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SINTESIS

Las normas de calidad son empleados en la industria de refinacion del petréleo para
especificar las caracteristicas de cada uno de los productos finales, los que responden a las
necesidades de los clientes finales. También son empleadas normas que limitan las
cantidades y concentraciones de las emisiones, tanto liquidas como gaseosas, que pueden
ser evacuadas al medio ambiente.

En la refineria de Cienfuegos para la hidrodesulfuracion del diesel se utiliza un proceso
auxiliar de endulzamiento de gases en el cual intervienen torres de absorcion. En este
estudio se evallan los parametros operacionales de la torre de absorcion T-01-304 con el
objetivo de identificar las causas que provocan los arrastres de MDEA. Para ello se emplea
la metodologia que permite la obtencion del modelo de simulacion del CHEMCAD.

El modelo confeccionado para la simulacién permitioé analizar adecuadamente la operacion
de la torre en diferentes condiciones con errores relativos por debajo del 10%. Durante la
misma se evidencia: que el flujo de solvente que se utiliza actualmente es superior al que se
necesita para cumplir con las especificaciones del gas combustible; que para cumplir con
las especificaciones del gas combustible cuando la composicién de H,S supera el 5,6%, el
solvente que se utilice debe contener 0,002 moles H,S /mol MDEA 0 menos; que aunque se
realice una disminucion del flujo, no se elimina el arrastre en la corriente gaseosa a la salida
de la torre y que es fundamental la calidad de la amina usada como solvente para lograr la
adsorcion del sulfuro de hidrogeno adecuadamente.



ABSTRACT

Quality standards are used in the petroleum refining industry to specify the characteristics
of each of the end products, which respond to the needs of end customers. Also used are
rules limiting the amounts and concentrations of emissions, both liquid and gaseous, which
can be evacuated to the environment.

In the Cienfuegos refinery for hydrodesulphurization of diesel is used auxiliary gas
sweetening process in which involved absorption towers. In this study, the operational
parameters of the absorption tower T-01-304 are evaluated in order to identify the cause’s
entrainments of MDEA and for this the methodology to obtain the simulation model of
CHEMCAD v.6 is employed.

The model made for the simulation allows adequately analyze the operation of the tower
under various conditions with relative errors less than 10%. During that it was evident: that
solvent flow that is actually used is higher than is needed to meet fuel gas specification; that
to meet fuel gas specifications when the composition of H2S exceeds 5,6%, the solvent
used must contain 0,002 moles H,S /mol MDEA or less; that even though a change of
solvent and reduce its flow, it is impossible to eliminate entrainment in the gas stream
leaving the tower and that is essential the quality of the amine used as solvent to achieve
adsorption hydrogen sulfide suitably.
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INTRODUCCION

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

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

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

Los procesos de endulzamiento en general constan de varias etapas. Una primera etapa que
se conoce como endulzamiento donde se remueve por algin mecanismo de contacto el H,S
y el CO; del gas. Le sigue una regeneracién donde la sustancia que remueve los gases

acidos se somete a un proceso de separacion donde se le extraen éstos con el fin de poderla
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reciclar para una nueva etapa de endulzamiento. Como el H,S es un gas altamente tdxico y
de dificil manejo, es preferible convertirlo a azufre elemental; esto hace que se incluya una
etapa de recuperacion de azufre. El gas que sale de la unidad recuperadora de azufre aln
posee de un 3 a un 10% del H,S contenido originalmente en el gas y es necesario
eliminarlo, dependiendo de la cantidad de H,S y las reglamentaciones ambientales y de
seguridad se incluye la unidad de limpieza del gas de cola, esta solo existira si existe una
unidad recuperadora. El proceso final que se realiza es una incineracion esta unidad debe
estar en toda planta de endulzamiento.(Nadales, Rosa, 2007)

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

En el hidro-tratamiento del diesel se generan gases cuyo principal contaminante es
precisamente el H,S. Para la disminucion de la concentracién del mismo se utiliza un
proceso de endulzamiento, donde el equipamiento principal son las torres de absorcion
empacadas o de relleno que utilizan como solvente generalmente las aminas. En la seccion
300-1 se usa la metildietanolamina (MDEA) por su alto poder selectivo para la absorcion
del H,S presente en el gas combustible de alimentacion. EI proceso de absorcion en la T-
01-304, que es el objeto de estudio, se hace mas dificil por ser una torre que trabaja a baja
presion lo que impide en ocasiones cumplir con las especificaciones del gas combustible.
Actualmente la planta hidrofinadora de diesel trabaja al 56% de su capacidad, ya este hecho
presupone que el flujo de gases a tratar disminuye y a su vez el contenido de sulfuro de
hidrégeno en el mismo, por lo que bajo estas condiciones se logran alcanzar los pardmetros
de calidad del gas combustible.

Sin embargo en los gases combustibles que se obtienen a la salida de la torre absorbedora
T-01-304 se han detectado pérdidas del solvente MDEA, lo cual supone afectaciones




econémicas por ese concepto. Por consiguiente para este estudio fue identificado el
siguiente problema cientifico:

Problema cientifico.

¢Cbémo identificar las causas que provocan las pérdidas de solvente en la torre absorbedora
T-01-304?

Hipdtesis:
Si se estudia la operacién de la torre absorbedora T-01-304, se podran identificar las causas
que provocan las pérdidas de solvente.

Objetivo general:
Determinar las condiciones de operacion de la torre absorbedora T-01-304 que garanticen
la reduccidn de las pérdidas de solvente.

Objetivos especificos:

Elaborar un marco teérico sobre los procesos de absorcion en la refinacion de petroleo, asi
como de la simulacion de torres absorbedoras.

Analizar el comportamiento operacional de la torre absorbedora T-01-304.

Presentar propuesta para reducir las pérdidas de solvente en la operacién de la torre
absorbedora T-01-304.

Estructura del trabajo

Capitulo I: Marco tedrico de la investigacion

En este capitulo se hace una revision de los aspectos fundamentales a tener en cuenta para
la comprension del tema en cuestion. Los contenidos tratados se refieren al proceso de
absorcion en torres hidrofinadoras de diesel en refinerias de petréleo, torres empacadas o de

relleno que utilizan como solvente compuestos de amina, asi como otros equipos




fundamentales del proceso en cuestion. Ademas se hace una revision de los principales
simuladores usados en el mundo de la refinacion y de ellos se selecciona Chemcad para la
evaluacion operacional de la torre T-01-304.

Capitulo I1: Materiales y métodos
En este capitulo se hace una detallada caracterizacion de la unidad objeto de estudio, se
valoran las principales variables operacionales. Se presenta la metodologia para la

obtencién del modelo de simulacién en el software Chemcad.

Capitulo I11: Discusion de resultados y propuestas operacionales

En el capitulo se presentan las simulaciones de la torre absorbedora para diferentes
escenarios, donde se analizan los resultados de su aplicacidén. Se presentan variantes en la
operacién que permiten la disminucién de las pérdidas de solvente sin afectar la remocion

del sulfuro de hidrégeno en el gas combustible.




CAPITULO I. MARCO TEORICO DE LA INVESTIGACION

En este capitulo se realiza la fundamentacion tedrica del trabajo, referido
fundamentalmente a la operacion unitaria de transferencia de masa en especifico la
absorcion de gases. Se indaga en los principales equipos en donde se manifiesta
fundamentalmente las torres empacadas. Se abordan las cuestiones principales de las
sustancias que interactdan: el H,S gas que se obtiene durante la transformacion quimica del
petroleo y el solvente para su remocion. Finalmente se presentan los softwares que se
pueden utilizar para la simulacion de este proceso. Para la realizacion del mismo se
consultan bibliografias brindadas por la refineria de petrdleo "Camilo Cienfuegos’,
navegadores en Internet y otros medios de informacion como son revistas actualizadas,

tesis de grados, maestria y doctorados.

1.1 Transferencia de masa

La mayoria de los procesos quimicos requieren de la purificacion inicial de las materias
primas o de la separacidn final de los productos y subproductos; para este fin en general se
utilizan las operaciones de transferencia de masa.

Estas operaciones se caracterizan por transferir una sustancia a través de otras a escala
molecular, en donde la sustancia que se difunde abandona un lugar en que estd muy
concentrada y pasa a un lugar de baja concentracion.(Treybal, 1999)

Contrariamente a las separaciones puramente mecénicas, estos métodos utilizan diferencias
en la presion de vapor o la solubilidad, en vez del tamafio o la densidad de las particulas. La
fuerza impulsora para la transferencia es una diferencia de concentracion o un gradiente de
concentracion.(McCabe, 1991)

Las operaciones de transferencia de masa se pueden clasificar segun (Treybal, 1999) a
partir de las caracteristicas de las fases y el fendmeno en que se basa el proceso de
separacion:

1. Contacto directo de las dos fases inmiscibles:




Gas — Liquido: absorcion, humidificacion y destilacion.

Gas — Solido: secado y adsorcion.

Sélido - Liquido: lixiviacion, adsorcion y cristalizacion.

Liquido - Liquido (extraccion por solvente).

Estas operaciones de contacto directo de dos fases inmiscibles se clasifican a su vez en
operaciones directas e indirectas.

Operaciones directas. Producen dos fases a partir de una disolucion de una sola fase
mediante la adicion o la extraccion de calor. Ejemplo: Destilacion, cristalizacion.
Operaciones indirectas: Implican la adicion de una sustancia extrafia para lograr el objetivo.
Ejemplo: absorcion, adsorcion, secado.

Fases separadas por una membrana

Contacto directo de fases miscibles

Uso de fendmenos de superficie.

1.2 Absorcién de gases. Tipos de absorcion

La operacion de interés es la absorcion de gases donde una mezcla gaseosa se pone en
contacto con un liquido, a fin de disolver de manera selectiva uno o mas componentes del
gas y de obtener una solucion de éstos en el liquido. (Treybal, 1999)

Segun Geankoplis, (1998) cuando las dos fases en contacto son un gas y un liquido, la
operacién unitaria se llama absorcion. Un soluto A, o varios solutos, se absorben de la fase
gaseosa Yy pasan a la liquida. Este proceso implica una difusion molecular turbulenta o una
transferencia de masa del soluto A, a través del gas B, que no se difunde y esta en reposo,
hacia un liquido C, también en reposo.

Mientras que en McCabe, (1991) se esboza que la absorcidn de gases se manifiesta cuando
un vapor soluble se absorbe desde su mezcla con un gas inerte por medio de un liquido en
el que el gas soluble es mas o menos voluble.

En resumen la absorcién de gas es una operacion unitaria en la cual los componentes
solubles de una mezcla gaseosa se disuelven en un liquido y la operacion inversa,
desorcidn, se utiliza cuando se quieren transferir los componentes volatiles de una mezcla

liquida a un gas. (Perry, 2007)



La absorcion puede ser fisica o quimica. En el caso de la absorcion fisica, el gas se elimina
por tener mayor solubilidad en el solvente que otros gases. Un ejemplo es la eliminacion,
con un aceite pesado, de butano y pentano de una mezcla gaseosa de refineria. En la
absorcion quimica el gas que se va a eliminar reacciona con el solvente y queda en
solucion. Este proceso generalmente ocurre en presencia de aminas y carbonato de
potasio.(Misari & Orihuela, 2011)

1.3 Equipos para la transferencia de masa: Absorcion

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

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

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

1.3.1 Columnas con relleno. Caracteristicas constructivas.

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

La torre de la figura 1.1 consiste en una columna cilindrica que contiene una entrada de gas
y un espacio de distribucion en el fondo, una entrada de liquido y un dispositivo de
distribucién en la parte superior, una salida de gas en la parte superior, una salida de liquido
en el fondo y el empaque o relleno de la torre. El gas entra en el espacio de distribucion que
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esta debajo de la seccion empacada y se va elevando a través de las aberturas o intersticios
del relleno, asi se pone en contacto con el liquido descendente que fluye a través de las
mismas aberturas. EI empaque proporciona una extensa area de contacto intimo entre el gas
y el liquido.(Geankoplis, 1998)

De forma general una torre empacada esta conformada por el empaque o relleno, cuerpo o
coraza, soportes del relleno, eliminadores de arrastre, distribuidores de liquido y
redistribuidores de liquido.

Empague o relleno.

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

in.

Salida del gas

Entrada del ligquido —=a=

T-———— A Dstribuidor del liguido
l.o.o.o.0.0

L,
/ e Emiiprang e

a———FEntrada del gas

Salida del liquido

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

Los principales requerimientos de un relleno de torre son:

Quimicamente inerte frente a los fluidos de la torre.

Resistente mecanicamente sin tener un peso excesivo.

Pasos adecuados para ambas corrientes sin excesiva retencion de liquido o caida de presion.



Proporcionar un buen contacto entre el liquido y el gas.

Costo razonable.

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

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

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

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

En la evolucion de los empaques al azar se reconocen tres generaciones, aunque
recientemente se ha sugerido el inicio de una cuarta: (Misari & Orihuela, 2011)

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

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

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

Una cuarta generacion se considera conformada por empaques con disefios geométricos
pensados para promover patrones de flujo determinados, mas que para ofrecer mayor area
de contacto o una estructura méas abierta, aunque en muchos casos estas caracteristicas

también se cumplen.



[F-X]

¥ 1] el

)

Figura 1.2 Empaques al azar. (Treybal, 1999).

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

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

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

en una columna es de 50 mm.

e ;}D/Tx
! i
A -l
Rireccidm del flujo: Liguido | . oas g

[Fn]

=3

Figura 1.3 Empaques regulares o amontonados. (Treybal, 1999)
Los tamafios mas pequefios son mas caros que los mayores, pero por encima de 50 mm la

eficacia en la transferencia de materia disminuye considerablemente. El uso de particulas
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de relleno demasiado grandes puede causar una distribucion pobre del liquido.(Misari &
Orihuela, 2011).
Tabla 1.1 Tamafio de empaques recomendados. (Misari & Orihuela, 2011)

Tamarfo recomendado de empaque

Diametro de la columna Tamafo

<0,3m <25mm
0,3-0,9m 25 -39 mm
>09m 50 - 75 mm

Cuerpo de la torre:

Este puede ser de madera, metal, porcelana quimica, ladrillo a prueba de &cidos, vidrio,
plastico, metal cubierto de plastico o vidrio, u otro material, segin las condiciones de
corrosion. Para facilitar su construccién y aumentar su resistencia, generalmente son
circulares en la seccion transversal. (Treybal, 1999)

Soportes del relleno

Platos de soporte y de inyeccion del gas: Ademas de soportar el peso del relleno, los platos
de soporte deben estar disefiados para permitir un flujo relativamente no restringido del
liquido y del gas.

Platos de sujecion (Limitadores de lecho): Los platos de sujecion se colocan en la parte
superior del relleno para evitar el desplazamiento, la dispersion o la expansion del lecho a
causa de elevadas caidas depresion u oleadas de liquido. Se usan principalmente con relleno
de ceramica, que se puede romper facilmente y con relleno de pléstico, que puede flotar y
salir del lecho.

