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Resumen

La remocion de componentes acidos (H,S y CO,) de corrientes gaseosas
por absorcién con alcanolaminas es un proceso establecido y altamente
aplicado en el tratamiento de petrdleos de baja calidad. El presente
articulo se enfoca en la propuesta de una planta de endulzamiento de gas
para la remocién de H,S presente en los gases provenientes de la etapa
de hidrofinacién en una refineria de petréleo con alto contenido de azufre.
Queda demostrada la eficacia de un sistema tipico de absorcion y
desorcion con mezclas de aminas (MDEA/MEA y MDEA/DEA) en
diferentes proporciones, para lograr un contenido de H,S entre 60 y 40
ppm en los gases ligeros, haciendo factible la recirculacién de esta
corriente a la etapa de hidrofinacion y recuperar el 90 % del H_S para su
disposicion final. El uso de la modelacion y simulacion de un sistema
industrial para el endulzamiento de gas aplicando el software Aspen—
Hysys es la base para la estimacion de las condiciones operacionales.
Palabras clave: aminas, absorcion, modelacion, simulacion

Abstract

The acid compounds (H,S y CO,) removal from gaseous streams is tradi-
tionally carried out in an absorption system based on alkanolamines. The
present paper deals with the evaluation of a gas sweetening plant for the
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H,S removal from hidrotreating products in a heavy oil industry. The effi-
ciency of a typical absorption system running on MDEA/MEA and MDEA/
DEA is proved to obtain a lean gas with 40 to 60ppm of H,S. The 90% of
the H2S is recovered and the sweet gas can be recirculated to the
hidrotreating stage. The modeling and simulation of the process is imple-
mented on Aspen-Hysys software.

Key words: Amines, absorption, modeling, simulation.

Introduccion

Laremocion deimpurezas &cidas (H,S, CO,, mercaptanos, etc.) esun proceso imprescindible parala
purificacion de hidrégeno, tratamiento degasnatural, gases derefineriay gasde sintesisparaamoniacoy
metanol, cuando lamateriaprimaorigina esun hidrocarburo.t® Latendenciaaremover selectivamentee
H,Sdecorrientes gaseosastiene untrasfondo ambienta y € objetivo operaciona esincrementar lapresion
parcial de H,S en el regenerador para recuperar el azufre remanente. El uso de sol ventes quimicos,
fisicos, procesos de absorcion con sol ventes hibridosy separaci on por membranas son lastecnol ogias
mas discutidas.*®

Lareaccion del H,S con unaaminainvolucrasolamente unatransferenciaprotonica(ec. 1y 2) y puede
considerarseinstantaneacon respecto alatransferenciade masa, de agui que este proceso esté limitado
por latransferenciade masaen|lafase gaseosa.

RR'NH +H,S< RRNH; + HS
D)

RRR'NH +H,S< RRR'NH* + HS®
(2)

Por lo que puede afirmarse que |la absorcion de H,S con aminas depende de |a diferencia entre las
presiones parciales delasfasesliquiday gaseosacomo fuerzamotriz. Se hademostrado que existe una
relacion directaentrelapresion parcia del gasend liquido conlatemperatura, tipoy concentracion dela
amina,® de aqui quelaseleccidn delas condiciones operacionalesy el disefio del equipo guarden una
estrechadependencia.

El uso de mezclas que contienen aminaM DEA (metil dietanolamina) como base con laadicion deunao
més aminasreactivastalescomo MEA (monoetanolamina) y DEA (dietanolaminag) han ganado atencion
enlosltimosarios, fundamentalmente paralaremocion conjuntadeH,Sy CO,. Sinembargo, muy pocos
trabag 0s sehan encaminado adeterminar € efecto quetiened uso deaminas adicionaessobrelaseparacion
del H,Sy & grado derecirculacion necesario.*

LaMDEA esapropiadaparatratar mezclasde gasesy cuentacon unael evadasd ectividad alaabsorcion
deH_S, atacapacidad de absorcion, bajaenergiapararegeneracion, bajadegradabilidad térmicay poco
efecto corrosivo; por estasrazones se utilizacomo base parael estudio reportado en este articulo.

