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Introduccién

INTRODUCCION

El objetivo del presente trabajo es analizar el comportamiento de la dietanolamina
(DEA) y la metildietanolamina (MDEA) en una torre absorbedora aplicando
modelos en No Equilibrio. Asimismo, manipular variables como concentraciéon del
solvente, tipo (s) de solvente (s), presion, temperatura y arreglo de la planta.

Los modelos en No Equilibrio describen las ecuaciones de conservacion para cada
fase y se resuelven simultaneamente con las ecuaciones de transporte que
describe la transferencia de masa y energia.

Aspen Plus® cuenta con un modulo (RATEFRAC) el cual realiza los calculos en
No Equilibrio para simular todos los tipos de operaciones multietapas. RATEFRAC
toma en cuenta explicitamente el proceso de transferencia de calor y masa en la
interfase para determinar el grado de separacion. Este modelo no usa factores
empiricos como Eficiencias y Altura Equivalente a Platos Teéricos (HETP).

Ha habido en afos recientes tres grandes avances en el endulzamiento de gas.
Se han desarrollado solventes mas facilmente regenerables, mayor selectividad y
las propiedades deseables de solventes individuales han sido explotadas para
crear solventes con dos o tres aminas. Esto ha permitido significantes reducciones
en los requerimientos energéticos, principalmente por incremento del rechazo de
COa,.

Existen diferentes configuraciones para las instalaciones de endulzamiento,
aunque el proceso fundamental es el mismo en casi todos los casos.

Para una remocion total de gas-acido, la calidad del gas tratado es determinada
completamente por equilibrio de fases, suponiendo que la columna tiene
suficientes platos o altura del empaque. Este no es el caso en el tratamiento
selectivo. Aqui, la extension a la cual el gas acido es removido esta directamente
relacionado con su rapidez de transferencia de masa, asi como la rapidez de
transferencia de masa de cada una de las especies absorbiendo gases acidos.
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CAPITULO 1

TRANSFERENCIA DE MASA CON REACCION QUIMICA

Cuando el gas es absorbido en un liquido o una solucion donde ésta es capaz de
sufrir una reaccion quimica, la fuerza impulsora de absorcion es compleja, ya que
el soluto no solamente difunde a través de la pelicula de liquido a una rapidez
determinada por el gradiente de concentracién, sino al mismo tiempo reacciona
con el liquido a una rapidez determinada por las concentraciones del gas y del
solvente. El fenébmeno de transferencia de masa con reaccion quimica toma lugar
cuando dos fases las cuales no estan en equilibrio quimico una con otra son
puestas en contacto. El fenébmeno se lleva a cabo en una serie de etapas
elementales, las cuales se pueden resumir como sigue.

i. Difusion de uno o mas reactantes desde el seno de la fase 1 a la interfase.
El equilibrio fisico se puede considerar que prevalece en la interfase.

ii. Difusion de los reactantes desde la interfase a través del seno de la fase 2.
iii. Reaccion quimica dentro de la fase 2.

iv.  Difusion de los reactantes inicialmente presentes dentro de la fase 2, y/o
de productos de reaccion, dentro de la misma fase 2, debido a los
gradientes de concentracién los cuales estan establecidos por la reaccion
quimica.

Las etapas (ii), (iii) y (iv) pueden llevarse a cabo simultdneamente, y por tanto
interfieren mutuamente; el fenébmeno global resultante de la etapa (ii), (iii) y (iv) se
lleva a cabo en serie con la etapa (i). Si la etapa (i) es controlada por la rapidez, la
rapidez global no es influenciada por la reaccion quimica, y el proceso puede ser
visto como un simple fenédmeno de transferencia de masa el cual no es
influenciado por la rapidez de reaccion. Por supuesto, la reaccion quimica puede
ser por si misma la causa de una alta transferencia de masa global dentro de la
fase 2, y por tanto para la etapa (i) controlada por la rapidez. El analisis de
transferencia de masa con reaccién quimica es de interés cuando el fenbmeno
global resulta de las etapas (i), (iii) y (iv) es controlada por la rapidez.

8%
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11 TEORIAS DE TRANSFERENCIA DE MASA
1.1.1 Teoria de Pelicula

Este modelo esencialmente atribuye todas las resistencias a la transferencia de
calor y masa a una delgada pelicula que colinda con ésta.

Se considera que, cerca de cualquier interfase de fluido, existe una pelicula
estancada de espesor & a través de la cual el proceso de transporte tiene lugar por
simple conduccién molecular. Las condiciones en el seno de la fase son
consideradas constantes, con la unica excepcion de la pelicula estancada por si
misma, asi que la fuerza impulsora global es enteramente utilizada por el
fenémeno de transporte molecular en la pelicula.

Cuando se aplica a procesos de absorcion controlados en el lado del liquido, el
modelo de teoria de pelicula permite la evaluaciéon de la velocidad de absorcién
por unidad de superficie, V',

I_/O:—D,[ag) +(u.c) (1.1)
ox J, S

x=0

donde c¢ es la concentracion del componente absorbente en la fase liquida, xes la
distancia desde la interfase (tomado como positivo dentro del liquido), D, es la

difusividad molecular del componente absorbente en el liquido, y . es el

componente normal a la velocidad en la interfase gas-liquido. Si éste ultimo se
considera plano,

u..=0 (1.2)

El gradiente de concentracion es constante dentro de la pelicula estancada, si no
existe generacion (no hay reaccion quimica), entonces

(8] o (1.3)
ax).s o

Donde ¢, y ¢, son los valores de cen la interfase y en el seno de la fase liquida,
el coeficiente de absorcién para la absorcion fisica, 4, , es definido como,

7° 14
oV (1.4)

Co — €y

Se expresa por,

(V8]
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D, (1.5)

El espesor de la pelicula, 3, es desconocido al igual que el coeficiente de
absorcién. Se puede pensar que el valor de 3 depende de las condiciones
hidrodinamicas de la fase liquida, y sobre esta base, la ecuacion (1.5) predice que
a iguales condiciones hidrodinamicas, el coeficiente de absorcion deberia ser
proporcional a la difusividad molecular. En forma de correlaciones entre los grupos
de Stanton, Reynolds y Schmidt para los coeficientes de absorcién controlados en
el lado del liquido,

k° . . (1.6)
—t=a,(Lu, /v,)" (v, /D)

u,

Donde u, es la velocidad caracteristica del liquido, L es una dimensién lineal
caracteristica, v, es la viscosidad cinematica del liquido, y a,, a,, a, son
constantes numeéricas. Existe algunas incertidumbres concernientes al valor de a,,
pero el mejor estimado es que a, =-0.5, por lo tanto de la ecuacién (1.6), a
iguales condiciones hidrodinamicas,

¥°a/D, (1.7)

Lo cual esta en contraste con la ecuacion (1.5).

En el caso de la fase liquida en contacto con un sélido o una fase liquida mucho
mas viscosa, k, es conocida por ser proporcional a la difusividad elevado a 2/3,
otra ves en contraste con la ecuacién (1.5).

1.1.2 Teoria de penetracion: modelo de Higbie

La interfase gas-liquida esta constituida de una variedad de pequefnos elementos
liquidos, los cuales son continuamente llevados a la superficie desde el seno del
liquido y vice versa por el mismo movimiento de la fase liquida.

Cada elemento de liquido, tanto como este permanezca en la superficie, puede
considerarse estar estancado y la concentracién del gas disuelto en el elemento
puede considerarse ser donde sea igual a la concentracion en el seno del liquido
cuando el elemento es llevado a la superficie. En estas condiciones, la absorcion
toma lugar por difusiéon molecular inestable en varios elementos de la superficie
del liquido. Por consideracion del problema de transferencia de masa desde una
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burbuja de gas cilindrica, Higbie consideré que todos los elementos superficiales
permanecen en la superficie por la misma cantidad de tiempo,

¢ =dlu, (1.8)
donde d es la longitud vertical de la burbuja y «, su velocidad.

El proceso de difusidon molecular inestable dentro de cada elemento de fluido es
regulado por la ecuacién diferencial usual,

oo s (19
‘oxt ot

donde ¢ es el tiempo transcurrido desde el momento en que el elemento
superficial considerado ha sido llevado hasta la superficie. Las condiciones
frontera asociadas con la ecuacion (1.9) son,

f:o C:CU (1.10)
x=0 c=c, (1.97)
X—w c es limitado (1.12)

donde Ec. (1.10) representa la hipotesis de la concentracion inicial uniforme, la Ec.
(1.11) es la definicion de la concentracién en la interfase ¢, y la Ec. (1.13) puede
ser usada como la tercera condicion frontera si, hasta el final de la vida del
elemento t*, la concentraciéon dentro del elemento difiere apreciablemente desde
su valor inicial ¢, solamente en la superficie de la capa del elemento. Esta ultima
hipétesis puede ser considerada como la condicion de “profundidad de

penetracion”, es después de que un tiempo t* ha transcurrido, mucho menos que
la misma profundidad del elemento superficial.

La integracion de la ecuacioén (1.9) es faciimente acomparnada por la definicion de
la Transformada de Laplace,

T (1.13)
g(p)=Lc)= _[exp(— pt)cdt
0
por lo que la ecuacion (1.9) llega a ser,
d’ (1.14)
D, d;g = pg — pc
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Donde la condicion frontera (1.10) ha sido satisfecha. La integral de la ecuacién
(1.14) satisface las condiciones de las transformadas de Laplace (1.11) y (1.12) ,

e =(c, —cyJerfelx/ 2Dyt |+ ¢, (1.15)
donde la funcion erfc(z) se define como,
erfc(z) = = ?ex (-z%)dz
Ly p(=2 (1.16)

el gradiente de concentracion en la interfase se obtiene de la ecuacién (1.16)

&) as
o)., Dm (1.17)
y la velocidad de absorcion instantanea en un elemento esta dada por,

o oc i I'IE
Y= _DI [a;]J‘:O = (60 sz C0 )A".‘,il ; (1 18)

La velocidad de absorciéon dada por la ecuacion (1.18) es la velocidad de
absorcion en un elemento cuya “edad” (el tiempo transcurrido desde su aparicion
en la superficie) es ¢; la velocidad de absorcién promedio sobre la totalidad de
“vida” t* de un elemento esta dado por,

e | B
V' == [Vt =(c, —¢c,).| =~
:’{J (¢ co).,.m (1.19)

De la definicion de coeficiente de absorcion dado en la ecuacion (1.4),

B =2,

Dy
= (1.20)

La ecuacion (1.20) muestra que k, es proporcional a la raiz cuadrada de la

difusividad. Por supuesto, la ecuacion (1.20) puede ser usada para evaluar k,

solamente en los casos en los cuales t* es conocido, como en el movimiento de
burbujas de gas. Sustituyendo la ecuaciéon (1.8) en (1.21) se obtiene para este
caso,

5= 113Re™ 5™ (1.21)
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donde St=k; /u, es el nimero de Stanton basado en la velocidad de la burbuja;
Re=du, /v, es el numero de Reynolds basado en el diametro de la burbuja y la

viscosidad del liquido; y Sces el numero de Schmidt. La ecuacién (1.21) esta
satisfactoriamente confirmada por datos experimentales en el tamafio medio de
burbujas; también es razonablemente exacto para el caso de gotas de liquido
cuando la viscosidad de la fase dispersa es suficientemente baja.

En todos los casos donde f* no es conocida, la ecuacion (1.20) puede ser tomada
como una definicion de la vida equivalente del elemento superficial.

1.1.3 Teoria de Penetracion: modelo de Danckwerts

Si la hipotesis de igual vida para todos los elementos superficiales es rechazado,
la velocidad de absorcién promedio esta dada por,

o U

_ D .
7O = Ia:‘;'-(% —co W (1)dt (1.22)

o

donde w(t)dt es la fraccion de la superficie total la cual esta constituida de
elementos superficiales cuya edad es mas grande que ¢ y mas pequefia que
(t+dr). La funcion y(r) es llamada funcién de distribucion de edad, y satisface la
condicion obvia,

jy/(r)df =1 (1.23)
0

La ecuacion (1.22) no puede ser integrada sin considerar una forma especifica
para la funciéon de distribucion de edad. Sin embargo puede observarse que
cualquier forma de la funcién de distribuciéon de edad, la ecuacion (1.22) siempre
produce la proporcionalidad requerida de k, y de (D,)"?. Danckwerts propuso
una forma analitica para w(t), la cual esta basada en la siguiente hipotesis:

considera que la probabilidad para que un elemento superficial desaparezca
desde la superficie en un intervalo de tiempo dado es independiente de su “edad”.
En este caso, la velocidad de desaparicion de los elementos de superficie de
cualquier edad dada es simplemente proporcional al nimero de elementos de la
“edad” los cuales estan presentes, por lo tanto,

dy (1.24)
a7

s es una constante de proporcionalidad. Integrando la ecuacion (1.24),



Transferencia de Masa

w = const.exp(—st) (1.25)

Sustituyendo la ecuacién (1.25) en (1.23) muestra que la constante requerida es
s, por lo tanto,

w = sexp(—st) (1.26)

Sustituyendo en (1.22),
v’ =\[1$(c;,—c0) (1.27)

La cantidad s tiene el significado fisico de una velocidad de superficie renovada, y
1/s puede ser visto como la vida “promedio” de los elementos superficiales.

La comparacién de las ecuaciones (1.20) y (1.27) muestra que en cualquier caso,
el coeficiente de absorcion es proporcional a la raiz cuadrada del radio de
difusividad respecto a la vida de los elementos superficiales, la constante de
proporcionalidad es un numero cuyo valor se acerca a 1.

Aparte de aquellos casos en los cuales el modelo de Higbie es considerado, y el
valor de t* puede ser calculado independientemente, las ecuaciones (1.20) y (1.27)
son en realidad usadas como una definicién de t* y de s. La diferencia entre el
modelo de Higbie y el de Danckwerts es un “tiempo de difusion equivalente”, ¢,,, a

través de la ecuacion,

0 _ ~
=S (1.28)

1.1.4 Difusion, reaccion y tiempo de residencia

El significado fisico del tiempo de difusion es el intervalo de tiempo entre los
procesos de mezclado sucesivo lo cual hace que la concentracidon dentro del
elemento liquido sea uniforme. Los valores de r,, en absorbedores industriales
pueden ser estimados por inspeccion de las condiciones hidrodinamicas del
liquido o a través de la ecuacion (1.28) acoplada con correlaciones empiricas para
los coeficientes de absorcion.

Un concepto muy dtil en el analisis de reacciones quimicas es el “tiempo de
reaccion”. Este puede ser definido como,
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t, =(c-c")/r (1.29)

donde r es la velocidad de reaccion, ¢ es la concentracion actual del reactante
considerado y ¢' es la concentracion de la constante de equilibrio. Para una
reaccion de primer orden con una constante cinética &,

t, =1/k (1.30)

El significado fisico del tiempo de reaccion es la cantidad de tiempo el cual es
requerido para que la reaccion pueda llevarse a cabo con una extensién
apreciable.

A excepcion de las reacciones de primer orden, el tiempo de reaccion depende de
la concentracion considerada, esto es debido a la dependencia no lineal de los
procesos de reaccion quimica sobre su fuerza impulsora. Esto debe ser tenido en
mente, mientras el tiempo de difusién depende de las condiciones hidrodinamicas,
ya que es el tiempo actualmente disponible para el proceso de difusion inestable
dentro del elemento superficial, el tiempo de reaccion depende solamente de la
cinética de la reaccion considerada, y no del tiempo disponible para la reaccion,
sino del tiempo requerido por éste.

El tiempo de difusion tiene en la practica, valores los cuales no cubren un gran
rango, en contraste con esto, el tiempo de reaccidon encontrados en sistemas
practicos pueden tener valores extremadamente diferentes.

Otra caracteristica del tiempo que debe ser considerada, el tiempo el cual es
actualmente disponible para la reaccion. Este Gltimo es obviamente el tiempo de
residencia total, t,, de la fase liquida en el absorbedor considerado, ya que la
reaccion quimica toma lugar en la fase liquida. Esto es evidente ya que si el
proceso de absorcion quimica tiene que ser considerado del todo, el valor de tp,
tiene que ser al menos del mismo orden de magnitud de t. De hecho, t. debe ser
mucho mas grande que t,, ninguna reaccion tomaria lugar del todo en el liquido, y
el proceso considerado seria, de hecho, un proceso de absorcion fisica.
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1.2 ECUACIONES DIFERENCIALES DE DIFUSION-REACCION

Las ecuaciones diferenciales las cuales representan el fenémeno de la reacciéon
quimica y la difusion simultaneamente en la fase liquida pueden ser escritas, para
cada especie reaccionante, en la forma:

oc,
DrAZC, =M.ch +E+." (131)

es decir,
Transporte molecular + Acumulacion + Velocidad de reaccién
Donde el vector notacién es el usado por Bird, Steward and Lighfoot.

La ecuacion anterior simplifica considerablemente las condiciones hidrodinamicas
como aquellas que se consideran en los modelos de la teoria de pelicula y la
teoria de penetracién. De hecho en ambos modelos u =0, y en el caso de la teoria
de pelicula también éc, /61 =0.

Es importante realizar el significado fisico de v y t. La ecuacion (1.1) esta escrita
con referencia aun sistemas de coordenadas las cuales se mueven junto con la
superficie del elemento considerado: por lo tanto, ¥ =0 simplemente significa que,
durante su vida, la superficie del elemento se comporta como un cuerpo rigido,
pero no implica que su posicién en el espacio no cambie. Con la misma filosofia, t
es el tiempo transcurrido desde el momento que la superficie del elemento
considerado ha sido traido a la superficie: en este sentido la ecuacion (1.1), la cual
gobierna un fendbmeno en estado inestable, puede ser aplicado a procesos los
cuales estan en estado estable sobre una escala microscopica.

La ecuacion (1.22) muestra claramente como un fenédmeno, como el descrito por
las ecuaciones (1.9) a (1.12) , el cual es claramente inestable tan lejos como cada
superficie del elemento considerado, resulta en un proceso estable
microscopicamente, a condicion de que la funcion distribucion de edad no cambie
con el tiempo. La teoria de pelicula considera que en escala macroscopica el
fenomeno considerado esta en una condicion de estado estable, asi que el
término dc,/ét se omite de la ecuacion (1.31). Ademas, si la interfase se
considera plana, es decir, su curvatura puede ser despreciada para los elementos
de superficie del liquido. En el caso de la teoria de pelicula, esto significa que
radio de curvatura minimo de la superficie, R., es mucho mas grande que el

espesor de la pelicula,

R >>6 (1.32)

10
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En el caso de la teoria de penetracion,
R, >>./Dt, (1.33)
Donde (D¢,)"? es la “profundidad de penetracion” del componente absorbente

cuando r=0.

R >>10"cm (1.34)

En el caso del modelo de teoria de penetracion,

D d’c, o,
T a (1.35

En el caso del modelo de teoria de pelicula,

e,
D=2 =r (1.36)

Note que la ecuacion (1.35) se transforma en la ecuacién (1.9) cuando »=0.

Incluso la forma de la ecuacion (1.5) involucra un nimero de problemas analiticos
cada vez que tenga r pero es la relacibn mas simple para la concentracién de los
reactantes. En general » es funcion de las concentraciones mas que de un
reactante, y por tanto el problema matematico consiste en la integracion de un
conjunto de ecuaciones diferenciales como la Ecuacion (1.5). Este problema
general no puede ser resuelto aun cuando un conjunto de ecuaciones
diferenciales como la ecuacion (1.6) requiere un nimero de aproximaciones para
su solucion. Sin embargo, un numero de soluciones asintéticas pueden ser
encontradas cuando expresiones muy simples para » son consideradas.

1.2.1 Condiciones Frontera

Si se considera un sistema con dos reactantes, el primero nombrado como el
componente absorbente y el segundo un reactante en la fase liquida no volatil, “5”

y “c¢” es la concentracion del primero y segundo respectivamente, a una distancia
‘x" desde la interfase gas-liquido. “ D, " es la difusividad del reactante no volatil.

En la interfase gas-liquido, la concentracion del componente absorbente es igual a
su solubilidad debajo de la presion parcial interfacial fijada:
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$=0 c=c, (1.37)
Mientras la no volatilidad del otro reactante impone la condicién de transporte cero

en la interfase

x=0 @_
ox

0 (1.38)

En el caso de especies ionicas, la fuerza impulsora para la transferencia de masa
no es simplemente el gradiente de concentracién; una situacién de cero transporte
puede resultar en un gradiente de concentracion finito en la interfase.

Para el modelo de teoria de penetracion, la distribucion de concentracion en el
tiempo cero,

t=0 b=b, c=c, (1.39)

donde b, y ¢, son las concentraciones en el seno del liquido de los dos
reactantes.

La ultima condicién requerida para definir la solucién del problema es una segunda
condicion sobre el espacio coordinado. Para el modelo de Teoria de Pelicula, esta
condicién es,

x=0 C=; b=b, (1.40)

Para el modelo de Teoria de Penetracion, la misma condicion aplicariaa x =0,

X=0 x # too b # +o0 (1.41)
&= dc/éx =0
b =b, ob/ox =0 (1.42)

Se debe tener cuidado al manejar las condiciones frontera (1.41) y (1.42) cuando
la concentracion en el seno del liquido, ¢, es igual a la concentracién de equilibrio

¢ , es decir, cuando » =0 en el seno del liquido.

12
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CAPITULO 2

PROCESO DE ENDULZAMIENTO

El acido sulfhidrico y los mercaptanos que pueden contener ciertos gases
naturales y la totalidad de los gases manufacturados, son compuestos de azufre
corrosivo, que es necesario extraer a fin de evitar el dafio de los equipos. Esa
extraccion se efectia mediante procesos especiales, siendo el mas difundido el
proceso GIRBOTOL.

El anhidrido carbénico que contienen algunos gases naturales también es
eliminado en el proceso antes mencionado. Ese anhidrido carbénico puede estar
en proporciones muy variables. Al igual que el nitrégeno que también pueda existir
ofrece el inconveniente de la reduccion del poder calorifico ya que se trata de
gases inertes y de la disminucion del rendimiento en los procesos de extraccion de
gasolina. La presion parcial del H.S debe ser reducida a niveles bajos porque es
toxico y es corrosivo en las tuberias y compresores.

Las soluciones acuosas de alcanolaminas son grandemente utilizadas en
operaciones de absorcién/agotamiento para remover gases acidos como &acido
sulfhidrico (H»S), y dioxido de carbono (CO) de una gran variedad de gases. El
H>S y el CO, estan presentes en el gas natural, sintesis de gas, gas combustible y
varias corrientes de refineria. El proceso es caracterizado como una transferencia
de masa incrementado por la reaccién quimica; los gases &acidos reaccionan
directamente o a través de un mecanismo acido-base con las alcanolaminas para
formar especies idnicas no volatiles. La presencia de una alcanolamina, por tanto,
incrementa la solubilidad de un gas acido en la fase acuosa a un valor constante
de la presion parcial en equilibrio.

Existen tres grandes categorias de alcanolaminas: primarias (MEA), secundarias
(DEA) y terciarias (MDEA).

Las aminas primarias y secundarias reaccionan rapidamente con el CO, para
formar iones carbamatos. Existe un alto calor de absorcién asociado con la
formacion de iones carbamatos, el costo de regeneracion de las aminas primarias
y secundarias es alto. Estas aminas tienen la desventaja de que requieren dos
moles de amina para reaccionar con una mol de CO; y asi su carga esta limitada a
un maximo de 0.5.

Las aminas terciarias carecen de un vinculo para formar iones carbamatos (no
tiene un hidréogeno unido a un nitrégeno) y por esto no reaccionan directamente
con el CO,, la reaccion del CO; puede ocurrir solamente después de que éste se
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disuelve en el agua para formar un ién bicarbonato. El id6n bicarbonato entonces
sufre una reaccion acido-base con la amina.

El calor de reaccion de las aminas terciarias asociado con la formacion de iones
bicarbonatos es mucho mas bajo que el asociado con la formacion de carbamatos,
asi los costos de regeneracion son mas bajos. Otra ventaja es que la
estequiometria es 1:1, lo cual permite altas cargas de equilibrio de CO..

La reacciéon del CO, con aminas es relativamente lenta, ya que la velocidad de
reaccion del CO, disminuye con la sustitucion del grupo nitrogeno asi que las
aminas primarias reaccionan mas rapido que las aminas secundarias y terciarias.

La reaccion del H»S es rapida (la rapidez de reaccion del H.S es rapida en el
equilibrio y es efectivamente alcanzada por todas las amina). La absorcién del H,S
generalmente se considera estar limitada por la fase gas mientras que la
absorcion del CO; es limitada por la fase liquida.

Las aminas selectivas absorben preferentemente H,S con respecto al CO..
Muchos autores han concluido que esta preferencia resulta de una diferencia en
solubilidad, velocidad de reaccion o una combinacion de ambas.

21 DESCRIPCION DEL PROCESO DE ENDULZAMIENTO

Para propositos de descripcion, la planta endulzadora se divide en dos secciones:
seccion de absorcion y seccion de regeneracion. En la primera seccion se
remueven los gases acidos, es decir, el HoS y el CO, por medio de un solvente. Y
en la segunda se revierte la reaccion para recuperar la amina y se separan los
gases acidos que habia atrapado el solvente.

2.1.1 Seccion de Absorcion

El gas amargo que contiene gases acidos (acido sulfhidrico y bidéxido de carbono)
es alimentado en el fondo de una torre absorbedora con un empaque aleatorio o
estructurado, en la cual el gas amargo asciende a través de las etapas para estar
en contacto con una solucién de amina que simultaneamente desciende, con el
fin de absorber los gases acidos contenidos en la corriente de gas amargo. El gas
que sale de la torre se encuentra libre de gases acidos.

14
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2.1.2 Seccion de Regeneracion

La seccion de regeneracion es un circuito cerrado. La amina pobre (libre de gases
acidos) proveniente de las bombas de alta presion, la cual descarga con un flujo
controlado en la torre absorbedora, donde absorbe los gases acidos. La amina rica
(amina con gases acidos) que sale de la torre absorbedora hacia un tanque
separador para ser flasheados los hidrocarburos que fueron arrastrados en la
corriente de amina rica. Esta amina pasa a un intercambiador previo paso por un
filtro, posteriormente es dirigido hacia una torre regeneradora. En esta torre la
amina rica desciende en la torre, el vapor de agua asciende para estar a
contracorriente, esto con el objeto de que los gases acidos contenidos en la amina
rica sean desorbidos.

Por el domo de la torre sale el vapor de agua que absorbid los gases acidos que
son llevados a una unidad recuperadora de azufre o a un incinerador.

La amina regenerada sale por el fondo de la columna, esta es enviada a control de
nivel hacia el intercambiador de amina rica/amina pobre para finalmente pasar a
través del enfriador de amina.

