en cuenta la presion de la corriente gaseosa que entra por
el fondo de la torre absorbedora y la presion de la corriente de amina pobre se ajusta a la
antes mencionada (Casiano Flores & Ordofiez Chiquito, 2011). La influencia de la
temperatura en la operacion es de vital importancia, ya que de la misma dependera la
solubilidad de este gas agrio en la solucion de amina pobre. Se recomienda que la operacion
se lleve a cabo a bajas temperaturas, aproximadamente a temperatura ambiente (Erdmann et
al., 2012).

El flujo de recirculacién de la amina pobre regenerada y las concentraciones de la
alcanolamina en la solucién son dos variables del proceso que tienen un vinculo muy
estrecho entre si. Un aumento de la concentracion de la amina en la solucién implica un
aumento de los gases acidos en la solucion, lo que repercute en una disminucion de la tasa
de circulacion y el coste energético del proceso. La concentracion de aminas puede variar
en dependencia de la concentracion del gas a tratar y las especificaciones de purificacion
del gas dulce. En el caso de que se produzca una disminucion del flujo de gas es posible
reducir el coste energético de la amina modificando la corriente de la solucion (Pino
Morales, 2012).
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1.4 Aminas

Las aminas son compuestos quimicos orgénicos que se consideran como derivados del
amoniaco Yy resultan de la sustitucion de los hidrogenos de la molécula por los radicales
alquilo. Segun se sustituya uno, dos o tres hidrogenos, las aminas serdn primarios,

secundarios o terciarios, respectivamente (Bolivar, 2019).

1.4.1 Alcanolaminas

Cuando los hidrogenos del amoniaco son remplazados por radicales alcohdlicos tenemos a
las aminas alifaticas. Dentro de las aminas alifaticas, asi mismo existen aminas alifaticas
primarias, secundarias y terciarias. Las aminas primarias son bases mas fuertes que las
secundarias y estas que la terciarias, cuanto mayor es la basicidad la union es mas fuerte
con el H,S y CO; (Véasquez Romero, 2013).

1.4.2 Propiedades de las aminas

Las aminas son compuestos incoloros que se oxidan con facilidad lo que permite que se
encuentren como compuestos coloreados. Los primeros miembros de esta serie son gases
con olor similar al amoniaco. A medida que aumenta el nimero de 4&tomos de carbono en la
molécula, el olor se hace similar al del pescado. Las aminas aromaticas son muy toxicas y
se absorben a través de la piel (Suarez Neira, 2017). Las aminas primarias y secundarias
son compuestos polares, capaces de formar puentes de hidrogeno entre si y con el agua, lo
que las hace solubles en esta. La solubilidad disminuye en las moléculas con mas de 6
atomos de carbono y en las que poseen el anillo aromatico. El punto de ebullicion de las
aminas es mas alto que el de los compuestos no polares que presentan el mismo peso
molecular de estas (Sohbi, 2007).

Las aminas se comportan como bases. Cuando una amina se disuelve en agua, acepta un
protén formando un i6n alquil-amonio (Rumyantseva, 2014). Para diferenciar las aminas
unas de otras en el laboratorio se hace reaccionar con una solucién de nitrito de sodio y
acido clorhidrico, esto da origen a &cido nitroso inestable. Cada tipo, tipo de amina tendra
un comportamiento diferente ante la presencia de estos reactivos (Villalobos Robinson,
2018).
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1.4.3 Tipos de aminas
A continuacion, se detallan las caracteristicas y propiedades de las distintas aminas que

pueden ser utilizadas en el proceso de absorcidn de gases acidos (ver anexo 2).

1.4.3.1 Monoetanolamina

Corresponde a una amina primaria. Es la méas reactiva de las alcanolaminas. Se usa
preferiblemente en procesos no selectivos de eliminacion de didxido de carbono (CO) y
acido sulfhidrico (H,S), aunque algunas impurezas tales como, el COS, CS; y el oxigeno,
tienden a degradar la solucién, por lo que no se recomienda en esos casos. Con MEA se
logran concentraciones muy bajas de CO,/H,S. Es util en aplicaciones donde la presion
parcial del gas acido en la corriente de entrada sea baja (Gutiérrez, Sosa, Ale Ruiz, &
Erdmann, 2013). La corrosién y la formacion de espuma es el principal problema
operacional al trabajar con MEA. El porcentaje por peso de MEA en la solucion a emplear
se encuentra limitado al 15%. Por esta razén, se requiere de cantidades considerables de
calor en el sistema. Es la base mas fuerte de las diferentes aminas empleadas para el
endulzamiento de gases en refineria y ha tenido un uso bastante difundido, especialmente
cuando la concentracién del gas &cido es pequefia (Mores & Scenna, 2009). Debido a que
presenta un bajo peso molecular, tiene la mayor capacidad de transporte para gases acidos
con base en peso o volumen, lo gue significa menor tasa de circulacion de amina para
remover una determinada cantidad de gases &cidos. La presion de vapor de la MEA es
mayor que para las otras aminas empleadas a la misma temperatura, lo que podria producir

mayores pérdidas por vaporizacion (Morero & Campanella, 2012).

1.4.3.2 Diglicolamina

La DGA es una amina primaria, como la MEA, en cuanto a la reactividad, pero de mejor
estabilidad y baja presién de vapor, lo que permite concentraciones relativamente altas,
normalmente 50-70% en peso, con sus correspondientes cargas de gas acido (hasta 0,55
mol de CO; por mol de DGA) (Cumming, Smith, & Nelsen, 2007). Tanto la inversion
como el requerimiento de energia son menores que con MEA, debido a que las tasa de
circulacion requeridas son mucho maés bajas. Este tipo de alcanolamina es higroscépica. Sus
desventajas se radican es su elevado coste y su degradacion en presencia de CO,, COS y

CS; (Morero & Campanella, 2012). La solucién tipicamente utilizada es al 65% en peso de
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DGA o incluso mas alta. El uso de una concentracion mas alta permite la reduccién en las
tasas de circulacion en un 25-40%, comparado con el tratamiento con MEA. Otra
desventaja de la DGA es la gran solubilidad de fracciones del Cs*, comparado con el uso de
las otras aminas. La DGA también se ajusta al tratamiento de corrientes liquidas de
hidrocarburos (Villalobos Robinson, 2018).

1.4.3.3 Dietanolamina

Se trata de una amina secundaria que presenta un solo grupo amino y dos grupos hidroxilos.
La DEA es mucho menos corrosiva que la MEA, pero la disolucion se vuelve muy viscosa
en concentraciones altas. La reaccion de la DEA con COS y CS; es més lenta que la que
presente la MEA vy los productos de esta reaccion distintos, por lo que causa menores
pérdida de amina al reaccionar con estos gases (Marcano & Varela, 2010). Posee una
presion de vapor mas baja, reduciendo considerablemente las pérdidas de disolucion de
amina por evaporacion. Ademas, al presentar una baja presion de vapor, podra funcionar
bien en columna de absorcion que trabajen a baja presion. La DEA se degrada de igual
forma que sucede con la MEA, pero los producto de esta degradacion tienden a hervir a la
misma temperatura, lo que dificulta notablemente su separacion por destilacién (Mordofio,
Rosales, & Baricelli, 2012). En cuanto a la concentracion, el limite maximo establecido
para esta amina es 35% en peso, ya que no presenta niveles altos de corrosion cuando se

encuentra en concentraciones menores a este limite (QuimiNet, 2013).

1.4.3.4 Diisoporpanolamina

Es una amina secundaria como la DEA. Las soluciones DIPA, tienen una gran capacidad
para transportar gas acido, con base molar, sin embargo, debido al alto peso molecular del
disolvente, requiere de tasas masicas de circulacion muy altas (Mordofio et al., 2012).
Dificilmente el proceso DIPA puede competir en la remocion de CO; con otros procesos,
pero si en la remocion de H,S, donde es mas eficiente. Igualmente, se utiliza en el

tratamiento de liquidos (Bolivar, 2019).

1.4.3.5 Metildietanolamina
Es una amina terciaria, lo que significa que los tres enlaces nitrégeno-hidrégeno han sido
sustituidos por enlaces nitrégeno-alcohol, cuyo comportamiento en disolucion acuosa es el

de una base débil, que reacciona lentamente con el CO,, por lo tanto para removerlo, se
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requiere de un mayor nimero de etapas de equilibrio de absorcion. Su mejor aplicacién es
la remocion selectiva del H,S cuando ambos gases estan presentes (CO, y H,S) (Marroig
Martinez, 2015). EI empleo de esta amina como disolvente en la absorcion de gases acidos
tiene grandes ventajas ya que: presenta una alta selectividad sobre el H,S; tiene una baja
presion de vapor, lo que resulta en pérdidas de disolvente por evaporacion potencialmente
menores; €S menos corrosiva; tiene alta resistencia a la degradacion; y requiere poca
energia para su regeneracion (Garcia Conde, 2018). El uso de esta alcanolamina tiene
también varias desventajas ya que: es sustancialmente mas costosa en comparacion con el
reto de aminas; es menos reactiva, por lo que sera necesaria una mayor cantidad de esta
para obtener los mismos resultados; no se puede regenerar por medio de técnicas
convencionales; absorbe compuestos aromaticos presentes en el gas, lo que complica
potencialmente el disefio de la unidad de recuperacion de azufre posterior; y ofrece una
eliminacién minima de COS y CS; (Mandal, 2003).

1.4.4 Reacciones de las alcanolaminas con el H,S

Por muchos afios la MEA se usé con gas natural (yacimientos) y la DEA en refinerias por
ser no reactiva al sulfuro de carbonilo (COS) y sulfuro de carbono (CS), fue en 1950 que
Kohl desarrolla la MDEA para el H,S.

Las aminas terciarias son selectivas en la remocion de H,S, y durante su reaccion no
forman carbonatos. Ademas pueden degradarse en dos tipos de productos: lénicos y No
i6nicos. Los productos idnicos poseen carga eléctrica y son cominmente encontrados en las
soluciones de aminas.

La degradacién de la Amina forma aniones tales como los acetatos, formaldehidos y
oxalatos y reacciones quimicas del H,S con el oxigeno que forman sulfatos y tiosulfatos.
Los productos ionicos formados reaccionan inmediatamente con la Amina muchos de la
misma manera que lo hace el gas acido, pero provocando enlaces mucho mas fuertes. Las
Amina que presenta en su composicidon sales estables al calor esta imposibilitada de
reaccionar con los gases acidos y su capacidad de endulzamiento se reduce por este
concepto (Vasquez Romero, 2013).

Los compuestos de degradacion no idnicos con una carga eléctrica no asociada son también
comunmente encontrados en soluciones de Aminas. Al contrario de los compuestos idnicos,

los productos de degradacion no ionicos no forman sales estables con la Amina, sino que
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vienen basicamente de la degradacion de la misma debido a medios termales o a las
reacciones con el O, y compuestos organicos sulfurosos como el COS, CS; a temperaturas

relativamente altas (Marroig Martinez, 2015).

1.4.5 Mecanismos de reaccion de aminas en el tratamiento de gas acido

En solucion acuosa el H,S se disocian para formar una solucion débilmente acida. Cuando
una corriente de gas que contiene H,S entra en contacto con una solucién de amina acuosa,
los gases acidos reaccionan con la amina para formar un complejo acido-base soluble,
denominado sal de amina. La reaccion es exotérmica y se muestra en la ecuacion 1.1
(Sheilan et al., 2008).

Acido + Amina —» Sal de Amina Ec.1.1

1.4.5.1 Mecanismo de reaccién para H,S
Independiente de la estructura de la amina (primaria, secundaria o terciaria), esta reacciona
de manera instantanea con el H2S, mediante la transferencia de un protdn (Sheilan et al.,

2008). La figura 1.2 muestra la reaccion entre amina y H,S.

Interfase

]
Gas ! Liquido

]

: MDEA Sal de amina
HS(@ ! HS() — H + HS + MEA +

' Rapida DEA Lenta HS

]

[]

Figura 1.2. Mecanismo de reaccion para H,S. Fuente. (Sheilan et al., 2008).

Teniendo en cuenta la alta selectividad en la remocién de H,S, la poca energia que se
necesita para regenerarla y a que presenta menores problemas corrosivos que otras
alcanolaminas, en la Refineria Cienfuegos S.A se utiliza la MDEA como disolvente en el

proceso de endulzamiento de gases amargos 0 agrios.

1.4.6 Regeneracion de aminas
Este proceso tiene como objetivo la regeneracion de la amina para volverse a reutilizar en

el proceso de endulzamiento de gases agrios. La amina rica, es decir, aquella que se utilizo
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como disolvente en la torres absorbedoras y logr6 absorber los gases amargos, se somete a
procesos de intercambio de calor y luego es enviada a la torre dosorbedora, donde ocurre la
desorcion como operacion de trasferencia de masa (Saavedra Pérez, 2021). En esta
operacion se pone en contacto la amina rica con vapor de agua donde las altas temperaturas
y el efecto de arrastre producidos por este vapor rompen la union relativamente débil entre
el H,S y la amina, produciéndose una solucion de aminas cada vez mas pobre a medida que
esta desciende por la torre regeneradora y lograndose separar el H,S de dicha solucién, el
cual sale por el tope de la torre. La amina pobre regenerada es sometida a procesos de
intercambio de calor y filtrado para luego ser recirculada al proceso de endulzamiento
(Chematek, 2010).

La concentracion maxima de gas &cido en la amina pobre, es decir, a la salida del
regenerador, y la concentracion de gas acido en la amina rica, es decir a la salida del

absorbedor, segun la literatura, seran de:

mol (H25+C02)

e MDEA pobre: 0,10 Ec.1.2
mol (MDEA)
o MDEA rica: 0,35 20 (H25+C02) Ec.1.3
mol (MDEA)
Para este proceso en la Refineria Cienfuegos los valores son los siguientes:
e MDEA pobre: 0,002 2Ltz Ec.1.4
mol (MDEA)
e MDEA rica: 0,172 2212 Ec.15
mol (MDEA)

1.4.6.1 Parametros operacionales a tener en cuenta en la regeneracion de aminas

Los parametros tecnoldgicos fundamentales o variables del proceso que debemos tener en
cuenta para la regeneracién de amina son: la presion y la temperatura. EI proceso debe
realizarse a baja presion para facilitar que los gases agrios sean eliminados por la parte
superior de la torre regeneradora (Navarro Herandez, 2020). Es de vital importancia llevar
el control del diferencial de presion entre el tope y fondo de la torre desorbedora, ya que
este indica la inundacion o formacion de la tan indeseada espuma en el interior de dicha
torre, lo cual es perjudicial para que este proceso se lleve a cabo de manera Optima
(Saavedra Pérez, 2010). Es necesario que esta operacion se lleve a cabo a altas temperaturas

ya que esto propicia que se rompa la unién relativamente débil entre el H,S y la solucién de
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MDEA. El calentamiento de la amina rica con la amina pobre regenerada con temperaturas
a superiores a 120 °C en el intercambiador de calor de carga/fondo esta limitado a valores
menores de 110 °C para evitar que en las lineas de transferencia se produzca la separacion
de parte del H,S de la fase liquida. Es muy importante también mantener el control y
supervision de la temperatura en el fondo de la torre regeneradora, la cual debe estar entre

120-125 °C para evitar la degradacion térmica de la amina (Chematek, 2010).

1.5 Principales equipos de la seccion de regeneracion de amina de la Refineria
Cienfuegos S.A

En la seccién de regeneracion de amina los equipos principales para llevar a cabo esta
operacion son: la torre desorbedora o regeneradora, que es la encargada de lograr la
separacion del H,S de la solucién de amina rica y regenerarla convirtiéndola en amina
pobre para ser utilizada en el proceso endulzamiento; los intercambiadores de calor, los
cuales son de placas y su funcion es enfriar o calentar la amina para lograr que ocurra la
operacion de trasferencia de masa (desorcion) en la torre desorbedora y el proceso de
regeneracion en general, cumpliendo asi con las especificaciones de calidad que debe tener
la amina en cuanto a temperatura para el proceso de eliminacion de H,S; y también los
filtros, cuya funcion es impedir que ocurran obstrucciones de particulas sélidas en los
equipos, principalmente en las bombas e intercambiadores de calor y contribuir al

cumplimiento de las normas de calidad de la amina en cuanto a pureza.

