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Resumen

En este trabajo, se presenta una investigacion teérica de la absorcidn y desorcion simultanea de CO, y H,S presentes en el
gas natural usando soluciones acuosas de monoetanolamina (MEA). Los componentes acidos del gas natural reaccionan
con la solucion basica de alcanolamina a través de una reaccion reversible exotérmica en un absorbedor y posteriormente
se procede a regenerar la solucién acuosa de amina. Se ha investigado el uso del solvente MEA para el endulzamiento de
gas natural y se ha utilizado el programa de simulacion de procesos ASPEN PLUS. El modelo termodinamico utilizado es
Amine Package (Kent y Eisenbergmodel). Se estudiaron los efectos de la temperatura, tasa de recirculacion y la concentra-
cién de amina pobre en funcién de la eficiencia de absorcién de CO, y H,S. Se obtuvieron resultados satisfactorios, cuando
aumenta el flujo y la concentracion de amina pobre, la absorcién de CO, y H,S también aumentan. Con una mejora de la
temperatura de la amina de entrada en el absorbedor, el CO, y el H,S penetran en las etapas superiores del absorbente y
disminuye la absorcion de gases acidos en el absorbedor. La concentracion de CO, en el gas limpio puede verse muy in-
fluenciada por el nimero de etapas, mientras que para la concentracién de H,S en el gas limpio, la cantidad de etapas
desempefia un papel menor. El software ASPEN PLUS representa una buena herramienta para el calculo y el andlisis de
sensibilidad de las variables de operacion del proceso.
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Abstract

In this work, we present a theoretical research of the absorption and desorption of simultaneous CO, and H,S present in the
natural gas using aqueous solutions of monoethanolamine (MEA). The acid components of natural gas react with the basic
solution of alkanolamine through a reversible reaction exothermic in an absorber and subsequently proceeded to regener-
ate the aqueous solution of amine. It has been investigated the use of the solvent MEA for the sweetening of natural gas and
has used the program of process simulation ASPEN PLUS. The model thermodynamic used is Amine Package (Kent and
Eisenberg model). We studied the effects of temperature, rate of recirculation and the concentration of amine poor depend-
ing on the efficiency of absorption of CO, and H,S. Satisfactory results were obtained when increases the flow and the con-
centration of amine poor, the absorption of CO, and H,S also increase. With an improvement of the temperature of the
amine of entry into the absorber, CO, and H,S penetrate the upper stages of the absorbent and reduce the absorption of ac-
id gases in the absorber. The concentration of CO, in the clean gas can be greatly influenced by the number of stages, while
for the concentration of H,S in the gas clean; the amount of stages plays a minor role. The software ASPEN PLUS repre-
sents a good tool for the calculation and the sensitivity analysis of the variables of operation of the process.

Key words:Sweetening process, natural gas, MEA, simulation
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Introduccion

El gas natural tiene un papel importante en el reciente
desarrollo mundial y ademas es un recurso no renovable. Este
es un combustible fosil que proviene de los yacimientos de gas
conteniendo metano, etano y otros hidrocarburos, asi como
también nitrégeno, agua, CO, y H,S (Rojeyy col., 1997). De
acuerdo con el contenido de CO, y H,S en el gas natural, este
puede referirse como un gas amargo. Estas sustancias son in-
deseables, ya que, si el H,S esta presente en el gas natural en-
tonces causa una severa corrosion a las tuberias (gasoductos),
turbinas, compresores y otros equipos (DuPart y col., 1963).
También el H,S es una sustancia quimica téxica y venenosa, si
se expone al medio ambiente por fuga causa dafio al ser hu-
mano Yy animales que estén a los alrededores. Por otro lado, el
gas natural con altos contenido de CO, disminuye su poder
calorifico y también es responsable de los problemas de corro-
sién ya que, forma &cido carbdnico cuando reacciona con el
vapor de agua. Una vez eliminado estas sustancias (CO, +
H,S) al gas se le denomina gas dulce (Serrano ycol., 2004).

Generalmente el gas natural que contiene estos gases 4ci-
dos, por ejemplo, H,S y CO,, necesita ser eliminados para te-
ner un valor comercial y cumplir con las especificaciones para
ser transportado por gasoductos. Arnold y Stewart (1989) se-
fialan que la venta de gas natural esta restringida al contenido
de H,S menor de 4 ppm y para el CO, de 2%. Debido a ello, se
hace necesario realizar un tratamiento de endulzamiento para
que el gas natural entre en especificacion y pueda transportarse
por gasoductos.

Los procesos de endulzamiento de gas natural surgen con
el objetivo de remover estos gases cidos de la corriente de
gas, por ejemplo, absorcion quimica, uso de adsorbentes y mé-
todos de absorcion fisica. Sin embargo, el endulzamiento de
gas por amina se considera el proceso mas popular entre los
métodos de endulzamiento del gas natural. De hecho, el proce-
so de endulzamiento del gas natural por amina tiene varias
ventajas, es un proceso continuo y la capacidad para regenerar
el solvente (Tennyson y col., 1977).

Las aminas son compuestos derivados del amoniaco, son
bases organicas donde uno, dos o tres grupos alquilo pueden
sustituir los hidrogenos de la molécula de amoniaco para dar
aminas primarias, secundarias Y terciarias, respectivamente. La
monoetanolamina (MEA) es una amina primaria y ampliamen-
te utilizada en los procesos de endulzamiento de gas natural.
También se utiliza para eliminar el CO, de los gases de com-
bustion y recibe una amplia atencion para la reduccion de ga-
ses de efecto invernadero.