La energia requerida para agotar la amina es la suma del calor sensible requerido
para incrementar la temperatura de solucion, la absorcion de energia y los calores
latentes. La columna de agotamiento debe ser operada a presiones tan altas como
sea posible para incrementar la temperatura del rehervidor para un agotamiento
optimo, sin embargo, no debe ser excedida la temperatura de degradacién de la
amina.

Gas dulce
-

a

Y

Solvente

Gas
amargo

ToQMoT o0 oo
+ i = N R B = I I = ]

Amina
pobre

4{

o]

Figura 2.1 Esquema de una planta endulzadora de gas.
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2.2 QUIMICA DEL PROCESO

La reaccion del CO, con la MDEA (amina terciaria) se lleva a cabo después de
haberse disuelto el CO, en agua y formarse el i6n bicarbonato, a continuacién éste
sufre una reaccion acido-base con la amina. Por otro lado, el CO; reacciona con
aminas primarias y secundarias para formar carbamatos, ya que éstas tienen un
hidrégeno unido a un nitrégeno. Aspen Plus® tiene incluido las reacciones que se
llevan a cabo entre el gas amargo y el solvente (DEA y MDEA) en el seno del
liquido, estas se presentan en el anexo A.

Para el sistema CO,-H,S-H,O-Amina, las siguientes reacciones en equilibrio
ocurren en el seno del liquido.

Hidrolisis del agua,
2H,0 < H,0" +OH" (2.1)
Formacion del bicarbonato,
CO, +2H,0 < H,0" + HCO, (2.2)
Formacion del carbonato,
HCO; + H,0 <> H,0" +CO; (2.3)
Formacién del carbamato,
DEACOO™ + H,0 <> DEA+ HCO; (2.4)

Formacion del bisulfito,

H,O+ H,S <> HS™ + H,0" (2.5)
Formacion del sulfito,
H,O+HS & S™ +H,0" (2.6)
Protonacion de la DEA,
DEA™ + H,O <> DEA+ H,0O" (2.7)

Protonacién de la MDEA,

MDEA™ + H,0 <> MDEA+ H,0" (2.8)
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2.2.1 Selectividad

Todos los solventes alcalinos son termodindmicamente selectivos a través del CO,
pero cinéticamente selectivos a través del H»>S. Si se usa este conocimiento para
ver como se incrementa la separacion del CO, (por ejemplo, mejorar la
selectividad) se debe reconocer dos hechos importantes acerca de los sistemas
amina-gas acido:

e EICO.y el H,S reaccionan diferente en soluciones alcalinas.

e Sus velocidades de absorcion fisica estan controladas por resistencias
en fases enteramente diferentes.

Cuando el CO; se disuelve en el solvente, este se enlaza quimicamente con las
aminas, formando productos de reaccién. A bajas temperaturas, esos productos
de reaccién son estables y requieren calor y vapor de agotamiento para
descomponerlos y revertir la reaccion. Por otro lado, cuando el H.S se disuelve en
una amina, éste se convierte inmediatamente a sulfuro o iones bisulfuros via
reaccion de protonacion instantanea con los iones hidrogeno, sin directamente
involucrar en la amina a todos. Esas reacciones de protonaciéon son
inmediatamente reversibles y la extensién de la reversibilidad depende de la
alcalinidad del solvente, no de la cinética de la reaccion. Mientras el CO,
reacciona relativamente lento y el H,S rapidamente, el CO, forma productos de
reaccion estable, por otro lado, el H.S forma rapidamente productos
descompuestos en una reaccion que depende solamente de la alcalinidad.

Esto significa que si la mezcla de gases y el solvente son expuestas uno con el
otro solo por un corto tiempo, el H,S se absorbe mas rapidamente que el CO;
porque la reaccion instantanea del H,S mantiene la concentracion del H,S en
forma no reactiva en el liquido y este mantiene una fuerza impulsora. La reaccion
del CO2 no es suficientemente rapida para prevenir la concentracion del CO, de la
acumulacion y disminucién de su velocidad de absorcion. La cinética de la
reaccion ha hecho el proceso selectivo a través del H,S. Si por otro lado, si se
permite a las fases permanecer en contacto por largo tiempo, ambos gases
contindan absorbiendo, pero como el CO, absorbe éste, consume la amina vy
disminuye la alcalinidad del solvente, al mismo tiempo, esta reducciéon de
alcalinidad llega a ser excesivamente baja para mantener todo el H.S en forma
protonado. Consecuentemente el HS y el S™ protonado y el H»S comienza a
desorberse.

17
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2.3 EQUILIBRIO QUIMICO Y LIQUIDO-VAPOR
2.3.1 Equilibrio Quimico

La remocién de gases acidos por absorcion en soluciones de alcanolaminas es el
método preferido para la remocién del gas acido debido a la alta capacidad de
esas soluciones. Esta capacidad es resultado de la débil basicidad de las aminas
las cuales reaccionan con los gases acidos para convertirlos en iones
atrapandolos en la fase liquida. Esas reacciones reversibles acido-base dan una
gran capacidad de incremento por encima de la simple absorcion fisica.

Las constantes de equilibrio son requeridas para cada reaccién que ocurre en la
solucién. Las constantes de equilibrio quimico estan relacionada con las
actividades de cada una de las especies (Ecs. 2.9, 2.10, 2.11)

K =TIla" (2.9)
bB+cC=dD+eE (2.10)
a’at
K=—2&
a:.af. (2.11)

donde las letras minusculas son los coeficientes estequiometricos, v;, y las letras
mayusculas estan representadas por las especies quimicas. Las constantes de
equilibrio son funcion de la temperatura, y la forma tipica la representa la siguiente
ecuacién

an=A+$+C*hT+D*T (2.12)

Las constantes de equilibrio estan relacionadas al cambio de la energia libre de
Gibbs debido a la reaccién como se muestra en la ecuacion (2.13). De la definicién
de G se obtiene una expresion directamente que relaciona la dependencia de la
temperatura de las constantes de equilibrio con el calor de reaccién (Ec. 2.14).

AG!’X’F
K= (2.13)
dinK __AH,
d1/T) R (2.14)
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2.3.2 Equilibrio Liquido-Vapor

La absorcion de gases acidos se lleva a cabo en dos etapas, absorcion y
desorcion. En la primera etapa, las especies en la fase gas es disuelta en la fase
acuosa. Este equilibrio sera escrito en una forma parecida a una reaccién quimica,

H,S

o H,S (2.15)

(g) (ag)
Donde el subindice g se refiere a una molécula en la fase gas y el subindice aq
indica una molécula de gas disuelta en la solucién acuosa.

La segunda etapa esta representada por las reacciones quimicas. Estas sirven
para convertir las especies gaseosas en la fase acuosa a iones y obtener la
reaccion hacia la derecha (Ec. 2.15). Estas son las reacciones acido-base las
cuales da a las soluciones de alcanolaminas su alta capacidad a los gases acidos.

Fase Vapor
HaS (g CO2 g
Absorcién M
Fisica
H,S (aq) CO, (aq)

MDEA+ H,S <> HS™ + MDEAH"
MDEA + CO, + H,0 <> HCO; + MDEAH"

Fase Acuosa

Figura 2.2 Proceso de equilibrio involucrado en la absorcién y desorcion de gas
acido en soluciones acuosas de alcanolaminas.

Fugacidad y Potencial Quimico

El equilibrio entre dos fases, representado por o y B, fue descrito usando los
potenciales quimicos de Gibbs. El cual establece que en el equilibrio, el potencial
quimico de una especie debe ser el mismo en ambas fases.

ue = p? (2.16)

G.N. Lewis utilizé la ecuacion de Gibbs-Duhem para una sustancia pura y la
sustituyé en la ley del gas ideal para el término de volumen, con el objeto de
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relacionar la ecuacion anterior con cantidades medibles,
u,—u’ =RTInP/P° (2.17)

Posteriormente Lewis remplazé las presiones con las fugacidades que permite la
prediccion de multiples fases no ideales,

#, = =RTIn f/ f° (2.18)
y definio6 el radio de las fugacidades como la actividad,

£,/ 1 = actividad = a, (2.19)
El coeficiente de fugacidad es definido como la relacion de la fugacidad del
componente i en la fase vapor con su presion parcial del gas ideal. Los

coeficientes de fugacidad en el limite de la presion cero, la presion parcial del gas
ideal a la fugacidad, y por lo tanto ¢; llega a tener el valor de 1,

i =oypP (2.20)

El coeficiente de fugacidad puede ser relacionado con variables medibles en una
ecuacion de estado, por ejemplo la ecuacion de RKS,

RTIng, = [ (vi-RT/P)dP (2.21)

El coeficiente de actividad se define como

v.=a,fx = £ £, (2.22)

Donde 7 es la fugacidad en el estado estandar para un componente liquido puro
i. Para componente liquidos a condiciones estandar, el coeficiente de fugacidad en
el estado estandar se define como la presion de vapor del componente puro, P, a
la temperatura del sistema,

£ =7.x,P" explv, (P~ P")/RT) (2.23)
El altimo término de la ecuacion (2.23) es la correccion de Poynting. A presiones

relativamente bajas en el equilibrio liquido-vapor en gases acidos la correccion de
Poynting generalmente es 1 y puede ser despreciado.
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La relacion del equilibrio liquido-vapor para componentes regulares es la
combinacién de las ecuaciones (2.22) y (2.20)

0,y,P = y,x,P’ explv,(P- P")/RT) (2.24)

Si no ocurrieran reacciones quimicas, los coeficientes de actividad serian cercanos
a 1,y la ecuacion (2.23) se reduciria a la Ley de Raoult y los calculos se harian sin
tener que adecuar los datos experimentales, sin embargo, en el tratamiento de gas
las soluciones son altamente no ideales.

Los componentes supercriticos como CO, y H>S no existiran como especies puras
en los sistemas de tratamiento de gas con alcanolaminas y por tanto requiere
diferentes estados de referencia. El estado de referencia a dilucion infinita es
usado para componentes supercriticos. Conforme la fraccion mol se aproxima a

cero, y, seaproximaa 1y £’ se aproximaa H’ (constante de Henry) y se define
como f,/x,,

oy, P =7 x H’ explo® (P—P’)/RT) (2.25)
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2.4 CONSIDERACIONES GENERALES PARA LA SELECCION DE AMINAS.

La concentracion de la solucién y la relacién de aminas dependen de la presion
del absorbedor, de la concentracion del gas acido en la alimentacién, de la
temperatura de operacién del contactor y los requerimientos del gas dulce (cuanto
CO; libre es permitido). A continuacion se describen las caracteristicas generales
para los distintos tipos de aminas y en la Tabla 3.1 se resumen algunas de las
condiciones de operacion tipicas para unidades de endulzamiento.

2.5.1 Monoetanolamina (MEA)

Las soluciones acuosas de MEA son aplicables en tratamientos de corrientes de
gas y liquido conteniendo H,S y CO,. Sin embargo, ya que la MEA es de 6 a 8
veces tan soluble en hidrocarburos como es la DEA, el uso de la MEA en
tratamientos liquido debe ser limitado en aquellas plantas donde el gas y liquido
son tratados, la MEA es preferida para aplicaciones en el tratamiento de gas.

La MEA no debe ser usada cuando el gas de alimentacion contiene COS, CS; y/o
SO; en cantidades las cuales podrian causar excesiva degradacion de la amina.
Aunque la MEA por si sola no se considera ser corrosiva, sus productos de
degradacion lo son extremadamente. La MEA reacciona con agentes oxidantes
como COS, CS,, SO, SO;y oxigeno para formar productos solubles los cuales
deben ser removidos para evitar problemas de corrosion.

El calor de reaccién de la MEA con el H,S es de 550 BTU/Ib. El calor de reaccion
para todas las aminas es funcién de la carga y otras condiciones. Las aminas
primarias tienden a formar espuma a altas concentraciones, tienen una velocidad
de reaccion lenta con el CO; y tienen un costo mas alto.

2.4.2 Dietanolamina (DEA)

Es usada en tratamiento de corrientes de gas y liquido las cuales contienen H.S y
CO,, y cantidades de COS, CS, y SO si el gas dulce puede tolerar mas de 2
gramos H;S/100 SCF. Altas presiones de operacion del contactor (mas de 600
psia) puede producir un gas dulce conteniendo menos de 0.25 gramos H>S/100
SCF.

Los productos de degradacion de la DEA son mucho menos corrosivos que los de
la MEA. La DEA es una alcanolamina secundaria y tiene una afinidad reducida por
el H,S y el CO,, en general como la presion del gas es reducida, el vapor de
agotamiento debe ser incrementado o debe ser usado un disefio de flujo dividido.
El calor de reaccion es de 653 BTU/Ib-CO, y 511 BTU/Ib-H,S.
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2.4.3 Diglicolamina (DGA)

Esta tiene una tendencia preferencial a reaccionar con el CO, sobre el H,S. Tiene
un pH mas alto que la MEA y asi puede obtenerse una especificacion de un cuarto
de gramo de H»S excepto en algunos casos donde grandes cantidades de CO;
estan presentes con relaciéon al H,S. La DGA tiene algunas ventajas sobre otras
aminas, como concentraciones mas altas en la solucién, absorbe COS tan bien
como metil y etilmercaptanos. Una desventaja es que tiene un alto calor de
reaccion (850 BTU/Ib-CO, y 674 BTU/Ib-H,S).

2.4.4 Metildietanolamina (MDEA)

La MDEA tiene varias ventajas sobre las aminas primarias y secundarias la cual
incluye baja presion de vapor, bajo calor de reaccion (600 BTU/IbCO, y 552
BTU/IbH,S), una mayor resistencia a la degradacion, menos problemas de
corrosion y la selectividad a través del H>S en presencia del CO,.

La desventaja de una velocidad de reaccion lenta puede usualmente ser
controlada por la propia temperatura de operacion y el disefio de los platos en el
absorbedor para dar un tiempo de residencia del liquido adecuado. La velocidad
de reaccion lenta también puede ser controlada en un grado significativo por
adicion de una o dos aminas reactivas primarias o secundarias para formar una
mezcla de aminas en agua. Las aminas primarias o secundarias son adicionadas
en una cantidad de 5 -10% del total de la amina presente.

Tabla 2.1 Condiciones de operacion tipicas para las aminas.

Amina MEA DEA DGA MDEA
S 15-20 25-35 50-70 20-50
Carga de gas acido, i y r -
ol 0.3-0.35 0.3-0.35 0.3-0.35 llimitada
Capacidad selectiva para Bajo En la mayoria
absorber H,S no condiciones no de las
limitadas condiciones
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2.5 MEZCLAS DE AMINAS.

El concepto de usar mezclas de amina esta basado en la utilizacién y combinaciéon
de las ventajas de las aminas en la mezcla.

Las mezclas de aminas son generalmente mezclas de MDEA y DEA o MEA y son
usadas para incrementar la remocion del CO, por medio de la MDEA. En las
mezclas de MDEA con aminas secundarias (DEA, MEA), estas comprenden
menos del 20% del total de la amina en base molar. A bajas concentraciones de
MEA y DEA, la concentraciéon global de amina puede ser tan alta como 55% en
peso sin la implementacion de un equipo de metal exdético.

Estas mezclas son normalmente usadas para incrementar la absorcion de CO; en
los casos donde la MDEA permite excesivamente mucha separacion de CO; en el
domo del absorbedor. Las mezclas de aminas son particularmente Utiles para
aplicaciones a bajas presiones ya que la MDEA es menos capaz de absorber
suficiente CO, para obtener las especificaciones a bajas presiones. A altas
presiones, las mezclas de aminas parecen tener poca o ninguna ventaja sobre la
MDEA. Las mezclas de aminas son también utiles para los casos donde el
contenido de CO- en el gas de alimentacién se esta incrementando a lo largo del
tiempo debido al envejecimiento del campo.

Hay dos opciones para convertir de DEA a mezclas de DEA/MDEA. La conversion
puede ser realizada por adicién de la MDEA durante la operacién sin un paro de
planta, o la unidad puede ser parada, limpiada y recargada.

2.5.1 Reemplazo de la amina DEA por una amina formulada.

Las caracteristicas de los diferentes tipos de aminas se describen en la secciéon
2.4 Las aminas terciarias reaccionan a muy baja velocidad con el CO, respecto a
las aminas monosustituidas y sin formar carbamatos, esto permite que se formen
pocos productos de degradacion por reaccion directa con el CO; y, en
consecuencia, disminuye la tendencia a la corrosion del sistema, ya que pueden
formar una capa pasivante de FeCO; protectora del contenido de sales
térmicamente estables, que se encuentra por debajo de 0.5 % en peso.

En aquellos casos donde se usan sistemas de endulzamiento con MDEA, la
corrosion puede verse incrementada por la presencia de sales termoestables
(sulfatos, formiatos, acetatos, tiosulfatos), que son los productos de las reaccion
de acidos débiles con la amina. Los acidos pueden estar en el gas de alimentacion
ylo el condensado empleado para la preparacion de la solucion de amina,
igualmente, pueden ser formados por la oxidacién parcial de la solucion.

La facilidad de desorcion de la MDEA, hace que el CO; se libere faciimente y

forme acido carbénico (en presencia de agua) en zonas donde cambian las
condiciones de flujo. Esto puede producir un efecto de corrosién-erosion severo.
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Asimismo, la corrosion puede ocurrir con MDEA a velocidades muy altas, si ésta
ha reaccionado con contaminantes como el oxigeno. Para minimizar los dos
factores anteriormente mencionados, los proveedores de MDEA suministran
formulaciones comerciales exclusivas conocidas como aminas formuladas, que
son mezclas de MDEA y promotores o activadores (con contenidos balanceados
de inhibidores y estabilizantes), que aumentan su afinidad por el CO..

Los beneficios por el cambio de amina son:
e Reducir la corrosion y minimizar los problemas asociados.
e Disminuir costos de mantenimiento.

e Aumentar la flexibilidad operacional de la planta ante limitaciones de capacidad
de algunos equipos.

¢ Mantener la capacidad de disefio de la planta.

2.6 ARREGLO DE LAS INSTALACIONES.

Aunque hay muchos tipos diferentes y configuraciones diferentes para las
instalaciones de endulzamiento el proceso fundamental es el mismo en casi todos
los casos. Algunas instalaciones complejas pueden incluir configuraciones en serie
y en paralelo.

2.6.1 Multiples entradas.

Esta modificacion en particular, Figura 2.3, es usada cuando la alimentacion del
gas es alta en gases acidos. Bajo esas condiciones, si un arreglo convencional es
usado, el absorbedor es muy grande, debido a la necesidad de manejar grandes
cantidades de solucion de amina a través de la columna. La absorcién de gases
acidos es bastante rapido, tomando lugar dentro de los platos 3 o 4 del fondo del
absorbedor, y el resto de los platos es usado solamente para remover hasta
0.01% de H-S.
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Gas dulce
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Amina

pobre é Q

v
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Amina >
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Figura 2.3 Arreglo con multiples alimentaciones.

El uso de entradas multiples es aplicable cuando una separacion maxima de CO»
es deseada. Multiples puntos (localizaciones) de alimentacién de amina pobre son
particularmente Utiles si la velocidad de flujo de alimentacién de gas amargo varia
y tiene un alto contenido de CO; por alimentar amina pobre al absorbedor en
diferentes puntos, el nimero de etapas ideales puede ser variado. Menos etapas
ideales permite mas rechazo de COj y posiblemente el incremento de la
absorcion del H,S.

Ajustando el nimero de etapas, el rechazo de CO, puede ser maximizado
mientras todavia permanece la especificacion del H.S. Si el CO, en la
alimentacion decrece, menos etapas ideales pueden ser usada, lo cual permite
mas separacion de CO; en el absorbedor.
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2.6.2 Flujo Dividido.

El proceso de flujo divido (Figura 2.4) es usado cuando la especificacion de H.S
es rigurosa. La configuracién tradicional de flujo dividido es generalmente usada
solo con aminas primarias y secundarias. En la unidad de flujo dividido, una
porcion de la amina semi-pobre es retirada del regenerador, enfriada, y alimentada
al contactor en algin punto medio. De este modo la amina en el lado que se retira
no esta completamente agotada y tiene una carga de gas acido residual mas alta.
Sin embargo, ya que esta en contacto con el gas amargo entrante, este puede
todavia atrapar la mayoria de los gases acidos en la secciobn mas baja del
absorbedor.

Gas dulce

a
b g
5 [ e
[+] ' n
s
: Q11
e
a
d
Gas = g
amargo r -

Amina
rica

Figura 2.4 Arreglo de Flujo Dividido.

2.6.3 Multiples absorbedores en serie.

No hay razén para que las dos secciones del absorbedor estén contenidas en el
mismo recipiente. Si el disefiador no desea adicionar la amina desde la seccion
superior para cargar la amina pobre hacia el fondo, las secciones pueden ser
separadas en dos columnas, como se muestra en la Figura 2.5. La configuracién
también da una flexibilidad adicional para el disefo debido a la accesibilidad de la
corriente de gas semidulce. Esta corriente puede ser enfriada y / o comprimida
para incrementar la recuperacion de gas acido en la seccién superior del
absorbedor.

En muchos casos, la corriente de alimentacion no puede ser comprimida debido a

las restricciones de corrosion en el compresor aunque la corriente semidulce sea
suficientemente limpia para evitar esta dificultad.

27



Quimica y Descripcién del Proceso
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Figura 2.5 Arreglos de multiples Absorbedores en serie.

2.7 DISMINUCION EN LA TEMPERATURA DEL ABSORBEDOR

La alternativa de operar el contactor a una temperatura mas fria es para promover
la absorcion de los contaminantes en el solvente. Para solventes fisicos y
solventes quimicos que se aproximan al equilibrio, operando el absorbedor a
temperaturas mas bajas tiende a promover la captacién de contaminantes ligeros.
Sin embargo, para solventes quimicos cuyas reacciones pueden tener
cinéticamente etapas limitantes, las temperaturas mas frias pueden causar menos
de un contaminante en particular a ser absorbido. El procesamiento basico de gas
intenta separar los componentes de una mezcla tan eficiente y econémicamente
como sea posible. La relacion de separacion puede ser impuesta por los mandatos
fisicos, como formacion de hidratos, cuestiones ambientales como la remocién de
H>S o la calidad de un producto como la concentracion del CO.. Para el
tratamiento de gas, el proceso es frecuentemente definido relativo a la capacidad
de un solvente para absorber un componente en mayor grado que a otro. Esto es
frecuentemente referido como “selectividad”. Una temperatura mas baja puede o
no incrementar la selectividad, para los solventes quimicos, la selectividad puede
ocurrir debido a las reacciones cinéticas. En estos casos, la selectividad puede ser
dramaticamente mejorada por la temperatura de operacion de una columna.
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CAPITULO 3

MODELOS EN EQUILIBRIO Y NO EQUILIBRIO

Los modelos de etapa en equilibrio operan bajo la consideraciéon de que las fases
vapor y liquido estan en equilibrio termodinamico y entonces recurre a factores de
correccion como el HETP (Height Equivalent to a Theoretical Plate) para tomar en
cuenta cualquier desviacion de el equilibrio. Esos factores de correcciéon todavia
consideran la existencia del equilibrio térmico entre las fases vapor y liquido.
Adicionalmente, los modelos de equilibrio fallan para tomar propiamente en
consideracion el papel jugado por las reacciones quimicas (el efecto de las
reacciones sobre los procesos de transferencia de masa y calor que toman lugar
en los sistemas de aminas). Mas aun, los modelos en equilibrio nunca pueden ser
predictivos, y ciertamente son incapaces de predecir las caracteristicas para un
nuevo solvente para el que no existen datos de planta en una forma especifica de
un tipo particular de columna empacada siendo construida.

El inconveniente de la aproximacion de equilibrio puede ser dirigido por
consideracion el grado de separacion que depende de la rapidez de transferencia
de calor y masa desde una fase a otra. Adicionalmente, el modelo debe también
ser capaz de describir la reaccion compleja y la fase en equilibrio y su papel en el
grado de separaciéon. La aproximacion de la rapidez de transferencia de calor y
masa resulta en un modelo basado en el proceso fisico y quimico de la amina, ya
que puede ser aplicado a columnas empacadas bajo todas las condiciones de
operacion posibles.

Al nivel mas simple, la rapidez de transferencia de masa y calor dependen de la
fuerza impulsora, coeficientes de transferencia y del area de contacto interfacial:

Velocidad = (Coeficientes)*(Area)*(Fuerza Impulsora)

En transferencia de calor, |la rapidez de transferencia de calor a través del area del
tubo esta dada por la diferencia (logaritmica) de temperatura entre los fluidos del
lado de la coraza y del lado del tubo. El coeficiente de transferencia global es
derivado de los coeficientes de pelicula individuales del lado de la coraza y el lado
de los tubos de la superficie de transferencia de calor, posiblemente incluyendo la
resistencia del metal del tubo. Los coeficientes de pelicula dependen de los
detalles de construccién del intercambiador, de las propiedades de transporte de
los fluidos y las velocidades de flujo. El fendmeno de transferencia de masa es
completamente analogo.
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En la Figura 3.1 se muestra las fases vapor y liquido en contacto en el plato o en
una pequena seccion de empaque. La interfase gas-liquido separa las fases. El
gas absorbiéndose se disuelve en el liquido en la interfase, entonces difunde a
través de una pelicula delgada de liquido (llamada linea de difusién). Asi como
éste difunde, el gas reacciona con la amina y genera calor y productos de reacciéon
como carbamatos y carbonatos. Los productos de reaccion difunden en el seno de
liquido mientras el calor liberado del calor de reaccion del liquido y también
transfiere en el vapor.

Vapor que ﬁ B Liquido
sale Interfase que entra

Calor Productos

N

Reaccién

Soluto

Dif(isis
Gisas ifusion
Vapor Liquido
Vapor que ﬁ ﬂ Liquido
entra que sale

Figura 3.1 Esquema de absorcién acompanado por difusion con reaccion.
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3.1 ETAPA EN EQUILIBRIO.

Considere en general, un separador continuo, en estado estable, vapor-liquido o
liguido-liquido, consistiendo de un nimero de etapas arregladas en cascada a
contracorriente. Considere que la fase en equilibrio es obtenida en cada etapa y

que no ocurre reaccién quimica.

Corriente lateral K" L,
de vapor . A
W!. pp—— 1j-1
yi’.,.f' Hf.
J-1
V T}f._l
/i Cinjor L.,
Vf
Transferencia de
alimentacion ) calor
— X< Etapa j
FJ Q;
za,;
H X1,
i L
TH-' y.-, j+1 [f"
i l.
P, H Y, T Corriente lateral
’ T L de liquido
J+  E—— U;
V \ 4

L

/

Figura 3.2 Representacion de una Etapa en Equilibrio.