Enlarefineriade petréleo Camilo Cienfuegosno existeingtalado un sstemaparaladiminacion dd sulfuro
dehidrégeno en lacorriente gaseosageneradaen laetapade hidrofinacion dediesel . Actual mente esta
corriente gaseosa, ricaen hidrocarburos (C1, C2, C3y C5), hidroégeno y con un elevado contenido de
H,S (~6%w/w) sequemaen su sistemade hornos, lo que acarreano sol o probl emas técni co-economicos,
s no queinvolucraadiciona mente efectos ambiental esindeseados, puesel H,Sseutilizacomo fuentede
energiaen loshornosincrementando e grado de corrosion por picaduray el impacto ambiental delos
gases generados, |os cuales contienen nivelesaltos de SO, . Laprobleméticaplanteadahahecho surgir la
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propuestade un sistemaparalaremocion del H,S presenteen los gases.

En € presentearticul o se eval Ualaeficaciade un sistematipico de absorcion y desorcion con mezclasde
aminas(MEA y MDEA) endiferentes proporciones, paralograr un contenido deH,S enlosgasesligeros
que permitarecircular estacorrientealaetapade hidrofinacion (60-40 ppm) y recuperar &l 90%del H,S
parasudisposicionfind. El usodelamoddaciony smulacion ddl sistemaindustrial parad endulzamiento
de gas aplicando el software Aspen—Hysys es la base para la estimacion de las condiciones operacionales
quegaranticen losobjetivosdelainvestigacion.

Desarrollo

AndlisisdelaPlanta

Descripcion del proceso

A continuacion sedescribe brevementee diagramadeflujo delainsta acion representado enlaFigural,
lacual sedisefiacon &l objetivo derecuperar el ~90% del H,S contenido en el gasacidoy producir una
corrientericaen hidroégeno parasu reutilizacion enlaetapade hidrofinacion
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Figura 1. Diagrama de flujo del proceso

El absorbedor (T-A) operaacontracorriente; laaminaligeraalimentadapor € tope se pone en contacto
con €l gasécido queentraenlosplatosinferiores paraenriquecerseen el componenteH.S. El gasquese
obtiene por € tope de este equipo contiene menos de 60 ppm de H_Sy puederecircularsealamezcla
parahidrofinacion. Laaminaricaen sulfuro de hidrogeno debe ser enviadaaunaunidad derecuperacion
del solvente(T-S) pararecircularsea sistemay asi continuar €l ciclo de purificacion.

Laconcentracion deaminaMDEA enlaalimentacion puede ser de 40%w/w puessuincidenciaenla
corrosion esmucho menor quelasaminasprimarias. Paralasmulacion seandizaéd efecto deun contenido
fijo de amina (40% w/w) y se utilizan diferentes proporcionesde MEA/MDEA y DEA/MDEA para
estudiar € grado de separaci 6n a canzado.

La corriente de aminarica que sale del contactor se acondiciona paralograr la separacion deseada.
Primeramente sereducelapresion mediante unavavulareductora(V-R) y luego sedimentaaun separador
flash horizonta (S-F) (limitalaformacion deespuma), del cud lacorrienteligera(ricaen hidrocarburosy
con bajo contenido de H,S) esenviadaal sistemadeantorchas. El intercambiador decalor alaentradade
larecuperadora (HE-R) tiene como objetivo conservar partedel contenido térmico delaaminaligera
poniéndolaen contacto con € liquido proveniente del separador flash, gjustando latemperaturadela
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aminaricapor debagjo delos 383 K, de manera
gue no se produzcan separacionesinstantaneasde
H_Senlastuberias.

Latorre despojadoratrabaja alamenor presion
de cabezapermisible(186,2 kPa), reduciendo por
este concepto lacantidad deenergiarequeridapara
lograr & contenido de H,S deseado en el topede
lacolumna. Este equipo constade un condensador
(utiliza agua como fluido de intercambio) y un
rehervidor que opera con vapor saturado a 343
kPa; posee ademas un acumulador dereflujo para
el aguay losgases&cidos generados seran enviados
aunaunidad derecuperacion de azufre.

