UNIVERSIDAD MAYOR DE SAN ANDRES

FACULTAD DE INGENIERIA
CARRERA DE INGENIERIA PETROLERA

PROYECTO DE GRADO

“ESTUDIO DE FACTIBILIDAD PARA LA ELIMINACION DE CO,
EMPLEANDO UNA SOLUCION HIiBRIDO-ALCALINA EN LA PLANTA
CARRASCO”

Proyecto de Grado presentado para optar al titulo de Licenciatura en
Ingenieria en Petréleo, Gas y Procesos

POSTULANTE: UNIV. YAMIR BAUTISTA QUIJO
TUTOR: M.SC. ING. MARCO ANTONIO MONTESINOS MONTESINOS

LA PAZ - BOLIVIA
2024



UNIVERSIDAD MAYOR DE SAN ANDRES
FACULTAD DE INGENIERIA

LA FACULTAD DE INGENIERIA DE LA UNIVERSIDAD MAYOR DE SAN
ANDRES AUTORIZA EL USO DE LA INFORMACION CONTENIDA EN ESTE
DOCUMENTO SI LOS PROPOSITOS SON ESTRICTAMENTE ACADEMICOS.

LICENCIA DE

El usuario esta autorizado a:

a) Visualizar el documento mediante el uso de un ordenador o dispositivo movil.

b) Copiar, almacenar o imprimir si ha de ser de uso exclusivamente personal y privado.

¢) Copiar textualmente parte(s) de su contenido mencionando la fuente y/o haciendo
la cita o referencia correspondiente en apego a las normas de redaccién e
investigacion.

El usuario no puede publicar, distribuir o realizar emision o exhibicién alguna de este
material, sin la autorizacién correspondiente.

TODOS LOS DERECHOS RESERVADOS. EL USO NO AUTORIZADO DE LOS
CONTENIDOS PUBLICADOS EN ESTE SITIO DERIVARA EN EL INICIO DE
ACCIONES LEGALES CONTEMPLADAS EN LA LEY DE DERECHOS DE AUTOR.



DEDICATORIA

Este trabajo realizado por muchos meses, con
dedicacion y esfuerzo es dedicado a Dios, mis
padres y hermanas. También a todos mis
companeros ya que sin ellos no lograria alcanzar
mis metas propuestas y son mi fuente de

inspiracion



AGRADECIMIENTOS

Este trabajo realizado con mucha
dedicacion, lo agradezco con mucho

entusiasmo:

Mis padres Serafin y Valeria por darme
todo su apoyo y la oportunidad de poder

estudiar.

Al Ing. Marco Antonio Montesinos, quien
acepté con mucho agrado su asesoramiento
en mi Proyecto de Grado y guio con mucha
paciencia y analisis en la elaboracion del

mismo.
Mi familia y amigos que colaboraron de

una u otra forma para la realizacion de este

trabajo.



iNDICE GENERAL

RESUMEN EJECUTIVO ...t 17
Capitulo 1 GENERALIDADES ........c.coovieieeeee e 17
1.1, INTRODUGCCION ...t 18
1.2. ANTECEDENTES .....oouiiieieceeee et 19
1.3. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA........coooiiiieiiieeeeeeeeeeeeeenen 20
1.3.1. IDENTIFICACION DEL PROBLEMA..........ccccooieeiieeereeen, 23
1.3.2. FORMULACION DEL PROBLEMA ........coooeeeeeeeeeeeeeeaen, 24
1.4. OBJETIVOS ..o 24
1.4.1. OBJETIVO GENERAL .......oovvoieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeenn e 24
1.4.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS .......coovoeoeeeeeeeeeeeeeeeeeennen 24
1.5. JUSTIFICACION .....ovvieieeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e e 25
1.5.1. JUSTIFICACION GENERAL ........c.coovoveeieeeeeeeeeeeeenernnnen 25
1.5.2. JUSTIFICACION TECNICA ......coooovoeieeeeeeeeeeeeeeeenennnen 26
1.5.3. JUSTIFICACION ECONOMICA ........coovoeeeeeeeeeeeeeeeeeennen 26
1.5.4. JUSTIFICACION SOCIAL .......coovoveeeeeeeeeeeeeeeeeee e 26
1.5.5. JUSTIFICACION AMBIENTAL ......ooovivivieieeeeeeeeeeeenn e 26

1.8. ALCANGCE ..ot 26
1.6.1. ALCANCE TEMATICO .......ooveoieeeeceeeee e 26



1.6.2. ALCANCE GEOGRAFICO ......c.coeeeeeieeeeeeeeeeeeee e 27
1.6.3. ALCANCE TEMPORAL.......ccoiiiiiieeee e 27

Capitulo 2 FUNDAMENTOS DEL PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL Y

ENDULZAMIENTO CON AMINAS ..o 28
2.1, INTRODUCCION.........coouiuieeeeietieeee et 28

2.2. EL GAS NATURAL ...oeiiiieee et 28
2.2.1. CLASIFICACION DEL GAS NATURAL......cceiiiieiiiiiiieeeee 29

2.3. PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL .....ootiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeee e 30

2.4. PROCESO DE ENDULZAMIENTO .......oooiiiiiiiiiiiee e 31
2.4.1. ABSORCION........oovititiiiiieietceece ettt 34

2.4.2. PRINCIPIOS DE ABSORCION .......cocooviiiieiiieiiieieieeeeieieienes 35

2.4.3. PROCESOS DE ABSORCION DE CO2 CON REACCION

REVERSIBLE ... .. 36
2.4.4. TIPOS DE AMINAS USADAS EN ENDULZAMIENTO............. 38

2.5. DESCRIPCION DE LOS EQUIPOS DE UNA PLANTA DE

ENDULZAMIENTO ..ottt 42
2.6. SIMULACION ESTACIONARIA CON HYSYS 8.8......ccccvcveveerrrree. 45

Capitulo 3 DESCRIPCION DEL CAMPO CARRASCO Y DESARROLLO DE

LA PROPUESTA CON SOLVENTE HIiBRIDO Ca(OH)2......ccovvvevevercerereee. 46

3.1. ANTECEDENTES DE LA PLANTA DE ENDULZAMIENTO

CARRASCO ...ttt 46



3.1.1. ANTECEDENTES DEL CAMPO CARRASCO..........cccovveeen. 46

3.1.2. UBICACION DE LA PLANTA CARRASCO........cccccoeveueueunens 48
3.1.3. CARACTERIZACION DE LA PRODUCCION..........c.cccucu..... 48
3.1.4. PROCESO PRODUCTIVO DEL GAS NATURAL .................. 49

3.1.5. SISTEMA DE REMOCION DE CO, PLANTA DE AMINA...... 50
3.2. PROCESO DE ENDULZAMIENTO CON MEZCLA DE AMINAS ...... 57

3.2.1. CAPTURA DE DIOXIDO DE CARBONO MEDIANTE SOLUCION

ACUOSA DE HIDROXIDO DE CALCIO .....oocueeeceeeeceeteeeeeeeeeeeeeeeee e 59
Capitulo 4 PARTE PRACTICA Y SIMULACION CON HYSYS 8.8V ............ 72

41. CALCULO DE PARAMETROS DE ENDULZAMIENTO POR EL

METODO ANALITICO EN LA PLANTA CARRASCO.........ccoeiirerereienane, 72

4.2. BALANCE DE MATERIA EN LOS PRINCIPALES EQUIPOS PARA
CUANTIFICAR EL NUEVO CAUDAL DE PROCESAMIENTO Y

CONCENTRACION DEL SOLVENTE HIBRIDO .......ccccooveviieiieeieiciceee, 82

4.3. ANALISIS COMPARATIVO PARA DETERMINAR CONDICIONES
OPERATIVAS APROPIADAS, GRADO DE REMOCION Y EFICIENCIA DEL

SOLVENTE HIBRIDO ......cociiiieieeie ettt 88

4.4. SEGURIDAD INDUSTRIAL APLICADA AL NUEVO SOLVENTE

HIBRIDO CA(OH) 2o, 99
Capitulo 5 ANALISIS ECONOMICO ......oeoeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 107
5.1. EVALUACION FINANCIERA Y ECONOMICA .....vvoovoeeeeeeereen. 107



5.1.1.  VALOR ACTUAL NETO VAN ....coiiiiiiiiiieeee e 107

5.1.2.  TASA DE DESCUENTO w...oooveeeeeeeeeeeeeeeeeseeeeeeeeeeeeeseeeeeseseen 108
5.1.3.  TASA INTERNA DE RETORNO TIR ...ovvoveeeeeeeeeeeeeseeereseenn. 108
5.1.4. BENEFICIO COSTO B/C ...vorveeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeesesseeeeesesee 109
5.2, INGRESOS.......ovoveeveeeeeeeeeseeseeeseseeeseeeseesssee s eseeeseeseeeseeeeeeseeeses 110
5.3. EGRESOS Y COSTOS ..erveeeeeeeeeeeeeeeeeseeeseeeseseseeeeeeseessesesessesee 112
5.4, FLUJO DE CAJA ..o eeeeee e eveeese s esee s e 115

CAPIUIO B ..o eeee e e e e e ee e e s eee e es e s e eseeeseeee e, 118
B.1. CONCLUSIONES .......ovoeereeeeeseeeeeeeeeeeeeeeeeeeees e eeeeeeeee e 118
6.2. RECOMENDACIONES......coociveeeeeeeeeeeeeeeeseeeseeeeeeeeeseseeeeess e 119

BIBLIOGRAFIA ...t eee e 122



iNDICE DE FIGURAS

CAPITULO 1
FIGURA 1.1 ARBOL DE PROBLEMAS .........coceuiieeeeeeeeeeeeeeeee e, 24
CAPITULO 2
FIGURA 2.1 PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL........ooociiiiiiieeeeee 30

FIGURA 2.2 CARACTERISTICAS GENERALES DE LOS PROCESOS DE
ENDULZAMIENTO ...t 32
FIGURA 2.3 GUIA DE SELECCION DE PROCESOS DE ENDULZAMIENTO
DE GAS NATURAL ...t 34

FIGURA 2.4 ESQUEMA GENERAL DE ABSORCION Y DESORCION....... 35

FIGURA 2.5 ESTRUCTURA QUIMICA DE LAS AMINAS ........cccceiiiiiiiees 38
FIGURA 2.6 PRINCIPALES PROPIEDADES DE LAS AMINAS ................. 38
FIGURA 2.7 FORMULA SIMPLIFICADA MEA ........cocoeiiieieiereeeieieeeeeee, 39
FIGURA 2.8 FORMULA DE LADGA.......coooviiieiieeeeieetee e, 40
FIGURA 2.9 FORMULA DE DIETANOLAMINA.........cccoeiiieierieeieieieeeeee, 40
FIGURA 2.10 MOLECULA DE TRIETANOLAMINA .......cocooviirrreiereeeeee, 41
FIGURA 2.11 UNIDAD DE AMINA PLANTA CARRASCO .......cccccceeviiinnennn 44

FIGURA 2.12 SIMULACION DEL PROCESO DE ABSORCION CON EL
PROGRAMA HYSYS 8.0ttt 45
CAPIiTULO 3

FIGURA 3.1 COLUMNA ESTRATIGRAFICA DEL CAMPO CARRASCO .... 47
FIGURA 3.2 MAPA DEL AREA CHIMORE 1......ccooviviieeeeeeeceeeeeeeeenee, 47
FIGURA 3.3 MAPA DE UBICACION DEL CAMPO CARRASCO.................. 48

FIGURA 3.4 DESCRIPCION DE LOS PLATOS DE LA CONTACTORA...... 52



FIGURA 3.5 TANQUE DE FLASHEO DE AMINA ..o 53
FIGURA 3.6 TORRE REHERVIDORA Y EQUIPOS DE ABSORCION ........ 54
FIGURA 3.7 FILTRO DE CARBON ......ooiiiiiiiiiiiiiee e 55
FIGURA 3.8 ESQUEMA DE ABSORCION CON REACCION QUIMICA....... 61
FIGURA 3.9 COMPOSICIONES FINALES DE CO2 APLICANDO DISTINTAS
CONCENTRACIONES DE CA(OH)2 ..ottt 63

FIGURA 3.10 COMPOSICION DE CO2 CON DIFERENTES FLUJOS DE

SOLUCION CA(OH)2 ...t 64
CAPITULO 4
FIGURA 4.1 DETERMINACION DEL TIPO DE PROCESO ......c.cccceeveveeee. 72

FIGURA 4.2 RESULTADO - SIMULACION DE LA PLANTA CARRASCO... 81

FIGURA 46 COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE LA
ABSORBEDORA AL 3% DE SOLVENTE HIiBRIDO.........cccccveveveveverrnee. 89
FIGURA 4.7 COMPOSICION DE LA TORRE ABSORBEDORA AL 5% DE
SOLVENTE HIBRIDO ......coouiiiietceieeieeteeeee et 90
FIGURA 4.8 COMPOSICION DE LA TORRE ABSORBEDORA AL 7% DE
SOLVENTE HIBRIDO ......cocoiieiceieeieietceeee e 90
FIGURA 4.9 GRAFICA DE DENSIDAD Y % DE AMINAS GPSA.................. 92
FIGURA 4.10 GRAFICA GRAVEDAD ESPECIFICAS Y % DE AMINA......... 92

FIGURA 4.11 USO INDUSTRIAL DE CA(OH)2 ..cevviiiiiiieeiiiieeeeeee e 100



FIGURA 4.12 RIESGOS ASOCIADOS AL USO DE CA(OH)a......ccevveeennnne 100
FIGURA 4.13 LIMPIEZA DE BASES EN PLANTAS QUIMICAS ................ 101
FIGURA 4.14 CONTRL DE REACCIONES DE BASES EN PLANTAS
INDUSTRIALES . ... ..t 101
FIGURA 4.15 MANEJO SEGURO DE REACTIVOS QUIMICOS ............... 103
FIGURA 4.16 EPP NECESARIOS PARA MANIPULACION DE SUSTANCIAS

QUIMICAS ...ttt en e, 103



iNDICE DE TABLAS

CAPITULO |

TABLA 1.1 DETERMINACION DEL PROBLEMA MEDIANTE CAUSA Y
EFECT O . e 23

TABLA 1.2 CUADRO CAUSA-EFECTO-SOLUCION DEL PROBLEMA ...... 24

CAPITULO 2
TABLA 2.1 COMPONENTES DEL GAS NATURAL .....cooooviviiieeeeeeeens 29
TABLA 2.2 CLASIFICACION DEL GAS NATURAL ......coovevieieeeeeeeeeens 29
TABLA 2.3 PLANTAS DE PROCESAMIENTO EN BOLIVIA.........c.c.cocuee.... 31
CAPITULO 3
TABLA 3.1 CROMATOGRAFIA INICIAL DEL CAMPO CARRASCO............ 50

TABLA 3.2 EQUIPOS MENORES USADOS EN LA PLANTA DE
ABSORCION CARRASCO .......ovitiviiiiieteiee ettt 55
TABLA 3.3 CROMATOGRAFIA INICIAL DEL CAMPO CARRASCO............ 56

TABLA 3.4 CONDICIONES DE ENDULZAMIENTO PLANTA CARRASCO. 56

TABLA 3.5 LECTURAS DE ABSORCION DE 4% DE CA (OH)q.................. 62
TABLA 3.6 PROPIEDADES DE CA(OH)2 Y COz...ccoviiiiiiiiiiiicecc, 65
CAPIiTULO 4

TABLA 4.1 CALOR DE REACCION DE CO2 EN SOLUCIONES DE DEA .. 74
TABLA 4.2 PROPIEDADES DE VAPOR - LIQUIDOS DEL AGUA................ 79
TABLA 4.3 COMPARACION DE LOS RESULTADOS ENERGETICOS
OBTENIDOS DE MANERA PRACTICA Y SIMULACION CON HYSYS 8.8. 81
TABLA 4.4 CROMATOGRAFIA DE LA CORRIENTE DE ENTRADA GAS

AMARGO PLANTA CARRASCO ... 83



TABLA 4.5 COMPARACION DE RESULTADOS DE BALANCE DE MATERIA
Y CONCENTRACION AMINA HiBRIDA DE MANERA MANUAL Y CON LA
SIMULACION EN HYSYS ..ottt 87
TABLA 4.6 CROMATOGRAFIA CON LA PLANTA CARRASCO Y CON EL
SOLVENTE HIBRIDO ........oouiuieeeeieteeeee et 88
TABLA 4.7 PROPIEDADES CORRIENTE DE ENTRADA SEGUN % AMINAS
HIBRIDAS ...ttt en et en e, 94
TABLA 4.8 PROPIEDADES DE LA CORRIENTE DE SOLVENTE HIBRIDO
SEGUN DIFERENTES %0 ..ottt 94
TABLA 4.9 PROPIEDADES DE LA CORRIENTE DE GAS DULCE SEGUN %
DE AMINAS HIBRIDAS ......c.oooiiitiieieieieieiee et 95
TABLA 4.10 PARAMETROS DE LA CORRIENTE DE DEA RICA SEGUN %
DE AMINAS HIBRIDAS ......c.cooiiiitiieieicieteieee et 95
TABLA 4.11 RESULTADOS DE GASTOS ENERGETICOS SEGUN % DE
AMINAS HIBRIDAS ..ottt 95
TABLA 4.12 RESUMEN CALCULOS ANALITICOS Y SIMULADOS CON
HYSYS 8.8V e 96

TABLA 413 RESUMEN RESULTADOS PRINCIPALES DEL LA

APLICACION DEL SOLVENTE HIBRIDO ........cccocveviiieicieieeee e 97
CAPIiTULO 5

TABLA 5.1 INGRESOS ... 110
TABLA 5.2 PRODUCTOS OBTENIDOS EN LA PLANTA ....coiiiiiiieeeee 111
TABLA 5.3 RESUMEN DE INGRESOS ..o, 111
TABLA 5.4 COSTOS Y REQUERIMIENTOS QUIMICOS ...........ccooonneeee 113



TABLA 55 GRAFICA COSTOS OPERATIVOS EN PLANTAS DE

ENDULZAMIENTO ... 113
TABLA 5.6 FLUJO DE CAJA ... e 115
TABLA 5.7 RESULTADOS DE INDICADORES .........cooiiiiiieieeeeeee 116
CAPITULO 6

TABLA 6.1 ANALISIS FODA ... .o 119

10



INDICE DE ANEXOS
ILUSTRACION 1 INTRODUCCION DE COMPONENTES AL SIMULADOR.. 128
ILUSTRACION 2 DEFINICION DEL PAQUETE DE FLUIDO A UTILIZAR..... 128

ILUSTRACION 3 COMPOSICION DE LA CORRIENTE DE GAS DE ENTRADA

ILUSTRACION 4 PARAMETROS DE LA CORRIENTE DE GAS NATURAL DE
ENTRADA e e e 129
ILUSTRACION 5 CARACTERISTICAS DEL SEPARADOR DE ENTRADA ... 130
ILUSTRACION 6 COMPOSICION CORRIENTE DEA A ABSORBEDORA.... 130
ILUSTRACION 7 DATOS DE ENTRADA DE CORRIENTE DEA A
ABSORBEDORA ... 131

ILUSTRACION 8 PARAMETROS INGRESADOS A LA TORRE

ABSORBEDORA ... 131
ILUSTRACION 9 CONEXIONES DE LA VALVULA........c.ccooovieeieeeeeieees 132
ILUSTRACION 10 PARAMETROS DE LAVALVULA.........ocooooveiieeeeiee, 132
ILUSTRACION 11 CONEXIONES DEL SEPARADOR........c.cocveveuieerierereanas 133
ILUSTRACION 12 DATOS PARA EL INTERCAMBIADOR DE CALOR.......... 133

ILUSTRACION 13 PARAMETROS DE DISENO PARA LA REGENERADORA

ILUSTRACION 14 DISENO CON EL SOLVER EN LA SIMULACION............. 134
ILUSTRACION 15 PARAMETROS DE LA ESPECIFICACION TEMPERATURA
DE TOPKE ...t 135

ILUSTRACION 16 PARAMETROS DE LA ESPECIFICACION REBOILER DUTY



ILUSTRACION 17 PARAMETROS DE LA ESPECIFICACION DE REFLUX

ILUSTRACION 19 CONVERGENCIA DE LA SIMULACION TORRE DE

REGENERACION ..ottt 137
ILUSTRACION 20 PARAMETROS PARA EL MESCLADOR .......c.cccoceveunne.e 137
ILUSTRACION 21 PARAMETROS DEL ENFRIADOR DE AMINA................. 138
ILUSTRACION 22 PARAMETROS DE LABOMBA........ccooveeeeeeeeeeeee, 138
ILUSTRACION 23 ESPECIFICACIONES DE LA FUNCION SET .................. 139
ILUSTRACION 24 ESPECIFICACIONES DE RECICLO .......c.ccovveveeeieeeen 139

ILUSTRACION 25 SIMULACION DEL SISTEMA DE ENDULZAMIENTO CON
AMINAS EN LA PLANTA CARRASCO.......cooiiiiiiiiiiiie e 140
ILUSTRACION 26 RESULTADOS DE LA SIMULACION CON HYSYS
APLICADO A LA PLANTA CARRASCO ...ttt 140
ILUSTRACION 27 RESULTADOS DE LA SIMULACION CON SOLVENTE
HIBRIDO AL 3% ...vveeveeeceeee ettt ettt 141
ILUSTRACION 28 DETALLE DE LOS RESULTADOS PRINCIPALES CON
SOLVENTE AL 3% HIBRIDO .....ccciiiiiiiiiiiiiic e 141
ILUSTRACION 29 RESULTADOS ENERGETICOS CON SOLVENTE AL 3%
HIBRIDO ...ttt 142

ILUSTRACION 30 DATOS DE LA TORRE CONTACTORA CON LA SOLUCION

ILUSTRACION 31 COMPOSICION MOLAR TORRE CONTACTORA AL 3% DE

SOLUCION HIBRIDA ..ottt sn e 143



ILUSTRACION 32 PROPIEDADES DEL AGUA DE REPOSICION................ 143

ILUSTRACION 33 RESULTADOS DE LA SIMULACION CON AMINA HiBRIDA

ILUSTRACION 34 RESULTADOS PRINCIPALES CON SOLVENTE AL 5%
HIBRIDO ...ttt en e 144
ILUSTRACION 35 RESULTADOS ENERGETICOS DE SOLVENTE AL 5%
HIBRIDO ...ttt n et en e 144
ILUSTRACION 36 PROPIEDADES AGUA DE REPOSICION AL 5%............. 145
ILUSTRACION 37 PROPIEDADES TORRE CONTACTORA CON SOLUCION
HIBRIDA AL 5% ..ottt eeenn e anenen, 145
ILUSTRACION 38 COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE TORRE
CONTACTORA CON SOLUCION HIBRIDA AL 5% ...cevevveveeeeeeeeeeeeeeeeeenee 146

ILUSTRACION 39 SIMULACION DE ENDULZAMIENTO CON AMINA HiBRIDA

ILUSTRACION 40 RESULTADOS PRINCIPALES CON SOLVENTE AL 7%
HIBRIDO ...ttt 146
ILUSTRACION 41 RESULTADOS ENERGETICOS CON SOLVENTE 7%
HIBRIDO ...ttt ettt 147
ILUSTRACION 42 PROPIEDADES AGUA DE REPOSICION AL 7% DE
SOLUCION HIBRIDA ..ottt 147
ILUSTRACION 43 FICHA DE SEGURIDAD DE CA(OH)z......ocveveveevierennn, 148

ILUSTRACION 44 SISTEMA DE LINEA DE RECOLECCION DE LA PLANTA

ILUSTRACION 45 FILTRO SEPARADOR DE ENTRADA A LA PLANTA ...... 153
13



ILUSTRACION 46 TORRE DE REGENERACION .........cccoooveviecceeeeeces 154

ILUSTRACION 47 INTERCAMBIADOR DE CALOR - TORRE

REGENERADORA .t 154
ILUSTRACION 48 TANQUE DE ABASTECIMIENTO DE AMINAS................. 155
ILUSTRACION 49 SISTEMA DE BOMBEO.........ccccooveveeeieeieeeeeeeeeee e 155

14



GLOSARIO TECNICO

1. DEA (Dietanolamina): Un compuesto quimico utilizado en la absorcion y
eliminacién de acido sulfurico y didéxido de carbono de corrientes de gas natural.

2. MEA (Monoetanolamina): Una amina primaria empleada en la
eliminacion de contaminantes acidos como el H2S y CO> de corrientes de gas
natural.

3. MDEA (Metildietanolamina): Una amina terciaria utilizada en procesos
de eliminacion selectiva de H>S en presencia de CO2 en corrientes de gas
natural.

4. DIPA (Dietanolamina lopropilica): Un solvente que se utiliza en
procesos de desulfurizacion para remover H2S del gas natural.

5. DGA (Dietilenglicolamina): Utilizado en Ila desulfurizacion vy
descarbonizacién del gas natural.

6. UMA (Unidad de Masa Atomica): Indicador utilizado para medir el peso
atomico basado en el carbono 12.

7. PKG (Paquete de Gas): Conjunto de paquetes termodinamicos utilizados
para el procesamiento y tratamiento del gas natural.

8. GLP (Gas Licuado de Petréleo): Mezcla de propano y butano
almacenada bajo presion para su uso como combustible.

9. BPD (Barriles por Dia): Unidad de medida utilizada para la produccion y
procesamiento de petrdleo y gas, equivalente a barriles por dia.

10. MMSFCD (Millones de Pies Cubicos por Dia): Medida de volumen
utilizada en la industria del gas natural para cuantificar la produccién diaria.

11. GPM (Galones por Minuto): Unidad de flujo volumétrico que indica la
cantidad de liquido procesado o transportado por minuto.

12. BTU (Unidad Térmica Britanica): Unidad de energia utilizada para
medir la capacidad calorifica del gas natural y otros combustibles.

13. DUTY (Carga Térmica): Medida de la capacidad de transferencia de
calor de un equipo de procesamiento de gas natural.

14. BHP (Brake Horsepower): Unidad de potencia que mide la potencia de

salida de motores y equipos en el proceso de gas natural.

15



15. GLS (Glycol Liquid Separator): Separador utilizado en procesos de
deshidratacion de gas natural para remover liquidos de glicol.

16. YPFB (Yacimientos Petroliferos Fiscales Bolivianos): Empresa
estatal Boliviana dedicada a la exploracion, explotacién y comercializacion de
hidrocarburos.

17. VAN (Valor Actual Neto): Indicador financiero que calcula el valor
presente de los flujos de caja futuros de un proyecto.

18. TIR (Tasa Interna de Retorno): Indicador financiero que estima la
rentabilidad esperada de una inversion.

19. RBC (Relaciéon Beneficio - Costo): Indicador financiero que mide la
recuperacion de la inversion mediante el cociente entre los ingresos y los
costos.

20. TREMA (Total Revenue Maximizing Agent): Modelo utilizado para
maximizar los ingresos totales en la produccion y comercializacion de gas
natural.

21. AP (Presion Absoluta): Medida de presion que incluye la presidon
atmosférica, utilizada en el calculo y monitoreo de procesos de gas natural.

22. AR (Amina Rica): Es la amina que entra en contracorriente a la
absorbedora y sale con alto contenido de contaminante.

23. GN (Gas Natural): Mezcla de hidrocarburos gaseosos compuesta
principalmente por metano, utilizada como combustible y materia prima en
diversas industrias.

24. PH (Potencial de Hidrégeno): Medida de la acidez o alcalinidad de una
solucion, importante en el control de calidad del gas natural procesado.

25. GPSA (Gas Processors Suppliers Association): Asociacion que
proporciona estandares y recursos técnicos para la industria del procesamiento
de gas natural.

26. LNG (Gas Natural Licuado): Gas natural que ha sido enfriado a
temperaturas criogénicas para su almacenamiento y transporte en estado

liquido.
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RESUMEN EJECUTIVO

El proceso de endulzamiento del gas natural es crucial para eliminar gases
acidos como el CO2, cuya presencia en el gas natural extraido en Bolivia
genera problemas operativos y econdmicos, ademas puede afectar tanto la
eficiencia de la planta como los costos asociados a la operacion vy
mantenimiento. Para optimizar este proceso y mejorar su sostenibilidad, se
propone una solucion hibrida que combina DEA y Ca(OH),, la cual no solo
mejora la absorcién de gases acidos, sino que también reduce la pérdida de
metano en el gas tratado y disminuye los costos de adquisicién del solvente
DEA.

Las simulaciones realizadas en HYSYS 8.8V y los analisis analiticos
correspondientes demostraron que la concentracion éptima de Ca(OH), en el
solvente hibrido es del 5% (simulado) y 4,67% (calculado) validando su eficacia.
A pesar de que se observaron discrepancias energéticas del 5,753% en el
reboiler y del 52,092% en el enfriador, debido a estimaciones de disefio, el
solvente hibrido demostré una alta eficiencia de absorcion del 99,97% y una
remociéon de gas acido de 10,538 (scf Gas acido)/(Gal de hibrid DEA), lo que
confirma su efectividad en la remocion de COx.

Finalmente, el analisis financiero mostré que el proyecto es viable, con un
Valor Actual Neto (VAN) de 111,739.35 Bs, una Tasa Interna de Retorno (TIR)
del 45%, y una Relacion Costo-Beneficio de 1.24. Estos indicadores reflejan
que la inversion sera rentable y permitira una operacion mas eficiente en el

proceso de endulzamiento de gases acidos en la Planta Carrasco.
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Capitulo 1 GENERALIDADES
1.1. INTRODUCCION

El gas natural contaminado contiene impurezas que a menudo plantea
problemas relacionados con los componentes de la planta que causa corrosion,
ensuciamiento/falla del equipo y reduccién de la calidad del gas debido a la
presencia de gases acidos, esto incide en un impacto econémico negativo. Este
recurso natural proviene de los campos gasiferos de Bolivia no tiene presencia
de H2S, pero si componentes contaminantes como el N2 y CO», siendo este
ultimo muy reactivo con el agua formando acido carbénico, que es responsable
de la corrosién en las partes metalicas de la planta, por esta razén se realiza el

tratamiento de gas natural conocido como endulzamiento.