1.5.1 Regenerador

Su funcién es regenerar la amina, mediante el calentador del fondo que suministra
suficiente calor a la solucién para el sentido de la reaccidn acido-base que ocurrié en el
absorbedor (Pefiaherrera Mufioz, 2012). En el regenerador se elimina entre un 90-95 % del
gas acido. El plato superior se emplea para eliminar el arrastre de MDEA de los gases que
suben al tope ya que estos gases se pusieron en contacto con el inyecto de amina entrante y
pueden arrastrar amina y por tanto en el plato superior se inyecta el reflujo de baja
concentracion de amina (Garcia Conde, 2018). La cantidad de gases acidos que se elimina
de la amina aumentara en proporcién directa cuando aumente el vapor que asciende del
fondo. Normalmente para minimizar el consumo de energia, el calor aplicado al fondo se

controla con la temperatura del tope del regenerador. El punto de ebullicién de la solucién
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depende de la composicion de la amina, de la concentracion de amina en la solucion y de la
presion del regenerador (Villalobos Robinson, 2018).

El regenerador opera con una presion en el tope entre 0.6-1 kgf/cm? para mantener la parte
inferior por debajo de la temperatura de degradacion de la amina, el vapor debe tener una
temperatura menor o igual que 177 °C y la temperatura de degradacion de la amina es de
125-127 °C (Gonzélez Maicas, 2018).

1.5.2 Filtros de carbon activado

Mediante la utilizacién de filtros de carbon activado en la industria petrolera es posible
llevar a cabo la operacion de adsorcion para remover contaminantes en la solucion de
amina pobre regenerada como son: los hidrocarburos, los productos de degradacion de la
misma y el hierro libre producto de la corrosion (Gallego Pifiol, Perales Lorente, & Roca
Mussons, 2013). En la filtracién con carbon activo clésica, la adsorcion se produce en una
direccion en la que las moléculas de contaminante se adhieren a los granulos de carbon.
Cuando el filtro estd saturado, se ha de reemplazar y tratar para su regeneracion
(incineracion o reactivacion térmica) (Padrén, Garcia, Gonalez, & Gémez, 2013).

Estos filtros deben tener de 2.5-3 m de alto y un tiempo de residencia de 15 min para que la
trasferencia de masa se realice de forma éptima. Se estima una vida util del lecho de carbén
activado de 4-8 meses, el cual depende del nivel de contaminantes y del flujo de la solucién
que fluye a través de él (Zanini, Isique, de Carvalho, & Pereira Tanguerino, 2014). El
carbon activado debe cambiarse por diferentes causas como son: el aumento del AP, ya que
esto indica incrustaciones; si hay problemas con el color; y si hay formacién de espuma, lo

cual indica que hay una saturacion quimica del carbén activado (Patifio Villamil, 2020).

1.5.3 Filtros de canasto

Los filtros tipo canasta son ideales para la retencion de solidos suspendidos en los fluidos
de procesos tales como: disolventes, aceites, hidrocarburos, agua, gas licuado del petréleo
(GLP), etc. Se utilizan principalmente para retener particulas de tamafio considerable y
evitar de este modo que ocurra el blogueo de valvulas, dafios en equipos de bombeo e
intercambiadores de calor (Pérez Herandez, 2016).

En su interior se instalan canastas fabricadas en acero inoxidable fabricadas en mallas tipo

mesh, cabe mencionar que en filtros de tamafios mayores a 12 de diametro, Se recomienda
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colocar canastas multiples, las cuales incrementan el area de filtracion, se reducen el peso
de las canastas facilitando su manejo durante el mantenimiento (Gomez, Ancheyta, &
Marroquin, 2003). Son disefiados y fabricados para cualquier rango de presion en estricto
apego a los estandares de disefios nacionales e internacionales. Pueden ser usados como
elemento de filtracion primario para diversos tipos de aplicaciones industriales (Ordofiez
Pinargote, 2015).

1.5.4 Filtros de cartucho

La consiste en hacer circular, mediante presion, un fluido por el interior de un
portacartuchos en el que se encuentran alojados los cartuchos filtrantes. El fluido atraviesa
el cartucho filtrante, quedando en éste retenidos todos los contaminantes seleccionados
(Vega Verduga, 2018). La filtracion por cartuchos es una técnica indicada para aquellas
aplicaciones que requieren una calidad y una seguridad en sus procesos productivos. Los
cartuchos filtrantes pueden estar fabricados en diferentes materiales, polipropileno,
poliestersulfona, teflon, celulosa, nylon, acero inoxidable, etc., determinandose el empleo
de uno u otro en funcion de las caracteristicas del fluido a filtrar y de la calidad final
deseada del mismo (Orduz, Weck Delgado, & Serrato Tovar, 2009).

1.5.5 Intercambiadores de calor de placas

Los intercambiadores de calor de placas son dispositivos mecanicos que permiten el
intercambio de temperatura entre fluido-fluido, fluido-gas o gas-gas. Estan formados por
delgadas planchas corrugadas principalmente de acero inoxidable, empaquetadas o bien
soldadas con cobre (Clavelo Suérez, 2017). Las placas son apretadas unas contra otras y
empaquetadas dentro de un bastidor y el flujo de producto se encuentra en canales alternos
y el servicio entre los canales del producto (Maiocchi & Alderetes, 2002). EI movimiento
de los fluidos por el interior del intercambiador de placas de forma general, se realiza a
contraflujo, ya que la transferencia de calor se mas efectiva y alcanzan valores del
coeficiente global elevados en comparacién con el movimiento en paralelo (lzquierdo,
2002).

Los intercambiadores de calor de placas son ideales para aplicaciones en las que los
fluidos tienen una viscosidad relativamente baja y no contienen particulas. Ademas, son

idoneos cuando la temperatura de salida del producto y la temperatura de entrada del
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servicio son muy similares (Moncada, 2006). En comparacion con otros intercambiadores

de calor este requieren poco espacio para su instalacion y ademéas poseen gran area de

trasferencia (Davila Moya, 2006). A nivel industrial tienen gran aplicacién ya que se

pueden utilizar como condensadores, evaporadores y condensadores de circuito dual. Son

ampliamente utilizados en chillers. Las caracteristicas y ventajas que ofrecen estos

intercambiadores los convierten en ideales para la industria del petroleo (Touceda, 2007).

1.5.5.1 Ventajas de los intercambiadores de calor de placas

Logran una alta eficiencia gracias a la gran superficie de intercambio que existe
entre las dos corrientes fluidas.

Fécil desmontaje. Las operaciones de mantenimiento y limpieza se efectian de
manera mas fécil y rapida. Todas las superficies se pueden limpiar facilmente ya sea
por métodos manuales o quimicos, se reducen los tiempos muertos y no se requiere
de un equipo especial de limpieza, los costos de mantenimiento son menores.

Mayor coeficiente global de transferencia de calor, hasta cinco veces superiores a
los que se pueden conseguir para unidades de tubo y coraza

Menor inversion. Hasta un 90 % menor en costo como consecuencia de necesitar
menor area de transferencia.

Permiten la aplicacion de flujos a contracorriente en las mayorias de las
aplicaciones.

Aproximaciones de temperatura mas cercanas. Se puede trabajar incluso con
diferencias de temperaturas de hasta 1 °C, maximizando la posibilidad de
recuperacion de calor.

Bajo costo de operacion, que resulta de la combinacién del elevado coeficiente de
transferencia y de la menor acumulacion de la suciedad.

Adaptabilidad y disefio modular. La capacidad puede aumentarse o disminuirse con
solo poner o quitar placas. La modificacién de la disposicion de las placas permite
modificar facilmente el programa de temperatura de trabajo e incluso su utilizacion
en distintos procesos. Esta caracteristica no la presentan los termo-soldados, pues en
su desmontaje y ampliacion no son posibles. En el caso de los de carcasa y tubo, no

es facil adaptarlos a los cambios de la demanda térmica.
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e Flexibilidad. Pueden adaptarse y ser utilizados para una diversa gama de fluidos y

condiciones.

1.5.5.2 Desventajas de los intercambiadores de calor de placas

e La chapa del metal, esté o no ondulada, no es el elemento adecuado para soportar
presiones elevadas, de modo que las presiones maximas para los modelos mas
comunes son de 10-15 bar, aunque existen modelos capaces de soportar presiones
algo mayores. Este problema no es tan acusado en el caso de los intercambiadores
termo-soldados, que pueden llegar a soportar presiones que rodean los 30-32 bar.
Esta es la principal limitacion que presenta este intercambiador.

e Debido a los estrechos canales entre placas, la caida de presion a través de un
intercambiador de placas, es relativamente grande, por lo que es necesario tener en
cuenta la inversion y los costos de operacion y mantenimiento del sistema de
bombeo a la hora de compararlo con otros tipos de intercambiadores.

e No son convenientes para el uso con liquidos toxicos o altamente inflamables,
debido a la posibilidad de rotura de las juntas. El termo-soldado no presenta este
problema y puede utilizarse para este tipo de liquidos siempre y cuando el material

sea el adecuado.

1.6 Fundamentos teoricos de la transferencia de calor

El calor puede ser transferido desde una fuente hasta un receptor mediante conduccién,
conveccion, o radiacion. En muchos casos, el intercambio ocurre por una combinacién de
dos o mas de estos mecanismos. Cuando la velocidad de transferencia de calor (Q)
permanece constante y no es afectada por el tiempo, el flujo de calor es denominado a estar
en un estado estacionario; un estado no estacionario existe cuando la velocidad de
transferencia de calor a cualquier punto varia con el tiempo (Incropera & DeWitt, 2003). La
mayoria de operaciones industriales en las cuales esta involucrada la transferencia de calor
son llevadas a cabo bajo condiciones de estado estacionario, sin embargo las condiciones de
estado no estacionario son encontradas en los procesos “batch”, enfriamiento y
calentamiento de materiales tales como metales o vidrio y ciertos tipos de procesos de

regeneracion y activacion (Leyva Legra, 2015).
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1.6.1 Conduccion

La transferencia de calor a través de un material fijo es acompafada por el mecanismo
conocido como conduccion. La velocidad de flujo de calor por conduccién es proporcional
al area aprovechable para la transferencia de calor y al gradiente de temperatura en
direccion del flujo de calor. La velocidad de flujo de calor en una direccion dada puede ser
expresada por la ecuacion o Ley de Fourier (Incropera & DeWitt, 2003).

o= —kxAxo Ec.1.6
Donde:

v Q: cantidad de calor transferido en el tiempo; W.

v k: constante de proporcionalidad, designada como la conductividad térmica, W/m °C.

v A: 4rea de transferencia de calor perpendicular a la direccién del flujo de calor, m.

v’ t: temperatura; °C.

v x: longitud de la ruta de conduccién en direccion del flujo de calor, m.

1.6.2 Conveccion

La transferencia de calor por el mezclado fisico de porciones frias y calientes de un fluido
es conocida como transferencia de calor por conveccion. EI mezclado puede ocurrir como
un resultado de diferencias de densidad, como en la conveccion natural, o como el resultado
de la induccién mecénica o agitacion, como en el caso de la conveccion forzada. La
siguiente ecuacion 1.7, conocida como la Ley del enfriamiento de Newton se usa como
base para la evaluacion de las velocidades de transferencia de calor por conveccion
(Cengel, 2004).

dqQ _
T — hrAxAt Ec.1.7
Donde:

v' Q: tasa de transmision de calor; W.

v h: coeficiente de transferencia por conveccion; W/m? °C.

v A: 4rea superficial de intercambio de calor, m?.

v" Diferencia de temperatura entre la superficie del objeto y el ambiente; °C.
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1.6.3 Radiacion

Cuando la energia radiante es transferida desde una fuente hacia un receptor sin que existan
de por medio moléculas de otra sustancia, el método de transferencia de calor es designado
como radiacion. Basandose en la segunda Ley de la termodindmica, Boltzmann establecio
la ecuacion que describe la velocidad a la cual una fuente da calor, denominada también

como la Ley de la cuarta potencia (Varona, 2007).

3—§=G*8*A*T4 Ec.1.8

Donde:

v o: constante de Stefan Boltzmann; 5,67*10° W/m? K*.

v’ &: emisividad de la superficie (depende de las caracteristicas de la superficie emitente);
adimensional.

v A: 4rea expuesta a la transferencia de calor; m?.

v T: temperatura absoluta; K.

1.7 Problemas operacionales de las unidades de Absorcion y Regeneracion

Actualmente en las refinerias de petroleo se debe mantener un estricto control de los
parametros de operacionales y de calidad en las secciones de Absorcion y Regeneracién de
amina, ya que pueden originarse diversos fenomenos o factores que afecten parte del
proceso de produccién. En la Refineria de Cienfuegos S.A, debido a los afios de
explotacion de los equipos y a la discontinuidad que tiene el procesamiento del crudo en
general, estos problemas son muy comunes, trayendo como consecuencia el
incumplimiento tanto de normas de calidad como de proteccion y cuidado al medio

ambiente.

1.7.1 Incumplimiento de las especificaciones del producto

Los problemas de especificacion del producto, relacionado con la especificacion de H,S en
el gas o liquido tratado, pueden ser el resultado del poco contacto (baja eficiencia) entre
este y la amina, causado por espuma o problemas mecanicos en el absorbedor. En el caso
de la espuma, restos de gas quedan atrapados en burbujas, no ocurriendo el contacto con el
solvente, resultando en una transferencia de masa deficiente desde el gas/liquido con acidos

hacia la solucién de amina. En el caso de problemas mecanicos, pueden existir dafios en el
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empaque de la torre, obstaculizando asi la transferencia de materia entre el gas/liquido
alimentado y la solucion de amina (Sheilan et al., 2008).

1.7.1.1 Factores que generan problemas de especificacion en el gas tratado

A modo general, los factores que generan problemas de especificacion en el gas tratado
son: el bajo flujo de circulacion de amina; la inadecuada regeneracion de la amina; la amina
contaminada; la inadecuada temperatura de la solucion de amina y del gas a tratar; la
presencia de espuma en el absorbedor; dafios mecénicos en los absorbedores,
principalmente en platos o empaques; el mal funcionamiento de los intercambiadores de

calor; y los cambios en las condiciones del gas alimentado.

1.7.2 Corrosion

La corrosion es el problema mas comun en las plantas de tratamiento de aminas. Las areas
de la planta en donde se genera més corrosion son el Regenerador, Rehervidor y el
Intercambiador Carga/Fondo (Diaz Pifién, 2004).

1.7.2.1 Factores que contribuyen a la formacion de corrosion
Entre los factores que contribuyen a la formacién de corrosion en las unidades de amina se
encuentran:
e Tipo de amina y concentracion de amina: El potencial de generar corrosion de una
amina varia dependiendo de que amina se trate y de la concentracion de esta. MEA
es la amina mas corrosiva, mientras que MDEA es la menos corrosiva. En cuanto a
la concentracion, generalmente, una solucién con mayor concentracion de amina,
puede generar una mayor corrosion. Para aminas menos corrosivas, la concentracion
méaxima permitida es superior. Para DEA, la concentracion es limitada a 25 % en
peso, y en el caso de MDEA, la concentracion usualmente se limita a 50 % en peso
(DuPart, Bacon, & Edwards, 1993).
e Carga acida: La carga &cida corresponde a la cantidad de &cido presente en la
solucion de amina. Se calcula con la siguiente relacion (S.N Smith, 1994).

Moles de H,S+Moles de CO,
Moles de Amina

Carga acida = Ec.1.9

e Mientras mayor es la carga acida de la corriente de amina, mayor es el riesgo de

corrosion. Se recomienda que la carga acida en la amina rica sea inferior a 0,4
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mol/mol para unidades que utilicen DEA vy 0,45 para unidades que utilicen MDEA
(Koteeswaran, 2010).

e Sales de amina térmicamente estables: Son productos de la reaccion entre la amina
y &cidos maés fuertes que H2S y CO2 y que no se disocian en el Regenerador, por lo
que son estables térmicamente. Son corrosivas y aumentan la corrosividad de la
solucion. Su contenido debe ser limitado a 1 0 2 % en peso (Peabody, 2001).

e Elevadas temperaturas: Las altas temperaturas del proceso tienden a promover la
ruptura del gas &cido y a tener un efecto sobre el pH de la solucién de amina, ya que
el pH tiende a disminuir al aumentar la temperatura. Al ser menor el pH, el riesgo
de corrosion aumenta (S.N. Smith, 2006).

e Altas velocidades: Las velocidades de la solucion de amina deben ser limitadas para
controlar la corrosion y/o erosion causada por la presencia de particulas solidas, asi
también la causada por el flasheo del gas acido debido a una caida de presion
excesiva. La velocidad en intercambiadores de calor debe ser limitada a 1 m/s,
mientras que la velocidad en las lineas debe limitarse a 2 m/s (L. Smith, 1998).