Laaminarecuperadaen el fondo luego de pasar
por el recuperador térmico seenfriacon aguaen
una contracorriente en el intercambiador HE-C
antes de estabilizar su composicion (T-E) y
reenviarse alatorre deabsorcion (contactora) para
dar comienzod ciclo.

M odelo ter modinamico

El model o termodinamico utilizado paraestimar las
propiedades de los fluidos involucrados es €l
AminPckg contenido enlalibreriadeHysys 3.2.
Egte paguetede propiedades seutilizaparas stemas
amina-hidrocarburos-agua. La solubilidad de
equilibrio secdculautilizando | as gproximaciones
de Kent y Eisenberg” 8 y la de los compuestos
inertes (hidrocarburos) se modela utilizando la
constante de Henry gjustada para efectosiénicos
fuertes.

L os coeficientesdefugacidad paralasespeciesse
determinan por laecuacion de Peng Robinson (ec.
3):

_RT a(T)
P=VTb V(v +b)+b(v-b)
©)

Ladependenciacon latemperaturavienedadapor
laexpresonsguiente:
a'? =1+ oy (1= VT )+ @, 1+ Tr)0.7=Tr)

(4)

Cuando setrabajacon mezclas de sustancias|os
pardmetrosay b secd culan por lasreglassguientes
demezclado:

a:z iz (XX, (aiaj )0'5(1— kij)

©)
b, +b;

b:zizjxixj(TJ(l_lij)

(6)

Absorbedor

El model o utilizado parael absorbedor (riguroso)
permite ca cular laseparacion asumiendo las etapas
enequilibriosin consderar laexistenciaderehervidor
ni condensador. EI mismo permite modificar las
eficiencias de Murphy para alcanzar las
especificaciones operacionaes. Laconvergenciase
obtiene haciendo cero losgrados delibertad, por lo
quese necesitaconocer lacomposiciony d flujodel
gas&acidoy delasolucion deamina, ademésdelas
presionesen d topey fondo delacolumna(Tablal)
en conjunto cone nimero deetgpas (20). Esteditimo
parametro se determind con el método reportado
por Jonesy Pujado® y |os datos de solubilidad de™.
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Tabla 1. Datos para la simulacion del absorbedor. Caso base MDEA (40%w/w).

—-————
50

#—h—

502

Separador flash

—
503

Parimetro 501 S02 503 S04
Flujo (kamolh) 1218 1415 1398 1234
Presion (kPa) 3310 3285 3252 3269
Temperatura (C}) 4213 43.00 4210 47 85
H:S (kmolh) 1.7689 19,345 1.43*%10~ 21.30
MDEA (kmol'h) 111,88 0 0 111,88
H: 0 950,89 930,33 0,359
C1-C5 (kmolh) 0 444327 444,10 0,227

H:0 (kinolh) 1104.3 0 3,743 1100.6

C1-C7:

respectivamente.

Se refiere a los alcanos de uno a siete atomos de carbono,

El model o utilizado parael %parador permitedeterminar ladistribucion defasesen el equilibrioatravés
) Paraequilibrio vapor-liquido en suformaméas sencillaeste

estadado por I aexpres ons gw ente

COGfI?/I

(7

Donde Y, ¥ X, son la fraccion molar de los compuestos en e equilibrio para € vapor y liquido,
respectivamente.
Por logeneral losvaoresde K, son funciones complgjas delatemperatura, presiony composiciéndelas
fases que seresuel ven através del uso del modulo Flash con €l que se calculalaenta pia, entropiay
densidad delascorrientes de productos. Usua mentelacorriente gaseosaque es separadaestaenriquecida
con loscompuestos masvol atilesy constituye unaseparacion previaalatorre despojadora. (Tabla?2).