Este tratamiento se refiere a la reducciéon de los elementos acidos presentes
en la corriente de gas natural para que este cumpla con las especificaciones de
calidad, sea para el transporte o para la comercializacién y distribucién, de tal
forma que el gas cumpla con las normas establecidas, tanto nacional como

internacional.

Existen diversos procesos para el endulzamiento del gas natural, siendo el
caso que se aplicara el proceso de absorcion quimica, este depende
principalmente del solvente que eliminara el CO2, mas especificamente por

soluciones de aminas.

En este proyecto, se trataran las corrientes de gas natural (GN) procedentes
de la planta Carrasco para eliminar el CO2 usando una solucién hibrida de
dietanolamina (DEA) al 10-35% mezcladas con hidréxido de calcio al 3 - 7 %
p/p. Siendo una prioridad llegar a una eliminacién del 99% de CO2 eso para
tener una mayor recuperacion de metano, esto se lograra hasta encontrar las
concentraciones 6ptimas de DEA-Ca(OH)2

De esta manera el presente estudio se desarrolla un analisis de factibilidad
para proponer el uso de la solucion hibrida-alcalina de acuerdo a las
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caracteristicas que posee la planta Carrasco, ademas de reducir el contenido
de COo, se lograria una eficiencia mayor al 98% y un menor impacto econémico
con respecto a la degradacion del solvente.

1.2. ANTECEDENTES

Los riesgos que plantean el CO2, el H2S y otras impurezas del gas natural
son cada vez mas alarmantes por sus consecuencias negativas en el personal
operativo, equipos y el medio ambiente. El gas natural puede clasificarse como
dulce o amargo. Se compone de metano, etano, propano, iso-buteno, n-butano,
nitrogeno, CO2, iso-pentano, n-pentano. El CO2 y el H2S son los principales
contaminantes del gas natural. Para su facil y seguro transporte, se desea un
contenido <50 ppm de CO2 y H2S, estos contaminantes pueden ser atrapados
usando disolventes de amina, equipo de absorcion y membranas. (Demirbas,
2010)

El diéxido de carbono y acido sulfurico, ambos compuestos son ligeramente
solubles en agua; cuando estos gases se disuelven en agua forman una
solucion medianamente acidificada, razoén por la que estos compuestos son
llamados gases acidos (Ajata, 2019). Debido a que estos compuestos son
gases que pueden ocasionar problemas en el manejo y procesamiento del gas
natural, asi como también problemas de corrosion, olores desagradables,

emisiones de compuestos causantes de lluvia acida, entre otros’.

Inicialmente al gas natural se le conoce como gas amargo debido
principalmente a la presencia de bioxido de carbono vy acido sulfhidrico
dentro de su composicion; estas sustancias son indeseables por lo que es
necesario removerlas por medio de un proceso de endulzamiento para
obtener las propiedades deseadas para su uso industrial o comercial. (Lira,
2016)

" De ENDULZAMIENTO DEL GAS NATURAL CON DEA PARA REDUCCION DEL CO: DE
LA PLANTA TACOBO APLICANDO ASPEN HYSYS (pp. 6), por Beltran Ajata Alfio Javier, 2019
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Este proceso consiste en la remocion de bioxido de carbono y acido
sulfurico; este ultimo compuesto debe ser removido antes de su
almacenamiento y distribucién por ser un contaminante altamente toxico. Una

vez libre de contaminantes se le denomina gas dulce. (Vega Zamora, 2010)

Actualmente, la tecnologia mas empleada es la absorcion quimica con
soluciones acuosas de alcano-laminas. Una de las ventajas es que se
pueden regenerar los solventes quimicos por medio de un incremento de
temperatura, gracias a que las reacciones que se producen son
reversibles, exceptuando aquellas que involucran compuestos térmicamente

estables?

Se considera que la eleccion del disolvente es muy importante dentro del
proceso. Algunas de las caracteristicas que se buscan son alta
selectividad hacia los gases acidos, baja corrosion, alta capacidad de
absorcién, bajo costo, bajos niveles de espumacion, disponibilidad y
minima energia requerida para su regeneracion, ademas de tener baja

viscosidad y no ser inflamables. (Perry & O. Maloney, 2003)

1.3. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

Los origenes del gas natural se remontan a la antigluedad, cuando los restos
de plantas y animales atrapados en el fondo de los lagos y océanos de todo el
mundo se descomponian. El gas natural es un recurso no renovable que
consiste en una mezcla de varias impurezas como metano (aproximadamente
80%), etano (6%), propano (%), Butano (2%) y gas natural, vapor de agua. Su
composicidon depende del lugar de extraccion.

Inicialmente al gas natural se le conoce como gas amargo debido

principalmente a la presencia de diéxido de carbono y acido sulfhidrico (CO2

2 De Estudio del comportamiento interfacial de sistemas acuosos de alcanolaminas y
sustancias térmicamente estables (pp. 9), por José Vega Zamora, 2010, Universidad de las
Ameéricas Puebla
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y H2S) dentro de su composicion; estas sustancias son indeseables por lo
gue es necesario removerlas por medio de un proceso de endulzamiento
para obtener las propiedades deseadas para su uso industrial o comercial,
una vez libre de contaminantes se le denomina gas dulce. (Lira, 2016)

El agua interviene muy fuertemente en la composicion del gas y en la
concentracion de las soluciones que se utilizan en los sistemas de amina; de la
misma manera, los gases acidos, deben ser considerados en el gas de
alimentacion y en el gas tratado. La diferencia molar de ambas condiciones
establece la cantidad de gas acido que se va a extraer y que légicamente define
el disefio de los equipos y el proceso que se deba a utilizar, en el
endulzamiento, de tal forma que sea efectivo, de facil aplicabilidad y ademas

economico. (Pino, 2011)

El proceso de endulzamiento es uno de los procesos de mayor importancia,
que debe de ser sometido el gas natural, ya que el mismo implica la remocién
de los gases acidos de la corriente del gas. Esta remocién puede realizar a
través de varios procesos, como lo son la absorcién de los gases acidos, con
solventes quimicos, fisicos y mixtos. Cuando la absorcion ocurre con solventes
quimicos, se realiza una reaccién quimica entre el solvente y los gases que se
desea remover, luego este proceso esa regularizado por la estequiometria de la
reaccion, lo importante, que después se tiene que aplicar calor para poder
resorber el solvente y eliminar los gases de la corriente. Cuando se habla de
solventes quimicos es imposible no mencionar a las aminas, tanto primarias,
secundarias y terciarias y su selectividad hacia el diéxido de carbono o sulfuro

de hidrogeno?

El contenido energético del gas natural es proporcional a su
concentracion de metano (CH4). Para poder ser usado como combustible se
recomienda una concentracion de CH4 mayor al 90%. Esto implica la

3 De Endulzamiento del Gas Natural (pp. 2), por Fernando Pino Morales, 2011, Escuela de
Ingenieria del Petrdleo
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reduccion del contenido de los gases acidos del gas natural tales como el
CO2 a menos del 2% debido a que reduce el poder calorifico del mismo a la vez
problemas ambientales y la reduccion del H2S a menos de 3 ppm, evitando asi
que ambos causen corrosion a las partes metalicas de la planta, ya que estos
compuestos al entrar en contacto con el agua forman el acido sulfurico y acido
carbdnico, compuestos muy peligrosos. Estos procesos deben lograr que las
corrientes de gases tratadas cumplan con las Normas de Calidad del gas
natural comercial en cuanto al contenido de CO2 y, deben cumplir con la
economia del proceso; es decir, que la sustancia absorbente usada pueda ser
recuperada y reutilizada en circuito cerrado. Se encuentra limitada informacion
en la literatura sobre las caracteristicas de los procesos de endulzamiento de
gas natural dado que al ser desarrollado los mismos, en su mayoria, por
compafias que realizan este trabajo, los datos no estan disponibles. En estos
casos el uso de paquetes de simulacién de procesos resulta sumamente Uutil,
tanto para analizar problemas de operacion en plantas existentes, como asi

también para disefar nuevas plantas®.

Para la seleccion y aplicacion del método mas adecuado para el tratamiento
de un gas se debe tener en cuenta el flujo volumétrico, el tipo de gas a
purificar, el porcentaje de remocién requerido, la disposicidon del reactivo
saturado o la viabilidad de regenerarlo, la recuperacion de  componentes

valiosos y los recursos disponibles. (Pino, 2011)

Sin embargo se debe considerar que el método de endulzamiento con aminas
es efectivo pero tiene un costo relativamente elevado y un gasto considerable
de energia, por lo tanto el presente proyecto propone un analisis en la
factibilidad en la des-acidificacién del gas natural empleando la solucion hibrida
DEA-Ca (OH). considerando las condiciones operativas y equipos disponibles

para lograr una mejor remocion de CO:

4 De Endulzamiento del Gas Natural (pp. 20), por Fernando Pino Morales, 2011, Escuela de
Ingenieria del Petrdleo
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Por tal motivo, se propone implementar el solvente hibrido-alcalino como una
manera de alcanzar un mayor rendimiento energético y econdmico, esto
disminuira considerablemente el impacto que tiene el CO2 sobre los demas
componentes de la planta

1.3.1. IDENTIFICACION DEL PROBLEMA

Mediante una tabla causa-efecto realizaremos la determinacion del

problema.

TABLA 1.1 DETERMINACION DEL PROBLEMA MEDIANTE CAUSA Y EFECTO
EFECTO

Altos niveles de CO,, resentes Causa oxidacion en el solvente
en el gas de entrada. formando acidos corrosivos.

Depésitos de sal que se acumulan en Sobrecalentamiento  del re-hervidor
las paredes de la torre causado por el H>S

Generan puntos de concentracion de

calor
Presencia de gases acidos Disminucién del pH del solvente
Presencia de agua libre Formacion de hidratos (Congelamiento)
en tuberias
Presencia de Hidrocarburos no Formacion de espuma
deseados Pérdidas de solvente y degradacion del
mismo

Disminuye la efectividad de Ila

deshidratacion

Fuente: Elaboracion propia en base a datos recopilados de texto de
tecnologia de gas natural.

Empleando un arbol de problemas para sintetizar el problema principal:
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FIGURA 1.1 ARBOL DE PROBLEMAS

CAPTURA DE CO2

Fuente: Elaboracion propia

La razodn principal que engloba el planteamiento del problema y su prioridad

para posteriormente realizar la formulacion del problema:

TABLA 1.2 CUADRO CAUSA-EFECTO-SOLUCION DEL PROBLEMA

CAUSA EFECTO PRIORIDAD

Presencia de  Problemas Usar un ALTA
CO; en la corriente operativos solvente quimico
de gas natural selectivo al CO»

Fuente: Elaboracion propia

1.3.2. FORMULACION DEL PROBLEMA
Podemos formular entonces la siguiente pregunta:

¢ Sera posible aplicar un estudio de factibilidad para la eliminacion de CO-
por absorcion quimica empleando una solucion hibrida en la planta Carrasco?
1.4. OBJETIVOS

1.4.1. OBJETIVO GENERAL

* Realizar el analisis de factibilidad para la eliminacion de CO2 por
absorcion quimica empleando una solucion hibrida-alcalina en la planta
Carrasco.

1.4.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Determinar las caracteristicas de los tipos de soluciones alcalinas y su

beneficio en las plantas de Gas Natural.
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e Efectuar los calculos analiticos de los parametros de absorcion para la
eliminacién de CO2 empleando datos operativos de la Planta Carrasco

e Realizar un balance de materia en los principales equipos de operaciéon
para cuantificar las nuevas condiciones de caudal de procesamiento,
flujo y concentracion del solvente hibrido.

e Desarrollar un analisis comparativo entre solvente actual y el propuesto
para determinar las condiciones apropiadas de eliminacion de COg,
grado de remocidon y eficiencia del solvente hibrido mediante la
simulacién con el software HYSYS 8.8

e Estimar la factibilidad econémica mediante los indicadores de Valor
Actual Neto, indice de retorno y relacion costo/beneficio para la viabilidad

de la propuesta.

1.5. JUSTIFICACION
1.5.1. JUSTIFICACION GENERAL

La razén por la cual este proyecto se considera importante es porque el
sistema de absorcién actualmente disponible en la planta de Carrasco elimina
cierto porcentaje del diéxido de carbono que ocasiona la corrosion a la torre
contactora, al realizar un analisis de factibilidad implementando el solvente
hibrido se lograria eliminar hasta un 98% de CO,, esto facilita el tratamiento
posterior del gas natural y el proceso se llevaria a cabo manteniendo el mismo

sistema de absorcion.

Este proyecto se justifica porque permite establecer las condiciones
apropiadas para la absorcion quimica del gas natural mediante un solvente
hibrido alcalino, lo que eliminara el peligro de corrosion en las tuberias
conservando los equipos necesarios para el transporte y tratamiento del gas
natural. También con el consiguiente ahorro econdmico en cuanto a
mantenimiento del sistema de absorcidén, ahorro energético y costo menor del

solvente.

25



1.5.2. JUSTIFICACION TECNICA

La tecnologia requerida para realizar la aplicacion del sistema de adsorcion
quimica es una tecnologia regulada por Mid Stream Gas procesors (GPSA),
que indica que un gas transportado o destinado al consumo o exportacion, que
contiene mas de 0.25 gramos de H2S por cada 100 pies cubicos de gas o ppm
se considera un gas acido. Esta definicion también se aplica al contenido de
CO2 por debajo del 2% en moles, GPSA define la calidad de un gas a
transportar como uno que tiene un contenido <4 ppm de H>S, <3% de CO2 y <
7 Ibs de agua / MMPCD de gas natural®
1.5.3. JUSTIFICACION ECONOMICA

La empresa tendra un importante beneficio econémico, ya que al proponer el
sistema de absorcion utilizando el solvente hibrido llegariamos a asegurar la
vida util de la planta asi como sus instalaciones y ductos en los sistemas de
transporte.

1.5.4. JUSTIFICACION SOCIAL

Desde el punto de vista Social empleando la solucion hibrida en el proceso

de absorcidn se llegaria a precautelar la seguridad del personal operativo.

1.5.5. JUSTIFICACION AMBIENTAL

Desde el punto de vista Ambiental, el proyecto reducira considerablemente la

contaminacién de los gases acidos a traveés del proceso de absorcion quimica.

1.6. ALCANCE
1.6.1. ALCANCE TEMATICO

El alcance del presente proyecto cubre especificamente el area de la
industria del Gas Natural principalmente el area de procesamiento del Gas
Natural.

5 De Gas Processors Suppliers Association (GPSA). (2004). Engineering Data Book. Gas
Processors Suppliers Association
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Para este proyecto se aplicaran conocimientos en:

o Area general: Ingenieria — Petrolera

e Area especifica: Operaciones Unitarias — Absorcion y desorcion

e Area particular: Endulzamiento del gas natural — Tecnologia del gas

natural 'y Il

1.6.2. ALCANCE GEOGRAFICO

El alcance geografico del presente proyecto hace énfasis en la Planta
Procesadora de Gas Carrasco se encuentra ubicada en la Provincia del mismo
nombre del departamento de Cochabamba, en la region tropical del
departamento conocida como el Chapare a 174 Km. al Este de la ciudad de
Cochabamba y a 230 Km. de la ciudad de Santa Cruz
1.6.3. ALCANCE TEMPORAL

El proyecto se desarrollara en un tiempo de 6 meses, comprendiendo las
fases de presentacion del perfil de proyecto de grado, la presentacién del primer
borrador con las correcciones correspondientes y finalmente la entrega final del

proyecto.
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Capitulo 2 FUNDAMENTOS DEL PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL Y
ENDULZAMIENTO CON AMINAS
2.1. INTRODUCCION

El rol del gas natural para satisfacer la demanda local de energia esta
aumentando debido a su abundancia, versatilidad y combustién limpia. Como
resultado se realiza la explotacion de gas, el desarrollo de campos y las
actividades de produccion en los principales campos gasiferos del pais. Una
parte importante de las reservas de gas natural en nuestro territorio se
encuentra ubicado en el sub-andino sur, generalmente el gas natural viene
acompanado con significativas cantidades de agua y componentes acidos es
por ello que se realiza el procesamiento hasta llegar a condiciones favorables
de calidad.

2.2. EL GAS NATURAL

El Gas Natural (GN) es un gas combustible que podemos encontrar en las
reservas subterraneas. Consiste en una mezcla de hidrocarburos, la cual
principalmente es Metano (CHs), y otros mas pesados.

Casi por lo general incluye etano, propano y otros hidrocarburos mas
pesados, al igual que algunos gases inertes y posibles compuestos de azufre.
Ademas, generalmente contiene impurezas como vapor de agua, gas

carbénico, nitrogeno, sulfuro de hidrogeno y helio. (Escalera, 2014)

El gas natural puede encontrarse asociado con el crudo a ser extraido de un
pozo, o estar libre (no-asociado) cuando se encuentra solo en un yacimiento. El
gas natural se define de acuerdo con su composicidon y sus propiedades
fisicoquimicas que son diferentes en cada yacimiento y su procesamiento busca
enmarcarlo dentro de unos limites de contenido de componentes bajo una

norma de calidad establecida®

6 De Industrializaciéon del Gas Natural Boliviano (pp. 1), por Saul Escalera, 2004,
Universidad, Empresa & Sociedad
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En el cuadro siguiente se tiene la composicion detallada del gas natural:
TABLA 2.1 COMPONENTES DEL GAS NATURAL

Componente Foérmula | Gas No Asociado | Gas Asociado ‘
CH, 95-98 % 60-80 %
C,H; 1-3% 10-20 %
C,H, 0.51 % 512 %
C,Hyp 0.2-0.5 % 2-5%
C.H,, 0.2-0.5% 13 %
co, 0-8 % 0-8 %
N, 0-5 % 0-5%
H,S 0-5 % 0-5 %
A, He, trazas trazas
Ne, Xe

Fuente: Instituto Mexicano del petréleo, 2015

2.2.1. CLASIFICACION DEL GAS NATURAL

El gas natural por su composicion se clasifica en:

Gas amargo: Contiene derivados del azufre (acido sulfhidrico, mercaptanos,

sulfuros y disulfuros)

Gas dulce: Libre de derivados del azufre, se obtiene generalmente al
endulzar el gas amargo utilizando solventes quimicos o fisicos, o adsorbentes.

Gas humedo: Contiene cantidades importante de hidrocarburos mas
pesados que el metano, es el gas asociado (DGGNP, 2015)

Gas seco: Contiene cantidades menores de otros hidrocarburos, es el gas

no asociado’
TABLA 2.2 CLASIFICACION DEL GAS NATURAL

Etano

<10%

<10%

Denominacion | Gas Dulce Gas Gas Dulce Gas
. Amargo . Amargo
Estandar Seco Himedo .
Seco Himedo

>10%

>10%

H,S

<1%

>1%

<1%

>1%

co,

<2%

>2%

<2%

>2%

" De Direccion General de Gas Natural y petroquimicos (pp.3), por Instituto Mexicano del

Petréleo, 2015. Coleccion de documentos del Gas Natural



Fuente: Instituto Mexicano del petroleo, 2015

2.3. PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL

Los procesos que se aplican para remover el sulfuro de hidrégeno y el
dioxido de carbono se pueden agrupar en varias categorias de acuerdo a su
tipo y a su complejidad, dependiendo de la recuperacién o no de los gases
removidos y el material usado para removerlos.

Como cada gas natural de un campo dado tiene una composicién especifica,
las plantas de procesamiento se disefian en funcién de yacimientos especificos,
tomando en cuenta, no solo la composicion inicial del gas y sus condensados
sino al mismo tiempo el mercado hacia el cual estaran dirigidos los diferentes
componentes del gas natural y sus condensados?

De manera que el gas natural y sus componentes pueden pasar por
diferentes tipos de procesamiento que se pueden categorizar en: Impurezas en
el gas a medida que sale de un pozo de produccion, que consisten en
compuestos sin valor comercial, como azufre, agua y CO.. (Santillana &
Salinas, 2023)

FIGURA 2.1 PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL

LNG

Tratamiento: — Azufre

Edulzamiento —p Co2 Licuefaccion

Gas Acido Combustibles
Gas Natural i J_ liquidos
Procesamiento: :
Retiro CO2. H2S. | | | ge Tandensados. Gas
|—> Hg Fraccionamiento Liquidos
Recepecion | » Liquidos
I* Separacion Gas Natural| a5 Natural
Estabilizacion
Agua [ Condensado 4. Fondensados
Cqpdensado |, Gas Natural

Fuente: Educacion en Ingenieria Quimica, 2023

8 De Ingenieria de procesos en la industria de gas natural y condensados (pp. 6), por Jaime
Santillana y Julia Salinas, 2023, Educacién en Ingenieria Quimica
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Procesos de Separaciéon.- Son procesos fisicoquimicos que separan el gas
natural en fracciones en fase vapor (comunmente conocidas como gas seco) y
las envian por gasoductos a usuarios finales o nuevas plantas de
procesamiento. Los usuarios finales, por supuesto, el uso de gas. Una fraccion
liquida denominada liquidos de gas natural (GNL) o condensado también se
recupera en condiciones de proceso y luego se envia por tuberia o barco a
otras instalaciones para su posterior fraccionamiento.

Procesos de fraccionamiento - Estos separan varios componentes de
liquidos de gas natural como etano, propano, butano, gas natural y destilados
medios de mezcla para su posterior entrega a los consumidores como
combustibles. Es un proceso fisico-quimico que permite Como materia prima

para plantas mezcladoras de gasolina y plantas petroquimicas.
TABLA 2.3 PLANTAS DE PROCESAMIENTO EN BOLIVIA

CAPACIDAD MAXIMA
D PLANTA INSTALADA DE
PROCESO (MMm3)
1|SAN ALBERTO 13,2
4 SABALO 221
5|IMARGARITA 15,0
B|LA VERTIENTE 2.5
TISAN ROQUE 0.9
BIVUELTA GRANDE 2.8
9INCAHUASI 11,0
10|TAJIBO 02
11|TACOBO 2.8
12|PERCHELES 1.4
13|NARANJILLOS 07
14|RI0 GRANDE 5.1
15|COLPA 1,1
16|SIRARI 0.8
17| YAPACANI 3.8
18|SANTA ROSA 1,7
19|CARRASCO 2.0
20|PALOMA 1,1

Fuente: YPFB, 2022

2.4. PROCESO DE ENDULZAMIENTO

El proceso de endulzamiento se hace con el fin de remover el HS y el CO>
del gas natural, debido a que estos compuestos son gases que pueden
ocasionar problemas en el manejo y procesamiento del gas natural, asi como
también problemas de corrosién, olores desagradables, emisiones de

compuestos causantes de lluvia acida, entre otros.
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En esencia, hay siete categorias de procesos de desacidificacion o

endulzamiento:

1. Procesos con solventes quimicos

N o O R DN

Procesos criogénicos

Procesos con solventes fisicos.

Procesos con solventes hibridos o mixtos.

Procesos de lecho sdlido o seco, membranas y otros.

Membranas y otros procesos de endulzamiento.

Procesos de conversion directa (solamente para remocion del H2S)

FIGURA 2.2 CARACTERISTICAS GENERALES DE LOS PROCESOS DE ENDULZAMIENTO

Limitada por
Estequiometria

Proporcional a la
presion parcial de

Limitada por
Estequiometria

Solventes Solventes Conversion Lecho
Quimicos Fisicos Directa Seco
Principios de Conversién
Remocién Reaccion Absorcion Quimica a) Adsorcion Qca.
de H,S Quimica Fisica a Azufre b)Adsorcion Fsca.
c c c ch (@
CARGA O A A A A
REM OCION DE R R R R
H,S G G G G (b)
A A A A
P H,S P H,S P H,S P H,S

Limitada por:
a) Estequiometria

Regenerador

H,S b) Area Superficial
Cantidad de H,S Grande Muy Grande Baja Muy Baja
Pureza Requerida Moderada / Alta Alta Moderada / Alta a) Muy Alta b) Alta
Energia en el Grande Baja Moderada Moderada

Aplicacion Tipica

Remocién Continua
Gran Variedad de
Aplicaciones

Remocion en Masa y
Remociones continuas

Procesos Continuos

a) Lechos Protec.
b)Operac. Ciclicas

Fuente: Macias Martinez. Endulzamiento del Gas Natural, 2012

Los procesos mas comunmente utilizados en el endulzamiento del gas son:

Absorciéon quimica: Este proceso se basa en el contacto contra corriente

de un disolvente liquido y el gas acido a través de una torre contactora, la cual

se encuentra a baja temperatura y alta presion, a estas condiciones de

operacion la solucion seleccionada es capaz de reaccionar con los gases

acidos, remover los compuestos indeseables, y ser regenerada nuevamente

para su posterior uso. Los materiales mas comunmente utilizados son las
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aminas o mezclas de ellas, como la monoetanolamina (MEA), dietanolamina
(DEA), metildietanolamina (MDEA), diisopropilamina (DIPA), diglicolamina
(DGA). Entre otros procesos quimicos se encuentran las disoluciones de

carbonato de potasio. (Alcantara, 2017)

Absorcion fisica: Este proceso también se basa en el contacto de la fase
liquida con la fase gaseosa, sin embargo, no se produce ninguna reaccion
quimica, por el contrario, solo ocurre un intercambio de masas entre ambos
fluidos. Para que la absorcion sea efectiva en este caso es necesario que el gas
posea alta presién y alta concentracion de contaminantes acidos. Los
disolventes mas utilizados en esta técnica son el Selexol, Rectisol, Purisol,
Fluor Solvent, IFPexol, entre otros. Una de las desventajas de esta técnica tiene
que ver con la afinidad que existe entre el disolvente y los hidrocarburos mas

pesados, lo cual resta valor calorifico al gas. (Alcantara, 2017)

Absorcion hibrida o mixta: Se caracteriza por el uso de disolventes tanto
quimicos como fisicos, lo que otorga gran capacidad de absorcién para la
remocion de compuestos contaminantes. El proceso mixto mas conocido es el
Sulfinol, emplea como disolvente quimico (DIPA), el cual tiende a disminuir en
gran proporcién la concentracion de acidos y el componente fisico sulfolano

(dioxido de tetrahidrotiofeno), que remueve los acidos de manera mas general®

Adsorcion: Esta técnica esta asociada a la adhesion y por lo tanto
remocion de compuestos indeseables del gas a través de un medio sélido. El
caso mas comun son las llamadas mallas MOLECULAres, que, al contar con
cargas polares sobre su estructura porosa, tienen la capacidad de favorecer la
atraccion de ciertas moléculas polares, mas especificamente, las del agua y del
sulfuro de hidrégeno, por lo tanto, el gas resultante se encuentra deshidratado y

endulzado. Una de las principales desventajas de este método radica en que

® De Proceso de Endulzamiento de Gas Natural usando MEA y DEA (pp. 3), por Angélica
Alcantara, 2017, Cayros Group
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los poros que la componen son facilmente obstruidos por moléculas mas
pequefas de dioxido de carbono, disminuyendo la eficiencia del proceso, y

ademas los volumenes de gas que maneja son bajos. (Alcantara, 2017)
FIGURA 2.3 GUIA DE SELECCION DE PROCESOS DE ENDULZAMIENTO DE GAS NATURAL

Guia para selecciéon de procesos de endulzamiento de gas
100%
c
2
o
<
§ 10%
<
5 m&. mixtos, Ami Sol 2 Sot
8 fisicos, Carbonato de potasio
©
< 1% 1%
@
o
% Aminas, Solventes mixtos
$
=
& 1000 ppm 1000 ppm
$ Aminas,
g Tamices moleculares,
8 Procesos batch
Procesos batch, Tamices moleculares
100 ppm 100 ppm
1 ppm 10 ppm 100 ppm 1000 ppm 1% 10%
Concentracién de Gas Acido en Producto

Fuente: Proceso de endulzamiento de Gas Natural usando MEA y DEA, 2017

2.4.1. ABSORCION

La absorcion es una operacion unitaria de transferencia de materia que
consiste en poner en contacto un gas con un liquido, para que este se disuelva
determinados componentes del gas, dejandolo libre de los mismos. Puede ser
fisica o quimica, segun que el gas se disuelva en el liquido absorbente o

reaccione con él dando un nuevo compuesto quimico. (Marquez, 2014)

La desorcidn es la operaciéon unitaria contraria a la absorcion, en ella, un gas
disuelto en un liquido es arrastrado por un gas inerte, siendo eliminado del
liquido.