Platos de soporte para dispersion liquido-liquido: Este tipo de platos de soporte se utiliza
en torres de relleno para extraccion liquido-liquido. En la parte inferior de la torre su
funcion es la de actuar como soporte y dispersor de la fase ligera.(Henly & Seader, 2000)

Eliminadores de arrastre

A velocidades elevadas del gas, especialmente, el gas que abandona la parte superior del
empaque puede acarrear gotitas del liquido como una niebla. Esta puede eliminarse
mediante eliminadores de neblina, a través de los cuales debe pasar el gas; los eliminadores
se instalan sobre la entrada del liquido. Una capa de malla (de alambre, teflon, polietileno u
otro material), entretejida especialmente con espacios del 98-99%, aproximadamente de

100 mm de espesor, colectara practicamente todas las particulas de neblina. Otros tipos de
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eliminadores incluyen ciclones y rearreglos del tipo de persianas venecianas. Un metro de
empaque al azar seco es muy efectivo. (Treybal, 1999)

Distribuidores de liguido

El relleno, por si solo, no conduce a una adecuada distribucion del liquido de alimentacion,
las caracteristicas de un distribuidor ideal son: distribucion uniforme del liquido, resistencia
a la oclusion y ensuciamiento, elevada flexibilidad de operacion (méximo intervalo entre
los caudales maximo y minimo con los que puede operar), elevada area libre para el flujo
de gas, adaptabilidad a la fabricacibn con numerosos materiales de construccién y
construccion modular para una mayor flexibilidad de instalacion. Los mas ampliamente
utilizados son los de orificios y los de tipo vertedero.(Henly & Seader, 2000)

Redistribuidores de liquido.

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

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

1.3.2 Columnas con relleno. Caracteristicas de operacién

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

Inundacion y recargo

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

recargo e inundacion.
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Inundacin

109 &P/7, caida du presifnliura

log G'. masa velocidad superdicial del gas

Figura 1.4 Caida de presién del gas tipica para el flujo a contracorriente del

liguido y el gas en empaques al azar. (Treybal, 1999)

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

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

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

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

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

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

Las condiciones para la inundacion en los empaques al azar dependen del método de
empaque (en seco o himedo) y del acomodo del empaque. La curva superior del anexo 1,
correlaciona razonablemente bien los datos sobre la inundacion para la mayoria de los
empaques al azar. Datos mas especificos se pueden obtener en los manuales o con los

fabricantes. El limite de recargo no puede correlacionarse facilmente.
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No es préctico operar una torre inundada; la mayoria de las torres operan justamente por
debajo o en la parte inferior de la region de recargo.

Retencion de liquido.

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

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

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

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

Efectos terminales y mezclado axial.

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

El mezclado axial se produce porque al disefiar un equipo las ecuaciones que generalmente
se utilizan se basan en la suposicion de que el gas y el liquido fluyen en flujo con un perfil
plano de velocidad a través de la torre y que cada porcion del gas o liquido permanece el
mismo tiempo en la torre. La no uniformidad del empaque y la mala distribucion del
liquido pueden llevar a “trayectorias preferentes”, o regiones en donde el flujo del liquido

es anormalmente grande; el liquido en la retencion estatica se mueve mucho mas
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lentamente que en la retencién mavil; gotas del liquido que caen de la pieza empacada,
pueden ser arrastradas ascendentemente por el gas.

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

Relacion minima liquido-gas para absorbedores.

A

Pandgnie=

[
=

rz

x5 2 A irnas] iy o imaxl

Figura 1.5 Relacién minima liguido-gas, absorcion. (Treybal, 1999)

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

torre de altura infinita.

1.4 Sulfuro de hidrégeno (H,S)

El contenido en azufre de un crudo es un factor importante, ya que se trasladara casi en su
totalidad a los productos de refino que estan sometidos a fuertes restricciones de calidad
respecto a su contenido. Este componente es necesario eliminarlo de forma adecuada

mediante otros procesos industriales que encarecen la operacion, por esta razdn, los crudos
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de bajo azufre necesitardn unos procesos mas suaves y normalmente su valoracion en el
mercado sera superior a los de alto azufre. (Lafarge, 2004)

El azufre puede presentarse como &cido sulfhidrico y mercaptanos en fracciones més
ligeras; en las fracciones intermedias como sulfuros ciclicos y tiofenos, pero se presentan
como moléculas mas complejas en las fracciones pesadas. En cualquier caso, los
compuestos de azufre, ademas de tdxicos, razones por la cual existen restricciones
medioambientales muy severas (Anexo 2), provocan el envenenamiento de los
catalizadores del proceso de refino, por lo que se eliminan en reactores de
Hidrodesulfuracion (HDS). (Mufiecas, 2005). Pero por sobre todo son muy corrosivos, lo
que genera grandes pérdidas econdmicas para los sistemas de tope de las torres del proceso.
Esta aseveracion puede justificarse con las siguientes reacciones quimicas, que muestran el
efecto del amoniaco y del H,S sobre la corrosién del acero en los sistemas de condensacion
de vapores de tope. (Alvarez, 2007).

Fe + HCl & FeCl, + H, Ec.1.1
SH, + H,0 & Hi0 + +SH™ (pH = 4,5) Ec.1.2
FeCl, + SH,S < Fe + 2HCI Ec.1.3
2NH; + HCl & CINH, Ec.1.4
SH,+ 2NH; o S(NH,), Ec.15

En estas reacciones se observa como el &cido clorhidrico formado en la condensacién
inicial (agua + hidrocarburos) ataca el acero al carbono y genera la solucion acuosa de
cloruro ferroso e hidrégeno atémico (hidrogeno naciente). La temperatura a la cual se
forma el CINH,4 solido (punto de rocio del cloruro de amonio) debe ser menor que la
temperatura a la cual condensa el vapor de agua (punto de rocio del agua), para posibilitar
su lavado y evitar que la sal se deposite sobre la pared del metal y genere corrosion bajo
depdsito.

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

Generalmente la materia prima que procesan las plantas de destilacién atmosférica tiene un
pH <5, por tanto, el medio donde ocurre la corrosion es un medio acido. En estos medios,
como practica comun para combatir la corrosion se utilizan inhibidores de corrosién de
aminas con diferentes tratamientos, para lograr la pasivacion de los metales que intervienen
en el proceso. Como elemento adicional se afiade un neutralizante del pH para lograr que el
inhibidor trabaje mas proximo al medio neutro y de esa forma, la pasivacion es mas efectiva.
El esquema tecnoldgico de la refineria “Camilo Cienfuegos”, asi como su equipamiento
estan diseflados para procesar crudos medios con caracteristicas acidas. Luego de la
reactivacion, se pacta procesar una mezcla de dos crudos venezolanos: MESA, con una
acidez de 0,028 mg KOH/g de crudo y un contenido de sales de 7,2 ptb y MEREY con una
acidez de 1,244 mg KOH/g de crudo y un contenido de sales de 27,0 ptb.

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

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

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

Por otra parte el por ciento restante es enviado a un incinerador de la propia unidad de
azufre, para una oxidacion térmica y luego ventilarlo a la atmdsfera en forma de SOy, segun

la ecuacion 1.7. Esto posibilita el cumplimiento de las normas medioambientales de
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emisiones gaseosas del anexo 1y permite el cumplimiento de los estandares de calidad de
los productos de refinacién, como gasolinas, diesel, turbo jet, fuel oil, entre otros.

1.5 Seleccién de solvente

El proposito principal de la operacion de absorcion puede ser producir una solucion
especifica o eliminar algin componente del gas. Para el primer objetivo el disolvente es
especificado por la naturaleza del producto, para el segundo casi siempre existe la
posibilidad de eleccidn, por lo que se consideran las siguientes propiedades: solubilidad
del gas, volatilidad, corrosion, costo, viscosidad, miscelaneos. La solubilidad del gas en el
disolvente que se escoja debe ser elevada con el objetivo de incrementar la rapidez de
absorcion y disminuir la cantidad requerida de disolvente. En la operacion de absorcion los
datos de equilibrio son precisamente los datos de solubilidad del componente que se desea
absorber en la fase liquida. El disolvente debe tener una presion baja de vapor, puesto que
el gas saliente en una operacion de absorcion generalmente esté saturado con el disolvente
y en consecuencia, puede perderse una gran cantidad. Los materiales de construccién que
se necesitan para el equipo no deben ser raros o costosos. El disolvente debe ser barato, de
forma que las pérdidas no sean costosas, y debe obtenerse facilmente. Se prefiere la
viscosidad baja debido a la rapidez en la absorcion, mejores caracteristicas en la inundacién
de las torres de absorcion, bajas caidas de presion en el bombeo y buenas caracteristicas de
transferencia de calor. Si es posible, el disolvente no debe ser toxico, ni inflamable, debe
ser estable quimicamente y tener un punto bajo de congelamiento.(Treybal, 1999)

Para la remocion de H,S (g) y CO; (g) los principales solventes que se utilizan a escala

industrial son las aminas.

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

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

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

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

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

Tabla 1.2. Estructura molecular de algunas alcanolaminas de tratamiento de

gas.
Aminas primarias
Monoetanolamina (MEA) C,H,OH - NH,
Diglicolamina (DGA) HOC,H,OC,H,-NH,
Aminas secundarias
Dietanolamina (DEA) CZH4OH-|||>||-CZH4OH
Disopropanolamina (DIPA) CgH5OH'H'CgH5OH
Aminas terciarias
Trietanolamina (TEA) C,H.OH -N- C,H,OH
C,H,OH
Metildietanolamina (MDEA) C,H.OH |N C,H,OH
CH;

Tabla 1.3. Datos y condiciones tipicas de operacién de aminas. (Polasek &
Bullin, 2009)

AMINAS
MEA DEA DGA MDEA
Solucion fuerte ,% 15-20 25-35 50-70 20-50
Gas acido, mol/mol 0.3-0.35 0.3-0.35 0.3-0.35 ilimitado
Habilidad para absorber no Bajo condiciones no Bajo la mayoria de las
H,S limitadas condiciones
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La monoetanolamina es la mas reactiva de las etanolaminas. Se utilizan preferencialmente
en procesos no selectivos de remocién del CO, y del H,S, aunque algunas impurezas, tales
como: el COS, CS, y el oxigeno tienden a degradar la solucién, por lo cual no se
recomienda en esos casos. (Rosales, 2004).

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

Aungue la DGA normalmente tiene altos calores de reaccion, su alta capacidad de
transporte de gas acido produce requisitos de energia netos muy razonables. DGA también
tiene un buen potencial para la absorcion de CO, y algunos mercaptanos. El endulzamiento
con DGA limita la eliminacién de una pequefia cantidad de gas acido (<5-10%). (Polasek &
Bullin, 2009)

Tabla 1.4 Procesos con alcanolaminas. (Rosales, 2004)

Nombre Técnico Concentracion Normal Concentracion en peso

MEA 2.5 N Monoetanolamina en agua 15%
MEA- Amina Guard 5 N Monoetanolamina en agua 30 %
MEA gas/0 Spec IT 1
MEA- Amina Guard -ST 5N Monoetanolamina en agua con inhibidores 30 %
DGA 6 N Diglicolamina en agua con inhibidores 63 % (23-70 %)
DEA 2.5 N Dietanolamina en agua 26 % (15-26 %)
DEA-Snea 3 N Dietanolamina en agua 35 % (25-35 %)
DEA-Amina Guard 5N Dietanolamina en agua 52 %
DEA-Amina Guard ST 2.5 N Dietanolamina en agua con inhibidores 52 %

DIPA 6 ADIP 4N Disopropanolamina en agua 54 % (30-54 %)
MDEA 4N Metildietanolamina en agua 48 % (30-54 %)
MDEA-Activada, 5N Metildietanolamina en agua 48 %
Snea-P-MDEA con activador
Urcasol 2N Metildietanolamina en agua 24 %

La MDEA, es una amina terciaria que reacciona lentamente con el CO,, por lo cual, para

removerlo, se requiere de un mayor numero de etapas de equilibrio en la absorcién. Su
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mejor aplicacion es en la remocion selectiva del H,S cuando ambos gases estan presente
(CO2y HpS).

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

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

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

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

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

plantas y datos de laboratorio.

Tabla 1.5 Valores reportados para operacion con aminas. (Nagpal, 2010)

Solvente MEA DEA MDEA
Concentracion % 15 30 35,50
Capacidad &cida mol/h del retiro del gas 49,8 58.6 87,5
Aumento de la capacidad % (Base de MEA =100) 10 118 175

En la siguiente tabla 1.6 se realiza una comparacion de la selectividad de las alcanolaminas

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

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

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

H,S - Transferencia de protdn (instantanea)

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

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

en una solucion de aminas primarias, secundarias y terciarias:

CO, + RsN + H,0 o R ;NH* + HCO;~ Ec.1.10
€0, + 2R,NH & R,NH, + + R,NCOO~ Ec.1.11
CO, + OH™ o HCO4™ Ec.1.12
H,S + OH- & HS™ + H,0 Ec.1.13
R;NH* + OH™ o R;N + H,0 Ec.1.14
R,NH?** + OH- & R,NH + H,0 Ec.1.15
H,0* + OH?*~ & H,0 Ec.1.16
HS™ + OH o S* + H,0 Ec.1.17

Las tres primeras reacciones no son instantaneas y la reaccion directa entre el CO; y el agua
(H20) puede despreciarse si alguna de las dos primeras reacciones ocurre. Las demas
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reacciones se suponen como instantaneas con respecto a la transferencia de masa debido a
que involucran Gnicamente un intercambio de protones. Entonces, es importante en estos
sistemas considerar la difusion de las diferentes especies quimicas, mas aun al haber
especies ionicas involucradas en las reacciones, la difusién de estos iones puede afectar en
gran medida las velocidades de transferencia de masa toda vez que la concentracion de
iones afecta las velocidades de las reacciones en equilibrio, e incluso debe notarse que las
especies idnicas no se difunden independiente sino que la difusién de los iones se realiza en

parejas para mantener la neutralidad en la fase liquida.

1.6 Aspectos basicos sobre simulacién

La ingenieria quimica se encarga de la transformacion de materias primas naturales y
artificiales para la satisfaccion de necesidades, para ello la sintesis de procesos corresponde
a la etapa donde se crea la estructura basica del diagrama de flujo del proceso quimico,
seleccionando los equipos a ser utilizados, con sus correspondientes interconexiones, y se
establecen los valores iniciales de las condiciones de operacion. (Ramirez, 2005)

La simulacién se define como una técnica para evaluar de forma rapida un proceso con
base en una representacion del mismo, mediante modelos matematicos. La solucién de
éstos se lleva a cabo por medio de programas computacionales y permite tener un mejor
conocimiento del comportamiento del proceso. (Martinez & Hugo, 2000)

Existe actualmente una gran variedad de simuladores de procesos comerciales, los cuales
son poderosas herramientas de calculo en procesos industriales. Cuentan con enormes bases
de datos y un fuerte respaldo de bibliotecas para célculos de equipos y bibliotecas de
modelos para célculos termodindmicos, que le dan al simulador la ventaja de una gran
versatilidad. (Ramirez, 2005).