1.7.2.2 Sulfuro de Hierro

Gran parte de la unidad de aminas es construida con acero inoxidable. El Hierro del acero
reacciona con H2S para formar una capa de FeS en la superficie de la tuberia que protege al
acero del ataque de la corrosion (T. D. C. Company, 2016). La ecuacion 1.10 muestra la

reaccion entre Fe y H,S.
Fe + H,S - FeS + H, Ec.1.10

Siempre que la capa de protectora de sulfuro de hierro (FeS) esté intacta, la corrosion en las
unidades de amina, suele ser mas baja. Esta pelicula protectora puede desgastarse por la alta
velocidad de flujo o por turbulencia del fluido. Un alto contenido de sales térmicamente
estables (STE) aumenta la viscosidad y la densidad de la solucién de amina. Al mismo
tiempo, si se requieren mayores velocidades para hacer circular suficiente amina para el
proceso de absorcion de gas acido, la velocidad de circulacidn de la solucion aumenta. Esta
combinacion puede dar como resultado la erosion de la capa protectora de sulfuro de hierro
que expone el acero a un mayor ataque de sulfuros y mayores tasas de corrosion (T. D. C.

Company, 2012). Siempre que esta capa esté intacta, la corrosion en las unidades de amina,
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suele ser baja. En la figura 1.3 se muestra el contraste entre superficies con y sin la pelicula

protectora de FeS.

s 3 ; \ . Tl % = g
1.3 ):’ < Sin F:es‘;‘)' 3 Con FeS (s)

Figura 1.3. Contraste entre superficies del fondo de una regeneradora sin FeS y con FeS.
Fuente. (T. D. C. Company, 2016).

1.7.2.3 Otros contaminantes que aceleran la corrosion

La presencia de algunos contaminantes también puede contribuir a la formacion de

corrosion (Beke, 2010). Entre estos contaminantes se encuentran:

Excesivo bisulfuro de amonio en la parte superior del regenerador. Este compuesto
es capaz de penetrar la capa de sulfuro de hierro que se forma en las paredes de las
tuberias y atacar el acero.

Los altos niveles de iones de cloruro en la solucién de amina pueden atacar las
aleaciones de acero inoxidable usadas en areas propensas a la corrosion de la unidad
de amina.

El oxigeno y el acero hiumedo rapidamente pueden dar como resultado oxido. El
acero oxidado se convierte inmediatamente en sulfuro de hierro. Este sulfuro de
hierro no esta unido a la pared de la tuberia, por lo que no forma parte de la capa
protectora de sulfuro de hierro, de manera que es libre de circular en la solucién de
amina. Estas particulas solidas en la solucion pueden ser abrasivas para el sulfuro
de hierro de la capa protectora, exponiendo nuevamente la superficie de acero al

ataque por corrosion.

1.7.3 Particulas sélidas (s6lidos suspendidos totales (SST))

Cuando existe un contenido alto de particulas, la capacidad de formacion de espumas

aumenta y puede dar lugar a incrustaciones en equipos de intercambio y de contacto. Estas

particulas sélidas afectan la velocidad del fluido y la temperatura en el flujo. Las particulas

31



también pueden provocar ensuciamiento en los platos provocando inundacion en ellos y la
pérdida de amina en el H,S de salida de la regeneradora; ademas, se reduce la eficiencia de
los intercambiadores de calor, se eleva el consumo de energia y se reduce la capacidad y
eficiencia en los absorbedores incumpliéndose las especificaciones en el gas tratado (A. F.
Company, 2016). Cada amina tiene diferentes grados de sensibilidad ante la contaminacion
de particulas. El ensuciamiento no solo depende de la concentracion de los sélidos, también
depende de la velocidad, la temperatura y de la pegajosidad de las particulas (Sheilan et al.,
2008).

1.7.4 Espumas de la solucién

La formacion de espumas en las torres es uno de los problemas mas persistentes.
Contribuye significativamente a las pérdidas de amina por arrastre, a la pérdida de
capacidad de tratamiento y a la falta de especificacion del producto, ya que influyen
negativamente sobre las operaciones de absorcion y desorcion. Pueden ocurrir en el
absorbedor o regenerador y suelen ir acompafiadas de un aumento notorio en el diferencial
de presién de la torre. Los factores que pueden aumentar las caracteristicas de
espumamiento de una solucién son una disminuciéon en la tensién superficial o un aumento

de la viscosidad de la solucion de amina (A. F. Company, 2016).

1.7.4.1 Causas de la formacion de Espumas

La formacidn de espumas esta atribuida a factores como son: los sélidos en suspensién y el
material particulado; los hidrocarburos liquidos; los acidos organicos en el gas de entrada;
los agentes tensoactivos contenidos en inhibidores de corrosion, fluidos de tratamiento,
aceites y lubricantes; los productos de degradacion y descomposicion de amina; la
presencia sales de amina térmicamente estables; los filtros de algodon, la presencia de
contaminantes en agua de reposicion; el exceso de inyeccion de antiespumante; y a la

temperatura de amina pobre demasiado baja.

1.7.5 Pérdidas de Amina
Las principales causas de pérdidas de solucion de amina se deben a: causas mecanicas;
arrastre debido a espuma y solubilidad; arrastre debido a emulsién; vaporizacion de la

amina; degradacién de amina; e inundacion de torre absorbedora (Sheilan et al., 2008).
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1.7.6 Sales de amina térmicamente estables

A diferencia de las sales, como los sulfuros, los carbonatos, bicarbonatos y carbamatos, las
sales termoestables no pueden ser regeneradas, ya que el calor aplicado en el regenerador
de la unidad de aminas no tendra ningln efecto sobre ellas. Las sales termoestables, son
compuestos inorganicos complejos que capturan a la molécula de amina, inhibiendo asi su
funcion de absorcion del H,S (Waite, Cummings, & Smith, 2013). Las principales sales
termoestables son las que se indican en la tabla 1.2.

Tabla 1.2. Principales sales termoestables que no pueden ser regeneradas.

Nombre de la sal Formula
Formiato [HCOO]™
Acetato [CH;CO0]™
Oxalato [C,0,]%~
Sulfato [SO,]*~
Tiocianato [SCN]~
Tiosulfato [S,05]%
Cloruro [Cl]~

Fuente. (Waite et al., 2013).

1.7.6.1 Principales problemas relacionados con la presencia de las STE

Los principales problemas relacionados con la presencia de sales térmicamente estables en
una planta de amina son: la disminucién de la capacidad del sistema de aminas; la corrosion
severa; y los problemas operacionales como perdidas excesivas de amina, alta frecuencia de
cambio de filtros y bajo rendimiento del sistema de aminas (Baumeister, Souza, & lhle
Rusque, 2010).

1.7.7 Corta vida atil de filtros de particulas

Generalmente, debido a los problemas asociados a las unidades de amina, los filtros de
particulas deben ser cambiados muy frecuentemente. La corta vida util de los filtros de
particulas se puede deber a varios factores, los cuales son: el exceso de sélidos suspendidos
en el gas de entrada; la relacion flujo/area de filtro muy alta; el material del filtro
incompatible o ineficiente; la presencia de sélidos plasticos como asfaltenos o ceras, los
cuales forman una pelicula delgada sobre el material del filtro que causa que la presion
diferencial aumente rapidamente; el lodo oscuro, formado por hidrocarburos y solidos,

elevando el AP; el taponamiento de poros de medio filtrante, lo que causa que la presién
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diferencial aumente rdpidamente; y el disefio incorrecto del elemento filtrante (A. F.
Company, 2014).

1.7.8 Contaminantes en el Sistema de Aminas

La presencia de contaminantes en la solucién de amina contribuye directamente a gran

parte de los problemas anteriormente mencionados. Una de las principales fuentes de

contaminacion de las unidades de aminas es la misma alimentacion de gas. A continuacion,

se enumeran distintos contaminantes presentes en las unidades de amina y el efecto que

pueden generar (Haws, 2001).

Asfaltenos: Pueden estar presentes como particulas sélidas y pueden ayudar en la
formacion de espuma y emulsion.

Ceras: Son generalmente depdsitos cristalinos, solubles en petréleo crudo y otras
corrientes de hidrocarburos. Tienden a depositarse en muchos lugares dentro de las
unidades de amina.

Agua: Las corrientes de gas acido que contienen agua son mucho mas corrosivas.
Esta corrosién es causada por la hidrolisis o disociacion de gases acidos en el agua.
Ademas, algunas corrientes de agua pueden contener altas concentraciones de sales,
causando no solo la contaminacion de la unidad de procesamiento de gas, sino
también las fallas en algunos equipos.

Oxigeno: La presencia de oxigeno provoca la formacién de STE, ademés de
provocar la degradacion de la amina.

Azufre: Actla como oxidante y degrada las aminas. Es altamente corrosivo si se
encuentra en sistemas de aminas circulante.

Amoniaco: El amoniaco es solubles en soluciones de aminas, por lo que la presencia
de cualquier amoniaco en la corriente de alimentacion dard como resultado
cantidades significativas de amoniaco en la amina rica, que se concentra en el
circuito de reflujo del regenerador y genera problemas de deposicion de solidos. El
amoniaco reacciona tanto como con H2S como con CO2 para formar sales de
amonio que pueden precipitar posteriormente.

Sales: Principalmente cloruro de calcio y sodio. Estas sales pueden precipitar a altas

temperaturas y generar corrosion por grietas.
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e Aceites de lubricacién de compresores: Generan formacion de espuma.

e Sulfuros de hierro y 6xidos de hierro: Comunmente provienen de la corrosion.
Pueden provocar taponamiento y agravar la corrosion.

e Restos de hidrocarburos: Pueden contribuir a la formacién de espuma y

ensuciamiento.

1.7.9 Degradacion de aminas

En general, las aminas primarias y terciarias tienen una buena resistencia a la degradacion,
sin embargo, un mal manejo de la operacion podria generar casos de degradacion de amina
severos. La degradacion de las aminas puede darse tanto quimica, como térmicamente. La
amina también puede degradarse en presencia de solidos, contaminantes e impurezas.
Ademas, todas las aminas se degradan en presencia de oxigeno. En el caso de la
degradacidn térmica, por lo general, las aminas se degradan a temperaturas superiores a los
130 °C (Haws, 2001).

1.7.9.1 Causas de la degradaciéon de aminas
La degradacion de la amina reduce la capacidad del sistema de aminas. Ademas, los
productos de degradacion formados pueden tener efectos asociados a: la formacion de

espuma y sales térmicamente estables; ensuciamiento; corrosion; y efectos ambientales.

Conclusiones parciales del Capitulo 1

1. La presencia del H,S en la industria petrolera es una amenaza para el proceso
productivo provocando dafios severos en los equipos. Es uno de los factores que
contribuye a la degradacion de la amina y es perjudicial para la salud debido a su
toxicidad.

2. La MDEA se utiliza como disolvente en el proceso de endulzamiento de gases
acidos por su alta selectividad en la remocion de H,S, la poca energia que se
necesita para regenerarla y porque presenta menores problemas corrosivos que otras
aminas.

3. Los problemas operacionales identificados contribuyen a que los procesos de
endulzamiento de gases acidos y regeneracion de amina no se lleven a cabo de
manera Optima y en consecuencia se incumpla con las normativas de medio

ambiente y calidad.
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ﬁa/u'tulo 2




Capitulo 2: Metodologia para evaluar la torre regeneradora de aminas T-
02-801

La Refineria Cienfuegos S.A. ubicada al norte de la bahia de Cienfuegos es una de las
grandes inversiones de la Revolucion que se iniciaron en la década del 80 con la
colaboracion de la desaparecida Unién Soviética. Su etapa de proyeccion, micro
localizacion y movimiento de tierra comenzé entre 1977-1983 y su construccion y montaje
entre 1983-1990. Cienfuegos es escogido por sus privilegiadas caracteristicas geograficas,
ya que se encuentra ubicado en el centro sur del pais y cuenta con una bahia de bolsa, al
norte de la cual es posible desarrollar un complejo industrial integral. A partir de 1997 la
refineria pasa a la fase de conservacion sus instalaciones tecnolégicas y la Unidad Bésica
Distribuidora de Cienfuegos se integra a la industria. EI 10 de abril de 2006 como parte de
los proyectos de la Alianza Bolivariana para los Pueblos de Nuestra América (ALBA) se
decide la reactivacion de la refineria “Camilo Cienfuegos”, convirtiéndose en el pilar
principal del desarrollo petroquimico del pais. El objeto social de la empresa es realizar la
refinacion de hidrocarburos y manifactura de productos, compra, almacenamiento,
procesamiento, distribucion y comercializacion de hidrocarburos y productos derivados
dentro y fuera del territorio y transporte de petr6leo y sus derivados por via maritima,
fluvial y terrestre dentro y fuera del pais.

La refineria Cienfuegos S.A. cuenta actualmente con cuatro plantas de proceso de
tecnologia rusa, las cuales son: la seccion 100, destinada a la destilacion del crudo
(destilacion atmosférica); la seccion 400 destinada al fraccionamiento de gases; la seccion
200 que es la de reformacion catalitica, la cual se emplea con el fin de elevar el octanaje de
la gasolina y la seccion 300-1, destinada a obtener mayor rendimiento, elevar la produccion
y calidad de los combustibles diésel y turbo (hidrofinacion de diésel y turbo combustible).

2.1 Seccidn 300-1 hidrofinacion de diésel y turbo combustible
Esta planta se reactivd con el objetivo de dar solucion a las exigencias energéticas del pais,
ya que el combustible diésel que se obtenia no cumplia con los pardmetros de calidad en

cuanto a la composicion se azufre; el cuél era superior al permisible, es decir, se obtenia
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una fraccion de diésel de destilacion directa con un contenido de azufre superior al 0,5% de
azufre.

Esta seccion inicialmente estaba destinada para el hidrotratamiento de la fraccion 180-350
°C del crudo soviético Romanskino 32 °API, con un contenido de azufre del 1,4 % peso,
con el fin de obtener el combustible diésel al 0,2 % peso de azufre. Luego con la
reactivacion como parte de los proyectos del ALBA con la ayuda de la empresa
venezolana, “Petréleos de Venezuela S.A.” (PDVSA) se comenz6 a refinar un crudo
venezolano, el cual es una mezcla de Mesa de 30 °APl y Merey de 16 °API con una
relacién 12/88 obteniéndose asi un crudo Mesa-Merey 28 °API. Producto del cambio de
crudo disponible y de las especificaciones de calidad que exigen las normas cubanas solo
en la actualidad se procesa diésel de 0,5y 0,8 % peso de azufre.

La hidrofinacion de la fraccion de diésel de destilacion directa (180-350 °C) se lleva a cabo
usando como catalizador Ni/Mo soportado en base alumina (AL,Os3) en un flujo de gas
recirculante rico en hidrogeno y alimentando gas fresco rico en hidrégeno del reformador
para mantener una concentracion requerida de H; del gas recirculante superior al 65 %. En
este proceso ocurre la hidrogenacion de los compuestos de nitrégeno, oxigeno y azufre,
siendo este Ultimo el mas peligroso, ya que entre las reacciones que ocurren, se forma como
producto H,S, el cual es muy perjudicial para el proceso tecnoldgico y para el medio
ambiente en general. Ademdas de estas reacciones ocurre un hidrocraqueo parcial
formandose asi los gases hidrocarburados y fracciones livianas de gasolina. La separacion
de los gases hidrocarburados y fracciones livianas de gasolina se realiza en la torre
estabilizadora T-01-301. La eliminacion de los compuestos sulfurosos del gas hidrogenado
se realiza en la torre absorbedora T-01-302. El endulzamiento de los gases hidrocarburados
empleando una disolucion de MDEA al 40% se lleva a cabo en las torres contactoras T-01-
303 y T-01-304 (ver anexo 5). La seccion 300-1 tiene actualmente un rendimiento anual de
670 000 t/afio.

2.1.1 Descripcion de caso de estudio

A continuacion se realizara la descripcion de los flujos tecnoldgicos del caso estudio de esta
investigacion (seccién de absorcion y seccion de regeneracion de aminas), donde se hara
mencion de los equipos especificos que intervienen y las variables de operacion de ambos

procesos (ver anexo 6).

37



2.1.1.1 Seccion de absorcion

Las corrientes de gases agrios provenientes de los separadores B-01-301, B-01-302 y B-01-
305 ubicados en la seccidn de hidrofinacion de diesel, son enviadas a las torres contactoras
T-01-302, T-01-303 y T-01-304 respectivamente. Dentro de las torres contactoras los gases
fluyen en direccidn vertical ascendente a través de los platos o rellenos, en los que entran
en contacto con la solucion de amina pobre que fluye en direccién contraria. Para evitar la
condensacion de hidrocarburos dentro de las torres, se requiere que la temperatura de la
amina pobre que ingresa por el tope sea 4-5 °C mayor que la temperatura del gas agrio que
ingresa por el fondo.

Por la cabeza de cada una de las torres contactoras se obtiene entonces un gas dulce o gas
tratado que se encuentra saturado en agua por el contacto con la solucién de amina. El gas
hidrogenado proveniente de la cabeza de la contactora T-01-302 es enviado a la seccion de
recompresion de gas para ser reutilizado en el reactor de hidrofinacion. Las corrientes de
gas tratado provenientes de las contactoras T-01-303 y T-01-304 son utilizadas como gas
combustible en otras secciones de la refineria.