Tipos de absorcion
Fisica: No existe reaccion quimica entre el absorbente y el sucede

cuando se utiliza agua o hidrocarburos como disolvente.
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Quimica: Se da una reaccion quimica en la fase liquida, lo que ayuda a
que aumente la velocidad de la absorcion. Es muy util para transformar los

componentes nocivos o peligrosos presentes en el gas de entrada en productos

inocuos.
FIGURA 2.4 ESQUEMA GENERAL DE ABSORCION Y DESORCION
Absorcion Desorcién
L, (absorbent V =
G i. »! Ly., (liquido a ser separado)  Vy
'
1
N-1
N
Vs (Vapor a ser
Ly [ separado) L, I Vo (gas)

Fuente: Bioflux, Absorcion

2.4.2. PRINCIPIOS DE ABSORCION

La absorcion aplicada a los procesos de purificacion de gases puede
clasificarse dependiendo de la interaccion entre los componentes del gas vy el
absorbente:

e Absorcion fisica: En este proceso el componente a eliminar de la
corriente de gas es mas soluble en el liquido que los demas
componentes, pero no hay reaccion quimica con el absorbente. La
concentracion en la fase liquida depende de la presion parcial del
componente en la fase gaseosa.

e Absorcion con reaccion reversible: Este tipo de absorcion implica
una reaccion quimica entre el componente gaseoso que se
absorbe y un componente de la fase liquida.

e Absorcion con reaccién irreversible: El producto de reaccion que se

forma no se descompone para regenerar el absorbente.
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2.4.3. PROCESOS DE ABSORCION DE CO2 CON REACCION REVERSIBLE

Existen muchos procesos aplicables para los proceso de captura en
postcombustién, pero teniendo en cuenta las comparaciones econémicas, los
sistemas de captura que utilizan absorcién con absorbentes quimicos son la
mejor opcidén aplicable a postcombustion. La absorcion quimica ofrece una
captura con alta eficiencia y selectividad y el consumo de energia mas bajo
en comparacion con otras tecnologias de captura.

La selectividad de un agente endulzamiento es una medida del grado en la
que el contaminante se elimina en relacion a otros. En la figura se
presenta un esquema del endulzamiento del gas natural a través del proceso
de absorcion, con solventes quimicos, fisicos y mixtos, todos dentro del mismo

proceso de absorcion de gases acidos. (Pino, 2011)

2.4.3.1. PROCESO DE ABSORCION DE GASES CON SOLVENTES
QuimIcOS

En este proceso los componentes acidos del gas natural reaccionan
guimicamente con un componente activo en solucion, que circula dentro del
sistema. El producto de la reaccion quimica produce compuestos inestables,
los cuales se pueden descomponer en sus integrantes originales mediante la
aplicacion de calor y/o disminucion de la presion de operacién del sistema,
con lo cual se liberan los gases acidos y se regenera el solvente, el cual se
hace recircular a la unidad de absorcion, donde se puede recuperar la amina,

para ser nuevamente utilizada.

El componente activo del solvente puede ser una alcanolamina o una
solucion basica. En general los solventes quimicos presentan alta eficiencia
en la eliminacion de los gases acidos, aun cuando se trate de un gas de
alimentacién con baja presion parcial de CO.. Dentro de las principales
desventajas se tiene la alta demanda de energia, la naturaleza corrosiva de las
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soluciones y la limitada carga de gas acido en solucién, tal como, las reacciones
quimicas son reguladas por la estequiometria de la reaccion. (Martinez, 2013)
2.4.3.2. AMINAS

Las aminas son compuestos formados a partir de amoniaco (NH3)
reemplazando uno o masde los atomos de hidrégeno con otro grupo
hidrocarbonado. Reemplazo de un solo hidrégeno produce una amina primaria,
el reemplazo de dos atomos de hidrégeno produce una amina secundaria, y el
reemplazo de los tres atomos de hidrégeno produce una amina terciaria. Las
aminas primarias son las mas reactivas, seguidas de las aminas secundarias y
terciarias. Las aminas estéricamente impedidas son compuestos en el que el
centro reactivo (el nitrégeno) esta parcialmente protegido por grupos para que
las moléculas mas grandes no puedan acercarse facilmente y reaccionar con el
nitrogeno. Las aminas se utilizan en soluciones acuosas en concentraciones
que van desde aproximadamente 10 a 65% en peso de aminas

Las aminas eliminan H2S y CO2 en un proceso de dos pasos:

1. El gas se disuelve en el liquido (absorcion fisica).

2. El gas disuelto, que es un acido débil, reacciona débilmente con las
aminas basicas.
2.4.3.3. QUIMICA BASICA DE AMINAS

Las aminas son bases, y la reaccién importante en el procesamiento de gases
es la capacidad de la amina para formar sales con los acidos débiles formados
por H2S y CO2 en una solucion acuosa. Cuando una corriente de gas que
contiene el H.S, CO2, o ambos, es contactado por una solucién de amina
primaria o secundaria, los gases acidos reaccionan para formar un acido
soluble y base compleja en la solucion de tratamiento. La reaccion entre la
amina y ambos H2S y CO2 es altamente exotérmica.

Propiedades de las Aminas: Las aminas son compuestos organicos derivados
del Amoniaco (NHz)y son productos de la sustitucion de los hidrogenos que
componen el amoniaco por sus grupos alguilo o arilos CHz- . Las aminas se

clasifican de acuerdo al numero de sustituyentes unidos al nitrégeno, luego

existen las aminas primarias, secundarias y terciaria En la figura 2.5 se
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presenta una forma esquematica la estructura del amoniaco y de las aminas

primaria, secundaria y terciaria.
FIGURA 2.5 ESTRUCTURA QUIMICA DE LAS AMINAS

Amoniaco Amina primaria Amina secundaria Amina terciaria
ANV ANIVAR A

H—N\ H—N\ H—N\ F!3—N\
H H R, R,

Fuente: Pino, 2011
Propiedades Fisicas de Las Aminas: Las aminas son compuestos incoloros

que se oxidan con facilidad lo que permite que se encuentren como
compuestos coloreados. Los primeros miembros de esta serie son gases con
olor similar al amoniaco. A medida que aumenta el numero de atomos de
carbono en la molécula, el olor se hace similar al del pescado. Las aminas
aromaticas son muy toxicas se absorben a través de la piel.

Las aminas primarias y secundarias son compuestos polares, capaces de
formar puentes de hidrogeno entre si y con el agua, esto las hace solubles en
agua. La solubilidad disminuye en las moléculas con mas de 6 atomos de

carbono y en las que poseen el anillo aromatico.
FIGURA 2.6 PRINCIPALES PROPIEDADES DE LAS AMINAS

Amina MEA DEA DGA DIPA MDEA
PM(Ib/lbmol) | 61,08 105,14 [ 105,14 [ 133,19 | 119,17
PE(F) 338,9 516,0 430,0 480,0 477
AH_ (BTU(Ib) | 355 288 220 325 412
Viscosid(CP) | 24,1 350 4 870 401
Cp(BTU/IbF) | 0,608 0,600 0,571 0,690 0,712
P Rocio(F) | 50,9 82,4 9,5 107 5,8

Las Aminas que se utilizan en el proceso de endulzamiento son:

Fuente: Pino, 2011
2.4.4. TIPOS DE AMINAS USADAS EN ENDULZAMIENTO




2.4.4.1. MONOETANOLAMINA

La monoetanolamina (MEA) es la mas basica de las aminas utilizadas en el
tratamiento con acido y por lo tanto el mas reactivo para la eliminacién de gases
acidos. Tiene la ventaja de un alto capacidad de solucién en concentraciones
moderadas, y generalmente se usa para corrientes de gas con niveles
moderados de CO2 y H2S cuando la eliminacién completa de ambos se
requieren impurezas.

La monoetanolamina tiene las siguientes desventajas:

e Laincapacidad para eliminar selectivamente H>S en presencia de CO2

e Tasas de corrosidon mas altas que la mayoria de las otras aminas si la

concentracion de MEA excede el 20% a altos niveles de carga de gas

acido.

e La formacion de tiosulfatos corrosivos cuando reaccionan con oxigeno.

e Una produccién lenta de "sales estables al calor" se forma en todas las

soluciones de alcanolaminas, principalmente de la reaccion con CO2

El oxigeno potencia la formacion de las sales. Ademas de ensuciar los
calderines del regenerador, las altas concentraciones de sales pueden llevar
sobre el contactor y causar espuma, lo que degrada la eficiencia del contactor

La (MEA) es la mas reactiva de las Etanolaminas, y ademas es la base
mas fuerte de todas las aminas. La MEA ha tenido un uso difundido
especialmente en concentraciones bajas de gas acido. Tiene un peso
molecular de 61,08 Unidades de Masa Atémica (UMA).

Ahora si esta trabajando en el Sistema Britanico de Unidades, las
unidades seran (Ib/Ib mol). Este peso molecular se considera pequeno, es por
ello, que la MEA tiene la mayor capacidad de transporte para los gases acidos
Esto significa menor tasa de circulacion de la MEA para remover una

determinada concentracion de los gases acidos, de un gas de alimentacion.

FIGURA 2.7 FORMULA SIMPLIFICADA MEA
H2N - CHZ - CH2 - OH

Fuente: Pino, 2011
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2.4.4.2. DIGLICOLAMINA (DGA)

En comparacion con MEA, la baja presidon de vapor permite que la
diglicolamina [2-(2-aminoetoxi) etanol] (DGA) para ser utilizado en
concentraciones relativamente altas (50 a 70%), que resulta en tasas de
circulacidn mas bajas. Se recupera en el sitio para eliminar las sales estables al

calor y productos de reaccion con COS y CS..

FIGURA 2.8 FORMULA DE LA DGA
HOC2H40C2H4 - NHZ

Fuente: Pino, 2011

También es bueno tener en cuenta que los productos de descomposicidon
formados en la reaccion entre la DGA y los gases acidos de azufre son
regenerados térmicamente durante la operacion normal de recuperacion de la
amina. También la degradacion con el (COS) es reversible a altas
temperaturas.

2.4.4.3. DIETANOLAMINA (DEA)

La DEA a temperaturas mayores al ambiente es un liquido claro,
higroscopico y viscoso, con un suave olor amoniacal. La DEA es una amina
secundaria con un peso molecular de 105,14 Unidades de Masa Atdmica
(UMA). La DEA tiene su mayor aplicabilidad en el tratamiento de gas de
refinerias, en los cuales pueden existir compuestos sulfurosos que pueden
degradar la MEA.

La DEA es mas débil que la MEA, pero los productos de la reaccion con la
DEA no son corrosivos. Ademas la presion de vapor de la DEA es mas
baja que la MEA, luego las pérdidas por evaporizacién con la DEA es menor
que con la MEA.

La DEA se \utiliza para endulzar corrientes de gas natural que
contengan hasta un 10% molar de gases acidos. Es eficiente a presiones
de operacibn de 500 o mas libras por pulgadas al cuadrado

manomeétricas en el sistema britanico (Ipcm)

FIGURA 2.9 FORMULA DE DIETANOLAMINA
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Fuente: Pino, 2011

Los procesos con DEA han sido disefiados para operar con
concentraciones porcentuales de soluciéon entre 30 y 35 %P/P, incluso a esta
concentracion la DEA no es corrosiva, por o que se puede trabajar sin ningun
temor, que la solucion vaya a aumentar el proceso de corrosion.
2.4.4.4. TRIETANOLAMINA (TEA)

La TEA es un liquido ligeramente amarillo, higroscépico y viscoso, su
mayor utilidad se relaciona con su capacidad humectante La TEA es una amina
terciaria, luego es altamente selectiva hacia el H>S, ya que la reaccion con el
COg2, es muy lenta, y desde luego la formacion de bicarbonatos y carbonatos

es también tardia.

FIGURA 2.10 MOLECULA DE TRIETANOLAMINA
COOH — CH, — NH — CH, — COOH

Fuente: Pino, 2011

2.4.4.5. METILDIETANOLAMINA (MDEA)

La metildietanolamina (MDEA), una amina terciaria, elimina selectivamente
H>S a buenas especificaciones de linea mientras hay un contenido bajo de CO»

La reaccién de formacion de carbamato no ocurre con una amina terciaria.
Como consecuencia, Se utilizan tiempos de contacto cortos en el absorbedor
para obtener la selectividad. MDEA tiene una baja presion de vapor y, por lo
tanto, se puede usar en concentraciones de hasta 60% en peso sin pérdidas
apreciables por vaporizacion. Incluso con su cinética relativamente lenta con
CO2. MDEA se utiliza para la eliminacién masiva de CO. de gases de alta
concentracion porque los requerimientos de energia para la regeneracion son

mas bajos que los de las otras aminas. (Morero, 2011)

2.4.4.6. AMINAS HIiBRIDAS - MIXTAS

El solvente de amina hibrido ha demostrado un rendimiento uUnico y
predominante mientras se usa para capturar CO2 en comparacion con el

solvente de amina simple.
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El uso de una mezcla de aminas tiene varias ventajas sobre los sistemas de

una sola amina:

e Mejora de la eficiencia termodinamica (mayor capacidad de equilibrio de
aminas terciarias/estéricamente impedidas que promueven la formacion
de HCOs3- combinadas con amina promotora de velocidad). (Reynols,
2012)

e Reduccién de problemas relacionados con la degradacion y operacion
del solvente causado por corrosion

¢ Flexibilidad en la gama de aminas disponibles para adaptar y optimizar la
composicion del solvente para lograr la mayor eficiencia de absorcién

e Las altas tasas de absorcion observadas en solventes de amina simple a
menudo se pueden mantener en mezclas de los componentes
individuales.

e Se puede reducir el requerimiento de energia para la regeneracion de
solventes.

2.5. DESCRIPCION DE LOS EQUIPOS DE UNA PLANTA DE

ENDULZAMIENTO

Los equipos que integran la planta de endulzamiento son:

SEPARADOR DE ENTRADA: Se encarga de separar los agentes
contaminantes que lleguen a la planta de tratamiento de gas, tales como
particulas sodlidas, hidrocarburos liquidos, etc., que puedan generar problemas
de espuma, corrosion, entre otros.

CONTACTORA CON DEA: Es uno de los equipos principales de la planta
junto con la torre regeneradora. Es una torre de platos (20 en este trabajo) de
intercambio gas-liquido. El gas acido entra por la parte inferior de la torre y la
amina pobre (amina sin CO2) por la parte superior de la misma. En cada plato
se realiza una reaccion de equilibrio entre ambos, y el gas sale por la parte
superior con un bajo porcentaje de didéxido de carbono. Esta torre trabaja a altas
presiones y bajas temperaturas, esto se debe a que el gas es tomado directo
del gasoducto, siendo transportado a una presion entre 70 — 75 kg/cm?.
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La amina pobre al salir de la torre es denominada “amina rica” debido a que

ha aumentado su concentracion en componentes acidos.™

TANQUE DE VENTEO: Se utiliza para recuperar los hidrocarburos disueltos
en la solucion, ya que provocan la generacion de espuma en el equipo siguiente
(torre regeneradora). Este equipo trabaja a bajas presiones (4 kg/cm?), esta
disminucién de presion hace que los hidrocarburos disueltos se vaporicen y

arrastren una pequefia cantidad de CO..

INTERCAMBIADOR AMINA-AMINA: Se calienta la amina rica para facilitar
la desorcion del gas de la solucién. Ademas, se aprovecha el calor de la amina
pobre regenerada, disminuyendo asi el requerimiento energético del reboiler
(rehervidor) del sistema de regeneracion. El intercambiador trabaja a una
presion menor que la del tanque flash, esto produce que a medida que se
calienta la amina rica libere gases acidos, tal situacion se debe evitar ya que el
sistema se vuelve muy corrosivo. Para disminuir este efecto se puede colocar
una valvula de control que regule el flujo de salida del intercambiador para que
este opere a la misma presion que el tanque flash.

TORRE REGENERADORA: Esta torre al igual que la torre contactora trabaja
en contracorriente, en ella se elimina el CO2 de la amina regenerando la misma
para utilizarla nuevamente. Esta constituida por 18 platos de contacto gas-

liquido, un condensador de productos de cabeza y un reboiler.

La solucion acida ingresa por el cuarto plato en este trabajo (los platos estan
numerados de arriba hacia abajo), ésta entra en contacto con una corriente de
vapor de agua, el cual es generado en el rehervidor de fondo vaporizando parte
del agua contenida en la solucién de amina rica. A medida que se aumenta la
cantidad de vapor aumenta la cantidad de CO, despojado, de alli que también

se utilice “vapor de stripping” para aumentar la eficiencia de la torre.

0 De Endulzamiento de Gas con aminas, simulacion del proceso y andlisis de sensibilidad
paramétrico (pp. 7), por Eleonora Erdmann, Instituto Tecnolégico de Buenos Aires - ITBA
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FIGURA 2.11 UNIDAD DE AMINA PLANTA CARRASCO
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Fuente: YPFB, Planta Carrasco

El condensador actua como un separador gas liquido, el vapor se condensa
y se utiliza como reflujo de la torre mientras que el gas removido es incinerado.

TANQUE DE ALMACENAMIENTO: En este tanque se almacena la amina
pobre recuperada, y se reponen las pequenas pérdidas que se pueden haber
generado en el proceso. Se debe tener cuidado que la solucion agregada
mantenga la proporcion amina/agua, si no la planta trabajara de manera
ineficiente. Se debe evitar que la amina en el tanque entre en contacto con el
aire ya que reaccionara perdiendo su propiedad de absorcion, para prevenir
esta situacion se coloca un colchén de gas inerte en el tanque

FILTROS: Antes que la amina vuelva al proceso se la hace circular a través
de filtros para remover particulas solidas contaminantes producto de la
corrosion. Estos dispositivos deben ser reemplazados o limpiados
periddicamente para evitar la saturacion por suciedad. La saturacién de un filtro
se puede observar mediante el aumento de la caida de presion a través de
éste.

ENFRIADOR: Al trabajar la torre de regeneracion a altas temperaturas, la
amina pobre saldra caliente, por ello no se la puede introducir directamente a la
torre contactora ya que disminuiria su capacidad de retencion de CO..
(Erdmann, 2012)
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2.6. SIMULACION ESTACIONARIA CON HYSYS 8.8

En esta seccion se presenta la simulacion estacionaria del proceso de
endulzamiento de gas natural con aminas mediante el uso del simulador
comercial HYSYS.

FIGURA 2.12 SIMULACION DEL PROCESO DE ABSORCION CON EL PROGRAMA HYSYS 8.0
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Fuente: Erdmann, 2012

Diagrama de Flujo del Proceso: La simulacion del proceso de
endulzamiento se presenta en Figura 2.12 , esta conformado principalmente por
una torre absorbedora y una torre regeneradora. (Erdmann, 2012)

Se emplea el paquete propiedades Amines Pkg, este paquete permite
simular las reacciones que se llevan a cabo en el proceso
obteniendo resultados confiables.

La realizacion de la simulacién del proceso ha demostrado ser confiable en el
disefo de unidades de endulzamiento de gas natural con aminas. El simulador
esta calibrado previamente con datos de la literatura. Los resultados obtenidos
de la simulacion demostraran que el solvente hibrido es una buena opcion
para la purificaciéon del gas natural ya que tienen como caracteristica la alta
remocion de impurezas. Se pretende discutir la factibilidad del proceso de
endulzamiento con aminas hibrida para estudiar el comportamiento de

diferentes tipos de aminas para determinar la eficiencia de este proceso.
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Capitulo 3 DESCRIPCION DEL CAMPO CARRASCO Y DESARROLLO DE

LA PROPUESTA CON SOLVENTE HIiBRIDO Ca(OH),

3.1. ANTECEDENTES DE LA PLANTA DE ENDULZAMIENTO CARRASCO
Esta es una planta que recibe la produccion de tres campos, los cuales

producen especificamente Gas/Condensado; estos son el Campo Carrasco,
Campo Kanata. Campo Bulo Bulo, estos tres respectivamente se encuentran
ubicados en el Bloque Chimoré I.

En la Planta se desarrollan procesos para la obtencion de gas natural
residual o seco y productos terminados, tales como el GLP, gasolina
natural y condensado, todos estos a partir del gas rico que se extrae de los
yacimientos existentes en estos campos. La Planta Procesadora de Gas
Carrasco se encuentra ubicada en la Provincia del mismo nombre del
departamento de Cochabamba, en Ila regién tropical del departamento
conocida como el Chapare a 174 Km. al Este de la ciudad de Cochabamba y a
230 Km. de la ciudad de Santa Cruz. (Chaco, 2018)

3.1.1. ANTECEDENTES DEL CAMPO CARRASCO

El Campo Carrasco fue descubierto en diciembre de 1991 con la
perforacién exitosa del pozo exploratorio CRC-X1, mismo que alcanzé una
profundidad de 4770 m. Esta ubicada en la provincia Carrasco del
departamento de Cochabamba a una distancia de 174 Km hacia el este de la
ciudad de Cochabamba y a una distancia de 156 Km hacia el noroeste de la
ciudad de Santa Cruz de la Sierra, en el area Chimoré 1. Se explota el area por
agotamiento natural, sin embargo a partir del afio 2002 se inyecta gas pobre o
residual a la formacion para mejorar la produccién y la recuperacion de
los hidrocarburos del reservorio productor. En este campo se perforaron 12
pozos, actualmente 3 son productores, 2 son inyector de agua de formacion:
CRC-3W y CRC-12W, 5 pozos cerrados y 2 abandonados. La profundidad
promedio de estos pozos es de 4.750 metros, se encuentran las formaciones
productoras Roboré | y I, Petaca y Yantata. (Chaco, 2018)
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La produccion promedio de este campo es de 40 Barriles por dia (BPD)
de petroleo, 0.9 millones de pies cubicos por dia (MMpcd) de gas, 5
barriles por dia (BPD) de gasolina natural y alrededor de 3 metros cubicos por
dia (mcd) de gas licuado. También se tiene el campo Carrasco Foot Wall, en
este campo se tienen los siguientes pozos: CFW-1, CFW-2 y CFW-3. La
produccion media actual es, petréleo: 526 BPD, Gas: 9.5 MMpcd, Agua: 491

BPD.
FIGURA 3.1 COLUMNA ESTRATIGRAFICA DEL CAMPO CARRASCO
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FIGURA 3.2 MAPA DEL AREA CHIMORE 1
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FIGURA 3.3 MAPA DE UBICACION DEL CAMPO CARRASCO
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3.1.2. UBICACION DE LA PLANTA CARRASCO

La Planta Procesadora de Gas Carrasco se encuentra ubicada en la
Provincia del mismo nombre del departamento de Cochabamba, en la region
tropical del departamento (conocida como el “Chapare”), a 174 Km. al Este de
la ciudad de Cochabamba y a 230 Km. de la ciudad de Santa Cruz.

La parte central del campo se encuentra aproximadamente a una altura de

320 m sobre el nivel del mar y a una presiéon atmosférica de 14.05 PSI.

La Planta se encuentra a 7 Km. del pueblo de Entre Rios por donde pasa la
carretera asfaltada. El acceso a la Planta esta habilitado todo el ano, mediante
un camino ripiado que se desprende de la carretera asfaltada que une el

departamento de Santa Cruz con el departamento de Cochabamba.

3.1.3. CARACTERIZACION DE LA PRODUCCION
La planta procesadora de Gas Carrasco procesa Gas Natural, y como

productos secundarios, produce hidrocarburos liquidos; tales como el GLP o
Gas Licuado de Petréleo; el Condensado y la Gasolina Natural.
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La gasolina natural es recuperada del procesamiento del gas natural en la
Planta Criogénica, y el Condensado es separado fisicamente del Gas Humedo
en el Area de Separacion, tanto el condensado como la Gasolina Natural se
juntan y se almacenan en los tanques de almacenamiento. Otro liquido
producto de la separaciéon de los fluidos de pozo es el Agua, el cual es pre-

tratado antes de ser reinyectado a la formacion. (Chaco, 2018)

3.1.4. PROCESO PRODUCTIVO DEL GAS NATURAL

El gas proveniente de los separadores se acondiciona primeramente en una
Planta de Amina con capacidad de 70 MMPCD, con el objetivo de eliminar el

CO2, esto con el objeto de cumplir las especificaciones para el gas de venta.

Posteriormente el Gas se deshidrata, esto mediante dos procesos, un
proceso quimico (Absorcién) y un proceso fisico (Adsorcion) luego se extraen
los componentes licuables (Gasolina natural y GLP) en una Planta Criogénica
de 70 MMPCD de Capacidad; para posteriormente el gas residual ser
entregado a las termoeléctricas de Valle Hermoso y de Bulo Bulo y al
Gasoducto de Alta al Brasil, quien lo transporta hacia los centros de consumo
nacional e internacional. Una parte de éste gas es inyectado a los pozos para el

proceso de GLS.

La planta procesadora de gas natural Carrasco tiene una capacidad para
procesar 80 MMSCFD, la cual cuenta con los siguientes sistemas de
produccion:

e Sistemas de Recoleccion

e Sistema de Remocion de CO: (Planta de Amina)

e Sistema de Deshidratacion por Glicol

e Sistema de Deshidratacion por Cribas moleculares.

e Sistema de Fraccionamiento Planta Criogénica (Turbo Expansor)

e Sistema de Almacenamiento y Entrega de Productos

e Sistema de Estabilizacion de Condensado
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e Sistema de Inyeccion de Agua

e Sistema de Inyeccion de Gas

3.1.5. SISTEMA DE REMOCION DE CO, PLANTA DE AMINA
El gas proveniente de los separadores es de aproximadamente 80 MMPCD,

de este total solamente ingresa a la planta de amina 15 MMPCD, esto debido a
que con el proceso se busca reducir el contenido de CO2 para cumplir con los
parametros especificos de venta del gas.

Considerando esto el gas entra a una presion 1100 Psig y una temperatura
de aproximadamente 130 °F. La concentracion de dioxido de carbono en la
corriente gaseosa inicial es de 1.55 % molar. La concentracion del gas tratado,

a la salida de la unidad, debe ser menor al 1,4 % molar en diéxido de carbono.

TABLA 3.1 CROMATOGRAFIA INICIAL DEL CAMPO CARRASCO

COMPOSICION| % MOLAR Fm&g" PR e <t ;gg&‘;‘;;ﬁl

N 03579 | 0,003579 28,0134 0,100101
co, 1,5511 0,015511 44,01 0,681807
C1 91,9180 0,919180 16,043 14,746164
c2 60898 | 0,060898 30,07 1,8154301
C3 0,1283 0,001283 44,097 0,056159
i-Ca 00016 | 0,000016 58,123 0,000649
n-C4 00022 | 0,000022 58,123 0,000914
i-C5 00003 | 0,000003 72.15 0,000168
n-C5 00003 | 0,000003 72.15 0,000113
n-C6 00005 | 0,000005 86,177 0,000364
TOTAL 100.0000 | 1.000000 17,401872

Fuente: YPFB Chaco—-Planta Carrasco

Para la absorcion se pone en contacto una solucién de dietanolamina (DEA)
al 40 % (donde se tiene 40% de DEA y 60% de Agua Desmineralizada), a la
salida de la torre contactora la Amina Rica (AR o Amina Carbonatada) es
regenerada, para su posterior reutilizacion en el proceso de absorcién,

mediante destilacion por arrastre con vapor de agua.

Por su parte el CO2 es un gas incoloro e inodoro, que a concentraciones bajas

no es toxico pero en concentraciones elevadas incrementa la frecuencia
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respiratoria y puede llegar a producir sofocacion. Se puede licuar facilmente por
compresion, sin embargo, cuando se enfria a presion atmosférica se condensa
como solido en lugar de hacerlo como liquido. El diéxido de carbono es soluble
en agua y la solucidon resultante puede ser acida como resultado de la
formacion de acido carbonilo, he aqui la propiedad corrosiva que el CO:
presenta en presencia de agua.
Condiciones del gas a tratar

e Concentracién de impurezas, temperatura y presion disponible

e Volumen de gas a procesar y composicion de Hidrocarburos.

e Selectividad de los gases acidos por mover.

Procesos desarrollados para la remocién de gases acidos

e - Solucion acuosa de Aminas de varios tipos.

e - Absorcion fisica con secuestrantes liquidos o con sélidos.
e - Proceso de Carbonato de Potasio.

e - Tamices moleculares.

e - Membranas.

Cada proceso tiene su aplicacién, siendo el proceso con solucién acuosa de
aminas el mas difundido en la industria

Etapas del proceso

Este proceso consta de dos etapas:

e Absorcion de gases acidos: Es la parte del proceso donde se lleva a
cabo la retencion del acido sulfhidrica y el bioxido de carbono de una
corriente de gas natural amargo utilizando una solucion acuosa de
Dietanolamina a baja temperatura y alta presion.

e Regeneraciéon de la solucion absorberte: Es el complemento del proceso
donde se lleva a cabo la desorcidén de los compuestos acidos, diluidos en
la solucion mediante la adicidon de calor a baja presion, reutilizando la
solucion en el mismo proceso

Aminas mas usadas en el endulzamiento
e - Mono Etanol Amina (MEA) al 15% en agua. Férmula: NH>-C2Hs-OH
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+ Di Etanol Amina (DEA) al 35 %en agua. Formula: NH-(C2H4-OH)-
+ Di Glicol Amina (DGA) al 60 %en agua. Férmula: NH2-CoH4-O-CoHs

Metil Di Etanol Amina (MDEA) al 50 %en agua. Formula: CHs-N-
(C2H4-OH)2

Equipos de un proceso de endulzamiento

+ SEPARADOR.- El separador de la entrada debe estar muy bien disefiado.

A tal efecto, se debe considerar:

La presencia de fluidos acidos.
La capacidad para manejar acumulaciones de liquido: agua,
hidrocarburos, quimicas.

Elimina liquidos y sdlidos que pueden afectar la operacion de la planta.

- TORRE CONTACTORA.- Es el lugar donde los gases acidos (H2S y/o CO»)

son removidos del gas natural por la amina. Las torres pueden utilizar platos o

empaque:

+ Torres Utilizando Platos:

Pueden ser de uno, dos, tres o cuatro pases

Pueden tener rebozadero ajustables o fijadas

Pueden ser de Valvulas, Capas o Platos de Sieve

Las caidas pueden ser al lado de los platos a al centro de los platos
Pueden tener una o multiples puntos de adicion de amina

FIGURA 3.4 DESCRIPCION DE LOS PLATOS DE LA CONTACTORA
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TANQUE DE FLASHEO.- Es utilizado para flashear hidrocarburos que

estan disueltos en la solucion de amina. Los hidrocarburos producidos se

usa como combustible 0 se manda a quemar.
FIGURA 3.5 TANQUE DE FLASHEO DE AMINA
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Normalmente opera a 5.3 kg/cm? (75 psig) o menos cuando la presion de la
contactora es arriba de 35.2 kg/cm? (500 psig). Puede tener una contactora de
amina en el flujo de gas para remover a H>S de los hidrocarburos flasheados
(Puede resultar en altas perdidas de amina).Normalmente se localiza entre el
contactor y el intercambiador de amina rica/pobre.