Otro aspecto importante en los simuladores de procesos, es la disponibilidad de
propiedades termodindmicas y de transporte de las corrientes del proceso. Estas
propiedades son fundamentales para efectuar los balances de materia y energia. Si se tienen
buenos datos o buenas correlaciones para las propiedades, entonces los resultados de la

simulacién seran altamente confiables.
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Los simuladores modernos permiten la seleccion de los modelos de propiedades
termodinamicas adecuados para la naturaleza de los componentes quimicos, estado de
agregacion y condiciones de operacion. Las corrientes del proceso ser pueden segun
(Martinez & Hugo, 2000):

Gases a baja y alta presion.

Soluciones liquidas con componentes no polares, polares y electrolitos a baja y alta presion.
So6lidos en suspension o finamente divididos.

En el libro Modelado, Simulacion y Optimizacién de Procesos Quimicos Scenna, (1999)
plantea que los simuladores de procesos pueden dividirse en los siguientes tipos segln la
filosofia bajo la cual se plantea el modelo matematico que representa el proceso a simular:

- simuladores globales u orientados a ecuaciones: se plantea el modelo matematico que
representa al proceso construyendo un gran sistema de ecuaciones algebraicas que
representa a todo el conjunto o planta a simular.

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

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

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

Generales: en estos se pueden simular cualquier tipo de proceso que incluya diferentes

equipos u operaciones unitarias (columnas, reactores, intercambiadores de calor,
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separadores, etc.) pueden igualmente calcularse propiedades para mezclas 0 componentes
puros.

Especificos: este tipo de simuladores tienen uso limitado hacia ciertos equipos u
operaciones unitarias, por ejemplo: simuladores para intercambiadores de calor, para
calculos de tuberia, para tratamiento de gas, etc. o simplemente permiten el calculo de
diferentes propiedades de mezclas o0 componentes puros.

En general la simulacion de procesos se ha convertido en una ventaja para los ingenieros
quimicos. El uso de los simuladores tiene como ventajas la reduccion del tiempo de trabajo,
permite al equipo de disefiadores probar rapidamente entre diferentes configuraciones de
equipos. Permite mejorar procesos existentes a través de analisis de sensibilidad. Puede
variar alguna condicion del proceso y observar su comportamiento antes de llevarlo al caso
real, lo que representaria un riesgo para la planta. Determina las condiciones optimas del
proceso, respetando las restricciones. Realiza la evaluacién econdmica en una planta o

proceso.(Han & Perozo, 2014)

1.7 Softwares utilizados en la simulacion de procesos quimicos
Dynsim

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

PRO/II

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

El sistema avanzado para ingenieria de procesos Advanced System for Process Engineering
(ASPEN) es, en el mercado, el lider en herramientas de modelacion de proceso, de disefio
conceptual, optimizacién y monitoreo del desempefio, para la industria quimica, polimeros,
especialidades quimicas, metales y minerales. Se desarrolla en la década de 1970 por
investigadores del Massachusetts Institute of Technology (MIT) y se comercializa desde
1980 por una compafiia denominada AspenTech. Aspen Plus es un simulador estacionario,
secuencial modular (en las ultimas versiones permite la estrategia orientada a ecuaciones).
Actualmente es posible que sea el mas extendido en la industria. Se ha utilizado para
modelar procesos en industrias: quimica y petroquimica, refino de petrdleo, procesamientos
de gas y aceites, generacion de energia, metales y minerales, industrias del papel y la pulpa
y otros. Aspen Plus tiene la base de datos mas amplia entre los simuladores de procesos
comerciales, e incluye comportamiento de iones y de electrolitos. Ademas modela y simula
cualquier tipo de proceso para el cual hay un flujo continuo de materiales y energia de una
unidad de proceso a otra. Posee herramientas para calculos de costos y optimizaciones del
proceso, generacion de resultados en forma grafica y en tablas.(Aspen Technology, 2015)
Hysys

Hysys es un programa interactivo enfocado a la ingenieria de procesos y la simulacion, que
se puede utilizar para solucionar toda clase de problemas relacionados con procesos
quimicos. Este simulador cuenta con una interfaz muy amigable para el usuario, ademas de
permitir el empleo de operadores l6gicos y herramientas que facilitan la simulacion de
diversos procesos. Fue adquirido por AspenTech en el 2004 por lo que se desarrolla en la
actualidad por Aspen Technology. Es un simulador bidireccional, ya que el flujo de
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informacion va en dos direcciones (hacia delante y hacia atrds). De esta forma, puede
calcular las condiciones de una corriente de entrada a una operacion a partir de las
correspondientes a la corriente de salida sin necesidad de célculos iterativos. Posee un
entorno de simulacion modular tanto para estado estacionario como para régimen dindmico.
Es un software que permite la simulacion de plantas petroquimicas y afines.(Henao &
Vélez, 2002)

Chemcad

Chemcad nace en 1984 cuando un profesor universitario formd un equipo para desarrollar
un simulador de procesos para computadoras personales. EI simulador fue vendido a la
seccion de software de McGraw Hill (COADE) y luego se siguié desarrollando y fue
distribuido por Chemcad con una nueva interface de usuario y otras propiedades
adicionales. Este sistema es muy usado en todo el mundo para el disefio, operacion y
mantenimiento de procesos quimicos en una gran variedad de industrias incluyendo la
exploracion de petréleo y gas; y naturalmente en procesos quimicos, farmacéuticos,
biocombustibles y procesos de fabricas industriales. De forma general este software, como
una herramienta de productividad, tiene muchas ventajas entre las que cabe mencionar las
siguientes: (Pacheco, 2006)

Incremento en la productividad por el uso de informacion obtenida a partir de la simulacién
diaria de célculos relacionados con las condiciones de operacion.

Maximizar la rentabilidad de las operaciones por el disefio mas eficiente de nuevos
procesos y equipos.

Reduccidn de costos e inversiones de capital por la optimizacion y solucién de los cuellos
de botella existentes en los procesos y en los equipos.

Este programa puede aplicar varios métodos termodinamicos entre los que se incluyen:
SRK en versiones: modificado, API, extendido y predictivo, ademas abarca el Peng-
Robinson y el Grayson-streed/Chao-Seader; asi como otros empiricos como: ESSO,
Presion de Vapor (Ideal) y la Ley de Henry. Para el caso de aminas se propone un método
denominado AMIN para la eliminacién de gases acidos en corrientes de hidrocarburos
utilizando MEA 6 DEA. En el caso de emplear la MDEA se sugiere el uso del modelo de
presion de vapor (Ideal).(McGraw, 2009).
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Debe sefialarse que algunos de estos software no se encuentran disponibles en Cuba,
debido al alto precio de los mismos en el mercado, sin embargo, por sus caracteristicas
estos pudieran ser utilizados para realizar estudios de simulacion en procesos donde
intervienen torres de absorcion empacadas.

En la realizacién de la busqueda bibliografica se detectaron nimeros trabajos que presentan
la simulacion de torres de absorcion ya sean de plato o empacadas entre ellos: (Barrios,
2011), presenta la simulacién del comportamiento y del control de una columna de
absorcion continua rellena con anillos Raschig a escala piloto, en el programa “SIMULA
TROL 6000” . En S&nchez et. al (2012), se analizd la oxidacion con ozono de la materia
organica de agua residual realizada en una columna empacada operando a contracorriente.
En (Gibran & Pacho, 2006) se determinaron las condiciones Optimas de trabajo de una
columna de absorcidn para procesar un volumen de gas amargo, buscando minimizar el
flujo de solvente requerido, implementando varios métodos de optimizacion y diferentes
softwares de simulacion. Ademas en la propia refineria de Cienfuegos se realiz6 una
modelacion matematica de la Torre T-304 usando el CHEMCAD, para las condiciones de
disefio por (Usagaua & Cepero, 2010).

28



CONCLUSIONES PARCIALES DEL CAPITULO |

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

estudio en una unidad de hidrodesulfuracién de diesel.

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

capacidad para la remocion de este gas.

3. La bibliografia consultada permitio identificar los diferentes simuladores que con mas
frecuencia se utilizan en la simulacién de procesos quimicos. Para el estudio de caso fue
seleccionado el simulador Chemcad debido a las facilidades que ofrece para la evaluacion
de torres empacadas o rellenas y a la disponibilidad de mismo en la refineria de petréleo

“Camilo Cienfuegos™.
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CAPITULO Il: MATERIALES Y METODOS

En este capitulo se realiza una caracterizaciéon general de la operacion de la torre
absorbedora T-01-304 de la planta de hidrofinacion de diesel, ademéas de una explicacion de
la metodologia y analisis a seguir para la evaluacion de este equipo y de las herramientas

informaticas que se utilizan.

2.1 Refineria de petroleo “Camilo Cienfuegos”. Caracterizacion

general

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

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

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

La reactivacién de la seccion 300-1, en los primeros momentos se estimaba que seria una
solucidon momentanea que daba respuesta a las exigencias del Sistema Energético Nacional.
Los grupos electrogenos que se instalaban a lo largo de todo el pais necesitaban diesel al
0,5 % de azufre y el diesel que se obtenia, directo de refinacion, no cumplia con estos
requisitos. En estos momentos se han ampliado las perspectivas con esta planta dado el
proceso inversionista que se lleva a cabo.

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

Con el proceso de reactivacion de la refineria con ayuda de la empresa Petréleos de
Venezuela, SA (PDVSA) se comienza a refinar un crudo venezolano, que es una mezcla de
Mesa de 30°APIl y Merey de 16°API con una relacion 12/88 para obtener un crudo de
28°API.

El hidrotratamiento de la fraccion 180-350°C se realiza mediante el catalizador Ni/Mo
soportado en base alimina (GKD-2) con un flujo de gas recirculante rico en hidrogeno.
Ademas se utiliza una alimentacion de gas fresco rico en hidrégeno proveniente de la
seccion 200 para mantener una concentracién adecuada en el gas recirculante. En este
proceso tiene lugar una hidrogenacion de los compuestos sulfurosos contenidos en la
materia prima hidrocraqueo parcial con formacion del gas hidrocarbonado y fracciones
livianas de gasolina. La separacion de estos Ultimos componentes se realiza en la torre
estabilizadora T-01-301. La eliminacién de los compuestos sulfuros del gas hidrocarbonado
se ejecuta en las torres absorbedoras T-01-302, T-01-303 y T-01-304 con una solucion de
MDEA al 40 % de concentracion.

En los anexos 3 y 4 se presentan los diagramas de bloque y de flujo del proceso tecnolégico
de la planta de tratamiento de gases seccion 300-1.
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2.2 Descripcion del caso de estudio, torre absorbedora T-01-304

La torre de absorcion T-01-304 fue disefiada para el endulzamiento de los gases hidro-
carbonados provenientes de los tambores separadores B-01-305, B-01-306 y la T-01-305 de
la planta de hidrotratamiento de diesel (HDT) (Anexo 4) con una carga de H,S de 42 000
partes por millon (ppm) % masa, con una solucién de DEA al 20 % de concentracion. En la
operacion actual, la alimentacion a la torre T-01-304 proviene solamente del tambor
separador trifasico B-01-305 ubicado a la salida de la torre estabilizadora T-01-301. El
solvente fue sustituido por MDEA al 40 % de concentracion y se proporciona de la planta
regeneradora de amina por el tambor D-302.

Después de obtener el gas endulzado se envia a la red de gas combustible para ser utilizado
en los hornos y el exceso se quema en el flare. La solucién de MDEA rica en sulfuro de
hidrdgeno se trasiega hasta la planta regeneradora de amina para ser limpiada y ponerse en
contacto nuevamente con los gases hidrocarbonados.

En las tablas siguientes (Tablas 2.1 — 2.4) se muestran las caracteristicas constructivas, los
parametros de disefio y de operacion actual de la T-01-304.

Tabla 2.1 Caracteristicas constructivas de la T-01-304

Caracteristicas constructivas
Torre T-01-304
Denominacion Torre absorbedora de sulfuro de hidrégeno
del gas combustible de baja presion
Tipo de empaque anillos Rasching 50X50X5
Diametro (m) 1,2
Altura total de la torre (m) 28,3
Altura de la cama empacada (m) 9,9
Total de camas empacadas 3
Espacios entre cama (m) 1,2
Material del cuerpo Bct3cp3
Caida de presion (kgf/cm?) 0,5
Presion de trabajo (kgf/cm?) 1.7
Presion de prueba (kgf/cm?) 6
Presion. de calculo (kgf/cm?) 1,7
Temperatura. °C fondo/tope 53/45
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Tabla 2.2. Parametros de operacién de disefio de la T-0.1-304.

Operacion Composicién Flujo Temperatura Presion kgf/cm?
masico(kg/h) °C (manomeétrica)

Flujo de amina a los Solucién de DEA al 6000-15000 53,0 salida 5,0 entrada amina
absorbedores 20% Nominal 9000 fondo amina 0,7 salida fondo

amina
Flujo de gas a los Gas hidrocarbonado 1300-3000 45,0 entrada 0,7 entrada fondo
absorbedores de baja presion Nominal 2500 gas
0,5 salida tope gas

Tabla 2.3. Composicion de la corriente gaseosa de entrada a la T-304 por

disefo
Gas hidrocarbonados no depurado de baja presion: kg/h Fraccion masica
T-01-304.

H, 8 0.003

CH, 139 0.056

C,Hs 475 0.190

CsHg 532 0.212

C4Hypo 322 0.130

CsHy, 211 0.084

H,S 101 0.040

Gasolina desnaftada (CgH14) 713 0.285

Tabla 2.4 Pardmetros de la operacion actual de la T-01-304

Parametros Gas hidrocarbonado estable Parémetros MDEA
Flujo de gas (fondo) kg/h 1400 Flujo de liquido (tope) kg/h | 8400
. Relacion molar (tope)
0,
ppm % volumen (tope) 200 méx. mol H,S/mol MDEA <0,007
ppm % volumen (fondo) 9400-62000

Se debe destacar que en la operacién actual no se presentan cambios de temperatura ni de
presién en la torre

2.3 Metodologias para la obtencion y validacion del modelo de

simulacion para la evaluaciéon de la T-01-304

Para desarrollar el modelo de simulacion de la T-01-304 se utiliza el simulador de procesos
Chemcad v.6 que permite el analisis de la operacion de dicha columna. Este programa se
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encuentra disponible en la refineria de petroleo “Camilo Cienfuegos” y se puede operar con
facilidad.