El proposito de este trabajo es simular el proceso de en-
dulzamiento de gas natural usando monoetanolamina (MEA).
Se utiliza la herramienta computacional ASPEN PLUS para el
presente estudio de simulacion. A partir de un caso base se
evalla los pardmetros mas importantes que afecte al proceso
de endulzamiento y se presenta un predimensionamiento de las
columnas de absorcién y de regeneracion.

El presente articulo esta desarrollado en 5 secciones: la
primera, presenta la descripcion del proceso de endulzamiento

de gas natural con amina, la segunda es el caso de estudio: la
simulaciéon del proceso de endulzamiento usando ASPEN
PLUS, la tercera presenta el andlisis de sensibilidad de las va-
riables de operacidn, la cuarta, los resultados con su respectivo
andlisis y, por ultimo, se presentan las conclusiones de este es-
tudio.

Descripcion del proceso de endulzamiento de gas natu-
ral usando amina

La tecnologia del uso de alcanolaminas para la elimi-
nacién de sulfuro de hidrégeno y dioxido de carbono del
gas natural se ha utilizado durante décadas. Desde los afios
60 y 70 varias aminas han llegado a ser de uso general, sin
embargo, la limitada informacién ha sido reportada en la
literatura sobre la amina que mejor se adapte a un servicio
en particular. En la Figura 1 se muestra el diagrama de flujo
basico de una unidad de endulzamiento de gas natural
usando amina (Kohl y col., 1985).

GAS ACIDO

GAS DULCE
ENFRIADOR
AMINA

TANQUE
RETENCION

REHERVIDOR

SEPARADOR

GAS CRUDO
GAS AMARGO

;

INTERCAMBIADOR DE
CALOR AMINA
RICA/POBRE

SEPARADOR

Figura 1. Diagrama de flujo del Proceso de Endulzamiento de gas
natural.

El proceso de endulzamiento se lleva a cabo en un sis-
tema compuesto fundamentalmente por una torre absorbe-
dora y una torre regeneradora. La primera unidad es donde
se efectla la absorcion del gas &cido, es decir, donde se ob-
tiene el gas dulce o tratado. La segunda unidad se hace ne-
cesaria para recuperar y reacondicionar la amina y reali-
mentarla al ciclo.

El gas amargo entra a un separador con la finalidad de
remover cualquier liquido, condensado o sélido que con-
tenga. La corriente de la parte superior del separador entra a
la columna de absorcidn por la parte inferior y por la parte
superior entra la solucién acuosa de amina o0 amina pobre y
se ponen en contacto ambas corrientes y salen dos corrien-
tes, por el tope un gas limpio o gas dulce y por la parte infe-
rior un liguido denominada amina rica. Esta amina rica con-
tiene absorbido el gas é&cido (CO,+ H,S) la unidad
absorbedora trabaja a alta presion. A esta corriente se debe
reducir la presion, para esto se utiliza una valvula, la co-
rriente de salida es una mezcla gas + liquido, la cual entra a
un separador donde se separa por la parte superior un gas y
por la parte inferior una corriente liquida de amina rica. Pa-
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ra separa el CO, y H,S de la amina se pasa por un inter-
cambiador de calor de amina rica/pobre con la finalidad de
precalentar la alimentacién que va a la columna regenera-
dora. En esta columna regeneradora se separa por el tope el
gas acido y por el fondo una amina pobre. Esta amina pobre
intercambia calor en el intercambiador de calor y va a un
punto de mezcla donde se combina con agua fresca. La co-
rriente de mezcla pasa por enfriador y una bomba para ele-
var la presion y entrar de nuevo a la columna de absorcion.

Caso de Estudio

A continuacion se especifica el método seguido para el
desarrollo de la simulacién de endulzamiento del gas natu-
ral usando solucién acuosa MEA. El método cont6 con 3
fases: simulacion caso base usando ASPEN PLUS 11.1,
analisis de sensibilidad de las variables operacionales y el
pre-dimensionamiento de las columnas de absorcion y re-
generacion.

3.1 Construccion del proceso de endulzamiento usando
ASPEN PLUS

Es el conjunto de datos necesarios para el desarrollo de
las actividades de simulacion de endulzamiento de gas na-
tural con la solucién acuosas de MEA. EIl proceso que se
simula es una instalacion tipica (Martinez 1995) para en-
dulzamiento de gas natural y consiste en la remocion del
CO, y H,S, utilizando la solucién de MEA a concentracio-
nes preestablecidas. Este proceso se completa con la poste-
rior regeneracion de la amina utilizando una torre de desti-
lacion. ElI modelo termodindmico utilizado es Amine
Package (Kenty col, 1976)

o 4 s dgebea i
‘amta s B
aPlre
‘,@j Regenerador
e o
R R— Separador 4%_
iminokica ® "

g

Fig. 2. Diagrama de flujo del proceso de endulzamiento de gas natural
usando MEA.

La Figura 2 presenta el esquema del proceso desarro-
llado en ASPEN PLUS 11.1(ASPEN PLUS 2002). El es-
quema muestra que el gas primeramente, pasa por un sepa-
rador bifasico (B1 Flash) para remover el liquido que
contenga antes de su ingreso al absorbedor. El gas natural
ingresa por el fondo del absorbedor (B2 Radfrac) que es
una torre de platos y en sentido contrario la solucion acuosa

de amina pobre (concentracién muy baja de H,S 'y CO,).