INTERCAMBIADOR DE CALOR AMINA RICA/POBRE.- Reduce Ia
temperatura de la amina pobre saliendo de la Regeneradora y aumenta la
temperatura de la amina rica entrando a la Regeneradora. Normalmente es de
tubo/carcasa pero intercambiadores de tubo/platos también son utilizados.
Amina rica pasa por los tubos y la amina pobre por |la carcasa. El disefio debe
minimizar el flasheo de gases acidos (tomas la baja de presién lo mas cerca
posible a la regeneradora). Los requerimientos de la reherbidora sera 50% mas
alto si no se disefia asi.

REGENERADORA/REHERBIDORA.- Regenera la solucion de amina por la
adicion de calor para aumentar la temperatura de la amina rica entrando a la
regeneradora. Calor sensible (1/3). El Calor es necesario para cambiar la
reaccion y remover el H2>S y/o CO:2 de la solucion. El Calor de reaccién (1/3).
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Calor es necesario para mantener el radio de reflujo en la parte superior de la
regeneradora. Calor de vaporizacion (1/3) 90-95% de los gases acidos son
removidos de la solucién en la regeneradora. El punto de hervir de la solucién
depende solamente de la composicién de la amina, la concentracion de amina y
la presion que se mantiene en la regeneradora/reherbidora

Para prevenir degradacion térmica de amina traten de mantener la temperatura
del aceite caliente a menos de 162 °C (325 °F). La temperatura maxima de la
amina en la regeneradora debe ser menos de 127 °C (260 °F) para prevenir la

degradacion térmica de la amina.
FIGURA 3.6 TORRE REHERVIDORA Y EQUIPOS DE ABSORCION
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REFLUJO.- La funcion del condensador de gases acidos es para condensar
y enfriar el agua de vapor a liquido. Los gases acidos y el agua se separan el
en tanque de reflujo. El agua regresa a la parte superior de la regeneradora
como reflujo. La razén del reflujo es para minimizar la concentracion de amina
en la parte superior de la regeneradora.

FILTROS.- Pueden ser de dos tipos:

+ FILTROS MECANICOS.-

Son usados para remover particulas (tierra, productos de corrosion, sulfato
de hierro, etc.) que puede causar espumacion, corrosion, y gas dulce fuera de
especificacion. Pueden ser de cartuchos, bolsas, o de tipo pre-cubiertos Son
disponibles en rangos de 1-100 micrones (absoluta o nominal).
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FILTROS DE CARBON ACTIVADO.-

Remueven contaminantes quimicos como jabones, moléculas grandes de
hidrocarburos, y productos de degradacion. Es wusado para remover
hidrocarburos, productos de degradacion de aminas, algunos sales termo
estables y hierro. También sirve como un filtro mecanico. Puede reducir la
corrosividad de la solucién de amina, es recomendado para cualquier uso de
amina.

FIGURA 3.7 FILTRO DE CARBON
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TABLA 3.2 EQUIPOS MENORES USADOS EN LA PLANTA DE ABSORCION CARRASCO

NOMBRE TAG CARACTERISTICAS PROPOSITO
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Fuente: YPFB Chaco, 2018
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El disefio de la torre regeneradora es el mismo que el de la torre
absorbedora, a diferencia que dentro de ella, la solucidon de amina basica entra
por la parte superior de la torre y a contracorriente al vapor de gases acidos
que se generan en el hervidor de la torre. El vapor que fluye hacia arriba de la
torre pasa por un condensador que separa la solucion vaporizadas de los gases
acidos.

TABLA 3.3 CROMATOGRAFIA INICIAL DEL CAMPO CARRASCO

COMPOSICION| % MOLAR F'::éf&g" PES%:S‘"-AR ;Egg&‘;ﬁl
N2 0,3579 0,003579 28,0134 0,100101
CO. 1,5511 0,015511 44,01 0,681807
C1 91,9180 0,919180 16,043 14,746164
c2 6.0898 0,060898 30,07 1,8154301
c3 0,1283 0,001283 44,097 0,056159
i-Ca 0,0016 0,000016 58,123 0,000649
n-C4 0,0022 0,000022 58,123 0,000014
i-C5 0,0003 0,000003 72.15 0.000168
n-C5 0,0003 0,000003 72,15 0,000113
n-C6 0,0005 0,000005 86,177 0,000364
TOTAL 100.0000 | 1.000000 17,401872

Fuente: En base a datos recopilados de YPFB, 2018
TABLA 3.4 CONDICIONES DE ENDULZAMIENTO PLANTA CARRASCO

Caudal de Gas procesado 15 MMSCFD
Presion 1175 Psig
Temperatura 130°F
CO: inicial 1,55%
CO; salida 1,37%

Amina utilizada
Caudal de amina
TORRE CONTACTORA

DEA al 40% en solucion

197 Galones por minuto

Presion 1166 Psig
Temperatura 110°F
Temperatura del gas 90°F
REGENERACION

Temperatura de calentamiento 258°F
Presion diferencial 10 psia

Fuente: En base a datos recopilados de YPFB, 2018
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En el disefo de la torre regeneradora esta fabricada de acero inoxidable para
su construccion porque existen problemas de corrosion. En el proceso de
regeneraciéon de las soluciones de aminas, normalmente es necesario el
uso adicional de equipos auxiliares que favorezcan dicho proceso, como
filtraciones con carbon activado, o la adicion de sosa caustica o carbonato de
sodio para neutralizar las compuestos térmicamente estables
3.2. PROCESO DE ENDULZAMIENTO CON MEZCLA DE AMINAS

En los ultimos anos, los disolventes de amina mixta para la eliminacion de
gases acidos han recibido una mayor atencion. En la mayoria de los casos, las
mezclas contienen MDEA como amina base con la adicion de una o dos aminas
reactivas mas como MEA o DEA. Estas mezclas de aminas han recibido una
variedad de nombres que incluyen aminas formuladas.

Los procesos de amina acuosa tienen algunas desventajas importantes, como
ser la pérdida de solvente, corrosion y alto consumo de calor. Cada uno de
estos problemas resulta de varias causas Los procesos de amina se clasifican
como absorcién quimica con un alto calor de reaccion y incluyendo el agua que
tiene una alta capacidad calorifica. Por lo tanto, tienen alta energia de consumo.
Algunas de las aminas, especialmente las aminas primarias, se degradan
provocando la pérdida de la disolvente y formacién de productos corrosivos,

ademas la presencia de agua en la amina intensifica la corrosion. (Stowe, 2017)

Como se informa en la literatura, la mezcla de aminas tiene una serie de
propiedades que lo hacen deseable para una aplicacion mas amplia:
e Alta concentracion de solucion (hasta 50 a 55 % en peso)
¢ Alta carga de gas acido
e Baja corrosién
e Tasas de degradacion lentas
e Calores de reaccion mas bajos

e Baja presion de vapor y pérdidas de solucion
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La velocidad de reaccion del CO: se puede aumentar significativamente
mediante una combinacion de lo siguiente:

1. Seleccion de las temperaturas de funcionamiento adecuadas en el
absorbedor.

2. Disefio adecuado de las bandejas absorbentes para proporcionar tiempos de
residencia de liquido adecuados.

3. Adicién de una o dos aminas primarias o secundarias reactivas mas para
formar una mezcla de aminas en agua

Las aminas primarias o secundarias se anaden normalmente en una cantidad
del 5 al 10% de la amina total presente.

Estas mezclas se denominan a base de MDEA, aminas con DEA o MEA como
aminas secundarias. Un sistema de amina mixta que combina la mayor
capacidad de equilibrio de la amina terciaria con mayor velocidad de reaccion
de la amina primaria o secundaria, puede lograr una mejora considerable en la
adsorcién de gas y gran ahorro en el requerimiento de energia de regeneracion.
(Van Eik, 2017)

Las aminas secundarias generalmente comprenden menos de 20% del
contenido total de amina en base molar. En concentraciones mas bajas de MEA
y DEA, la total concentracion de amina puede ser tan alta como 55% en peso

sin la necesidad de implementacion de equipos de absorcion fisica.

Las mezclas a base de MDEA se utilizan normalmente para aumentar la
captacion deseada de CO: suele ser ventajosa sobre una cambio completo de
amina a un sistema DEA o MEA porque el rehervidor del regenerador MDEA
puede estar sobre-dimensionado para un sistema que solo utiliza DEA o MEA
puramente formulado. Las aminas influyen en la concentracion de la mezcla de

aminas y su mantenimiento, reduciendo los problemas operativos.

Sin embargo, encontrar una concentracion O6ptima para aminas mixtas
(DEA+MDEA) depende en gran medida del contenido de H.S y CO: del gas

58



acido, en funcion a las presiones y especificaciones del gas de exportacion, las
aminas mixtas son tipicamente mezclas de MDEA y DEA o MEA que mejoran la
eliminacion de CO: conservando las caracteristicas deseables de MDEA, como
la reduccion de los problemas de corrosién y la baja calores de reaccion.

Con la formulacion de la mezcla como variable adicional, es posible, al menos
en principio, producir un gas tratado que tiene cantidades minimas de H.S y
CO:.. Por lo tanto emplear la cantidad correcta de aditivo nos permite controlar
el nivel de CO2 de salida y tambien controlar la selectividad como una de las
muchas aplicaciones para la tecnologia de aminas mezcladas. (Khakdaman,
2008)

3.2.1. CAPTURA DE DIOXIDO DE CARBONO MEDIANTE SOLUCION

ACUOSA DE HIDROXIDO DE CALCIO

Recientemente se han realizado grandes esfuerzos en todo el mundo para
abordar el cambio climatico global. Mediante la captura de diéxido de carbono
(CO2) empleando soluciones acuosas de hidréxido de calcio, puede ser una
tecnologia viable y prometedora para reducir eficazmente las emisiones de CO»

a la atmosfera.

Entre las muchas opciones para la tecnologia de captura de CO2, la absorcion
es casi el unico proceso con mayor predominio en el endulzamiento del gas
natural. En la absorcion quimica se emplea absorbentes a base de aminas,
como monoetanolamina (MEA) y dietanolamina (DEA), estas son adoptadas
actualmente en la mayoria de las plantas de post-combustion. MEA fue
desarrollado hace mas de 70 afios como un absorbente general para eliminar
varios gases acidos (CO2 y H2S) presentes en el gas natural. Sin embargo, con
la aparicion del problema de contaminacion por CO., el proceso de absorcidon
avanzada empleando MEA y DEA ha comenzado a recibir mayor atencion a la
captura de COg2. Por lo tanto, muchos estudios se han centrado en su
rendimiento, economia y disponibilidad. (Energy, 2018)

A pesar de ello quedan muchos problemas de proceso incluyendo
degradacion de solventes, corrosion de equipos y alto consumo de energia para
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la recuperacion de disolventes. La absorcion de CO2 empleando soluciones
alcalinas en base al proceso de carbonatacién de una solucion caustica es una
opcion viable para la captura de CO.. La solucion acuosa de Ca(OH). es
utilizado como un solvente eficaz para absorber CO2 debido a sus diversas
caracteristicas ventajosas.

e EIl calcio es asequible, abundante y no peligroso. Empleando la
reaccion de precipitacion de CaCO3 de la carbonatacién de la solucion
acuosa de Ca(OH)2 es una reaccion estable y genera menor energia
de reaccién exotérmica.

¢ Mediante la reversibilidad de la reaccion se puede eliminar el CaCO3
producido o en su defecto podemos aplicar la recuperacion de este
componente y almacenarlo, esta es la alternativa mas econdémica que
la tradicional.

e En cuanto a la disposicion del CaCOgz producido y del agua la
decantacion puede utilizarse eficazmente para separarlos.

e Ademas, la solucion acuosa de Ca(OH), se puede utilizar en
secadores para capturar CO> sin agua.

Por lo tanto, considerando estos efectos y la importancia actual de la
reduccién de emisiones de COy, la reaccion de carbonatacion Ca(OH). merece
investigacion la atencion como tecnologia alternativa en procesos de
endulzamiento. Existe literatura sobre el rendimiento de la solucion acuosa de
Ca(OH)2 como absorbente para capturar directamente el CO. . En particular,
muchos trabajos han examinado la absorcion de CO. de la atmdsfera,
denominada captura de aire por absorcién. (Han, 2011). Se muestra el
esquema del proceso de absorcidén acompanado de reaccidon quimica mediante
un régimen rapido de pseudo-primer orden. En este régimen, la reaccion
quimica se produce en su totalidad en la pelicula liquida (plano de reaccién)

debido a la alta concentracion de iones hidroxilo en la fase liquida
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FIGURA 3.8 ESQUEMA DE ABSORCION CON REACCION QUIMICA

1 . . I
1 Pelicula | Pelicula

E gaseosa | liquida

OH-

Plano de
reaccion

W

Fuente: Han, 2011

Para explicar el comportamiento observado en el proceso de absorcion con
reaccion quimica para el sistema dioxido de carbono — hidréxido sédico se debe
analizar el mecanismo de reaccion. Ademas de las reacciones comunmente
tenidas en cuenta en este tipo de procesos de absorcion de didxido de carbono
en presencia de alcalis, y que se han mostrado en la seccién de introduccion,

existe otra reaccion indicada en estudio previos. (Blanco, 2009)

Se utilizé como disolvente quimico para demostrar su capacidad y eficacia en
la absorcién de CO2 y H2S. Se utilizaron diferentes parametros operativos, que
incluyen la concentracion de la solucion de agua de cal y el caudal de biogas.
Parametros detallados en la purificacion de CO2 utilizando una solucion de agua
de cal se dan en graficos respectivamente. Eficiencia de eliminacién y
capacidad de absorcion de CO2 fueron analizados en base a los resultados
obtenidos. (Blanco, 2009)

Efecto de la concentracién de la soluciéon de agua de cal.

Eficiencia de eliminacion

La concentracion de biogas antes y después del tratamiento con solucion de
agua de Ca (OH)2 acuosos se determinaron utilizando un analizador. La lectura
de la composicién del gas en la columna después de burbujear con diferentes
concentraciones de soluciones de agua de cal (4%, 9% y 14%) arrojo
resultados significativos. Se obtuvieron diferentes porcentajes de
composiciones después de la purificacion. La Tabla 3.5 muestra un ejemplo de
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la composicion antes y después de la purificacion del gas con una

concentracion del 4% de la solucién de Ca (OH):
TABLA 3.5 LECTURAS DE ABSORCION DE 4% DE CA (OH).

Componentes Composicion Composicion Final
Inicial lermin  2do min 3ermin  4tomin 5to 6to
min min
CH. 54,60% 54,6 56,8 58,2 59 59,4 59,6
cO; 24,70% 12,8 13,7 14,1 14,1 14,2 14,2
H:S 2 ppm 9 17 20 22 28 28

Fuente: Maizirwan, 2014

De acuerdo a la tabla 3.5 para el CH4 se muestra una evolucidon, aumenta
gradualmente de 54.6% en el primer minuto a 59.6% en el sexto minuto, este
incremento sugiere que mientras el Ca(OH), absorbe los componentes acidos,
la concentracion relativa de CH, aumenta. Para el CO2 disminuye rapidamente
de 24.70% inicialmente a 12.8% en el primer minuto, luego se estabiliza
alrededor del 14% desde el tercer minuto hasta el sexto minuto. La reduccion
rapida inicial seguida de una estabilizacion indica una absorcion efectiva del
CO, por parte del Ca(OH),.

Para el H2S aumenta significativamente de 2 ppm a 9 ppm en el primer minuto y
continua aumentando hasta 28 ppm en el quinto minuto, en el sexto minuto, el
aumento inicial de H,S podria sugerir que el H,S esta siendo absorbido
eficazmente por el Ca(OH),, o podria haber una reaccién secundaria que

aumenta la concentracion de H,S inicialmente, seguida de una estabilizacion.

A continuacion se muestra las lecturas de CO2 después de la purificacion
bajo diferentes concentraciones de solucién de agua de cal. En estos casos, el
caudal de gas inyectado en el fondo de la columna tuvo el mismo valor de 0,5
I/min. (Maiziwan, 2014)
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FIGURA 3.9 COMPOSICIONES FINALES DE CO2 APLICANDO DISTINTAS CONCENTRACIONES

DE CA(OH).
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Fuente: Maiziwan, 2014

Se muestra el comportamiento de la siguiente manera:

a)

b)

Inicio: En el minuto O las composiciones de CO2 son altas e iguales con
el valor de 25% para las 3 concentraciones de solvente Ca(OH):
Reduccion rapida: En el primer minuto, todas las concentraciones una
disminucién rapida en la composicion de CO». La concentraciéon de 4% y
9% de Ca(OH), tienen una reduccioén similar. La concentracién de 14%
de Ca(OH), muestra una reduccién mas significativa en la composicion
de COa.

Estabilizacién: Desde el primer minuto hasta el minuto 6, A partir del
minuto 1, las composiciones de CO, tienden a estabilizarse. La
composicion de CO2 con el 14% de Ca(OH), sigue siendo la mas baja y
permanece estable. Las concentraciones de 4% y 9% de Ca(OH), tienen
composiciones de COg similares y ligeramente superiores a la de 14% de
Ca(OH)2

Se descubrié que la concentracién de agua de cal juega un papel importante

en la concentracion de CO: y la eficiencia de eliminacion. El resultado que se

muestra en la Figura revela que para una concentracion del 14 % de solucion

de agua de cal, se podria lograr una eficiencia de eliminacién superior al 71 %,

lo que da como resultado CH4 gas enriquecido con aproximadamente un 21,2%

de pureza. Esto podria deberse a que al aumentar la concentracion se produce
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una mayor cantidad de iones de hidroxido activos disponibles para difundir
hacia la interfaz gas-liquido y reaccionar con el CO2. Esto finalmente da como
resultado una mejora de la tasa de absorcion, lo que conduce a una mayor
cantidad de CO2 absorbido. De los resultados del experimento, se puede ver
claramente que la eliminacion fue mayor cuando la concentracion de agua de
cal utilizada es del 14%. Para obtener datos mas validos, el experimento se
repitié utilizando la misma concentracion de agua de cal, solo que esta vez, el
caudal se varié a 0,75 I/min y 1,0 I/min aparte del caudal utilizado anteriormente,
que es 0,5 I/min. Se realizaron experimentos para conocer cual es el efecto si
se utiliza un caudal diferente. (Cheng, 2013)

Efecto de los caudales
La influencia del caudal en el CO;

Se investigd la eficiencia de eliminacidn y la tasa de absorcion. La figura es el
resumen de la lectura obtenida antes y después de la purificacion de CO> con 3
caudales diferentes como se decidid anteriormente. En estos casos, la

concentracion de hidréxido de calcio acuoso fue del 14% respectivamente.

FIGURA 3.10 COMPOSICION DE CO2 CON DIFERENTES FLUJOS DE SOLUCION CA(OH)2
30
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Fuente: Maizirwan, 2014

La prueba realizada indicé que la capacidad de absorcidon se vio influenciada
positivamente por el alto caudal de gas que promueve la dispersion y una mejor
mezcla con la solucion de agua de cal. Cuando el caudal de entrada del gas
contaminado se cambié de 0,75 I/min a 1,0 I/min, aproximadamente 0,462 litros

de CO: absorbido en el disolvente en comparacion con soélo 0,125 litros por
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minuto para el caudal de gas mas bajo. La mezcla de gas y liquido estaba en
sus mejores condiciones cuando el caudal de biogas se aumenté a 1,0 I/min, lo
que indica su idoneidad para usarse como parametro operativo para mejorar la
purificacion del gas (Cheng, 2013). La eliminacion de gramos de CO2 por gramo
de solucion podria obtenerse aprovechando las propiedades del hidroxido de

calcio y el diéxido de carbono, como se muestra en la Tabla 3.3.
TABLA 3.6 PROPIEDADES DE CA(OH) Y CO:

74 2210

Diéxido de Carbono 44 w7

Fuente: Maizirwan, 2014

Los calculos realizados son los siguientes:
CO, absorbido en la solucién de cal = 0,462 L = 4,62x10™* m3
Masa de CO, =V * Densidad

Kg

Masa de CO, = 4,62x10™* m3 * 1,87$ =

8,64x10*Kg = 0,864 g

Volumen de Ca(OH), = 2,6 L

Masa de Ca(OH), =V xd

g0 L 2210Kg
* * —_—
1000 L m3

Masa de Ca(0OH), = 1m3

Masa de Ca(OH), = 5,746 Kg

Segun ese calculo, para 5,746 kg de Ca(OH). se emplean aproximadamente
8,64 x 10* kg de CO2 que es absorbido en su solucion. Por lo tanto, las
cantidades totales de CO; absorbidos estaban en el rango de 1,5 x 10 kg/ por
kg Ca(OH). usado. Este valor es inferior al obtenido por Tippayawong et al.,
(2010) en el que encontraron que las cantidades totales de CO2 absorbidos
estuvieron en el rango entre 0,18 y 0,22 kg/kg por kg de productos quimicos
utilizados. Esta gran variacién podria deberse a que no se utilizé relleno en la
columna para este experimento, lo que limita su superficie y el contacto entre

gases y liquidos en la interfaz. Mientras tanto, el estudio utilizd6 una columna
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empaquetada para aumentar la tasa de absorcion de gases en solucion, lo que
explica su alta absorcién de COz. (Han, 2011)

Ecuaciones a emplear para el proceso de endulzamiento con aminas

Las ecuaciones para los diferentes equipos son similares tanto para sistemas
de endulzamiento con solventes MEA como para DEA. (Stewart & Ken, 2011)
Absorbedores de aminas

Los absorbentes de amina utilizan flujo a contracorriente, una torre con
bandejas o0 empaquetada para proporcionar una mezcla intima entre la solucién
de amina y el gas amargo. Para un sistema que utiliza la solucion recomendada
a concentraciones de 30 - 35 % de amina, se considera el disefio de una torre
de absorcién con 20 bandejas. (GPSA, 2004)

Tasas de circulacién de aminas

Las tasas de circulacion para sistemas de aminas pueden ser determinadas a
partir de los caudales de gas &acido seleccionando, una concentracion de
solucioén y una carga de gas de entrada.

Se pueden utilizar la siguiente ecuacion:

192 * ans * XAmina

vy ECUACION ( 3.1)

DEA —
Donde:
Lpga = Caudal de circulacién de la amina en GPM
Qgas = Caudal del gas de entrada en MMSCFD
Xamina = Fracciéon de CO, presente en el gas natural
¢ = Fraccion en peso de amina (35%)DEA

p = Densidad de la solucién en LPG

moles gas acido

A; = Carga de gas acido en -
moles amina
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Calor del reboiler

Estas soluciones de amina reaccionan con el hidrogeno. sulfuro y diéxido de
carbono para formar una sal. El proceso de absorcion de los gases acidos
genera calor, Segun el balance de calor en la columna esta dado por la

relacion:

Qreb = Qamina pobre + Qcond + QCOZ ECUAC|ON ( 32)

Donde:
Q,ep = Calor del reboiler en MMBTU /H

Qamina pobre = Calor de la amina en MMBTU /H

Qcona = Calor del condensador en MMBTU/H
Qco2 = Calor del didxido de carbono en MMBTU /H
De manera simplificada se puede obtener de la siguiente ecuacién

Qrep = 60.000Lpg, ECUACION ( 3.3)

Los rangos tipicos de temperatura del re-hervidor son los siguientes:

e Caldero MEA: 225-260°F
e Re-hervidor DEA: 230-250°F

Para propositos de disefo, se puede utilizar un extractor que funcione a 10 psig
(69 kPa). se supone que es 245°F, para 20% MEA, y 250°F para 35% DEA.

Stripper (Regenerador de aminas

Utiliza el calor del hervidor para revertir las reacciones quimicas con COz vy
genera vapor, normalmente opera a 10 — 15 Psig, incluye 18 platos, el reboiler y
el condensador de cabeza. Por tanto, la cantidad de agua se puede aproximar
suponiendo que todo el calor se utiliza para generar vapor. (Mothakab, 2010):
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Qreb
A

ECUACION ( 3.4)

Whao =

Donde:
Wya0 = Flujo de vapor de agua en lbs/h
A = Calor latente de vaporizacion de agua en BTU /b

La tasa de vapor en cabeza se puede aproximar a partir del calculo del vapor
generado en el hervidor (Ecuacion 3.5) y restando la cantidad de vapor
condensado al elevar la amina desde su temperatura de entrada al rehervidor a

la temperatura y cantidad de vapor condensado vaporizando los gases acidos.

_ Qreb — (Qap — Qur t+ an) ECUACION ( 35)

Wcorriente i

Donde:

l
Weorriente = Tasa de vapor de agua en cabeza (E)

Qrep = Calor de reboiler en MMBTU /H

Qqp = Calor de la amina pobre en MMBTU/H
Qqr = Calor de la amina rica en MMBTU /H
Qgq = Calor del gas acido en MMBTU /H

Un método mas sencillo, que da como resultado un tamafno ligeramente mayor,
para el condensador (menos del 5%), es suponer que el calor del condensador
es igual al calor del regenerador menos la suma del calor necesario para elevar
la amina desde la temperatura de entrada del separador hasta la temperatura

del regenerador y calor de reaccidn de los gases acidos.

La configuracion de la temperatura/reflujo de salida del condensador puede
estimarse con la presion del tambor, (0-5 psig) menor que la presion de
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funcionamiento presidon del regenerador, la cantidad de los vapores que salen

del condensador se pueden calcular como sigue:

(Pp + 14,7) * AG

Ve = 4 147) = PP ECUACION ( 3.6)

Donde:

mol
Vr = Flujo molar de vapor saliendo del condensador (lb T)
Pr = Presién del tambor en psig

AG = Cantidad de moles de gas acido por dia

PPy,0 = Presion parcial del agua en la salida del condensador en psia

Utilice una temperatura de la bandeja superior de 210°F (100°C) como una
primera suposicion, y calcular la cantidad de calor para enfriar los moles de

vapor que salen del condensador de 210°F (100°C)

El calor restante del condensador superior se utiliza en la condensacion de

vapor, la cantidad de reflujo se puede calcular de la siguiente manera:

— 3600 * (Qcond - Qr)

ECUACION (3.7
" (s — ) (3.7)

Donde:
W, = tasa dereflujoenlb/H

Qcona = Calor del condesador en BTU/H

B
hs = Entalpia de la corriente en el tope (T

BTU
Q, = Calor para enfriar los vapores de cabeza (T)

BTU

h; = Entalpia de agua condensada (T
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Intercambiadores de aminas ricas/pobre

Estos intercambiadores suelen ser de carcasa y tubos, el objetivo de estos
intercambiadores es reducir la tarea del regenerador recuperando parte del

valor sensible calor de la amina pobre.

qpea = 500 * Lpgs * SGpga * Cppa * AT ECUACION ( 3.8)
Donde:

qpea = Calor del intercambiador DEA en BTU/H

Lpga = Tasa de circulacion de DEA en GPM

SGpra = Gravedad especifica de DEA

BTU
Ib°F

Cpga = Calor especifico de la DEA en

AT = Cambio de temperatura de la amina en °F
Enfriador de amina

El control adecuado de la temperatura de la amina pobre a la entrada del
absorbente es esencial para la eficiencia de operacion de cualquier planta de
aminas. La amina pobre que ingresa al absorbente debe ser aproximadamente
10°F (5°C) mas caliente que el gas acido que ingresa al absorbente.

Lig*SG xCppyg x (Ts — T)
enfriador = 3600

ECUACION ( 3.9)
Donde:
denfriador = Calor para enfriar la amina pobre en BTU/H

L;4 = Circulacién de la amina pobre en GPM
SG = Gravedad especifica de la amina pobre

Cpra = Calor especifico de la amina pobre en BTU/lb
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T;, T, = Temperaturas de salida y entrada en intercambiador de calor en °F
Bombas de soluciéon de amina

Una gran parte de la demanda de energia de una planta de aminas es creada
por las bombas de solucion de amina. Por lo general, una bomba de refuerzo y

una bomba de circulacion principal estan incluidos en el proceso de amina.

La bomba de refuerzo, situada aguas abajo del decapante de aminas,

proporciona suficiente carga, normalmente 2540 psi

Los caballos de fuerza para la bomba de refuerzo se pueden estimar de la

siguiente manera:

AP * L; 4 .
= — ECUACION ( 3.10
BHP 1714 x e ( )

Donde:

BHP = Potencia de la bomba en HP

AP = Caida de presién en psi

L; 4, = Tasa de circulacion de la amina pobre en GPM
e = eficiencia de la bomba (0,65)

La potencia de la bomba de circulacion puede ser estimada usando la misma
férmula pero el diferencial requerido para elevar la presién es 1000 psia, un
aproximado a la diferencia entre la presion de funcionamiento del tanque de

compensacion hasta el presién de funcionamiento del contactor.
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Capitulo 4 PARTE PRACTICA Y SIMULACION CON HYSYS 8.8V
4.1. CALCULO DE PARAMETROS DE ENDULZAMIENTO POR EL METODO
ANALITICO EN LA PLANTA CARRASCO
e Determinacion del tipo de proceso:
%CO0, entrada = 1,55% (Ver Tabla 3.3)

1,55%
100%

Pparcial CO02 entrada = (1175 Psig + 14,7 pSi) * (Ver Tabla 3-3.)