2.3.1 Obtencion del modelo de simulacion.

Cuando se construye un modelo de simulacién se deben seguir tres pasos en general:
Construccion del diagrama de flujo de informacion (DFI).

Definir el orden de calculo de los modulos del DFI.

Definir los modulos e implementarlos en el simulador.

Pasol. Construccion del diagrama de flujo de informaciéon (DFEI)

Todos los programas de simulacion requieren convertir los datos del diagrama de proceso

en un diagrama de flujo de informacion.

El diagrama de flujo de informacion es una representacion grafica de los flujos de materia y
de energia de un proceso, donde se representan las diferentes unidades de procesos u
operaciones. Para su construccion, se transforma el diagrama del proceso, haciendo uso de
simbolos establecidos para cada operacién unitaria y se tienen en cuenta la cantidad de
mddulos que representan a una operacién o proceso. En el DFI se emplea el nombre del
modelo matematico que se usa para los célculos, en lugar del nombre de la unidad de
proceso.

La informacién fluye de un médulo a otro a través de las corrientes de materia

Se descomponen las operaciones complejas en otras mas simples.

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

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

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

Los mddulos que representan una misma operacion deben tener igual nombre, s6lo cambia
la numeracion.

La figura 2.1 representa el diagrama de flujo de informacion de la torre absorbedora T-01-
304, donde:
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S1- Solucién de DEA al 20%.

S2- Gas hidrocarbonado proveniente del tambor B-01-305.
S3- Gas hidrocarbonado a red de gas combustible.
S4-Solucién de DEA a planta regeneradora.

{Fa]
Fa

]
fa

Figura 2.1 Diagrama de flujo de informacion (DFI) de la T-01-304

Paso?2. Definir el orden de calculo de los médulos del (DFI).

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

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

La etapa del proceso que se estudia no presenta corrientes de recirculacion por lo que no es
objetivo explicar el procedimiento para este caso. Ademas en el DFI se representa un unico
modelo por lo que sera el que se calcule a partir de la definicion de las corrientes de entrada

al mismo.

Paso 3. Definir los modulos e implementarlos en el simulador.
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1.

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

Cada mddulo contiene el tamafio de los equipos, las relaciones de balance de materia y de
energia, los flujos de los componentes y las temperaturas, presiones y condiciones de fase
de cada corriente que entra en el equipo fisico que representa el modulo o que sale de él.
Los valores de algunos de estos parametros y variables determinan los costos de capital y
de operacion de las unidades.

El mdédulo que se utiliza en el sistema en estudio es:
Absorbedor (absorber)

Es el modelo mas simple porque ignora la cinética de absorcion y si el absorbedor es
empacado es tratado por el simulador como una columna de platos con una eficiencia igual
al.

En funcion de la informacion que reciba el modulo se calculara la presion, la temperatura
en cada etapa y los flujos correspondiente a la torre. Los céalculos se basan en los balances
de materiales y energia dentro de una torre de platos:

Implementacion del modelo en Chemcad:
Para la simulacion de la operacion de una columna en Chemcad se utilizan los modelos
propuestos en Usagaua, & Cepero, (2010), porque son los que propician los mejores

resultados para la modelacion de una columna empacada.
Modelo valor de K (constante de velocidad): Amino
Modelo de entalpia: Lee Kessler

Modelo de entalpia electrolitica: Si

Definicién de las corrientes de entrada:
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Corriente S1

Flujo de solvente ka/h Temperatura °C Presion kgf/cm?

9000 50 6,0

Se considera que la fraccion molar de H,S en el solvente de disefio (DEA) es de 0,002
molH,S/moIDEA y no cero como se refleja en los parametros de disefio, pues se analizan
las condiciones de disefio de la torre regeneradora de amina.

Cuando se opera una planta de este tipo no es conveniente asumir que en la amina que se
utilice para endulzar el gas no haya presencia de H,S porque una amina pura no alcanza
rapidamente el estado de equilibrio. (Reinoso, 2014).

Corriente S2

Flujo de gas kg/h Temperatura °C Presion kgf/cm?

2504 45 1,7

Para la composicion del gas hidrocarbonado se utilizan los datos de disefio reflejados en la
tabla 2.3.

Implementacion del modulo absorber

El médulo cuenta con dos corrientes de entrada: S1 'y S2 que se definen anteriormente y dos
corrientes de salida que se calculan de forma automatica al introducir todos los datos
necesarios, S3 (flujo de amina por el tope) y S4 (gas de fondo).

Ademas para calcularlo se necesitan especificar la presién del tope (1,50 kgflcm?) y el
namero de etapas. Como la torre en cuestién posee 3 secciones de empaque se designa un

namero total de etapas de 6. (Figura 2.3)
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# - TOWR Distillation Calumn - 3]

Genetal | Speciications | Conveigence | Cost E stimation 1 | Cost E stimation 2 |
General Model Parameters o 1
Condenser type ~ Ambient heat transier
Subeoched tamp | c Heat transde aiea/stags ] m2
Teop prastue 15 kplemiz Heat transler coefl. (U] kealfhm.C
Ciowed press diop kglemZ Ambient lemperature 0 c
Colm peess diop | | kefemz
Fiafhue: pump pout kglem2
Botharm pump pout kglem2
No. of stages &
Feed stages:
Feed by for shieam 1 1
Feed tiay for stisaen 2 [e
Helo | Cancel I OF

Figura 2.2. Hoja de calculo general del médulo absorber

En el menu Sizing se busca la opcidn Packing y se especifican las caracteristicas principales
del equipo (Figura 2.3).

B2 - Packing -

Mumber of sections |L3

Correlation

* Shenwood-Eckert for random packings
" Mackowiak for structured/random Packings
™ Billet and Schultes comrelation

" Excel interface file

Help Cancel Ok

Figura 2.3. Hoja para especificar las caracteristicas de la columna empacada

Para establecer los parametros del empaque es necesario definir si la especificacion sera la
presion en el tope o el didmetro de la columna. Como el objetivo del trabajo es la
evaluacion de la columna se utiliza el didmetro de la misma, ademas se definen la altura de
cada cama empacada (tabla 2.1) y el factor del empaque (Cf = 65) (anexo 5) (Figura 2.5)
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EE _ packing Parameters - E
Starting Stage 2 Sectior: 1
1

Ending Stage

Mode 1 Specify tower diameter v

Packing factor 5

Optional thickness specs

Tower diameter 1.2 m Design pressure kalcm2
Enter OME of the following: Joint efficiency 0.e5
Section height 33 m Allowable stress 963.205 kalem2
HETP m Caorrosion allove. 0.079375 cm
Repart load units in Spec. Mass Rate |+
Help Cancel 1]

Figura 2.4 Hoja para definir las caracteristicas de la columna empacada

2.3.2 Validacién del modelo de simulacién

Para validar el modelo se comparan los resultados que se obtienen a través de la simulacion
en Chemcad v.6 con las condiciones de disefio de la T-01-304 y se estima el error que se
comete al estudiar el sistema con el modelo simulado.

Como criterio de comparacién se toma el error relativo:

€ro) = Xdiseﬁox;i::(l,culada Ec.2.1

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

Las variables que se utilizan para la validacion son: flujo y composicién del gas por el tope
y flujo y composicién de la amina por el fondo.

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

El estudio consiste principalmente en variar uno de los pardmetros de entrada y mantener el
resto constante para obtener el comportamiento de las variables a analizar.

Estudio # 1.

La variable a analizar es el flujo de gas hidrocarbonado, los limites del estudio se definen

por las condiciones de disefio de la columna (Tabla 2.1).
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Tabla 2.5 Parametros para determinar la sensibilidad del modelo. Estudio #1

Variables fijas Variable patron sujeta a cambio kg/h
Fraccion masica de H,S en el fondo 0,04 Flujo de gas hidrocarbonado 1300
(kg H,S/kgas)
Flujo de DEA (kg/h) 9000 2500
Fraccion molar de H,S en el solvente 0,002 3000
(mol H,S/mol DEA)
3500

Estudio # 2.

La variable a analizar es la fraccion masica de H,S en el gas hidrocarbonado, los limites de

estudio se definen por las condiciones de disefio de la columna (Tabla 2.2).

Tabla 2.6 Parametros para determinar la sensibilidad del modelo. Estudio #2

Variables fijas Variable patron sujeta a cambio
kg H,S/kg
gas
Flujo de gas hidrocarbonado (kg/h) | 2504 kg de H2S en el gas 101
hidrocarbonado
Flujo de DEA kg/h 9000 200
Fraccion molar de H2S en el 0,002 250
solvente
(mol H2S/mol DEA)
350
355
360

Estudio # 3.

La variable a analizar es el flujo de solvente en la alimentacion, los limites de estudio se

definen por las condiciones de disefio de la columna (Tabla 2.1).

Tabla 2.7 Parametros para determinar la sensibilidad del modelo. Estudio #3

Variables Fijas Variable patron sujeta a cambio Valor kg/h
Flujo de gas Hidrocarbonados (kg/h) 2504 Flujo de DEA 6000
Fraccion masica de H,S en el fondo 0,04 8000
(kg H,S/kg Gas)
Fraccion molar de H,S en el solvente 0,002 10000
(mol H,S/mol DEA)
15000
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CONCLUSIONES PARCIALES DEL CAPITULO Il

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

limites del estudio.

2. Para la evaluacion operacional de la torre absorbedora se desarrolla el modelo de
simulacién en el simulador de procesos Chemcad v.6 y que permite determinar los flujos de

gas y de liquido a la salida.

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

establecen tres estudios que permiten determinar la sensibilidad del mismo.
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CAPITULO lll. DISCUSION DE RESULTADOS.

En este capitulo se desarrolla el modelo de simulacion a través del simulador Chemcad v.6.
Se establecen tres escenarios diferentes para validar el modelo de simulacion y finalmente
se presentan variantes de operacion que permitan reducir las pérdidas de solvente en el gas

hidrocarbonado.

3.1 Implementacion y validacion del modelo de simulacion de la T-
01-304 en Chemcad v.6

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

(Epigrafe 2.3).

Con los datos existentes de las condiciones de disefio de la torre empacada (Tablas 2.1-2.4)

se realiza la simulacion, mostrandose en el Anexo 6 los resultados de los balances de

materia y energia realizados por el simulador y en la Figura 3.1 el esquema simulado de la
torre absorbedora T-01-304.

Figura 3.1 Esquema simulado en Chemcad v.6 de la T-01-304.
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3.2 Validacion del modelo de simulacion en Chemcad

3.2.1 Ajuste del modelo de simulacién al caso base

Utilizando la informacion arrojada por la simulacion se realiza un analisis comparativo
entre las condiciones de disefio y las obtenidas en la simulacién de la torre. Se determina el
error que se comete al estudiar el sistema con el modelo disefiado, lo que permite definir

con que precisién puede ser utilizado éste para predecir y estudiar la operacion del equipo.

En la tabla 3.1 se muestran los resultados del ajuste del caso base a través de la
comparacion entre los resultados que se obtienen con el modelo de simulacion y los

parametros de disefio.

Tabla 3.1 Analisis comparativo de los flujos de salida de la torre

Gas hidrocarbonado de salida | DEA
salida
Disefio | Simulacién | Error | Disefio | Simulacion | Error
% %

Comp. | UM
H2 kg/h | 8,00 7,991 011 |0 0,0009
CH4 kg/h | 139,00 | 138,970 0,02 |0 0,0254
C2H6 | kg/h | 475,00 | 474,900 0,02 |0 0,0973
C3H8 | kg/h | 532,00 | 531,890 0,02 |0 0,1052
C4H10 | kg/h | 325,00 | 324,960 0,01 |0 0,0349
C5H12 | kg/h | 211,00 | 209,760 059 |0 1,2391
H2S kg/h | 0,00 0,259 101 100,74 0,26
C6H14 | kg/h | 713,00 | 707,870 0,72 |0 5,1275
H20 kg/h | 0,00 90,675 7200 7109,323 1,26
DEA kg/h | 0,00 0,002 1800 1799,998 0,00
Total kg/h | 2403,00 | 2487,277 3,51 | 9101,00 | 9016,69 0,93

En la tabla 3.1 se aprecia que los errores que se cometen al simular la operacion de la T-01-
304 no superan el valor de un 2% comparado con las condiciones de disefio, donde se
considera que la solucién de solvente, a la entrada, no contiene sulfuro de hidrégeno y que
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remueve el 100% del sulfuro contenido en el gas. Ademas no se contempla que la amina

absorba una pequefia fraccién de los gases ni que ocurra arrastre de solvente. Es bueno

sefialar que las pérdidas referidas a los arrastres de solvente en el gas, asi como las pérdidas

de los componentes hidrocarbonados presentes en la corriente de gas, no son considerados

como pérdidas apreciables, pues el error en el flujo total de las corrientes no supera el 4%.

Teniendo en cuenta estos elementos se considera que el modelo se ajusta a los parametros

de este tipo de proceso.

3.2.2 Andlisis de sensibilidad del modelo de simulacién

Una vez que se comprueba el ajuste del modelo al caso base se realiza el analisis de

sensibilidad a dicho modelo para comprobar su respuesta ante los cambios que se

designaron en los disefios expuestos en el capitulo 11, epigrafe 2.3.

Estudio #1.

Tabla 3.2 Resultados obtenidos tras la aplicacion del estudio #1

Flujo de gas hidrocarbonado

Arrastre de solvente en el gas de

Flujo de H,S en el gas de salida

S2, (kg/h) salida S3, (kg/h) S3, (kg/h)
1300 47,41 0,2451
2500 90,29 0,4656
3000 107,79 0,5576
3500 124,02 0,6393
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Comportamiento del flujo de H,S en la corriente S3
0.7 tras un aumento en la Corriente S2.

0.6 —

0.5 /
Flujoo.4

de Hzg 3 /

en S3. ~—

kg/h0-2
0.1

0 T T T T T 1

1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Flujo de gas S2, kg/h

Figura 3.2 Resultados obtenidos tras la aplicacién del estudio #1. (H2S en S3)

140
120 A

Arrastre d 100 /
rrastre de %0 /

solventeen el gas

de salida S3, 60 /

(ke/h) 0 / =¢=Seriesl
20
0 . . . .
0 1000 2000 3000 4000

Flujo de entrada de gas S2, (kg/h)

Figura 3.3 Resultados obtenidos en la aplicacién del estudio #1 (MDEA en
S3)

Se puede apreciar que al aumentar el flujo de gas a la entrada de la torre y mantener la
fraccién masica de H,S constante en esta corriente, se produce un aumento del flujo de H,S
en la salida del absorbedor. Estos se deben a que la presion y la temperatura se mantiene
constante y por tanto un incremento del flujo a la entrada provoca un aumento de la

composicion de H,S a la salida.
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Se refleja ademas, en la Figura 3.3, que al aumentar el flujo de gas a la entrada de la torre
se obtiene un aumento en el arrastre de solvente en el gas de salida pues aumenta la

velocidad superficial.