Por el fondo de las torres contactoras se recoge la solucion de amina rica en H,S y se envia
al separador B-01-306. Las corrientes de amina rica de las torres T-01-302 y T-01-303 son
enviadas al separador por diferencia de presion entre las contactoras y el tanque. La amina
rica del fondo de la torre T-01-304 alimenta a una de las bombas P-01-306/306R para
incrementar su presion de modo de poder ingresar al separador B-01-306 que opera a una
presion mayor que la torre.

El separador B-01-306 permite la separacion de gases (hidrocarburos + H,S) generados por
la reduccién de la presion que sufren las corrientes de amina rica proveniente de las
contactoras T-01-302, T-01-303 y T-01-304 al ingresar al recipiente, como asi también de
cualquier hidrocarburo liquido condensado en las torres contactoras, especialmente las T-
01-303 y T-01-304 que operan con gases mas pesados.

Los hidrocarburos liquidos acumulados en el separador B-01-306 son drenados
automaticamente por una valvula de control de nivel de interfase LV-009, y enviados al
sector 309/3. El nivel de la interfase hidrocarburo/amina es controlada por el controlador de

nivel LRCA-011 que opera sobre la valvula de control de nivel LV-011 ubicada
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inmediatamente aguas debajo de la salida del separador B-01-306 y que alimenta a la torre

regeneradora T-02-801, pasando previamente por el calentador de carga fondo.

A continuacion en la tabla 2.1 se describen las caracteristicas constructivas y parametros

operacionales de disefio de los equipos principales de la seccion de endulzamiento de gases

acidos.

Tabla 2.1. Caracteristicas constructivas y parametros operacionales de disefio de las torres

contactoras T-01-302, T-01-303 y T-01-304.

Absorbedor Absorbedor Absorbedor
T-01-302 T-01-303 T-01-304
Tipo de gas a Gas hidrogenado Gas hidrocarburico Gas hidrocarburico
endulzar. MP BP
Origen del gas Tambor separador Tambor separador de | Tambor separador de
de alta presion B- media presion B-01- | baja presion B-01-305
01-301 302
Tipo de plato Tipo S de un paso - -
Tipo de - Anillos Raschig Anillos Raschig
empaques 25x25x4 mm 50x50x5
No de lechos - 2 2
Altura del lecho, - 2 5
m
Altura total de la 25,8 20,4 28,3
torre, m
Diametro de la 1,4 0,8 1,2
torre, m
Temperatura del 45 45 45
gas agrio , °C
Presion del gas, 33,5 7,0 0,5
(kgf/cm?)
Caudal de amina, 25-30,0 3-8 6-15
m°®/h
Caudal nominal 25 4,1 8,2
de amina, m®/h
Temperatura de la 48,7 48,7 48,7
amina pobre ,
°C
AP, (kgf/cm®) 0,5 0,5 0,5

Fuente. (Saavedra Pérez, 2021).
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2.1.1.2 Seccion de regeneracion de aminas

La amina rica proveniente del separador B-01-06 es enviada al intercambiador carga/fondo
E-02-801 donde se calentara intercambiando calor con la amina pobre preveniente del
fondo de la torre de despojamiento T-02-801. Tanto la corriente de amina rica como la de
amina pobre pasan previamente por sendos filtros de canasto, V-02-804 y V-02-805
respectivamente, que tienen por funcion eliminar particulas solidas relativamente grandes
que puedan tapar al intercambiador y reducir asi su eficiencia térmica como asi también
aumentar la pérdida de carga a través del equipo. La utilizacion del intercambiador
carga/fondo E-02-801 permite ahorrar gran parte de la energia requerida en el proceso, al
utilizar la entalpia de la amina pobre proveniente de la torre de despojamiento que opera a
temperaturas entre a los 120-125 °C. El calentamiento de la amina rica en el E-02-801 esta
limitado sin embargo a valores menores de 110 °C para evitar que en las lineas de
transferencia se produzca separacién de parte del H,S de la fase liquida.

La corriente de amina rica precalentada en el intercambiador carga/fondo E-02-801 ingresa
a la torre de despojamiento T-02-801 en el tercer plato (contando desde arriba).

Los dos platos por encima de la alimentacién son llamados platos de lavado ya que reciben
la alimentacién del condensado recuperado en el acumulador de reflujo luego de ser los
gases de salida de la torre parcialmente condensados en el condensador de cabeza E-02-
803. De esta manera, se reduce la pérdida de MDEA por la cabeza de la torre.

A medida que la amina rica desciende por los platos, se pone en contacto con vapores
provenientes de la parte inferior, que son basicamente vapor de agua y H,S en estado
gaseoso. La temperatura y el efecto de arrastre producido por el vapor de agua rompe la
unién relativamente débil entre el H,S y la amina, produciendo una solucion de MDEA
cada vez mas pobre y una corriente ascendente de H,S que finalmente abandona la torre por
la parte superior.

El vapor de arrastre se genera enviando una fraccion de la amina al intercambiador de
fondo de la torre, E-02-802, que es del tipo placas soldadas, intercambiando con vapor
saturado. La solucion de amina ingresa por una de las caras y se produce la vaporizacién
parcial del liquido. Se ha previsto que entre un 10 y un 15 % del caudal de alimentacion al

intercambiador se transformara en vapor. Este valor es el mas aconsejable para lograr una
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buena transferencia de calor, como también una reduccién en la densidad del fluido, que
permita la circulacion con velocidades apropiadas.

El vapor generado en el rehervidor E-02-802 provee el calor necesario para elevar la
temperatura de la corriente descendente de amina rica, permitiendo asi la reaccion inversa a
las producidas en las torres contactoras de amina y adicionando una accion mecanica de
arrastre de los gases acidos eliminados. Para asegurar una operacion eficiente en la
regeneracion de la solucién de amina, se debe mantener en la cabeza de la torre de
despojamiento una relacion de moles de vapor de agua a moles de gases acidos de
aproximadamente 7. Esta relacion de moles se la denomina cominmente relacion de
reflujo, pero no debe confundirse con la definicion tradicional en las operaciones de
destilacion. Los gases de cabeza de la torre de despojamiento, esencialmente H,S y vapor
de agua, son enfriados en el condensador de cabeza E-02-803 que utiliza agua de
enfriamiento. En este intercambiador, la mayor parte del vapor de agua es condensado. El
vapor de agua condensado se recupera en el acumulador de reflujo B-02-802 mientras que
el H,S gaseoso, saturado en agua a la temperatura y presion del equipo es derivado al
sistema de antorcha de la refineria. El agua separada en el acumulador es enviada mediante
las bombas de reflujo P-02-802/802R al primer plato de lavado de la torre de despojamiento
T-02-801. La solucion de amina que abandona el plato inferior de la torre de despojamiento
ingresa al rehervidor, donde se genera el vapor de agua que realiza la remocion del H,S. La
solucion de amina regenerada, amina pobre, es enviada desde el rehervidor E-02-802 al
intercambiador de carga/fondo E-02-801 y luego al tanque de almacenamiento de amina
pobre D-02-801B. La amina pobre del tanque de amina D-02-801B es bombeada por una
de las bombas de circulacion P-02-801/801R hacia el enfriador de amina E-02-804 que
efectla el enfriamiento final de la solucién utilizando agua de enfriamiento.

El 20 % de esta corriente es enviada a un sistema de filtracion, compuesto por un pre-filtro
de particulas V-02-801, un filtro de carbon activado V-02-802 y un post-filtro VV-02-803.
La filtracion de la amina pobre tiene por objeto remover particulas solidas suspendidas en
la solucion a fin de minimizar la posibilidad de formacion de espuma. El filtro de carbdn
activado remueve hidrocarburos pesados que pueden acumularse en el sistema y gque son
también fuente probable de generacion de espuma. El Post-Filtro tiene por objeto eliminar

cualquier arrastre de carbén activado. Esta corriente de amina filtrada es mezclada con el
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resto del caudal de circulaciébn de amina pobre antes de abandonar la unidad de
regeneracion. La solucién de MDEA 40 % en peso, regenerada para obtener una relacion de
moles de H,S a moles de MDEA igual o menor a 0,002 abandona el limite de bateria con
una presion suficiente para alcanzar el acumulador de amina regenerada D-01-302 ubicado
en la seccion de hidrotratamiento de combustibles y disponible para ser usada en las torres
contactoras T-01-302, T-01-303 y T-01-304.

A continuacion, en las tablas 2.2 - 2.6 se describen las caracteristicas constructivas y los
parametros operacionales de disefio de los equipos principales de la seccion de
regeneracion de aminas. Estos datos seran utilizados para el andlisis comparativo con los
resultados obtenidos en célculos posteriores.

Tabla 2.2. Caracteristicas constructivas y parametros operacionales de disefio de la torre

regeneradora de aminas T-02-801.

Torre T-02-801
Denominacion Torre regeneradora de amina
Tipo de plato Tipo valvula
Numero de platos. 22,0
Diametro (m) 1,10
Presion disefio. (kgf/cm?) 5,0
Altura total de la torre (m) 20,4
Caida de presion (kgf/cm?) 0,2
Flujo maximo de vapor de calentamiento,(kg/h) 5750
Temperatura del vapor, (°C) 148,0
Presion de trabajo (kgf/cm?) 0,5-0,8
Temperatura tope (°C) 112
Temperatura fondo (°C) 120-125
Temperatura Reflujo (°C) 50,0
Caudal de amina (m°/h) 42,1
Caudal de reflujo al tope, (m°/h) 3,3
Agua de reposicion, (m>/h) 0,2
Relacién de reflujo, (mol Vapor de agua/mol gas acido) 7,0
Temperatura del inyecto de amina rica, (°C) 110,0
Flujo de vapor de calentamiento,(kg/h) 3500
Presion de vapor de calentamiento, (kgf/cm?) 3,5
AP, (kgf/cm®) 0,2
Caudal de amina a filtracion, % 20,0
Temperatura maxima salida amina pobre, (°C) 48,7

Fuente. (Saavedra Pérez, 2021).
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Tabla 2.3. Caracteristicas constructivas y parametros operacionales de disefio de los filtros
de canasto V-02-804, V-02-805 y V-02-806.

Filtro de canasto
para amina rica

Filtro de canasto
para amina pobre

Filtro de canasto para
Amina Recuperada

V-02-804 V-02-805 V-02-806
Diametro, mm 219,1 219,1 219,1
Longitud, mm 1000 1000 597
Tamario de apertura de los 750 750 750
orificios de la malla,
micrones
Presion de disefio, 5 5 5

(kgf/cm? man.)

Fuente. (Chematek, 2010).

Tabla 2.4. Caracteristicas constructivas y parametros operacionales de disefio de los filtros
de cartucho V-02-801 y V-02-803.

Filtro de cartucho (pre-filtro) Filtro de cartucho (post-
V-02-801 filtro)
V-02-803
Posicion Vertical Vertical
Didmetro, mm 219,1 219,1
Altura, mm 1310 1310
Numero de cartuchos 5 5
Material de los cartuchos Polipropileno Polipropileno
Modelo del cartucho MBA 40 P 05-8-S MBA 40 P 05-8-S
Retencion de particulas, 5 5
micras
Presion de disefio, 10 10
(kgf/cm? man.)

Fuente. (Chematek, 2010).

Tabla 2.5. Caracteristicas constructivas y pardmetros operacionales de disefio del filtro de

carbon activado V-02-802.

Filtro de carbdn activado V-02-802
Posicién Vertical
Diametro, mm 1 066
Altura, mm 3000
Capacidad, L 3025
Modelo del carbén activado Granulado NORIT GAC 830W
Presion de disefio, (kgf/cm” man.) 10

Fuente. (Chematek, 2010).
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Tabla 2.6. Caracteristicas constructivas y parametros operacionales de disefio de los
intercambiadores de calor de placas termosoldadas E-02-801, E-02-802, E-02-803 y E-02-

804.
Caracteristicas E-02-801 E-02-802 E-02-803 E-02-804
Servicio Calentador Rehervidor Condensador Enfriador
. CPK50-H- CPL30-V-
Tipo CPK75-V-200PIs 152Pls CPK50-V-200PIs 100Pls
Numero de placas 200 152 200 100
Espacio entre placas, mm 5,0 5,0 50 5,0
Espesor de placa, mm 0,45 0,45 0,45 0,45
H H * * *
Dimensiones, Ancho 124071 240"3 | g40%40%2 050 |  840*840*2 050 | 500*500*1 075
largo*alto, mm 600
Area, m? 129/131,8 42,1/42,1 58,36/58,36 11,2/11,2
Numero de pases 6/6 11 6/6 4/4
. L Acero
Material Acero inoxidable _ _Acero Acero inoxidable inoxidable
316L inoxidable 316L 316L
316L
Flujo de Ca{,'i/r (Q). Duty, 2,692.10° 3,005.10° 2,195.10° 0,626.10°
. Amina rica/Amina Amina . Amina
Fluidos Gases acido /agua
pobre pobre/vapor pobre/agua
Temperatura maxima 108,7/121 a127 125/148 112,3/45 63/45
operaciones, °C
Temperatura trabaio. °C 50,4 a108,7/121,7 0al123/148 a - 63,1 a49,3/32 a
P 19, a63,1 148 45
Volumen, L 459/459 172/166 216/208 42/42
AP min, kgf/cm? 2,0 2,0 2,0 2,0
Temperatura entrada, °C 50,4/121 121,7/148 112,3/- 63,1/-
Temperatura salida, °C 110/63,1 -/- -/- 48,7/-
Presién entrada, kgf/cm? 7,05/0,94 0,94/3,5 0,80/- 4,701/-
Presién salida, kgf/cm? 4,0/0,64 -/- -I- 3,70/-
Presion trabajo, kgf/cm? 5,0/5,0 1,5/3,5 -/- 6,0/3,0
G, Caud%I entrada, 42,1/44.9 38.7/- 3958,1kg/h/4418,8 42.7/-
m-°/h kg/h
G, Caudal salida, 4421426 n n 42,2/-
m-/h
Ke, Conductividad térmica | 4 3917/ 4375 0,4325/- 0,0433/- 0,4007/-
entrada, W/m. °C
Ks, Conductividad térmica
salida, 0,4258/0,4325 -/- -/- 0,3915/-
W/m. °C
Densidad, kg/m3 1040,5/992,5 963,0/1,0 1,1/993,0 1012,0/1 000
Viscosidad, cP 2,615/0,7694 0,6117/- 0,0144/- 1,7756/-
Eficiencia 0,70 0,70 0,70 0,70

Fuente. (Saavedra Pérez, 2021).
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En las tablas 2.7 - 2.11 se muestran parametros o especificaciones de calidad que se deben

cumplir para que ambos procesos se lleven a cabo con la calidad requerida. Estos datos

seran utilizados para la realizacion analisis comparativos con los resultados obtenidos en

calculos posteriores.

Tabla 2.7. Composicién del gas hidrogenado fresco.

Composicion del gas hidrogenado fresco (% volumétrico)

Hidrogeno (H,) 75-90

Metano (C,) 8,8-3,5

Etano (C,) 7,8-3,2
Propano (Cs) 6-2,4
Butano (C,) 1,5-6

Pentano (Cs) 0,3-0,1

Hexano (Cg) 0,6-0,2
Sulfuro de Hidrogeno (H,S) 0,05

Fuente. (Saavedra Pérez, 2021).

Tabla 2.8. Comportamiento del H,S en la entada de cada contactora.

Absorbedor ppm H,S (disefio) Flujo de H,S kg/h Flujo total
(disefio) kg/h
(disefio)
T-01-302 56164 666 11 868
T-01-303 40 462 56 1384
T-01-304 41 562 100 2 304
Fuente. (Saavedra Pérez, 2021).
Tabla 2.9. Especificaciones de calidad de los gases tratados.
Contactora Contactora Contactora
T-01-302 T-01-303 T-01-304
Contenido de H,S 62 100 200
ppm en peso

Fuente. (Saavedra Pérez, 2021).
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Tabla 2.10. Composicion de gases de cada absorbedor.

Entradas
sglzi)dgs Célculo en % ppm ppm
(O]
He Gy C Cs ICs | NG | 1G5 | NGs Tug'vii ler Drlggz‘;ier Drgglgzuer

TI_E334 16,56 | 3,16 | 15,79 | 35,04 | 13,60 | 10,74 | 3,48 | 1,61 | 213904,44 >200 0,0
TS_:;j& 20,22 | 3,02 | 17,22 | 32,48 | 12,31 | 9,93 | 3,17 | 1,44 - 200 0,0
TI_E333 90,67 | 355 | 2,61 | 2,37 | 0,47 | 0,26 | 0,03 | 0,035 | 54202,74 >200 0,00
Ts_éjg;g 82,01 352 | 519 | 525 | 1,70 | 1,34 | 0,49 | 0,47 - 47,5 0,00
TI-E3?)2 9524 | 204 | 122 | 1,11 | 0,22 | 0,12 - - 19088,78 >200 0,00
Ts-ggz 95,71 (153 | 128 | 1,01 | 0,27 | 0,48 | 0,01 | 0,03 - 32,5 0,00

Fuente. (Saavedra Pérez, 2021).