3.1.1 Ecuaciones de Conservacion

Balance de Materia.

M

U

= L,ﬂ—lxa.;—l +V;+ny,,r'r1 +F.r 2.-.: _(L,r +Uf)xa‘,r _(V,r +U.\')yi,; 20

(3.1)
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Relacion de equilibrio.

E,=y,—-K x,=0 (3.2)

donde K, , es la relacion del equilibrio de fase.

Suma de las fracciones mol, una para cada etapa.
"
(S,), =2 »,-1.0=0 (3.3)
=1

&
5),=).x,-10=0 (3.4)
1=l
Balance de energia.

H =L H, +V,H, +FH,-(L+U)H, -(V,+W)H, -Q,=0  (3.5)

donde los cambios en energia cinética y potencial son ignorados.

El balance total de masa puede ser usado en lugar de las ecuaciones (3.3) o (3.4).
Esto es derivado por combinacién de esas dos ecuaciones y Z,zu =1.0 con la

ecuacion (3.1) sumada sobre los ¢ componentes y sobre las etapas 1 a través de j
para dar,

L,r =V_,r+l+Z(Fm-U'm—Wm)_Vl (36)

m=1

Engeneral K, , =K, {T;,PI,.r,,y,}, H, =H, {T,,P;,y;}, y H, =H, {T_;,Pf,x_;}.

Si esas relaciones no son tomadas como ecuaciones y las tres propiedades no
son tomadas como variables, cada etapa de equilibrio es definida solamente por
las 2C+3 ecuaciones MESH.
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3.2 ETAPA EN NO EQUILIBRIO

La caracteristica clave del modelo en no equilibrio es que las ecuaciones de
conservacion estan escritas para cada fase independientemente y son resueltas
junto con las ecuaciones de transporte que describen la transferencia de masa y
energia en mezclas multicomponentes. Se considera que el equilibrio existe solo
en la interfase. Un diagrama esquematico de una etapa en no equilibrio se
muestra en la Figura 3.3. Esta etapa puede representar uno (o mas) platos en una
columna con platos o una secciéon del empaque de una columna empacada. La
linea vertical ondeada en medio del diagrama representa la interfase entre las dos
fases las cuales pueden ser vapor y liquido (destilacién), gas y liquido (absorcién)
o dos liquido (extraccion).

X) - 3 Ny
L v
' H) .
>
Tf, Tl' S‘_.f V}
4= J
B V
,fi, rl . o ¥ J
Q; (0] (0] 0 o) NU Q_J
o 0 g0 o ‘
00 o p O
F'H" 00000 F'HY
i / o o 0 0 e i !
— o o &% if +—————
0% %90 0
Sf‘L’
(D S—
Xy Nijn
Ly v
H, i
L y
T: TI*'
L

J j+1

Figura 3.3 Representacion de una etapa de no equilibrio.
3.2.1 Ecuaciones de Conservacion

Balance de Materia

Fase vapor

Mll.f = (I * r_:l )V_;J"u = V,H-Iyr,,r-[ = f;;l + fVle' = 0 f = 1'2 """ ¢ (37)
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Fase liquida

(3.8)

El Glitimo término en las dos ecuaciones anteriores representa la perdida o
ganancia neta del componente i en la etapa j debido al transporte en la interfase.

Sin perder generalidad se puede definir N, y N; como

N, = [N} da,

N: = JN :,'daj

De las ecuaciones anteriores

M} =N, -N/=0

(3.9a)

(3.9b)

(3.10)

Esta ultima ecuacion puede ser derivada por construccion de un balance de

materia alrededor de la interfase.

El balance de materia total para las dos fases es obtenido sumando las

ecuaciones (3.7) y (3.8) para el componente i.

(+r Y, -V, —F +N' =0

<
il

My = +rf)L,~ L.~ F} =Ny =0

I

Balance de energia

Fase vapor

E'=(+r' YV H -V, H"

1+ j+1

-FH Q) 48] =0

Fase liquida
El=(4r L H ~L H\ ~F/H" + 0 +&} =0

!

Los términos &y £/ se pueden definir por las siguientes ecuaciones

(3.11a)

(3.11b)

(3.12a)

(3.12b)
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&) = [EVda,

. L
5_, = J.Ef das

Y el balance de energia alrededor de la interfase

E) =& =6/ =0

2.2.2 Ecuaciones de Rapidez

Ecuaciones de transferencia de masa
Fase vapor

Ni[' = Jl'[' + Nfl.yfl'

Fase liquida

1 £ e ol
N/ =J"+ N'x!

Los fluxes difusivos estan dados por

=l -

(JI_) - cf‘[k"‘kx’ __x!,)

(3.13a)

(3.13b)

(3.14)

(3.15a)

(3.15b)

(3.216a)

(3.16b)

En el modelo de etapa de no equilibrio de Krishnamurthy y Taylor (1985) la
rapidez de transferencia total es obtenidas por combinacién de las ecuaciones
3.15a y 3.16b y multiplicando por el area interfacial disponible para la transferencia

de masa,

Fase vapor

WVy=cl [k} b, (v, -y + N () (3.17a)
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Fase liquida

(NE)=ct [kt o, (x) = x) + NE ) (3.17b)

Ecuaciones de transferencia de energia

V=n(r) -1/ )+ XN, Hi, (3.182)

E = (1) -T!)+ YN, H., (3.18b)

k=1

Las rapidez de transferencia de energia en la fase vapor y liquido son obtenidos
después de multiplicar los fluxes de energia por el area interfacial «,

Fase vapor
y I v ! - o
5_: = h_; aJ(T; - T_r )+ ;Nﬁf Hy., (3193)
Fase liquida
j = ; ; C —1 .
) =hja, (] ~T/)+ N, He, (3.19b)
Modelo interfacial
Qa! =K x; _yi{! =1 (320)

I Sl

K, debe ser evaluado a la temperatura, presion y fracciones mol en la interfase.
La fraccién mol en la interfase debe sumar la unidad

$7 =Yyl -1=0 D
1=

§ =3 x! 120 #22)
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Variables y ecuaciones para una etapa en no equilibrio
Hay 6c¢ + 8 variables desconocidas para cada etapa en no equilibrio

Velocidad de flujo del vapor y del liquido (V,L,.2)

Composicién de la fase liquido y vapor (y,,x,:2¢)

n?e

Temperatura del liquido y vapor (7,7 :2¢)

/

Composicién en la interfase liquido y vapor ( y;;.,x’ ;2¢)

U
Temperatura en la interfase (7 :1)
" NE2c)

gyt

Rapidez de transferencia de energia (&) ,£/:2)

Velocidades de transferencia de masa (N,

Presion en la etapa (P,;1)

Las 6¢ +8 ecuaciones para la etapa j, es referido como ecuaciones MERSHQ

Balances de Materia para el Vapor

Balances de Materia para el Liquido

Balances de Materia para la Interfase

Ecuaciones de Balance de Energia

Ecuaciones de Rapidez de Transferencia
Ecuaciones de Rapidez de Transferencia de Energia
Suma de Ecuaciones

Ecuaciones Hidraulicas

Ecuaciones de Equilibrio en la Interfase

PINDIMSSZ

Una reduccion modesta en el gran numero de variables y ecuaciones puede ser
obtenido por reconocimiento de que hay solamente un conjunto de ecuaciones de

rapidez independientes de transferencia de masa (N,,N,.N/), y por tanto se

i?
puede eliminar cualquiera de lo siguiente, la rapidez de transferencia de masa en
la fase liquida o en la fase vapor de las ecuaciones (3.7) y (3.8) y combinando las
ecuaciones de rapidez de transferencia de masa (3.17a) y (3.17b) y el balance de
materia en la interfase (3.10),

B = N =l i=1,23..n~1 (3.23a)

R'=N,—-N;=0 i=123.n-1 (3.23b)

N
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donde
N, =N (k. .a,,¥; ;s Ny k=123,.n) (3.24a)
N} =N/(k; .a,, %Ny k=123,.n) (3.24a)

son la rapidez de transferencia de masa escrito como una funcion de las
fracciones mol, de los coeficientes de transferencia de masa y de la rapidez de
transferencia de masa.

Eﬁ es obtenido sustituyendo las ecuaciones (3.19a) y (3.19b) para la rapidez de
transferencia de energia en la ecuacion (3.14),

- e, (3.25)
E'=Wa (T’ -T!)-h'a (T -T")+Y N, (H; -H})=0
i=]

La rapidez de transferencia de energia, ;f' y §_f' fueron eliminados al hacer la
sustitucion.

Solamente restan 5c+6 variables independientes y se ordenan en un vector (x,),
como sigue,

7= Vool o T 1o
(x}) =(V1’ylf’y2.:""yq’T: ’yl.f’y2;°“'°yc::’xl.f’xh‘-”"xw’rf ’L_-"x|.a"xlj""’x

T s Bapnn Hn B

77 (3.26)

1j* o

Las correspondientes 5c¢+6 ecuaciones por etapa son ordenadas en un vector
(F,) como sigue,

(B =M, .M, M; .. M B R RS s R .S 0010005 O B (3.27)

I ®
L L K &L Ik L 1. I i
ML MY MY e M B R R o RE 8P

lj? 2 g =14
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3.3 MODELO DE SEGUNDA GENERACION.

Un diagrama esquematico de una etapa en no equilibrio se muestra en la Figura
3.4. Esta etapa puede representar un (o mas) platos en una columna con platos o
una seccién del empaque de una columna empacada. La linea vertical ondeada
en medio del diagrama representa la interfase entre las dos fases las cuales
pueden ser vapor y liquido (destilacion), gas y liquido (absorciéon) o dos liquido
(extraccion).

/=1 : > SV
T T i
J=1
£ LF - ¥
fu H, 6 ¢ ° N O,
—Ms 5 o © y —
0 oo o ©
oo[dq;dgcb 0 Vapor o
0 o 09 © o E 5HT
— & 00 0 j ‘—_-' -}
g 0° o0 .
i T Il
X L E y +
o] Gl g |
H; H,,
T:L Sf T;I;I
L V

Figura 3.4 Representacion de una etapa de no equilibrio de segunda generacion.

Balance de Materia.

El termino ¢! es la entrada de liquido fraccional definido como la relacién de

moles de liquido entrantes en la fase vapor en la etapa j y las moles de liquido
saliendo de la etapa j, ocurre lo analogo para la fase vapor. Para columnas
empacadas este término representa dispersion axial.

Fase vapor
Mrir' = (] + !‘:- + ¢; }/r—yu - V}+1yw+1 i ¢:-1 Vf-ly-".r~1 - fr:- - ZG::* + Nf‘f = 0
v=|
i=12,.,c, (3.28a)
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Fase liquida
i ! [ i L ONO I
Mu' = (1+r1’ +¢;' )ijf; - L:~Ixn.f~l _¢j;i L;+1xf.J+l _f!}" _ZGU;’ - Nu‘ =0
v=l

i=12,..,c (3.29b)

El dltimo término en las dos ecuaciones anteriores es la rapidez de transferencia
de masa

Ny = [N} da, (3.30a)

I

Ni = [Nida, (3.30b)

Donde N, y N, son los fluxes molares en las fase vapor y liquido y da, es el area
interfacial elemental a través del cual pasa el flux.

El balance de materia total para las dos fases son obtenidas sumando las
ecuaciones (3.28a)y (3.28b) para el componente i.

M) =(+r) +6] ¥, =V, =8 ~F/ =23 Gy +N; =0 (3.31a)

=l =1

& n

Mr:‘ = (1 + rJL + ¢: )L_; B LH . qé:.*l LHI - F:L - ZIZ]G;\ —N,:' =4 (331 b)
Balance de energia.
Fase vapor
E] =(l+r] + ) W, H] ~V, H}. ~9/\H)\ ~ F/H} =Y G\ H), +0] +E] =0
v=]

(3.32a)
Fase liquida

¥

E'=(l+rf +¢" )L, H =L H" —¢" H" ~F'H" - G H" + Q" ~E* =0
v=l
(3.32b)
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Los términos E’y E’ se pueden definir por las siguientes ecuaciones,

EI" = Iei'daj (3‘333)

!

EJ’. g e::.daj (333b)

4

Ecuaciones hidraulicas.

La presién del plato superior (0 empaque superior) es especificada con la presion
de condensador. La presion de los platos (o secciones del empaque) abajo del
plato superior es calculada desde la presiéon de la etapa de arriba y la caida de
presion en el plato. Si la columna tiene un condensador, las ecuaciones
hidraulicas son expresadas como sigue:

P=p.—p =0 (3.34)
‘PE o p.\'pec - p2 = 0 (335)
P=p,=ps—(p,)=0 J=34m, o8

Si en la etapa superior no hay condensador las ecuaciones hidraulicas son
expresadas como:

Ap[ = p.\'pd{.' - p] = 0 (3‘7)

P=p-p,,—(p, )=0 Jj=23,...,n, (3.38)

!

En general se puede considerar que la caida de presion es una funcion de los
flujos internos, de las densidades de los fluidos y de los parametros de disefio del
equipo:

Ap, = f(V,.sL, 1, P15 Pl disefio) =0 (3.39)

Modelo interfacial
Como en el modelo de primera generacién, el equilibrio de fases se considera que

existe solamente en la interfase con la fraccion mol en ambas fases relacionado
por
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Ol =K, x , -y =0 i=12056; (3.40)

Ly

K, debe ser evaluado a la temperatura, presion y fracciones mol en la interfase.

Relaciones de equilibrio

La fracciéon mol debe sumar la unidad en cada fase

Sj'sgy”—l=0, (3.41a)
St = Z;:;:u ~1=0, (3.41b)
en la interfase
5 =3y, -1=0, (3.42)
SH = :_Z]x; ~1=0 (3.43)

Variables y funciones para una etapa
Son 5c + 6 variables independientes para una etapa en no equilibrio

e Velocidad de flujo vapor y liquido (V, L;; 2)

e Composiciones en la fase vapor y liquido (y, , x,; 2¢)

e Temperatura del liquido y vapor (7, ,T/"; 2)
e Composicién en la interfase vapor y liquido (y, , y, ; 2¢)
e Temperatura en la interfase (7 ; 1)

e Rapidez de transferencia de masa (N, ;c)

i

 Presién en la etapa (p, ;1)

Hay ¢ + 2 ecuaciones de balance de masa y la suma de relaciones para cada
fase, ¢ balance de materia por componente (BMC), 1 balance de materia total
(BMT) y 1 suma de relaciones (SUM). Sin embargo, solamente ¢+1 de ellas son
independientes. Tres posibles combinaciones pueden ser usadas en la solucion
por computadora de las ecuaciones del modelo:
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e BMT (1) y BMC (c)
BMT (1), BMC (c-1) y SUM (1)
BMC (c), SUM (1)

Las 5c+6 ecuaciones independientes (ecuaciones MERSHQ) en el modelo de
segunda generacion,
g My My M, 20 +2)

Ecuaciones de balance de Energia (E} ,E} E;; 3)

e M: Ecuaciones de balance de Masa (M

Ecuaciones de Rapidez de transferencia (R , R, ; 2c — 2)

Ecuaciones de Equilibrio (S} ,S7"; 2)
Ecuaciones Hidraulicas (7, ; 1)

®
O I O Ao m

Ecuaciones de Equilibrio en la interfase (0, ; c)

Los condensadores parciales y los rehervidores son modelados como etapas de
equilibrio. Las variables independientes para cada etapa son la fraccion mol

(y,,x,: 2¢), la temperatura (7,:17), las velocidades de flujo (V,, L,: 2), y la presion
en la etapa (p,:7). Las correspondientes 2c + 4 ecuaciones independientes son
conocidas como ecuaciones MESH.

Especificaciones para las simulaciones en equilibrio y no equilibrio

Los modelos en equilibrio y no equilibrio requieren especificaciones similares. Los
flujos y su condicion térmica deben ser especificadas en ambos modelos, asi
como la configuracion de la columna (numero de etapas, alimentacion,
especificacion de corrientes laterales, etc.). Especificaciones adiciones que son las
mismas para ambos tipos del modelo de simulacién incluye la especificacion de,
por ejemplo, radios de reflujo o productos de fondo si la columna es equipada con
condensador y/o rehervidor. La especificaciéon de la presion en cada etapa es
necesario si la caida de presion no es calculada; si pasa esto, solamente la
presion en la etapa superior necesita ser especificada (la presion de las otras
etapas sera determinada por las ecuaciones de caida de presion que son parte del
modelo arriba descrito). Adicionalmente, la simulacion en no equilibrio no puede
llevarse a cabo sin algun conocimiento del tipo de columna y de internos, por
ejemplo, el tipo de plato y datos de disefio mecanico son necesarios ya que
calcula los coeficientes de transferencia de masa para cada plato. Para columnas
empacadas debe ser conocido el tipo de empaque, tamafno y material.
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CAPITULO 4

ECUACIONES DEL MODELADO

Los modelos termodinamicos que se presentan a continuacion son ELECNRTL,
SYSOP15M y AMINES, ya que son aplicables al tratamiento con aminas. Sin
embargo, antes de aplicarlos se analizaran con la finalidad de conocer cuales son
adecuados de acuerdo con las condiciones especificas del caso de estudio a
simular.

Primeramente se presenta el modelo NRTL que es la base del modelo electrolito-
NRTL que utilizan los dos primeros modelos en la fase liquida. A continuacion se
describen las propiedades fisicas del modelo electrolito-NRTL y sus
correspondientes modelos que utilizan en la fase vapor. Asimismo, se describen
las caracteristicas de la opcion AMINES. Finalmente se realiza la seleccion de los
modelos.

41 MODELO NRTL (Non-Random Two-Liquid)

El modelo NTRL calcula los coeficientes de actividad para las siguientes opciones:
NRTL, NRTL-2, NRTL-HOC, NRTL-NTH y NRTL-RK. Es recomendado para
sistemas quimicos altamente no ideales, y puede ser usado para aplicaciones de
equilibrio liquido-vapor y equilibrio liquido-liquido.

Z‘xf 2.6, 6 g‘xmrme, @)
In7, =- Z:xk(}',“ +Z,: >xG, K 35,
donde:
G,_, = exp(-a,7,)
75 = a, er,_J ;’T+f3u InT + f,T
a, = ¢y +d, (T —273.15K)
T, = 0
G, = 1
ﬂu #* aﬂ
b, #* b,
¢, o .
d, #
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4.2 MODELO ELECNRTL

Las soluciones de electrolitos son extremadamente no ideales debido a la
presencia de especies con carga. Este modelo es el mas versatil del conjunto de
opciones para manejar electrolitos, puede manejar desde muy bajas
concentraciones hasta concentraciones muy altas. También, puede manejar
sistemas con solventes acuosos y mezclas de solventes.

El modelo ELECNRTL es completamente consistente con la opcién NRTL-RK, ya
que las interacciones se calculan de la misma forma, por tanto, ELECNRTL puede
usar el banco de datos para los parametros de interaccion molecular binarios de la
opcion NRTL-RK.

La solubilidad de los gases supercriticos puede ser modelado usando la ley de
Henry.

El calor de mezclado es calculado con el modelo electrolito NRTL.
Para las propiedades de la fase vapor usa la ecuacion de estado Redlich-Kwong

Los parametros de interaccién deben ser adecuados en el rango de operacion.

4.2.1 Propiedades fisicas
Propiedades constantes

Aspen Plus® utiliza los valores de las propiedades basicas de Austgen (1989). Las
constantes criticas (Tabla 4.1) son utilizadas en la ecuacion de estado en la fase
vapor. Los volumenes criticos son usados para obtener el volumen molar, o
densidad de la solucion.

Tabla 4.1. Propiedad de componentes puros para especies moleculares.

P.M. Tc Pc Ve Zc ® Fuente

comp. (°K) (kPa) | (m’kmol™)
H.S 34.08 | 373.2 | 8936.9 | 0.0986 | 0.284 | 0.100 a
CO; 44.01 304.2 | 7376.5 | 0.0939 | 0.274 | 0.225 a
H.0 18.02 647.3 |22090.0| 0.0568 | 0.233 .0344 b
DEA 105.14 | 715.0 | 3270.0 | 0.3490 | 0.192 1.046 b
MDEA 119.16 | 677.8 | 3876.1 | 0.3932 | .0192 1.242 c

a. Reid et al., (1977); b. Daubert and Danner, Tabla de Datos DIPPR (1985); c. Peng (1987)
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Capacidad Calorifica

Las capacidades calorificas son muy importantes en la simulacién completa de
una planta a escala ya que se necesitan para calcular las temperaturas de la
solucion y el intercambio de calor. Los calculos de Aspen Plus® para la capacidad
calorificas del liquido se hacen sobre la capacidad calorifica del gas ideal y del
calor de vaporizacion.

La Tabla 4.2 provee los coeficientes de la capacidad calorifica del gas ideal, el
polinomio utilizado para calcular es el siguiente

Cp™ = A+(B*T)+(C*T?)+(D*T*)+(EXT*)+(F*T") (4.2)

Los valores listados en la Tabla 4.2 fueron tomados de Austgen.

Tabla 4.2. Coeficientes de la dependencia de la temperatura del modelo polinomial
de la capacidad calorifica del gas ideal.

Comp. A B C D E F
MDEA 4 917E4 | 5.595E4 | -3.134E-1 | 1.102E-4 0.0 0.0
MDEAH+ .0208E5 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
DEAH+ .0208E5 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
DEACOO- | .0208E5 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0

El banco de datos de Aspen Plus® contiene los coeficientes para la ecuacion

DIPPR utilizados para calcular la capacidad calorifica del gas ideal.

coeficientes se muestran en la Tabla 4.3, la mayoria de los componentes usan la

ecuacion DIPPR, ésta se presenta a continuacion,

Tabla 4.3 Coeficientes para la dependencia de la temperatura del modelo DIPPR

C¥=A+B* Q’T_ +D*
; sinh(C/T)

para la capacidad calorifica del gas ideal.

__EIT
cosh(E/T)

]2

(4.3)

Comp.

A

B

C

D

E

DEA

6.89E4

4.568E4

1.85E2

8.092-1

0.0
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Calor de Vaporizacién

El calor de vaporizacion para cada especie quimica es requerido para calcular las
capacidades de calorificas del liquido usando las capacidades calorificas del gas
ideal. Aspen Plus® tiene varios modelos para seleccionar.

Austgen usa tanto la forma de la ecuaciéon de Watson, Ec. (4.4) y la forma de la
ecuacion DIPPR, Ecuacion 4.5. Si los parametros de ambos modelos estan dados
para un componente, Aspen Plus® por defecto toma la ecuacion de Watson.

ai+b1(1-T/T.)
1=TIT, ‘
AH‘WJ (T) —— AH‘,GP_J (Ti )[W:l (44)
| ¢l
AH =4 *(1 ~T )H+('-'.=',”+f)w;§,'f:'°?':, (4.5)

vap.i

donde

T,=TIT,

Tabla 4.4 Coeficientes para el modelo de Watson para el calor de vaporizacion.
Comp. AHyap(T4) T4 a bi
MDEA 6.18132e7 293.15 0.38 0

Tabla 4.5 Coeficientes para el modelo DIPPR para el calor de vaporizacion.
Comp. A B C D E
DEA 1.034E8 3.33E-1 0.0 0.0 0.0

47



Ecuaciones del Modelado

Constante Dieléctrica

La constante dieléctrica esta relacionada con la capacidad de un componente para
estabilizar iones. La constante dieléctrica mas alta, es la mas probable que
formara iones y permanezca como especies idnicas.

Si se tiene una mezcla de solventes, la constante dieléctrica debe ser
determinada. Sin embargo, estudios de sensibilidad han mostrado que las
variaciones de D no afectan significativamente las predicciones de la presién
parcial.

La ecuacion 4.6 muestra como calcular la constante dieléctrica en una mezcla de
solventes,

m:ZQQ (4.6)

donde

x” es el soluto libre, fraccion masa del solvente.

Tabla 4.6 Constantes dieléctricas de la DEA y MDEA como funcién de la
temperatura.
DEA D =28.01 +9277.0 (1/T — 1/273.15)

MDEA D =24.76 + 8989.31 (1/T — 1/273.15)

Densidad y Volumen molar

Aspen Plus® no usa las relaciones de densidad directamente, sino que calcula el
volumen molar e invierte el niumero cuando la densidad es requerida.

El volumen molar es calculado por el modelo de Brevli y O'Connel (1975) utiliza
las propiedades criticas del solvente y el volumen critico de los componentes de
Henry. El volumen molar de los componentes supercriticos es también requerido
para calcular la correccion a la presion de la constante de Henry.
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Constantes de Henry

Las constantes de la Ley de Henry son una parte importante de cualquier modelo
de equilibrio. Sin constantes exactas, el equilibrio liquido-vapor puede ser
predicho, sin embargo, se introducira error en los coeficientes de actividad y la
especificacion del modelo. Aspen Plus® utiliza reglas de mezclado para el calculo
de la solubilidad de Henry en una mezcla de solventes.

Este modelo es usado cuando la Ley de Henry es aplicado para calcular valores K
para componentes de un gas disuelto en una mezcla.

IU(H,/J’?)=ZAWAln(HaA/J’:) (4.7)
donde:
x,-t(VcA -
e S VE Y (4.8)
! ngn(Vcﬂ)' ’

InH,,(T,p)=a, +b,/T +c, InT (4.9)

para 1. <T<T, q,

. 1 5
H,(1,P)=H,(T, p} Jexp o p_J:V.f." dp (4.10)

Constantes de Henry en Mezclas de Solventes

Ya que los datos para la solubilidad del CO; y el H,S en alcanolaminas puras no
existen, los coeficientes para esta ley de Henry se han considerado ser cero. Por
tanto, se ha considerado que las constantes de Henry en la mezcla de solventes
son equivalentes a su valor en agua pura. Las mediciones de solubilidad fisica en
soluciones acuosas de alcanolaminas son imposibles debido a la reaccién
inmediata de las especies moleculares del gas. Sin embargo, para el CO, se
utiliza la “analogia con el N,O", el cual esta basado en el hecho de que el CO, y el
N,O tienen tamanos similares y pesos moleculares, la solubilidad fisica del CO,
puede ser deducida. Para el H>S no hay molécula analoga que permita una
medicion de su solubilidad fisica en soluciones de alcanolaminas.
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Parametros de Electrolitos

Los parametros Electrolito NRTL estan disponibles en Aspen Plus®. Este banco
de datos contiene factores no aleatorios (GMELCN), y parametros de energia
(GMELCC, GMELCD, GMELCE) para muchos pares molécula-electrolito vy
electrolito-electrolito, también contiene parametros binarios (NRTL) para las
interacciones molécula-molécula. Este banco de datos es parte del sistema
experto Electrolito y es buscado automaticamente cuando la opcion ELECNRTL es
utilizada.