Estudio #2.
Tabla 3.3 Resultados obtenidos tras la aplicacion del estudio #2
Flujo de H,S en el gas de salida S2, Flujo de H,S en el gas de salida
(kg/h) (kg/h)
101 0,259
200 0,2547
250 0,2525
300 0,2632
350 0,2787
355 0,3792
360 1,3046
370 6,2974

Comportamiento del flujo de H,S en la corriente S3 con un
aumento del flujo de H,S en la corriente S2.
3
2.5
2
kg/h de H,S
en 831'5
1
0.5
0 T T T 1
0 100 200 300 400
kg/h de H,S en S2

Figura 3.4 Resultados obtenidos tras la aplicacion del estudio #2

Se puede apreciar que al variar la composicion de H,S en el flujo de gas que se suministra a
la torre y mantener constante el flujo de solvente con el cual se endulza, la composicién de
H,S en la salida del absorbedor se mantiene practicamente constante hasta un flujo

aproximado de 350 kg/h en el gas de entrada, pero al afadirse flujos mayores a este,
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comienza a ascender rapidamente. Este comportamiento estd dado a que para
concentraciones del gas por debajo de su valor de disefio la difusion se dificulta debido a
gue se presencia un equilibrio en las masas de H,S en el gas y el solvente. A medida que la
composicion de H,S en el gas comienza a aumentar, el equilibrio se altera y para su
restablecimiento se difunde el H,S en el solvente. Pero si esta concentracion continGa
aumentando y no se adiciona un volumen mayor de solvente, este se satura y la
concentracion del sulfuro en el gas a la salida aumenta y no se cumple con los requisitos de
este tipo de proceso.

Estudio # 3.

Tabla 3.4 Resultados obtenidos tras la aplicacion del estudio #3

Flujo de DEA en la alimentacion Flujo de H,S en la corriente S3
(kg/h) (kg/h)
6000 0,2512
8000 0,2579
12000 0,2594
15000 0,2588
0.3
0.28

kg/h de H,S en 0.26 ./‘* * g

S3(kg/h) 024

0.22

0.2 T T T T T

5000 7000 9000 1000 13000 15000
kg/hdeDEAenlaa imentac?gn

Figura 3.5 Resultados obtenidos con la aplicacién del estudio #3.

Se puede apreciar que al aumentar el flujo de solvente a la entrada de la torre, si se
mantiene la composicion de H,S constante en el flujo de gas a endulzar, la composicién de
éste en el gas de tope comienza a aumentar hasta un punto que se estabiliza y se mantiene
estable. Esto demuestra que cuando se alcanza el equilibrio aunque el flujo de amina se

continle aumentando, no se logra remover mas sulfuro de hidrégeno.
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Después de analizar los resultados de los estudios aplicados al modelo se determina que
este responde de acuerdo a lo esperado, por tanto se valida el modelo y se procede a su
utilizacion para obtener propuestas para la operacion de la torre absorbedora que
disminuyan las pérdidas de solvente.

3.3 Propuestas para la operacion de la torre absorbedora
T-01-304

Para la modelacion de la operacion actual en el software Chemcad, se utiliza el mismo
diagrama de flujo de informacién y la termodindmica antes definida, aunque se redefinen
las corrientes. La simulacion del modelo se realiza teniendo en cuenta el cambio de
solvente DEA por MDEA y se analizan dos casos extremos que se han definido teniendo en
cuenta los valores obtenidos durante varias corridas de operacion de la planta. Un primer
caso donde la composicion de H,S en el gas y la amina se mantienen en su punto mas bajo
y un segundo caso donde la composicién de H,S en el gas y la amina se mantienen en su
punto mas alto.

El objetivo es lograr una remocion del H,S igual o mayor que la del proyecto, de forma tal
que a la salida de los absorbedores la presencia de dicho compuesto sea menor y facilite el
cumplimiento de las especificaciones de calidad del gas combustible, garantizando el
minimo flujo de solvente posible para endulzar el gas y evitar las pérdidas de éste a la
salida de la torre absorbedora.

3.3.1 Andlisis de la operacion, Casol.

Definir corriente S1: Solucion de MDEA al 40 % con 0,002 mol H,S /mol MDEA.

Flujo de solvente ka/h Temperatura °C Presion kgf/cm?
8400 50 6,0

Definir corriente S2: Gas hidrocarbonado que se recibe del tambor separador B-01-305.

Flujo de gas kg/h Temperatura °C Presion kgf/cm?
1400 45 1,7
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Tabla 3.5 Composicion de S2

Componentes Fraccion masa
H, 0,2242
C, 0,0126
C, 0,1722
Cs 0,3349
nC, 0,0912
iCy 0,1214
nCs 0,0101
iCs 0,0241
H,S 0,0094

En la Tabla 3.5 se muestran los resultados de la simulacion de la operacion actual con el
software Chemcad.
Tabla 3.6 Resultados de la modelacion para la operacién actual. Caso 1

Componentes Gas MDEA
salida salida

H2 kg/h 54,7461 0,0046

C1l kg/h 13,1841 0,0018

C2 kg/h | 210,0537 0,0330

C3 kg/h | 593,0303 0,0881

nC4 kg/h | 185,9019 0,0173

iC4 kg/h | 238,4481 0,0162

nC5 kg/h 21,7135 0,5086

iC5 kg/h 51,4256 0,9242

H2S kg/h 0,4643 37,1836
MDEA kg/h 0,0488 3.435,1965
H20 kg/h 84,7399 | 4.868,2753

ppmv H,S % 166

Se puede apreciar, que aunque las condiciones en la operacion se consideran las mas
factibles, se tienen pérdidas de solvente en la corriente gaseosa; asi como pequefias
cantidades de gases en el solvente. Lo que demuestra que las pérdidas podran ser

disminuidas pero no se eliminaran en su totalidad.
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Se propone como primera variante de analisis para evaluar la operacion, variar el flujo de

solvente a la entrada del absorbedor. Para ello se determina un rango de 6100-8000 kg/h

con el fin de mantenerlo por debajo del actual (8400 kg/h) y considerar el minimo del

sistema de trasiego (6100 kg/h).

Tabla 3.7 Resultados de la simulacién para un flujo de solvente de 6100kg/h

Componentes Gas salida MD.EA
salida
H, kg/h 54,7427 0,0034
C, kg/h 13,1846 0,0014
C, kg/h 214,0611 0,0256
Cs; kg/h 593,0495 0,0689
nC, kg/h 185,9054 0,0137
iCy kg/h 238,4514 0,0128
nCs kg/h 21,8199 0,4022
iCs kg/h 51,6226 0,7272
H,S kg/h 0,4599 33,9734
MDEA kg/h 0,0478 2.494,5946
H,0 kg/h 83,6384 [ 3.513,1934
ppmvH,S % 164
Variante 1:

Rango del flujo de MDEA: 6100-8000 kg/h con 0,002 molH,S/moIMDEA
Flujo de gas hidrocarbonado 1400 kg/h con 0,0094 kgH,S/kg de gas

Tabla 3.8 Resultados de la 1lera variante

Corriente: S3
Cor;'le”te H,S (kg/h) | Solvente (kg/h) | ppmv HyS
6000 0,4504 83,6152 164
6100 0,4599 83,6862 164
6500 0,4602 83,8645 1638
7000 0,4612 84,3429 165
7500 0,4623 84,5131 165,36
8000 0,4639 84,742 164
8400 0,4643 84,7878 166
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Comportamientodel H,S en la corriente S3 con un aumento de la corriente S1.

0.465
0.464 /4—0
0.463 /

kg/hdeH,s  0.462

enlacorriente  0.461 —
s3 0.46 7—/
0.459 T T T T T T 1
6000 6500 7000 7500 8000 8500 9000
Flujo de solvente, corriente S1 (kg/h)

Figura 3.7 Comportamiento del H,S en la corriente S3

Comportamientodel arrartre de solvente en S3 con un aumento de la corriente
S1.
85

84.5
kg/h de Solvente g, /
en la corriente S3 /

83.5

6000 6500 7000 7500 8000 8500 9000
Flujo de solvente, corriente S1 (kg/h)

Figura 3.8 Comportamiento del arrastre de solvente en la corriente S3

A pesar de haberse llevado a cabo un cambio en el solvente de disefio y en la concentracion
del mismo; cuando se analiza el caso 1 con la variante 1 de operacion se aprecia que la
composicion del H,S en el gas endulzado no tiene cambios representativos, no aumenta con
la disminucién de solvente (5107 kg/h), lo que garantiza que la especificacion de valores
menores a 200 ppmv en el gas se cumpla. Ademas se puede analizar que las pérdidas de
solvente en el gas hidrocarbonado disminuyen al operar con menores flujos de solvente, lo
que permite operar la torre con el minimo del flujo para el que fue disefiado el sistema de

trasiego sin afectar la calidad de la remocién en la misma.

Se conoce por la direccion de operaciones de la refineria Camilo Cienfuegos que 1 kg de
MDEA cuesta $3,87 CUC en el mercado internacional y el precio del m® de agua es $1,50
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CUC. En la tabla 3.10 se presenta el ahorro que se alcanzaria si el gas se tratara con un
flujo de MDEA de 6100 kg/h.

Tabla 3.9 Comparacion de los gastos operacionales en la compra de

solvente
Flujo de solvente | Flujo de MDEA en el solvente Flujo de agua en el Costos
(kg/h) (kg/h) solvente (kg/h) ($/h)
8400 3360 5040 13003,2
6100 2440 3660 9442,8
Ahorro 3562,47

Se observa que solamente con llevar el flujo de solvente al minimo de las condiciones del

disefio la empresa ahorraria 3 562,47 $/h por concepto de compra del solvente limpio y

consumo de agua, sin afectar la calidad del gas combustible. (Tabla 3.9)

Variante 2:

Rango del flujo de MDEA: menores de 6000 kg/h con 0,002 molH,S/molIMDEA
Flujo de gas hidrocarbonado 1400 kg/h con 0,0094 kgH,S/kg de gas

Tabla 3.10 Resultados de la 2da variante

Corriente: S3
Corriente S1 H,S (kg/h) Solvente (kg/h) ppmvH2S
3800 0,5261 77,8814 268
4000 0,5623 78,6246 199
4800 0,5481 81,2916 196
5000 0,5494 81,3732 196
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Comportamiento del arrastre de solvente en S3
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Figura 3.9 Comportamiento del arrastre de solvente en la corriente S3

Comportamiento del arrastre de solvente en S3
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Figura 3.10 Comportamiento del arrastre de solvente en la corriente S3

En la tabla 3.10 se reflejan los resultados que se obtienen a través del modelo simulado para
la variante 2 se aprecia que a pesar de trabajar con flujos de solvente menores a los de la
operacién actual, permanece el arrastre de solvente en la salida de la corriente gaseosa. La
composicion del H,S en el gas endulzado no tiene cambios representativos hasta un valor
de 3800 kg/h, donde se obtienen valores por encima de los 200 ppmv establecidos para el
gas combustible, por lo que no se continua el estudio.
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Tabla 3.11 Resultados de la simulacién para un flujo de solvente de 4000kg/h

Componentes Gas salida '\s/la?iﬁﬁ

H, kg/h 54,7437 | 0,0023

C kg/h 13,1850 | 0,0009

C kg/h 214,0685 | 0,0182

Cs kg/h 503,0684 | 0,0500

nC, kg/h 185,9093 | 0,0099

iCy kg/h 2384551 | 0,0002

nCs kg/h 21,9268 | 0,2952

iCs kg/h 51,8199 | 0,5299

H,S kg/h 05623 | 31,5561
MDeA | KoM 0,0431 | 1635,5344
o |koh 78,5815 | 2279,6308

ppmvH,S % 199

En la tabla 3.11 se reflejan los resultados que se obtienen a través del modelo simulado para

las condiciones de flujo de solvente que garantizan el cumplimiento de la norma en el gas

combustible. Se considera como el minimo flujo de solvente a utilizar en la torre T-01-304

para las condiciones definidas en esta variante, 4000 kg/h de solucién de MDEA al 40%.

Si se utilizan los costos del agua y de MDEA del mercado internacional, se puede calcular

el ahorro que se tendra en la operacion. (Tabla 3.12)

Tabla 3.12 Comparaciéon de los gastos operacionales en la compra de

solvente

Flujo de solvente

Flujo de MDEA en el

Flujo de agua en el

Costos ($/h)

(kg/h) solvente (kg/h) solvente (kg/h)

8400 3360 5040 13003,2

4000 1600 2400 6192
Ahorro 6815,16
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Se observa que al operar con el flujo de solvente al minimo capaz de remover el sulfuro de
hidrogeno hasta cumplir con la norma de 200 ppm; la empresa ahorraria 6 815,16 $/h por
concepto de compra del solvente limpio y consumo de agua, sin afectar la calidad del gas
combustible.

3.3.2 Andlisis de la operacion, Caso 2
Definir corriente S1: Solucién de MDEA al 40 % con 0,007 mol H,S /mol MDEA.

Flujo de solvente ka/h Temperatura °C Presion kgf/cm?
8400 50 6.0

Definir corriente S2: Gas hidrocarbonado que se recibe del tambor separador B-01-305.

Flujo de gas Nm®/ kg/h Temperatura °C Presion kgf/cm?
1400 45 1,7

Tabla 3.13 Composicion de S2

Componentes | Fraccion mésica
H, 0,1716
C, 0,0126
C, 0,1722
Cs 0,3349
nC, 0,0912
iC, 0,1214
nCs 0,0101
iCs 0,0241
H,S 0,06200
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En la Tabla 3.13 se muestran los resultados de la simulacion con el software Chemcad para
el caso 2 de la operacion actual.

Tabla 3.14 Resultados de la simulacion para la operacion actual, Caso 2

Componentes Gas salida '\s/la?iﬁﬁ

H, kg/h 38,3064 0,0037

C: kg/h 12,067 0,0019

C, kg/h 195,5865 0,0346

Cs kg/h 541,8675 0,0924

nC, kg/h 169,8649 0,0181

iCy kg/h 217,8789 0,0169

nCs kg/h 19,7709 0,5344

iCs kg/h 46,8617 0,9727
H,S kg/h 5,8832 195,0847
MDEA kg/h 0,0382 3421,659
H,0O kg/h 68,5133 4864,9642

ppmvH,S % 2.430

Cuando se manifiesta el caso 2 en la operacidn, como se aprecia en la tabla 3.14, el arrastre
de solvente en el gas y la composicion del H,S en el gas endulzado es muy superior a 200

ppm.