Tabla 2.11. Especificaciones de calidad de la amina rica y la amina pobre.

Concentracion de amina, % 38-40
Carga acida (amina pobre), mol H,S/mol MDEA 0,002
Carga acida (amina rica), mol H,S/mol MDEA 0,172
Sales Térmicamente Estable, % <25
Solidos Suspendidos Totales, ppm 50-100
pH 7-9

Fuente. (Saavedra Pérez, 2021).

2.2 Metodologia para la evaluacion de la torre regeneradora de aminas T-02-801

El analisis estard enfocado principalmente en los intercambiadores de calor de placas
termosoldadas E-02-801, E-02-802, E-02-803 y E-02-804 para evaluar la torre
regeneradora de aminas T-02-801 en cuanto a la temperatura. Estos equipos tienen
diferentes funciones en el sistema (enfriar o calentar) y son los que suministran la energia
necesaria para llevar a cabo la operacion de transferencia de masa (desorcion) en la torre
desorbedora. Otro aspecto importante que se tomara en cuenta para la evaluacion de la T-
02-801 es la calidad de la amina regenerada. De las caracteristicas de esta, dependera la
efectividad del proceso de endulzamiento de gases amargos que se realiza en las torres
contactoras 01-302, T-01-303 y T-01-304. La evaluacion de la torre regeneradora de
aminas abarcara todo el periodo de tiempo en el que ha circulado la solucién de amina
MDEA en el sistema.

46




En la figura 2.1 se representa el diagrama heuristico correspondiente a esta investigacion.
De acuerdo con los resultados obtenidos se escogera una via u otra para dar solucién a

problemas que se estan presentando en la planta en general.

—

. Inicio )
Revision
bibliografica
o (Caracteristicas constructivas
y parametros operacionales
de disefio de los principales /
equipos. / Caracterizacion
o Especificaciones de calidad de f—————— delsistemade
las corrientes. / ‘ estudio
» Metodologia para evaluar el
caso de estudio.
Andlisis y Implementacion de las
seleccion de mejoras tecnologicas
datos propuestas
A

I |

Calculos de los i
intercambiadores de Procedimiento
calor analitico
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Comparacion de los resultados Comparacion de los resultados tecnologlcas ‘
con los parametros con las especificaciones de
operacionales de disefio calidad
Evaluacion «—
No A —
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(Cumple? los problemas
operacionales
Si

(" Fin

Fig.2.1. Diagrama heuristico de la investigacién. Fuente. Elaboracion propia.
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2.2.1 Analisis y seleccion de datos

Es necesario tomar los datos del cumplimiento histérico de los parametros de operacion
real de los de los intercambiadores de calor de placas termosoldadas desde que se puso en
marcha la solucion de MDEA en el sistema en el afio 2012 hasta la fecha mas actualizada
posible. Para obtener los parametros de operacion real del afio actual (2021) se necesita
realizar mediciones de campo en la planta y registrar estos datos con la mayor exactitud.
Estas mediciones se hacen con el objetivo de determinar el promedio historico de la planta
y observar su comportamiento a través del tiempo. Los datos para la realizacion del
procedimiento analitico son confidenciales de la empresa, por lo que en esta metodologia
solo se mostraran las ecuaciones por las que se rigen en el laboratorio para obtener los
resultados. Estos se muestran en el sitio web (weblab) perteneciente a la intranet de la

refineria de Cienfuegos.

2.2.2 Procedimiento para el andlisis de los intercambiadores de calor
En la evaluacion de un sistema de intercambio térmico es posible el uso de dos métodos:
e Método de la diferencia media logaritmica de temperatura (LMTD por sus siglas en
inglés).
e Método de la efectividad y el nimero de unidades de transmision del calor (NTU,
por sus siglas en inglés).
Los dos procedimientos pueden usarse para cualquier situacion y obtenerse resultados
equivalentes, sin embargo, la aplicacion de cada uno de ellos puede ser mas o menos

complicada dependiendo de la naturaleza y datos de la situacién problémica.

2.2.2.1 Método de la diferencia media logaritmica de temperatura
El flujo de calor transferido de una sustancia caliente a la sustancia fria, puede determinarse

mediante la ecuacion 2.1.
Q=UxAxATy Ec.2.1

Donde:

v" Q: velocidad de la transferencia de calor real; W

v U: coeficiente global de transferencia de calor; W/m? K.
v A: 4rea de transferencia de calor; m?.
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v' AT diferencia de temperatura media logaritmica; K.

El coeficiente global de trasferencia de calor es uno de los factores mas importantes para el
analisis de estas instalaciones, el mismo se puede obtener mediante el analisis de los
procesos de trasferencias que ocurren en la operacion, o se puede seleccionar segun la tabla
2.12.

Tabla 2.12. Coeficiente global de trasferencia de calor para diferentes combinaciones de

fluidos.
Fluido caliente Fluido frio U (W/m**K)
Agua Agua 1 300-2 500
Amoniaco Agua 1 000-2 500
Gas Agua 10-250
Gas Gas 10-60
Agua Aceite lubricante 110-340
Vapor Agua 2 200-3 500
Agua Amoniaco (condensacion) 850-1500
Vapor (evaporador) Agua 1 500-6 000
Vapor (evaporador) Otros fluidos 300-2 000
Vapor (condensador) Agua 1 000-4 000
Vapor (condensador) Otros fluidos 300-100

Fuente. (Incropera & DeWitt, 2003).
Esta forma es mas facil, pero menos exacto, pues los valores de los coeficientes de
trasferencia de calor no abarcan todos los casos y ademas, los rangos que ofrece la tabla
son bastante amplios, por lo que en algunos casos se pueden introducir cierto error en el
célculo.
La determinacién del coeficiente global de transferencia de calor en una instalacion de
intercambio térmico, depende de varios factores, los mas significativos son los siguientes:

e Coeficiente de transferencia de calor por conveccion.

e Coeficiente de transferencia de calor por conduccion.

e Resistencias por incrustaciones.

e Principales parametros y propiedades de los fluidos (temperatura, presion,

velocidad, viscosidad, densidad, nimero de Prandtl...).

Mediante el uso de los coeficientes de transferencia de calor por conveccion para ambos
fluidos y el conocimiento de las resistencias por incrustaciones, el coeficiente global de

transferencia de calor se obtiene por la siguiente expresion 2.2.
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1 1 1
U oA + Reond + Y + R, + R¢ Ec.2.2

Si se pone la expresion anterior en funcion del coeficiente global de transferencia de calor
se obtiene la siguiente ecuacion 2.3.

U= L Ec.2.3

1 1
—+R, +—+R+R
he cond h¢ C f

Donde:

v he, hg: coeficientes de transferencia de calor por conveccion para el fluido caliente y el
fluido frio respectivamente; W/m? K.

v Rcong: resistencia térmica por conduccion; K/W.

v R¢, R resistencias térmicas de ensuciamiento del fluido caliente y el fluido frio
respectivamente; K/W.

El valor del coeficiente global de transferencia de calor depende de los coeficientes de

transferencia de calor por conveccion de los fluidos caliente frio y caliente (h; y he) y esta

fuertemente influenciado por la forma de las corrugaciones de las placas.

La resistencia térmica por conduccion de las placas se puede determinar por la ecuacion 2.4

(Izquierdo, 2002).

e

Reond = —y Ec.2.4

Donde:

v’ e: espesor de las placas; m.

v" km: coeficiente de conductividad térmica de las placas; W/m K. (El valor de ky se
encuentra en las tablas de datos y pardmetros de disefio del fabricante).

v A: area de transferencia de calor; m?.

Las resistencias térmicas de ensuciamiento (R¢y R¢) se generan como consecuencia de que

los fluidos pueden transportar contaminantes, y con el paso del tiempo estos se van

depositando sobre las superficies. De este modo se crea una capa entre el fluido y la

superficie que crece en espesor y genera una resistencia térmica adicional con un valor

significativo para el calculo del coeficiente global de transferencia de calor. La resistencia

térmica de ensuciamiento para cada tipo de fluido se muestra en la tabla 2.13.

50



Tabla 2.13. Resistencia térmica de ensuciamiento para varios tipos de fluidos.

Fluido Resistencia por ensuci?miento (R); (W/m°
K)
Aceite combustible 0,005
Aceite para transformadores 0,001
Aceite vegetal 0,003
Gasoleo ligero 0,002
Gasoleo pesado 0,003
Asfalto 0,005
Gasolina 0,001
Keroseno 0,001
Soluciones causticas 0,002
Solventes orgéanicos 0,001-0,003
Liquidos refrigerantes 0,001
Fluido hidraulico 0,001
Sales fundidas 0,0005
Gas de escape de un motor 0,01
Vapor (sin aceite) 0,0005
Vapor (con aceite) 0,001
Vapores refrigerantes (con aceite) 0,002
Aire comprimido 0,002
Gas acido 0,001
Vapores solventes 0,001
Agua marina 0,0005-0,001
Agua salada 0,001-0,003
Agua de torre de enfriamiento (tratada) 0,001-0,002
Agua de torre de enfriamiento (sin tratar) 0,002-0,005
Agua de rio 0,001-0,004
Agua destilada o condensada en un circuito 0,0005
cerrado
Agua tratada de alimentacion para calderas 0,0005-0,001

Fuente. (Cengel, 2004).

Las resistencias de conduccion y por incrustaciones de las placas, cuando se realiza la
limpieza del intercambiador de calor, son despreciables en comparacién con las de
conveccion, para ambos fluidos.

Para el calculo de los coeficientes de trasferencia de calor, tanto para el exterior como para
el interior, por conveccidn, es necesario establecer su relacion con nimeros adimensionales
tales como: Reynolds, Nusselt y Prantdl.

El nimero de Reynolds, relaciona las fuerzas de inercia y las fuerzas viscosas; su expresion

estd dada por la ecuacion 2.5.
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Re = Ec.2.5

v" Re: niumero de Reynolds; adimensional.

v V: velocidad del fluido (fluido caliente o fluido frio); m/s.

v p: densidad del fluido; kg/m?®.

v u: coeficiente dinamico de viscosidad del fluido (caliente o frio); kg/m*s.

v L. longitud caracteristica del canal; m.

La longitud caracteristica del canal, también denominado diametro hidraulico, se calcula
(ecuacion 2.6) a partir de la geometria del canal.

4%Sc _ 4xbxW

L. = Pc  2x(b+W)

Ec.2.6

Donde:

v’ S.: seccion transversal del canal; m?.

v P.: perimetro del canal; m

v" b: ancho del canal o espacio entre placas; m.

v"W: ancho de la placa; m.

Si la distancia entre placas es mucho menor que el ancho de la placa la ecuacién anterior se
puede expresar segun la ecuacion 2.7 de la forma siguiente:

4xbxW
2xW

L. = =2xb Ec.2.7

El nimero de Prandtl relaciona la difusividad viscosa y la difusividad térmica; se puede
expresar segun la ecuacion 2.8.

Pr = ”—kcp Ec.2.8

Donde:

v" Pr: nUmero de Prandtl; adimensional.

v" k: conductividad térmica del fluido; W/m K. (El valor de k para cada fluido se
encuentra en las tablas del balance material de la planta).

v" C,: calor especifico del fluido.
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v u: coeficiente dinamico de viscosidad del fluido (caliente o frio); kg/m*s.
El coeficiente de trasferencia de calor para ambos fluidos, tanto para el caliente como para

el frio, se determina por la ecuacién 2.9.

1
c*Re*Pr3xk

h=——— Ec.2.9
Le

Donde:

v Re: nimero de Reynolds; adimensional.

v Pr: nimero de Prandtl; adimensional.

v L. longitud caracteristica del canal; m.

v" k: conductividad térmica del fluido; W/m K. (El valor de k para cada fluido se
encuentra en las tablas del balance material de la planta).

v Los valores de ¢ y n son coeficientes que dependen del tipo de flujo y se obtienen de
forma experimental.

En la tabla 2.14 se muestran las contantes c y n para diferentes valores de Reynolds.

Tabla 2.14. Contantes c y n para diferentes valores de Reynolds.

Re o n

Re < 10 17 -1
10 < Re< 101 6,29 0,57
101 < Re < 855 1,141 -0,2
Re > 855 0,581 -0,1

Fuente. (Alba Reyes, 2010).
El nimero de Nusselt, cuyo significado fisico es el gradiente de temperatura adimensional

en la superficie, se determina por la siguiente expresion: 2.10.

h*L¢
k

Nu = Ec.2.10

Donde:

v Nu: nimero de Nusselt; adimensional.

v L. longitud caracteristica del canal; m.

v" k: conductividad térmica del fluido; W/m K. (El valor de k para cada fluido se

encuentra en las tablas del balance material de la planta).
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Segin la investigacion realizada por (Quintana, 2010), el numero de Nusselt
especificamente para disoluciones se puede determinar por la ecuaciéon 2.11. Para nuestro

caso de estudio se emplea una disolucion de amina (MDEA) al 40%.
Nu = 0,4 * Pro* x Re%64 Ec.2.11

La variacion de temperatura media logaritmica se puede determinar por la siguiente

ecuacion 2.12.

AT, = S Ec.2.12

In 2T,

La determinacion de la diferencia de temperaturas ATy AT, depende de las condiciones de
operacion, ya sea a flujo paralelo o a contraflujo. Para nuestro caso de estudio el proceso
ocurre a contraflujo. En las figuras 2.2 y 2.3 se muestran las distribuciones de temperatura

para intercambiadores de calor a flujo paralelo y a contraflujo respectivamente.

a b

Th, entrada \\ dTh
m, T——i
R\ _L Th, salida

a /
AT AT,

me l M { ¢, salida
?‘_. entrada — /ﬁ

dA =—

(0] s A

£ total
Area

Fig.2.2. Distribucién de temperatura para intercambiadores de calor a flujo paralelo.
Fuente. (Incropera & DeWitt, 2003).
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Fig.2.3. Distribucion de temperatura para intercambiadores de calor a contraflujo. Fuente.
(Incropera & DeWitt, 2003).

La diferencia de temperatura AT; y AT, para flujos paralelos se calculan segln las
ecuaciones 2.13 y 2.14.

ATl - TCent - Tfent EC.2.13
ATZ = Tcsal - Tfsa] Ec.2.14

La diferencia de temperatura AT, y AT, para flujos a contracorriente se calculan segun las
ecuaciones 2.15y 2.16.

ATl = TCent - Tfsal EC.2.15
AT, = Tcgy — Tfent Ec.2.16
Donde:

v’ Tcent: temperatura de entrada del fluido caliente; °C.

v Tfen: temperatura de entrada del fluido frio; °C.

v Tcey: temperatura de salida del fluido caliente; °C.

v Tfs: temperatura de salida del fluido frio; °C.

La caida de presion a través de los intercambiadores de calor tiene como objetivo

determinar si hay incrustaciones en el equipo y se puede determinar por la ecuacion 2.17.
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L pxV2

AP =4« f+x—x Ec.2.17
Lc 2

AP: caida de presion; kg flcm?.

f: factor de friccion; adimensional.

L: espesor de la placa; m.

L.: longitud caracteristica del canal; m.

p: densidad del fluido (caliente o frio); kg/m®.

V: velocidad del fluido (fluido caliente o fluido frio); m/s.

El factor de friccidn se determina por la ecuacion 2.18.
f=c*Re" Ec.2.18

Donde:

v" f: factor de friccion; adimensional.

v Re: nimero de Reynolds; adimensional.

v Los valores de ¢ y n son coeficientes que dependen del tipo de flujo y se obtienen de
forma experimental. Estos valores se muestran en la tabla 2.14.