El gas purificado o gas dulce sale por la cabeza del ab-
sorbedor (B2) y la amina rica en H,S y CO, sale por la base
del mismo y se envia a la seccidn de regeneracion. Dado
que la regeneracion de la solucion de amina se favorece a
bajas presiones y altas temperaturas, se coloca una valvula
de nivelacion (B3Valve) en la linea de flujo de la amina,
que cumple la funcién de disminuir la presion hasta 5 o 4
kg/cm?. Esto permite separar parte del CO, de la amina en
un segundo separador (B4Flash). A continuacion el inter-
cambiador de calor amina AR/AP (B5-B7Heater) cumple la
funcién de precalentar la amina rica en H,S y CO, antes de
su ingreso al regenerador, por intercambio de calor con la
amina pobre que viene del mismo. El regenerador
(B6Radfrac) es una torre de platos donde la solucién de
amina rica desciende en direccién contraria a los vapores de
extraccion ascendentes que consisten sobre todo en vapor
de agua. Si en el regenerador se supera la temperatura de
descomposicién de la amina, la misma no podra ser recupe-
rada y reutilizada. Finalmente, en el mezclador (B8Mixer)
se combina la amina pobre que proviene del regenerador
con amina o agua de reposicion. La salida esta unidad (B8)
se envia a un enfriador (B10 Heater) y luego se aumenta la
presidn usando una bomba (B11 Pump) para obtener la co-
rriente de amina pobre que entra de nuevo a la columna de
absorcién. Para converger la corriente de reciclo durante la
simulacion se debe minimizar el error entre las variables de
la corriente 4 y 18.

3.2 Alimentacion del gas natural amargo
Se tom6 como base un gas cuya composicion y condi-
ciones se muestran en las Tabla 1 y 2, respectivamente.

(Martinez 1995)

Tabla 1. Composicion del gas natural

Compuesto Fraccion

Molar
C1 0.8608
c2 0.0620
C3 0.0203
IC4 0.0039
NC4 0.0053
IC5 0.0022
NC5 0.0013
C6 0.0005
c7 0.0007
C8 0.0001
Cc9 0.0001
CO, 0.0346
H,S 0.0010
H,O 0.0020
N, 0.0052
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Tabla 2. Condiciones de entrada del gas natural

Propiedad Valor  Unidad
Flujo 50 MMscfd
Presion 28.70 bar
Temperatura 30 °C

3.3 Especificacion de las unidades

En la Figura 3 se presenta las especificaciones de las
operaciones unitarias utilizadas en ASPEN PLUS para mo-
delar el proceso de endulzamiento.

Especificacion de los Equipos
Planta de Endulzamiento del Gas Natural

Intercambiad
N2 or de Calor
Ps2170m Amina-Amina
[T
Tipo piato = Perforad (Sieve)

Separador de |
alta presién
]

Absorbedor

0P = 0,887 bar
aso
(Contactor)

Regeneradora

Fig. 3. Diagrama de flujo del proceso de endulzamiento de gas natural
usando MEA.

3.4 Analisis de sensibilidad

El andlisis de sensibilidad se realizd6 solamente en la
columna de absorcion. Se evalu6 el flujo, la presion y la
composicién de H,S y CO, del gas amargo, asi como tam-
bién la temperatura y composicion de amina pobre; todo en
funcién de la eficacia de remocién de H,S y CO, del gas
natural. En la Figura 4 se muestra el procedimiento para
realizar el analisis de sensibilidad en ASPEN PLUS para la
columna de absorcién.

3.4 Predimensionamiento de las columnas de absorcion y
regeneradora

Se utilizd la herramienta Tray y RateSizing (dimensio-
namiento del plato) con el fin de estimar:

« El didmetro de la columna usando Traysizing.

» Lalongitud del vertedero.

» Lavelocidad de desagiie del vertedero.

Con respecto al uso de Ratesizing se procedid a intro-
ducir el didametro de la columna calculada anteriormente y
ademas se le suministro cierta geometria del plato como
altura del vertedero, altura del claro, factor de espumeo

(calculados para que el AP = 8-10 mmHg) (Treybal1980).
Después del calculo se verifica que el porcentaje de inunda-
cion de la torre debe estar en un rango entre 70 y 85 % y la
caida de presion entre platos en el valor antes mencionado
(Ver Tabla 3).

ANALISIS DE SENSIBILIDAD

l

Definir las Variables

Y co2
Y H2S

Variacién del Parametro

Presion
Temperatura | m
Composicién de amina pobre || r g i |

Tabular las variables

Variable 1 Variable 1 Variable 1 Variable 1

Gréficas:

Fig. 4. Diagrama de flujo del proceso de endulzamiento de gas natural
usando MEA

Tabla 3. Especificacion del plato

Especificacion Valor
Factor de espuma 0.7
Altura vertedero (Weir heights) 4in
Claro (Clearance) 35in
Ancho tope bajante (width attop) 5in
Diametro de la perforacion Y% in
Método de célculo inundacién Glitsch

Resultados
4.1Balance de materia y energia

En la Figura 5 se muestra en forma resumida los valo-
res mas importantes de la simulacién usando la solucion
acuosa de MEA.

La Tabla 4 presenta los resultados por corriente del ba-
lance de materia y energia en estado estacionario. Los pun-
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tos a destacar son los siguientes:

CASO BASE : DATOS OPERACIONALES

01 %coz

Trazas pom as

A

G Duiee

bsorbedor

8597 yw T

36 ¢
0,705 mol/mol
wa potre 343,47 gpm
19.91 % p/p Amina

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

© 247 mmicaim

=

o 289 %co2

BAC o
o 7_pomas

I1_%H20

3,51 Mmkeal/h

c9 .25

0.25

4.2Tasa de recirculacién de amina

En la Tabla 5 se presenta los resultados de las corrien-

Regenerador

8.27 mamikcal/h

OO =2

= T S
23,0,?” G derie B
b {} 0,437 mol/mol

Figura 5. Resultados del balance de materia y energia

Planta de Endulzamiento de Gas Natural usando MEA

» En el absorbedor se redujo el contenido de CO, de
35%a0.1 % ydeH,S de 11 ppm a trazas. Esto corres-
ponde a un 97.1 % de recuperacién de CO, y 99.99 % de
recuperacion de H,S que sale por el fondo de la columna
con la amina rica. Con respecto a la relacién mol de gas
acido (H,S+CO,)/mol MEA fue de 0.431.