Pparcial C02 entrada = 18,6 PSI

%CO0, salida = 1,11%

1,11%
100%

Pparcial €02 salida = (1175 Psig + 14,7 pSi) f

Pparcial co2 satida = 13,32 PSI

FIGURA 4.1 DETERMINACION DEL TIPO DE PROCESO
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Fuente: Gas Sweetening and processing field manual, 2010

Segun la grafica el proceso a aplicar corresponde a endulzamiento con

aminas, sulfinol o carbonatos.

e Caudal de circulacién de DEA (Dato de la planta Carrasco, ver Tabla

3.3)
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LDEA - 197 GPM

e Energia del reboiler

BTU

Grep = 60.000 % Lpgy (——)

Grep = 60.000 * 197

MMBTU
H

Qrep = 11,82
e Balance de Energia en el absorbedor
Por consideraciones técnicas:
a) La temperatura de la amina pobre de entrada es 10°F mayor a la
temperatura de la absorbedora
Tamina pobre = Taps + 10°F
e | w0
Tamina pobre = 140°F
b) La temperatura del gas de salida se asume en 5°F mayor a la
temperatura de la amina pobre.
Tsaiiaa gas = Tamina pobre + 5°F
Tsatiga gas = 140°F + 5°F
Tsatida gas — 145°F
Determinacion del calor de reaccion del CO2 absorbido:

15x106SCFD * 0,0155
379,5 SCF /mol

Moles Absorbidoscp, =

moles CO2
Moles Absorbidosgp, = 613,08 ————

dia
Hallando los moles de DEA que circulara:
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Galones 871 lbs 0.40 lbs DEA 1 mol
—_— % *
“"“gal ' lbssol 105,14 lbs DEA

Moles DEA = 197 —— %

minutos
1440 minutos

* ——
1dia

DEA
Moles DEA circulando = 8204,92 molﬁ

moles CO2 B 613,08 moles CO2
moles DEA~ 8204,92 moles DEA

Carga

moles CO2

moles DEA = L

Carga

Para el calor de reaccion usamos la siguiente tabla:

TABLA 4.1 CALOR DE REACCION DE CO2 EN SOLUCIONES DE DEA
Table 1-5 Heat of reaction of CO, in DEA solutions

Mole Ratio CO,/DEA Jlkg Btu/lbs CO,
35 Weight Percent DEA

22 125000 744

04 1,479,000 636
0.5 1,310,000 563
0.6 1,140,000 490
0.8 907,000 390
25 Weight Percent DEA

0.2 1,593,000 685
0.4 1,384,000 595
0.6 1,103,000 474
0.8 889,000 382

Fuente: Gas Sweetening Manual, 2010

moles CO2 1dia 441lbsC0O2 744 BTU

Calor de reacciéon CO2 = 613,08 Tia * 54 hrs * Tool CO2 * 5 C02

MMBTU

Calor de reacciéon CO2 = 0,84 T

e Calculo de la temperatura de salida de la DEA en el absorbedor:

. 15 MMSCFD % 0,6517 * 28,96 [b/mol .
Flujo masico de Gas = SEC * 1dia

24 hrs * 379,5—
mol

lbs

Flujo masico de Gas = 31082,40 A
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e Calculo del calor ganado por la corriente de gas (Cp gas = 0,65

BTU/LBS-°F)

lbs BTU . .
Qganado gas = 31082,407 * 0.65 Ths x°F (145°F — 130°F)

MMBTU
annado gas = 0130T

e Calor ganado para la amina de salida (Considerando pérdida 5%)

MMBTU
annado amina = 0,84 * (1-0,05) — 0,46T
MMBTU
annado cipnn = UAS T
Para la temperatura de la amina rica se tiene:
10°BTU
H
Tamina rica = 0,49 * : + 140°F
o Qalereh, S VRl Vel | 5 BTU
minutos gal h Ib x°F

Tamina rica = 145,22 °F

e Disefo preliminar Tanque Flash

C02 44 1bsCO?2
dia * “mol CO2
1dia

1440 minutos

613,08 mol

Flasheo CO2 max =

Flasheo CO2 max = 18,73 lbs/min

e Intercambiador amina rica — amina pobre:

Gal lb min
- * 8,71 — x 60—
minuto gal h

Flujo amina pobre = 197

lb
Flujo amina pobre = 102952,2 "
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moles CO2 1dia 44 1lbsCO2
dia  24h  1mol CO2

Flujo amina rica = 102952,2 + 613,08
. . lb
Flujo amina rica = 104076'19ﬁ

Asumiendo temperatura recomendada en el reboiler de 250°F y un
diferencial de 30°F
Tamina rica entrada = 145,22°F

T ymina rica satiga = 250°F — 30°F = 220°F

e Calculo de la temperatura de salida para amina pobre:

104076,19 %

b
102952,2F

Tamina pobre satida = 250°F + (220°F — 145,22°F) *

Tamina pobre salida — 174,40°F

e Energia producida por el intercambiador de calor

104076,19 & 0,915 - (220 — 145,22)°F
= — % * —_
e "3 L TD + °F ’
MMBTU
QIC == 7,12T

e Temperatura de operacion de la torre desorbedora y stripper
Teona = 90°F + Tampiente
Teona = 90°F + 90°F
Teong = 180°F
De tablas, la presion parcial de agua a 130°F es de 2,22 psia con una
presion en el stripper de 10 psig, por lo tanto en presién absoluta es de

24,7 Psia.
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e Salida de flujo de condensado

Ptrippersmoles abs CO2
VR =

Pstripper* - PHZO

B 24,7 psia * 613,08 moles C02/dia

R (24,7 — 2,22)psia
H?2
Ve = 673,63 moles —-—
(673,63 — 613,08)moles
Veortiente = =
mol

Veorriente = 6054%

mol lb 1dia
— % 18

fizos 50004 dia mol - 24 hr

lb
Wya0o = 45'408E (Pérdida de condensado)

e Energia del condensador y tasa de reflujo

Qreb = Qamina pobre et Qcond P QCOZ

BTU
lb x °F

lb
Qamina pobre = 102952,2E * 0,915 * (250 — 220)°F

MMBTU
Qamina pobre = 2,83 T

Qcond =11,82-2,83—-0,84

MMBTU

Qcona = 8,16 H

e Calculando el calor necesario para enfriar el gas CO2, asumiendo la
temperatura de plato superior de 257°F (disefio) y temperatura del

condensador
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€02 4416 CO2 o BIU ) ooor
* * _ —_
dia mol CO2 "7 lb % °F

Qenfriar coz = 613,08 mol

MMBTU
Qenfriar co2 = 0J06T

o Calculando el reflujo de agua, Tomamos dato de 1149,7 BTU/Ib

(8,16 — 0,06)MMBTU

b

Ib
Wireriujo = 8354,61—

e Calculo de los vapores de tope de la desorbedora

(45,408 + 8354,61)lb/h dia
Vrop = )
18 lb/mol 24 h

+ 613,08 mol CO2/dia

Vrop = 11813,10 moles tope /dia

Para la cantidad de moles de H20 al dia

H20 tope
moles—— = 11813,10 moles—— — 613,08 mol CO2/dia
dia dia

H20
Cantidad de Agua = 11200,02 moles%

e Presion parcial de vapor en el Tope (Pop stripper =24,7 psia)

pp 11200,02 moles H20/dia 247 Psi
= *
Top 11813,10 moles Tope S st

PProp = 23,42 psia

Interpolando de la tabla:

78



TABLA 4.2 PROPIEDADES DE VAPOR - LIQUIDOS DEL AGUA

Table 1-7 Properties of dry saturated steam—cont'd

Temp. Abs. Pres.
(F) (psia)
t P
200 11.526
210 14.123
212 14.696
220 17.186
2??”:’} 20.780
24969
250 29825
260 35.429
270 41.858
280 49.203
290 57.556
300 67.013
310 77.68
320 89.66
330 103.06
340 118.01
350 134.63
360 153.04
370 17337
380 195.77
330 22037

SPECIFIC VOLUME (CU FT/LBS)

ENTHALPY (BTU/LBS)

ENTROPY (BTU/LBS)

Sat.
Liquid
Vi
0.01663
0.01670
0.01672
0.01677
0.01684
0.01692
0.01700
0.01708
0.01717
0.01726
0.01735
0.01745
0.01755
0.01765
0.01776
0.01787
0.01799
0.01811
0.01823
0.01836
0.01850

Evap.
Vig

33.62

27.80

26.78

23.13

19.365

16.306

13.804

11.746

10.044
8.628
7.444
6.449
5.609
4.896
4.269
3.770
3.324
2.939
2.606
2.317
2.0651

Sat
vapor
VQ
33.64
27.82
26.80
23.15
19.382
16.323
13.821
11.763
10.061
8.645
7.481
6.466
5.625
4.914
4.307
3.788
3.342
2.957
2.625
2.335
2.0836

Sat.
Liquid
hy
167.99
178.05
180.07
188.13
198.23
208.34
216.48
228.64
238.84
243.06
259.31
269.59
278.92
290.28
300.68
311.13
321.63
332.18
342.79
353.45
364.17

Evap.
hfg

977.9
971.6
970.3
965.2
958.8
952.2
945.5
938.7
931.8
924.7
917.5
910.1
902.6
894.9
887.0
879.0
870.7
862.2
853.5
844.6
835.4

Sat.
Vapor
hg
1145.9
1149.7
11504
11534
1157.0
1160.5
1164.0
11673
11706
11738
1176.8
1179.7
1182.5
1185.2
1187.7
1130.1
1192.3
1194.4
1196.3
1198.1
1199.6

Sat.
Liquid
St
0.2938
0.3090
0.3120
0.3239
0.3387
0.3531
0.3675
0.3817
0.3958
0.4096
0.4234
0.4369
0.4504
0.4637
0.4769
0.4300
0.5029
0.5158
0.5286
0.5413
0.5539

Fuente: Gas Sweetening Manual, 2010

230°F — X

Evap.
Stg
1.4824
1.4508
1.4446
1.4201
1.3901
1.3609
1.3323
1.3043
1.2769
1.2501
1.2238
1.1980
1.1727
1.1478
1.1233
1.0992
1.0754
1.0519
1.0287
1.0059
0.9832

_ (20,78 — 2342)psia

230°F — 240°F (20,78 — 24,97) psia

Recalculando para Vtop:

Qenfriar co2 = 613,08 mol

(8370,2 + 45,408)lb/h

Qenfriar cozrear = 0,041

Wreflujo =

Wreflujo real

X =236,3°F

CO02 441bCO2

E E 3
dia

*
mol CO2

H

BTU

MR

MMBTU

(8,16 — 0,041)MMBTU

(1149,7 — 180)BTU

b

b

=8370,2—

dia

Vrop =

18 Ib/mol

“Lorn

H

Vrop reat = 11833,90 (moles tope /dia)

Para la cantidad de moles de H20 al dia

H20 to
moles—— = 11833,90 moles

dia

Sat.
Vapor
Sg
1.7762
1.7598
1.7566
1.7440
1.7288
1.7140
1.6998
1.6860
1.6727
1.6597
1.6472
1.6350
1.6231
1.6115
1.6002
1.5891
1.5783
1.5677
1.5573
1.5471
1.5371

+ 613,08 mol CO2/dia

e -
dia 613,08 mol CO2/dia

Temp.

(F)

t

200
210
212
220
230
240
250
260
270
280
290
300
310
320
330
340
350
360
370
380
380

* (236 — 180)°F
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H20
Cantidad de Agua = 11220,82 molesﬁ

PP 11220,82 moles H20 /dia
TOP ™ 11833,90 moles Tope

* 24,7 Psia

PPTOP = 23,4‘2 pSla

Siguiendo la iteracion:

230°F —X (20,78 — 23,42)psia
230°F — 240°F (20,78 — 24,97) psia

X = 236,3°F
Acumulador de reflujo
Viiquizo = 8370,2 b H20 /H
Voapor = 673,63 Ib H20 /H
By =10 psig y Ty, = 130°F

Energia para enfriar la amina pobre

Ib BTU
Qenf amina pobre = 102952,2— % 0,915 x (174,40 — 140)°F
H Ib °F
MMBTU

Qenf amina pobre — 3,24T

Potencia de Bombeo: Asumimos 10 psi para el intercambiador amina
pobre/amina rica, 10 psi para amina enfriada, 5 psi para filtros y 15 psi
por pérdidas de tuberias (Consideraciones de disefio de Gas
Sweetening Processing Field manual, ademas eficiencia = 0,65)

AP % L,
BHP = 1714e

BHP = 40 psia * 197 GPM
N 1714 x 0,65

BHP =7,1 HP
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e Circulacion para la bomba: Se asume por disefio 1000 Psia

1000 psia * 197 GPM

BHP = 1714 * 0,65

BHP = 176,82 HP

e Los resultados de la simulacién son los siguientes:

FIGURA 4.2 RESULTADO - SIMULACION DE LA PLANTA CARRASCO

ENFRIADOR

Fuente: Simulador HYSYS 8.8
Comparando los datos practicos y simulados se tiene la siguiente tabla:

TABLA 4.3 COMPARACIC')N DE LOS RESULTADOS ENERGETICOS OBTENIDOS DE MANERA
PRACTICA Y SIMULACION CON HYSYS 8.8

Parametros Método analitico Simulacion HYSYS 8.0 Diferencia (%)
E-Reboiler 1,182x107 1,250x107 5,753
E-Condensador 8,160x10° 5,755x10° 29,473
E-Intercam. Calor 7,120x10° 8,749x10° 22,879
E-Enfriador 3,240x10° 6,763x10° 52,092
E-Bomba (HP) 176,8 164,9 6,731

Fuente: Elaboracion propia en base a datos recopilados

Segun la tabla 4.3 la diferencia del 5.753% del consumo energético del

Reboiler indica que la simulacion predice un consumo energético ligeramente
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superior al estimado analiticamente, lo cual podria deberse a una
subestimacion en el calculo analitico o a la precision del software en capturar
ciertos fendmenos. Luego la energia que requiere el condensador tiene una
diferencia del 29.473%, eso significa que el método analitico en comparacion
con la simulacibn es menos exacto ya que la simulaciéon considera mas
variables al momento del calculo. Para la cantidad de energia que necesita el
Intercambiador de Calor la simulacion predice un valor mas alto en un 22.879%,
lo que podria sugerir que la simulacion esta capturando mas detalles del
proceso de transferencia de calor que el modelo analitico no considera. Para el
requerimiento del Enfriador la diferencia del 52.092% es notable, indicando una
posible subestimacién significativa en el modelo analitico. La simulacién parece
prever un consumo energético mucho mayor para el enfriador. Para el
requerimiento de potencia de la Bomba (HP) existe una diferencia menor del
6.731% sugiere que ambos métodos estan bastante alineados en la prediccion
del requerimiento energético de la bomba, indicando que el método analitico es
razonablemente preciso para este parametro.
4.2. BALANCE DE MATERIA EN LOS PRINCIPALES EQUIPOS PARA
CUANTIFICAR EL NUEVO CAUDAL DE PROCESAMIENTO Y
CONCENTRACION DEL SOLVENTE HIiBRIDO
Balance de materia.

Para el balance solo se consideraron los equipos que provocan

modificaciones al flujo masico en el proceso, los cuales son:
e Separador de gas amargo

e Torre absorbedora (Contactora)
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Los equipos que no se incluyeron en el balance de materia fueron:
e Intercambiador de Calor DEA rica/DEA pobre
e Enfriador de DEA pobre

e Bomba de recirculacion de DEA

TABLA 4.4 CROMATOGRAFIA DE LA CORRIENTE DE ENTRADA GAS AMARGO PLANTA

CARRASCO
COMPOSICION| % MOLAR F':n‘g:&g" e ;Egg&ogﬁl
Na 03579 | 0,003579 28,0134 0,100101
Co, 15511 0,015511 44,01 0,681807
€1 91,9180 0,919180 16,043 14,746164
c2 60898 | 0,060898 30,07 1,8154301
c3 01283 | 0,001283 44,007 0,056159
-Ca 00016 | 0,000016 58,123 0,000649
n-C4 00022 | 0,000022 58,123 0,000914
-C5 00003 | 0,000003 72.15 0,000168
n-C5 00003 | 0,000003 72.15 0,000113
n-C6 0,005 | 0,000005 86,177 0,000364
TOTAL 100.0000 | 1.000000 17,401872

Fuente: YPFB, 2018

Conversion de flujo de Gas de Entrada

1x10°SCF 1LbmolGN 1dia
* *
1 MMSCFD 379,6 SCF 24 Hr

ans ent = 15 MMSCFD *

lb — mol

Qgas ent = 1646,47 s

e Balance del separador de entrada

FIGURA 4.3 BALANCE PARA EL SEPARADOR DE ENTRADA

—
=

“GAS A
CONTACTOR
GAS
AMARGO SEPARADOR
—
S TS
SEP
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Fuente: Simulador HYSYS 8.0

Donde:
n, = Flujo molar gas amargo en lb — mol/h
n, = Flujo molar gas a contactora en lb — mol/h
n; = Flujo molar liquidos separados enlb — mol/h
n,; = n, + n3 (Balance Global)
Para un separador V-L los condensados se consideran licuables a partir
del iC4, por lo que podemos estimar la fase vapor comprendida por la

suma de fracciones masicas del C1 hasta Cs incluidos los gases N2 y COs-.

Z Xfase vapor — 0,9992

Ny = Ny * Xyapor + M1 * Xijquidos (Balance Particular)

Por lo tanto:
Ib — mol
Ny = Ny * Xpgpor = 1646,47 *x0,9992
b — mol
n, = 1645,15——
h
b — mol
n3 =nqy —ny = (1646,47 — 1645, 15)T
e b — mol
ng =1, h

e Balance de la torre contactora
Para hallar la densidad de la solucion (67,75 Ib/ft® > 10,87 LPG)
Conversion de flujo de amina hibrida a Ib/h

Gal 60 min 10,87 1b
* *
minuto 1h 1 gal

Flujo de solucion = 197
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lb — mol

Flujo de solucion hibrida = 4028 A

FIGURA 4.4 TORRE CONTACTORA

L
HIBRID 5% A,
ABSORBEDCORA, -
GAS

DULCE

=

CONTACTOR.

p—g
—

DEA
ABSORBEDORA  RICA

Fuente: Simulador HYSYS 8.0

Donde:
. FiENLA] lb — mol
n, = Flujo molar solucion hibrida (T) (Datos calculado)
. lb — mol .
n, = Flujo molar gas a contactora en h (Dato anterior)
lb — mol
ns = Flujo molar gas dulce en
lb — mol
ng = Flujo molar DEA rica en A

ny + n, = ng + ng (Balance Global Entradas = Salidas))
Balance particular para CO: |
Ny * X4 co2 T N2 * X202 = Ns * X 5c02 T N6 * X6 o2
Donde:
X4co2 = 0,0275 (Dato en F.molar — 0,0158)
X5co2 = Esigual a 0 (Dato de la simulacién)
Xecoz = 0,022 (Dato de la simulacion)

Reemplazando:

85



ny + n, = nsg + ng
4028 + 164515 = ng + ng
4028 *0,0158 + 1645,15%0,0155 = ng5 * 0 + ng * 0,022

Resolviendo ambas incégnitas:

b — mol

ng = 4053,12 —————
h

lb — mol

ns = 1616,98T

Balance particular para Ca(OH). (Balance en Fraccién molar)
Ny * X4 ca (0H)2 T N2 * X2¢a (0H)2 = N5 * X 5¢a (0H)2 T N6 * X6 Ca (0H)2
Donde:
X2ca (on)2 = Es igual a 0 (Gas de entrada no tiene solvente)
X5caom2 = Esigual a 0 (Gas dulce no tiene solvente)
X6 ca(omy2 = En DEArica = 0,0308 (Dato simulacion)
Ahora:
4028 * X4 ¢cq (omy2 + 1645,15% 0,0 = ns * 0 + 4053,12 « 0,0308
X4 ca (o2 = 0,03099 (Convertir a fraccion en masa)

74,1 g Ca (OH)2
1 mol de Ca (OH)2

0,03099 moles de Ca (OH)2 * = 2,30 g Ca (OH)2

Para la solucion de DEA (35%)

moles DEA sol = 0,35 * 105,14LDEA + 0,65 * 18i Agua
mol mol

= 48,49 g DEA sol
%Yy mol

48,49 g DEA sol
1 mol DEA sol

(1 —-0,0309)mol DEA sol = = 46,99 g DEA
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239
2,39g+4699¢g

%Ca (OH)2 = *100% = 4,67%

%Ca (OH)2 = 4,67%

FIGURA 4.5 BALANCE DE MATERIA TORRE CONTACTORA SIMULACION

[H Column: ABSORBEDORA / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Acid Gas =l X
Properties @COLL @COLL
g;’"s”;’:i‘io“s Vapour 00000 1,0000 1,0000 0,0000
Temperature [F] 95,00 90,00 95,34 100,6
Pressure [psia] 1095 1100 1095 1100
Molar Flow {Ibmole/hr] 4028 1647 1618 4057
Mass Flow [Ib/hr] 1,023e+005 2,866e+004 2,74%9e+004 1,035e+005
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 6754 6258 6146 6866
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -1,321e+005 -3,483e+004 -3.276e+004 -1,323e+005
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] -48,72 -28,79 -29,11 -48,36 =
Heat Flow [Btu/hr] -5,322e+008 -5,737e+007 -5,302e+007 -5,365e+008
|
\
| Delete H Column Environment... ‘ ‘ Run ‘ ‘ Reset ‘ _ [¥] Update Outlets || Ignored -
1 »

Fuente: Elaborado en base a la Simulaciéon con HYSYS 8.0
Comparando los resultados del balance de materia tenemos:

TABLA 4.5 COMPARACION DE RESULTADOS DE BALANCE DE MATERIA Y CONCENTRACION
AMINA HIBRIDA DE MANERA MANUAL Y CON LA SIMULACION EN HYSYS

Parametros Método analitico Simulacion HYSYS 8.0 Diferencia (%)
Gas de entrada 1645,15 1647 0,11
Gas dulce 1616,98 1618 0,06
Hibrid 5% 4028,00 4028 0,00
DEA rica 4053,12 4057 0,09
Concentracion Hibrid (%) 4,67% 5% -

Fuente: Elaborado en base a datos calculados y extraidos de HYSYS 8.0

En la tabla 4.3. el gas de entrada, gas dulce, flujo de solvente hibrido, DEA rico
y la concentracion de Ca(OH). presentan una diferencia menores al 1% tanto
de los calculos manuales y la simulacién, esto indica que ambos meétodos

coinciden casi perfectamente, lo que sugiere que el método analitico manual es
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bastante preciso, eso indica un bajo nivel de incertidumbre en el balance de

materia de estos parametros.

Ahora se procede a elaborar la cromatografia en las condiciones iniciales y con

el solvente hibrido)

TABLA 4.6 CROMATOGRAFIA CON LA PLANTA CARRASCO Y CON EL SOLVENTE HiBRIDO

PLANTA DE AMINAS CARRASCO PLANTA CON SOLVENTE HIBRIDO

ENTRADA | SALIDA FINAL ENTRADA | SALIDA FINAL
COMP %MOL %MOL %MOL %MOL %MOL %MOL
N, 0,3579 0,3632 0,3298 0,3579 0,3679 0,3662
CO; 1,5511 0,3047 1,3695 1,5511 0,0011 0,2585
C 91,918 93,1052 92,0269 91,918 93,2797 93,0528
G 6,0398 6,1028 6,1397 6,0398 6,1991 6,1726
Cs3 0,1283 0,1199 0,1299 0,1283 0,1488 0,1454
I-C4 0,0016 0,0012 0,0012 0,0016 0,0015 0,0015
N-Cq 0,0022 0,0019 0,0019 0,0022 0,0019 0,0020
I-Cs 0,0003 0,0003 0,0003 0,0003 0,0003 0,0003
N-Cs 0,0003 0,0003 0,0003 0,0003 0,0003 0,0003
Ce 0,0005 0,0005 0,0005 0,0005 0,0005 0,0005
TOTAL 100,00 100,0000 100,0000 100,0000 100,0000 100,0000

Fuente: Datos calculados en base a datos de YPFB y datos simulados con HYSYS 8.0

Con el calculo de la corriente final del Gas Natural, se tiene una reduccidn
considerable del porcentaje molar de CO2 desde 1,5511% hasta 0,2585%; por
lo que se cumple con las especificaciones de contrato Compra-venta
PETROBRAS y YPFB, ya que en la clausula de entrega menciona que no debe
contener mas de 1,5% en volumen de COg, por lo tanto este proyecto aplicando
la solucion hibrida esta acorde a las normativas vigentes.

4.3. ANALISIS COMPARATIVO PARA DETERMINAR CONDICIONES
OPERATIVAS APROPIADAS, GRADO DE REMOCION Y EFICIENCIA DEL
SOLVENTE HiBRIDO

DETERMINACION DE LA EFICIENCIA DEL SOLVENTE HIiBRIDO
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La eficiencia del solvente se refiere a su capacidad para absorber el

componente objetivo (por ejemplo, CO2 o H2S) en comparacion con la cantidad

de solvente utilizada, bajo condiciones especificas de operacion.

Para este apartado podemos usar la siguiente relacion:

Eficiencia de

o Cant. inicial CO, — CanT. final CO,
solvente hibrido = — *100%
Cant.inicial CO,

e Hallando la cantidad inicial de CO:

15 MMSCED » 22 MMSCED._ o MMSFCD de €O
£ 3 T
100 MMSCFD €Lt

e La cantidad final de CO2 en la simulacion es:

e Para la simulacién con 3% de solucion hibrida se tiene lo siguiente:

FIGURA 4.6 COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE LA ABSORBEDORA AL 3% DE
SOLVENTE HIBRIDO
Column: ABSORBEDORA / COL1 Fluid Pka: Basis-1 / Acid Gas - Chemical Solvants =B &
| Design Side Ops | Internals | Rating| Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |

Viowkslivot HIBRID 2% A ABSORBEDORA GAS A CONTACTOR GAS DULCE DEARICA

Conditions Nitrogen 0,0000 00036 00036

Poperties ooz 00010 00155 00039

CUTP"“t'G“S Has 0,0000 0,0000 0,0000

Pl:Spee H20 09143 0,0000 00016
DEAmine 00743 0,0000 0,0000
NaOH 0,0000 0,0000 0,0000
Methane 00008 9191 n9288
Ethane 0,0000 00607 00613
Prapane 0,0000 00010 00011
i-Butane 0,0000 0,0000 0,0000
n-Butane 0,0000 0,0000 0,0000
i-Pertane 0,0000 0000 D,0000
n-Pantane 0,0000 0,0000 0,0000
n-Hexane 0,0000 0,0000 0,0000
Ca(OH)2* 00101 0,0000 0,0000

i 7 & 7
Delete || coumEwionment. |[ R |[ Rest | [ 7 UecotOuters [ gnored
Fuente: Elaborado en base a resultados recopilados de HYSYS 8.0
0,0039 MMSCFD
— -4
15 MMSCFD 100 MMSCFD_ — 5,85x10™* MMSFCD de CO,

e Para la simulacion con 5% de solucién hibrida se tiene lo siguiente
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FIGURA 4.7 COMPOSICION DE LA TORRE ABSORBEDORA AL 5% DE SOLVENTE HiBRIDO

Column: ABSORBEDORA / COL1 Fluid Pka: Basis-1 / Acid Gas - Chemical Solvents =B 8
| Design | Parameters | Side Ops [ Intenals | Rating | Worksheet | Performance [ Flowshest | Reactions | Dynamics |

Wiomksloot HIBRID 5% A ABSORBEDORA ESORBEDCRA GAS A CONTACTOR GAS DULCE DEA RICA
Conditions Nitrogen 0,0000 0,0036 0,0036
Fioperfies coz2 00010 00155 0,0036
sampesiions| | g 0,0000 0,0000 0,0000
PF:Spees H20 00145 0,0000 00016
DEAmine 00743 0,0000 0,0000
NaOH 0,0000 0,000 0,0000
| Methane 00000 09191 09288
Ethane 0,0000 00607 00613
Propane 0,0000 00010 00011
i-Butane 0,0000 0,0000 0,0000
n-Butane 0,0000 0,0000 0,0000
i-Pentane 0,0000 00000 0,0000
n-Pentane 0,000 0,000 0,0000
n-Hexane 0,000 00000 0,0000
Ca(OH)2* 00101 0,000 0,0000

ol . ] b
Delete || cowmnEwionment. || Run [ feser | [ 7 UrcoteOutets [ ignored

15 MMSCFD x

Fuente: Elaborado en base a resultados recopilados de HYSYS 8.0

0,0036 MMSCFD

100 MMSCFD

= 5,4x10~* MMSFCD de CO,

Para la simulacién con 7% de solucion hibrida se tiene lo siguiente

FIGURA 4.8 COMPOSICION DE LA TORRE ABSORBEDORA AL 7% DE SOLVENTE HllBRIDO

m Column: ABSORBEDORA / COL1 Fluid Pkg: Easws 1/ Acd Gas

———

o

mn

‘ Design | P. I Side Ops | Rating ‘ Worksheet |Per‘f0rmance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |

Wiorkshee: HIBRID 7% A ABSOR! | GAS A CONTACTOR GAS DULCE DEA RICA

Condifions Nitrogen 0,0000 0,0036 0,0036 0,0000

E[j";;:;?;ons oz 01211 0,0155 0,0087 0,1306

PF Specs H25 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,5180 0,0000 0,0009 0,5109
Ca(OH)2* 0,2780 0,0000 0,0000 0,2745
Methane 0,0830 0,0000 0,0000 0,0820
Ethane 0,0000 09191 09325 0,0018
Propane 0,0000 0,0607 0,0614 0,0002
i-Butane 0,0000 0,0010 0,0011 0,0000
n-Butane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
i-Pentane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
n-Pentane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
n-Hexane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
DEAmine 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

m

15 MMSCFD *

Fuente: Elaborado en base a resultados recopilados de HYSYS 8.0

0,0087 MMSCFD

100 MMSCFD

=1,3x1073 MMSFCD de CO,
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Dentro de las simulaciones efectuadas con las concentraciones respectivas,
se selecciona el valor éptimo obtenido de contenido de CO2 en el gas dulce y es
de aproximadamente cero, y esto corresponde a una concentracion de
aproximadamente 5% de amina hibrida que corresponde a
5,4x10~* MMSFCD de CO,, por tanto se selecciona el valor éptimo obtenido lo
cual indica un rendimiento muy eficiente en la captura de CO> durante el
proceso de endulzamiento. La eleccion del solvente hibrido de Ca(OH)2 se
fundamenta en estos resultados, que muestran que con esta concentracion se
alcanza un equilibrio ideal entre la remocién de CO: y la eficiencia del proceso,
asegurando un gas dulce que cumpla con las especificaciones de calidad.