Tras la simulacion se puede observar que la presencia de H,S en el gas endulzado aumenta
alrededor de 5,4 veces (5,8832 kg/h), respecto a la obtenida tras el caso 1 (0,4643 kg/h)
aungue se debe destacar que para un mismo flujo de gas a endulzar la concentracion de
sulfuro de hidrégeno en el gas agrio (0,062 molH,S/moIMDEA) supera un 5.6% al caso 1
(0,0094 molH,S/moIMDEA). Ademas en este caso el mismo flujo de solvente en la
corriente de entrada contiene un valor de 0,005 molH,S/mol MDEA mas que en el primero.

Este estudio se ha basado en las condiciones mas severas de operacion real, lo que

demuestra que cuando se tiene un gas hidrocarburado con altas concentraciones de sulfuro
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de hidrégeno no se logra cumplir con las normas establecidas para el gas de salida (< 200

ppmv).

Como el objetivo es disminuir la presencia del H,S en el gas endulzado se propone una

primera variante; aumentar el flujo de solvente a la entrada del absorbedor en un rango de
9000-15000 kg/h. En la tabla 3.15 y en las figuras 3.11 y 3.12 se muestran los resultados
obtenidos producto de dicha variacion.

Tabla 3.15 Resultados de la lera variante para el caso 2

Gas salida
Flujo de solvente (kg/h) H,S Solvente
9000 5,8022 68,7568
10000 5,7397 68,7103
15000 5,6966 68,9127
5.85
5.8
5.75
5.7 T —

Kg/hdeH,S S3 565

Flujo de DEA en la alimentacién (Kg/h)

8000 95000 10000 11000 12000 13000 14000 15000 16000

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

69
68.8
68.6
68.4
68.2

68
67.8
67.6

Kg/h de H,S S3

8000 9000 10000 11000 12000 13000 14000

Flujo de DEA en la alimentacién (Kg/h)

15000

16000

Figura 3.12 Comportamiento del

hidrocarbonado endulzado

arrastre de solvente en el

gas
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Después de los resultados que se obtienen para esta variante se determina que un aumento

de solvente no soluciona la problemética de este caso de estudio. Una opcion seria

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

intervienen mas de una torre de absorcién, esta variacion no se puede utilizar pues las

operaciones en éstas requieren de un solvente con un 40 % de concentracion de MDEA.

En la tabla 3.16 se muestran los resultados de la segunda variante, alimentando el solvente

a la concentracion de 0,002 molH,S/mol.

Tabla 3.16 Resultados 2da variante para el caso 2

Gas salida S3
Flujo de solvente (kg/h)
S1 H,S Solvente ppmvH2S
6000 0,8264 68,5029 342
7000 0,4451 68,5826 185
8000 0,432 68,6309 179
9000 0,4382 68,7121 181
Comportamiento del H,S en la corriente S3 con un aumento
de la corriente S1.
17
0.8 ¢
0.6
kg/h de H2S 0.4
en S3 0.2
O T T T 1
6000 6500 7000 7500 9000
Flujo de solvente, corriente S1 (kg/h)

Figura 3.13 Comportamiento del H,S con un aumento de solvente
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Comportamiento del solvente en la corriente S3 con un
aumento de la corriente S1.

68.8
68.7
kg/h de H2S gg-g -
en S3 68.4 - : : : : : :

6000 6500 7000 7500 8000 8500 9000
Flujo de solvente, corriente S1 (kg/h)

Figura 3.14 Comportamiento del arrastre de solvente en el gas
hidrocarbonado endulzado

Analizando la tabla 3.16, las figuras 3.13 y 3.14 se puede observar que cuando el gas agrio
tiene un alto contenido de H,S es importante, para que ocurra la absorcion del mismo, que
el solvente que se alimenta a la T-01-304 tenga una concentracion de 0,002 molH,S/mol o
menos. En caso contrario el gas de salida no cumple con las especificaciones de calidad
(200 ppmv) lo que hace necesario mantener la planta regeneradora de amina operando con
valores iguales o proximos al disefio.

Ademas se puede evidenciar que el flujo de solvente para estas condiciones puede
disminuirse ente 7000 kg/h, sin afectar la calidad del gas y se logra una pequefia
disminucidn de las pérdidas de solvente.

3.3.3 Propuestas de operacién para la T-01-304
Es importante destacar que cuando en una torre de absorcion se manifiestan arrastres de
solvente, la primera causa operacional es que la velocidad superficial del gas supera la de

disefio (inundacién).

En el caso de la torre absorbedora T-01-304 que se encuentra operando al 56 % de su
capacidad no se excede la velocidad de disefio:

Disefio Real
3404,72 Ib/hft> 1702,15 Ib/hft?
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Existen otras variables que influyen en los procesos de absorcion, como son la presion y la
temperatura, sin embargo en el sistema de trabajo estas condiciones no pueden ser
modificadas porque al ser un poceso continuo estan condicionado a otros equipos que
responden a estos rangos de operacion.

En Vian & Oco6n (1952) se plantea que la solubilidad de un gas depende de la presion
parcial del gas y no de la presidn total del sistema, siempre que esta no sobrepase las 5 atm.
El sistema tratado no sobrepasa las 2 atm por lo que la presion no interfiere en la
solubilidad del H,S en la amina y no se justifica el exceso de liquido que se utiliza en el

proceso objeto de estudio.

Si se analizan las variantes presentadas con anterioridad se demuestra que se puede operar
con un flujo de solvente menor con lo que se logra disminuir las pérdidas de solvente por
arrastres en el gas. Ademas hay que tener en cuenta que las pérdidas de solvente seran
disminuidas pero no se eliminaran en su totalidad por lo que se puede pensar en su
recuperacion instalando un tambor separador a la salida de la torre. Esta medida, permite al
menos disminuir las pérdidas econdmicas que ocasiona dicho arrastre.

Los resultados que se obtienen en las propuestas para el caso 1 y caso 2 manifiestan que si
la planta recuperadora de amina opera bajo las condiciones de disefio y logra un solvente
con una composicién de H,S de 0,002 mol H,S/mol MDEA, entonces en la etapa de
endulzamiento se obtiene un gas con una concentracién de H,S en el rango de los 150 —
200 ppmv con un flujo minimo de solvente. Esto traeria consigo una disminucién de los
gastos de operacion de la planta hidrofinadora de diesel por el concepto de ahorro de

solvente.
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1)

2)

3)

4)

5)

6)

CONCLUSIONES

Mediante el estudio que se realiza se pudo demostrar que la causa fundamental de
las pérdidas de solvente es el exceso de flujo que se usa para tratar el gas acido en la
T-01-304.

Con la simulacion en Chemcad v.6 de la torre absorbedora T-01-304 se obtuvo un
modelo que permite analizar la operacion de la torre logrando errores relativos en
todas las variables analizadas por debajo del 10% y respondiendo adecuadamente a

cambios en las condiciones operacionales.

Si se tiene un gas hidrocarbonado con baja concentracion de sulfuro de hidrogeno
(0,01 mol H,S/mol MDEA) se puede trabajar el sistema de trasiego de solvente en
su valor minimo, lo que reduce el arrastre en 1,102 kg/h e implica un ahorro de
3562,47 $/h.

Con un cambio en el sistema de trasiego del solvente es posible reducir la
alimentacion a la torre hasta valores de 4000 kg/h, lo que garantiza la calidad del
gas (199 ppmv H,S) y permite un ahorro de 6815,16 $/h.

Se evidencia que para cumplir con las especificaciones del gas combustible cuando
su composicién de H,S supera el 5,6%, el solvente que se utilice debe contener
0,002 moles H,S/mol MDEA o0 menos

Es posible disminuir el flujo de solvente hasta 7000 kg/h cuando el gas

hidrocarbonado tiene altas concentraciones de H-S, sin afectar la calidad del mismo.
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RECOMENDACIONES

1) Realizar el estudio técnico-econémico para la sustitucion del sistema de trasiego de

solvente a la torre para lograr la disminucion de la alimentacion a la misma.
2) Programar una revision mecanica de los retenedores de liquido en la proxima parada
de la planta para analizar su estado técnico y evitar las pérdidas de solvente por esta

causa.

3) Realizar un estudio en la planta regeneradora de amina para determinar las causas

del incumplimiento de las condiciones de disefio.
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ANEXOS

Anexo 1. Inundacién y caida de presion en columnas rellenas. Fuente (Treybal, R. E., 1999)
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Anexo 2. Normativas para la emision de H,S (g).

Contaminantes mg/Nm3

NORMATIVA MOz S0s Paticulas solidas Yanadio _Niguel Hzs OTROS
IECR2007 Guias sobre medio 150 pprmvw para las unidades de recuperacion
ambiente, salud y seguridad para la 450 maitim3 (pprmv) de azufre; 500 ppmw para el resto de 50 maihme (pprmv) & maffim3| 1 mafim: 10 maitme (ppm)
refinacidn del petrdleo unidades
250 ppmy [Unidad de Fecuperacion de
azufre conun sistema de control de
EEUU - Regulaciones cuidacion o un sistema de control de
Eederales Begla 62-204 §00_| reduccidn sequida de la incineracisn)
E.A.C #2010 Subparte JA-Mormas
de Funcionamiento para refinerias
de pecroleo. 300 pprrw (Unidad de Recuperacion de 10 pprmwe [con un sistéma de control de
azufre con un sistema de control de |a reduccion no seguido por la
reduccidn no segquido por la incineracion) incineracian)
300 mgfm3 [Existentes)
i Ik 120 mgihm3 Tanques de almacenamiento de azufre
; 300 M:?L"::i’:?:::ﬂx:g'“des Nuevas Ezistentes Calderas y hornos [Existentes y Nuevas) liquidoy de praductos provenientes
YEMEZUELA Decreto N° i
62811995 Normas sobre calidad Calderas y hothos gic;mnmonprciunda. Flantas
del aire y control de la 50 moMima -
contaminacién atmoskérica 150 mgihm3 (Nuewas) Actividades » . mgfNm
sin 4200 mgiNm3 5000 mgfm3 H‘g'“"':'.":"::l::z unidades Ig:';’;“:::lgr::'l‘:] 150 mgihma3 (Nuewas]
ROtMas especificas unidades de craqueo
Gas de Refineria | Combustible liquido Gas de Refineria Combustible liquido
1700 mgim3 150 mgfm3 (Hofnos
. [Hornos y calderas) y calderas) C0: 1500 maffm3
BRASIL Propursta final de S00maiNm3 | 5000 mgfhima 100 mgiim3 FCC [Hamr;g;
estandares para emisiones 450 mgiNm3 [Combustible liquido y [Homosy (Hornos de 10 pprme calderas]
gaseosas de fuentes fijas, 3 de gas de refineria. calderas, FCC) | pigosuliuracitn) 50 mgitim3 (Homasy PP 500 mgihim3 (FCC)
jumic: de 2011 2000 mgiNm3 FCT calderas, FCC) Combustible liquido
150 mailm3
(Recuperacion de 3400mgiim?3
azufre]
BERUD.S 015-2006-EM
Fieglamento para la Proteccion 150 mgihm3 paralas unidades de Olor: Mo ofensive en el
Ambiental enlas Actividades de 480 mgfhm3 recuperacion de azufre; 500 mathm3 para el 50 mgfiim3 2 mgim3 52 mgim3 . Uk FeCeptor
Hidrocarburos resto de unidades P P
MERICO- NOM-CCAT-000-1934
—
Mormas y estandares de emision Ezistentes Nuevas Ezistentes Nuevas IF[uio N Ezistentes Nuevas
admisibles de contaminantes a la contaminante
atmosfera por fuentes fijas
[actividades industriales) =<0.5kath 250 mafhdm3 150 ma/him3
550 maitim3 500 mahlm3 550 mg/hm3 500 maihdm3 705 kath 150 mafNm3 50 matlm
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Anexo 3. Diagrama del blogue del proceso tecnolégico de la planta de tratamiento de gases. Seccion

300-1
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Anexo 4. Diagrama de flujo del proceso tecnoldgico de la planta de tratamiento de gases. Seccion 300-1.
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Anexo 5. Caracteristica de rellenos volcados al azar. Fuente (Treybal, R. E., 1999)

Tabla 63 Caracteristicas de los empaques aleatorios*
Tamafio rominal, mm (in)
Empaque 6(%) 95 () |n(;) |m;) I:g(g) 235 (1) |31(|1) |s~(1;) |socz) |; o 893D
Anillos de Raschig
¥
Ceramua:
Espesor de pared, M| 0.8 1.6 24 2.4 2.4 3 4.5 L8 i 95
cf 1600 1000 380 30 155 155 125 95 65 37
Cp 909 749 157 301 1518 1356
e 073 hes 063 0.68 0.73 073 0.74 il 0.4 078
a, m}/m* (/1) |37 e |08 155 [364(110) |35 qm [262 (so) | 190(58) |[148(45) w5 g |m e (&9
Metal
0.8 mm pared
C} 700 390 300 170 155 115
e 069 034 038 092
a, m’/m® (i /1) |74 28 420 (125) 274 (5.5) | 208 (62.7)
L6 mm pared
(& 10 2% 220 137 110 83 57 32
Cp 653 431 185 304 17z 1335
£ 073 078 055 057 o0 092 0.5
a’.m‘/m’(n‘/r:‘) 357 (118) 2% (71.5) |16 gan @ w3 |35 iy s e |& e




Anexo 6. Reporte de resultados del simulador Chemcad.

Estudio 1

Amina 9000 kg/h con 0.002 y Gas 1300 kg/h con 101 kgH,S

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time: 17:25:06

1

Amina
50.0000*
6.0000*
-2 .8724E+007

0.00000
409.8473
9000.0000
8.8215
9186.17

7043.1196
0.0000
13.9119
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
1942 .9678

2

Gas acido
45 .0000*
1.7000*
-7.1421E+005
1.
31.
1300.
2.

0000
6761
0001
6402

709.98

0.
5.
52.
72.
247.
276.
84.
84.
55.
55.
370.
0.
0.

0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000

50.
1.
-8.5255E+005
1.
32.
1289.
2.

3

0468
5000

0000
7028
0588
6118

732.99

47.
4.
0.

71.

246.
275.

83.

83.

54.

54.

364.
0.
0.

4074
9990
1364
9765
9118
9043
9820
9869
4670
3124
9740
0000
0011

Page 1

4

46.2723
1.5000
-2.8586E+007
0.00000
408.8206
9010.9420
8.8499
9163.16

6995.7135
0.0010
65.7756
0.0235
0.0882
0.0957
0.0180
0.0131
0.5330
0.6876
5.0260
0.0000
1942 .9667

73



Amina 9000 kg/h con 0.002 y Gas 2500 kg/h con 101 kgH,S

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time: 16:53:01

1

Amina
50.0000*
6.0000*
-2.8724E+007

0.00000
409.8473
9000.0000
8.8215
9186.17

7043.1196
0.0000
13.9119
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
1942 .9678

2

Gas acido

45._.0000*
1.7000*

-1.3760E+006

1.
60.
2503.
5.