La eficiencia es el porcentaje (%) que representa la relacion del desempefio real del equipo

con respecto al desempefio maximo (Varona, 2007). Se calcula por la ecuacion 2.19.

n= Tcent—Tc,sal %100 Ec.2.19

Tcent-Ttent

2.2.2.2 Método de la efectividad y el nimero de unidades de transmisién del calor

Es simple usar el método de la diferencia de temperatura media logaritmica (LMTD) para
el analisis de los intercambiadores de calor cuando la temperatura de entrada de los fluidos
es conocida y las temperaturas de salida se especifican o se determinan de forma facil, a
partir de las expresiones de balance. No obstante, si solo se conocen las temperaturas de
entrada, el uso del método de la diferencia de temperatura media logaritmica no es
recomendable, ya que los resultados que se obtendran pueden desviarse de la realidad. En
tales casos, es preferible usar una aproximacion alternativa, llamada método de la

efectividad y el nimero de unidades de transmision del calor (NTU).
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El método se basa en un pardmetro adimensional llamado efectividad de la transferencia de

calor (g) definido como:

g=1n=—2 Ec.2.20

Donde:

v' & efectividad de la transferencia de calor; adimensional.

v" Q: velocidad de la transferencia de calor real; W

v" Qmax. velocidad maxima posible de la transferencia de calor; W

La velocidad de transferencia de calor real de un intercambiador de calor se puede
determinar con base en un balance de energia en los fluidos caliente y frio y se puede

expresar segun la ecuacion 2.21 como:
Q=Ct Tf,sal — Ttent = Cc Teent — Tesal Ec.2.21

Donde:

v" Cry C¢: razones de capacidad calorifica de los fluidos frio y caliente, respectivamente;
W/°C.

v Tiea Y Tcsai: temperatura de salida de los fluidos frio y caliente respectivamente; °C.

v TientY Tcent: temperatura de entrada de los fluidos frio y caliente respectivamente; °C .

Los valores de Csy Cc se pueden calcular por las ecuaciones 2.22 y 2.23.

Cf = Img * Cpf Ec.2.22
Cc = m. * Cp, Ec.2.23
Donde:

v" msy mc: flujo masico de los fluidos frio y caliente respectivamente; kg/s.

v Cpry Cpc: calor especifico de los fluidos frio y caliente respectivamente; ki/kg °C.

Para determinar la velocidad méxima posible de la transferencia de calor de un
intercambiador, en primer lugar se conoce que la diferencia de temperatura maxima que se
produce en él es la diferencia entre las temperaturas de entrada de los fluidos caliente y frio;

es decir:

ATnax = Tc,ent - Tf,ent Ec.2.24

57



Donde:
v ATms: diferencia de temperatura maxima; °C.
V' Teent Y Trent: temperatura de entrada de los fluidos caliente y frio respectivamente; °C.

La transferencia de calor méxima en un intercambiador alcanzara su valor maximo cuando
el fluido frio se caliente hasta la temperatura de entrada del caliente o el fluido caliente se
enfrie hasta la temperatura de entrada del frio. Estas dos condiciones limites no se alcanzan
en forma simultanea a menos que las razones de capacidad calorifica de los fluidos caliente
y frio sean idénticas (es decir, C; = C). Cuando C; # C, el cual suele ser el caso, el fluido
con la razon de capacidad calorifica menor experimentara un cambio mas grande en la
temperatura y, de este modo, sera el primero en experimentar la diferencia maxima de
temperatura, en cuyo punto se suspendera la transferencia de calor. La velocidad méxima
posible de transferencia de calor en un intercambiador se puede calcular segln la ecuacion
2.25.

Qmax = Cmin (Tc,ent - Tf,ent) Ec.2.25

Donde:

v Cmin: razén de capacidad calorifica minima (es el menor entre C. y Cy); W/°C.

v Teent: temperatura de entrada del fluido caliente; °C.

v Ttent: temperatura de entrada del fluido frio; °C.

La determinacion de Qmax requiere que se disponga de la temperatura de entrada de los
fluidos caliente y frio y de sus gastos de masa, los cuales suelen especificarse. Entonces,
una vez que se conoce la efectividad del intercambiador, se puede determinar la velocidad

de transferencia real (Q) a partir de la ecuacién 2.26.

Q=¢e*Qmsx = Cmin(Tc,ent - Tf,ent) Ec.2.26

Donde:

v’ ¢: efectividad de la transferencia de calor; adimensional.

v" Qmax. velocidad maxima posible de la transferencia de calor; W

v Cmin: razén de capacidad calorifica minima (es el menor entre C. y Cy); W/°C.
v

TeentY Trent: temperatura de entrada de los fluidos caliente y frio respectivamente; °C.
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El nimero de unidades de transferencia de calor (NTU) es un parametro adimensional que
es ampliamente usado para el andlisis de los intercambiadores de calor y se define segun la

ecuacion 2.27 como:

NTU = Z4s _ _ Ux4s Ec.2.27

Cmin mCp min

Donde:

v NTU: ndmero de unidades de transferencia de calor; adimensional.

v U: coeficiente global de transferencia de calor; W/m? K.

v As: area superficial de transferencia del intercambiador; m2.

v" Cmin: razén de capacidad calorifica minima (es el menor entre C. y Cy); W/°C.

Observar que NTU es proporcional a Ag Por lo tanto, para valores especificos de U y Cnin
el valor de NTU es una medida del area superficial de transferencia de calor, As. Por lo que,
entre mayor sea el NTU, mas grande es el intercambiador de calor.

En el andlisis de los intercambiadores de calor también resulta conveniente definir otra

cantidad adimensional Ilamada relacion de capacidades (c) como:

C = oo Ec.2.28
Donde:

v C: relacion de capacidades; adimensional.

v Cmin: razén de capacidad calorifica minima (es el menor entre C. y Cy); W/°C.

v Cmax: razén de capacidad calorifica maxima (es el mayor entre C. y Cy); W/°C.

Se puede demostrar que la efectividad del intercambiador de calor es una funcion del
namero de unidades de trasferencia (NTU) y de la relacién de capacidades (c), es decir:
e=f NTU,% Ec.2.29
Esta condicion se cumple para cualquier intercambiador de calor. Por tanto se puede
determinar el valor de € para intercambiadores de calor de flujo cruzado con los dos fluidos
de flujo no mezclado teniendo en cuenta los valores de ¢ y NTU a partir de la figura 2.4. En
el anexo 7 se muestra otra figura para determinar el valor de € para flujo cruzado con uno

de los fluidos de flujo mezclado y el otro no mezclado (ver anexo 7).
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Fig.2.4. Flujo cruzado con los dos fluidos de flujo no mezclado. Fuente. (Pérez Quezada &
Quezada Pérez, 2006).

2.2.3 Comparacion de los resultados con los parametros operacionales de disefio

Luego de los andlisis y calculos correspondientes a los intercambiadores de calor se hace
una comparacién de los resultados obtenidos con los parametros operacionales de disefio
gue se encuentran plasmados en la carta tecnoldgica para determinar si el proceso se esta

llevando a cabo correctamente o no.

2.2.4 Procedimiento analitico
Posteriormente, se realizan pruebas y analisis de laboratorio para comprobar si la amina
pobre regenerada cumple o no con los pardmetros de calidad requeridos. En caso de que la
amina regenerada no cumpla con las especificaciones de calidad, se deben determinar
mediante estos analisis las causas que originan el no cumplimiento de estos requisitos.
Estos procedimientos analiticos son:

e Ladeterminacion de la concentracion de amina.

e Ladeterminacion de la carga de H,S en las soluciones de amina.

e Ladeterminacion de sales térmicamente estables.

e La determinacion de la tendencia a la formacion de espuma y del tiempo de ruptura

en las soluciones de amina.

e Ladeterminacion de sélidos suspendidos totales.
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2.2.4.1 Determinacion de la concentracion de amina

Este método es utiliza para la determinar la alcalinidad de la solucion acuosa de MDEA
utilizada en el proceso de endulzamiento. Se presupone que la alcalinidad total es
solamente debida a la presencia de MDEA.

N=*A%11,92
g

% peso de amina = Ec.2.30

Donde:
v" N: normalidad del 4cido utilizado.
v A: mL de 4cido utilizado.

v’ g: peso de la muestra en gramos.

2.2.4.2 Determinacion de la carga de H,S en la solucion de amina

Este método se realiza con la finalidad de determinar el contenido de sulfuro de hidrogeno
en solucion de MDEA y consiste en la titulacion de una solucion acidificada con una
solucion valorada de tiosulfato de sodio (Na,S,03).

0,17(25-V)

Contenido del % H,S = ~

Ec.2.31

Donde:

v' 0,17: peso molecular del H,S/200.

v 25: mL de yodo usados.

v" V: mL de NayS,0; usados para titular la muestra.
v W: peso de la muestra en gramos.

molesde H,S 9% H,S%3,498

= Ec.2.32
moles de MDEA MDEA % peso

Carga de H,S en la solucion de amina =

Donde:
v 9% H,S: contenido del % H,S obtenido en la ecuacion 2.31.

v" MDEA % peso: % peso de amina obtenido por la ecuacion 2.30.
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2.2.4.3 Determinacion de sales térmicamente estables
Este método se aplica para determinar las sales térmicamente estables en la solucién de
amina utilizada en el proceso de endulzamiento de gases acidos.

VxN=%100
g+x1000xf

% peso STE = Ec.2.33

Donde:

v" V: volumen de NaOH (mL).
v N: normalidad del NaOH.
v' g: peso de muestra (g).

v' f: peso neto del punto 1/ peso neto del punto 2.

2.2.4.4 Determinacién de la tendencia a la formacion de espuma y del tiempo de
ruptura en las soluciones de amina

Cuando las soluciones de MDEA utilizadas en el tratamiento de gases se contaminan con
algunos acidos organicos y/o con sélidos suspendidos, pueden desarrollar una tendencia a
la formacion de espuma. Esta tendencia se puede determinar cuantitativamente midiendo la
altura de la espuma formada y el tiempo en que esta colapsa. Este anélisis se realiza de
modo experimentar y segin lo obtenido se compara con las siguientes condiciones de la
tabla 2.15.

Tabla 2.15. Tendencia a espumar.

Tendencia a espumar Volumen de espuma (mL) Tiempo de ruptura (s)
Ninguna 0-12,5 <5
Leve 12,5-62 5-20
Moderada 62-125 20-30
Severa >125 >30

Fuente. (Saavedra Pérez, 2021)

En la valoracion del resultado hay que tener en cuenta la temperatura del analisis porque

esta puede influir en la determinacion de los valores de la altura de la espuma y su tiempo

de permanencia.

2.2.4.5 Determinacion de solidos suspendidos totales

Este método es utilizado para la determinacion de sélidos suspendidos en la solucion

acuosa de amina. El intervalo para la determinacion comprende de 4-20 000 mg/L.
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M

ppm STT = Ec.2.34

Donde:
v" Po: peso del filtro antes de la filtracion (mg).
v Py: peso del filtro después de la filtraciéon (mg).

v" M: peso de la muestra (g).

2.2.5 Comparacion de los resultados con las especificaciones de calidad
Finalizados estos analisis de laboratorio, se deben comparar los resultados obtenidos con
las especificaciones de calidad plasmadas en la carta tecnoldgica para determinar si la

solucion de amina cumple o no con las especificaciones de calidad requeridas.

2.2.6 ldentificacion de los problemas operacionales

El incumplimiento de las especificaciones de calidad de la amina regenerada es el indicador
definitivo que demuestra la ineficiencia del sistema de regeneracién y por tanto la presencia
de problemas operacionales en la planta. Estos problemas deben ser identificados
rapidamente ya que estos contribuyen a la degradacion de la amina y al incumplimiento de

las normas de calidad de los gases tratados en las torres contactoras.

2.2.7 Propuesta de mejoras tecnoldgicas

Luego de identificados los problemas operacionales se proponen soluciones o mejoras
tecnoldgicas para dar finalidad a estos o reducirlos en gran medida. Las soluciones o
mejoras propuestas deben estar en correspondencia con los recursos y necesidades de la

empresa.

Conclusiones parciales del Capitulo 2

1. La caracterizaciéon de la unidad objeto de estudio permitié conocer las variables
operacionales mas influyentes en los procesos de endulzamiento y regeneracion
(presion y temperatura), asi como las especificaciones de calidad de las corrientes
que intervienen en los mismos, lo que permitio establecer los limites del estudio.

2. Se determind una metodologia para evaluar el funcionamiento historico de la torre
regeneradora de aminas T-02-801 teniendo en cuenta las temperaturas necesarias
para el optimo funcionamiento del proceso y la calidad de la amina pobre

regenerada.
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Capitulo 3: Andlisis y discusién de los resultados

En este capitulo se desarrollan los calculos y analisis correspondientes para la evaluacion
de la torre desorbedora T-02-801, se identifican los problemas operacionales de la planta en
general y se proponen mejoras tecnolégicas para dar solucién a los mismos o disminuirlos
en gran medida.

Los célculos se enfocaron en los intercambiadores de calor de placas termosoldadas E-02-
801, E-02-802, E-02-803 y E-02-804 para evaluar la torre regeneradora de aminas T-02-
801. También como parte de esta evaluacion, se comprobd la calidad de la amina
regenerada siendo este es un indicador que define el funcionamiento de la torre
desorbedora.

3.1. Analisis y seleccidn de datos

Para la realizacién de la metodologia propuesta se tomaron datos del cumplimiento
historico y se realizaron mediciones en la planta a lo largo del afio actual de los pardmetros
de operacion real de los intercambiadores de calor de placas para determinar los datos
promedios de los mismos. Esto se realizé con el objetivo de observar el comportamiento de
la torre regeneradora y de la planta en general desde que comenz6 a circular la solucién de
MDEA en el afio 2012 hasta el presente afio (2021). Es importante destacar que en los afios
2016 y 2017 la planta estuvo fuera de servicio, lo que implica que estos valores promedios
no incluyen los afios antes mencionados. En la tabla 3.1 se muestran estos datos, los cuales
constituyen la base para el célculo de los intercambiadores de calor.

Tabla 3.1. Datos promedios de los parametros de operacion real de los de los

intercambiadores de calor de placas termosoldadas.

Caracteristicas E-02-801 E-02-802 E-02-803 E-02-804
Fluidos Amina Amina pobre/vapor Gases acido /agua Amina
rica/Amina pobre pobre/agua
Temperatura 48,39/118,0 118,03/164,90 105/30,69 68,58/31,72
entrada, °C
Temperatura 94,86/67,38 123,7 40,87/80,48 52,14/44,77
salida, °C (tedricamente)/118,4
(tedricamente)
Presion entrada, 3,4/0,77 0,77/4,34 0,8/-6,0 6,20/5,0
kgf/cm?
Presidn salida, 3,2/0,57 0,77 (te6ricamente)/- 0,55/3,0 5,71/3,0
kgf/cm?

Fuente. Elaboracion propia.

64




3.2. Desarrollo de los calculos correspondientes a los intercambiadores de calor y
comparacion de los resultados con los parametros operacionales de disefio

Para los intercambiadores de calor E-02-801, E-02-803 y E-02-804 se utilizo el método de
la diferencia media logaritmica de temperatura, ya que se conocian las temperaturas de
entrada y salida de los fluidos. Para el intercambiador de calor E-02-802 se utilizd por el
método de la efectividad y el nimero de unidades de transmision del calor, ya que so6lo se

conocian las temperaturas de entrada de los fluidos.

3.2.1 Método de la diferencia media logaritmica de temperatura para el E-02-801

El objetivo principal de estos calculos es determinar la velocidad de transferencia de calor
real, la cual se calcula por la ecuacion 2.1 del Capitulo 2. Se selecciond este método para
calcular el intercambiador de calor E-02-801, ya que se conocen las temperaturas de entada
y salida de los fluidos caliente (amina pobre) y frio (amina rica), los cuales se muestran en
la tabla 3.1. Para calcular la velocidad de transferencia real debemos tener en cuenta varios
términos como son: el coeficiente global de transferencia de calor, el area de transferencia
de calor y la diferencia de temperatura media logaritmica.

El célculo de la diferencia de temperatura media logaritmica se realiza segun la ecuacion
2.12, donde para calcular los valores de AT,y AT, se debe tener en cuenta que los fluidos
estan a contraflujo. Estos valores se determinan por las ecuaciones 2.15y 2.16.

Poniendo la ecuacion 2.12 en funcién de la condicion de contraflujo y sustituyendo los

valores se obtiene:

Teap—Tsar —(Tsap—Tear) 118-94,86 —(67,38—48,39) o
ATml (real) — Teap—TSar - |n L18=94386 = 20,87 °C
TSap—T€ar 67,38—48,39

Luego debemos determinar la diferencia de temperatura media logaritmica para los valores

de disefio segun la misma ecuacion 2.12. Esto se realiza con el objetivo de comparar ambos

resultados.
_ Teap—Tsar —(Tsagp—Tear) _  121,7-108,7 —(63,1-50,4) _
ATml (disefio) — ) Teap—Tsar - | 12L7=1087 - 13;63 °C
n Tsap—Tear 63,1-50,4

El coeficiente global de transferencia de calor se determina segun la ecuacion 2.3, donde

debemos tener en cuenta: los coeficientes de transferencia de calor por conveccion para la
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amina pobre y para la amina rica; la resistencia térmica por conduccion del material y
resistencias térmicas de ensuciamiento de la amina pobre y la amina rica.