» En el regenerador se logra concentrar el gas acido
en 28.9 % el CO, y 97 ppm el H,S con un rendimiento del
proceso de endulzamiento del 95.1 % para el CO, y del 100
% para el H,S.

» La pérdida de agua por el tope de la columna rege-
neradora se compensa con la corriente 15 que representa la
reposicion de agua para el sistema de solucién acuosa de
amina.

Tabla 4. Balance de materia y energia.

Gas Amina Gas Amina Gas Circulacion
Natural ~ Pobre Dulce Rica acido amina
1 4 5 6 11 12

T °C 30 36 36.3 54] 984 1146
P bar 27.1 28 26.7 27] 135 157
Vapor Frac 1 0 1 0 1 0
Mole Flow | 5190 55 [3735.33 | 2408.91 | 3816.64 | 282.94 | 3533.7
kmol/hr
'I:’;‘z? Flow | 1785019 | 78906.1 | 44231.37 |82524.89 |7230.02| 75294.82
Volume 211823 | 77.99 | 2190.06 | 8259 |6425.17| 81.31
Flow cum/hr|
Enthalpy
MMbcay | 5234 |-25440 | -44.46 | 26228 | -19.14 | 23523
Components Mole Flow kmol/hr
CO, 86.14 26.52 3277 10939 8188 2750
H,S 0.027 0 0 0027 0027 0
N, 12.95 0 12.95 0 0 0
H,0 4.98 3455.175 655 3453.60 20094 325267
MEA [0 253.636 0013 25362 009 25353
c1 0145.87 0 214587  0.004 0 0
c2 154.61 0 15461 0 0 0
C3 50.54 0 50.54 0 0 0
IC4 9.71 0 9.71 0 0 0
NC4 13.19 0 13.19 0 0 0
IC5 5.48 0 5.48 0 0 0
NC5 3.24 0 3.24 0 0 0
cé 1.24 0 1.24 0 0 0
c7 1.74 0 1.74 0 0 0
cs 0.25 0 0.25 0 0 0

tes 4 y 18. Estas corrientes deben convergen en valores de
presion, temperatura y flujos molares ya que, es la corriente
de reciclo. Se puede observar que ambas corrientes conver-
gen satisfactoriamente.

4.3Carga calorifica y de trabajo en el proceso de endulza-
miento

La planta de endulzamiento de gas natural requiere de
fuentes de energia y trabajo para desarrollar un adecuado
funcionamiento operacional. Estas fuentes son el intercam-
biador de calor amina/amina, el condensador, el rehervidor,
el enfriador y la bomba. La Tabla 6 muestra los resultados
de las cargas calorificas y del trabajo.

Tabla 5. Convergencia de la corriente de reciclo 4 y 18.

4 18
Amina Pobre | Reciclo amina pobre
T°C 36 351
P bar 28 28
Vapor frac 0 0
Mole flowkmol/h 3735,33 3735,903
Massflow kg/hr 78906,07 78937,507
Volumen flow cum/hr 77,96 77,949
EnthalpyMMkcal/hr -254,401 -254,544
Flujo Molar kmol/h

Cco2 26,519 27,502
H2S 0 0
N2 0 0
H20 3455,175 3454,867
MEA 253,636 253,533

Tabla 6. Calor y trabajo en los equipos de la unidad endulzamiento

Q ariap Qc Qr Qe Ws
14 20 19 21 22
Q -3,151 3,506 -8,271 2474 | -
(MMkcal/hr)
Ti °C 54 107,92 113,98 | 69,36 | -
Tf°C 96 98,40 114,60 | 34,00 | -
W (kW) - B - B 85.97

4.4Intercambiador de calor amina rica/pobre (AR/AP)

Para la integracion de calor la temperatura de salida de
la solucion acuosa de amina rica esta limitada por la tempe-
ratura maxima a la cual se puede llevar la solucién rica a la
entrada del regenerador. En este caso se ha seleccionado un
valor de 96 °C para evitar que la solucién no libere los ga-
ses acidos dentro del intercambiador de calor y genere la
corrosion en ese tramo de tuberia (Martinez 1995). En la
Tabla 7 se muestra los resultados de temperatura del inter-
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cambiador de calor AR/AP.

Se requiere un analisis térmico para establecer la recu-
peracion del calor del proceso y para evitar cualquier
transferencia de calor a través del cruce de temperatura
por el uso inadecuado de las utilidades o corrientes de pro-
Ceso.

Tabla 6. Calor y trabajo en los equipos de la unidad endulzamiento

Lado frio Lado caliente
t1 t2 T1 T2
T°C 54 96 114,6 71

El calor se puede afiadir a la corriente fria de amina ri-
ca a traves de un intercambiador de calor como se muestra
en la Figura 9(equipo B5/B8). Tal como lo describe Smith
(2005), el disefio de la red del intercambiador de calor para
la maxima recuperacion de energia puede representarse
mediante un diagrama de malla (analisis pinch). En la Figu-
ra 9 se muestra el perfil de temperatura del lado frio y del
lado caliente observando que no presenta un cruce de tem-
peratura. La recuperacion maxima entre la corriente calien-
te y la corriente fria (amina rica) a través del intercambia-
dor de calor es de 3.15 MMkcal/h y se obtiene a una
temperatura minima de aproximacion (AT ;) de 17 °C.