Reemplazando en la férmula:

L o 0,2325 —0,00054
Eficiencia de solvente hibrido = — *100%
Cant. inicial CO,

Eficiencia de solvente hibrido (5%) = 99,77%

Esto significa que la eliminacion de CO: es casi total, este nivel de eficiencia
refleja que el proceso de endulzamiento llevado a cabo con el solvente hibrido
es altamente eficaz, garantizando que el gas dulce resultante esté
practicamente libre de CO..

DETERMINACION DEL GRADO DE REMOCION

Lo determinacidn con la siguiente férmula:

31.72 * ML * Yso1pente * A% peso
PMsolvente

Remocion Gas acido =

e Para DEA al 35%
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Figura 4.9 GRAFICA DE DENSIDAD Y % DE AMINAS GPSA

Specific Gravity of Aqueous Amine Solutions
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Fuente: GPSA,2004

31.72 x 0,5 * 1,045 = 35

Rem.GA = 105,14

scf Gas acido
Gal de DEA

Rem.GA = 5,517

Para el solvente hibrido: 30% DEA y 5% Ca(OH)2

La nueva densidad de la mescla es:

Figura 4.10 GRAFICA GRAVEDAD ESPECIFICAS Y % DE AMINA

Specific Gravity of Aqueous Amine Solutions
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Fuente: GPSA,2004

La densidad al 30% es de 1,04 g/cm?3

Ahora la solucion tiene un 5% de Ca(OH)-

_ Meotal
Phibrida =
Vtotal
Vtotal = Vpea T Vca(on)2 T Vagua

Mpea | Meqon)2 . Magua
4 ooz

Vtotal =
PpEA Pca(oH)2 Pagua

0,30 * Miprar 0,05 * Myprar 0,65 * Mypras
Vtotal = - +
1,04 2,21 1

Viotar = 0,9611 * Myora

0 il Meotal
hibrida 0,9611 % mtotal

Phibriaza = 1,045

PM DEA hibrido

= 0,30 * 105,14—g—DEA + 0,65 * 18i Agua + 0,05
mol mol

hibrid sol

74,1 | = 46,957 g DEA
* g/mo g -

Reemplazando:

31.72 % 0,5 * 1,045 * 30
46,957

Rem.GA =

scf Gas acido
Gal de hibrid DEA

Rem.GA = 10,538

En los calculos respectivos se valida que la absorcién en pies cubicos estandar
de gas acido por galon de solvente DEA hibrido es mayor a lo que se emplea
en la planta de aminas (10,538 > 5,517), por este motivo es conveniente

emplear el solvente hibrido al 5% de Ca(OH)2
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De manera tedrica podemos realizar el calculo con el calculo analitico de 4,67%
de concentracion de Ca(OH)2

31.72 0,467 = 1,045 = 30

Rem. GAt = 16,957

scf Gas acido
Gal de hibrid DEA

Rem.GAt = 9,890

DETERMINACION DE LAS CONDICIONES OPERATIVAS APROPIADAS

Para este punto se hace una recopilacién de los resultados de las principales
variables de operacion empleando diferentes concentraciones de 5% de
Ca(OH)2

RESULTADOS EN TABLAS TORRE ABSORBEDORA PARA

DIFERENTES CONCENTRACIONES DE AMINA HiBRIDA

TABLA 4.7 PROPIEDADES CORRIENTE DE ENTRADA SEGUN % AMINAS HiBRIDAS

TEMPERATURA PRESION (PSIA)  FLUJO MOLAR LBMOL/H
(°F)

90 1100 1647
90 1100 1647
90 1100 1647

Fuente: Elaborado en base a resultados recopilados de HYSYS 8.0

Segun la tabla 4.7. es evidente que la corriente que entra (Gas amargo) a la

torre absorbedora se mantiene constante en sus principales parametros.

TABLA 4.8 PROPIEDADES DE LA CORRIENTE DE SOLVENTE HiBRIDO SEGUN DIFERENTES %

TEMPERATURA PRESION (PSIA)  FLUJO MOLAR LBMOL/H
(°F)

95 1095 4031
95 1095 4038
95 1095 4051

Fuente: Elaborado en base a resultados recopilados de HYSYS 8.0

Segun la tabla 4.8 las condiciones de presién y temperatura no presenta
alteraciones, ya que se trabajaron con las especificaciones de entrada de

aminas, en este caso el flujo molar segun el tipo de concentracion se
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incrementa ya que también se aumenté el %de Ca(OH). en la soluciones
respectivas.
TABLA 4.9 PROPIEDADES DE LA CORRIENTE DE GAS DULCE SEGUN % DE AMINAS HiBRIDAS

TEMPERATURA PRESION (PSIA)  FLUJO MOLAR LBMOL/H
(°F)

95,34 1095 1618
95,33 1095 1618
95,39 1095 1619

Fuente: Elaborado en base a resultados recopilados de HYSYS 8.0

En la tabla 4.9 se muestra que la presion de salida se mantiene constante,
existe poca variacion en la temperatura de las corrientes y en misma manera el

flujo de salida de gas tratado.
TABLA 4.10 PARAMETROS DE LA CORRIENTE DE DEA RICA SEGUN % DE AMINAS HiBRIDAS

TEMPERATURA PRESION (PSIA)  FLUJO MOLAR LBMOL/H
(°F)

100,6 1100 4059
98,62 1100 4066
98,32 1100 4079

Fuente: Elaborado en base a resultados recopilados de HYSYS 8.0

Segun la tabla 4.10 la temperatura de salida de la amina hibrida rica varia en
2°F aproximadamente, mientras que el flujo de salida a la valvula se incrementa
por el mismo caso de aumento de concentracion de Ca(OH). en las soluciones.
RESULTADOS ENERGETICOS OBTENIDOS SEGUN EL %DE

AMINA HIiBRIDA EN LOS PRINCIPALES EQUIPOS OPERATIVOS

TABLA 4.11 RESULTADOS DE GASTOS ENERGETICOS SEGUN % DE AMINAS HIiBRIDAS

DUTY (BTU/H) POTENCIA HP
1,25E+07 5,873E+06 6,662E+06 158,9
1,25E+07 5,797E+06 6,656E+06 155,7
1,25E+07 5,665E+06 6,781E+06 152,9

Fuente: Elaborado en base a resultados recopilados de HYSYS 8.0
Segun la tabla 4.11 el calor suministrado al reboiler se mantiene constante,
en el caso del condensador disminuye el requerimiento energético segun
incrementa la concentracion de la amina hibrida; para el enfriador sucede de

manera proporcional, a medida que la concentracion hibrida aumenta es
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necesario mayor energia para enfriar la corriente que va a la bomba; finalmente
para la bomba se tiene un menor consumo de potencia segun incrementa la
concentracion de la solucién hibrida.

Resumen de calculos analiticos y simulados con HYSYS 8.8

En el ambito de la ingenieria de procesos, la comparacion entre calculos
analiticos y simulaciones computacionales es fundamental para validar vy
optimizar el disefio y la operaciéon de plantas industriales. Este resumen
presenta un analisis comparativo de los principales calculos analiticos
realizados para la planta de endulzamiento Carrasco frente a los resultados
obtenidos mediante simulaciones en el software HYSYS 8.8V. (Para mas

detalle ver la tabla 4.3 y tabla 4.5.)

TABLA 4.12 RESUMEN CALCULOS ANALITICOS Y SIMULADOS CON HYSYS 8.8V

Variable Unidad Calculo analitico Célculo simulado con HYSYS
Concentracion de Porcentual 4,67 5%
Solvente — Ca (OH)2
Remocién de Gas scf Gas acido 9,890 10,538
acido Gal de solvemte
Eficiencia Porcentual 99,97 99,99

Balance de Energia

Variable Unidad Calculo analitico Célculo simulado con HYSYS
E-Reboiler BTU 1,182x107 1,250x107
E-Condensador BTU 8,160x10° 5,755x10°
E-Int.Calor BTU 7,120x10° 5,755x10°
E-Enfriador BTU 3,240x10° 6,763x10°
E-Bomba BTU 176,8 164,9

Fuente: Elaborado en base a resultados calculados y recopilados de HYSYS 8.8

Los resultados comparativos muestran que, aunque existen diferencias entre

los calculos analiticos y los simulados, especialmente en el balance de energia,
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los valores obtenidos se mantienen dentro de un rango razonable. Estas

variaciones pueden ser atribuidas a las suposiciones y aproximaciones

inherentes a cada método, destacando la importancia de utilizar ambos

enfoques para una mejor comprensién y optimizacién del proceso.

Resumen del analisis Comparativo del Solvente Hibrido y DEA

TABLA 4.13 RESUMEN RESULTADOS PRINCIPALES DEL LA APLICACION DEL SOLVENTE

HiBRIDO

Variable Selectividad Interaccién Tipo de gas removido
Remocion de CO:2 Fuerte Acido (Puede causar corrosion
elementos acidos y afectar el poder calorifico del

gas natural)
CO:z: al inicio 1,55% CO:z final 0,2585% (Ver Tabla 4.6)
Condiciones Operativas
Variable Unidad Datos de Planta (Ver | Calculo simulado con HYSYS
Tabla 3.4) (Ver Tabla 4.8)

Presion Psig 1175 1095
Temperatura °F 130 95
Amina Utilizada - DEA al 40% DEA al 35% y Ca (OH)z2 al 5%

Fuente: En base a datos calculados y simulados de HYSYS 8.8V

En base a la siguiente tabla podemos realizar el siguiente analisis:

1. Remocion de CO,

e Selectividad e Interacciéon: El

solvente hibrido,

compuesto por

Ca(OH), y DEA al 35%, muestra una fuerte interaccion con el CO,,

permitiendo una eficiente remocién de este gas acido. La selectividad

hacia el CO, es crucial, ya que el objetivo principal en procesos de
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endulzamiento es la eliminacion de gases acidos como el CO,, que
pueden causar corrosion y afectar negativamente el poder calorifico
del gas natural.

Eficiencia de Remocion: Segun los datos, la concentracién inicial de
CO, es del 1,55%, la cual se reduce a un 0,2858% tras el proceso con
el solvente hibrido. Esto indica una alta eficiencia en la captura de
CO,, comparable a la obtenida con el solvente DEA puro, aunque se
optimiza con la adicion de Ca(OH),, que mejora la capacidad de

absorcion.

2. Condiciones Operativas

Presion y Temperatura: La comparacion de las condiciones operativas
muestra que el solvente hibrido requiere una presién de operacion de
1095 psig, ligeramente menor que los 1175 psig observados en los
datos de planta con DEA. Ademas, la temperatura de operacion del
solvente hibrido es de 95°F, lo que es significativamente menor que
los 130°F necesarios para DEA. Estas condiciones mas suaves no
solo pueden reducir los costos operativos, sino también prolongar la
vida util de los equipos al operar a temperaturas y presiones mas
bajas.

Composicion del Solvente: La mezcla hibrida utiliza DEA al 35%
combinado con un 5% de Ca(OH),, frente al uso de DEA al 40% en el
proceso convencional. La inclusion de Ca(OH), no solo permite una

reduccién en la cantidad de DEA necesaria, sino que también mejora
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la eficiencia del proceso, lo cual es favorable desde el punto de vista

economico y ambiental.

El uso del solvente hibrido de Ca (OH), junto con DEA presenta ventajas
significativas en comparacion con el uso exclusivo de DEA comercial. Las
principales mejoras se observan en la reduccion de la temperatura y la presion
de operacion, lo que se traduce en un proceso mas eficiente y con menores
costos operativos. Ademas, la combinacion con Ca (OH), permite una mayor
selectividad en la remocién de CO,, un gas acido que debe ser controlado para

evitar problemas de corrosién y mantener la calidad del gas natural.

4.4. SEGURIDAD INDUSTRIAL APLICADA AL NUEVO SOLVENTE HIBRIDO
CA(OH),

La seguridad industrial es un aspecto critico en la operacion de plantas de
procesamiento quimico, especialmente en aquellas dedicadas al tratamiento de
gases acidos. La introduccion de nuevos solventes en estos procesos, como el
solvente hibrido de Ca(OH), en plantas de endulzamiento, requiere una
evaluacion exhaustiva de los riesgos asociados y la implementacién de medidas
de seguridad adecuadas. Este apartado se centra en el analisis de la seguridad
industrial aplicada al uso de Ca(OH), como parte de un solvente hibrido en el
proceso de endulzamiento de gases, destacando las implicaciones que este

cambio tiene en la operacion segura de la planta. (International Suppliers, 2021)
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Fuente: International Suppliers, 2021

Riesgos asociados al uso de Ca(OH),:
a) Corrosividad y dafnos al equipo:
El hidroxido de calcio es un compuesto alcalino que puede provocar
corrosion en tuberias, bombas y otros componentes metalicos si no se utilizan
materiales resistentes. Esta corrosion puede resultar en fallos del equipo, fugas,

y posibles paradas no planificadas. (Pipeliner, 2020)

FIGURA 4.12 RIESGOS ASOCIADOS AL USO DE Cf«(QH)z

e
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Fuente: Pipeliner Control Corrosion, 2020
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b) Generacion de polvo:
Durante la manipulacion y almacenamiento, Ca(OH), puede generar polvo
fino que, si se inhala, puede causar irritacion respiratoria y otros problemas de
salud en los trabajadores. Ademas, la acumulacién de polvo puede ser

peligrosa en areas con maquinaria en funcionamiento. (Painters USA, 2022)

Fuente: Painters USA, 2022

c) Reacciones exotérmicas:
Ca(OH), puede reaccionar con ciertos acidos, liberando calor en
reacciones exotérmicas. Si estas reacciones no son controladas, pueden

provocar danos en el equipo y riesgos de incendio. (INSEIS, 2023)

FIGURA 4.14 CONLRL DE REACCIONES DE BASES EN PLANTAS INDUSTRIALES
i Y - | o 1

Fuente: INSEIS, 2023
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d) Exposicion directa:
El contacto directo con Ca(OH), puede causar irritacion severa en la piel,
los ojos y las vias respiratorias. El manejo incorrecto puede resultar en

quemaduras quimicas o lesiones oculares graves.

Estrategias de mitigacion de riesgos:
a) Seleccion de materiales resilientes:

Para minimizar la corrosion, se deben utilizar materiales como acero
inoxidable o aleaciones especiales en las partes de la planta que estaran en
contacto con Ca(OH),. También se pueden aplicar revestimientos protectores
para prolongar la vida util del equipo.

b) Control del polvo:

Implementar sistemas de captacion y filtrado de polvo en areas donde
Ca(OH), se manipule o almacene, asegurando que la concentracién de polvo
en el aire se mantenga por debajo de los limites permisibles. Ademas, utilizar
técnicas de humidificacion puede ayudar a reducir la dispersion de polvo.

c) Manejo seguro de reactivos:

Se deben establecer procedimientos especificos para la adicion de
Ca(OH), en el proceso de endulzamiento, evitando la mezcla directa con otros
reactivos sin control. EI monitoreo de la temperatura y la presion en el sistema
es crucial para detectar cualquier anomalia que pueda indicar una reaccidn

exotérmica. (PREVINSA, 2022)
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FIGURA 4.15 MANEJO SEGURO DE REACTIVOS Quimicos

Fuente: PREVINSA, 2022

d) Equipos de Protecciéon Personal (EPP):

Es obligatorio que los trabajadores usen EPP adecuado, incluyendo
guantes de goma, gafas de seguridad, mascaras con filtros para particulas, y
trajes protectores al manipular Ca(OH),. Ademas, se deben proporcionar
estaciones de lavado de ojos y duchas de emergencia en areas donde se

maneje este compuesto. (Inspire Safety, 2022)

FIGURA 4.16 EPP NECESARIOS PARA MANIPULACION DE SUSTANCIAS QUIMICAS

Fuente: Inspire Safety, 2022
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Proteccion del personal y del entorno industrial:

Los trabajadores deben recibir capacitacion regular sobre los riesgos
especificos de Ca(OH),, asi como sobre el uso correcto de EPP y las medidas
de respuesta ante emergencias. La concienciacién sobre la manipulacion
segura es clave para prevenir accidentes. (Ficha Técnica en Anexos)

Monitoreo continuo:

Es fundamental implementar sistemas de monitoreo continuo para detectar
la presencia de Ca(OH), en el aire y en las superficies. Esto incluye el uso de
sensores que puedan identificar condiciones peligrosas, como la acumulacién
de polvo o cambios de temperatura que indiquen una reaccion no deseada.

Contencion y gestion de derrames:

La planta debe estar equipada con sistemas de contencion para gestionar
derrames o fugas de Ca(OH),, incluyendo cubetas de retencion y sistemas de
neutralizacion. Un plan de respuesta ante emergencias debe estar en su lugar
para actuar rapidamente en caso de un derrame importante. (Riesgos, 2021)

Actualizacion de protocolos de seguridad:

Con la introduccion de Ca(OH), como solvente, es necesario revisar y
actualizar los protocolos de seguridad existentes, incorporando medidas
especificas para manejar los riesgos asociados con este compuesto.

Auditorias y mantenimiento preventivo:
Se deben realizar auditorias de seguridad periddicas para evaluar la

efectividad de las medidas implementadas y hacer las modificaciones
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necesarias. El mantenimiento preventivo del equipo que esta en contacto con

Ca(OH), es esencial para prevenir la corrosion y otros problemas relacionados.
Almacenamiento

El almacenamiento adecuado de Ca(OH), es crucial para mantener la

seguridad y la calidad del producto. (Company, 2024)

e Condiciones de Almacenamiento: Almacene Ca(OH), en un lugar fresco,
seco y bien ventilado, lejos de acidos, materiales inflamables, y fuentes de
humedad. Utilice contenedores herméticos y resistentes a la corrosion
para evitar la absorcion de humedad del ambiente.

e Seguridad del Almacenamiento: Mantenga el area de almacenamiento
accesible solo a personal autorizado y capacitado. Coloque sefales de
advertencia sobre los riesgos asociados con Ca(OH), y asegurese de que
el personal esté familiarizado con las hojas de datos de seguridad del
material (MSDS).

Primeros auxilios

La exposicion a Ca(OH), puede causar irritaciones y quemaduras en la piel,
ojos y tracto respiratorio, por lo que es crucial tener protocolos de primeros
auxilios establecidos. (SACYL, 2023)
e En caso de contacto con la piel: Retire inmediatamente la ropa
contaminada y lave la piel afectada con abundante agua durante al

menos 15 minutos. No use jabones fuertes ni neutralizantes.
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En caso de contacto con los ojos: Enjuague los ojos inmediatamente con
abundante agua, manteniendo los parpados abiertos. Continue lavando
durante al menos 15 minutos y busque atencion médica de inmediato.

En caso de inhalacion: Traslade a la persona a un area con aire fresco.
Si la persona tiene dificultades para respirar, proporcione oxigeno si esta
capacitado para hacerlo y busque atencion médica urgente.

En caso de ingestion: No induzca el vomito. Enjuague la boca con agua y

proporcione agua para beber. Busque atencién médica inmediata.
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Capitulo 5 ANALISIS ECONOMICO
5.1. EVALUACION FINANCIERA Y ECONOMICA

La evaluacion de proyectos de inversion consiste en la medicion del valor
economico, financiero y/o social del mismo para la obtencion de indicadores de
evaluacion, con los cuales se pueden determinar la viabilidad de la inversion,
previa a la toma de decisiones respecto a la ejecucion o no ejecucion de un
proyecto. (Narvaez, 2009). Segun la procedencia del financiamiento del capital,
la Naturaleza y los objetivos del proyecto se puede efectuar los siguientes tipos
de evaluacion:
e Evaluacion Econémica

e FEvaluacion Financiera

Por las caracteristicas del proyecto y tratandose de un estudio a nivel técnico
y economico, se evaluara al proyecto desde el punto de vista econémico y
financiero
Para el proyecto se utilizaran tres indicadores de evaluacion, el Valor Actual
Neto (VAN), la Tasa Interna de Retorno, (TIR) la Razén Beneficio-Costo (B/C)

5.1.1. VALOR ACTUAL NETO VAN

Es conocido también como el valor presente neto y se define como la
sumatoria de los Flujos netos de caja anuales actualizados menos la Inversion
inicial. Con este indicador de Evaluacion se conoce el valor del dinero actual
(hoy) que va recibir el Proyecto en el futuro, a una tasa de interés (tasa de
descuento, tasa de actualizacion “t”) y un periodo determinado, a fin de

comparar este valor con la Inversién inicial. (Narvaez, 2009)

& FC
VAN = —I, + Z ET ECUACION ( 5.1)
i=1
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El criterio de evaluacién de este indicador, depende el valor que tome el VAN.
Un VAN mayor a cero, sugiere la aceptacion del proyecto, un VAN igual a cero
indica que es indiferente la realizacién o no del proyecto y finalmente un VAN
menor a cero indica el rechazo del proyecto.

5.1.2. TASA DE DESCUENTO

También llamada tasa de actualizacidn puesto que representa la tasa de
interés a los cuales los flujos futuros se actualizan al presente, es una medida
de rentabilidad exigida por el proyecto que permita recuperar la inversion inicial,
cubrir los costos y obtener beneficios. La seleccion de la adecuada tasa de
descuento para evaluar un proyecto no posee un criterio comun. Si la tasa
seleccionada es demasiado alta, el proyecto puede rechazarse siendo que
tiene buenos retornos, por otro lado, tasas demasiado bajas pueden dar lugar a
aceptar proyectos que conduciran a pérdidas econémicas. Un criterio utilizado
para la seleccidon de esta tasa de descuento es la tasa de rentabilidad minima
atractiva (TREMA). (Virreira, 2021) Esta tasa se calcula ponderando el costo
del capital. Se toma en cuenta el monto del préstamo adquirido multiplicado
con la tasa activa efectiva bancaria a largo plazo y el capital propio aportado
por los inversionistas multiplicado por la tasa bancaria que se obtiene en un
depdsito a plazo fijo, de modo de tomar en cuenta el costo de oportunidad del
dinero.

Podemos concluir que acorde al costo de oportunidad del dinero en el mercado
representado en forma de tasa de oportunidad, concebida como el mayor
rendimiento que se puede obtener de invertirse el dinero en el sistema
financiero, los inversionistas no pretenderan ganar menos del 5,6% de su
inversion. No obstante, este parametro puede estar sesgado por la bonanza del
sistema financiero que debido a su exceso de liquidez permite colocaciones a
tasas bajas, se utilizara la tasa de descuento utilizada para la evaluacién de
proyectos de inversién publica (12,5%). (Virreira, 2021)

5.1.3. TASA INTERNA DE RETORNO TIR

Representa aquella tasa porcentual que reduce a cero el valor actual
neto del Proyecto. Se interpreta como la rentabilidad que tiene los rendimientos
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de la inversion efectuada. La importancia de la TIR yace en que muestra al
inversionista la tasa de interés maxima a la que debe contraer préstamos, sin
que incurra en futuros fracasos financieros. Para lograr esto se busca aquella
tasa que aplicada al Flujo neto de caja hace que el VAN sea igual a cero. A
diferencia del VAN, donde la tasa de actualizacion se fija de acuerdo a las
alternativas de Inversion externas, aqui no se conoce la tasa que se aplicara
para encontrar el TIR, por definicidon la tasa buscada sera aquella que reduce el
VAN de un proyecto a cero. En virtud a que la TIR proviene del VAN, primero
se debe calcular el valor actual neto. (Virreira, 2021)

Este indicador sugiere lo siguiente: Si el TIR es mayor a la tasa de descuento
utilizada para el calculo del VAN, significa que la tasa interna de rendimiento
del proyecto es superior a la tasa de oportunidad del mercado, por lo que

deberia aceptarse el proyecto.

VAN = 1+EN o =0
il ,1(1+T1R)f_
=

N
FC .
IO + Zm = 0 ECUAC'ON ( 52)
1=

Si es igual a la tasa de descuento o tasa de oportunidad, significa que es
indiferente la realizacién del proyecto o invertir en otro tipo de instrumentos
financieros disponibles en el mercado. De ser menor a la tasa de descuento, se
sugerira el rechazo del proyecto y destinar los recursos a otro tipo de
proyectos.

5.1.4. BENEFICIO COSTO B/C

La relacion Beneficio/Costo (B/C), muestra la cantidad de dinero actualizado
que recibira el Proyecto por cada unidad monetaria invertida. Se determina
dividiendo los flujos positivos actualizados a través de la tasa de descuento
(ingresos por ventas y otros flujos positivos que se tengan en el proyecto) entre
los Flujos negativos actualizados (costos y otro tipo de egresos). (Virreira,
2021). Para el calculo generalmente se emplea la misma tasa que la aplicada
en el VAN. Este indicador mide la relacién que existe entre los ingresos de un
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Proyecto y los costos incurridos a lo largo de su vida util incluyendo la Inversion
total. Para el calculo de la relacion beneficio / costo, puede emplearse la

siguiente relacion:

5 Ingresos

RBC = — o ingresos Tl (ALY ECUACION (5.3
~ Inversién + VP Egresos B I +35 Egresos (5.3)
oA=L (14t

Los criterios de evaluacion son: Si la relacion B/C es mayor que la unidad, el
Proyecto es aceptable, porque el beneficio es superior al costo. Si la relacion
B/C es igual a la unidad, es indiferente llevar adelante o no el Proyecto, porque
no hay beneficio ni perdidas. Si la relacion B/C es menor que la unidad, el
proyecto debe rechazarse pues no generara beneficio.

5.2. INGRESOS

Primeramente se calcularan los ingresos percibidos de los diferentes tipos de
productos con sus respectivos caudales de procesamiento considerando

precios actuales de venta.

TABLA 5.1 INGRESOS
PRODUCTO VALOR UNIDAD

Condesados y Gasolina Natural 442 BPD

Fuente: En base a datos recopilados de YPFB, 2018

Para los productos en cantidad y precios respectivos se tiene las fuentes
respectivas. (Energia Bolivia, 2022) y recopilacion de datos de YPFB.
Actualmente, el precio del crudo en el mercado boliviano puesto en refineria
sin IVA se encuentra en el precio minimo de la banda, que es de $us27,11 por
barril. (UDAPE, 2021), también el precio de GLP es de 282 $/TMD.
(BOLPRESS, 2016), ademas el precio en el mercado interno es de 1,31 $/MPC.
(ANH, 2021)
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TABLA 5.2 PRODUCTOS OBTENIDOS EN LA PLANTA
PRODUCTO VALOR UNIDAD

Fuente: En base a datos calculados

Gas d racié 55910MPC - 365 dias " 034MMBTU 9 $
= * e = —— % £
as ae exportacion dia lano 7 °"1MPC *° MMBTU
MM$
Gas de exportacion = 151,93
Ano
Gas C it = 559105C , 0,20« 20248 ) 03g MMBTU 153
= * *——————— % — % S
as Lonsumo m dia Tano > 1MPC & >  MMBTU
MMS$
Gas Consumo Interno = 5,53 —
Aio
Cond 3 % Bbl 365 dias * M $
= k £ 3 —_—
Ml dia " 1afio % 1Bbl
M$
Ingreso Condensados = 4,37 —
Afo
CLP = 131TM 365 dias .. $
= * [
dia 1 aiio 1T™M
MMS$
Ingreso Condensados = 13,48 —
Afo

MM$
Total Ingresos = 175,313 ——
Aio

TABLA 5.3 RESUMEN DE INGRESOS

INGRESOS POR EXPORTACION 151,927
INGRESOS CONSUMO INTERNOS 5,528
ING. CONDENSADOS 4,374
ING. GLP 13,484
TOTAL 175,313

Fuente: En base a datos calculados
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5.3. EGRESOS Y COSTOS
a) Costos operacionales

Una estimacién muy aproximada del costo operativo es del 6 al 10% del costo
de capital para el costo operativo anual, el 6% para una planta simple de gas
dulce y el 10% para una planta compleja de gas amargo exclusiva de

Otra forma es la siguiente: Divida el costo en costos de materia prima, costos
fijos, costos variables y costos especiales. (Younger, 2004)

b) Costos fijos: Hay costos que no varian con el rendimiento, como los de
supervision, técnicos y personal administrativo, mano de obra operativa,
mantenimiento, impuestos y seguros, etc.

Personal de supervisién, técnico y administrativo: una organizacion
operativa de planta deberia desarrollada tiene como requisito minimo es
probablemente tres (superintendente de planta, encargado de procesos
principalmente) para cualquier cosa excepto para una planta muy pequena. Las
plantas mas grandes requieren mas personal.