3.2.2 Redlich-Kwong

La ecuacion de estado Redlich-Kwong se emplea para calcular las propiedades
termodinamicas en la fase vapor. Se aplica a sistemas con presiones
moderadamente bajas (hasta 10 atmosferas de presion), en la fase vapor no ideal.
No se recomienda para el calculo de propiedades en la fase liquida.

. a
PO . i Jos (4.11)
Vﬂf - b Vﬂ]’ (Vm + b)
donde,
Ja =  Yxda
b - Zx,b,
04274802382 L /.

T
b o= 0.08664035R %
T, rango de 5-2000
B rango 10°-10° atm.
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3.3 SYSOP15M

Es recomendado para mezclas de solventes de sistemas de electrolitos con o sin
solutos moleculares. Este modelo utiliza, el modelo electrolito-NTRL para calcular
las propiedades de la fase liquida, la ecuacién Redlich Kwon Soave para calcular
las propiedades en la fase vapor y las tablas de correlacion de vapor ASME para
calcular las propiedades del agua.

3.3.1 Redlich-Kwong-Soave

La ecuacion de estado Redlich-Kwong-Soave-Boston-Matias es la base de la
opcion RK-Soave. Esta es recomendada para aplicaciones de procesamiento de
hidrocarburos, como procesamiento de gas, refineria y procesos petroquimicos.
Sus resultados son comparables con la ecuacién de estado de Peng-Robinson.

_ RT B a
TV, -b V,V,+b) (4.12)

p

donde,

a = Z:Z:x‘x_I (ara;)o's(l—k”)

b = Zx,b;

i

a, = fen(T,T,,p,,.@,)
b: = -ﬁ:n( ?:'.r * p{_'a )
k = k

i ny

3.3.2 Tablas de Vapor ASME

Las tablas de vapor ASME (1967) son implementadas como cualquier otra
ecuacion de estado en Aspen Plus®. Las tablas de vapor pueden calcular
cualquier propiedad termodinamica del agua o vapor y forma la base de la
ecuacion Steam-Ta. No hay requerimientos de parametros. Las tablas de vapor
ASME son menos exactas que las tablas de vapor NBS/NRC.
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3.4 KENT-EISENBERG

Este modelo calcula los coeficientes de fugacidad de los componentes en una
mezcla liquida y la entalpia liquida para la opcién AMINES proporcionado en el
conjunto de ecuaciones termodinamicas de Aspen Plus®. Esta ecuaciéon esta
disefiada para sistemas que contienen agua, una de las cuatro etanolaminas,
sulfuro de hidrégeno, diéxido de carbono, y otros componentes tipicamente
presentes en el proceso de endulzamiento de gas. Este modelo puede ser usado
para las siguientes aminas:

Monoetanolamina (MEA)
Dietanolamina (DEA)
Diisopropanolamina (DIPA)
Diglicolamina (DGA)

El equilibrio quimico en los sistemas H,S + CO, + Amina estan descritos usando
las siguientes reacciones quimicas:

RR'NH; S H* + RRNH -
RR'NCOO™ + HIOE RR'NH + HCO; (4.14)
H,0+CO, H + HCO; (4.15)
H,0% H* +O0H- (4.16)

HCO; = H* +COF (4.17)
sti"H* + HS* (4.18)
HS- < H* +§* (4.19)

donde,

R y R" son sustituidos por grupos alquil.
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Las constantes de equilibrio estan dadas por:
InK, =A,+ A4, /T+ A, /T* + A, /T + 4, /T* (4.20)

Las ecuaciones de equilibrio quimico son resueltas simultdneamente con el
balance de ecuaciones. Esto obtiene las fracciones mol libre de H.S y CO, en
solucién. Las presiones parciales de equilibrio del H,S y el CO; estan relacionadas
a sus respectivas concentraciones libres por las constantes de Henry:

InH, =B, +B,, /T (4.21)

Las fugacidades aparentes y las entalpias molares parciales, energias de Gibbs y
entropias del H.S y CO; son calculadas por relaciones termodinamicas estandar.
Las reacciones quimicas siempre son consideradas.

Los valores de los coeficientes para las siete constantes de equilibrio (A4i_,As) v
para las dos constantes de Henry (B+;y B,j) son construidas en Aspen Plus®. Los
coeficientes para las constantes de equilibrio fueron determinados por regresion.

3.5 SELECCION DE LOS MODELOS

Kent-Eisenberg creé el primer modelo de Equilibrio de uso general. Esta basado
en las constantes de pseudo-equilibrio y la ley de Henry. Este modelo es
razonablemente exacto a cargas mas grandes de 0.1 de gases acidos, pero
inexacto a cargas mas bajas, asimismo, no puede ser usado para encontrar
concentraciones de especies ionicas. La opcion AMINES que proporciona Aspen
Plus® en el cual esta incluido el modelo de Kent-Eisenberg, no esta disefiada para
el solvente MDEA, por lo cual no se puede comparar con los modelos ELECNRTL
y SYSOP15M que si estan disefiados para el solvente MDEA.

Los modelos ELECNRTL y SYSOP15M pueden hacer calculos en sistemas
simples como amina-agua, sistemas complejos como mezclas de aminas vy
mezclas aminas con gases acidos. La diferencia que existe entre ambos modelos
es la ecuacion que utiliza para obtener las propiedades en la fase vapor. Por lo
anterior, los modelos seleccionados para realizar la comparacion en No Equilibrio
son ELECNRTL y SYSOP15M.
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CAPITULO 5

ANALISIS DE RESULTADOS

En este capitulo se presenta el comportamiento de la DEA y la MDEA en el
proceso de endulzamiento de gas amargo en sistemas en No Equilibrio al aplicar
los modelos termodinamicos SYSOP15M y ELECNRTL. Sin embargo, se inicia por
mostrar la diferencia que existe entre el sistema en Equilibrio y en No-Equilibrio,
con la finalidad de advertir cuan alejados se encuentra uno del otro al utilizar un
mismo solvente. A continuacién se comparan los resultados de los modelos
termodinamicos en No-Equilibrio para cada solvente. Posteriormente se contrastan
los resultados de ambos solventes con ambas ecuaciones. A fin de validar el
modelo se presenta una tabla comparativa con los datos de operacion reportados
y los resultados obtenidos por simulacion, para observar cual modelo se adecua a
lo reportado. Al final del capitulo se analizan los parametros que modifican el
comportamiento de la torre absorbedora y la regeneradora, es decir, estudios de
sensibilidad.

Los modelos termodinamicos utilizados en la torre absorbedora fueron
SYSOP15M y ELECNRTL. El primero utiliza la ecuacion ELECNRTL en la fase
liquida y Redlich-Kwong para la fase vapor, el segundo modelo emplea para la
fase vapor la ecuacion Redlich Kwong Soave y las tablas de correlacion de vapor
ASME para las propiedades del agua, como se explico en el capitulo 4. Los
solventes estudiados son la DEA y la MDEA, es decir, una amina secundaria y
terciaria respectivamente.

Cabe hacer mencién que por simplificacion se nombrara a la ecuacion
SYSOP15M como DEA y a la ecuacion ELECNRTL como EDEA cuando se utilice
DEA como solvente, de manera analoga cuando se utilice MDEA como solvente
se designara MDEA y EMDEA respectivamente.

La concentracion utilizada es 35% en peso para la DEA y 52% en peso para la
MDEA, el flujo de amina pobre en ambos casos es de 640 It/min. La torre es
empacada y de 14 etapas. La concentracion de la DEA (35% wt) se seleccion6 por
ser la maxima concentracion recomendada para este tipo de amina y con esto
minimizar la recirculacion. No se utilizd una amina primaria ya que tiene
desventajas con respecto a una secundaria, como lo son sus productos de
degradacion, una velocidad de reaccion lenta con el CO; y su costo.

El programa utilizado en la simulacién de la torre absorbedora y regeneradora es

RATEFRAC el cual esta incluido en el simulador Aspen Plus® v. 9.3. RATEFRAC
esta disefiado para modelar columnas de destilacion reactivas en No-Equilibrio.
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Las reacciones pueden estar basadas en el equilibrio o en la cinética, incluyendo
reacciones con electrolitos. Para reacciones controladas cinéticamente,
expresiones del tipo ley de potencias son seleccionadas o subrutinas en Fortran
suministradas por el usuario. Para las reacciones basadas en el equilibrio, el
usuario suministra las constantes de equilibrio dependientes de la temperatura, o
bien RATEFRAC calculas las constantes de equilibrio de reaccion de los valores
de energia libre almacenados en el banco de datos. El usuario especifica la fase
en la cual la reaccién se lleva a cabo. Las velocidades de flujo de las corrientes
laterales y los perfiles de presion de la columna también deben ser
proporcionados, asi como la carga de calor del condensador y rehervidor.

Las corrientes de alimentacion de la torre absorbedora (Amina Pobre, Gas

Amargo, Amina Rica, Gas Dulce) y de la torre regeneradora, se ejemplifican en la
Figura 5.1.

GAS-DULC
—_—

DEA/MDEA

GAS-ACID

GAS-AMAR

@ ToQaw o300

AMIN-RIC

AMIN-REG

=
—Q

Figura 5.1 Planta endulzadora de gas amargo, utilizando DEA/MDEA como
solvente.
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DIETANOLAMINA (DEA)

4.1.1 Ecuacion DEA (SYSOP15M)

Torre Absorbedora

En la Tabla 5.1 se exponen los resultados al aplicar la ecuacion SYSOP15M
utilizando DEA como solvente, modelado en equilibrio y no equilibrio. En la
corriente de Amina Rica la diferencia con ambas ecuaciones en el flujo molar es
practicamente nula, sin embargo, difiere en 2°F menos al modelarse en No-
Equilibrio. Por otro lado, en la corriente de Gas Dulce la diferencia radica en la
presencia de CO; y tener 3°F mas al modelarse en No-Equilibrio.

Cabe hacer mencion que esta ecuacién proporciona los productos de reaccion de
la DEA con el Gas Amargo que se llevan a cabo en la fase liquida.

Tabla 5.1. Resultados al aplicar la ecuacion de SYSOP15M utilizando DEA como

solvente en la torre absorbedora, modelado en Equilibrio y No-Equilibrio.

ALIMENTACION ABS - NE ABS - EQ
GAS-AMAR | AMIN-POB | AMIN-RIC | GAS-DULC | AMIN-RIC | GAS-DULC
VAPOR LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR
Temperatura, F 98.600 113.000 160.900 116.800 163.100 113.600
Presion, psi 992.790 967.190 970.170 967.190 970.170 967.190
Frac. Vapor 1.000 0.000 0.000 1.000 0.000 1.000
Flujo molar, Lbmol/hr | 4677.478 | 3433.543 | 3541.078 | 4476.945 | 3541.948 | 4476.001
Flujo masico, Ib/hr 94084.438 | 87124.734 | 97052.938 | 84157.430 | 97070.297 | 84140.063
Flujo Vol, cuft/hr 28226.400 | 1364.813 | 1589.928 | 28633.742 | 1591.607 | 28471.242
Entalpia, MMBTU/hr | -166.578 -443.831 -464.028 -146.381 -463.990 -146.418
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 9.355 3142.941 3101.679 12.789 3102.052 11.863
DEA 0.000 289.478 85.074 0.001 85.546 0.000
H2S 56.130 2.123 0.708 0.008 0.730 0.007
CO2 93.550 0.000 0.542 0.011 0.479 0.000
HCO3- 0.000 0.000 36.453 0.000 37.052 0.000
DEACOO- 0.000 0.000 54.609 0.000 54.129 0.000
DEA+ 0.000 0.562 150.357 0.000 150.364 0.000
CO3-2 0.000 0.000 1.935 0.000 1.890 0.000
HS- 0.000 0.000 55.420 0.000 55.398 0.000
S-2 0.000 0.000 0.002 0.000 0.002 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.000 0.562 0.002 0.000 0.002 0.000
METHANE 3882.306 0.000 2.587 3879.720 2.591 3879.715
ETHANE 322.746 0.000 0.183 322.563 0.184 322,562
PROPANE 140.324 0.000 0.050 140.274 0.050 140.274
I-BUTANO 56.130 0.000 0.005 56.125 0.005 56.125
N-BUTANO 23.387 0.000 0.005 23.383 0.005 23.383
I-PENTAN 18.710 0.000 18.709 0.001 18.710 0.000
N-PENTAN 18.710 0.000 18.709 0.000 18.710 0.000
N-HEXANO 14.032 0.000 14.032 0.000 14.032 0.000
NITROGEN 42.097 0.000 0.018 42.079 0.018 42.079
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A continuacion se grafica el comportamiento que tiene el gas amargo y el solvente,
asi como sus productos de reaccion en fase liquida y vapor en cada etapa de la
torre absorbedora.

La fraccion mol de los gases acidos en el liquido y vapor (Figura 5.2a y 5.2b) se
tienen en su mayoria en las etapas inferiores, ya que es aqui donde se encuentra
la alimentacion del gas amargo. La fraccion mol de los gases en la fase liquida es
pequefia (como se aprecia en la escala), debido a que los gases &cidos
reaccionaron con el agua que trae consigo el solvente
(CO, +2H,0 <> H,O" + HCO,, H,0+H,S <> HS  +H,0%). Asimismo, al
modelarse en Equilibrio reporta una cantidad ligeramente menor de gases acidos
que en No-Equilibrio.

—e—H2SNE —®—CO2NE —a—H2S-EQ —»—CO02-EQ

L] . . ¥ >

0.0E+00 5.0E-05 10E-04 15E-04 2.0E-04 25E-04
Frac. mol en liquido

Figura 5.2a Fraccion mol de los gases acidos en la fase liquida.

—+—H25 -NE —%—CO2-NE —a—H2S5-EQ —«—CO2-EQ

0000 0002 0004 0006 0008 000 002 00¥ 00%®
Frac. mol Vapor

Figura 5.2b Fraccién mol de los gases acidos en la fase vapor.
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Las siguientes figuras presentan el comportamiento de los productos de reaccion
del acido sulfhidrico. En la Figura 5.3a se tiene la fraccion mol del bisulfito que se

obtiene debido a la reaccion H,0+ H,S <> HS™ + H,0". El bisulfito formado

reacciona con otra molécula de agua ( H,O+ HS™ <> S~ + H,0") para dar origen al
sulfito (Figura 5.3b).

—e—HS-NE —a—HS-EQ

0.000 0.005 0.010 0015 0.020
Frac. mol liquido

Figura 5.3a Fraccion mol del bisulfito en la fase liquida.

—&—5-2 NE —»—S8-2 -EQ

0.0E+00 50E-07 10E-06 15E-06 2.0E-06 2.5E-06
Frac. mol liquido

Figura 5.3b Fraccion mol del sulfito en la fase liquida.
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Es de esperarse que la tendencia de la DEA sea inversa al de la DEA", ya que una
molécula de DEA reacciona con el ién hidronio y de esta forma la amina se

protona, es decir, se manifiesta la reaccion DEA+ H,0" <> DEA™ + H,O (Figura

5.4). Los resultados obtenidos son exactamente los mismos en Equilibrio y en No
Equilibrio.

En la Figura 5.5 se tiene el CO;’, éste se obtiene cuando una molécula de CO,
reacciona con el i6n  hidroxilo para obtener el i6n bicarbonato
(CO, +0OH™ <> HCO;) y a su vez este producto de reaccion reacciona con una
molécula de agua para obtener el carbonato.

—&—DEA NE —a—DEA EQ DEA+NE —»—DEA+EQ

0.00 0.02 0.04 006 0.08 0.0
Frac. mol liquido

Figura 5.4 Fraccion mol de la DEA y la DEA protonada (DEA+)en la fase liquida.

—+—C03-2-NE —=—CO3-2EQ

No. Etapa

0.0E+00 10E-04 2.0E-04 30E-04  40E-04  50E-04  60E-04
Frac. mol liquido

Figura 5.5 Fraccion mol del ién carbonato (CO;?) en la fase liquida.
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La Figura 5.6 muestra los productos de reaccion de la DEA con el CO,, es decir el
HCO; y el DEACOO (carbamato). En esta grafica se tiene la formacion del

carbamato a partir del HCO;, es decir, CO,+OH <« HCO; 'y
DEA+ HCO; <> DEACOO™ + H,0. En la etapa 9 (No-Equilibrio) se observa
claramente una cantidad menor de HCO; respecto al carbamato, esto es debido a
que el HCO; reaccioné para formar el carbamato.

Debe observarse que en la etapa inferior la cantidad reportada de los productos de
reaccion es la misma al ser modelado en Equilibrio y No-Equilibrio, es decir, este
ultimo alcanza el equilibrio.

—+—HCO03- NE —%—DEACOO-NE —&—HC03-EQ —+—DEACQO-EQ

f"{:“» Mte, i R T T e ey g e T e
2

SRF Ay S _ D x, e = e

0.000 0.003 0.006 0.009 0.0®2 0.015 00%8
Frac. mol liquido

Figura 5.6 Fraccion mol del bicarbonato ( HCO; ) y del carbamato (DEACOQ) en la
fase liquida.
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Torre Regeneradora

La cantidad de acido sulfhidrico se tiene casi en su totalidad en la corriente de gas
acido (Tabla 5.2), lo cual no ocurre con el diéxido de carbono, ya que de 93.45
lbmol/hr que se tienen en la alimentacién solo se tiene 68.49 Ibmol/hr en el gas
acido. Asimismo, se muestra que la carga suministrada al rehervidor no es
suficiente para revertir totalmente las reacciones y tener la DEA pura.

Tabla 5.2 Resultados al aplicar el método de SYSOP15M a la torre regeneradora

utilizando DEA en equilibrio y no equilibrio.

ALIMENTACION REG - NE REG -EQ
ENT-REG GAS-ACID | AMIN-REG | GAS-ACID | AMIN-REG
MIXED VAPOR LIQUID VAPOR LIQUID
Temperature F 177.800 113.800 181.400 111.900 194.100
Pressure PSI 56.890 5.970 7.680 7.680 9.810
Vapor Frac 0.000 1.000 0.000 1.000 0.000
Flujo molar, Lbmol/hr 3538.975 190.283 3415.960 190.283 3429.935
Flujo masico, Ib/hr 96996.711 7338.483 | 89657.242 7564.675 89448.133
Flujo vol., ft3/hr 1648.503 196028.094 | 1454.225 | 151972.984 1470.758
Entalpia, MMBTU/HR|  -462.767 -18.047 -440.461 -18.907 -438.577
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 3098.179 43.930 3086.596 32.244 3103.581
DEA 90.748 0.000 247.120 0.000 270.440
H2S 0.942 55.049 0.003 55.928 0.000
co2 1.248 68.497 0.018 81.554 0.008
HCO3- 40.186 0.000 7.929 0.000 4.315
DEACOO- 50.405 0.000 15.503 0.000 6.853
DEA+ 148.887 0.000 27.417 0.000 12.746
C03-2 1.618 0.000 1.510 0.000 0.738
HS- 55.0563 0.000 0.945 0.000 0.069
S-2 0.003 0.000 0.000 0.000 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.002 0.000 0.021 0.000 0.034
METHANE 0.246 0.246 0.000 0.246 0.000
ETHANE 0.019 0.019 0.000 0.019 0.000
PROPANE 0.004 0.004 0.000 0.004 0.000
I-BUTANE 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
N-BUTANO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
I-PENTAN 18.702 11.615 7.087 10.848 7.855
N-PENTAN 18.703 9.101 9.602 8.013 10.691
N-HEXANE 14.030 1.821 12.209 1.427 12.604
NITROGEN 0.001 0.001 0.000 0.001 0.000
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En la Figuras 5.7a y 5.7b se tiene el comportamiento de los gases acidos en la
regeneradora en la fase liquido y vapor respectivamente, ambas nos indican como
se van formando los gases acidos, es decir como se revierten las reacciones
2H,0+CO, <> H,0" + HCO, Yy H,0+H,S < H,0"+HS  al aplicar calor. La

cantidad en la etapa 1 de gases acidos en el liquido es menor en No-Equilibrio. En
la fase vapor el CO; reportado en No-Equilibrio es menor que en Equilibrio.

—4—H2SNE —8—CO2NE —&—H2SEQ —»—CO2EQ
T - Tz oV el e T o

0 [ S AR =), 1 gl e
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No. Etapa
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12 4 - -

14 .
0.0E+00 20E-05 40E-05 6.0E-05 8.0E-05 1.0E-04 1.2E-04 14E-04 16E-04 1.8E-04

Frac. mol liquido

Figura 5.7a Fraccién en el liquido de los gases acidos usando la ecuaciéon DEA.
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Figura 5.7b Fraccion mol de los gases acidos aplicando la ecuacion DEA en la
fase vapor.
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La disminucién que se observa en los productos de reaccion de la DEA (Figura
5.8) es debido a que comienzan a revertirse y simultaneamente se va formando la
DEA, es decir, el i6n carbamato y la DEA protonada reacciona con el vapor que

se suministra a la torre regeneradora (DEACOO™ + H,O <> DEA+ HCO; ,
DEA" + H,0 <> DEA+ H,0"). Al modelar en No-Equilibrio indica que se tiene una

mayor cantidad de productos de reaccion en la fase liquida (por lo tanto, menor
cantidad de DEA formada) que en Equilibrio.

0.04 008 0.08 0.0
Frac. mol liquido

Figura 5.8 Fraccion mol de la DEA y de sus productos de reaccion empleando la
ecuaciéon DEA en la fase liquida.
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4.1.2 Ecuacion EDEA (ELECNRTL)

Torre absorbedora

La ecuacion ELECNRTL esta estructurada de tal forma que no presente los
componentes verdaderos, es decir, tiene especificado que no presente los
productos de reaccién. Sin embargo, al modelarse en Equilibrio, aunque no
converge faciimente se puede cambiar la opcién para que presente los productos
de reaccion. Por el contrario, al modelar en No-Equilibrio este no converge al tratar
de que presentar los productos de reaccién, y solo presenta los componentes en
forma global. Esto se presenta en la Figura 5.9, en el caso de los gases acidos.

Tabla 5.3 Resultados al aplicar la ecuacién ELECNRTL utilizando DEA como
solvente en Equilibrio y No Equilibrio.

ALIMENTACION ABS - NE ABS - EQ
GAS-AMAR | AMIN-POB | AMIN-RIC | GAS-DULC | AMIN-RIC | GAS-DULC
MIXED LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR
Temperatura, F 98.600 113.000 153.285 117.716 155.670 114.838
Presién, psi 992.789 967.187 | 970.174 967.187 970.174 967.187
Frac. Vapor 0.999 0.000 0.000 1.000 0.000 1.000
Flujo molar, Lbmol/hr| 4677.478 | 3433.544 | 3633.637 | 4477.385 | 3541.345 | 4476.638
Flujo masico, Ib/hr | 94084.440 | 87124.770 | 97050.970 | 84158.250 | 97065.690 | 84144.720
Flujo Vol, cuft/hr 23712.140 | 1351.576 | 1583.726 | 25184.550 | 1585.600 | 24988.140
Entalpia, MMBTU/hr | -170.470 | -444.080 | -465.030 | -149.510 | -464.960 | -149.590
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 9.355 3143.504 | 3140.440 12.419 3103.350 11.667
DEA 0.000 290.040 | 290.040 0.000 84.618 0.000
H2S 56.130 0.000 56.130 0.000 0.775 0.000
co2 93.550 0.000 93.550 0.000 0.511 0.000
HCO3- 0.000 0.000 0.000 0.000 36.013 0.000
DEACOO- 0.000 0.000 0.000 0.000 55.198 0.000
DEA+ 0.000 0.000 0.000 0.000 150.224 0.000
CO3-2 0.000 0.000 0.000 0.000 1.828 0.000
HS- 0.000 2.123 0.000 0.000 55.353 0.000
S-2 0.000 0.000 0.000 0.000 0.002 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.000 0.000 0.000 0.000 0.001 0.000
METHANE 3882.306 0.000 1.271 3881.035 1.265 3881.042
ETHANE 322.746 0.000 0.090 322.656 0.089 322.657
PROPANE 140.324 0.000 0.024 140.300 0.024 140.300
I-BUTANO 56.130 0.000 0.003 56.127 0.003 56.127
N-BUTANO 23.387 0.000 0.002 23.385 0.002 23.385
I-PENTAN 18.710 0.000 18.709 0.001 18.710 0.000
N-PENTAN 18.710 0.000 18.710 0.000 18.710 0.000
N-HEXANO 14.032 0.000 14.032 0.000 14.032 0.000
NITROGEN 42.097 0.000 0.636 41.461 0.637 41.460
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Como se explicd anteriormente, el modelo en No-Equilibrio no presenta los
productos de reaccién. Por lo cual no puede haber una comparacién de éstos en
Equilibrio y No-Equilibrio. En la Figura 5.9a se tiene la fraccion mol de los gases
acidos y la Figura 5.9b muestra la razén de este comportamiento mediante la
rapidez de transferencia de masa.

—e—H25 -NE —=—CO2-NE
— - - — _‘,ﬁm

“ =
0.000 0.005 0.01 0015 3 0.020 0.025 0.030
Frac. mol Liquido

Figura 5.9a Fraccion mol de los gases acidos en la fase liquida.

—+—H2SNE —=—CO2NE
0 — -

n

=]

@

No. Etapa

“ +
0.0 50 00 50 200 250 300
Rapidez de transf. masa, Ibmol/hr

Figura 5.9b Rapidez de transferencia de masa de los gases acidos.
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Resultados

Torre Regeneradora

Al utilizar la ecuacion EDEA en No-Equilibrio se tienen resultados similares que
con la ecuacién DEA, excepto que en ésta se recupera un poco mas de diéxido de
carbono en la corriente de gases acidos. La diferencia entre el Equilibrio y No-
Equilibrio es evidente. En No-Equilibrio se recupera un 77.7% del diéxido de
carbono que se alimenta y en Equilibrio se recupera el 91.95%.

Tabla 5.4 Resultados al aplicar la ecuacion de EDEA (ELECNRTL) a la torre
regeneradora utilizando DEA en Equilibrio y No Equilibrio.