Tabla 2. Datos para la simulacion del separador. Caso base MDEA (40%w w)

504 Lo S0
B |——b
Q 507

Parametro S04 505 S06 S07
Flujo (kmolh) 1234 1234 04523 123334
. Presion (kPa) 3269 7845 784.5 784.5
M Temperatura (C) 4783 47.84 17,84 17,84
H.S (kmolh) 2130 21,30 2.89%10° 21,297
5F MDEA (kmolh) 111,88 111,88 0 111,88
H, (kmol ) 339 359 02813 7.80%107
C1-C5 (kmolh) 0227 0227 01622  6.48%10°
H:O (kmelh) 11006 11006  5,87%10% 110039
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Intercambiadoresdecalor
Los principales cal culos en | os equipos detransferenciade cal or se basan en € balance deenergiay €

concepto de coeficientetotal detransferenciade caor' 3. Paramodelar el recuperador y € enfriador de
aminaligerase utilizael método ponderado implementado en el simulador Hysys 3.2:

M étodo Ponderado. (Weighted)

Este esun méodo muy adecuado paralidiar con problemasnolineales. End mismolascurvasdecaor se
dividen eninterval os paral os cual es seresuel ven | os bal ances de energiatomando en cuenta:

- El cambio defase delos componentes que conforman losflujos, yaseaen un lado paraambos
fluidos(caienteyfrio).

- UnaMLDT y un coeficientedetransferenciade cal or por interval os.

Se sel eccionaeste método pues su Unicarestriccion es que sol 0 se puede aplicar aintercambiadoresde
calor conflujosacontracorriente (el caso andizado).

Tabla 3. Datos para la simulacion de los intercambiadores. Caso base MDEA (40%w w)

Parimetro S08 511 512
Flujo (kmolh) 123353 1213 1213
Presion (kPa) 784 2344 2344

Temperatura (C) 9530 127.8 82.40

H>S (kmolh) 21.297 1.7689 1.7689
MDEA (kmolh) 11188 111.87 111,87

H; (kanol'h) 7.80%104 0 0
C1-C3 (kmolh) 648%10= 0 0
H>O (kmolh) 1100.59 1099 1099
Parimetro 513 514 515
Flujo (kmolh) 4446 4446 1213
Presion (kPa) 101,325 101323 19999
=14 HE.C Temperatura (C) 30 45 41
Py 213 H;S (kmolh) 0 0 1.7689
MDEA (lanolh) 0 0 111,87
= H, (kmol h) 0 0 0
C1-C5 (kmolh) 0 0 0
H:O (kmolh) 1446 4446 1099

Despojadora

Lasimulacion delacolumnapararecuperacion del solventeseredlizautilizando €l acoplededos
model osimplementados en € software Hysys 3.2, d model o de Fenske-Underwood-Gilliliand y €
model o riguroso que permite calcular lacolumnade destilacion considerando | as etapas de

condensaciony € rehervidor.
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M odelo Fenske-Underwood-Gilliliand (Tabla4): Permitereslizar laestimacion preliminar para
procesos de destilaci on multicomponente. Con este model 0 se obtiene e niUmero deetapas, € plato
Optimo paralaaimentaciony larel acién dereflujo. El nimero minimo deetapassecalculaconla
ecuacion de Fenskelacual utilizaunamediageométricaparalavolatilidad relativadelamezcla. Conlas
correlaciones de Underwood se cal culalare acion de reflujo minima(reflujo necesario paracumplir las
especificaciones paraun nimero infinito de etapas). Por | as etapas real es se estiman con lacurvade
Eduljeeolasecuacionesde Mol okanov, utilizando lacorrelacion empiricadeGilliliand (ec.8):

. . 0.5688
N—len:Q7 l__R—len
N+1 R+1
(8)

SiendoRyR . lasrelacionesdereflujoreal y minima, respectivamente. Ny N . el nimero de etapas
realesy minimas.

Tabla 4. Besultados del metodo Fenske-Underwood-Gilliliand. Caso Base 40%ww MDEA

Fenske-Underwood-Guilliliand Parimetro Valor
502 — -

Numero de etapas 2.85

— , . -

Gigct Eeflujo minimo 0,297

=C1 - )
P Plato de alimentacion 1.70
- - - 5
Fraccion de ligero en fondo 0.0013
SC3 )
(mol'mol)

Utilizando los resultados obtenidos por € model o anteriormente descrito y paraunaeficienciade etapade
15 %° 1415 sedeterminael nimero total de etapas (20) incluyendo rehervidor y condensador. El modelo
escogido parasimular laoperacion ese méodo riguroso de destilacion multicomponente (tabla5). Con
estemode o secaracterizan lascorrientesy seobtienee consumo deenergiaen e condensador y rehervidor,
respectivamente. El condensador operacon aguacomo agente deintercambio.