Ti=1146C

[4]Q= 3,15 MMkcailh

t ; ) , lLado Eriol
,  AminaPobre °

{2

’ m™

AMINERICA | purercambiador de Calor: 2000
_ y icaldmina Pobre:

Amina Rica Amina Pobre
9 10 12 1

TempC 54,00 96,00 114,60 i

INTERCAMBIADOR DE CALOR

b1y =TLIL 54 = 117 AMINA RICA/AMINA POBRE

At; =114,6—96 = 186°C
Figura 9. Perfil de temperatura del intercambiador de calor

4.5Columna de absorcién

La Tabla 7 muestra los resultados del cierre del balan-
ce de materia y energia de la columna de absorcion. Como
puede verse el cierre del balance de materia y energia es
satisfactorio.

Tabla 7. Cierre del balance de materia y energia de la columna absorcion

Total In Out Rel. diff

6225.558 6.23E+03 1.46E-16
126756.261 1.27E+05 2.30E-16
-306.739  -3.07E+02 -6.01E-07

Flujo Molar kmol/hr
FlujoMasico kg/hr
Entalpia MMkcal/hr

En el proceso de absorcién sélo el H,S y CO, cambia
de fase, es decir, el soluto en fase gas pasa a la fase liquida.
La Tabla 8 muestra las fracciones de recuperacion de los

componentes en el tope y fondo de la columna. Se puede
observar que existe un cambio en la corriente 6 del fondo
de la columna, se aprecia que los solutos H,S y CO, se con-
centran en un 97.1 % para el CO, y en un 99.99 % para el
H,S. Pero a su vez, no existe un arrastre apreciable de la
solucién acuosa de amina por el tope y de igual forma no
existe un arrastre de hidrocarburos por el fondo de la co-
lumna. Por lo tanto, las concentraciones de H,Sy CO, pre-
sentes en el tope de la columna son bajas, mientras que por
el fondo de la columna sale una amina rica en solutos de
H,S y CO,, se mide por la relacion de absorcién mol de gas
acido (H,S + CO,)/mol MEA de 0.431.

Los perfiles representan los cambios que sucede inter-
namente dentro de la columna de absorcion y representa el
equilibrio de etapa por etapa. Estos perfiles son:

La Figura 10(a) muestra el perfil de temperatura en
funcién del nimero de etapas de la columna de absorcion.
La etapa 1 representa el tope de la columna mientras que la
etapa 20 representa el fondo de la columna, es decir, el tope
la salida del gas dulce y el fondo la salida de amina rica. Se
observa que la temperatura aumenta hacia abajo en la co-
lumna; la causa es el calor de absorcién desprendido por el
paso del soluto de la fase gaseosa (H,S+CO,) a la fase li-
quida. El calor desprendido aumenta el calor de la corriente
liquida que recibe por la interface la mayor parte del calor
absorbido. La temperatura maxima es de 64.2 °C en la eta-
pa 18 y el descenso de la temperatura hasta el fondo de la
columna se debe a que la amina rica es enfriada por el gas
natural de entrada.

Tabla 8. Fraccion de recuperacion en la columna de absorcién

Tope Fondo

Componentes 5 6

CO2 0.02908 0.97092
H2S 5.31E-05 0.99995
N, 1  2.66E-06
H20 0.00189 0.99810
MEA 5.23E-05 0.99995
C1 1 1.64E-06
c2 1  4.56E-07
C3 1 5.74E-08
IC4 1  3.41E-09
NC4 1 5.01E-08
IC5 1  5.00E-09
NC5 1  2.70E-08
C6 1 1.35E-08
c7 1 4.73E-09
c8 1 1.42E-09
C9 1 4.48E-10

La figura 10(b) muestra el perfil de presién en funcion
del nimero de etapas de la columna de absorcién. Se obser-
va que es en forma lineal y aumenta a medida que se aleja
del tope de la columna. La columna sufre una caida de pre-
sion de 0,3 bar.

La variacién de los caudales de vapor y liquido dentro
de la columna se muestra en la Figura 10(c). Se observa que
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estos flujos no son constantes, esto se debe a que el proceso
de absorcion de solutos H,S y CO, hace incrementar el flu-
jo de liquido. Las curvas de vapor y liquido son de forma S
observandose mayor absorcion en los platos del fondo.

El caudal de vapor que entra por el fondo de columna
disminuye mientras que el caudal de liquido que entra por
el tope aumenta. En consecuencia, esta disminucion en la
fase vapor se debe a que los solutos H,S y CO, se transfiere
al caudal de liquido. Por lo tanto, el gas dulce sale a con-
centraciones pequefias de H,S y CO, mientras que la amina
rica sale con una alta concentracién de H,S y CO,.

La relacién debe ser mayor de 1 (L/V > 1) para cum-
plir con la definicion de absorcién, como puede observarse
esta para nuestro caso el valor de L/V es de 1.5 y no es
constante a lo largo de las etapas. La variacion de relacion
L/V de 1.53 en el fondo hasta 1.55 en el tope de la columna
indica que en los platos del fondo hay una mayor absorcion
de soluto. En la Figura 10(d) se muestra la relacion L/V en
funcién del nimero de etapas.

3 ~
Gas * >rm-qzc
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Figura c. Perfil de flujo molar liquido y va
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Figura b. Perfil de presion Figura d. Perfil de la relacion molar LN\

Figura 10. Perfiles de la columna de absorcion.

En la Figura 11(a) se muestra el perfil de composicion
molar del H,S y CO, en fase vapor. Se observa que la ab-
sorcion del CO, es lenta con respecto a la del H,S que es
mas rapida, esto indica que la absorcion de CO, depende
del nimero de platos mientras que para el H,S no es sensi-
ble. La concentracion de H,S y CO, que sale por el tope de
la columna esta por debajo de 4 ppm en H,Sy 0.2 % en
CO.,.