ALIMENTACION REG - NE REG -EQ
ENT-REG GAS-ACID | AMIN-REG | GAS-ACID | AMIN-REG
MIXED VAPOR LIQUID VAPOR LIQUID
[Temperature F 177.800 102.548 182.313 94.569 195.070
Pressure PSI 56.893 5.974 7.681 7.681 9.814
Vapor Frac 0.000 1.000 0.000 1.000 0.000
Flujo molar, Lbmol/hr|  3540.055 190.283 3420.929 190.283 3434.241
Flujo masico, Ib/hr 97019.990 7931.405 | 89087.570 | 8180.215 | 88838.630
Flujo vol., ft3/hr 1643.862 191482.000 | 1438.834 | 146692.000 | 1453.838
Entalpia, MMBTU/HR|  -463.320 -17.964 -440.900 -18.834 -438.870
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 3098.011 30.768 3101.552 18.3953 3118.648
DEA 290.040 0.000 277.233 0.0000 277.601
H2S 56.055 55.029 1.025 55.9638 0.000
COo2 93.495 72.619 20.876 85.9423 0.004
HCO3- 0.000 0.000 0.000 0.0000 2.793
DEACOO- 0.000 0.000 0.000 0.0000 4.240
DEA+ 0.000 0.000 0.000 0.0000 8.199
CO03-2 0.000 0.000 0.000 0.0000 0.516
HS- 0.000 0.000 0.000 0.0000 0.091
S-2 0.000 0.000 0.000 0.0000 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.0000 0.000
OH- 0.000 0.000 0.000 0.0000 0.043
METHANE 0.110 0.110 0.000 0.1103 0.000
ETHANE 0.009 0.009 0.000 0.0085 0.000
PROPANE 0.002 0.002 0.000 0.0018 0.000
I-BUTANE 0.000 0.000 0.000 0.0001 0.000
N-BUTANO 0.000 0.000 0.000 0.0001 0.000
[-PENTAN 18.701 16.617 3.084 15.6274 3.074
N-PENTAN 18.703 12.994 5.709 11.8446 6.859
N-HEXANE 14.031 2.603 11.427 1.8571 12.174
NITROGEN 0.532 0.532 0.000 0.5318 0.000
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En la Figuras 5.10a y 5.120 se tiene el comportamiento de los gases acidos en la
regeneradora en la fase liquido y vapor respectivamente, ambas nos indican como
se van formando los gases acidos, es decir como se revierten las reacciones
2H,0+CO, «> H,O" + HCO, y H,O0+H,S <> H,O0" + HS™ al aplicar calor. La

cantidad en la etapa 1 de gases acidos en el liquido es menor en No-Equilibrio. En
la fase vapor el CO; reportado en No-Equilibrio es menor que en Equilibrio, es
decir, en Equilibrio existe una mayor transferencia de masa.

—#—H2S NE —8—C0O2 NE —#&—H2S EQ —»—C02Z EQ

No. Etapa
[+

10

12

14 . - -
0.0E+00 5.0E-05 1.0E-04 1.5E-04 2.0E-04 2.5E-04
Frac. mol liquido

Figura 5.10a Fraccion mol de los gases acidos en la fase liquida al utilizar la
ecuacion EDEA.

—+—H2S EDEA —#—COZ EDEA —a&—H2SEQ —»—CO2EQ

0.20 0.30 0.40 0.50
Frac. mol vapor

Figura 5.10b Fraccion mol de los gases acidos al utilizar la ecuaciéon EDEA en la
fase vapor.
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Resultados

4.1.3 Comparacion DEA/EDEA

Torre Absorbedora

A continuacion se comparan los resultados obtenidos de la temperatura del liquido
y del vapor, asi como de los gases acidos y el comportamiento de la DEA al
aplicar ambas ecuaciones en No Equilibrio.

En la corriente de amina rica los resultados son los mismos, solo que la ecuacién
EDEA presenta los resultados en forma global y la DEA los muestra por cada
producto de reaccion. En la corriente de gas dulce la ecuacion DEA muestra
pequenas cantidades de gas duice a diferencia de la ecuacion EDEA que es nula.

Tabla 5.5 Comparacién de resultados al utilizar la ecuacion DEA y EDEA en No-

Equilibrio en la Absorbedora.

ALIMENTACION DEA EDEA
GAS-AMAR | AMIN-POB | AMIN-RIC | GAS-DULC | AMIN-RIC | GAS-DULC
VAPOR LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR
Temperatura, F 98.600 113.000 160.9 116.800 153.285 117.716
Presion, psi 992.790 967.190 970.17 967.190 970.174 967.187
Frac. Vapor 1.000 0.000 0 1.000 0.000 1.000
Flujo molar, Lbmol/hr| 4677.478 | 3433.543 | 3541.078 | 4476.945 | 3633.637 | 4477.385
Flujo masico, Ib/hr 94084.438 | 87124.734 | 97052.938 | 84157.430 | 97050.970 | 84158.250
Flujo Vol, cuft/hr 28226.400 | 1364.813 | 1589.928 | 28633.742 | 1583.726 | 25184.550
Entalpia, MMBTU/hr | -166.578 | -443.831 | -464.028 | -146.381 -465.030 | -149.510
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 9.355 3142.941 | 3101.679 12.789 3140.440 12.419
DEA 0.000 289.478 85.074 0.001 290.040 0.000
H2S 56.130 2.123 0.708 0.008 56.130 0.000
COo2 93.550 0.000 0.542 0.011 93.550 0.000
HCO3- 0.000 0.000 36.453 0.000 0.000 0.000
DEACQO- 0.000 0.000 54.609 0.000 0.000 0.000
DEA+ 0.000 0.562 150.357 0.000 0.000 0.000
C03-2 0.000 0.000 1.935 0.000 0.000 0.000
HS- 0.000 0.000 55.42 0.000 0.000 0.000
S-2 0.000 0.000 0.002 0.000 0.000 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.000 0.562 0.002 0.000 0.000 0.000
METHANE 3882.306 0.000 2.587 3879.720 1.271 3881.035
ETHANE 322.746 0.000 0.183 322.563 0.090 322.656
PROPANE 140.324 0.000 0.05 140.274 0.024 140.300
I-BUTANO 56.130 0.000 0.005 56.125 0.003 56.127
N-BUTANO 23.387 0.000 0.005 23.383 0.002 23.385
I-PENTAN 18.710 0.000 18.709 0.001 18.709 0.001
N-PENTAN 18.710 0.000 18.709 0.000 18.710 0.000
N-HEXANO 14.032 0.000 14.032 0.000 14.032 0.000
NITROGEN 42.097 0.000 0.018 42.079 0.636 41.461
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Resultados

La Figura 5.11 compara los resultados de la temperatura del liquido y el vapor
obtenidos al aplicar la ecuacién DEA y EDEA. La maxima temperatura se tiene en
las etapas 11 y 12 para el vapor y el liquido respectivamente. Esto indica que en
las ultimas etapas es donde se llevan a cabo las reacciones. Los perfiles de
temperatura muestra el mismo comportamiento utilizando ambas ecuaciones. Lo
mismo sucede con el comportamiento de los gases acidos (Figura 5.12). En
ambas figuras la ecuacién DEA calcula una temperatura mayor asi como la
cantidad de gases acidos en la etapa inferior, es decir, calcula una transferencia
de calor y masa mas alta.

—e—LigTemp-DEA —a—VapTemp- DEA —a—LiqTemp -EDEA ——VapTemp -EDEA

150 170 190
Temperatura, °F

Figura 5.11 Comparacion de los perfiles de temperatura del liquido y el vapor.

—+—H25-DEA —=—CO2-DEA —a—H25-EDEA ——CO2-EDEA

0.000 0.002 0.004 0.006 0.008 0.010 oor 0.0 008
Frac. mol Vapor

Figura 5.12 Fraccion mol de los gases acidos en la fase vapor.
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En las siguientes graficas se tienen la rapidez de transferencia masa de los gases
acidos (Grafica 5.13a) y la rapidez de transferencia de calor total, es decir, la
suma de la rapidez de transferencia de calor conductiva y convectiva (Grafica
5.13b). La caida que se observa en la etapa 11 es debido a la rapidez de
transferencia de calor por conducciéon (cantidad de transferencia de calor que
ocurre debido a un gradiente térmico a través de la region de la pelicula) en la fase

vapor.

—+—H25DEA ——CO2DEA

00 50 0.0 %,0 200 250 30,0
Rapidez de transf. masa, Ibmol/hr

Figura 5.13a Rapidez de transferencia de masa en la fase liquida.

—+—Total EDEA —=—Total DEA

No. Etapa

-BE+06 -7E+06 -6E+06 -5E406 -4E+06 -3E+06 -2E+06 -9E+05  E+DS
Rapidez tranf. calor, BTU/hr

Figura 5.13b Rapidez de transferencia de calor total.
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Resultados

Torre Regeneradora

La diferencia principal se refleja en la cantidad de diéxido de carbono en la
corriente de gases acidos, ya que la ecuacién EDEA indica que se tiene una
cantidad mayor que con la ecuacion DEA (Figura 5.15).

Tabla 5.6 Comparacion de resultados al utilizar la ecuacion DEA y EDEA en No
Equilibrio en la Regeneradora.

ALIMENTACION DEA EDEA
ENT-REG GAS-ACID | AMIN-REG | GAS-ACID | AMIN-REG
MIXED VAPOR LIQUID VAPOR LIQUID
Temperature F 177.800 113.800 181.400 102.548 182.313
Pressure  PSI 56.890 5.970 7.680 5.974 7.681
Vapor Frac 0.000 1.000 0.000 1.000 0.000
Flujo molar, Lbmol/hr|  3538.975 190.283 3415.960 190.283 3420.929
Flujo masico, Ib/hr 96996.711 7338.483 | 89657.242 | 7931.405 | 89087.570
Flujo vol., ft3/hr 1648.503 196028.094 | 1454.225 | 191482.000 | 1438.834
Entalpia, MMBTU/HR|  -462.767 -18.047 -440.461 -17.964 -440.900
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 3098.011 43.930 3086.596 30.768 3101.552
DEA 290.040 0.000 247.120 0.000 277.233
H2S 56.055 55.049 0.003 55.029 1.025
co2 93.495 68.497 0.018 72.619 20.876
HCO3- 0.000 0.000 7.929 0.000 0.000
DEACOO- 0.000 0.000 15.503 0.000 0.000
DEA+ 0.000 0.000 27.417 0.000 0.000
C03-2 0.000 0.000 1.510 0.000 0.000
HS- 0.000 0.000 0.945 0.000 0.000
S-2 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.000 0.000 0.021 0.000 0.000
METHANE 0.110 0.246 0.000 0.110 0.000
ETHANE 0.009 0.019 0.000 0.009 0.000
PROPANE 0.002 0.004 0.000 0.002 0.000
I-BUTANE 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
N-BUTANO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
I-PENTAN 18.701 11.615 7.087 15.617 3.084
N-PENTAN 18.703 9.101 9.602 12.994 5.709
N-HEXANE 14.031 1.821 12.209 2.603 11.427
NITROGEN 0.532 0.001 0.000 0.532 0.000

El flujo de liquido y vapor en cada etapa, asi como el perfil de temperatura, es
exactamente el mismo con ambas ecuaciones (Graficas 5.14 y 5.15,
respectivamente). Los saltos que se observan de laetapa 1ala2ydela 13 ala
14 en la Grafica 5.16 los ocasiona el condensador y el rehervidor,
respectivamente.
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—+—LigFlow —8—VapFlow —a&—LigFlow EDEA —»—VapFlow EDEA

a5 535 1095 1595 2095 2595 3085 3535 4095
Flujo molar, Ibmol/hr

Figura 5.14Flujo molar del liquido y el vapor usando las ecuaciones DEA y EDEA.

—+—LigTemp —8—VapTemp —a— LigTemp EDEA —»—VapTemp EDEA

95 1 i< 155 75 B5
Temperatura, °F

Figura 5.15 Perfil de Temperatura del liquido y vapor.

—»—C02 DEA
. —=—CO2EDEA
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No. Etapa
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Frac. mol liquido

Figura 5.16 Fraccion mol de los gases acidos en el liquido.
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METILDIETANOLAMINA (MDEA)
4.2.1 Ecuacion MDEA (SYSOP15M)

Torre Absorbedora

La diferencia en los resultados obtenidos al aplicar la ecuacion SYSOP15M (Tabla
5.7) radica en la cantidad de gases acidos que se tienen en la corriente de gas
dulce, esta es considerablemente mayor al modelarse en no equilibrio. En la
corriente de amina rica aunque existe diferencia en los productos de reaccion, asi

como de los gases acidos, ésta diferencia es minima

Tabla 5.7 Resultados al aplicar la ecuacion de SYSOP15M a la torre absorbedora

utilizando MDEA como solvente en Equilibrio y No Equilibrio.

ALIMENTACION MDEA - NE MDEA
GAS-AMAR | AMIN-POB | AMIN-RIC |GAS-DULC [AMIN-RIC |GAS-DULC
MIXED LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR
Temperatura, F 98.600 113.000 147.200 133.400 148.2 133.8
Presion, psi 992.790 967.190 970.170 967.190 970.17 967.19
Frac. Vapor 0.999 0.000 0.000 1.000 0.000 1
Flujo molar, Lbmol/hr | 4677.478 | 2667.515 | 2769.707 | 4487.203 2769.708 | 4484.339
Flujo masico, Ib/hr 94084.438 | 86027.258 | 95651.266 | 84460.563 | 95780.398 | 84331.43
Flujo Vol, cuft/hr 28212.732 | 1371.561 1537.805 [ 29527.145 | 1537.957 | 29528.799
Entalpia, MMBTU/hr | -166.621 -356.493 -376.141 -146.974 -376.648 -146.466
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 9.355 2291.931 2195.499 17.887 2192.521 18.001
MDEA 0.000 375.217 225.345 0.002 222.505 0.001
H2S 56.130 0.000 0.386 0.003 0.401 0.000
CO2 93.550 0.000 0.907 4.560 1.014 1.589
HCO3- 0.000 0.000 81.854 0.000 84.729 0.000
MDEA+ 0.000 0.184 150.054 0.000 152.895 0.000
C03-2 0.000 0.000 6.228 0.000 6.217 0.000
HS- 0.000 0.000 55.740 0.000 55.728 0.000
S-2 0.000 0.000 0.001 0.000 0.001 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.000 0.184 0.002 0.000 0.001 0.000
METHANE 3882.306 0.000 2.038 3880.269 2.038 3880.269
ETHANE 322.746 0.000 0.144 322.602 0.144 322.602
PROPANE 140.324 0.000 0.039 140.285 0.039 140.285
I-BUTANO 56.130 0.000 0.004 56.125 0.005 56.125
N-BUTANO 23.387 0.000 0.004 23.384 0.004 23.384
I-PENTAN 18.710 0.000 18.707 0.003 18.71 0.000
N-PENTAN 18.710 0.000 18.708 0.001 18.71 0.000
N-HEXANO 14.032 0.000 14.032 0.000 14.032 0.000
NITROGEN 42.097 0.000 0.014 42.083 0.014 42.083
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En la Figura 5.17 se tiene el comportamiento de los gases acidos, modelados en
Equilibrio y en No Equilibrio. La absorcién de los gases acidos esta confinado en el
fondo del absorbedor, es decir, proximo a la alimentacion del gas amargo. La
concentracion del gas tratado es directamente controlada por la carga de la
solucion de la amina pobre entrando al absorbedor.

La mayor cantidad de H,S se tiene en las etapas inferiores (Figura 5.18), debido a
la proximidad de la alimentacién del gas amargo, de la etapa 8 a la 1 funcionan
como destiladores. La cantidad reportada de H>S es mayor al modelarse en

equilibrio.

—+—H25-NE —%—H25-EQ —a—CO2-NE —=—CO2-EQ

0.0E+00 10E-04 2.0E-04 3.0E-04 4.0E-04
Frac. mol liquido

Figura 5.17 Fraccion mol de los gases acidos en la fase liquida.

—+—H25 NE —a—H2SEQ

14 - >
0.000 0001 0002 0003 0004 0005 0006 0007 0008
Frac. mol Vapor

Figura 5.18 Fraccién mol del acido sulfhidrico en la fase vapor.
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La mayor cantidad de CO; se tiene en las etapas inferiores (Figura 5.19), al igual
que el H,S, porque en esta parte se tiene el suministro de gas amargo, en la parte
media de la columna la cantidad permanece casi constante, ya que no se
encuentran ninguna alimentacion préxima, y en las etapas superiores la cantidad
de H,S disminuye debido a que se tiene contacto con la corriente de alimentacion
del solvente.

En la grafica 5.20 se tiene el comportamiento de la MDEA y de ésta una vez que
se ha protonado (MDEA+). Como es de esperarse la tendencia de la MDEA es
inversa al de la MDEA+. En esta grafica se ve claramente como al formarse la
MDEA+, disminuye la MDEA, es decir, se manifiesta la reaccion

MDEA+ H,0 <> MDEA™ + H,O Los resultados obtenidos en la etapa 14 son los

mismos en Equilibrio y en No-Equilibrio, tanto para la MDEA como para la MDEA+.
Es decir, ambos alcanzaron el equilibrio.

—+—CO2NE —=—CO2EQ

— =T
S50
e

] — N

0.000 0.005 001 0015 0.020
Frac.mol Vapor

Figura 5.19 Fraccién mol del biéxido de carbono en la fase vapor.

—+—MDEA NE —=—MDEA+NE —a—MDEA EQ —«—MDEA+EQ

0.00 0.02 0.04 0.06 0.08 0.0 0w 0.4 0B
Frac. mol liquido

Figura 5.20 Fraccion mol de la MDEA y la MDEA protonada (MDEA+) en el liquido.
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En las Figuras 5.21a y 5.21b se tienen el HCO3- y el CO3-2, éstos tienen el mismo
comportamiento ya que son los productos de reaccién de CO, + OH™ <> HCO; y a

su vez este producto de reaccidn reacciona con una molécula de agua para
obtener HCO; + H,0 <> H,0" +COj , se tienen en graficas separadas debido a la

diferencia en escala. Ambas graficas muestran un comportamiento similar, en las
etapas medias de la columna practicamente no se incrementa ningtin producto de
reaccion al modelarse en Equilibrio, ya que éste ultimo considera que los flujos de
entradas y salidas son constantes.

—+—HCO3-NE —s—HCO3-EQ

= %) ol SR oy

0.000 0.005 000 0.0%5 0.020 0.025 0.030 0.035
Frac. mol Liquido

Figura 5.21a Fraccion mol del ién bicarbonato en la fase liquida.

—+—CO3-2NE —=—CO03-2-EQ

Ty
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0.000 0.001 0.001 0.002 o002 0.003
Frac. mol Liquido

Figura 5.21b Fraccion mol del ién carbonato en la fase liquida.
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Los productos de reaccién, HS y S, se exponen en las Figuras 5.22a y 5.22b,
respectivamente tienen el mismo comportamiento, esto es, una molécula de agua

reacciona con una molécula de gas amargo (H.S), H,0+ H,S <> HS™ + H,O". El

HS™ se forma en las etapas inferiores, es decir, proximo a la alimentacion del gas
amargo. La Figura 5.22b pone de manifiesto cuando una molécula de agua
reacciona con el producto de reaccion, HS', para dar H,O0+HS <> S +H,0".

Obsérvese que en general se tiene un comportamiento casi invariable en las
etapas intermedias ya que el modelo en Equilibrio considera flujos constantes. No
obstante, que las cantidades difieren en las etapas intermedias, se obtienen los
mismos resultados en Equilibrio y No-Equilibrio al salir de la torre porque ambos
alcanzan el equilibrio.

—+—HS-NE —s—HS-EQ

8 - S

0.000 0.005 0010 0.015 0.020 0025
Frac. mol Liquido

Figura 5.22a Fraccién mol del ion bisulfito en la fase liquida

—+—S5-2 NE —=—S5-2 EQ

|
|

0.0E+Q0 S50E-08 10E-07 15E-07 2.0E-07 2'.5?:-!'_)? 3.0E-07 3.5E-07 4.0E-07
Frac. mol Liquido

Figura 5.22b Fraccién mol del sulfito en la fase liquida.
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La Figura 5.23 demuestra que el balance de energia se realiza en forma global. En
la etapa inferior la temperatura del modelo en Equilibrio coincide con la
temperatura del liquido y en la etapa superior concuerda con la temperatura del
vapor del modelo en No-Equilibrio. Es decir, en el modelo en Equilibrio existe
equilibrio térmico en las fases liquido y vapor a diferencia del modelo en No-
Equilibrio.

—#—LigTemp-NE —&—\VapTemp-NE —&— Temp Lig-Vap

10 20 30 #0 150 80 70 80
Temperatura, °F

Figura 5.23 Perfil de temperaturas en equilibrio y No-Equilibrio.
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Resultados

Torre Regeneradora

En la Tabla 5.8 y la Tabla 5.10 se presentan los resultados en equilibrio y no
equilibrio al aplicar las ecuaciones SYSOP15M (MDEA) y ELECNRTL (EMDEA)
respectivamente, a la torre regeneradora. En la Tabla 5.12 se comparan las
ecuaciones antes mencionadas en No-Equilibrio.

Los resultados obtenidos (Tabla 5.8) en Equilibrio y No-Equilibrio son similares, la
diferencia es de aproximadamente 2 Ibmol/hr, tanto para la MDEA, MDEA
protonada y el i6n bisulfito. También se aprecia que aun se tienen pequefias
cantidades de los gases mas pesados en la amina regenerada.

Tabla 5.8 Resultados al aplicar el método de SYSOP15M a la torre regeneradora

utilizando MDEA en Equilibrio y No Equilibrio.

ALIMENTACION REG - NE REG -EQ
ENT-REG GAS-ACID [ AMIN-REG | GAS-ACID | AMIN-REG
MIXED VAPOR LIQUID VAPOR LIQUID
Temperature F 177.800 99.400 194.900 93.900 198.200
Pressure PSI 56.890 7.680 9.250 7.680 9.810
Vapor Frac 0.000 1.000 0.000 1.000 0.000
Flujo molar, Lbmol/hr 2769.917 190.283 2665.040 190.283 2665.103
Flujo masico, Ib/hr 95601.141 8196.316 87404.703 8315.743 87285.273
Flujo vol., ft3/hr 1641.141 148635.563 | 1465.863 | 147169.969 | 1463.777
Entalpia, MMBTU/HR -373.943 -19.599 -349.236 -19.382 -349.255
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 2198.047 21.383 2262.044 17.856 2265.627
MDEA 230.786 0.000 368.972 0.000 370.769
H2S 0.642 49.733 0.007 51.471 0.004
CO2 3.303 88.709 0.000 88.773 0.000
HCO3- 81.758 0.000 0.058 0.000 0.000
MDEA+ 144 613 0.000 6.427 0.000 4,630
C03-2 3.712 0.000 0.006 0.000 0.000
HS- 55.426 0.000 6.329 0.000 4,593
S-2 0.002 0.000 0.001 0.000 0.001
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.002 0.000 0.027 0.000 0.035
METHANE 0.178 0.178 0.000 0.178 0.000
ETHANE 0.014 0.014 0.000 0.014 0.000
PROPANE 0.003 0.003 0.000 0.003 0.000
I-BUTANO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
N-BUTANO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
I-PENTAN 18.699 15.704 2.995 17.169 1.530
N-PENTAN 18.702 12.762 5.940 13.277 5.425
N-HEXANO 14.030 1.796 12.235 1.541 12.489
NITROGEN 0.001 0.001 0.000 0.001 0.000
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Resultados

En la Figuras 5.24 a y b se tiene el comportamiento de los gases acidos en la
regeneradora, ambas nos indican como se va formando los gases acidos, es decir

como se revieten las reacciones 2H,0+CO, &> H,0"+HCO, 'y
H,0+ H,S <> H,0" + HS™ al aplicar calor. La cantidad en la etapa 1 de gases
acidos en el vapor es la misma en Equilibrio y No-Equilibrio, sin embargo, en el
liquido el H>S difiere.

—+—H2SNE —8—H2SEQ —&—CO02 NE —+—CO02 EQ

No. Etapa

L]
0.0E+00 50E-05 10E-04 1.5E-04 2.0E-04 2.5E-04

Frac. mol liquido

Figura 5.24a Fraccion mol de los gases acidos en la fase liquida.

—+—H2SNE —=—CO2 NE ——H25EQ ——CO02 EQ

0.20 0.30 0.40 0.50
Frac. mol vapor

Figura 5.24b Fraccion mol de los gases acidos en la fase vapor.
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Resultados

La Figura 5.25 representa como los productos de reaccién de la DEA comienzan a
revertirse al ir descendiendo por la torre, pero no se revierten por completo. Al
modelarse en Equilibrio y en No-Equilibrio reporta el mismo resultado en la ultima
etapa. En la Figura 5.26 se muestra como se forma la MDEA a través de la torre,
es decir, como la MDEA+ se revierte para finalmente obtener el solvente puro. El
salto que presenta la grafica en la etapa 2 se debe a que la alimentacion se realiza

en esta etapa.

——HS- NE —8—HS-EQ

0000 0002 0004 0006 0008 000 002 00W  00%
Frac. mol liquido

Figura 5.25 Fraccion mol del bisulfito en la fase liquida.

—+—MDEA NE —8—MDEA EQ —&—MDEA+NE —#—MDEA+EQ

No. Etapa
@ FS
Re

0.00 0.02 0.04 0.08 0.08 0.0 0.® 0.4 0.6
Frac. mol liquido

Figura 5.26 Fraccion mol de la MDEA y la MDEA protonada en la fase liquida.
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Resultados

4.2.2 Ecuacion EMDEA (ELECNRTL)

Torre Absorbedora

Esta ecuacion reporta que no tiene cantidad alguna de gases acidos en el gas
dulce ya sea en equilibrio o no equilibrio, asi también reporta la misma cantidad de
gases acidos. La diferencia radica en las temperaturas de las corrientes de salida.

Tabla 5.9 Resultados al aplicar la ecuacién de ELECNRTL a la torre absorbedora

utilizando MDEA como solvente en Equilibrio y No Equilibrio.

ALIMENTACION MDEA - NE MDEA
GAS-AMAR | AMIN-POB | AMIN-RIC |[GAS-DULC AMIN-RIC |[GAS-DULC
MIXED LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR
Temperatura, F 98.600 113.000 137.193 116.475 111.767 113.390
Presién, psi 092.789 967.187 970.174 967.187 970.174 967.187
Frac. Vapor 0.999 0.000 0.000 1.000 0.000 1.000
Flujo molar, Lbmol/hr| 4677.478 | 2667.516 | 2869.113 | 4475.881 | 2777.166 | 4474.604
Flujo masico, Ib/hr 94084.440 | 86027.290 | 95982.350 | 84129.380 | 96008.230 | 84103.630
Flujo Vol, cuft/hr 23712.140 | 1350.954 | 1528.082 | 25095.560 [ 1510.641 | 24881.590
Entalpia, MMBTU/hr | -170.470 | -356.670 | -377.690 | -149.460 | -379.860 -149.530
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 9.355 2292.115 | 2290.148 11.322 2197.697 10.548
MDEA 0.000 375.401 375.401 0.000 215.136 0.000
H2S 56.130 0.000 56.130 0.000 0.449 0.000
Cco2 93.550 0.000 93.550 0.000 0.326 0.000
HCO3- 0.000 0.000 0.000 0.000 81.864 0.000
MDEA+ 0.000 0.000 0.000 0.000 160.265 0.000
C03-2 0.000 0.000 0.000 0.000 11.359 0.000
HS- 0.000 0.000 0.000 0.000 55.680 0.000
S-2 0.000 0.000 0.000 0.000 0.001 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.000 0.000 0.000 0.000 0.001 0.000
METHANE 3882.306 0.000 1.472 3880.834 1.683 3880.623
ETHANE 322.746 0.000 0.105 322.641 0.122 322.624
PROPANE 140.324 0.000 0.028 140.296 0.032 140.292
I-BUTANO 56.130 0.000 0.004 56.126 0.005 56.125
N-BUTANO 23.387 0.000 0.003 23.385 0.003 23.384
I-PENTAN 18.710 0.000 18.709 0.001 18.710 0.000
N-PENTAN 18.710 0.000 18.709 0.000 18.710 0.000
N-HEXANO 14.032 0.000 14.032 0.000 14.032 0.000
NITROGEN 42.097 0.000 0.823 41.275 1.090 41.008
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Resultados

En este caso solo se muestran la fraccién mol en la fase liquido y vapor de los
gases acidos en Equilibrio y No-Equilibrio, como lo indica la Tabla 5.5 este modelo
no presenta los productos de reaccion.