0000
2304
0000
0626

1349.98

0.

8.
101.
139.
475.
532.
162.
162.
105.
105.
713.
-0000
-0000

0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
5000
5000
0000

50.
1.

3

0770
5000

-1.6413E+006

1.
62.
2485.
5.

0000
1937
2953
0141

1393.99

90.
7.
0.
138.
474 .
531.
161.
161.
104.
104.
707.

0.

0.

2916
9991
2590
9750
9045
8966
9802
9856
9143
7404
3468
0000
0021

Page 1

4

42.9730
1.5000
-2.8459E+007
0.00000

407 .8840
9017.7060
8.8700

9142 .17

6952.8295
0.0009
114.6529
0.0250
0.0956
0.1034
0.0198
0.0144
0.5857
0.7596
5.6532
0.0000
1942 .9660

74



Amina 9000 kg/h con 0.002 y Gas 3000 kg/h con 101 kgH,S

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time: 17:27:29

1

Amina
50.0000*
6.0000*
-2 .8724E+007

0.00000
409.8473
9000.0000
8.8215
9186.17

7043.1196
0.0000
13.9119
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
1942 .9678

2

Gas acido

45._.0000*
1.7000*

-1.6492E+006

1.
72.
3000.
6.

0000
4020
0000
0735

1622.79

0.
10.
121.
167.
569.
637.
195.
195.
126.
126.
854.
0.
0.

0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000
0000

49.
1.

3

9418
5000

-1.9666E+006

1.
74 .
2979.
6.

0000
7477
5588
0168

1675.37

107.
9.
0.

166.

568.

636.

194.

194.

125.

125.

848.
0.
0.

7917
9991
3088
9746
9019
8939
9796
9851
3965
2154
1100
0000
0024

Page 1

4

41.6379
1.5000
-2.8407E+007
0.00000

407 .5015
9020.4400
8.8782
9133.59

6935.3272
0.0009
134.6031
0.0254
0.0981
0.1061
0.0205
0.0149
0.6035
0.7846
5.8901
0.0000
1942.9654

75



Amina 9000 kg/h con 0.002 y Gas 3500 kg/h con 101 kgH,S

CHEMCAD 6.0.1

Job Name: disefio Date: 10/21/2015 Time: 17:33:23

Stream No. 1
Stream Name Amina
Temp C 50.0000*
Pres kg/cm2 6.0000*
Enth kcal/h -2 _.8724E+007
Vapor mole fraction 0.00000
Total kmol/h 409.8473
Total kg/h 9000.0000
Total std L m3/h 8.8215
Total std V m3/h 9186.17
Flowrates in kg/h

Water 7043.1196
Hydrogen 0.0000
Hydrogen Sulfide 13.9119
Methane 0.0000
Ethane 0.0000
Propane 0.0000
N-Butane 0.0000
1-Butane 0.0000
1-Pentane 0.0000
N-Pentane 0.0000
N-Hexane 0.0000
Methyl Diethanol 0.0000
Diethanolamine 1942 .9678

2

Gas acido

45._.0000*
1.7000*

-1.9240E+006

1.
84.
3500.
7.

0000
4690
0007
0857

1893.26

0.
11.
141.
194.
663.
743.
227.
227.
147.
147.
996.
0.
0.

0000
6667
1667
8333
8335
1669
5000
5000
0000
0000
3335
0000
0000

49.
1.

3

6812
5000

-2.2898E+006

1.
87.
3475.
7.

0000
1205
3085
0192

1952.69

124.
11.
0.
194.
663.
743.
227.
227.
146.
146.
990.
0.
0.

0177
6657
3545
8074
7322
0569
4787
4845
3722
1819
1542
0000
0028

Page 1

4

40.2229
1.5000
-2.8359E+007
0.00000

407 .1957
9024 .6906
8.8880
9126.74

6919.1011
0.0009
154.7242
0.0259
0.1013
0.1099
0.0213
0.0155
0.6278
0.8181
6.1792
0.0000
1942.9651

76



Estudio 2

Amina 9000 kg/h con 0.002 y Gas 2500 kg/h con 200 kgH,S

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time: 16:59:26

1

Amina
50.0000*
6.0000*
-2 .8724E+007

0.00000
409.8472
9000.0000
8.8215
9186.17

7043.1192
0.0000
13.9119
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
1942 .9676

2

Gas acido

45._.0000*
1.7000*

-1.3447E+006

1.
61.
2503.
5.

0000
9869
0002
0387

1389.35

0.

8.
200.
139.
475.
532.
162.
162.
105.
105.
614.
-0000
-0000

0000
0000
0000
0000
0000
0001
0000
0000
5000
5000
0000

50.
1.

3

0683
5000

-1.5908E+006

1.
60.
2385.
4.

0000
9499
0895
8640

1366.11

88.
7.
0.
138.
474 .
531.
161.
161.
104.
104.
609.

0.

0.

4493
9991
2547
9751
9046
8968
9802
9856
9022
7252
0149
0000
0020

Page 1

4

43.3012
1.5000
-2.8478E+007
0.00000
410.8842
9117.9092
8.9962
9209.41

6954.6705
0.0009
213.6572
0.0250
0.0955
0.1034
0.0198
0.0144
0.5978
0.7748
4.9851
0.0000
1942 .9656

7



Amina 9000 kg/h con 0.002 y Gas 2500 kg/h con 250 kgH,S

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time: 17:02:00

1

Amina
50.0000*
6.0000*
-2 .8724E+007

0.00000
409.8472
9000.0000
8.8215
9186.17

7043.1192
0.0000
13.9119
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
1942 .9676

2

Gas acido

45._.0000*
1.7000*

-1.3289E+006

1.
62.
2503.
5.

0000
8740
0002
0266

1409.24

0.

8.
250.
139.
475.
532.
162.
162.
105.
105.
564.
-0000
-0000

0000
0000
0000
0000
0000
0001
0000
0000
5000
5000
0000

50.
1.

3

0670
5000

-1.5655E+006

1.
60.
2334.
4.

0000
3249
6694
7884

1352.10

87.
7.
0.
138.
474 .
531.
161.
161.
104.
104.
559.

0.

0.

5368
9991
2525
9753
9060
8985
9806
9859
9105
7362
4860
0000
0020

Page 1

4

43.5947
1.5000
-2.8488E+007
0.00000

412 .3964
9168.3306
9.0597
9243.31

6955.5843
0.0009
263.6594
0.0247
0.0940
0.1016
0.0194
0.0141
0.5895
0.7638
4.5139
0.0000
1942 .9656

78



Amina 9000 kg/h con 0.002 y Gas 2500 kg/h con 355 kgH,S

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time: 17:08:27

1

Amina
50.0000*
6.0000*
-2 .8724E+007

0.00000
409.8472
9000.0000
8.8215
9186.17

7043.1192
0.0000
13.9119
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
1942 .9676

2

Gas acido

45._.0000*
1.7000*

-1.2958E+006

1.
64 .
2503.
5.

0000
7370
0004
0012

1450.99

0.

8.
355.
139.
475.
532.
162.
162.
105.
105.
459.
-0000
-0000

0000
0000
0000
0000
0000
0001
0000
0000
5000
5000
0000

50.
1.

3

3024
5000

-1.5156E+006

1.
59.
2230.
4.

0000
0782
1345
6312

1324.16

86.
7.
0.
138.
474 .
531.
161.
161.
104.
104.
455.

0.

0.

7075
9992
3792
9768
9127
9059
9821
9869
9465
7839
5518
0000
0020

Page 1

4

44 .0593
1.5000
-2.8505E+007
0.00000
415.5060
9272 .8641
9.1914
9313.01

6956.4126
0.0008
368.5326
0.0232
0.0874
0.0943
0.0179
0.0131
0.5535
0.7161
3.4482
0.0000
1942 .9656

79



Amina 9000 kg/h con 0.002 y Gas 2500 kg/h con 370 kgH,S

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time: 17:06:20

1

Amina
50.0000*
6.0000*
-2 .8724E+007

0.00000
409.8472
9000.0000
8.8215
9186.17

7043.1192
0.0000
13.9119
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
1942 .9676

2

Gas acido

45_.0000*
1.7000*

-1.2683E+006

1.
64 .
2453.
4.

0000
4229
0003
9221

1443 .95

0.

8.
370.
139.
475.
532.
162.
162.
105.
105.
394.
-0000
-0000

0000
0000
0000
0000
0000
0001
0000
0000
5000
5000
0000

50.
1.

3

2174
5000

-1.4820E+006

1.
58.
2169.
4.

0000
4121
9201
5399

1309.23

85.
7.
6.
138.
474 .
531.
161.
161.
104.
104.
391.

0.

0.

0578
9992
2974
9769
9133
9065
9822
9870
9500
7885
0598
0000
0018

Page 1

4

44 2526
1.5000
-2.8511E+007
0.00000
415.8580
9283.0788
9.2038
9320.89

6958.0618
0.0008
377.6145
0.0231
0.0868
0.0937
0.0177
0.0130
0.5501
0.7115
2.9401
0.0000
1942 .9658

80



Estudio 3

Gas 2500 kg/h con 101 kgH,S Amina 6000 kg/h con 0.002

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

Date: 10/21/2015 Time: 17:16:52

1
Amina

50.0000*
6.0000*

-1.9150E+007
0.00000
273.2315
6000.0000
5.8810

6124 .11

4695.4132
0.0000
9.2746
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

1295.3119

2

Gas acido

45.0000*
1.7000*

-1.3760E+006

1.
60.
2503.
5.

0000
2304
0002
0626

1349.98

0.

8.
101.
139.
475.
532.
162.
162.
105.
105.
713.
-0000
-0000

0000
0000
0000
0000
0000
0001
0000
0000
5000
5000
0000

49.
1.

3

5875
5000

-1.6355E+006

1.
62.
2484.
5.

0000
0892
8663
0147

1391.64

87.
7.
0.
138.
474 .
531.
161.
161.
105.
104.
708.

0.

0.

9741
9994
2512
9826
9314
9256
9857
9895
0739
9442
8066
0000
0020

Page 1

39.
1.

4

7206
5000

-1.8890E+007
0.00000

271.
6018.
5.

3727
1329
9289

6082.45

4607 .
0.
110.
.0174
.0686
.0745
.0143
.0104
.4262
.5558
.1933
-0000
-3099

GO A~AOOOOOOO

129

4385
0006
0234

81



Gas 2500 kg/h con 101 kgH,S Amina 10000 kg/h con 0.002

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

Date: 10/21/2015 Time: 17:18:28

1

Amina
50.0000*
6.0000*

-3.1916E+007
0.00000
455.3858
10000.0000
9.8017
10206.86

7825.6883
0.0000
15.4577
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
2158.8532

2

Gas acido

45._.0000*
1.7000*

-1.3760E+006

1.
60.
2503.
5.

0000
2304
0002
0626

1349.98

0.

8.
101.
139.
475.
532.
162.
162.
105.
105.
713.
-0000
-0000

0000
0000
0000
0000
0000
0001
0000
0000
5000
5000
0000

50.
1.

3

1005
5000

-1.6413E+006

1.
62.
2484.
5.

0000
1913
7655
0132

1393.93

90.
7.
0.
138.
474 .
531.
161.
161.
104.
104.
706.

0.

0.

3928
9990
2594
9724
8953
8868
9784
9843
8610
6724
8619
0000
0021

Page 1

43.
1.

4

7265
5000

-3.1650E+007
0.00000

453.
10018.
9.

4250
2333
8511

10162.91

7735.
0.
116.
0.
0.1048
0.1133
0.0216
0.0158
0.
0
6
0
8

215

2958
0010
1983
0276

6390

.8276
.1381
-0000
.8512

82



Gas 2500 kg/h con 101 kgH,S Amina 15000 kg/h con 0.002

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

Date: 10/21/2015 Time: 17:19:04

1

Amina
50.0000*
6.0000*

-4.7874E+007
0.00000
683.0788
15000.0000
14.7025
15310.29

11738.5329
0.0000
23.1865
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
3238.2799

2

Gas acido

45_.0000*
1.7000*

-1.3760E+006

1.
60.
2503.
5.

0000
2304
0002
0626

1349.98

0.

8.
101.
139.
475.
532.
162.
162.
105.
105.
713.
-0000
-0000

0000
0000
0000
0000
0000
0001
0000
0000
5000
5000
0000

50.
1.

3

0501
5000

-1.6390E+006

1.
62.
2481.
5.

0000
1332
2597
0079

1392.63

90.
7.
0.
138.
474 .
531.
161.
161.
104.
104.
704.

0.

0.

0846
9986
2588
9596
8493
8367
9692
9775
5934
3300
4000
0000
0020

Page 1

45.
1.

4

7938
5000

-4.7610E+007
0.00000

681.
15021.
14.