La Figura 11(b) muestra la composicién molar de hi-
drocarburos en funcion de los nimeros de etapas. La canti-
dad de metano y etano absorbidas en el liquido, aunque pe-
quefias, se concentra en el tope de la columna. Los
hidrocarburos pesados de C4 a Cy no se absorben en la fase
liquida, su composicién es muy pequefia y se concentran en
el tope de la columna.

Con respecto a la fase liquida la Figura 11(c) muestra
la absorcion de los solutos H,S y CO; en la fase liquida en

funcion del nimero de etapas de la columna. Se observa
que la absorcion de CO, es lenta con respecto a la del H,S.
La amina pobre atrapa la mayor cantidad de gas acido (H,S
+ CO,). La concentracion de CO, en la amina rica es de 2.9
% vy todo el H,S se absorbe; la razén mol de gas acido por
mol de amina rica es de 0.431.

Figura a. Perfil de la composicién molar de COp y H3S en fase vapor
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Figura b. Perfil de la composicion molar de HC en fase vapor
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Figura c. Perfil de la composicion molar de CO3 y H3S en fase liquida

Figura 11. Perfiles de Composicion molar de la columna de absorcion.
4.6 Columna de regeneracion

En la Tabla 9 se muestra la convergencia del balance
de materia y energia. La Gltima columna representa la dife-
rencia relativa la cual nos indica una convergencia excelen-
te para esta operacion unitaria.

Las fracciones de recuperacion representa la distribu-
cion de los componentes en el tope y fondo de la columna
regeneradora. La Tabla 10 muestra los valores de las frac-
ciones de recuperacion tope y fondo de la columna. La re-
cuperacion de CO, por el tope es de 74.86 % y de H,S es de
99.99%.

Tabla 9. Cierre del balance de materia y energia de la columnaregenerado-
ra

Total In Out Rel. diff
Flujo Molar Kmol/hr 3816,639 3816,639 0
Flujo Mésico | Kg/hr 82524,838 | 82524,838 -1,64E-14
Entalpia MMkcal/hr | -259,127 -259,1295 6,18E-06

Tabla 10. Fraccién de recuperacion en la columna regeneradora

[ Comp

[ Tope 11 [ Fondo 12 [ Comp

| Tope 11

| Fondo 12 |
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C02 0,74857 0,25142 C3 1 1,00E-35
H2S 0,99997 2,756-05 [ 1c4 1 1,00E-35
N2 1 1,00E-35 I NC4 1 1,00E-35
H20 0,05818 0,941818 ff IC5 1 1,00E-35
MEA 0,00035 0,999646 I NC5 1 1,00E-35
C1 1 1,00E-35 §| C6 1 1,00E-35
C2 1 1,00E-35 g C7 1 1,00E-35

Por el fondo se recupera la amina MEA y esta corrien-
te representara la amina pobre que se recirculard a la co-
lumna de absorcion, los porcentajes molares son 8 % CO, y
nada de H,S. La relacién molar moles gas acido/ mol de
amina MEA es 0.108.

La columna regeneradora presenta también los perfiles
de temperatura, composicion molar del H,S y CO, para el
vapor y liquido y ademas los flujos molares de liquido y
vapor. La Figura 12 muestra en una forma resumida los per-
files de la columna en funcion del nimero de etapas.

La Figura 12 (a) muestra el perfil de temperatura en
funcion de los nimeros de etapas. Se observa que la tempe-
ratura de fondo o rehervidor tiene un valor de 115 °C. Este
valor esté en el intervalo de 107.2 — 126.6 °C.

La Figura 12 (b) representa la composicion molar del
vapor para el H,S y CO,. Se observa que el H,S y CO, se
concentran rapidamente en el tope de la columna, mientras
que por el fondo sale la amina contaminada con bajo CO, y
trazas de H,S. Esta corriente va a representar la amina po-
bre que se recirculara a la columna de absorcién.

La Figura 12 (c) representa el flujo molar de vapor y
liquido dentro de la columna de destilacion. Se puede ob-
servar que el flujo de liquido permanece constante entre
etapas y de la misma manera para el flujo de vapor. Por tan-
to, si dividimos L/V entre las etapas se puede obtener un
L/V de 5.3.

La Figura 12 (d) muestra la composicion molar en fase
liquida para los componentes H,S y CO,. Se observa un
maximo justo en el plato de alimentacion, por encima del
plato N=2 la composicién de H,S disminuye rapidamente y
de CO, disminuye lentamente. Por el tope sale el gas acido
(H,S+CO0,) y por el fondo sale la amina pobre o0 amina con-
taminada por el gas acido.

Gas dcido

< ——
\ |

| a)Perfilde \

4 \
Amina Temperatura |
ca \

b) Composicion
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Figura 12. Perfiles de la columna regeneradora.
4.7Andlisis de sensibilidad

En la Figura 13 se presenta la fraccion de recuperacion
de CO, removido en funcién del caudal de solucién de
MEA a diferentes concentraciones que ingresa al absorbe-
dor, por encima del caudal minimo (caudal que logra obte-
ner un gas natural dulce por debajo de < 0.5 % CQO,). Si
bien para cada situacion en particular el simulador permite
encontrar el caudal minimo de solucién de MEA que se de-
be alimentar al absorbedor para extraer la cantidad de CO,
deseada, técnicamente es necesario trabajar con caudales de
solucién de MEA por encima del caudal minimo.