—+—CO2NE —=—H2SNE

14 - - - - : -
0.000 0.005 0.010 0.015 0.020 0.025 0.030 0.035
Frac. mol liquido

Figura 5.27 Fracciéon mol de los gases acidos en la fase liquida.
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Resultados

Torre Regeneradora

La cantidad de acido sulfhidrico que se tiene en la amina regenerada es mayor en
no equilibrio. Esta ecuacion indica que todo el dioxido de carbono se recupera en
la corriente de gases acidos.

Tabla 5.10 Resultados obtenidos al aplicar el método de ELECNRTL a la torre
regeneradora utilizando MDEA en Equilibrio y No Equilibrio.

ALIMENTACION REG - NE REG -EQ
ENT-REG GAS-ACID | AMIN-REG | GAS-ACID | AMIN-REG
MIXED VAPOR LIQUID VAPOR LIQUID
Temperature F 177.800 93.873 197.563 89.729 197.830
Pressure  PSI 56.893 7.681 9.814 7.681 9.814
\Vapor Frac 0.000 1.000 0.000 1.000 0.000
Flujo molar, Lbmol/hr|  2867.222 190.283 2676.939 190.283 2676.939
Flujo masico, Ib/hr 95941.870 8211.681 | 87730.290 | 8273.054 | 87668.810
Flujo vol., ft3/hr 1591.446 146524.000 | 1467.189 | 145414.000 | 1464.328
Entalpia, MMBTU/HR|  -374.660 -19.924 -350.560 -19.761 -350.720
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 2290.096 18.053 2272.043 15.752 2274.345
MDEA 375.401 0.000 375.401 0.000 375.401
H2S 56.084 49.930 6.155 51.489 4.595
co2 93.401 93.353 0.048 93.400 0.001
HCO3- 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
MDEA+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
C0O3-2 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
HS- 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
S-2 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
METHANE 0.118 0.118 0.000 0.118 0.000
ETHANE 0.009 0.009 0.000 0.009 0.000
PROPANE 0.002 0.002 0.000 0.002 0.000
I-BUTANO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
N-BUTANO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
I-PENTAN 18.700 14.761 3.939 15.756 2.944
N-PENTAN 18.703 11.624 7.079 11.497 7.205
N-HEXANO 14.030 1.756 12.275 1.5682 12.448
NITROGEN 0.678 0.678 0.000 0.678 0.000
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Resultados

En la Figuras 45.28a y 5.28b se tiene el comportamiento de los gases acidos en la
regeneradora, ambas nos indican como se va formando los gases acidos, es decir

como se revieten las reacciones 2H,0+CO, & H,O"+HCO, Yy
H,0+ H,S <> H,0" + HS™ al aplicar calor.

—+—H2SNE —8—H2SEQ —&—CO02 NE ——CO2 EQ

0000 0002 0004 0006 0008 000 002  00% 00%
Frac. mol liquido

Figura 5.28a Fraccion mol de los gases acidos en la fase liquida en la
regeneradora.

—+—H2SNE —8—CO0O2Z NE ——H25EQ —%—COZEQ

No. Etapa
=] [+:]
t’q
|

0.00 0.0 020 0.30 040 0.50 0.60
Frac. mol vapor

Figura 5.28b Fraccion mol de los gases acidos en la fase vapor utilizando la
ecuacion MDEA.
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Resultados

4.2.3 Comparacion MDEA/JEMDEA

Torre Absorbedora

A continuacioén las grafican muestran la comparacién de ambos modelos en No-
Equilibrio. Una de las diferencias mas importantes es que la ecuacion EMDEA no
predice ninguna cantidad de gases acidos en el gas dulce. Otra diferencia es en
las temperaturas, en este caso la ecuacion EMDEA predijo con exactitud la
temperatura de salida del gas dulce.

Tabla 5.11 Comparacién de resultados aplicando la ecuacién MDEA y EMDEA a la

torre absorbedora.

ALIMENTACION MDEA EMDEA
GAS-AMAR | AMIN-POB | AMIN-RIC | GAS-DULC | AMIN-RIC | GAS-DULC
MIXED LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR
Temperatura, F 98.600 113 147.2 133.400 137.193 116.475
Presion, psi 992.790 967.19 970.17 967.190 970.174 967.187
Frac. Vapor 0.999 0 0 1.000 0.000 1.000
Flujo molar, Lbmol/hr| 4677.478 | 2667.515 | 2769.707 | 4487.203 | 2869.113 | 4475.881
Flujo masico, Ib/hr 94084.438 | 86027.258 | 95651.266 | 84460.563 | 95982.350 | 84129.380
Flujo Vol, cuft/hr 28212.732 | 1371.561 | 1537.805 | 29527.145 | 1528.082 | 25095.560
Entalpia, MMBTU/hr | -166.621 -356.493 | -376.141 -146.974 -377.690 -149.460
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 9.355 2291.931 | 2195.499 17.887 2290.148 11.322
MDEA 0.000 375.217 225.345 0.002 375.401 0.000
H2S 56.130 2.123 0.386 0.003 56.130 0.000
CcO2 93.550 0 0.907 4.560 93.550 0.000
HCO3- 0.000 0 81.854 0.000 0.000 0.000
MDEA+ 0.000 0.184 150.054 0.000 0.000 0.000
C03-2 0.000 0 6.228 0.000 0.000 0.000
HS- 0.000 0 55.74 0.000 0.000 0.000
S-2 0.000 0 0.001 0.000 0.000 0.000
H30+ 0.000 0 0 0.000 0.000 0.000
OH- 0.000 0.184 0.002 0.000 0.000 0.000
METHANE 3882.306 0 2.038 3880.269 1.472 3880.834
ETHANE 322.746 0 0.144 322.602 0.105 322.641
PROPANE 140.324 0 0.039 140.285 0.028 140.296
I-BUTANO 56.130 0 0.004 56.125 0.004 56.126
N-BUTANO 23.387 0 0.004 23.384 0.003 23.385
I-PENTAN 18.710 0 18.707 0.003 18.709 0.001
N-PENTAN 18.710 0 18.708 0.001 18.709 0.000
N-HEXANO 14.032 0 14.032 0.000 14.032 0.000
NITROGEN 42.097 0 0.014 42.083 0.823 41.275
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Resultados

Las mediciones de temperatura dentro del absorbedor proporciona una valoracion
mas rigurosa de la exactitud de una simulacién. En este caso no se tienen puntos
de medicion de temperatura en la torre absorbedora. En la Figura 5.29 se tienen
los resultados de los perfiles de temperatura del liquido y vapor en No Equilibrio
con los métodos SYSOP15M (MDEA) y ELECNRTL (EMDEA). La ecuacion MDEA
calcula valores superiores respecto a la ecuacion MEDEA. La maxima temperatura
calculada con el método MDEA ocurre en la etapa nimero 8. Utilizando la
ecuacion EMDEA, la maxima temperatura del liquido ocurre en la etapa 12.

La Figura 4.30 tiene la fraccion mol en el vapor de la MDEA, y como lo indica la
escala, son cantidades despreciables, ya que la MDEA se encuentra casi en su
totalidad en el liquido. No obstante, muestra la diferencia al ser calculado con la
ecuacion Redlich-Kwong en el caso de la EMDEA y la Redlich-Kwong-Soave para
la MDEA.

—4—LigTemp-MDEA —8—\VapTemp-MDEA —#— LiqTemp-EMDEA ——VapTemp-EMDEA

No. Etapa

110 120 130 140 150 160 170 180
Temperatura, °F

Figura 5.29 Perfiles de temperatura del liquido y vapor en ambos modelos.

—+—MDEA -MDEA —a—MDEA - EMDEA

0 0E+00 2 0E-07 4 0E-07 6 0E-07 8.0E-07 10E-06 12E-06 14E-06
Frac. mol Vapor

Figura 5.30 Fraccion mol de MDEA en el vapor en Equilibrio y No-Equilibrio.
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Resultados

El comportamiento de los gases acidos, asi como de sus productos de reaccion
que se presentaron en las graficas anteriores se explica si se tiene en cuenta la
rapidez de transferencia de masa de los gases acidos asi como la rapidez de
transferencia de calor total (Graficas 5.31 y 5.32).

El tener valores positivos en la Figura 5.31 indica que la rapidez de transferencia
de masa se lleva a cabo de la fase vapor a la fase liquida.

El signo negativo (Figura 5.32) muestra que la forma de transferencia de calor que
predomina es la conductiva, e indica que el flujo de calor esta en la direccién
opuesta de la escala de temperatura.

—+—H25 —a—C02 ——H2SEMDEA —«—CO2EMDEA

n —

" e + Sy

0.0 50 0.0 15.0 200 250 300 350
Rapidez tranf. Masa, Ibmol/hr

Figura 5.31 Rapidez de Transferencia de Masa en ambos modelos.

—e+—Total MDEA —s—TotalEMDEA

N 3

(=]

n

No. Etapa

-B.5E+06 -7.5E+06 -6.5E+06 As_\sems -4 5E+06 -3.5E+06 -2 5E+06 -15E+06 -50E+05 S0E+15
Rapidez de Transf. Calor, BTU/hr

Figura 5.32 Rapidez de Transferencia de Calor en ambos modelos.

88



Resultados

Torre Regeneradora

En la corriente de gas acido la ecuacion MDEA predice un flujo menor de CO; que
la ecuacion EMDEA. En la corriente de amina regenerada el flujo de acido
sulfhidrico es el mismo con ambas ecuaciones. Asimismo, solo se tienen 6
Ibmol/hr de MDEA protonada que faltan por revertirse.

Tabla 5.12 Comparacion de resultados al aplicar la ecuacion MDEA y EMDEA a la
torre regeneradora.

ALIMENTACION MDEA EMDEA
ENT-REG GAS-ACID | AMIN-REG | GAS-ACID | AMIN-REG
MIXED VAPOR LIQUID VAPOR LIQUID
Temperature, F 177.800 99.400 194.900 93.873 197.563
Pressure, psi 56.890 7.680 9.250 7.681 9.814
Vapor Frac 0.000 1.000 0.000 1.000 0.000
Flujo molar, Lbmolthr|  2769.917 190.283 2665.040 190.283 2676.939
Flujo masico, Ib/hr 95601.141 8196.316 | 87404.703 | 8211.581 | 87730.290
Flujo vol., ft3/hr 1641.141 148635.563 | 1465.863 | 146524.000 | 1467.189
Entalpia, MMBTU/HR|  -373.943 -19.599 -349.236 -19.924 -350.560
Flujo molar, Lbmol/hr
H20 2198.047 21.383 2262.044 18.053 2272.043
MDEA 230.786 0.000 368.972 0.000 375.401
H2S 0.642 49.733 0.007 49.930 6.155
CO2 3.303 88.709 0.000 93.353 0.048
HCO3- 81.758 0.000 0.058 0.000 0.000
MDEA+ 144.613 0.000 6.427 0.000 0.000
C03-2 3.712 0.000 0.006 0.000 0.000
HS- 55.426 0.000 6.329 0.000 0.000
S-2 0.002 0.000 0.001 0.000 0.000
H30+ 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
OH- 0.002 0.000 0.027 0.000 0.000
METHANE 0.178 0.178 0.000 0.118 0.000
ETHANE 0.014 0.014 0.000 0.009 0.000
PROPANE 0.003 0.003 0.000 0.002 0.000
I-BUTANO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
N-BUTANO 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
I-PENTAN 18.699 15.704 2.995 14.761 3.939
N-PENTAN 18.702 12.762 5.940 11.624 7.079
N-HEXANO 14.030 1.796 12.235 1.756 12.275
NITROGEN 0.001 0.001 0.000 0.678 0.000

En las siguientes Figuras (5.33, 5.34, 5.35) se comparan ambas ecuaciones para
los flujos de liquido y vapor en la torre, el perfil de temperatura, asi como de la
fraccion mol de los gases acidos. Se encuentra que los resultados son muy
similares.
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Resultados

—&—LigFlow MDEA —a&—VapFlow MDEA —a—LigFlow EMDEA —»—VapFlow EM DEA

95 595 095 595 2085 2595 3095 3595
Flujo molar, Ibmol/hr

Figura 5.33 Flujo molar del liquido y el vapor usando la ecuacion MDEA y EMDEA.

—e—LigTemp —=—VapTemp —a&—LiqTemp EMDEA —»—VapTemp EMDEA

95 1% BS 55 75 85 25
Temperatura, °F

Figura 5.34 Perfil de Temperaturas utilizando la ecuacion MDEA y EMDEA.

——H2S EMDEA —®— CO2 EMDEA —a—H2SMDEA —»—C02 MDEA

.
2 e
.
#
0.00 0.0 0.20 030 0.40 0.50 050

Frac. mol vapor

Figura 5.35 Comparacién de la fraccidon mol en el vapor de los gases acidos.
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Resultados

4.5 DIETANOLAMINA / METILDIETANOLAMINA

Torre Absorbedora

El comportamiento de los perfiles de temperatura al utilizar como solvente la DEA
y MDEA son muy diferentes, como se aprecia en la Figura 5.36. La mayor
temperatura se tiene en los platos intermedios al usar MDEA como solvente.. Los
resultados que se comparan en esta seccion son en No-Equilibrio.

La Figura 5.37 demuestra que la MDEA es preferencial por el H,S respecto al
CO,. En cambio, el solvente DEA absorbe el CO; y el H,S casi en forma
proporcional.

—e—LigTemp-DEA —®—VapTemp- DEA —&—LiqTemp-M DEA —»—VapTemp-M DEA

100 ©0 10 80 B0 200
Temperatura, °F

Figura 5.36 Perfil de Temperaturas del liquido y vapor al utilizar DEA y MDEA
como solvente.

—+—HZSMDEA —=—(CO2 MDEA —&—H25 DEA —»—CO2 DEA

0.0E+00 5.0E-05 1.0E-04 1.5E-04 2.0E-04 2.5E-04 3.0E-04 3. 5E-D4
Frac. mol liquido

Figura 5.37 Fraccién mol de los gases acidos en el liquido usando DEA y MDEA.

91



Resultados

En la Figura 5.38 existe una mayor cantidad de MDEA que de DEA, esto debido a
la diferencia en concentracion (35% peso DEA y 52% peso MDEA). La linea de
DEA y DEA" cruzan ya que la DEA se consume en mayor cantidad al formar la
DEA" y al reaccionar con el ién bicarbonato para formar carbamatos, (es por esto
que en la Figura 5.39 practicamente se ha consumido todo el ié6n bicarbonato),
aunado a esto, se tiene menor cantidad de solvente.

—+—MDEA —&—MDEA+ —a—DEA —»—DEA+

0.00 0.02 0.04 0.086 0.08 0.0 0.r 0.4 0.6
Frac. mol liquido

Figura 5.38 Fraccion mol de la MDEA y la MDEA protonada en la fase liquida.

—+—HCO3-MDEA —8—CO03-2 MDEA —&—HCO3-DEA —»—C03-2 DEA

0
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0
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0.000 0.005 0.010 0.015 0.020 0.025 0.030 0.035

Frac. mol liquido

Figura 4.39 Fraccion mol del bicarbonato y carbonato en la fase liquida.
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Resultados

Torre Regeneradora

El perfil de temperatura dentro de la torre es menor al utilizar el solvente DEA
(Figura 5.40), ambos perfiles se encuentran proximos al equilibrio el liquido y el
vapor. Asimismo, indica que el solvente MDEA atrapa una cantidad mayor de
gases acidos que la DEA (Figura 5.41).

—e—LiqTemp MDEA —8—VapTemp MDEA —a&—LiqgTemp DEA ——VapTemp DEA

T T T R e e R e

No. Etapa
o
i

95 15 135 155 75 195 215
Temperatura, °F

Figura 5.40 Perfil de Temperaturas del liquido y vapor al utilizar DEA y MDEA
como solvente.

—a—H2SMDEA —8—H25 DEA —a—C02 MDEA —»—CO2 DEA

o
0.0E+00 5.0E-05 10E-04 15E-04 2.0E-04 2.5E-04
Frac. mol liquido

Figura 5.41 Fraccion mol de los gases acidos en el liquido usando DEA y MDEA.
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Resultados

44 COMPARACION DE RESULTADOS

Tabla 5.13 Comparacién de Resultados Operativos y Simulados.

CORRIENTE OPERACION| SYSOP15M | ELECNRTL % ERROR
SYSOP15M] ELECNRTL
Gas amargo
Flujo, MMSCFD 42.600 42 600 42.600 0.000 0.000
Temperatura, °C 37.000 37.000 37.000 0.000 0.000
Presién, kg/cm2 69.800 69.800 69.800 0.000 0.000
H,S, % mol 1.200 1.200 1.200 0.000 0.000
ICO,, % mol 2.020 2.020 2.020 0.000 0.000
Amina Pobre
Flujo, It/min 640.000 640.000 640.000 0.000 0.000
Concentracién, % wt| 52.000 52.000 52.000 0.000 0.000
Temperatura, °C 45.000 45.000 45.000 0.000 0.000
Presion, kg/cm2 68.000 68.000 68.000 0.000 0.000
Ibmol/hr H.S 2.127 6.335 6.155 197.837 189.370
Gas dulce
Flujo, MMSCFD 41.330 40.867 40.764 1.120 1.369
Temperatura, °C 46.000 56.300 46.930 22.391 2.022
Presién, kg/cm2 68.000 68.000 68.000 0.000 0.000
Ib mol/hr CO, 20.420 4.550 0.000 77.718 100.000
Ib mol/hr H,S 0.032 0.003 0.000 90.600 100.000
\Amina Rica
Temperatura, °C S/D 64.000 58.440
Ibmol/hr H,S 48.924 56.126 56.130 14.721 14.729
Ibmol/hr CO, S/D 93.550 93.550
Gas Acido
Flujo, MMSCFD | 1.270 1.900 1.900 | 49.606 | 49.606
Sep.Hidrocarburos
Temperatura, °C 56.000 56.000 56.000 0.000 0.000
Presion, kg/cm2 5.400 5.400 5.400 0.000 0.000
% Mol
Metano 80.900 77.467 71.670 4,244 11.409
Etano 5.710 5410 4.867 5.254 14.762
Propano 2.480 1.500 1.383 39.516 44234
|sobutano 0.530 0.167 0.182 68.566 65.755
n-Butano 1.140 0.167 0.135 85.386 88.184
Isopentano 0.420 0.333 0.459 20.667 9.262
n-Pentano 0.500 0.250 0.364 50.040 27.160
Hexano + 0.550 0.083 0.100 84.855 81.818
Nitrogeno 0.840 0.541 7.620 35.595 807.143
CO, 4.130 8.990 7.880 117.676 90.799
H,S 2.800 2.415 2.400 13.750 14.286
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Cabe hacer mencién que no se dispuso de la composicion actual del gas amargo
por lo cual se tomo la composicion de disefio para los hidrocarburos (metano,
etano, propano, isobutano, n-butano, n-pentano, n-hexano, y nitrogeno) y la
composicion actual de los gases acidos para realizar la simulacion. Es por esto,
que existe cierta incertidumbre en la comparacion de resultados. El error es
aparentemente muy grande, sin embargo esto se debe a que las cantidades son
muy pequenas.
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4.5 ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Un analisis de sensibilidad intenta evaluar el impacto de los datos de entrada o
de las restricciones especificadas a un modelo definido, es decir, permite disefiar
escenarios en los cuales se pueden analizar posibles resultados, cambiando los
valores de sus variables y restricciones para determinar como estas afectan el
resultado final.

Los siguientes analisis de sensibilidad se realizan en No-Equilibrio y utilizando el
MDEA como solvente base.

4.5.1 Torre Absorbedora.

En las Figuras 5.42a y 5.43a se vario el flujo MDEA y DEA para observar como el
solvente atrapa los gases acidos.

Cuando se utiliza un flujo de 350 It/min de MDEA se tiene en el gas dulce 34.577 y
0.356 Ibme/hr de CO, y H,S, respectivamente, pero al utilizar un flujo de 450 It/min,
el H,S se absorbe casi totalmente (0.098 Ibme/hr), sin embargo, el cambio en la
cantidad de CO; es pequena, aun utilizando 500 It/min se tiene una cantidad
considerable de CO,. Por el contrario, cuando se utiliza un flujo de DEA de 350
It/min se tienen 13.366 Ibno/hr de CO, y 30.678 Ib mei/hr de H>S.

La Figura 5.43a indica que al emplear como solvente el MDEA, el H,S se absorbe
rapidamente y el CO; lo hace lentamente. Con un flujo de 450 se ha absorbido
casi todo el H3S, por lo tanto, se utiliza una cantidad adicional considerable para
absorber el CO; (190 It/min).

Las graficas 5.42b, y 5.42c muestran esto mismo, solo que en términos de la
rapidez de transferencia de masa, para mostrar como varia ésta en funcion de la
cantidad de solvente utilizado. Las graficas de rapidez de transferencia de masa
se presentan para ambos solventes.
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Figura 5.42a Efecto de la variacion del flujo de MDEA en el contenido de H,S y

CO, en el gas dulce.
—+—H25 350 —»—H25400 —&—H25 450 —»—H2S 500

——— — — e

50 0,0 150
Rapidez deTransf. Masa, Ibmol/hr

Figura 5.42b Rapidez de transferencia de masa del H,S al variar el flujo de MDEA
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Figura 5.42c Rapidez de transferencia de masa del CO; al variar el flujo de MDEA
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Figura 5.43a Efecto de la variacion del flujo de DEA en el contenido de H.S y CO;
en el gas dulce.
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Figura 5.43b Rapidez de transferencia de masa del H,S al variar el flujo de DEA.
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Figura 5.43c Rapidez de transferencia de masa del CO; al variar el flujo de DEA
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En la Figura 5.44 se vario el numero de etapas para observar el efecto sobre el
contenido de los gases acidos.

Las condiciones de operacion y los flujos de alimentacién se mantuvieron
constantes. En esta grafica se tiene una cantidad despreciable de H,S, como lo
muestra la escala, sin embargo esto se debe al flujo de amina. La cantidad de CO,
que se tiene en el gas dulce en una torre de 12 etapas no difiere
considerablemente de una torre de 13 o 14 etapas. El nimero 11, 12 y 13
representan el nimero de etapas con que fue simulado.

—a—H2S —»—CO02

Ibmol/hr
CO02, Ibmol/hr

30E-03 + \

H2s
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0,0E+00

v n No. de Etapas ® "

Figura 5.44a Efecto del nimero de etapas en los gases acidos.

+—H25M1 —=—H25 02 —a—H2S 18

B -
0,00 500 10,00 1%,00 20,00 2500 30,00
Rapidez de Transf. Masa, Ibmol/hr

Figura 5.44b Efecto del nimero de etapas en la rapidez de transferencia de masa
para el H,S.
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La Figura 5.45 indica que al incrementar la presiéon el contenido de gases acidos
en la corriente de gas dulce disminuye. Sin embargo, esta figura también muestra
que el efecto de la presion sobre el contenido de los gases acidos es minimo. Por
el contrario, el decremento en la temperatura de la amina reduce la cantidad de
gases acidos (Figura 5.46a). En el caso del H,S se tienen trazas por lo que la
escala no muestra valores; para el CO; se tiene una reduccion pequefia en el gas
dulce, sin embargo cuando se esta cerca de obtener una especificacion dada del
gas dulce puede ser una opcioén, para no incrementar el flujo de amina. Las
Figuras 5.46 b y c muestran lo anterior en términos de la rapidez de reaccion.
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Figura 5.45 Efecto de la presion en el contenido de gas acido en el gas dulce.
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Figura 5.46 Efecto de la temperatura de la amina en el contenido de gas acido en
el gas dulce.
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Figura 5.46b Efecto de la temperatura en la rapidez de reaccion del acido
sulfhidrico.
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Figura 5.46¢ Efecto de la temperatura en la rapidez de reaccion del diéxido de
carbono.
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La Figura 5.47 muestra el efecto que tiene sobre el contenido de gases acidos el
introducir una segunda alimentaciéon en la etapa 7. Se incluye el caso base, es
decir, cuando se utiliza una sola alimentacién (a la etapa 1) con el fin de observar
la diferencia con el caso de estudio. El asterisco representa el caso base.

Al utilizar dos alimentaciones de MDEA, el acido sulfhidrico comienza a
absorberse mas rapido en las primeras etapas que al utilizar una sola
alimentaciéon. En la etapa 7 se tiene 23.015 |Ibmol H>S y 67.474 Ibmol H,S,
respectivamente. Esta diferencia es debido a la introduccién de la corriente de
MDEA a la etapa 7. Sin embargo, la absorcién a partir de este punto es mas lenta,
para finalmente tener casi la misma absorciéon que el caso base. La diferencia en
los resultados es minima; al utilizar una sola alimentacién se tiene 4.56 |bmol/hr
CO, y 0.003 Ibmol/hr H,S en el gas dulce. Por otro lado, cuando se utiliza una
segunda alimentacion se tiene 3.051 Ibmol/hr CO, y 0.08 Ibmol/hr H,S.

Esta misma grafica nos muestra que el comportamiento del CO; a lo largo de la
torre es practicamente invariable.