Personal operativo: se debe intentar determinar el area en la que un solo el
operador puede manejar. Generalmente, esto viene determinado por el niumero
de equipos que Es necesario comprobarlo. Varias unidades de proceso
diferentes requieren mas hombres que una planta del mismo costo pero
teniendo una sola unidad de proceso. Después de que el numero para cubrir la
planta haya Una vez determinado, la cantidad se multiplica por 4 o 4,2 para dar
una cobertura de 24 horas. Sin embargo el numero de unidades de proceso
diferentes es probablemente la mejor guia. EI numero requerido se multiplica
por $45,000 (1984) para encontrar el costo total. (Younger, 2004)

Mantenimiento: generalmente se estima sobre un porcentaje fijo de la
inversion de capital. Para las unidades de gas amargo se utiliza alrededor del 3-
4% de los costos de capital. Para las unidades de gas dulce se utiliza entre el 2
y el 3% de los costos de capital.

Costos varios: cubre llamadas telefénicas, material de oficina, operacion de
oficina, vehiculos, etc. Utilice del 0,25 al 0,5% del coste de capital/ano.

Costos variables: son costos que varian segun el rendimiento de la planta.
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Productos quimicos - El consumo y costos de estos se muestran en la

siguiente tabla:

TABLA 5.4 COSTOS Y REQUERIMIENTOS QUIMICOS

‘ Consumption

Sikg "

Sweetening Chemicals

Monoethanol Amine 1 Ib/% of acid gas/MMSCF 1.87
Diethanol Amine 0.5 Ib/% of acid gas/MMSCF | 1.89
Dissoproply Amine (98% purity) 2.025
Sulpholane (3% Water) 3.0 Ib/MMSCF 585
Methyl Diethanol Amine Like DEA 435

Fuente: Natural Gas Processing Principles and Technology - Part Il, 2004

Combustibles y servicios publicos: generalmente solo se compra electricidad. El

costo se obtiene de la companiia eléctrica, El gas combustible normalmente se

suministra internamente y se valora al valor del gas de venta a 25 afos, desde

el inicio de la planta y, por lo tanto, se toma con descuento del valor del gas de

venta. Ademas, si hay mucho de subproductos, el elevado consumo de gases

combustibles permite un aumento en la recuperacion de estos.

En otras plantas que no procesan gas o productos directamente del campo.

En plantas que no estan en el campo, los costos de combustible a menudo

pueden llegar a la mitad del costo de operacion o mas. (Younger, 2004)
TABLA 5.5 GRAFICA COSTOS OPERATIVOS EN PLANTAS DE ENDULZAMIENTO

2,500,000

2,000,000

e

1500000 4 //

8
8

units (USS/year)

500,000 -

annual operating costs of the sweetening

Fuente: Natural Gas Processing Principles and Technology - Part Il, 2004

0 12 14 16

the sour natural gas flow rate (MMSCFD)

Lo cat
= Sulfinol
Shell

=—mixed amines
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De la grafica el costo operativo anual es de 1.800.000 $/afio segun el caudal
de procesamiento 15 MMSCFD, esto sera de utilidad para la base de calculo de

los costos operativos.

$
Costos Operativos = 1800000 * 0,06 = 108000E
Costo fijo por unidades de procesos = 2 x 45000 = 90000 o
iy . $
Costo fijo de mantenimiento = 900000 * 0,04 = 36000 P

7 ) $
Costos fijos varios = 900000 * 0,025 = 22500 —

ano
Para el costo del solvente DEA,
Costos DEA o 15 MMSFCD * 1,89 $
= £ 3 * —
05t0s % Acid Gas (0,0155) * MMSFCD 7Kg

Kg o dias
_— * P —
2,205 b 1 aiio

* 1
Costos DEA = 151.382,49 $/ano
Para el costo de Ca (OH):
Costos Ca (OH),

0,5 lb $
= 15 MMSFCD * 0,12 —
% Acid Gas (0,0155) * MMSFCD " Ky

Kg 365 dias

* 1 *
2,205 1b 1 afio

$
Costos Ca (OH)2 = 9611,587 —
afio

Para el monto de inversion tomamos el dato de un caso de estudio
referencial para aminas hibridas (The Hibrid-MDEA-based process was found
to be the most cost-effective: 31.43 $/tCO2).
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Inversion — sistema hibrido

10SCF  11b —mol CO2

= 15 MMSCFD % 0,0155 * e 378,6 SCF

44 |p CO2 1Kg CO2 1TM CO2 31,43 $
* * * *
1lb—mol CO2 2,2051bC0O2 1000KgC0O2 1TM CO2

dias
* 365 ——

ano

Inversion sistema hibrido = 140.580,044 $

5.4. FLUJO DE CAJA

TABLA 5.6 FLUJO DE CAJA

DETALLE UNIDAD INVERSION ANOS

PRODUCCION POR ANO 1 2 3 4 5
Gas Natural mercado

Externo 80% MMPC 44,73 42,49 40,37 38,35 36,43
Gas Natural mercado

Interno 20% MMPC 11,18 10,62 10,09 9,59 9,11
Condensado y Gasolina

Natural BBL 442,00 419,90 398,91 378,96 360,01
GLP ™ 131,00 124,45 118,23 112,32 106,70
INGRESOS

Gas Natural mercado

Externo VS 151927,15 144330,79 | 137114,25| 130258,54 | 123745,61
Gas Natural mercado

Interno VS 5528,46 5252,04 4989,44 4739,96 4502,97
Condensado y Gasolina

Natural VS 4373,66 4154,97 3947,22 3749,86 3562,37
GLP MS 13483,83 12809,64 12169,16 11560,70 10982,66
TOTAL INGRESOS MS 175313,10 166547,44 | 158220,07 | 150309,07 | 142793,61
EGRESOS

Costos operativos MS 108,00 108,00 108,00 108,00 108,00
Costo fijo del proceso MS 90,00 90,00 90,00 90,00 90,00
Costo fijo de

mantenimiento MS 36,00 36,00 36,00 36,00 36,00
Costos fijos varios MS 22,50 22,50 22,50 22,50 22,50
Costo DEA VS 101,38 101,38 101,38 101,38 101,38
Costo Ca(OH)2 VS 9,61 9,61 9,61 9,61 9,61
TOTAL COSTOS 367,49 367,49 367,49 367,49 367,49
IDH, EIDH y

coparticipacion MS 89314,29 89314,29 89314,29 89314,29 89314,29
TOTAL EGRESOS 140580 | 89681,78 89681,78 89681,78 89681,78 89681,78
UTILIDAD -140580 | 85631,32 76865,67 68538,29 60627,29 53111,84

Fuente: En base a datos recopilados y calculados
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En lo cual realizaremos los calculos para:
e VAN

85.631,32 76.865,67 68.538,29 60.627,29

AN = —140.
v 0580+ o125 T+ o125 T @+ 01257 T @+ 0125y

, 5311184
(1+ 0,125)5

VAN = 111729,35 M$

e TIR

85.631,32 76.865,67 68.538,29 60.627,29 53.111,84

—140. _
0580+ it T A H IR T L+ TIR? T (14 TIR? T (1 + TIR)

TIR = 45%
e Relacion Beneficio — Costo

s Ingresos

RBC = Valor Presente Ingresos i=1 (1 4+ ¢)t
Inversion + Valor Presente Egresos I +Y° Egresos
=1 (1+t)t
RBC
175313,10 n 166547,44 Iy 158220,07 " 150309,07 n 142793,61
_ (1+0,125)* " (1+0,125)2 " (1+0,125)3 ' (1+0,125)* " (14 0,125)>
N 140.580 + 89681,78 89681,78 89681,78 89681,78 89681,78

(140,125 T{1+0,1252 T (1401253 T (1+0125% " (1+0125)°
RBC = 1,24

Dando como resultado los indicadores respectivos:

TABLA 5.7 RESULTADOS DE INDICADORES

TASA DE RETORNO 0,125
VAN (Bs) 111739,35
TIR 45%
RBC 1,24

Fuente: En base a datos calculados

Los resultados obtenidos para el VAN = 111739,35 M$ es mayor que 1, el TIR

(45%) es mayor a la tasa de retorno (12,5%) y la relacion Beneficio — Costo
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(1,24) es mayor a 1, Por cada unidad monetaria invertida en el proceso, se
genera un retorno de 1,24 unidades, lo que representa un beneficio del 24%
sobre los costos, ya que estos son menores en comparacion con DEA
tradicional debido a la reduccion de costos de regeneracion y menor
susceptibilidad a la corrosion. Significando que la planta no solo cubre sus
costos operativos, sino que también genera un beneficio adicional, lo que la

convierte en una opcion economicamente viable y rentable.
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Capitulo 6
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

6.1. CONCLUSIONES
Podemos concluir:

Primer Objetivo:

¢ La aplicacion de solventes hibridos, que combinan propiedades de solventes
quimicos con otros similares, ofrecen una soluciéon innovadora al operar
eficientemente a menores temperaturas y presiones. En el caso de Ca (OH)2
tiene una alta efectividad en la remocién de gases acidos en el tratamiento
del gas natural.

Segundo Objetivo:

e Se realizd un analisis de los parametros operativos dn la planta de
endulzamiento Carrasco y se simulé en HYSYS 8.8V. Los resultados
energéticos mostraron una diferencia minima del 5,753% en el reboiler y
maxima del 52,092% en el enfriador, debido a estimaciones en los
parametros de disefio durante la simulacion.

Tercer Objetivo:

e Se comparo el balance de materia entre el analisis analitico y HYSYS 8.8V,
encontrando diferencias menores al 1% en las corrientes de entrada y salida,
confirmando la concentracion adecuada de 4,67% (analitico) y 5% (simulado)

para Ca(OH), en el solvente hibrido.
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Cuarto Objetivo:
e Para el analisis comparativos los resultados muestran una eficiencia de

absorcidn del solvente hibrido del 99,97% y una remocién de gas acido de

10,538 </ Gasicido - jastacando la efectividad del solvente hibrido con
Gal de hibrid DEA

Ca(OH),.
Quinto Objetivo:

e EIl anélisis de factibilidad muestra los resultados con un Valor Actual Neto
(VAN) de 111,739.35 Bs, una Tasa Interna de Retorno (TIR) del 45%, y una
Relacion Costo-Beneficio de 1.24. Estos indicadores sugieren que la
inversidn es viable y que los beneficios superan a los costos, justificando la
implementacion del proyecto.

6.2. RECOMENDACIONES

Para las recomendaciones nos ayudamos de la herramienta FODA:

TABLA 6.1 ANALISIS FODA

ANALISIS FODA

FORTALEZAS Mayor Eficiencia Operativa: Los solventes hibridos
combinan las propiedades de solventes quimicos que
tienen por comun la eliminacion de un determinado
componente, esto permite al solvente hibrido Ca (OH):
permitiendo una absorcion mas eficaz de acidos como
CO,. Esto mejora la eficiencia del proceso, especialmente
a menores temperaturas y presiones, lo que reduce

costos operativos y energeéticos.
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OPORTUNIDADES

DEBILIDADES

Reducciéon del Impacto Ambiental: Los solventes
hibridos presentan menor volatilidad que los tradicionales,
disminuyendo el riesgo de emisiones fugitivas y derrames.
Esto contribuye a un menor impacto ambiental en las
operaciones de endulzamiento de gas natural.

Estudios Piloto para Optimizacion con otros
tipos de solventes: La realizacion de estudios piloto
ofrece la oportunidad de evaluar y optimizar diferentes
formulaciones de solventes hibridos bajo las condiciones
especificas de cada planta. Esto incluye la mejora en la
capacidad de absorcion, la velocidad de reaccion, y la
facilidad de regeneracion del solvente.

Capacitacion y Actualizacion de Protocolos: El
uso de solventes hibridos crea la oportunidad para
capacitar al personal en nuevas técnicas y actualizar los
planes de respuesta a emergencias, lo que puede
fortalecer la seguridad operativa y la eficacia en la gestion
de riesgos.

Impacto en los Equipos Existentes: La
introduccién de solventes hibridos podria requerir ajustes
o modificaciones en los equipos actuales de la planta.
Estos cambios pueden implicar costos adicionales y

posibles interrupciones en la operacion mientras se
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AMENAZAS

implementan las adaptaciones necesarias.

Necesidad de Estudios Especificos: La efectividad
de los solventes hibridos depende de estudios especificos
para cada planta, lo que puede ser un proceso costoso y
que requiera tiempo, antes de poder implementar los
solventes a gran escala.

Dependencia de Proveedores Externos: La
implementacion de solventes hibridos podria generar una
mayor dependencia de proveedores especializados, lo
que puede afectar la continuidad del suministro en caso
de interrupciones o cambios en el mercado. Esto podria
elevar los costos o retrasar las operaciones si no se
aseguran contratos a largo plazo.

Regulaciones Ambientales y de Seguridad: La
introduccidn de nuevos solventes podria estar sujeta a
regulaciones mas estrictas por parte de organismos
ambientales y de seguridad, lo que podria aumentar la
complejidad y los costos de cumplimiento. Cualquier
cambio en las normativas podria requerir ajustes en los
procesos o incluso limitar el uso de ciertos solventes

hibridos.

Fuente: Elaboracion propia
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ANEXOS
PASOS PARA LA SIMULACION CON HYSYS 8.0

ILUSTRACION 1 INTRODUCCION DE COMPONENTES AL SIMULADOR

‘Component List-1 - | +

Source Databank: HYSYS

Fitter: Al Families -
Component Type Group Search for: dea Search by Full Name/Synonym -
Nitrogen Pure Component
oz Pure Component Simulation Nama Full Name / Synonym Formula
H2S Pure Component ‘ <« i Sorbitol D-1,2.34,56-Hexanehexol CEH1406 3
H20 Pure Component 10aC1-435in DecaClTetraSloxan C10H300354
CalQH)z" Pure Component perf-Ce Decafluorobutane C4F10
Mathana Pure Component ‘ Replace | c-Decalin Decalin C10H18
Ethane Pure Component t-Decalin Decalin C10H18
Propane Pure Component — Cyclodecane Decamethylene C10HZ0
i-Butane Pure Compeonent ‘ﬂ 10aC1-435in Decamethyitetrasiionane C10H300354
n-Butane Pure Component n-Decare Decane C10HzZ2
i-Pentane Pure Component |m‘ Sebacic_Acid Decane Dicarboxylic_Acid C10H1804
n-Pentane Pure Component - Sebacic_Add Decanedieic_Acid Cl0H1804
n-Hexane Pure Component DiC45ebacate Decanedioic_Acid, Dibutyl Ester C18H3402
DEAmine Pure Companent |m‘ DechICPentsil DechICycloPentaSilane C10H300555
1-Decanol Decyl_Alcohol CiOHz20
1-Octdecanc| Decyl_Octyl_Alcohol C18H380 e |

Select: Pure Components

‘Basis-1 -~ |+

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 2 DEFINICION DEL PAQUETE DE FLUIDO A UTILIZAR

Set Up ‘ Phase Handling | Diagnostics I Nates |

Package Type: HYSYS

- Property Package Selection

Component List Selection

Component List - 1 [HYSYS D -

| view

<nong> -Required Compenents for Acid Gas —— -Supported Amines/Amine Blends
| Acid Gus N :
| Actd Gas - Physical Solvents Afnine MEA

Antoineg coz DEA

ASME Stearn A

Braun K10 IS H25 MDEA

BWRS H0 i

Chao Seader

Chierr Nuil DGA

Clean Fuels Pkg m

CPA DIPA

Esso Tabular S

Extended NRTL

GCEQS MDEA + PZ
General NRTL

Glycol Package Sulfolane + MDEA
Sy straed Sulfclans = DIPA
Kabadi-Danner

J an.¥aclar.Dlnckar B

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 3 COMPOSICION DE LA CORRIENTE DE GAS DE

ENTRADA
[H! Input Composition for Stream: Material Stream: GAS AMARGO
MaoleFraction
Mitrogen 0.0036
co2 0,0155
H2s 0,0000
H20 0.0000
Ca{OH)2* 0,0000
Methane 0,9192
Ethane 0,0607
Propane 0.0010
i-Butane 0,0000
n-Butane 0,0000
i-Pentane 0,0000
n-Pentane 0.0000
n-Hexane 0,0000
DEAmine 0,0000
Mormalize Total  1,0000

- Composition Basis

@ Mole Fractions

(7) Mass Fractions

) Lig Volume Fractions
) Mole Flows

() Mass Flows

() Lig Volume Flows

-Composition Controls

(———

[ Equalize Composition J

| Hss Composition Wizard |

( Cance ]

[ oK )

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 4 PARAMETROS DE LA CORRIENTE DE GAS NATURAL
DE ENTRADA

MMaterial Stream: GAS AMARG

—

el 1

Worksheet ‘Artachments | Dynamics |

Worksheet

Conditions
Properties
Composition

Oil & Gas Feed
Petroleum Assay
K Value
Electrolytes
User Variables
Notes

Cost Parameters
Normalized Yields
Acid Gas

Stream Name

Vapour / Phase Fraction
Temperature [F]

Pressure [psial

Molar Flow [lbmole/hr]

Mass Flow [Ib/hr]

Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day]
Molar Enthalpy [Btu/Ibmale]
Molar Entropy [Btu/lbmaole-F]
Heat Flow [Btu/hr]

Lig Vol Flow @5td Cond [barrel/day]
Fluid Package

Utility Type

GAS AMARGO Vapour Phase
1,0000 1,0000
90,00 90,00
1100 1100
1647 1647
2,866e+004 2,866e+004
6258 6258
-3,483e+004 -3,483e+004
-28,79 -28,79
-5,737e+007 -5,737e+007
1,594e+004 1,594e+004
Basis-1

[ Delete

] [ Define from Stream... ]

(e]=]

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 5 CARACTERISTICAS DEL SEPARADQR DE ENTRADA

——
[ Separator: SEPARADOR a———— e =
Design | Reactions I Rating | Worksheet | Dynamics ‘
Design Name  SEPARADOR
Connections Inlets
Parameters
User Variables | Gh AMARGO) )—
Notes << Stream >> /J-\ Vapour Outlet | GAS A CONTACTOR b
-
>
™
- |- “
Energy (Optional) (\
= — ————e
\l_/ _
>
Vessel Fluid Package Liquid Outiet
EUS!S = | I Hg Sep i

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 6 COMPOSICION CORRIENTE DEA A ABSORBEDORA

m Input Composition for Stream: Material Stream: GAS AMARGO | d—. L &
— > fom position Basis
8 3
Nitrogen 0,0036 ® Molc Fracticns
co2 0,0155 (") Mass Fractions
H2S 0,0000 = )
H20 0.0000 L) Lig Volume Fractions
Ca{OH)2* 0,0000 ) Mole Flows
Methane 0,9192 =
||| Ethane 0,0607 () Mass Flows
| ?ropane 0.0010 © Lig Volume Flows
i i-Butane 0,0000
n-Butane 0,0000
: i-Pentane 0,0000 -Composition Controls
n-Pentane 0.0000 [ Erase l
n-Hexane 0.0000
DEAmine 0,0000 Y
[ Equalize Composition J
[ HSS Composition Wizard |
[ Cancel ‘
Normalize Total  1,0000 [ OK J

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 7 DATOS DE ENTRADA DE CORRIENTE DEA A

ABSORBEDORA
51 Material Stream: DEA A'ABSORBEm.ﬂ (S S

Worksheet | Attachments | Dynamics |

Worksheet Stream Name DEA A ABSORBEDOR Agqueous Phase
Conditions Vapour / Phase Fraction 0,0000 1,0000
Properties Temperature [F] 95,00 95,00
Composition Pressure [psial 1095 1095

| g;'t%gj; F::jay Molar Flow [Ibmole/hr] 4048 4048
[ K Value Mass Flow [Ib/hr] 1,016e+005 1,016e+005
[ Electrolytes 5td Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 6754 6754
| User Variables Molar Enthalpy [Btu/lbmale] -1,297e+005 -1,297e+005
[ Notes Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] -4950 -49,50
| Eisr;zé:l’::;e\fms Heat Flow [Btu/hr] -5,252e+008 -5,252e+008
| Acid Gas Lig Vol Flow @5td Cond [barrel/day] 6678 6678
[ Fluid Package Basis-1

[ Utility Type

| [ Delete ] [ Define from Stream... ] | /iew Assa [I[E

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 8 PARAMETROS INGRESADOS A LA TORRE
ABSORBEDORA

[Fi) Column: ABSORBEDORA / CO

Design | Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics

Design Column Name ABSORBEDORA Sub-Flowsheet Tag coL1
Connections |
Monitor F}vhd Vapour Outlet i
Specs | GAS DULCE ~|
Specs Summary =]
Subcooling s
MNotes Top Stage Inlet >
(e ey ]
\ DEA A ABSORBEDORA | /‘L\
> 1
Optional Inlet Streams 2
2 PL Optional Side Draws
Stream Inlet Stage Num of 1005 psia i
<< Stream >> Stages Stream Type Draw Stage
o g << Stream >>

P
Bottom Stage Inlet "

GAS A CONTACTOR ~ ~| ol 1100 psia

Bottoms Liquid Qutlet
Stage Numbering —————— DEA RICA =i

@ Top Down © Bottom Up

pele [ Coumnévionment. |[ Rn [ et | | 7 uococoutes [ ignored

Y

Y

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 9 CONEXIONES DE LA VALVULA

: — - = = — = - = iz
(H) Valve: VALVULA P j a Ci -

Design ‘ Raﬁng_l Worksheet | Diynamics |

Design
“Connections . Name VALVULA
Parameters
User Variables
Notes
_—
Iniet Qutlet
| DEA RICA "] | DEA RICA A FLASH -

Fluid Package

Basis-1 3¢

oo | | | -

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 10 PARAMETROS DE LA VALVULA _
[FD Valve: VALVULA e R~ B B S - Lg E i:.‘@ﬁ

Design | Rating | Worksheet | Dynamics

Worksheet | Name DEA RICA DEA RICA A FLASI
Conditions Vapour 0,0000 0,0013
Properties Temperature [F] 102,6 105,0
E?';‘gec’css't"’" Pressure [psial 1100 90,00
Molar Flow [Ibmaole/hr] 4077 4077

Mass Flow [lb/hr] 1,028e+005 1,028e+005

Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 6867 6867

\ Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -1,299e+005 -1,299e+005
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] -49,14 -49,01

Heat Flow [Btu/hr] -5,296e+008 -5,296e+008

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 11 CONEXIONES DEL SEPARADOR

MSeparator: SEP FLASH _ e | (5]

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics ‘

Design Name  gEp FLASH

Connections Inlets

Parameters

User Variables DERFICATEL At >

Notes << Stream >> Vapour Qutlet VAPOR VENTEO ¥
|
| |
|
L
| =
| I~
|
| >
| Energy (Optional) ("

——— e n
| -
| \T/
| o
Vessel Fluid Package Liquid Outlet
— - | DEARICAAIC -|

| N | | 1orored

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILL_J_STRACI()N 12 DATOS PARA EL INTERCAMBIADOR DE CALOR
[H) Heat Exchanger: INT CALOR
‘ Design | Rating | Worksheet ‘ Performancel Dynamics | Rigorous Shell&Tube ‘

Worksheet Name DEA RICA AIC ALIM A REGENER, DEA REGENERAD, DEA REGEN A REF

7CDndit|ons Vapour 0,0000 0,0000 <empty> <empty>
Praperties Temperature [F] 105,0 200,0 <empty> <empty>

Composition| | Pressure [psia] 90,00 80,00 <empty> <empty>

PF Specs Molar Flow [Ibmole/hr] 4072 4072 <empty> <empty>

Mass Flow [Ib/hr] 1,027e+005 1,027e+005 <empty> <empty>

Std Ideal Liq Vol Flow [barrel/day] 6847 6847 <empty> <empty>

Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -1,300e+005 -1,279e+005 <empty> <empty>

Molar Entropy [Btu/lomole-F] -49,04 -45,60 <empty> <empty>

Heat Flow [Btu/hr] -5,2942+008 -5,207e+008 <empty> <empty>

Delete ‘ Not Sclved ndate [ ignared

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 13 PARAMETROS DE DISENO PARA LA REGENERADORA

’.F_i' Distillation Column Input Expert » =t _IEI | =
S
Condenser Pressure
| > 27,50 psia
Condenser Pressure Drop
=
2,500 psi
Reboiler Pressure Drop
03,0000 psi
Reboiler Pressure
31,50 psia
L —————
> o
< Prev j I Next = | Pressure Profile (page 3 of 5) Cancel

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 14 DISENO CON EL SOLVER EN LA SIMULACION

[F) Column: REGENERADORA / COL2 Fluid Pkg; Basis-1 / Acid Gas - B L.
— Pr— = L =
Parameters [ Solving Options < ~Acceleration
Profiles Maximum Mumber of Iterations 10000 ["] Accelerate Kvalue & H Model Parameters
Estimates Equilibrium Error Tolerance 1,0000e-05
Efficiencies Heat / Spec Error Tolerance 5,0000e-04
o Save Solutions as Initial Estimate 12
2/3 Phase o =
Super Critical Handling Model Simple K _Damping
Trace Level Low o ) ) )
Initialise from Ideal K's M © Fixed ) Adaptive [ Azeotropic
Two Liquids Check Fixed Damping Factor 0,400
Tighten Water Tolerance r'
Use Estimates for Single Staged Tower |

@ Standard Initialization

-Solving Method

‘ HYSIM Inside-Out z

General purpose solution method. Good for
most problems.