Como puede observarse en la Figura 13 a medida que
aumenta el caudal de la solucidon de MEA aumenta la canti-
dad de CO, extraido. Para concentraciones por encima de
20 %m de MEA se utiliza bajos flujos de amina MEA,
mientras que a concentraciones por debajo de 20 %m au-
menta el consumo de amina MEA. Sin embargo, el caudal
de soluciéon de MEA y su concentracidn a ser utilizada sur-
ge de un estudio econdmico y técnico en la etapa de regene-
racién de la amina, dado que el tratamiento de grandes cau-
dales de amina podria resultar antieconémico al tener que
aumentar el tamafio del reboiler del regenerador y la amina
MEA podria generar problemas de corrosion.

0,96
0,95 /—-/

MEA

Monocetanclamina

—p—15% pfp
——17%p/p

20%p/p
——23%p/p

0,91 25%p/p

1800 2300 2800 3300 3800
Flujo de Amina MEA

Figura 13. Flujo de Amina MEA a diferentes concentraciones en funcién
de la fraccién de remocién de CO,

1 —
MEA
0,99 /"” Moncetanolamina
0,98
097
—e—15% p/p
0,95
—m—17%p/p
8 5ss
) 20%p/p
094 23%p/p
0,93 25%p/p
092
0,91
0.9 T
1800 2300 2800 3300 3800
Flujo de Amina MEA

Figura 14. Flujo de Amina MEA a diferentes concentraciones en funcién
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de la fracciéon de remocion de H,S

En la Figura 14 se presenta la fraccion de recuperacion
de H,S removido en funcion del caudal de solucién de
MEA a diferentes concentraciones, por encima del caudal
minimo (caudal que logra obtener un gas natural dulce por
debajo de < 4 ppm H,S). Si bien para cada situacién en par-
ticular el simulador permite encontrar el caudal minimo de
solucién de MEA que se debe alimentar al absorbedor para
extraer la cantidad de CO, deseada, técnicamente es necesa-
rio trabajar con caudales de solucién de MEA por encima
del caudal minimo.

En la Tabla 11 se muestra los flujos de amina MEA
calculados por el simulador para logra la especificacion del
gas natural dulce de H,S <4 ppm y CO,< 2%mol.

A medida que aumenta la concentracion de la solucién
acuosa de amina MEA el flujo de amina disminuye.

Tabla 11. Flujo de amina minimo.

% . .
Flujo de Al
peso uj?(m?)l/k:n M Yeor (%) Yhes (Ppm)
MEA
15 3200 0,002 (0,2) 5
17 2900 0,002(0,2) 4
20 2750 0,002(0,2) 3
23 2650 0,001(0,1) 2
25 2550 0,001(0,1) 4
0,75
MEA
Meonoetanclamina
. 07
: ~
=
g 065 H
‘Zg 06 —4—15%p/p
é == 17%p/p
E’a,ss 20%p/p
g ===23%p/p
5 O° 25%p/p
.E
0,45
04
1800 2300 2800 3300 3800
Flujo de Amina MEA

Figura 15. Flujo de amina MEA a diferentes concentraciones con
respecto a la relacién molar mol de gas &cido/mol MEA.

La Figura 15 muestra la variacion de flujo de la solu-
cién acuosa de amina a diferentes concentraciones en peso
en funcion de la relacion molar moles de gas &cido
(H,S+CO,) por mol de amina MEA presente en el fondo de
la columna, es decir de la corriente de amina rica.

En la figura se observa que esta relacidn disminuye en
forma lineal de pendiente negativa a medida que el flujo de
amina aumenta. Este hecho es importante ya que esta rela-
cion representa la cantidad de soluto removido de la colum-
na de absorcion y para el caso de MEA recomienda una re-
lacién 0.45 - 0.52.

Para obtener bajas relaciones de mol gas acido/mol

MEA el caudal de amina MEA debe aumentar pero se debe
tener cuidado que no arrastre 0 absorba fracciones de hidro-
carburos.

4 .8Predimensionamiento de la columna

Se desea obtener a través del uso de la herramienta
ASPEN PLUS 1.11 con las secciones “Traysizing” y
“Trayrate”, el calculo de los parametros dimensionables de
la torre.

Los resultados de la simulacion de la columna de ab-
sorcion se presentan a continuacion. Para el caso “Traysi-
zing” se revisa el didmetro de la columna, la relacion area
bajante/area columna, velocidad por el bajante y longitud
del vertedero. Todos los disefios satisfacen los requerimien-
tos o especificaciones para un adecuado funcionamiento
operacional de la columna. En la Tabla 12 muestra los re-
sultados para este caso.

Tabla 12. Resultados del Traysizing.

Parametros Unidad MEA

Tipo de platos Sieve

Nimero de pasos 1
Numero de platos 20
Espaciado de plato m 0.6096
Porcentaje de inundacion % 0.8
Meétodo de célculo inundacién Glitsch
Factor de espuma 0.83
Plato de célculo 18
Didmetro de la columna m 1.6181
Area bajante/Area columna 0.1066
Velocidad bajante m/s  0.1057
Longitud vertedero m 1.1970
Area columna m?  2.0564
Avrea activa m? 16179
Area del bajante m’>  0.2162

Diémetro de la columna
De

Area Activa o Perforada

N, - Area del Bajante

Lw

75mm
T Zona no perforada
75mm alrededor del Plato
Zona de Calma perforado
para cada
bajante

Longitud del
Vertedro

Figura 16. Esquema de las areas de un plato.

El diametro de la columna calculado esta por encima
de 1m, por lo cual se especifica que el espaciado de plato
debe ser de 600 mm. La relacion area bajante/ area columna
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esta en un valor aceptable ya que este valor corresponde a
12 % del area de la columna. La longitud del vertedero co-
rresponde al 75 % del diametro de la columna.