En este caso no es conveniente utilizar una segunda alimentacion. Ya que no se

tiene una cantidad elevada de gases acidos en el gas amargo. En caso contrario,
podria ser una opcién a considerarse.
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1 2 3 4 5 6 7 8 9 L N B B #
No. Etapa

Figura 5.47 Efecto de alimentaciones multiples en los gases acidos de la fase
vapor.
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Para observar el efecto de variar la concentracion de la amina pobre (Figura
5.48a) sobre el contenido de gases acidos, se simul6 en un rango de
concentracion de 35-50% peso de MDEA. La concentracion del solvente depende
de la cantidad requerida de gases acidos en la corriente de gas dulce; asimismo,
se debe tener en cuenta que a menor concentracion de la amina la cantidad de
solvente a recircular incrementa.
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Figura 5.48a Efecto de la concentracion del solvente en los gases acidos.
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Figura 5.48b Rapidez de transferencia de masa con la concentracion del solvente.
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De los resultados presentados en el andlisis de sensibilidad para la torre
absorbedora se puede deducir que realizar alimentaciones en diversos puntos no
es recomendable, ya que no se tienen cantidades considerables de gases acidos y
la mezclas de solventes es aplicable cuando la torre absorbedora opera a baja
presion. En este caso la torre absorbedora opera a alta presién. Asimismo, la
modificacion en el numero de etapas de la torre no es recomendable ya que
implica una modificacién en el disefio y por consiguiente una inversién apreciable
que no representa una reduccion considerable en el contenido de CO,. Por lo cual
resta por modificar variables de operacion como presion y temperatura con el fin
de obtener la misma cantidad de gases acidos en el gas dulce pero con una
menor cantidad de solvente.

Antes de variar las condiciones de presion y temperatura se debe tener en cuenta
la temperatura y presién a la cual se pueden formar los hidratos, esto con el fin de
no crear problemas de operacion. En estas condiciones, la temperatura y presion
de hidratacion son de 18.063 °C y 70.31 kg/cm?, respectivamente.

Al disminuir la temperatura en 9°C y la presiéon en 2 kg/cm? se obtuvo una
reduccion de 45 It/min (Tabla 5.15), es decir, el 7.03% del total de la MDEA
utilizada. Si se hubieran utilizado los 640 It/min y modificado las condiciones de
presion y temperatura se obtendrian los mismos resultados que reporta el modelo
en Equilibrio, es decir, el modificar las variables de presion y temperatura en el
modelo en No-Equilibrio provoco que se incrementara la rapidez de transferencia
de masa de los gases acidos (y su rapidez de reaccién, Grafica 5.49). La subrutina
del Apéndice C se realizé con el objeto de modificar el valor de los coeficientes de
transferencia de masa para el modelo en No-Equilibrio, esto con el fin de
corroborar que al hacer esto el modelo en Equilibrio y No-Equilibrio obtienen los
mismos resultados.

Tabla 5.14 Condiciones de operacion de la torre absorbedora y cantidad de gases
acidos en el gas dulce.

Concentracion, Solvente, Presion, Temperatura, |Gases acidos, lbyl/hr
% peso [t/min kg/em? °C H,S cO,
0.50 595 66 36 0.005 4.600

Finalmente, cabe mencionar los precios aproximados actuales de los solventes:

DEA: 1.3 USD/Kg
MDEA 1.8 - 2.2 USD/Kg

En condiciones normales se tiene un flujo masico de 20281.0313 kg/hr de MDEA y
18728.627 kg/hr de H,O (equivalentes a 640 LPM). Es decir, el flujo de la MDEA
tiene un costo que se encuentra en un rango de 608.431 USD/min a 743.638
USD/min. Por lo tanto, al modificar las condiciones de operacion y tener una
reduccion de 45 It/min equivale a tener los costos en el rango de 565.645 USD/min
a 691.343 USD/min.
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Figura 5.49 Rapidez de Reaccion de los gases acidos y del solvente.

Torre Regeneradora

En la Figura 5.50 la amina rica se alimenta en la etapa 3, previamente
precalentada a 146 °F, es decir, se disminuye la temperatura de alimentacién para
observar el efecto en la regeneradora. Esta figura indica que la MDEA protonada
(asi como los productos de reaccién del acido sulfhidrico y del diéxido de carbono)
no alcanzan a revertirse completamente, por lo que es necesario incrementar la
temperatura del regenerador para recuperar los gases acidos.
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Figura 5.50 Perfil de Temperatura de la Torre Regeneradora utilizando una
alimentacion de Amina Rica a 146 °.
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CONCLUSIONES

En este trabajo se presenta el uso de los modelos de etapa en No Equilibrio para
el endulzamiento de gas, este modelo resulta ser el mas representativo de los que
se han desarrollado hasta la fecha, ya que considera todas las ecuaciones de
transporte en su generacion y por tanto no presenta ninguna dificultad para el
manejo de reacciones complejas y el equilibrio entre las fases, el equilibrio solo es
considerado en la interfase de la transferencia de masa. A diferencia del modelo
de etapa en Equilibrio, el cual considera el equilibrio entre las fases liquido y
vapor, y el uso de factores de correcciéon como el HETP (Height Equivalent to a
Theoretical Plate). Sin embargo, el tamaro del modelo en Equilibrio es mucho mas
sencillo de resolver por el nUmero de ecuaciones que considera, no obstante, se
debe hacer uso de las eficiencias que es el primer punto de decision dificil ya que
estas pueden ser por componente, por etapa o globales.

Al comparar las ecuaciones ELECNRTL y SYSOP15M se encuentra que la
principal diferencia se encuentra en la cantidad de gases acidos obtenidos en el
gas dulce asi como la temperatura de esta corriente. La ecuacion ELECNRTL no
predice gases acidos en la corriente de gas dulce, es decir, realiza una absorciéon
completa, esto se debe a que aplica la ecuacion Redlich-Kwong para la fase
vapor, y ésta es recomendable cuando se trabaja con presiones bajas o
moderadas. Por otro lado, la ecuacion SYSOP15M utiliza la ecuacién Soave-
Redlich-Kwong para la fase vapor, esta es recomendable cuando se tienen altas
presiones como en este caso de estudio. Por lo tanto, el modelo SYSOP15M
aunque no predice la cantidad exacta reportada por operacion, si es la opcion que
mas se aproxima al realizar los calculos en No Equilibrio.

Si se manipulan variables de operacion como presion, temperatura, flujo, etapa de
alimentacion se puede lograr que exista una transferencia de masa tan alta como
en un modelo de Equilibrio.

Los resultados de los estudios de sensibilidad indican que el solvente MDEA tiene
preferencia por el H,S sobre el CO,, es decir, la MDEA absorbe rapidamente el
H>S, mientras que el CO; lo absorbe lentamente.

Al incrementar la presion disminuye el contenido de gases acidos en el gas dulce.
Sin embargo, el efecto de la presion sobre el contenido de gases acidos es
pequefio. Por el contrario, al disminuir la temperatura de la amina el contenido de
gases acidos disminuye también. La reduccién en el contenido de gases acidos es
pequefa, sin embargo cuando se esta cerca de obtener una especificacion dada
del gas dulce puede ser una opcion, para no incrementar el flujo de amina.
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En general, al incrementar la concentracion de la MDEA disminuye la cantidad de
gases acidos en la corriente de gas dulce y la cantidad de solvente a recircular.

Con las condiciones de alimentacion presentadas en este trabajo, no es
conveniente utilizar una segunda alimentacion. Ya que el comportamiento del CO,
a lo largo de la torre es practicamente invariable, esto se debe a que no se tiene
una cantidad elevada de gases acidos en el gas amargo. En caso contrario, puede
ser una alternativa a considerarse. Asimismo, la torre absorbedora opera a alta
presiéon por lo que no es recomendable utilizar una mezcla de aminas. Ademas, la
modificacion en el nimero de etapas de la torre no se justifica ya que implica una
modificacién en el disefio que no representa una reduccion considerable en el
contenido de CO,. Por lo cual se modificé variables de operacion como presion y
temperatura con el fin de mejorar la rapidez de transferencia de masa y asi
obtener la misma cantidad de gases acidos en el gas dulce pero con una cantidad
menor de solvente.
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NOMENCLATURA

a,,...a, Constantes numericas.

a

(]

QY

&
CD
Cp
d
D
D

m

E
E
Vi
f()

=

L
i

F.f
AG
G

iy

h

1

HY
AH.FXH

H,
K

_I'e!

Actividad

Area interfacial elemental a través del cual pasa el flux.
Concentracién en la interfase.

Concentracion en el seno de la fase liquida.

Capacidad calorifica.

Longitud vertical de la burbuja
Difusividad molecular
Constante dieléctrica.

Flux de energia en un punto en particular en la dispersion.

' |E’Perdidas o ganancias de energia debido a la transferencia en la interfase.

Fugacidad.
Fugacidad en el estado estandar.
Velocidad de flujo de alimentacion del componente i a la etapa j en la fase

vapor.
Velocidad de flujo de alimentacién del componente i a la etapa j en la fase
liquida.

Velocidad de flujo de alimentacién total para la etapa j.

Energia libre de Gibbs

es la velocidad de flujo inter ligada para el componente / desde la etapa v a
la etapa j.

Coeficiente de transferencia de calor.

Constante de Henry.

Entalpia de reaccion.

Entalpia molar parcial del componente i/ para la etapa j.
Constante de Equilibrio.

Radio de equilibrio para el componente / de la etapa j.
Coeficiente de absorcion fisica.

Constante cinética para una reaccion de orden ».

Dimension lineal.
Velocidades de flujo del liquido saliendo de la etapa j.
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Numero total de etapas (platos o secciones de empaques).

Fluxes molares de las especies / en la etapa j.
Velocidad de transferencia total.

Fluxes molares en la fase vapor.

Fluxes molares en la fase liquido.

Presion.
Presion critica.

Presion de vapor.
Presion especificada en el condensador.

Presion especificada de el plato en el domo de la columna.

Velocidad de reaccion.

Constante del gas ideal.

Numero de Reynolds

Parametro del modelo de Danckwerts
Numero de Stanton

Numero de Schmidt
Temperatura.
Temperatura critica

Tiempo total.

Tiempo de difusién.

Tiempo de reaccion.

Temperatura reducida.

Velocidad de la burbuja.

Velocidad caracteristica del liquido.
Velocidad en la direccion x.

Volumen critico
Velocidades de flujo del vapor saliendo de la etapa j.

Velocidad promedio de absorcion fisica
Fraccion mol del vapor.

Fracciones mol en los senos de la fase liquida.
Soluto libre.

Fraccion mol del liquido.

Fracciones mol en los senos de la fase vapor .
Compresibilidad critico
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Simbolos griegos

1) Espesor de la pelicula.
? Coeficiente de fugacidad.

¢, Es la entrada de liquido fraccional definido como el radio de moles de

liquido entrantes en la fase vapor en la etapa j a las moles de liquido
saliendo de la etapa j.

¢’  es la entrada de vapor fraccional definido como el radio de moles de vapor

entrantes en la fase liquida en la etapa j a las moles de vapor saliendo de la
etapa J.
7, Coeficiente de actividad.

u*  Potencial quimico de la fase « .

v,  Viscosidad cinematica del liquido.
1) Factor acéntrico.
£}y &' Perdidas o ganancias de energia debido a la transferencia en la interfase.

W Funcion de distribucion
Ap,., Caida de presion por plato.
AH,,, Cambio de entalpia de vaporizacion.
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REACCIONES

Aspen Plus® tiene incluido las reacciones que se llevan a cabo entre el gas
amargo y el solvente (DEA y MDEA) en el seno del liquido, estas se presentan a
continuacion.

MDEA-H2S-CO,.

Protonacién de la amina,
MDEA" + H20 — MDEA + H,0O" (A.1)
Hidrolisis del agua,
2H,0 - H,0" + OH" (A.2)
Formacion del carbonato,
HCO; + H,0 — H,0" +CO; (A.3)
Formacion del ion bicarbonato,
CO, +OH™ > HCO; (A.4)
Formacion del bisulfito,
H,0+H,S — HS + H,0" (A.5)
Formacion del sulfito,

H,O0+HS™ —» S~ + H,0" (A.6)
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DEA-H,S-CO,.

Protonacién de la amina,
DEA™ + H20 — DEA+ H,0"
Hidrolisis del agua,
2H,0 - H,0* +OH"
Formacion del carbonato,
HCO; + H,0 - H,0" +CO;
Formacién del carbamato,
DEACOO™ + H,O — DEA+ HCO;
Formacion del ion bicarbonato,
CO, + OH™ <> HCO;
Formacion del bisulfito,
H,0+ H,S — HS™ + H,0"
Formacién del sulfito,

H,0+HS™ - 8"+ H,0"

(A.7)

(A.8)

(A.9)

(A.10)

(A.11)

(A.12)

(A.13)
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MDEA-DEA-H;S-CO;.

Hidrolisis del agua,
2H,0 - H,O" + OH"
Protonacién de la MDEA,
MDEA" + H20 - MDEA + H,0"
Protonacién de la DEA,
DEA' + H20 — DEA+ H,0"
Formacién del carbamato,
DEACOO™ + H,0 — DEA+ HCO;
Formacion del idn bicarbonato,
CO, + H,0 < H,0" + HCO;
Formacion del carbonato,
HCO; + H,0 - H,0" +CO;
Formacion del bisulfito,
H,0+ H,S — HS + H,0
Formacion del sulfito,

H,O+HS™ — § +H;0"

(A.14)

(A.15)

(A.16)

(A17)

(A.18)

(A.19)

(A.20)

(A.21)
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Constantes de Equilibrio

En la Tabla A.1 se presentan las constantes de equilibrio en base molal. La
conversion de las ecuaciones de las constantes de equilibrio a fraccion mol (Tabla
A.2) y la convencién de los coeficientes de actividad simétricos para las aminas
puede ser necesario dependiendo de la estructura del modelo de equilibrio liquido-

vapor.

Tabla A.1 Constantes de equilibrio dependientes de la temperatura en base molal.

A B C D
MDEAH* + H20 <> MDEA+ H,0*  |-99.55 -1709 8.01 0.0
DEAH" + H20 <> DEA+ H,0" -26.5 -4035 3.44 0.0
CO, +2H20 <> HCO; + H,0" 235482 |-12092.1 |-36.7816 |0.0
HCO; + H20 <> CO; + H,0* 220.067 |-12431.7 |-35.4819 |0.0
H,S + H20 <> HS™ + H,0" 218.599 |-12995.4 |(-33.5471 |0.0
2H20 < OH™ + H,0" 140.932 |-13445.9 |-22.4773 (0.0

MK =A+BIT+C*InT+D*T

Tabla A.2 Constantes de equilibrio
fraccion mol.

dependientes de la temperatura en base

A B C D
MDEAH" + H20 <> MDEA+ H,0®  |-94165 |-4234.98 |0.00 -0.00748
DEAH™ + H20 <> DEA+ H,0" -13.3373 |-4218.71 [0.00 0.00987
HCO; + H20 <> CO; + H,0" 216.049 |-12431.7 |-35.4819 |0.0
CO, + OH" <> HCO; 98.566  |1353.80 |-14.3043 0.0
DEACOO™ + H20 <> DEA+ HCO; 16.5026 |-4868.76 |-1.5027 [0.0
H,S+H20 <> HS™ + H,0" 214.582 |-12995.4 |-33.5471 (0.0
HS™ + H20 & S~ + H,0* -32.00 -3338.00 |0.00 0.0
2H20 <> OH + H,0" 132.899 |-13445.9 |-22.4773 |0.0

InK, =A+B/T+C*InT+D*T
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NUEVAS TECNOLOGIAS

B1. Biotecnologia del Petréleo

La biotecnologia del petroleo trata de disminuir o revertir el efecto de aquellos
contaminantes y que son liberados al ambiente. Lo que se busca en este caso es
eliminar estos compuestos por procesos biolégicos hasta convertirlos en azufre
elemental. Esto se hace con el objetivo de tratar efluentes y emisiones
contaminadas con sulfuros. Sin embargo, la aplicacién de estos tratamientos a
pesar de ir en aumento, todavia es elemental.

B2. Remocion de Sulfuro por medio de Membranas

La separaciéon por membranas es una tecnologia relativamente nueva, donde las
membranas separa los gases acidos por permeacion selectiva de uno o mas
componentes gaseosos. Los componentes del gas son transportados a través de
la membrana como resultado de un gradiente de concentraciéon. La membrana
polimérica remueve entre el 60 y el 90% de sulfuro del gas amargo Este sistema
remueve el sulfuro a menos de 60 ppb.

El gradiente de concentracién es mantenido por una presion parcial relativamente
alta de los componentes del gas del lado de la alimentacién (corriente arriba) y de
una presion parcial baja corriente abajo.

Las investigaciones hechas sobre membranas de solubilidad selectiva se pueden
resumir como sigue:

e EI HyS, COS y SO; son mas permeables que el H, en polidimetilsilaxano
(PDMS, material comercial) y por tanto sera agotado selectivamente del gas
no procesado, mientras el CO es menos permeable y sera
predominantemente retenido en el gas a alta presién.

e Al utiliza membranas de polidimetilsilaxano la selectividad disminuye en el
sistema gas acido/hidrogeno con el incremento en la temperatura.

e El H,S exhibe una inesperable baja permeabilidad en polimeros fluorados,
probablemente por su baja solubilidad resultado de una desfavorable
interaccion energética entre los componentes sulfurados y el polimero
fluorados. Este efecto causa que los polimeros fluorados tengan
selectividades inusuales por el CO; sobre el H,S (tan alto como 10); la
utilidad potencial de este descubrimiento esta siendo explorada.
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Fundamentos de la Separacion por Membranas

La permeabilidad de un gas A, PA, a través de una membrana de espesor / es,

N,
e r— (B1)

(p,—p))
donde N, es el flux de gas en estado estable a través de la membrana, p, y p,
son la presion de alimentacion y el permeado, respectivamente.

En una mezcla de gases, p, y p, representan la presion parcial del componente A
de lado de alta y baja presion de la membrana, respectivamente. Cuando la
presién corriente abajo, p,, es mucho menor que la presion corriente arriba, p,, la

permeabilidad es frecuentemente expresado como sigue,
P,=D,S, (B2)

Donde D, es la concentracion promedio efectiva de la difusividad. El coeficiente
de solubilidad, S, es definido como C,/ p,, donde C, es la concentracion del gas

en el polimero del lado corriente arriba de la membrana. La capacidad de la
membrana para separar dos componentes es caracterizado en términos de la
selectividad ideal, a, ,, el cual es la relacion de permeabilidades de los dos

componentes (Ghosal and Freeman, 1994),

P, _[Du]1S.]
Py [Dy][5,] )

Il

Qg

D,/ D, es la difusividad selectiva, la cual es la relacion de coeficientes de difusion
de los componentes A y B. La relacion de los coeficientes de solubilidad de los
componentes Ay B, S,/S,, es la solubilidad selectiva.
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INPUT

Archivo de Entrada. Simulacién de la Absorbedora

Input Summary created by ASPEN PLUS Rel. 9.3-1 at 04:19:02 Thu Jan 1, 1998
:Directory C:\ASPEN Filename input.001

IN-UNITS ENG

DEF-STREAMS CONVEN ALL

DATABANKS PURE856 / ASPENPCD /SOLIDS /AQUEOUS
PROP-SOURCES PURES856 / ASPENPCD /SOLIDS /AQUEOUS

COMPONENTS
H20 H20 H20 /
MDEA C5H13NO2 MDEA /
H2S H2S H2S /
C0O2C02C02!/
HCO3- HCO3- HCO3-/
MDEA+ C5H14NO2+ MDEA+ /
C03-2 CO3-2C03-2/
HS- HS- HS-/
S$-28-28-2/
H30+ H30+ H30+ /
OH- OH- OH-/
METHANE CH4 METHANE /
ETHANE C2H6 ETHANE /
PROPANE C3H8 PROPANE /
I-BUTANO C4H10-2 I-BUTANO /
N-BUTANO C4H10-1 N-BUTANO /
I-PENTAN C5H12-2 |-PENTAN /
N-PENTAN C5H12-1 N-PENTAN /
N-HEXANO C6H14-1 N-HEXANO /
NITROGEN N2 NITROGEN

HENRY-COMPS KMDEA CO2 H2S

CHEMISTRY KMDEA
IN-UNITS SI
PARAM KBASIS=MOLEFRAC
STOIC 1 MDEA+-1.0/H20 -1.0 / MDEA 1.0/ H30+ 1.0
STOIC 2 H20 -2.0 / H30+ 1.0/ OH- 1.0
STOIC 3 HCO3--1.0/H20-1.0/H30+ 1.0/ C03-21.0
STOIC 4 CO2-1.0/ OH--1.0/HCO3- 1.0
STOIC 5 H20 -1.0/H28 -1.0/HS- 1.0/ H30+ 1.0
STOIC 6 H20 -1.0/HS--1.0/S-2 1.0/ H30+ 1.0
K-STOIC 1 A=-9.41650 B=-4234.980 C=.0 D=.0
K-STOIC 2 A=132.8990 B=-13445.90 C=-22.47730 D=.0
K-STOIC 3 A=216.0490 B=-12431.70 C=-35.48190 D=.0
K-STOIC 4 A=98.5660 B=1353.80 C=-14.30430 D=.0
K-STOIC 5 A=214.5820 B=-12995.40 C=-33.54710 D=.0
K-STOIC 6 A=-9.7420 B=-8585.470 C=.0 D=.0

FLOWSHEET
BLOCK B3 IN=AMIN-POB GAS-AMAR OUT=GAS-DULC AMIN-RIC

PROPERTIES SYSOP15M HENRY-COMPS=KMDEA CHEMISTRY=KMDEA &
TRUE-COMPS=YES
PROP-REPLACE SYSOP15M ELECNRTL
PROP PHIVMX PHIVMX03
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PROP PHILMX PHILMX39
PROP HVMX HVMX00
PROP HLMX HLMX15M
PROP GVMX GVMX00
PROP GLMX GLMX15M
PROP SVMX SVMX00
PROP SLMX SLMX15M
PROP VWMX VWMX00
PROP VLMX VLMX18A
PROP PHIV PHIV0O
PROP HV HV00

PROP HL HLOO

PROP GV GV00

PROP GL GLOO

PROP SV SV00

PROP SL SL0OO

PROP VV VW00

PROP KV KV00

USER-PROPS NRTL 128

PROP-DATA DATA4
IN-UNITS Sl
PROP-LIST DHFORM
PVAL MDEA -3.80E+08
PROP-LIST CHARGE / IONTYP / MW / DHAQFM
PVAL MDEA+1.0/1.0/120.1720 / -5.1420E+08

PROP-DATA DATA2
IN-UNITS SI
PROP-LIST VLBROC
PVAL H20 .04640
PVAL CO2 .09390
PVAL H2S .09390

PROP-DATA DATA3
IN-UNITS Sl
PROP-LIST CPDIEC
PVAL MDEA 21.99570 8992.680 298.150

PROP-DATA DATAS
IN-UNITS SI
PROP-LIST PLXANT
PVAL MDEA+ -1.0E+20 .0 .0.0 .0.0 .0 .0 2000.0

PROP-DATA DATAB
IN-UNITS Sl
PROP-LIST CPAQO
PVAL MDEA+ .0 737.160.0.0.0 .0

PROP-DATA DATA7
IN-UNITS Sl
PROP-LIST CPIG
PVAL MDEA+ 20800.0.0.0.0.0.0.0 2000.0

PROP-DATA GMELCA-1
IN-UNITS SlI
PROP-LIST GMELCA
BPVAL MDEA H20 .0
BPVAL MDEA CO2 .0
BPVAL MDEA H2S .0
BPVAL H20 CO2 10.0640
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BPVAL H20 H2S -3.6740
BPVAL H20 MDEA .0
BPVAL CO2 H20 10.0640
BPVAL CO2 H2S .0
BPVAL CO2 MDEA .0
BPVAL H2S H20 -3.6740
BPVAL H2S CO2 .0
BPVAL H2S MDEA .0

PROP-DATA GMELCB-1
IN-UNITS SI
PROP-LIST GMELCB
BPVAL MDEA H20 .0
BPVAL MDEA CO2 .0
BPVAL MDEA H2S .0
BPVAL H20 CO2 -3268.1350
BPVAL H20 H2S 1155.90
BPVAL H20 MDEA .0
BPVAL CO2 H20 -3268.1350
BPVAL CO2 H2S .0
BPVAL CO2 MDEA .0
BPVAL H2S H20 1155.90
BPVAL H2S CO2 .0
BPVAL H28 MDEA .0

PROP-DATA GMELCM-1
IN-UNITS Sl
PROP-LIST GMELCM
BPVAL MDEA H20 .20
BPVAL MDEA CO2 .20
BPVAL MDEA H2S .20
BPVAL H20 CO2 .20
BPVAL H20 H2S .20
BPVAL H20 MDEA .20
BPVAL CO2 H20 .20
BPVAL CO2 H2S .20
BPVAL CO2 MDEA .20
BPVAL H2S H20 .20
BPVAL H2S CO2 .20
BPVAL H2S MDEA .20