Los coeficientes de transferencia de calor por conveccion, tanto para la amina pobre como
para la amina rica, se calculan segln la ecuacion 2.9, teniendo en cuenta: el nimero de
Reynolds, el nimero de Prandtl, la longitud caracteristica del canal, la conductividad
térmica de los fluidos y los valores de los coeficientes ¢ y n que dependen del tipo de flujo
y se obtienen segun la tabla 2.14.

El nimero de Reynolds para ambos fluidos se calcula por la ecuacién 2.5. Para determinar
esta constante adimensional debemos calcular la velocidad de cada fluido y la longitud
caracteristica del canal. Los valores de densidad y viscosidad de ambos fluidos se
encuentran tabulados.

La longitud caracteristica del canal se determina por la ecuacion 2.6, teniendo la separacion
de entre las placas (b) y el ancho de las placas (W), las cuales son 0,005 my 0,7 m
respectivamente. Sustituyendo estos valores en la ecuacion antes mencionada se obtiene:

__ 4xbxW  4x0,005%0,7
€7 2¢(b+W)  2%(0,00540,7)

=0,01m

Para el célculo de las velocidades de los dos fluidos se tienen como datos los caudales de
cada uno de ellos y el area que es la misma para ambos, la cual es de 129,1 m? El flujo
volumétrico de la amina rica es de 0,0116 m*/s, mientras que el de la amina pobre es de

0,0125 m%s. La determinacion de estas velocidades se realiza de la siguiente manera:

& =291 — 90000898 m/s
A 129,1

Var =

v = G _ 00125
aP T AT 1291

= 0,0000968 m/s

Luego sustituyendo en la ecuacion 2.5 los valores antes calculados y teniendo como datos
la densidad y viscosidad de cada fluido, procedemos a calcular el nimero de Reynolds para
cada uno de ellos. La densidad de la amina pobre y la amina rica es 992,5 kg/m® y 1 040,5
kg/m? respectivamente. La viscosidad de la amina pobre y la amina rica es 0,00077 kg/ m*s
y 0,00262 kg/ m*s respectivamente.

Vap*Lc*p _ 0,0000968%0,01%992,5 1.25
u 0,00077 !

Re,p =
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VarxLc*p _ 0,0000898 0,011 040,5
m 0,00262

Re,, = = 0,356

Calculado el numero de Reynolds podemos obtener los valores de las constantes ¢ y n
segun la tabla 2.14. Los valores de ¢ y n tanto para la amina pobre como para la amina rica

son 17 y -1, ya que para ambos casos se obtiene un valor de Re < 10.

Al igual que el nimero de Reynolds, es necesario determinar el nimero de Prandtl para
ambos fluidos. ElI nimero de Prandtl se calcula utilizando la expresion 2.8. Para este
calculo debemos tener en cuenta la viscosidad, la conductividad térmica y el calor
especifico de cada fluido. La conductividad térmica de la amina pobre y la amina rica son
valores que se encuentran tabulados y son 0,4325 W/m °C y 0,3917 W/m °C
respectivamente. El calor especifico de la amina pobre y la amina rica son también valores
que se encuentran tabulados y son 2 990 J/kg °C y 2 981,0016 J/kg °C respectivamente.
Sustituyendo en la ecuacion 2.8 se obtiene:

uxCp _ 0,00077%2 990
Pr., = = = 5,32
ap k 0,4325 ’

Pr. = wCp _ 0,00262%2 981,0016
ar — T 0,3917

= 19,94

Teniendo todos los valores anteriormente calculados se procede a sustituirlos en la ecuacién

2.9 para calcular el coeficiente de transferencia de calor por conveccion de ambos fluidos.

1 1

c*Reyp  #Pryp3*k 17+ 1,25 ~1x 532 3%0,4325
h,, = —&2—F P = =1017,586 W/m? °C
p L¢ 0,01
no L L 1
cxRegr *Prgpr3=k 17+« 0,356 ~*x 19,94 3%0,3917
h,, = e C Al = 501 =502 038,176 W/m2 °C
C )

Las resistencias térmicas de ensuciamiento para ambos fluidos se determinan por la tabla
2.13, mientras que la resistencia térmica por conduccion de las placas se calcula por la
ecuacion 2.4. Las resistencias térmicas de ensuciamiento para tanto para la amina pobre
como para la amina rica es de 0,0003 (W/m? °C)™. Las placas estan construidas de acero
inoxidable AISI 316, cuya conductividad térmica es de 13,4 W/m K y se tiene que el
espesor de estas es de 0,00045 m. Si se sustituyen estos valores en la ecuacion 2.3 se

obtiene:
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1 1 o
Ureal = = "1 000045 _ 1 = 630,937 W/mz C

T T = -
h_c"'Rl:fmd"’h—f"'RC-"Rf 1017,586 ' 13,4%¥129,1 ' 502 038,176 ' 0,0003+0,0003

Luego es necesario calcular el valor de U de disefio para establecer comparaciones con la U
real calculada. Para determinar el valor de U de disefio se tiene como dato la velocidad de
transferencia de calor de disefio que se encuentra en la tabla 2.6, por lo que si se sustituye y
se despeja en la ecuacion 2.1 en funcion de U de disefio se obtiene:

Qdiseflo 2692000
Ue o = - =1529,86 W/m? °C
disefio A * ATml (diseﬁo) 129,1 * 13;63 /m

Posteriormente se procede a calcular el valor de la velocidad de transferencia real
sustituyendo los valores calculados en la expresion inicial 2.1.

Q=Ux*Ax*AT,; = 630,937%129,1* 20,87 = 1699 944,285 W

Para completar el andlisis de este intercambiador de calor se debe calcular la caida de
presion a través del equipo para ambos fluidos. El calculo de este parametro se realiza a
través de la ecuacion 2.17. Un término muy a tener en cuenta para la realizacion de este
calculo es el factor de friccion que se determina por la ecuacion 2.18. Si se sustituyen los
valores de las constantes ¢ y n antes mencionadas y el niumero Reynolds en la expresion

2.18 se obtiene:
fop = c*Rejp, =17 % 1,25 71 =13,6
f,, =c*Rel. =17 % 0,356 ~1=47,75

Posteriormente se sustituyen estos valores en la ecuacidn 2.18 para calcular el AP de cada

fluido a través del intercambiador de calor.

L p*Vap? 0,7 992,5% 0,0000968 2 P
AP, =4+f, *—* —— =4%13,6 x —* = 0,017 kgf/cm
ap ap L. 2 770,01 2 ! gt/
L *Var2 0,7 1040,5% 0,0000898 2
APy = 4 % for % — p%=4*47,75 uvis > = 0,055 kgf/cm?
C )

68



3.2.2 Método de la efectividad y el niumero de unidades de transmision del calor para
el E-02-802

El objetivo de este método al igual que el anterior es determinar la velocidad de
transferencia de calor real, pero en este caso se utiliza un parametro adimensional llamado
efectividad de la transferencia de calor (g), ya que sélo se conocen las temperaturas de
entrada de la aminaricay el vapor.

Primeramente, es necesario calcular el coeficiente global de transferencia de calor de
disefio por la ecuacion 2.1. Es importante destacar que el AT de disefio es aproximadamente
igual a 23,1 °C. Sustituyendo los pardmetros de proyecto mostrados en la tabla 2.6 y
poniendo la expresion 2.1 en funcién del coeficiente global de transferencia de calor se

obtiene:

Unio o = Qdiseﬁo — 3005000
disefio A % AT(diseﬁo) 42,41 % 23,1

= 3067,35 W/m?°C

La velocidad méaxima posible de la transferencia de calor se determina por la ecuacion 2.26,
donde la razon de capacidad calorifica minima es el menor valor que resulta de las
ecuaciones 2.23 y 2.24 y se conocen ademas las temperaturas de entada de ambos fluidos,
las cuales se encuentran en la tabla 3.1. Los flujos mésicos de la amina pobre y el vapor son
10,35 kg/s y 0,873 kg/s respectivamente. El calor especifico de la amina pobre y el vapor se
encuentran tabulados, los cuales son 2,990 kJ/kg °C y 4,346 kJ/kg °C respectivamente. Si
sustituimos estos valores en las expresiones 2.23 y 2.24 para determinar el Cy, se obtiene:

Cap = Myp * Cpap = 10,35 * 2,990 = 30,95 kW/°C

Cyap = Myap * CPyap = 0,873 x 4,346 = 3,794 kW/°C

Por tanto, el valor de Cp,i = Cyap = 3,794 kW/°C.

Luego si se sustituye en la ecuacion 2.26 para determinar Qmax Se obtiene como resultado:
Qmax = Cmin Teent — Trent = 3,794 * 164,9 — 118,03 = 177 824,78 W/°C

Para calcular el NTU es necesario considerar que U gisesio = Urea- ENtonces si se sustituye

en la ecuacién 2.27 se obtiene:
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UxAs _ 3067,35%42,41
Cmin 3,794

NTU = = 34,28

Luego se calcula la relacion de capacidades por la ecuacion 2.28. El valor de Cygx €s el

mayor valor que resulta de las ecuaciones 2.22 'y 2.23. Por tanto, el valor de Cpysx = Cyp =
30,95 kW/°C. Si se sustituye en la expresion 2.28 se obtiene:

Cmi 3,794
C=-mn — 37 _ 12
Cmsx 30,95

Posteriormente se debe determinar € por la figura 2.4 utilizando los datos de C y NTU. Se
puede observar en esta figura que para los valores de C = 0,12 y NTU = 34,28 se obtiene
una e =0,92.

Teniendo todos estos parametros calculados, se puede determinar el valor de la velocidad
de transferencia de calor real por la expresion 2.20 despejando y calculando en funcion de
esta.

Q = &% Quu = 0,92 % 177 824,78 = 163 598,8 W

Es necesario calcular las temperaturas de salida para ambos fluidos utilizando la ecuacion
2.21. Si despejamos esta ecuacion en funcion de las temperaturas de salida para ambos
fluidos se obtiene como resultado:

Q __ 163,59

Tap,sal =—+ Tap,ent =
Cap 30,95

+ 118,03 = 123,31 °C

163 598,8

Q
Tvap,sal = Tvapent — % = 164,90 —

=121,7°C

Luego se calcula el valor real de U despejando en la ecuacién 2.27 ya que lo que teniamos

inicialmente era una aproximacion.

NTU*Cpyg 34,28%3 794
= min — = 3066,68 W/m? °C
Ag 42,41

U

Con este valor de U real se recalcula la velocidad de trasferencia de calor real por la
ecuacion 2.1. Luego de calculadas las temperaturas de salida de los fluidos se obtiene un
valor de AT = 41,6 °C segln la ecuacion 2.12 para condiciones de contraflujo. Si se

sustituyen los datos calculados en la expresion 2.1 se obtiene:
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Q=UxA*AT = 3066,68 x42,41 41,6 =5410426,11 W

Luego de calculados todos los intercambiadores de calor siguiendo esta metodologia, se
compararon los resultados obtenidos con los parametros operacionales de disefio mostrados

en el Capitulo 2 (ver anexo 8).

3.3. Desarrollo del procedimiento analitico y comparacion de los resultados con las
especificaciones de calidad requeridas

Cienfuegos, con el objetivo de determinar la calidad de la amina regenerada (amina pobre).
Los resultados de estos analisis se obtuvieron siguiendo las ecuaciones propuestas (2.30-
2.34) y los resultados se muestran en la tabla 3.2. Tanto estos resultados mostrados como
los de los intercambiadores de calor corresponden al periodo de tiempo (2012-2021), con la
exclusion de los afios 2016 y 2017 por estar la planta fuera de servicio. Los valores
promedios de estos resultados indican la calidad de la amina regenerada en todo este tiempo
y se muestran en la tabla 3.2.

Tabla 3.2 Resultados obtenidos del procedimiento analitico

Afio. Carga 4cida, Concentracion | STE, % | SST, ppm Espuma
molH,S/mol MDEA MDEA, %
2012 0,0189 33,38 0,18 281,65 leve
2013 0,0086 35,29 0,55 142,32 leve
2014 0,0071 39,81 1,07 172,19 leve
2015 0,0076 37,68 1,53 346,43 leve
2018 0,00087 39,36 0,53 85,49 leve
2019 0,00137 41,28 0,29 32,87 leve
2020 0,00110 39,34 0,105 3,11 leve
2021 0,0019 39,87 0,073 3,52 leve
Promedio 0,00593 38,25 0,474 133,44 leve

Fuente. Elaboracion propia.

Al comparar los resultados del analisis de laboratorio con las especificaciones de calidad de
la amina regenerada se puede notar que existen parametros que se desvian de la norma.
Estos resultados permiten concluir que la torre regeneradora de aminas T-02-801 no esta
funcionando correctamente porque se estd obteniendo una amina pobre deficiente. Esto
afecta el proceso de endulzamiento de gases acidos, ya que estos problemas operacionales
contribuyen a disminuir la capacidad secuestraste de la solucion de MDEA.
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3.4. Identificacion de los problemas operacionales

Los resultados obtenidos hasta este punto demuestran la ineficiencia de la torre

regeneradora de aminas T-02-801, la cual esta dada por problemas operacionales existentes

en la planta. Los problemas detectados segun los calculos, analisis y comparaciones fueron

los siguientes:

Incumplimiento de las especificaciones del contenido de sélidos suspendidos totales
(SST) ya que se obtienen valores superiores a 100 ppm debido al insuficiente
esquema de filtracion. La poca efectividad del sistema de filtrado estd dada por el
poco aporte de los filtros de canasto debido a su alto mesh y a la poca capacidad de
cambio de los medios filtrantes de los filtros de cartucho por su elevado costo. La
formacion de estos sélidos estd incentivada por productos de corrosion, productos
de degradacion de la amina y la formacién de sales térmicamente estables.
Inadecuada separacién de los hidrocarburos en separador el B-01-306, lo que
permite la permanencia de los mismos en el sistema, generando asi espumamiento,
afectando los equipos de intercambio de calor, falseando niveles y contribuyendo a
la formacién de depoésitos y ensuciamiento. Este problema estd dado por la
configuracién vertical del equipo y a que no hay un AP o cambio subito de presion
necesario para que ocurra una correcta separacion.

Deficiente intercambio térmico en los intercambiadores de calor asociados al
sistema de regeneracion, causados por la presencia de contaminantes en la solucion
de amina como: soélidos suspendidos o disueltos, sales térmicamente estables,
hidrocarburos entrampados y productos de la corrosién, basicamente sulfuro de
hierro. Las particulas extremadamente pequefias en suspension son dificiles de
remover por lo que cubren y obstruyen las superficies de intercambio de calor,
generando incumplimiento en las especificaciones de temperatura tanto en la amina
rica que ingresa al regenerador como en la amina pobre que entra a los
absorbedores. De esta manera se incumple con las especificaciones del contenido de
H,S en el gas tratado y la capacidad de regenerar a la amina.

Presencia de bajas temperaturas en el tope de la torre (menores que 110 °C), las
cuales estan influenciadas por el mal funcionamiento de la valvula de control del

flujo de agua de enfriamiento, provocando ineficiencia en el condensador de cabeza
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E-02-803. Esto contribuye a que el separador B-02-802 no cumpla con la correcta
separacion del H,S al flare que debe ser a 50 °C y a que la relacién de reflujo se vea
afectada como consecuencia del poco nivel de liquido para reflujar a la torre,
impidiendo asi el despojo eficiente del H,S.

e Presencia de altas temperatura en la amina pobre entra a los absorbedores, con
aproximadamente mas de 5 °C de lo establecido lo que suma calor a las reacciones
exotérmicas en el proceso de endulzamiento, provocando altas temperaturas en el
gas tratado incrementandose los arrastres de liquidos junto al gas. Esto impacta
negativamente en los equipos aguas abajo de los absorbedores. Esta situacion esta
potenciada por el incumplimiento de las especificaciones en la transferencia de
calor en los intercambiadores E-02-801 y E-02-804.

e Presencia de bajas temperaturas (123,7 °C) en la amina pobre que se calienta para
generar el vapor de arrastre necesario que separa el H,S de la solucién de MDEA en
la T-02-801. La temperatura Optima para lograr romper la union entre el H,S y la
solucion de amina es de 125 °C. Este incumplimiento térmico se debe la suciedad en
el intercambiador E-02-802 ocasionada por los sélidos en suspensién que contiene
la amina y a las incrustaciones provocadas por vapor vivo que se inyecta al equipo.
Por tanto, en estas condiciones lograr la temperatura necesaria para una eficiente
despojacion del H,S supone someter al intercambiador de calor E-02-802 a
esfuerzos térmicos.

e Incumplimientos con el inyecto de amina rica a la torre regeneradora el cual debe
ser a 100 °C y se realiza en la actualidad a 93 °C, lo que afecta el perfil térmico en
toda la secuencia de platos (desde el tope hasta el fondo) (ver anexos 8 y 9). Esto

demuestra, una vez mas, las carencias del intercambiador de calor E-02-801.