La velocidad por el bajante esta dentro del valor co-
rrespondiente al intervalo sugerido de 0.0305 — 0.2135 m/s.

La Figura 16 muestra la relacion area activa, area de
bajante con respecto al area total de la columna.

Para corroborar el valor de Ad/Ac se presenta la Figu-
ra 17 tomada de la literatura (Matthew Van Winkle, pag.
585). Los valores recomendados son:

Ad/Ac =[0.08 - 0.12] y Lw/Dc = [0.68 - 0.76].

(AgfAg) X 100, percent
=

o6 07 o8 09

Figura 17. Esquema de las areas

La relacion Ad/Ac con respecto a la relacion Lw/Dc
fue 0,1066 y 0,7398.

En la Tabla 13 se presentan los valores de los parame-
tros utilizados por la simulacion con la finalidad de calcular
el factor de inundacidn, caida de presién por etapas y caida
de presidn total de la columna.

Tabla 13. Pardmetros del plato.

Seccidn de platos

Etapa inicio 1 Etapa final 20

Tipo de Plato Sieve Ndmero de pasos | 1
MEA

Geometria del plato

Didmetro (m) 1.6

Espaciado platos (m) 0.6096

Espesor plato 10 GAUGE

Altura vertedero

hy (mm) 76.2 (3in)

Pardmetros de disefio

Factor de espuma 0.83

Factor de sobredisefio 1

Eficiencia seccion total 1

Método del célculo inundacién Glitsch

Plato perforado

Diametro perforado(m) 0.0127

Fraccion area hueco a area activa 0,12

Bajante

Altura del claro (mm) 38.1

0.2647
0.1557

Ancho del tope (m)
Ancho del fondo (m)

La Tabla 14 muestra los resultados de la simulacion.
Todos los parametros obtenidos satisfacen los requerimien-
tos de la columna.

El factor de inundacion esta dentro del intervalo de 70
- 85 % y en especial para sistema espumoso que recomien-
da un factor de 0.70.

La caida de presion por etapas o platos va desde un
0.008 — 0.009 bar el cual estd un poco por arriba del valor
recomendado de 0.007 bar (0.1 psi) mientras que la caida
de presidn de la columna esta alrededor de 0.2 bar.

Los bajantes (downcomer) tiene una altura de backup
de liquido que es menor que la mitad de la suma del espa-
ciado del plato y altura de vertedero (S+hw) como se reco-
mienda, el cual contribuye a asegurar de que no ocurra
inundacion.

La velocidad de liquido por los bajantes est dentro del
rango recomendado 0.0305 — 0.2135 m/s.

En la Figura 18 se muestra el esquema de un plato con
sus valores con la finalidad de saber su geometria.

Tabla 14. Parametros del plato

Resumen( Tray Rating) Unidad MEA
Etapa de comienzo de seccion: 1
Etapa de final de seccion 20
Méximo factor de inundacion: 0.7119
Etapa: 18
Caida de presion por etapa: bar  0.00958
Panel:

Caida de presion de la seccion: bar 0.1899
Resultados del bajante (Downcomer)
Maximumbackup/Espaciado de bandeja: 0.4871
Etapa: 19
Localizacién:

Backup: m 0.2969
Méxima velocidad/ de Disefio:

Etapa: 19
Localizacién:

Velocidad: m/s 0.1069

1600 mm

265 mm | 1179 mm \ 156,mmj
T

' \
76 mm
’ Area activa de
1,62 m2 con
perforaciones
de 12,7 mm
-::ve mm |\

610 mm

610 mm

297 mm

> Area activa 1,62 m2

Area del Bajante
—0,22 m2

OOHOOOOOOOO
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Figura 18. Esquema de la geometria del plato.

Conclusiones

Se realiz6 la simulacién del proceso de absorcion de
H,S y CO, para el caso de estudio del endulzamiento del
gas natural amargo utilizando la herramienta computacional
ASPEN PLUS 11.1.

Se utiliz6 la amina primarias MEA y el balance de ma-
teria y energia cerr¢ satisfactoriamente. Se cumplié para la
solucion acuosa de amina la obtencidn de un gas dulce con
la especificacion de H,S <4 ppm y de CO, < 2 %mol. Se
obtuvo un cierre global del proceso de endulzamiento de
recuperacion del 98 % como gas acido.

Se encontré una recuperacion del 99.99 % de H,S y
del 96 % de CO, en la torre de absorcién. Mientras que en
el regenerador las condiciones de operacion deben ser de
1.35 bar y 90 °C en el tope de columna con una obtencion
en recuperacion de CO, del 98.29 % y de H,S de 96.98 %.

Se obtuvo una temperatura en el rehervidor por debajo
o igual a 114 °C, la cual permite evitar la degradacion de la
amina y evitar problemas de corrosién.

Al aumentar la concentracion de la solucion utilizada
para endulzar el gas natural afecta al flujo de amina gastado
ya que este disminuye, pero no afecta el calor de absorcién
de los gases acidos en el sistema.

El andlisis paramétrico permite identificar las variables
que pueden ser manipuladas para conseguir un funciona-
miento cuasi 6ptimo del proceso de endulzamiento con
aminas. Para este caso se obtuvo el flujo minimo de la solu-
cién acuosa de amina para las diferentes concentraciones
estudiadas.

Se obtuvo la relacion mol de gas acido/mol de amina
en el fondo de la columna de absorcién dentro de los valo-
res sugeridos por la literatura.

Se obtuvo una satisfactoria hidréulica de la columna,
una geometria propuesta de plato que género una caida de
presién por plato de 0.007 bar y una caida de presién total
de la columna de 0.2 bar.
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