Tabla 5. Eesultados del método riguroso para la torre despojadora. Caso Base 40%w w MDEA.
Parimetro 509 510
Condenzacdor
SE Flujo (kmolh) 2240 1213
Presion (kPa) 1862 2344

) % Temperatura (C) 6285 1278
H,S (kmolh) 19487  1.7689
=124 o MDEA (kmolh) 0 111.87
18 H,0 (kmolh) 277 1099
' Qr (GIh) 6.01*10°
=10 .
Rehervidor QciGlh) 0.85*10-
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Operadoreslogicos

Se utilizan tresoperadores|6gicos pararesolver la
convergenciadel sistema.

Ajuste: Paracontrolar lacomposicion delaamina
ligera dimentada a la torre de absorcion y para
determinar € flujo deaguanecesario enlaetapade
condensaciony enfriamiento deamina.

St: Permiteestablecer unarelacion entrelapresion
de los gases acidos alimentados ala columnade
absorciony laaminaligera.

Recycle: Esun algoritmo numérico parael andlisis
de convergencia en el sistema con corrientes de
reciclo.

Variablesindependientes

El objetivo fundamental del estudio esevaluar el
efecto dediferentesmezclasde MDEA/MEA end
grado de separacion obtenido en € absorbedor y
por ciento de H,S contenido en €l gas purificado.
Seevallaademasd efecto delarelacion dereflujo
enlacomposicion del topedelarecuperadoray €
consumo de energia en el rehervidor. Como
restriccion dd estudio sefijaunacomposicionbasica
de MDEA de40%w/w, deestaformasesiguenlas
normas establecidas y se trabaja en el rango de
minimo error para el paquete termodinamico
seleccionado. Larelacion dereflujo oscilaentre 0,60
y 3siendo & minimo de0,372.

LaTabla6 resumelosrangosestablecidosparacada
variableend estudio.

Resultadosy discusion

Enlas Tablas 7 y 8 se muestran los resultados de
utilizar mezclasdeaminas paralaremocion deH,S
de una corriente gaseosa. Como es conocido la
MDEA esunaaminasel ectivadondelaetapaque
controla el proceso es fundamentalmente la
transferenciade masaentrelacorriente gaseosay
el liquido absorbedor. Sinembargo, cuando seutiliza
metildietanolaminamezcl adacon monoetanolamina
el efecto separador se incrementa. Los mejores
resultados se exhiben paramezclas con un mayor
contenido de MEA, o cual no es deseabl e por €l
alto efecto corrosivo de estasustancia.

Adiciond mente esimportante destacar queparalas
composicionesexploradasel contenido deacidoen
lacorriente gaseosaque dejael absorbedor cumple
con las normas establecidas para el proceso
<60ppm. Similar comportamiento es mostrado
cuando se utilizacomo componente adicional la
dietanolamina cumpliéndose con las normas
operacionaes. El uso de mezclas de aminas habia
sido reportado anteriormenteen € tratamiento de
gas natural conteniendo ademas de sulfuro de
hidrégeno, didxido de carbono.® Lamejoraen el
por ciento de extraccion esta dada por e efecto
sinérgico producido por lamezcla.