© Program Generates Estimations

Initial Estimate Generator Parameters

["] Dynamic Integration for [EG

[ Dynamic Estimates Integrator...

l Advanced Solving Options ]

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 15 PARAMETROS DE LA ESPECIFICACION
TEMPERATURA DE TOPE
@J Temp Spec: Temp Tope |_.:. =M™ |

Parameters ‘ Summary I Spec Type |

Name Temp Tope
Stage Condenser
Spec Value 1796 F

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 16 PARAMETROS DE LA ESPECIFICACION REBOILER

DUTY
r.E[".' Duty Spec: Reboiler Duty Sum @M
Parameters ‘ Summary | Spec Type |
MName Reboiler Duty
Energy Stream E-REBOILER @COL2
Spec Value 1,3e+007 Btu/hr

Delete

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 17 PARAMETROS DE LA ESPECIFICACION DE REFLUX
RATIO

Eﬂfﬁux Ratio Spec: Reflux Rat

[ gy

Parameters | Summary | Spec Type ‘

Name Reflux Ratio
stage Condenser
Flow Basis Molar
Spec Value 0,5000

Include Vapour

ILUSTRACION 18 ESPECIFICACIONES DE OVHD VAP RATE
@ Draw Spec: Ovhd Vap Ratem l&‘@g

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

Parameters | Summary |Spec Typel

Name
Draw

Flow Basis
Spec Value

Ovhd Vap Rate
GAS ACIDO @CoL2
Molar

219,6 Ibmole/hr
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Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACIQN 19 CONVERGENCIA DE LA SIMULACION TORRE DE
REGENERACION

[F Column: REGENERADORA

Design ‘ Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics ‘

Design -Optional Checks -Profile
Connections [ mputsummary || Viewlnitil Estimates.. | Temperature vs. Tray Position from Top
Menitor b
Specs @ Temp 3
Specs Summary Iter Step Equilibrium Heat / Spec ©® Press 240
Subcooling 21,0000 0,029752 0005643 4| | _ i
Notes 1| | © Flows 3
31,0000 0,012484 0002461 | 2000
41,0000 0,005284 0,001048 1800
51,0000 0,002219 0,000442 S L AT RS LS LS LT
v o 2z 4 6 8 10 12 14 16 18 20

- Specifications

Specified Value Current Value WH. Error Active | Estimate Current
Reflux Ratio 0,5000 2783 15662 [ 1 O
Ovhd Vap Rate 219,6 Ibmole/hr 35,58 08380 [ O
Temp Tope 179.6F 1796 o000 W Fl' ¥
Reboiler Duty 1,250e+007 Btu/hr 1,250e+007 0000 W 2 72
[ View... ] [ Add Spec... J l Group Active ] [ Update Inactive ] Degrees of Freedom 1]

osee || coumnenvionment. || mn [ geser | | | ot Outets [ gnored

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 20 PARAMETROS PARA EL MESCLADOR

8 - - - -
[FD Mixer: MESCLADOR T R . TS 5 L
m Rating | Worksheet | Dynamics
Worksheet | Name H20 REPOSICION DEA REGEN A RE DEA A ENFRIADC
| Canditions Vapour 0,0000 0,0000 0,0000
Properties Temperature [F] 70,00 167.2 167.0
Composition| | p.ccyyre [psial 21,50 21,50 21,50
il || PF Specs
Molar Flow [Ibmole/hr] 11,67 4036 4048
! Mass Flow [Ib/hr] 2103 1,014e+005 1,016e+005
! Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 1443 6740 6754
! Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -1,230e+005 -1,282e+005 -1,282e+005
| Molar Entropy [Btu/lbmaole-F] -39,20 -46,81 -46,79
! Heat Flow [Btu/hr] -1,436e+006 -5,174e+008 -5,188e+008
| |
i |
[ [ oo | N (| is-orc

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 21 PARAMETROS DEL ENFRIADOR DE AMINA -
P ool ENFRIADOR =

Worksheet | Performance | Dynamics |
Worksheet | Name DEA AENFRIADC DEA ABOMBA  E-ENFRIADOR
Conditions Vapour 0,0000 <empty> <empty>
Properties Temperature [F] 167,0 <empty> <empty>
E;}l;]:::slll()n Pressure [psia] 21,50 11,50 <empty =
Meolar Flow [Ibmole/hr] 4048 4048 <empty>
Mass Flow [Ib/hr] 1,016e+005 1,016e+005 <empty= |
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 6754 6754 <empty>
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -1,282e+005 <empty> <empty>
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] -46,79 <empty> <empty=
Heat Flow [Btu/hr] -5,188e+008 <empty> <empty=
[ Delete ] Unknown Duty | ["] ignored

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 22 PARAMETROS DE LA BOMBA

& =
@ Pump: BOMBA ——

-

L) —— === e we— _."’m@

Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |

Worksheet | Name DEA A BOMBA DEA A RECICLO E-BOMBA

Conditions Vapour <empty> <empty> <empty>

Properties Temperature [F] <empty> 95,00 <empty>

{ E??;::Smon Pressure [psial 11,50 <empty> <empty>

i Molar Flow [Ibmole/hr] 4048 4048 <empty>

Mass Flow [Ib/hr] 1,016e+005 1,016e+005 <empty>

: Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 6754 6754 <empty>

Molar Enthalpy [Btu/lbmole] <empty> <empty> <empty>

i Molar Entropy [Btu/lbmaole-F] <empty> <empty= <empty>

| Heat Flow [Btu/hr] <empty> <empty= <empty>
|

Delete I Unknown Duty [ on [ ]Ignored
Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 23 ESPECIFICACIONES DE LA FUNCION SET

IFICACIONES
B ser-1 e e |

Connections ‘ Parameters | User Variables.l MNotes ‘
Mame SET-1 1
-Target Variable
Biect |DEA A RECICLO | I Select Var... ]
Variable: |Pre55ure |
]
|
-Source
Object: GAS A CONTACTOR -

[ Delete ] ["] Ignored

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 24 ESPECIFICACIONES DE RECICLO

IFRecycte: Recicio — ==

Connections | Parameters |Worksheet | Monitor | User Variables ‘

Parameters Sensitivities Transfer Direction [ Take Partial Steps

W, Vapour Fraction 10,00 Forwards

Numerical Temperature 10,00 Forwards

Convergence Pressure 10,00 Forwards I
Flow 1,000 Forwards |
Enthalpy 10,00 Forwards |
Composition 0,1000 Forwards
Entropy 10,00 Forwards

T e

] use Component Sensitivities

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 25 SIMULACION DEL SISTEMA DE ENDULZAMIENTO
CON AMINAS EN LA PLANTA CARRASCO

GAS
AMARGO

GESE
CONTACTOR

SEPARADCR

|

tor-
o d

SN daEnFRIADOR

MESCLADCR

-
3&—_ —[Ho
EER REFOSICION

NFRIADOR

DEA .0, DEA
ABSORBEDORA RICA YALVULA gioa

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.8

L

REGEN
SICISN

—+
GAS
ACIDO

™,

4 ALIM A

INT  REGEMERADOR
ALOR

m

—
-CONDENSADOR

——=
]E—HEEC)ILEF{

REGENMERADORA

DEA
REGENERADA

ILUSTRACION 26 RESULTADOS DE LA SIMULACION CON HYSYS
APLICADO A LA PLANTA CARRASCO

AMARED

GAE AMAREZOD

BOMBA

Fower [ 1643

1| | m

Walar Fiow | 4045 | menalemr

TASE
CONTACTOR

BET-1

MESCLADDR

SEAR e
NFRADOR ENFRIADOR

SEPARADOR

=1

I

51}

ar
m
il

Temperaiure

9000 (F

Pressune

1100 | pala

Mialar Flow

1647 | lmaleir

ABEORBEDD

-
HAO
REPOSICION

GAS ACIDO
Temperaure | 1796 |F
Pressurs 2750 | psla
Walar Flow 35,90 | lenalehr

-t

ACIDOD

[— =
E-CONDENSADOR

INT CALOR

8.74%e+008

Tine inlet Temparature

1050

Tz Cuftled Temperature

2000

Enell Inlet Temperature

n| || nfm

2582

Shell Cufllet Temmperaiure

1673

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.8
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ILUSTRACION 27 RESULTADOS DE

HIBRIDO AL 3%

LA SIMULACION CON SOLVENTE

ENFRIADOR
SONEA :HT‘_(I— 666.2&::::2 i‘.,‘“r
Feed Temperature F
PoiEr KETIC Product Temperture 932 |F
Molar Flow | 4031 | lemaleir = =
e-enFriadoR
'_:lo_ MESCLADOR
] -
=y CERA REROSICION
EOMEA ENFRIADORENTRIADOR T GAS ACIDO
GAS DULCE Temperatre | 1796 |7
Temperature | 4534 | F Pressure 2750 |psla
=5 L Pressune 1085 | psla Malkar Flow 36,43 | enalahr
SIOREE £ [WolrFiow | 1618 | moemr
— A REGEN -
-_ e
I DO\THCTO% S5 REFQSICION e
T SEPARADCR =} E_FONDENSADOR
AlEREO == " EE DEA = 5, . ] = = =
ASSORESDORA RiCA VALVULA Ecas LASH e E-CONDE
TLAEn NT REGENERADOR e
 I— L. oo
1 CALOI
= pEATICA |ERESORE
GAS ANARGD INT CALOR zzsz\zm}egp\ DEA A ASSOREEDORA-2
Temperature | 2000]F Ry B.9652+006 | Eaunr DEA e
Pressure 1100 |psla Tuioe ket Temperaiure 1028 |F -REBQLE
Motar Flow | 1647 | ket Tube Cuthd Temperature 2000 [F 1:250e-+007 [Etutr |
‘Snell ket Temperatre 2574 |F
‘Snell Qutlet Temperaiure 1681 |F

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 28 DETALLE DE LOS RESULTADOS PRINCIPALES CON

SOLVENTE AL 3% HIBRIDO

BOMBA
158,9
4031

Power
Molar Flow

hp
Ibmolefhr

ENFRIADOR

DuTY

6.662e+006 | Btu/hr

Feed Temperature

1649 | F

Product Temperature

93,32 |F

GAS DULCE
Temperature | 95,34 |F
Pressure 1095 | psia
Molar Flow 1618 | Ibmole/hr

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 29 RESULTADOS’ENERGETICOS CON SOLVENTE AL 3%
HIBRIDO

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACI()N 30 DATOS DE LA TORRE CONTACTORA CON LA
SOLUCION AL 3%

INT CALOR
Duty 8,965e+006 | Btu/hr
Tube Inlet Temperature 1028 |F
Tube CQutlet Temperature 2000 |F
Shell Inlet Temperature 2574 |F
Shell Ouilet Temperature 1651 |F
E-CONDENSADOR E-REBOILER
Heat Flow | 5873e+006 | Btu/hr Heat Flow | 1.250e+007 | Btu/hr
GAS ACIDO

Temperature | 1796 | F

Pressure 27,50 | psia

Molar Flow 36,48 | Ibmole/nr

[T Column: ABSORBEDORA / COLL Fitid Pg: Basis-1 / Acid Gas W [
‘ Design l Parameters | Side Ops l Rating| Worksheet ‘ Performancel Flowsheet | Reactions | Dynamics | Perturb |

‘Worksheet

e Name AB:::;E:;"R: CONT ::I%: GAS DULCE DEA RICA

E?ni:s:;?fiom Vapour 0,0000 1,0000 1,0000 0,0000

PF Specs Temperature [F] 95,00 90,00 95,34 100,6
Pressure [psia] 1095 1100 1095 1100
Molar Flow [lbmole/hr] 4031 1647 1618 4059
Mass Flow [Ib/hr] 1,023e+005 2,866e+004 2,749e+004 1,035e+005
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 6754 6258 6146 6866
Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -1,320e+005 -3,483e+004 -3,276e+004 -1,322e+005
Molar Entropy [Btu/lbmole-F] -4872 -2879 -2911 -48,35
Heat Flow [Btu/hr] -5322e+008 -5,737e+007 -5,302e+007 -5,365e+008

Parent Environment... | ‘ Run | | Reset ‘ ﬁ {71l e o =y, A

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 31 COMPOSICION MOLAR TORRE CONTACTORA AL 3%

DE SOLUCION HIBRIDA
T Column: ABSORBEDORA Y COLT Flng Prg: Basioel / A oo M — _'_-_'-'-—-" R e ==

Design | Parameters | Side Ops | Rating ‘ Worksheet ‘ Performancel Flowsheet | Reactions | Dynamics | Perturb |

ANristiect HIBRID 3% A ABSC GAS A CONTACTC ~ GAS DULCE DEA RICA

Conditions Nitrogen 0,0000 00036 0,0036 0,0000

E?n!zzrc‘:;?:\'ons co2 0,0155 0,0155 0,0001 0,216

PF Specs H2S 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

H20 0,8903 0,0000 0,0016 0,8834
L DEAmine 0,0751 0,0000 0,0000 0,0746
L NaCH 0,0191 0,0000 0,0000 0,0190
L Methane 0,0000 09191 09321 0,0012
L Fthane 0,0000 0,0607 0,0615 0,0001
L Propane 0,0000 0,0010 0,0011 0,0000
L i-Butane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
L n-Butane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
\ i-Pentane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
| n-Pentane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
n-Hexane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
|
|
|
parentEnvironment.. | | Bun | [ reer | I . ....... .o

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 32 PROPIEDADES DEL AGUA DE REPOSICION

[F]) Material Stream: H20 REPOSICION > L R 3

Waorksheet ‘Artacnments I Dynamics |

Worksheet Stream Name H20 REPOSICION Agqueous Phase
Conditions Vapour / Phase Fraction 0,0000 1,0000
Properties Temperature [F] 70,00 70,00
Cgmposition Pressure [psial 21,50 21,50
g:t%gjfn F;:fa Molar Flow [Ibmole/hr] 12,69 12,69
K Value Y, Mass Flow [Ib/hr] 2287 2287
Electrolytes Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 15,69 15,69
User Variables Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -1,230e+005 -1,230e+005
Notes Molar Entropy [Btu/lbmole-F] -39,20 -39,20
Cost Parameters || Heat Flow [Btu/hr] -1,561e+006 -1,561e+006
Egg“g::ea VIelds| | 5 Vol Flow @Std Cond [barrel/day] 15,67 15,67

Fluid Package Basis-1

Utility Type

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 33 RESULTADOS DE LA SIMULACION CON AMINA

HIBRIDA AL 5%

ENFRIADOR
DUTY 6,5568+005 | BRUmT
e Feed T ENE
Fead Temperatune afF
FoiEr [ a7 o Product Temperaure EENE
Molar Flow | 4053 | omaleihr = =
E-ENFRADOR _ N
MESCLADOR
"O-
TRE AR, DEAA, — _ REPOSICION
EOMEA ENFRIADORENTRIADOR i EASACIDO
EAS CULCE Temperatre [ 1795 [F
Tempersure | 95,33 Pressure | 27,50 psta
pranatn - Prazzure 1025 [ otz Molar Flow | 37,00 | lomalefr
fce | MolrFlow | 1615 |lomokehr
— A REGEN -
AT fon .
I ooxm:'ro% Eigo  RERpsCiON J_ s
ENTE ATIDO
P —
S8aco SEPARADOR 2 = [CONDENSADOR
AEROREEDORA  miCa VALVLLA ECan LASH
 I——
o

LIC [ I
= DEA RICA
Al
GAS AMARGD NT CALOR
Temperature | 2000 [ F Cury 9. 2702+006 | Eaum
Prezsune 1100 | paia Toe It Temperatre 1007 |F
Miolkar Flow 1647 | Bmadatir Tube Cutiet Temparsture 2000 |F

Shell Inket Temperaiure

T4 F

Shell Outlel Temperatune

1842 |F

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 34 RESULTADOS PRINCIPALES CON SOLVENTE AL 5%

HIBRIDO
BOMBA
Power 155,7 | hp
Molar Flow | 4038 | Ibmole/hr
ENFRIADOR GAS DULCE

DUTY 5.6565 006 | Bruhr Temperature | 95,33 F_
Feed Temperature 164,0 |F Pressure 1095 | psia
Product Temperature 93,34 |F Molar Flow 1618 | Ibmole/hr

ILUSTRACION 35 RESULTADOS ENERGETICOS DE SOLVENTE AL 5%

HIBRIDO
INT CALOR
Duty 9,270e+006 | Btu/hr
Tube Inlet Temperature 100,7 | F
Tube Outlet Temperature 2000 |F
Shell Inlet Temperature 2574 |F E-REBOILER
Shell Outlet Temperature 1642 | F Heat Flow | 1,250e+007 | Btu/hr

E-CONDENSADOR

Heat Flow | 5,797e+006 ‘ Btu/hr
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Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 36 PROPIEDADES AGUA DE REPOSICION AL 5%

F1) Material Stream: H20 REPOSICION. o TR N P - i
Worksheet | Attachments | Dynamics ‘
Worksheet Stream Name H20 REPOSICION Agqueous Phase
Conditions Vapour / Phase Fraction 0,0000 1,0000
Properties Temperature [F] 70,00 70,00
Composition Pressure [psia] 21,50 21,50
?"t&lGaS Fied Molar Flow [Ibmole/hr] 1270 12,70
I STOIUM ASSAY 1 | Mass Flow [Ib/hr] 2288 2288

K Value
| Electrolytes 5td Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 15,70 15,70
| User Variables Molar Enthalpy [Btu/lbmole] -1,230e+005 -1,230e+005
| Notes Molar Entropy [Btu/lbmole-F] -39,20 -39,20
v EO“ PTZ":\}?Z Heat Flow [Btu/hr] -1,562e+006 -1,562e+006
f Agg“ga‘: "% 1 iq Vol Flow @5Std Cond [barrel/day] 15,68 15,68
L Fluid Package Basis-1
[ Utility Type
|
i
|

|

\

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACI,(')N 37 PROPIEDADES TORRE CONTACTORA CON
SOLUCION HIBRIDA AL 5%

(H) Column: ABSORBEDORA / COLT Fluid Pkg: Basis-1/ Adid Gas ; W - !:_:_ 7.4- !h- n_—..n'@l-: 3
‘ Design | Parameters | Side Ops | Rating ‘ Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions I Dynamics ‘ i
Worksheet | [
— HIBRID S /L G B GAS DULCE DEA RICA
Conditions Name ABSORBEDORA CONTACTOR @coLl @COLL
Properties @CcoL1 @CcoL1
COMpositions| [z, oo 0,0000 1,0000 1,0000 0,0000
PF Specs ]
Temperature [F] 95,00 80,00 95,33 98,62 H
Pressure [psia] 1095 1100 1095 1100
|
Molar Flow [lomole/hr] 4038 1647 1618 4066 A
Mass Flow [lb/hr] 1,029e+005 2,866e+004 2,749e+004 1,040e+005 ‘
i
Std Ideal Liq Vol Flow [barrel/day] 6754 6258 6146 6866
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole] -1,334e+005 -3,483e+004 -3,277e+004 -1,335e+005 I
Molar Entropy [Btu/Ibmole-F] -48,19 -28,79 -29,10 -47.86 F
Heat Flow [Btu/hr] -5,385e+008 -5,737e+007 -5,303e+007 -5,429e+008 |
N
4 m | =

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0
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ILUSTRACION 38 COMPOSICION DE LAS CORRIENTES DE TORRE
CONTACTORA CON SOLUCION HiBRIDA AL 5%

’FI Column: AESORBEDORA/COLI Fluid Pkg: Basis- lfAc:d Gas - T == ﬁ‘
Design | | Side Ops | Rating ‘ Worksheet ‘ Performance | Flowsheet I Reactions | Dynamics ‘ =
Worksheet HIBRID 5% A ABSORI | GAS A CONTACTOR |  GAS DULCE DEA RICA
Conditions Nitrogen 0,0000 0,0036 0,0036 0,0000
Properties
o ] co2 0,0229 0,0155 0,0001 0,0290
PF Specs H2s 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,8743 0,0000 0,0016 0,8675
i DEAmine 0,0707 0,0000 0,0000 0,0702
I NaOH 00321 0,0000 0,0000 0,0319
i Methane 0,0000 09191 0,9320 0,0013
Ethane 0,0000 0,0607 0,0615 0,0001 H
Propane 0,0000 0,0010 0,0011 0,0000 U
i-Butane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 |
n-Butane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
i-Pentane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 I
n-Pentane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 |
[l n-Hexane 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
L
|
| ll
Delete ‘ [ Column Environment... I ‘ Run | ‘ Reset ‘ — [¥] Update Outlets [ | Ignored «l

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

,ILUSTRACI(')N 39 SIMULACION DE ENDULZAMIENTO CON AMINA
HIBRIDA AL 7%

ENFRIADOR
EonEA ;;e:'rl'emem’ e 5-'5191*;:::": ::'.h[
Zower [1528]mo - = — =
rooduct Temperature TIF
Molar Flow | 4051 | Imaleir = =
E-ENFRALOR
MESCLADOR
e
Tocan o, DEAR O RESOEICION
BONEA ENFRIADORENFRIADOR b EPryr——
GAS DULCE Temzerzture | 1796 |7
Temperature Pressure ITE0 |pslz
Cp— Wiolar Flw | 37.58 | Inmalemr
Waglar Flow
A REGEN -
TEEEE
J: CONTACTOR ERPQSICION A%
1 ACIDO
- [ —
A SERARADOR —+——{} = - E{CONDENSADOR
AMARGD DE £ 5
BESSREESORA S0k VAAA Beha T Se— ECONEATOR
T, s Mion TEebevcon [ o [ st [ |
ue
Em = p—"—
== E-REBOLER
GAS AMARGO NT CALOR REGEN =EA2-O§-|A
Temperature | 90.00|F Dy = B DER  ana
ZEnE - —
Pressure 1100 | psla TiuDe iniles Temperatire ErlE E-REEOLE
WAolar Fiow | 1647 | loenaler Tube Culel Temperaie 00| F ¢ ] 1.250e007 [ |
‘Shell Ik Temperaure EEE
‘Shell Outkl Temperaiure 1550 F

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.0

ILUSTRACION 40 RESULTADOS PRINCIPALES CON SOLVENTE AL 7%
HIBRIDO

BOMBA
Power 152.0 [hp
Molar Flow | 4051 |Ibmole/hr
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ENFRIADOR GAS DULCE
DuTY 6.781e+006 | Btu/hr Temperature | 95,35 |F
Feed Temperature 1648 | F Pressure 1093 | psia
Product Temperature 9337 |F Molar Flow 1619 | Iomole/hr

ILUSTRACION 41 RESULTADOS ENERGETICOS CON SOLVENTE 7%

HIBRIDO
INT CALOR
Duty 8 438e+006 | Btu/hr
Tube Inlet Temperature 9091 |F
Tube Outlet Temperature 2000 |F E-REBOILER
Shell Inlet Temperature 2579 |F — 155062007 | Biuh
Shell Qutlet Temperature 165.0 | F cat rliow i et urne
GAS ACIDO
Temperature | 1796 |F
Pressure 27,50 | psia
Molar Flow 37,598 | Ibmole/hr

ILUSTRACI,(')N 42 PROPIEDADES AGUA DE REPOSICION AL 7% DE
SOLUCION HIBRIDA

=

[H) Material Stream: H20 REPOSICION

3

r

Worksheet | Attachments | Dynamics |

Worksheet

Conditions
Properties
Composition

Qil & Gas Feed
Petroleum Assay
K Value
Electrolytes

User Variables
Notes

Cost Parameters
Normalized Yields
Acid Gas

Stream Name

Vapour / Phase Fraction
Temperature [F]

Pressure [psial

Molar Flow [lbmole/hr]

Mass Flow [Ib/hr]

Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day]
Molar Enthalpy [Btu/Ibmole]
Molar Entropy [Btu/lbmale-F]
Heat Flow [Btu/hr]

Lig Vol Flow @5td Cond [barrel/day]
Fluid Package

Utility Type

H20 REPOSICION

-1,2

-1,5

0,0000
70,00
21,50
12,84
2313
15,87

30e+005

-39,20

79e+006
15,85
Basis-1

Agueous Phase

1,0000

70,00

21,50

12,84

2313

15,87
-1,230e+005
-39,20
-1,579e+006
15,85

Fuente: SIMULADOR HYSYS 8.8
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FICHA TECNICA DE CA(OH),

ILUSTRACION 43 FICHA DE SEGURIDAD DE CA(OH).

Ficha de datos de seguridad

conforme al Reglamento (CE) no 1907/2006 (REACH) modificado por 2020/878/UE

Hidréxido de calcio 296 % polvo

nimero de articulo: 3529

Version: 4.0 es

Reemplaza la versién de: 29.08.2022
Version: (3)

fecha de emision: 10.12.2015
Revision: 02.03.2024

SECCION 1. Identificacién de la sustancia o la mezcla y de la sociedad o la
empresa

1.1 Identificador de producto
Identificacion de la sustancia
Numero de articulo
Numero de registro (REACH)
Numero CE
Numero CAS

Hidréxido de calcio 296 % polvo
3529

01-2119475151-45-XXXX
215-137-3

1305-62-0

1.2  Usos pertinentes identificados de la sustancia o de la mezcla y usos desaconsejados

Usos pertinentes identificados:

Usos desaconsejados:

Producto quimico de laboratorio
Uso analitico y de laboratorio

No utilizar para propoésitos privados (domésticos).
Alimentos, bebidas y piensos.

13  Datos del proveedor de la ficha de datos de seguridad

Carl Roth GmbH + Co. KG
Schoemperlenstr. 3-5
D-76185 Karlsruhe
Alemania

Teléfono:+49 (0) 721 - 56 06 0
Fax: +49 (0) 721 - 56 06 149
e-mail: sicherheit@carlroth.de
Sitio web: www.carlroth.de

Persona competente responsable de la ficha de
datos de seguridad:

e-mail (persona competente):
Proveedor (importador):

14  Teléfono de emergencia

Nombre

Department Health, Safety and Environment

sicherheit@carlroth.de

QUIMIVITA S.A.

Calle Balmes 245, 6a Planta
08006 Barcelona

+34 932 380 094

ranguita@quimivita.es
www.quimivita.es

Teléfono Sitio web

Cédigo

postal/
ciudad

Servicio de Informacién Toxico-
|égica (SIT)

28232 Ma- +34 91 562 0420 https://
drid www.mjusticia.g
ob.es/es/institu-
cional/organis-
mos/instituto-na-
cional/servicios/
servicio-informa-
cion
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Ficha de datos de seguridad
conforme al Reglamento (CE) no 1907/2006 (REACH) modificado por 2020/878/UE

Hidréxido de calcio 296 % polvo

numero de articulo: 3529

15 Importador

QUIMIVITA S.A.

Calle Balmes 245, 6a Planta
08006 Barcelona

Espafia

Teléfono: +34 932 380 094
Fax: -

e-Mail: ranguita@quimivita.es
Sitio web: www.quimivita.es

SECCION 2. Identificacién de los peligros

21  Clasificacion de la sustancia o de la mezcla
Clasificacion segun el Reglamento (CE) no 1272/2008 (CLP)

Seccién Clase de peligro Clase y categoria Indicacion
de peligro de peligro
32 Corrosion o irritacion cutdneas 2 Skin Irrit. 2 H315
33 Lesiones oculares graves o irritacién ocular 1 Eye Dam. 1 H318
3.8R Toxicidad especifica en determinados 6rganos - exposi- 3 STOT SE3 H335
cién Unica (irritacion de las vias respiratorias)

Véase el texto completo en la SECCION 16
2.2 Elementos de la etiqueta
Etiquetado segun el Reglamento (CE) no 1272/2008 (CLP)

Palabra de Peligro
advertencia

Pictogramas

GHS05, GHS07 EE

Indicaciones de peligro

H315 Provoca irritacion cutanea
H318 Provoca lesiones oculares graves
H335 Puede irritar las vias respiratorias

Consejos de prudencia

Consejos de prudencia - prevencién

P260 No respirar el polvo
P280 Llevar guantes/prendas/gafas/mascara de protecciéon

Consejos de prudencia - respuesta

P302+P352 EN CASO DE CONTACTO CON LA PIEL: Lavar con abundante agua

P305+P351+P338 EN CASO DE CONTACTO CON LOS OJOS: Enjuagar con agua cuidadosamente du-
rante varios minutos. Quitar las lentes de contacto cuando estén presentes y
pueda hacerse con facilidad. Proseguir con el lavado

P310 Llamar inmediatamente a un CENTRO DE TOXICOLOGIA/médico
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Ficha de datos de seguridad
conforme al Reglamento (CE) no 1907/2006 (REACH) modificado por 2020/878/UE

Hidréxido de calcio 296 % polvo

namero de articulo: 3529

Etiquetado de los envases cuyo contenido no excede de 125 ml
Palabra de advertencia: Peligro

Simbolo(s)

H318 Provoca lesiones oculares graves.

H335 Puede irritar las vias respiratorias.

P280 Llevar guantes/prendas/gafas/mascara de proteccién.

P305+P351+P338 EN CASO DE CONTACTO CON LOS OJOS: Enjuagar con agua cuidadosamente durante varios minutos. Qui-
tar las lentes de contacto cuando estén presentes y pueda hacerse con facilidad. Proseguir con el lavado.
P310 Llamar inmediatamente a un CENTRO DE TOXICOLOGIA/médico.
23  Otros peligros
Resultados de la valoracion PBT y mPmB
La evaluacién de esta sustancia determina que no es PBT ni mPmB.
Propiedades de alteracion endocrina
No contiene un alterador endocrino (ED) en una concentraciéon de > 0,1%.

SECCION 3. Composicién/informacién sobre los componentes

3.1 Sustancias

Nombre de la sustancia Hidréxido de calcio
Férmula molecular Ca(OH),

Masa molar 74,09 Yol

No de Registro REACH 01-2119475151-45-XXXX
No CAS 1305-62-0

No CE 215-137-3

SECCION 4. Primeros auxilios

4.1  Descripcion de los primeros auxilios

Notas generales

Quitar las prendas contaminadas.

En caso de inhalacién

Proporcionar aire fresco. Si aparece malestar o en caso de duda consultar a un médico.

En caso de contacto con la piel

Aclararse la piel con agua/ducharse. En caso de irritaciones cutaneas, consultar a un dermatoélogo.
En caso de contacto con los ojos

En caso de contacto con los ojos aclarar inmediatamente los ojos abiertos bajo agua corriente duran-
te 10 o 15 minutos y consultar al oftamélogo.

En caso de ingestion
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Ficha de datos de seguridad
conforme al Reglamento (CE) no 1907/2006 (REACH) modificado por 2020/878/UE

Hidréxido de calcio 296 % polvo

numero de articulo: 3529

Enjuagarse la boca. Llamar a un médico si la persona se encuentra mal.
4.2  Principales sintomas y efectos, agudos y retardados
Peligro de ceguera, Riesgo de lesiones oculares graves, Irritacion, Tos, Ahogos

43 Indicacién de toda atencién médica y de los tratamientos especiales que deban dispensarse
inmediatamente

ninguno

SECCION 5. Medidas de lucha contra incendios

5.1 Medios de extincién

\
N
-

Medios de extincién apropiados

medidas coordinadas de lucha contra incendios en el entorno!
agua, espuma, espuma resistente al alcohol, polvo extinguidor seco, polvo ABC

Medios de extincién no apropiados
chorro de agua
5.2 Peligros especificos derivados de la sustancia o la mezcla
No combustible.
5.3 Recomendaciones para el personal de lucha contra incendios

En caso de incendio y/o de explosién no respire los humos. Luchar contra el incendio desde una dis-
tancia razonable, tomando las precauciones habituales. Llevar un aparato de respiracién auténomo.

SECCION 6. Medidas en caso de vertido accidental

6.1  Precauciones personales, equipo de proteccién y procedimientos de emergencia

Para el personal que no forma parte de los servicios de emergencia

Utilizar el equipo de proteccién individual obligatorio. Evitar el contacto con la piel, los ojos y la ropa.
No respirar el polvo.

6.2 Precauciones relativas al medio ambiente

Mantener el producto alejado de los desaguies y de las aguas superficiales y subterraneas. Retener y
eliminar el agua de lavado contaminada.

6.3 Métodos y material de contencién y de limpieza
Consejos sobre la manera de contener un vertido
Cierre de desagues. Recoger mecanicamente.
Indicaciones adecuadas sobre la manera de limpiar un vertido
Recoger mecanicamente. Control del polvo.
Otras indicaciones relativas a los vertidos y las fugas
Colocar en recipientes apropiados para su eliminacion.
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Ficha de datos de seguridad
conforme al Reglamento (CE) no 1907/2006 (REACH) modificado por 2020/878/UE

Hidréxido de calcio 296 % polvo

numero de articulo: 3529

6.4 Referencia a otras secciones

Productos de combustién peligrosos: véase seccion 5. Equipo de proteccidén personal: véase seccion
8. Materiales incompatibles: véase seccion 10. Consideraciones relativas a la eliminacién: véase sec-
cion 13.

SECCION 7. Manipulacién y almacenamiento

7.1  Precauciones para una manipulacién segura
Prever una ventilacién suficiente. Evitar la produccién de polvo.

Medidas de prevencién de incendios, asi como las destinadas a impedir la formacién de
particulas en suspensién y polvo

Eliminacién de depésitos de polvo.
Recomendaciones sobre medidas generales de higiene en el trabajo

Lavar las manos antes de las pausas y al fin del trabajo. Manténgase lejos de alimentos, bebidas y
piensos.

7.2  Condiciones de almacenamiento seguro, incluidas posibles incompatibilidades
Almacenar en un lugar seco.

Sustancias o mezclas incompatibles
Observe el almacenamiento compatible de productos quimicos.

Atencién a otras indicaciones:

Requisitos de ventilacién

Utilizacién de ventilacion local y general.

Disefio especifico de locales o depésitos de almacenamiento
Temperatura recomendada de almacenamiento: 15 - 25 °C

7.3  Usos especificos finales
Noy hay informacién disponible.
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EQUIPOS DE LA PLANTA DE AMINAS CARRASCO

ILUSTRACION 44 SIST