3. 5 Propuesta de mejoras tecnoldgicas
A partir de los problemas detectados se proponen una serie de medidas que permiten
resolver estas afectaciones tecnoldgicas como son:

e Modificar las dimensiones de las mallas de los filtros de canasto a aproximadamente

0,03 mm (30 micras) para minimizar la carga de particulas en el fluido.
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Aplicacion de inhibidores de corrosion para proteger las superficies metalicas y
evitar este problema operacional. Los inhibidores de corrosion son sustancias
quimicas que, afiadidas en concentraciones pequefias disminuyen sensiblemente la
velocidad de corrosion del material metalico expuesto a este tratamiento.

Aplicacion de antiespumantes para limitar la formacion de espumas. Los
antiespumantes son agentes tensoactivos que actlan por medio de tensiones
superficiales intermedias para lograr desestabilizar la espuma y liberar el gas
retenido.

No utilizar agua comun, ni agua técnica para la preparacion de la solucion de
MDEA, solo utilizar el condensado recuperado que no sobrepase las
especificaciones del agua de reposicién (dureza, contenido cloruros, contenido de
solidos disueltos y pH), ya que el incumplimiento de estas especificaciones
contribuye a la degradacion de la amina y al ensuciamiento de los equipos de
intercambio de calor (ver anexos 11-13).

Disponer de equipos fiables para la indicacion de la caida de presion (AP) en la torre
desorbedora, ya que un incremento de la caida de presion indica formacion de
espumas, formacion de depdsitos e inundaciones, lo que afecta el proceso.

Mantener un control exhaustivo del comportamiento del perfil térmico de la T-02-
801 e implementar un sistema de control con indicacion al panel que registre estas
mediciones, ya que solo se pueden observar instantaneamente en la actualidad.
Instalacion de un punto de chequeo de la presion y la temperatura a la entrada del
intercambiador de calor E-02-802 para controlar estos parametros del vapor que se
inyecta al equipo. Mantener el control de estos pardmetros de entrada del vapor es
de gran importancia ya que el maximo rendimiento de su energia cal6rica se obtiene
a los 148,8 °C para una presion realtiva de 3,60 kgf/cm?. Someter al equipo a
esfuerzos térmicos pone en riesgo su integridad, ya que esto provoca deformaciones
en las placas y fallas en las soldaduras fundamentalmente.

No operar el intercambiador de calor E-02-802 con la trampa de vapor fuera de
servicio, ya que esta es una valvula automatica cuya mision es descargar el
condensado sin permitir que se escape el vapor vivo. Como se menciono

anteriormente este condensado es de vital importancia ya que usualmente se usa
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para preparar la solucion de MDEA porgque cumple con las especificaciones del
agua de reposicion.

Llevar a cabo un proceso de limpieza en los intercambiadores de calor para
aumentar su rendimiento térmico. Existe dos procedimientos para el lavado de los
intercambiadores de calor de placas termosoldadas, los cuales son: limpieza
mecanica y limpieza quimica. EI método mas eficiente es el método de limpieza
mecénica que se realiza con agua a altas presiones, pero tiene como desventaja que
se necesita desmonta el equipo, lo que implica retirar las juntas del mismo, las
cuales son de materiales muy especificos (teflon y grafito reforzado) y tienen alto
costo en el mercado internacional (ver anexo 14). Por tales motivos es
recomendable la aplicacion de la limpieza quimica, conocida como limpieza in situ
(CIP, por sus siglas en inglés) que se realiza sin necesidad de abrir el equipo. En
este tipo de limpieza se utiliza un equipo totalmente integrado de acero inoxidable,
el cual cuenta con resistencias eléctricas, una bomba centrifuga, un deposito, filtros,
termostatos (de operacion y de seguridad) y un cuadro de valvulas que permiten
invertir los sentidos de la circulacién de la solucién. El equipo se conecta en uno de
los circuitos del intercambiador, se programa la temperatura deseada y se procede a
encender la bomba y luego las resistencias eléctricas. Se hace circular el fluido a
través el intercambiador por un tiempo que se definird en funcién del tipo y
caracteristicas de la suciedad o incrustaciones presentes en el equipo (ver anexo 15).
En la limpieza quimica se emplean diferentes soluciones para el lavado de los
intercambiadores de calor, siendo la sosa caustica la més utilizada para este tipo de

procesos (ver anexo 16).
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Conclusiones parciales del Capitulo 3
1. El incumplimiento de los pardmetros de temperatura y calidad de amina regenerada

demuestran la ineficiencia de la T-02-801, lo cual esta dado por fallos de elementos
de control del sistema y por el ensuciamiento de los equipos de intercambio de calor
y filtraciébn provocado por productos de la corrosion, sélidos suspendidos e
hidrocarburos condensados que no fueron separados.

2. Se deben implementar con caracter de urgencia soluciones tecnol6gicas como son:
la limpieza quimica de los intercambiadores de calor y la aplicacion de inhibidores
de corrosion y antiespumantes con el fin de optimizar el proceso de regeneracion y
rescatar de esta manera la amina con las especificaciones de calidad necesarias para

el proceso de endulzamiento.
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Conclusiones

1. A partir del analisis bibliografico relacionado con los procesos de endulzamiento y
regeneracion de aminas, se comprobo que los parametros mas importantes son: la
presion, la temperatura y la concentracion de la amina.

2. El disefio y aplicacion de la metodologia planteada para evaluar la torre
regeneradora T-02-801 permitio observar que esta no estaba funcionando de forma
efectiva, conociéndose ademas los principales problemas operacionales de la planta.

3. Las mejoras tecnoldgicas propuestas dan solucién a corto y mediano plazo de los
problemas operacionales existentes y contribuyen a la optimizacién de los procesos

de adulzamiento y regeneracion en la seccion 300-1.
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Recomendaciones
Implementar el paquete de mejoras propuesto para dar solucion o minimizar los

problemas operacionales de la planta.
Verificar en otros laboratorios las muestras de amina tomadas ya que se han

detectado algunas incoherencias o contradicciones con lo establecido en la

literatura.
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Anexos

Anexo 1. Diferentes tipos de reacciones que ocurren en el proceso de HDT. Fuente.

(Guzman Jiménez, 2013).

Tipo de Reaccion Especie Reaccion General
Hidrodesulfuracion Mercaptanos RSH + H; 2 RH + HiS
Sulfuros R:S+ 2H; =2 2RH + Hs5
Bisulfuros (RS)2 + 3H:2 2 2RH + 2H:5
I
Tiofenos HC. CH
S  +4H:; - GiHu+Hsx
Hidrodenitrogenacion Pirrol C4HNH + 4H; = CiHyp+ NH;
Piridina CsHsN + 5Hz2 = CsHia + NHs
Desoxigenacion Fenoles CeHsOH + Ha = CeHs + H20
C7H1300H + 3H2 2 GHis +
Perdxidos
2H:0
Deshalogenacion Cloruros RCI+H:;= RH + HCl
Qlefinas,
Hidrogenacién CsHyp+ Ho =2 GHyp»
aromaticos

Hidrodesintegracién -

CioH2: + H2 = CyHip+ CéHus




Anexo 2. Propiedades de los diferentes tipos de aminas. Fuente. (Alba Reyes, 2010).

Propiedades MEA DGA DEA DIPA MDEA
Peso molecular 61,1 105,1 105,1 133,2 119,2
(g/mol)
Concentracion tipica | 15-20 45-50 25-30 30-32 35-50
(Yow/w)
Carga tipica pobre 0,04 0,05 0,07 0,05 0,01
(mol/mol)
Carga tipica de 0,15 0,15 0,15 0,15 0,12
liquido rico (mol/mol)
Carga tipica de gas 0,34 0,40 0,40 0,40 0,45
rico (mol/mol)
Tipico uso del vapor 15 15 1,2 11 1,0
(Galp/Galy)
Precio relativo de 0,5 0,95 0,5 0,95 1,0
amina pura ($/$)
Calor de reaccion con | 820 674 511 475 455
H,S (BTU/Ib)
Concentracion de 20 50 30 32 50
trabajo (%)
Velocidad de 407 240 425 476 217
circulacion requerida
(US gpm)
Requerimientos 36 700 21 600 30 800 31400 13 000

estimados de vapor
(BTU/h)




Anexo 3. Férmulas quimicas de las principales aminas. Fuente. (Alba Reyes, 2010).

N=CHz — CHxz—0H N—CH: — CHz— O—CH:z—CH: — OH
rd

DEA

OH=CHz — CHz=— N=CH: —CH: — OH
]
H

AMINA TERCIARLA

MDEA

OH- CH: — CHz— N—CH: — CHz — OH
1
CHs

Anexo 4. Configuracion del regenerador y rehervidor. Fuente. (Navarro Herandez, 2020).

REGENERADOR

Agus de MAKE UP
l GAS ACIDO

SEEA0DDE
VAPOR DE HaO

REGENERADDR




Anexo 5. Diagrama de flujo de la seccion 300-1. Fuente. (Saavedra Pérez, 2021).
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Anexo 6. Diagrama de flujo de las secciones de absorcion y regeneracion de aminas.
Fuente. (Alba Reyes, 2010).
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Anexo 7. Flujo cruzado con uno de los fluidos de flujo mezclado y el otro no mezclado.
Fuente. (Pérez Quezada & Quezada Pérez, 2006).
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Anexo 8. Resultados y comparaciones del analisis de los intercambiadores de calor. Fuente. Elaboracion propia.

Intercambiador.

Q proy,
W

Qreal, W

AQ, W

ATwiros
teor. °C

ATy,
real’C

AP. kgf/cm®

U teor.
W/m?
°c

U real.
w/m?°C

Observaciones.

E-801

2692000

1699 944,29

-992 055,715

13,63

20,87

0,055
amina
rica

0,017
amina
pobre

1529,9

630,9

En este
intercambiador se
pierden 7.24°C que no
se entregan a la amina
ricaensu
calentamiento y en la
amina pobre dejade
enfriarse 6.3°C, por
tanto en ambos lados
la transferencia no es
toda lo eficiente
posible, bajo
coeficiente global de
transferencia por la
pobre transferencia
por conveccion en el
lado de amina pobre y
por factor de
ensuciamiento en
ambas caras con
mayor incidencia en el
lado de amina rica.

A pesar de alta
ATwtp €s pobre el
trabajo de
intercambiador,
afectala T-801 y el
enfriamiento en el E-
804 que repercute en
las altas temperatura
de la amina en los
absorbedores.

E-802

3 005 000

5410 426

+ 2405 426,1

23,1

41,6

0,027

0,71

3067,3

3 066,68

Se transfiere mayor




amina
pobre

vapor

flujo de calor que lo
previsto para el
trabajo de evaporador
a expensa de mayor
ATwitp, provocado
por un inyecto a
menor flujo, mayor
presién y temperatura
de lo especificado
para el vapor. Debe
limpiarse el sistema,
las valvulas que al
100% de apertura no
abastecen el vapor
suficiente. A pesar de
ello la amina pobre
para calentar el fondo
debiera salir a 125 °C
y lo hace a 123, faltan
2°C . Se requiere
limpiar el lado del
vapor por elevado
AP.

E-803

2195000

382 089,08

-1812911,8

33,3

57,68

0,94
Gases
del
tope

0,0014
Agua de
enfriam.

1129,1

1135

Se deja de transferir el
82% de la carga
térmica posible dado
por las bajas
temperaturas en el
tope de la T-801. En
este intercambiador
debe revisarse la
valvula de agua que
como hay poco calor
se requieren poco
flujo de agua y opera
practicamente cerrada
y mecénicamente no
es conveniente para el




intercambiador pues
nunca una cara debe
estar vacia pues surge
el efecto acordedn que
deteriora las placas y
ocurren grietas, ya
este intercambiador ha
presentado grietas,
fugas y salideros.

E-804

626 000

34 806,65

-591 193,34

14,63

14,74

0,22
Amina
pobre

2,02
Agua
enfriam.

3820,5

210,83

Este intercambiador
esta trabajando al
maximo de sus
capacidades, la amina
pobre esta entrando
5.5°C por encima de
lo proyectado y esta
saliendo 3.44 °C
también por encima,
calor que se arrastra
por pobre
transferencia en el E-
801 con la amina
pobre que sale 6.3 °C
por encima. El agua
de enfriamiento est&
saliendo con 44.7°C
de un disefio de 45°C,
por tanto no es capaz
de evacuar el calor a
lo que se le suma una
elevada caida de
presién en la cara del
agua por lo que debe
limpiarse.

Este intercambiador
no cumple desde su
proyecto las
necesidades que




existen en la T-302 de
gue la amina entre con
no mas de 44°C para
gue no coadyuve al
arrastre de agua al B-
303 y la amina esta
saliendo a 52.14°C es
decir 8.14°C por
encima.

Se requieren menos de
44°C y este
intercambiador est4
disefiado para 48,7°C
en la amina pobre, por
lo que se impone un
nuevo intercambiador
que compense el
deficit, lo que se
presentara en una
tarea técnica.




Anexo 9. Influencia de la temperatura en los platos. Fuente. Elaboracion propia.

Influencia de la temperatura del inyecto en los platos (°C)

- 100 (disefio) 98 93 95 96
1 107 100 1111 100.1 107
2 1075 1005

3 108.3 1016 113.9 102.1 107.2
4 1122 1155

5 115 118

6 118.3 1195 1153 103.4 107.9
7 121 120

8 1227 1222

9 122.9 123

10 123 123

11 1232 1232

12 123.4 1234

13 1236 1236

14 1238 1238 116.2 1143 118
15 123.9 128.9

16 124 124

17 1241 124.1

18 1242 1242

19 124.4 124.4

20 124.6 124.6

21 1248 1246

22 125 124.8 117.9 116.4 119.4

Anexo 10. Perfil de temperatura de los platos de la torre desorbedora. Fuente. Elaboracion

propia.

No de platos

== Influencia de la
temperatura en el
perfil de regeneracion.
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Anexo 11. Especificaciones de calidad del condensado. Fuente. Elaboracién propia.

Condensado

Dt 0.0 meqg/I
AT 0.8 meq/I
Cloruros <10 mg/l
Conductividad <100 puS/cm
pH 7.5-9.0
Hierro <0.5 mg/l

Anexo 12. Comparacion entre la calidad del agua tratada y el condensado. Fuente.
Elaboracion propia.

Comparacion entre la calidad del agua Tratada y del Condensado.

Parametro | Conductividad | Cloruros | Alcalinidad | Dureza | pH | NH3 | H2S
(uS/cm) (mag/l) Total Total (mg/l) | (mg/l)
(mg/l) (mg/l)
Agua 600,42 41,88 199,12 2,12 8,16 | - -
Tratada
Condensado | 77,43 5,87 34,98 1,19 6,05 | <100 | <100

Anexo 13. Especificaciones de calidad del agua de reposicion. Fuente. Elaboracién propia.

Especificaciones de proyecto (Agua de reposicion).

Especificaciones reales (Agua

de reposicion).

Dureza como CaCO3 50 mg/l
1.83
Solidos Disuelto 100mg/I 39.86
Cloruros <10 mg/l 5.27
pH 8-8.5 6.35




Anexo 14. Limpieza mecénica. Fuente. (Moncada, 2006).
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Anexo 16. Productos quimicos mas usados para efectuar la limpieza quimica. Fuente.
Elaboracion propia

Producto
quimico

Tipo de
suciedad a
tratar

Método
de
limpieza

Concentracion
maxima %peso

Temperatura
maxima

Material
de la
placa

Tiempo
recomendado

Acido
fosférico
H;PO,

Acido Nitrico
HNO;

Incrustaciones
de calcioy
magnesio
(sarro)

CIP: sin
apertura
del
equipo

Apertura
y
limpieza
por
inmersion
de las
placas sin
juntas

10%

CIP: sin
apertura
del
equipo

4%

Apertura
y
limpieza
por
inmersion
de las
placas sin
juntas

8%

Dep6sitos de
oxidos
metalicos y
lodos

CIP: sin
apertura
del
equipo

8%

Apertura
y
limpieza
por
inmersion
de las
placas sin
juntas

10%

Sosa caustica
NaOH
(se puede
agregar un
tensoactivo o
un
antiespumante

Grasas,
materia
organica'y
aceites

CIP: sin
apertura
del
equipo

10%

Apertura
y
limpieza
por
inmersion
de las
placas sin
juntas

12%

60 °C

AISI 304
AlSI 316

30-50 min
por circuito

Inmersién
por 4 h 0 mas

AISI 304
AISI 316
Titanio

30-60 min
por circuito

Inmersién
por 4 h 0 mas

60-120 min
por circuito

Inmersién
por 6 h 0 mas

AlSI 304
AlSI 316
Titanio

30-60 min
por circuito

Inmersion
por 4 h 0 mas