Tabla 6. Rangos para la simulacion del proceso

Variables Independientes Rango UNI
Composicion de MDEA 10-40 Voww /W
Eeflujo en recuperadora 05-3 -—-

Temperatura de alimentacion 73 - 100

Tabla 7. Efecto de la composicion en la separacion de H2S. Mezcla de aminas MDEA MEA

Flujo (kg/h)

Composicién H-5, H-5.; HS..1  %oSeparacion  HaSiope Fiope ppm
10% 666 602162 726235 1.00 00407 1. 11E+04 366
20% 666 602162 72621 0,99 00394 1. 11E+04 534
30% 666 60,2162 726,16 0.99 0,1162 1.11E+04 1044
40% 666 602162 72377 0.99 03057 1. 11E+04 4544
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Tabla 8. Efecto de la composicion en la separacion de H28. Mezcla de aminas MDEA DEA
Flujo (kg'h)

Composicion H-5, H:S,:  H:S.. %eSeparacion  HaSiope Fiope ppm

10% 666 60,2162 726.07 0.99 0.2034  1.11E+04 1827
20% 666 60,2162 72597 0.99 03055  LI1E+04 2745
30% 666 60,2162 725,65 0,99 06237  1.11E+04 56,04
40% 666 60,2162 72577 0.99 03057  LIIE+04 4544

El otro parametro anaizado en lasimulacion fue larelacion de reflujo enlacolumnarecuperadorade
amina. Estavariabletieneincidenciafundamenta en el por ciento de separaciony ene consumo energético
del rehervidor cuyo portador fundamental esvapor saturado a343 kPa. Como puede apreciarseenla
Figura2 el grado de recuperacion de H,S en ladespojadoraseincrementacon el reflujo cuyo punto de
factibilidad estdpor encimade 0,60 pues pararel aciones menores aestalas normas preestabl ecidas para
el contenido deH_Send liquido recirculado (0,002 molH,S'mol M DEA) no secumplen. Se puede definir
claramente como regidn detrabgjo relacionesentre 1y 1,5 paralas cud eslas especificaciones de disefio

sealcanzany e consumo energético en e rehervidor esintermedio (1715kW 'y 1863kW).

3 700
_ 85
= 1 Ba
= 87 -
g 757 1600 2
R W
E 65 A 1850 =
= 2
2 f- =
- =]
S 55 - 750 =
E Lk
5 2] 1 450
45 -
'lll T T T T T T 'd'I:II:I
o 05 15 2 25 3 35

Relacion de reflujo

—— Crehervidor —a— Flujo de (5] recuperado
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B70 1
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B4l -

Flujo de H2S {kg/h)

B30 4

B20

74 80 a0 85 83

Temperatura {°C)

Figura 3. Efecto de la
temperaturadeaimentacion enel flujo deH,Srecuperado

DelaFigura3 sepuede constatar €l efecto positivo delatemperaturade alimentaci én, hecho queviene
dado por € incremento proporciond enlavolatilided relaivadelamezcla El cdor necesarioend rehervidor
disminuye conlatemperaturade alimentaci 6n siendo este un comportamiento clé&sico explicado envarias
comunicaciones.'® Esde notar como larecuperacion térmicay la cantidad de agente de enfriamiento
necesari o también seincrementan |legando aun balance neto de cal or que sefavorece enlamedidaque
aumentalatemperatura. El grado de cal entamiento no debe superar os 100 °C paragarantizar quela
aminano sedegradey de estaformalarecircul acion no tengaun efecto negeativo en e balancemésico del
sistema. (Figura4

—
=
’

Calor Intercambiado (105 kJ/h)
0 = k) L ke -4 Q0D

o 75 an a5 40 95 100
Temperatura (°C)

—— Qrecuperador —s— Cenfnador
— — Qireheridor —=—0tot

Figura4. Efecto delatemperaturade aimentaciénen el calor intercambiado en € proceso
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Conclusiones
Se evaluo el efecto de mezclar aminas en la
eliminacion de componentes acidos de corrientes
gaseosas. Se pudo detectar un efecto positivo de
lasmezclasen e grado de separacion. Lacolumna
despojadoradebe operar pararelacionesdereflujo
entre1y 1,50 deformaqueel contenido deH,Sen
lacorrienteliquidaque serecirculaa sistemasea
inferior a0,002 molH,S'molamina Latemperatura
de alimentaci 6n aladespojadoradebe ser cercana
alos100°C parafavorecer el grado de separacion
y el balance energético del sistema, valores
superioresaeste pudieran traer como consecuencia
la degradacion del absorbente eimposibilitar su
recirculaciona proceso.
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