1761
7425
7572

15267 .64

11648.
0.
123.
0.
0.1507
0.1635
0.0307
0.0225
0.
1
8
0
8

323

4487
0014
9278
0404

9066

.1701
.6000
-0000
.2785

83



Gas 1400 kg/h con 0.0094 de H,S y Amina 8400 kg/h 0.002

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name

Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h
Vapor mole fraction
Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h
Flowrates in kg/h
Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane

N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time:

1

Amina
50.0000*
6.0000*
-2.1876E+007

0.00000
304.1108
8400.0000
8.2699
6816.23

4953.0147
0.0000
11.7401
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
3435.2453
0.0000

2
Gas acido

45._.0000*
1.7000*
-7.4771E+005

1.0000
57.6459
1400.0002
3.4887
1292.06

0.0000
54.7461
25.9077
13.1859

214 .0867
593.1184
185.9192
238.4643
52.3498
22.2220

0.0000

0.0000

0.0000

13:54:41

3

50.0739
1.5000

-1.0105E+006

1.0000
61.5776
1457 .7517
3.5386
1380.18

84.7399
54.7415
0.4643
13.1841
214.0537
593.0303
185.9019
238.4481
51.4256
21.7135
0.0000
0.0488
0.0000

Page 1

4

42.4300
1.5000
-2.1614E+007
0.00000
300.1792
8342.2494
8.2200
6728.11

4868.2753

0.0046
.1836
.0018
-0330
.0881
.0173
.0162
.9242
-5086
-0000
-1965
-0000

w
~

343

el NoloNoNoNoNoNoNe
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Gas 1400 kg/h con 0.0094 de H,S y Amina 7500 kg/h 0.002

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name

Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h
Vapor mole fraction
Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h
Flowrates in kg/h
Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane

N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time:

1
Amina

50.0000*
6.0000*
-1.9532E+007

0.00000
271.5275
7500.0001
7.3838
6085.92

4422 .3347
0.0000
10.4823
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
3067.1827
0.0000

2
Gas acido

45._.0000*
1.7000*
-7.4771E+005

1.0000
57.6459
1400.0000
3.4887
1292.06

0.0000
54.7460
25.9077
13.1859

214.0868
593.1184
185.9191
238.4642
52.3498
22.2220

0.0000

0.0000

0.0000

14:51:19

3

50.0127
1.5000

-1.0097E+006

1.0000
61.5645
1457 .6044
3.5385
1379.88

84.4646
54.7419
0.4623
13.1843
214 _.0566
593.0379
185.9033
238.4494
51.5011
21.7543
0.0000
0.0485
0.0000

Page 1

4

41.5427
1.5000
-1.9270E+007
0.00000
267.6090
7442 3957
7.3340
5998.09

4337.8704
0.0041
35.9276
.0016
.0301
.0804
.0158
.0148
.8487
.4677
-0000
.1349
-0000

306

ONOOOO0OO0OO0OO0OO0
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Gas 1400 kg/h con 0.0094 de H,S y Amina 5000 kg/h 0.002

CHEMCAD 6.0.1

Job Name: disefio Date: 10/21/2015 Time:

Stream No. 1
Stream Name Amina
Temp C 50.0000*
Pres kg/cm2 6.0000*
Enth kcal/h -1.3022E+007
Vapor mole fraction 0.00000
Total kmol/h 181.0183
Total kg/h 5000.0000
Total std L m3/h 4.9226
Total std V m3/h 4057.28
Flowrates in kg/h

Water 2948.2228
Hydrogen 0.0000
Hydrogen Sulfide 6.9882
Methane 0.0000
Ethane 0.0000
Propane 0.0000
N-Butane 0.0000
1-Butane 0.0000
1-Pentane 0.0000
N-Pentane 0.0000
N-Hexane 0.0000
Methyl Diethanol 2044.7889
Diethanolamine 0.0000

14:55:58

2 3
Gas acido

45 .0000* 49.3848
1.7000* 1.5000
-7.4771E+005 -1.0014E+006
1.0000 1.0000
57.6459 61.4137
1400.0000 1455.1429
3.4887 3.5363
1292.06 1376.50
0.0000 81.6447
54 .7460 54.7432
25.9077 0.4478
13.1859 13.1848
214.0868 214.0649
593.1184 593.0590
185.9191 185.9073
238.4642 238.4532
52.3498 51.7196
22.2220 21.8723
0.0000 0.0000
0.0000 0.0460
0.0000 0.0000

Page 1

37.
1.

4

8264
5000

-1.2768E+007
0.00000

177.
4944 .
4.

2506
8572
8749

3972.83

2866.

0.

32.
.0011
.0219
.0593
.0118
.0110
.6302
.3497
-0000
. 7430
-0000

204

O~hOOOOOOOO

5784
0028
4480
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Gas 1400 kg/h con 0.0094 de H,S y Amina 4000 kg/h 0.002

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

10/21/2015 Time:

1
Amina

50.0000*
6.0000*
-1.0417E+007

0.00000
144 .8147

4000.0000

3.9380
3245.82

2358.5782

0.0000
5.5905
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
1635.8308
0.0000

14:57:03

2 3
Gas acido

45 .0000* 48.6227
1.7000* 1.5000
-7.4771E+005 -9.9153E+005
1.0000 1.0000
57.6459 61.2340
1400.0000 1452 .0322
3.4887 3.5333
1292.06 1372.48
0.0000 78.3494
54 .7460 54.7438
25.9077 0.4639
13.1859 13.1850
214.0868 214 .0685
593.1184 593.0683
185.9191 185.9093
238.4642 238.4550
52.3498 51.8195
22.2220 21.9266
0.0000 0.0000
0.0000 0.0431
0.0000 0.0000

Page 1

35.
1.

4

7426
5000

-1.0174E+007
0.00000

141.
3947.
3.

2265
9670
8934

3165.40

2280.
0.
31.
.0009
.0182
-0500
-0099
.0092
.5302
.2954
-0000
.7877
-0000

163

el N oloooloNoNoNae)

2288
0023
0344
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Condiciones severas de operacion

Gas 1400 kg/h con 0.06200 de H,S y Amina 8400 kg/h 0.007

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name

Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h
Vapor mole fraction
Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h
Flowrates in kg/h
Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane

N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

Date:

10/21/2015 Time: 15:50:20

1 2 3
Amina Gas acido

50.0000* 45 .0000* 50.0134
6.0000* 1.7000* 1.5000
-2.1793E+007 -7.0268E+005 -8.9648E+005
0.00000 1.0000 1.0000
303.8835 50.7502 50.1174
8400.0000 1400.0000 1316.6182
8.2792 3.1881 3.0637
6811.14 1137.50 1123.31
4933.4779 0.0000 68.5133
0.0000 38.3101 38.3064
44 .8263 156.1416 5.8832
0.0000 12.0486 12.0467
0.0000 195.6211 195.5865
0.0000 541 .9599 541.8675
0.0000 169.8830 169.8649
0.0000 217 .8959 217.8789
0.0000 47 .8344 46.8617
0.0000 20.3053 19.7709
0.0000 0.0000 0.0000
3421.6955 0.0000 0.0382
0.0000 0.0000 0.0000

Page 1

4

43.5283
1.5000
-2.1600E+007
0.00000
304.5163
8483.3813
8.4036
6825.32

4864 .9642

0.0037
.0847
.0019
.0346
.0924
.0181
.0169
.9727
.5344
-0000
.6579
-0000

=
O
al

342
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Gas 1400 kg/h con 0.06200 de H,S y Amina 10000 kg/h 0.007

CHEMCAD 6.0.1

Job Name: disefio Date: 10/21/2015

Stream No. 1
Stream Name Amina
Temp C 50.0000*
Pres kg/cm2 6.0000*
Enth kcal/h -2 .5945E+007
Vapor mole fraction 0.00000
Total kmol/h 361.7662
Total kg/h 10000.0010
Total std L m3/h 9.8562
Total std V m3/h 8108.50
Flowrates in kg/h

Water 5873.1884
Hydrogen 0.0000
Hydrogen Sulfide 53.3647
Methane 0.0000
Ethane 0.0000
Propane 0.0000
N-Butane 0.0000
1-Butane 0.0000
1-Pentane 0.0000
N-Pentane 0.0000
N-Hexane 0.0000
Methyl Diethanol 4073.4477
Diethanolamine 0.0000

Time: 15:52:53

2
Gas acido

45.0000*
1.7000*

-7.0268E+005
1.0000
50.7502
1400.0000
3.1881
1137.50

0.0000
38.3101
156.1416
12.0486
195.6211
541.9599
169.8830
217.8959
47.8344
20.3053
0.0000
0.0000
0.0000

50.
1.

3

0557
5000

-8.9679E+005

1.
50.
1316.
3.

0000
1175
3564
0632

1123.32

68.
38.
5.
12.
195.
541.
169.
217.
46.
19.
0.
0.
0.

6720
3057
7397
0463
5804
8510
8618
8760
7012
6838
0000
0383
0000

Page 1

44.
1.

4

5383
5000

-2.5750E+007
0.00000

362.
10083.
9.

3988
6445
9811

8122.68

5804.
0.
203.
.0023
.0408
.1089
.0212
.0199
.1333
.6215
-0000
-4096
-0000

407

OWOOPFrPOOOO0OO

5166
0044
7666
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Gas 1400 kg/h con 0.06200 de H,S y Amina 15000 kg/h 0.007

CHEMCAD 6.0.1

Job Name: disefio Date: 10/21/2015

Stream No. 1
Stream Name Amina
Temp C 50.0000*
Pres kg/cm2 6.0000*
Enth kcal/h -3.8917E+007
Vapor mole fraction 0.00000
Total kmol/h 542 .6491
Total kg/h 15000.0000
Total std L m3/h 14.7843
Total std V m3/h 12162.75
Flowrates in kg/h

Water 8809.7800
Hydrogen 0.0000
Hydrogen Sulfide 80.0470
Methane 0.0000
Ethane 0.0000
Propane 0.0000
N-Butane 0.0000
1-Butane 0.0000
1-Pentane 0.0000
N-Pentane 0.0000
N-Hexane 0.0000
Methyl Diethanol 6110.1709
Diethanolamine 0.0000

Time: 15:56:10

2
Gas acido

45.0000*
1.7000*

-7.0268E+005
1.0000
50.7502
1400.0000
3.1881
1137.50

0.0000
38.3101
156.1416
12.0486
195.6211
541.9599
169.8830
217.8959
47.8344
20.3053
0.0000
0.0000
0.0000

50.
1.

3

0341
5000

-8.9615E+005

1.
50.
1315.
3.

0000
0969
3544
0616

1122.85

68.
38.
5.
12.
195.
- 7996
169.
217.
46.
19.
0.
0.
0.

541

5745
3035
6966
0452
5614

8522
8670
2028
4133
0000
0382
0000

Page 1

46.
1.

4

3360
5000

-3.8723E+007
0.00000

543.
15084.
14.

3024
6448
9108

12177.39

8741.
0.
230.
.0034
.0598
.1603
.0308
.0289
.6316
-8920
-0000
.1333
-0000

611

eNeoNoNol JNoloNoNoNe

2060
0066
4919
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Condiciones actuales de operacion

Gas 1400 kg/h (0.062) Amina 9000 kg/h (0.002)

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name

Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h
Vapor mole fraction
Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h
Flowrates in kg/h
Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane

N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine

Date:

1

Amina
50.0000*
6.0000*

-2.3437E+007
0.00000
325.8280
9000.0000
8.8608
7302.99

5306.3760
0.0000
13.2990
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
3680.3251
0.0000

2

Gas acido

45._.0000*
1.7000*

-7.0268E+005

1.
50.
1400.
3.

0000
7502
0000
1881

1137.50

0.
38.
156.
12.
195.
541.
169.
217.
47 .
20.
0.
0.
0.

0000
3101
1416
0486
6211
9599
8830
8959
8344
3053
0000
0000
0000

10/23/2015 Time: 09:32:41

50.
1.

3

0633
5000

-8.9625E+005

1.
49.
1311.
3.

0000
9664
2308
0567

1119.93

68.
38.
0.
12.
195.
541.
169.
217.
46.
19.
0.
0.
0.

7121
3060
4382
0465
5834
8593
8634
8774
7791
7260
0000
0396
0000

Page 1

4

43.8928
1.5000
-2.3244E+007
0.00000
326.6119
9088.7703
8.9922
7320.56

5237.6643
0.0041
169.0025
0.0021
0.0377
0.1006
0.0196
0.0184
1.0554
0.5793
0.0000
3680.2861
0.0000
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Gas 1400 Kg/h (0.0094) Amina 4800 Kg/h (0.002)

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine
ppmvH,S

Date: 10/27/2015 Time: 07:32:04

1

Amina
50.0000*
6.0000*

-1.2499E+007
0.00000
173.7725
4800.0000
4.7259

3894 .87

2829.8545
0.0000
7.4529
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

1962.6929
0.0000

2
Gas acido

45.0000*
1.7000*

-7.4771E+005
1.0000
57.6459
1400.0000
3.4887
1292.06

0.0000
54.7460
25.9077
13.1859

214.0868
593.1184
185.9191
238.4642
52.3498
22.2220

0.0000

0.0000

0.0000

3

49.2942
1.5000
-1.0001E+006
1.0000
61.3950

1454 .8718
3.5361
1376.09

81.2460
54.7433
0.5481
13.1848
214.0655
593.0605
185.9077
238.4535
51.7359
21.8811
0.0000
0.0456
0.0000
196.9

Page 1

4

37.3567
1.5000
-1.2246E+007
0.00000
170.0234
4745 .1277
4.6785
3810.84

2748.6083
0.0027
32.8125
0.0011
0.0213
0.0578
0.0115
0.0107
0.6138
0.3409
0.0000
1962.6475
0.0000
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Gas 1400 Kg/h (0.0094) Amina 4000 Kg/h (0.002)

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine
ppmvH,S

Date: 10/27/2015 Time: 07:34:37

1
Amina

50.0000*
6.0000*

-1.0416E+007
0.00000

144 .8104
4000.0000
3.9382
3245.73

2358.2121
0.0000
6.2107
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

1635.5771
0.0000

2

Gas acido

45.0000*
1.7000*

-7.4771E+005

1.
57.
1400.
3.

0000
6459
0000
4887

1292.06

0.
54.
25.
13.

214.
593.
185.
238.
52.
22.

0.

0.

0.

0000
7460
9077
1859
0868
1184
9191
4642
3498
2220
0000
0000
0000

48.
1.

3

6747
5000

-9.9227E+005

1.
61.
1452.
3.

0000
2498
3636
5337

1372.83

78.
54.
0.
13.
214.
593.
185.
238.
51.
21.
0.
0.
0.

5815
7437
5623
1850
0685
0684
9093
4551
8199
9268
0000
0431
0000

199

Page 1

35.
1.

4

7873
5000

-1.0171E+007
0.00000

141.
3947.
3.

2065
6370
8932

3164.95

2279.
0.
31.
.0009
.0182
-0500
-.0099
.0092
.5299
.2952
-0000
.5344
-0000

163

el N oloNooloNoNoNe]

6308
0023
5561
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Gas 1400 Kg/h (0.0094) Amina 3800 Kg/h (0.002)

CHEMCAD 6.0.1
Job Name: disefio

Stream No.
Stream Name
Temp C

Pres kg/cm2
Enth kcal/h

Vapor mole fraction

Total kmol/h
Total kg/h

Total std L m3/h
Total std V m3/h

Flowrates in kg/h

Water

Hydrogen
Hydrogen Sulfide
Methane

Ethane

Propane
N-Butane
1-Butane
1-Pentane
N-Pentane
N-Hexane

Methyl Diethanol
Diethanolamine
ppmvH,S

Date: 10/27/2015 Time: 07:37:15

1
Amina

50.0000*
6.0000*

-9.8950E+006
0.00000
137.5699
3800.0000
3.7413
3083.44

2240.3014
0.0000
5.9002
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

1553.7983
0.0000

2

Gas acido

45.0000*
1.7000*

-7.4771E+005

1.
57.
1400.
3.

0000
6459
0000
4887

1292.06

0.
54.
25.
13.

214.
593.
185.
238.
52.
22.

0.

0.

0.

0000
7460
9077
1859
0868
1184
9191
4642
3498
2220
0000
0000
0000

48.
1.

3

5037
5000

-9.9008E+005

1.
61.
1451.
3.

0000
2079
6073
5330

1371.89

77 .
54.
0.
13.
214.
593.
185.
238.
51.
21.
0.
0.
0.

8388
7439
5261
1850
0691
0696
9095
4553
8335
9340
0000
0426
0000

268.03

Page 1

4

34.9546
1.5000
-9.6526E+006
0.00000
134.0078
3748.3921
3.6971
3003.60

2162.4622
0.0022
31.2818
0.0009
0.0176
0.0488
0.0096
0.0089
0.5163
0.2881
0.0000
1553.7559
0.0000
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