PROP-DATA HENRY-1
IN-UNITS Sl
PROP-LIST HENRY

BPVAL CO2 H20 170.71260 -8477.7110 -21.957430 .0057807480 &

273.0 500.0
BPVAL H2S H20 358.1380 -13236.80 -55.05510 .0585650 273.0 &
423.0

PROP-DATA GMELCC-1
IN-UNITS Sl
PROP-LIST GMELCC
PPVAL H20 ( MDEA+ HCO3- ) 5.8640
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) H20 -4.5110
PPVAL H20 ( MDEA+ CO3-2) 8.0
PPVAL ( MDEA+ C0O3-2 ) H20 -4.0
PPVAL H20 ( MDEA+ HS- ) 3.7350
PPVAL ( MDEA+ HS- ) H20 -3.2250
PPVAL H20 ( MDEA+ S-2) 8.0
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) H20 -4.0
PPVAL H20 ( MDEA+ OH-) 8.0
PPVAL ( MDEA+ OH- ) H20 -4.0
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PPVAL H20 ( H30+ HCO3-) 8.0
PPVAL ( H30+ HCO3- ) H20 -4.0
PPVAL H20 ( H30+ C03-2) 8.0
PPVAL ( H30+ CO3-2 ) H20 -4.0
PPVAL H20 ( H30+ HS-) 8.0
PPVAL ( H30+ HS- ) H20 -4.0
PPVAL H20 ( H30+ S-2) 8.0
PPVAL ( H30+ S-2 ) H20 -4.0
PPVAL H20 ( H30+ OH- ) 8.0
PPVAL ( H30+ OH- ) H20 -4.0
PPVAL MDEA ( MDEA+ HCO3-) 15.0
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) MDEA -8.0
PPVAL MDEA ( MDEA+ CO3-2 ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ CO3-2 ) MDEA -8.0
PPVAL MDEA ( MDEA+ HS- ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ HS- ) MDEA -8.0
PPVAL MDEA ( MDEA+ S-2) 15.0
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) MDEA -8.0
PPVAL MDEA ( MDEA+ OH- ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ OH- ) MDEA -8.0
PPVAL MDEA ( H30+ HCO3- ) 15.0
PPVAL ( H30+ HCO3- ) MDEA -8.0
PPVAL MDEA ( H30+ C03-2 ) 15.0
PPVAL ( H30+ CO3-2 ) MDEA -8.0
PPVAL MDEA ( H30+ HS-) 15.0
PPVAL ( H30+ HS- ) MDEA -8.0
PPVAL MDEA ( H30+ S-2) 15.0
PPVAL ( H30+ S-2 ) MDEA -8.0
PPVAL MDEA ( H30+ OH-) 15.0
PPVAL ( H30+ OH- ) MDEA -8.0
PPVAL H2S ( MDEA+ HCO3-) 15.0
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) H2S -8.0
PPVAL H2S ( MDEA+ CO3-2 ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ CO3-2 ) H2S -8.0
PPVAL H2S ( MDEA+ HS- ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ HS- ) H2S -8.0
PPVAL H2S ( MDEA+ S-2) 15.0
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) H2S -8.0
PPVAL H2S ( MDEA+ OH- ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ OH- ) H2S -8.0
PPVAL H2S ( H30+ HCO3- ) 15.0
PPVAL ( H30+ HCO3- ) H2S -8.0
PPVAL H2S ( H30+ C03-2) 15.0
PPVAL ( H30+ CO3-2 ) H2S -8.0
PPVAL H2S ( H30+ HS- ) 15.0
PPVAL ( H30+ HS- ) H2S -8.0
PPVAL H2S ( H30+S-2) 15.0
PPVAL ( H30+ S-2 ) H2S -8.0
PPVAL H2S ( H30+ OH- ) 15.0
PPVAL ( H30+ OH- ) H2S -8.0
PPVAL CO2 ( MDEA+ HCO3- ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) CO2 -8.0
PPVAL CO2 ( MDEA+ CO3-2 ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ CO3-2) CO2 -8.0
PPVAL CO2 ( MDEA+ HS- ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ HS- ) CO2 -8.0
PPVAL CO2 ( MDEA+ S-2) 15.0
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) CO2 -8.0
PPVAL CO2 ( MDEA+ OH- ) 15.0
PPVAL ( MDEA+ OH-) CO2 -8.0
PPVAL CO2 ( H30+ HCO3- ) 15.0
PPVAL ( H30+ HCO3-) CO2 -8.0
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PPVAL CO2 ( H30+ CO3-2) 15.0
PPVAL ( H30+ CO3-2) CO2 -8.0
PPVAL CO2 ( H3O+ HS-) 15.0
PPVAL ( H30+ HS-) CO2-8.0
PPVAL CO2 ( H30+ 8-2) 15.0
PPVAL (H30+ 8-2) C02-8.0
PPVAL CO2 ( H30+ OH-) 15.0
PPVAL ( H30+ OH-) CO2-8.0

PROP-DATA GMELCD-1
IN-UNITS SI
PROP-LIST GMELCD
PPVAL H20 ( MDEA+ HCO3- ) 1147.90
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) H20 .0
PPVAL H20 ( MDEA+ C03-2) .0
PPVAL ( MDEA+ CO3-2 ) H20 .0
PPVAL H20 ( MDEA+ HS- ) 1036.040
PPVAL ( MDEA+ HS- ) H20 .0
PPVAL H20 ( MDEA+ S-2) .0
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) H20 .0
PPVAL H20 ( MDEA+ OH- ) .0
PPVAL ( MDEA+ OH- ) H20 .0
PPVAL H20 ( H30+ HCO3-) .0
PPVAL ( H30+ HCO3-) H20 .0
PPVAL H20 ( H30+ C03-2) .0
PPVAL ( H30+ CO3-2) H20 .0
PPVAL H20 ( H30+ HS-) .0
PPVAL ( H30+ HS- ) H20 .0
PPVAL H20 (H30+S-2) .0
PPVAL ( H30+ S-2) H20 .0
PPVAL H20 ( H30+ OH-) .0
PPVAL ( H30+ OH- ) H20 .0
PPVAL MDEA ( MDEA+ HCO3- )
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) MDEA
PPVAL MDEA ( MDEA+ CO3-2 )
PPVAL ( MDEA+ CO3-2 ) MDEA
PPVAL MDEA ( MDEA+ HS-) .0
PPVAL ( MDEA+ HS- ) MDEA .0
PPVAL MDEA ( MDEA+ S-2) .0
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) MDEA .0
PPVAL MDEA ( MDEA+ OH- ) .0
PPVAL ( MDEA+ OH- ) MDEA .0
PPVAL MDEA ( H30+ HCO3-) .0
PPVAL ( H30+ HCO3- ) MDEA .0
PPVAL MDEA ( H30+ CO3-2) .0
PPVAL ( H30+ CO3-2 ) MDEA .0
PPVAL MDEA ( H30+ HS-) .0
PPVAL ( H30+ HS- ) MDEA .0
PPVAL MDEA ( H30+S-2) .0
PPVAL ( H30+ S-2 ) MDEA .0
PPVAL MDEA ( H30+ OH-) .0
PPVAL ( H30+ OH- ) MDEA .0
PPVAL H2S ( MDEA+ HCO3- )
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) H2S
PPVAL H2S ( MDEA+ CO3-2)
PPVAL ( MDEA+ CO3-2 ) H2S
PPVAL H2S ( MDEA+ HS- ) .0
PPVAL ( MDEA+ HS- ) H2S .0
PPVAL H2S ( MDEA+ S-2) .0
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) H2S .0
0
0

0
.0
.0
0

.0
.0
.0
.0

PPVAL H2S ( MDEA+ OH- )
PPVAL ( MDEA+ OH- ) H2S
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PPVAL H2S ( H30+ HCO3-) .0
PPVAL ( H30+ HCO3-) H2S .0
PPVAL H2S ( H30+ C03-2) .0
PPVAL ( H30+ CO3-2 ) H2S .0
PPVAL H2S ( H30+ HS-) .0
PPVAL ( H30+ HS- ) H2S .0
PPVAL H2S (H30+S-2) .0
PPVAL ( H30+ S-2) H2S .0
PPVAL H2S ( H30+ OH-) .0
PPVAL ( H30+ OH- ) H2S .0
PPVAL CO2 ( MDEA+ HCO3-) .0
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) CO2 .0
PPVAL CO2 ( MDEA+ CO3-2) .0
PPVAL ( MDEA+ CO3-2) CO2 .0
PPVAL CO2 ( MDEA+ HS-) .0
PPVAL ( MDEA+ HS-) CO2 .0
PPVAL CO2 ( MDEA+ S-2) .0
PPVAL ( MDEA+ S-2) CO2 .0
PPVAL CO2 ( MDEA+ OH-) .0
PPVAL ( MDEA+ OH-) C02 .0
PPVAL CO2 ( H30+ HCO3-) .0
PPVAL ( H30+ HCO3- ) CO2 .0
PPVAL CO2 ( H30+ C03-2) .0
PPVAL ( H30+ C03-2) CO2 .0
PPVAL CO2 ( H30+ HS-) .0
PPVAL ( H30+ HS-) CO2 .0
PPVAL CO2 (H30+ S-2) .0
PPVAL ( H30+S-2) C0O2 .0
PPVAL CO2 ( H30+ OH-) .0
PPVAL ( H30+ OH-) CO2 .0

PROP-DATA GMELCN-1
IN-UNITS S
PROP-LIST GMELCN
PPVAL H20 ( MDEA+ HCO3-) .20
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) H20 .20
PPVAL H20 ( MDEA+ CO3-2) .20
PPVAL ( MDEA+ CO3-2 ) H20 20
PPVAL H20 ( MDEA+ HS- ) .20
PPVAL ( MDEA+ HS- ) H20 .20
PPVAL H20 ( MDEA+ S-2 ) .20
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) H20 .20
PPVAL H20 ( MDEA+ OH-) .20
PPVAL ( MDEA+ OH- ) H20 .20
PPVAL H20 ( H30+ HCO3-) .20
PPVAL ( H30+ HCO3- ) H20 .20
PPVAL H20 ( H30+ C03-2) .20
PPVAL ( H30+ CO3-2 ) H20 .20
PPVAL H20 ( H30+ HS- ) .20
PPVAL ( H30+ HS- ) H20 .20
PPVAL H20 ( H30+ S-2) .20
PPVAL ( H30+ S-2 ) H20 .20
PPVAL H20 ( H30+ OH-) .20
PPVAL ( H30+ OH- ) H20 .20
PPVAL MDEA ( MDEA+ HCO3-) .10
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) MDEA .10
PPVAL MDEA ( MDEA+ CO3-2) .10
PPVAL ( MDEA+ CO3-2 ) MDEA .10
PPVAL MDEA ( MDEA+ HS-) .10
PPVAL ( MDEA+ HS- ) MDEA .10
PPVAL MDEA ( MDEA+ S-2) .10
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) MDEA .10
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PPVAL MDEA ( MDEA+ OH-) .10
PPVAL ( MDEA+ OH- ) MDEA .10
PPVAL MDEA ( H30+ HCO3- ) .10
PPVAL ( H30+ HCO3- ) MDEA .10
PPVAL MDEA ( H30+ C03-2) .10
PPVAL ( H30+ CO3-2 ) MDEA .10
PPVAL MDEA ( H30+ HS-) .10
PPVAL ( H30+ HS- ) MDEA .10
PPVAL MDEA ( H30+ S-2) .10
PPVAL ( H30+ S-2 ) MDEA .10
PPVAL MDEA ( H30+ OH- ) .10
PPVAL ( H30+ OH- ) MDEA .10
PPVAL H2S ( MDEA+ HCO3-) .10
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) H2S .10
PPVAL H2S ( MDEA+ C03-2) .10
PPVAL ( MDEA+ CO3-2 ) H2S .10
PPVAL H2S ( MDEA#+ HS-) .10
PPVAL ( MDEA+ HS- ) H2S .10
PPVAL H2S ( MDEA+ S-2) .10
PPVAL ( MDEA+ S-2 ) H2S .10
PPVAL H2S ( MDEA+ OH-) .10
PPVAL ( MDEA+ OH- ) H2S .10
PPVAL H2S ( H30+ HCO3-) .10
PPVAL ( H30+ HCO3- ) H2S .10
PPVAL H2S ( H30+ C03-2) .10
PPVAL ( H30+ C03-2) H2S .10
PPVAL H2S ( H30+ HS-) .10
PPVAL ( H30+ HS- ) H2S .10
PPVAL H2S ( H30+ S-2) .10
PPVAL ( H30+ S-2 ) H2S .10
PPVAL H2S ( H30+ OH-) .10
PPVAL ( H30+ OH- ) H2S .10
PPVAL CO2 ( MDEA+ HCO3-) .10
PPVAL ( MDEA+ HCO3- ) CO2 .10
PPVAL CO2 ( MDEA+ CO3-2 ) .10
PPVAL ( MDEA+ C0O3-2) CO2 .10
PPVAL CO2 ( MDEA+ HS-) .10
PPVAL ( MDEA+ HS- ) CO2 .10
PPVAL CO2 ( MDEA+ S-2) .10
PPVAL ( MDEA+ S-2) CO2 .10
PPVAL CO2 ( MDEA+ OH- ) .10
PPVAL ( MDEA+ OH- ) CO2 .10
PPVAL CO2 ( H30+ HCO3-) .10
PPVAL ( H30+ HCO3-) CO2 .10
PPVAL CO2 ( H30+ CO3-2) .10
PPVAL ( H30+ C03-2) CO2 .10
PPVAL CO2 ( H30+ HS-) .10
PPVAL ( H30+ HS- ) CO2 .10
PPVAL CO2 ( H30+ S-2) .10
PPVAL ( H30+ S-2) C0O2 .10
PPVAL CO2 ( H30+ OH-) .10
PPVAL ( H30+ OH- ) CO2 .10

STREAM AMIN-POB
SUBSTREAM MIXED TEMP=45 <C> PRES=68.0 <KG/SQCM> &
MOLE-FLOW =2667.515 <LBMOL/HR>
MASS-FRAC H20 .48 / MDEA .52

STREAM GAS-AMAR
SUBSTREAM MIXED TEMP=37 <C> PRES=69.8 <KG/SQCM> &
MOLE-FLOW=4677.478<LBMOL/HR>
MOLE-FRAC H20 .002 / H2S .012 / CO2 .02 / METHANE .83 &
/ ETHANE .069 / PROPANE .03 / I-BUTANO .012/ &
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N-BUTANO .005 / I-PENTAN .004 / N-PENTAN .004 / &
N-HEXANO .003 / NITROGEN .009

BLOCK B3 RATEFRAC

PARAM NCOL=1 INIT-OPTION=CHEMICAL TOT-SEGMENT=14

COL-CONFIG 1 14 CONDENSER=NO REBOILER=NO

PACK-SPECS 1 1 14 HTPACK=10574 <MM> PACK-ARRANGE=STRUCTURED &
PACK-TYPE=MELLAPAK PACK-MAT=METAL PACK-DIM="250Y" &
SPAREA=76.20092 PACK-FACTOR=20.00000 COL-DIAM=48 <IN> &
VOID-FRACTIO=0.975

FEEDS AMIN-POB 1 1/ GAS-AMAR 1 14 ON-SEGMENT

PRODUCTS GAS-DULC 11 V/AMIN-RIC 114 L

P-SPEC 1 1 68.0 <KG/SQCM>

COL-SPECS 1 MOLE-RDV=1.0 Q1=0.0 QN=0.0 DP-COL=.21 <KG/SQCM>

REACTIONS MDEA-ACI REAC-DIST
IN-UNITS S| MOLE-ENTHALP='CAL/MOL' VOL-ENTHALPY='"BTU/CUFT'
DESCRIPTION "LIQUID PHASE REACTION"
REAC-DATA 1 EQUIL PHASE=L KBASIS=MOLE-GAMMA
REAC-DATA 2 EQUIL PHASE=L KBASIS=MOLE-GAMMA
REAC-DATA 3 EQUIL PHASE=L KBASIS=MOLE-GAMMA
REAC-DATA 4 KINETIC PHASE=L CBASIS=MOLAR
REAC-DATA 5 KINETIC PHASE=L CBASIS=MOLAR
REAC-DATA 6 EQUIL PHASE=L KBASIS=MOLE-GAMMA
REAC-DATA 7 EQUIL PHASE=L KBASIS=MOLE-GAMMA
K-STOIC 1 A=-9.41650 B=-4234.980 C=.0 D=.0
K-STOIC 2 A=132.8990 B=-13445.90 C=-22.47730 D=.0
K-STOIC 3 A=216.0490 B=-12431.70 C=-35.48190 D=.0
K-STOIC 6 A=214.5820 B=-12995.40 C=-33.54710 D=.0
K-STOIC 7 A=-9.7420 B=-8585.470 C=.0 D=.0
RATE-CON 4 PRE-EXP=4.31520E+13 ACT-ENERGY=13249.0
RATE-CON 5 PRE-EXP=3.74860E+14 ACT-ENERGY=25271.560
STOIC 1 MDEA+-1.0/H20 -1.0/ MDEA 1.0/ H30+1.0
STOIC 2 H20-2.0/H30+1.0/0OH-1.0
STOIC 3 HCO3--1.0/H20-1.0/H30+1.0/C03-21.0
STOIC 4 CO2-1.0/0OH--1.0/HCO3- 1.0
STOIC 5 HCO3--1.0/C021.0/0H- 1.0
STOIC 6 H20 -1.0/H2S -1.0/ HS- 1.0/ H30+ 1.0
STOIC 7 H20 -1.0/HS--1.0/8-2 1.0/ H30+ 1.0
POWLAW-EXP 4 CO21.0/0H-1.0
POWLAW-EXP 5 HCO3- 1.0

REACTIONS MDEA-CO2 REAC-DIST
IN-UNITS S| MOLE-ENTHALP='CAL/MOL' VOL-ENTHALPY="BTU/CUFT'
DESCRIPTION "LIQUID PHASE REACTION"
REAC-DATA 1 EQUIL PHASE=L KBASIS=MOLE-GAMMA
REAC-DATA 2 EQUIL PHASE=L KBASIS=MOLE-GAMMA
REAC-DATA 3 EQUIL PHASE=L KBASIS=MOLE-GAMMA
REAC-DATA 4 KINETIC PHASE=L CBASIS=MOLAR
REAC-DATA 5 KINETIC PHASE=L CBASIS=MOLAR
K-STOIC 1 A=-9.41650 B=-4234.980 C=.0 D=.0
K-STOIC 2 A=132.8990 B=-13445.90 C=-22.47730 D=.0
K-STOIC 3 A=216.0490 B=-12431.70 C=-35.48190 D=.0
RATE-CON 4 PRE-EXP=4.31520E+13 ACT-ENERGY=13249.0
RATE-CON 5 PRE-EXP=3.74860E+14 ACT-ENERGY=25271.560
STOIC 1 MDEA+-1.0/H20-1.0/MDEA 1.0/ H30+ 1.0
STOIC 2 H20 -2.0 / H30+ 1.0/ OH- 1.0
STOIC 3 HCO3--1.0/H20-1.0/ H30+ 1.0/ C0O3-21.0
STOIC 4 CO2-1.0/0H--1.0/HCO3-1.0
STOIC 5 HCO3--1.0/C021.0/0H-1.0
POWLAW-EXP 4 CO2 1.0/ 0OH- 1.0
POWLAW-EXP 5 HCO3- 1.0
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D1. SUBRUTINA PARA EL CALCULO DE COEFICIENTES DE

TRANSFERENCIA DE MASA

C User Mass Transfer Subroutine for RATEFRAC
(@&

SUBROUTINE RFMGEL (KSTG, NCOMPS, IDX, NBOPST, KPDIAG,
YCOMPB, YINT, FRATEV, XCOMPB, XINT,
FRATEL, PRESS, TVAP, TLIQ, TINT,
AVMWLI, AVMWVA, DIFFP, VISCML, DENMXL,
SIGMAL, VISCMV, DENMXV, AREAIF, BINMTP,
COLTYP, TWRARA, PCLDIA, HTPACK, PACSIZ,
SPAREA, CSIGMA, PFACT, IPAKAR, IPAKTP,
IPAKME, TCLDIA, NTRAYS, WEIRHT, DCAREA,
ARAACT, FLOPTH, NPASS, ITRATP, ITRAME,
TRASPC, IPHASE, NINTMT, INTMT, NREALM,
REALMT)

= * OO0 wWN

C

C*iit**tiiiiit***ﬂ*ﬁﬂ‘ﬂ‘I‘!‘!!‘I‘!‘!‘I‘I‘!‘ﬂ'!‘ﬂ‘!‘!‘ﬂ‘!‘ﬂ‘!‘ﬂ‘!‘***t*‘*’*"****‘*****"*"*t‘t"

C LICENSED MATERIAL. PROPERTY OF ASPEN TECHNOLOGY, INC. TO BE *
C TREATED AS ASPEN TECH PROPRIETARY INFORMATION UNDER THE TERMS
C OF THE ASPEN PLUS SUBSCRIPTION AGREEMENT.

C* e i e e e i o o e o e dhe e e e e e s e e o e o e e o ol o e e o e o e e o e e o e e e e e e e e e e ke e e e e e e de e e de ek e e e e

COPYRIGHT (C) 1994
ASPEN TECHNOLOGY, INC.
CAMBRIDGE, MA

DESCRIPTION: TO CALCULATE THE BINARY MASS TRANSFER COEFFICIENTS
USING USER SUPPLIED SUBROUTINE

VARIABLES IN ARGUMENT LIST

VARIABLE I/O TYPE DIMENSION DESCRIPTION AND RANGE

KSTG | INT - SEGMENT NUMBER
NCOMPS | INT - NUMBER OF COMPONENTS
IDX | INT NCOMPS  COMPONENT INDEX VECTOR

NBOPST | INT 6 PHYSICAL PROPERTY OPTION

SET BEAD POINTER
KPDIAG | INT - PHYSICAL PROPERTY

DIAGOSTIC CODE
YCOMPB | REAL NCOMPS BULK VAPOR MOLE FRACTION
YINT | REAL NCOMPS INTERFACE VAPOR

MOLE FRACTION
FRATEV | REAL - FLOW OF VAPOR (KMOL/SEC)
XCOMPB | REAL NCOMPS BULK LIQUID MOLE FRACTION
XINT | REAL NCOMPS INTERFACE LIQUID

MOLE FRACTION

FRATEL | REAL - FLOW OF LIQUID (KMOL/SEC)
PRESS | REAL - PRESSURE (N/SQ.M)
TVAP | REAL - VAPOR TEMPERATURE (K)

0000000000000 0O000000000000O0

TLIQ | REAL - LIQUID TEMPERATURE (K)
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0000000000000 0000000000000DOOO00000O0000000000O0000O00O0OO0O0

TINT | REAL - INTERFACE TEMPERATURE (K)
AVMWLI | REAL - AVERAGE MOLECULAR WEIGHT
OF LIQUID MIXTURE
(KG/KMOL)
AVMWVA | REAL - AVERAGE MOLECULAR WEIGHT

OF VAPOR MIXTURE (KG/KMOL)
DIFFP | REAL NCOMPS, BINARY DIFFUSION COEFFICI-
NCOMPS ENTS (SQ.M/SEC)

VISCML | REAL - VISCOSITY OF LIQUID
(N-SEC/SQ.M)

DENMXL | REAL - DENSITY OF LIQUID MIXTURE
(KMOL/CU.M)

SIGMAL | REAL - SURFACE TENSION OF LIQUID
(N/M)

VISCMV | REAL - VISCOSITY OF VAPOR MIXTURE
(N-SEC/SQ.M)

DENMXV | REAL - DENSITY OF VAPOR MIXTURE
(KMOL/CU.M)

AREAIF | REAL - INTERFACIAL AREA

(SEE NOTE-1 BELOW)

BINMTP O REAL NCOMPS, BINARY MASS TRANSFER

NCOMPS  COEFFICIENTS (KMOL/SEC)

(SEE NOTE-2 BELOW)

COLTYP | INT - TYPE OF COLUMN
1 = PACKED
2 = TRAY

TWRARA | REAL - CROSS-SECTIONAL AREA OF
TOWER (SQ.M)

PCLDIA | REAL - PACKED COLUMN DIAMETER (M)

HTPACK | REAL - HEIGHT OF PACKING IN THE
SEGMENT (M)

PACSIZ | REAL - SIZE OF PACKING (M)

SPAREA | REAL - SPECIFIC SURFACE AREA OF
PACKING (SQ.M/CU.M)

CSIGMA | REAL - CRITICAL SURFACE TENSION
OF PACKING MATERIAL (N/M)

PFACT | REAL - PACKING FACTOR (1/M)

IPAKAR | INT - PACKING ARRANGEMENT
1 = RANDOM
2 = STRUCTURED

IPAKTP | INT - PACKING TYPE

= SADDLES

= PALL

RASCHIG

USER

FLEXIPAC-1Y

= FLEXIPAC-2Y

= FLEXIPAC-3Y

= FLEXIPAC-4Y

= GEMPAK-2A

10 = INTALOX-2T

11 = MONTZ-B1-200

12 = MELLAPK-250Y

13 = SULZER-BX

14 = SULZER-CY

15 = SULZER-BX-P

OoO~NOU b wWwhN =
nn
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IMPLICIT REAL*8 (A-H, O-2)
REAL*8 NTRAYS
INTEGER COLTYP

C
COMMON /USER/ RMISS, IMISS, NGBAL, IPASS, IRESTR,
2 ICONVG, LMSG, LPMSG, KFLAG, NHSTRY,
3 NRPT, NTRMNL, ISIZE

C

C

DIMENSION IDX(NCOMPS), NBOPST(6), YCOMPB(NCOMPS), YINT(NCOMPS),
2 XCOMPB(NCOMPS), XINT(NCOMPS), DIFFP(NCOMPS,NCOMPS),
3 BINMTP(NCOMPS ,NCOMPS), INTMT(NINTMT), REALMT(NREALM)

DIMENSION VAL(13,13)
C

C e v v v e e ol e e s sl e ol e ok ol sk ol ool e sl o o ol s sk e ol sk e i e e sl ol i ke sk e s sk e e e e ol o ol ool e ol e s e kol ol e o e e e e e

C IPAKME | INT - CALCULATION METHOD (1.E.

c CHOICE OF CORRELATION)

C TCLDIA | REAL - TRAY COLUMN DIAMETER (M)

C NTRAYS | REAL - NUMBER OF TRAYS IN THE

c SEGMENT CONSIDERED

C WEIRHT | REAL - HEIGHT OF EXIT WEIR (M)

C DCAREA | REAL - AREA OF DOWNCOMER (SQ.M)
C ARAACT | REAL - ACTIVE AREA AVAILABLE ON

c TRAY (SQ.M)

C FLOPTH | REAL - FLOWPATH LENGTH (M)

C NPASS | INT - NUMBER OF TRAY PASSES

C ITRATP | INT - TRAY TYPE

c 1 = BUBBLE-CAP

c 2 = VALVE

c 3 = SIEVE

c 4 = USER

C ITRAME | INT - CALCULATION METHOD (1.E.

c CHOICE OF CORRELATION)

C TRASPC | REAL - TRAY SPACING (M)

C IPHASE | INT - PHASE QUALIFIER

c 0 = LIQUID

c 1= VAPOR

C  NINTMT | INT - NUMBER OF INTEGER VALUES

C INTMT | INT NINTMT  VECTOR OF INTEGER VALUES
C NREALM | INT - NUMBER OF REAL VALUES

C REALMT | REAL NREALM VECTOR OF REAL VALUES
g

C NOTE-1:

C INTERFACIAL AREA "AREAIF" HAS THE FOLLOWING UNITS.
c FOR PACKED COLUMNS, THE UNITS IS "SQ.M/CU.M OF PACKING"
G FOR TRAY COLUMNS, THE UNITS IS "SQ.M/SQ.M ACTIVE

o TRAY AREA"

¢

C NOTE-2:

C BINARY MASS TRANSFER COEFFCIENTS "BINMTP" HAVE UNITS
6 KMOL/SEC

c AND HAVE INTERFACIAL AREA TERM INCLUDED IN BINMTP
¢

Ci*****itit*t***ﬁ*****iitiiti-ii**i*i-****i****i***iitttl’l’!!’t**’*l‘l‘l‘l‘l‘l‘l‘i‘

c
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C**
C**
C

C**
Cti
Ci*
C*"
C

CALCULATION OF BINARY MASS TRANSFER COEFFICIENTS

VAPOR PHASE COEFFICIENTS WHEN IPHASE = 1
ENTER YOUR CORRELATION FOR VAPOR PHASE BINARY MASS TRANSFER

COEFFICIENTS

C****FP ES EL FACTOR POR EL CUAL SE MULTIPLICAN LOS COEFICIENTES DE

C****TRANSFERENCIA DE MASA

FP=1.5

IF (IPHASE .EQ. 1) THEN

IF (KSTG .EQ. 1) THEN
CALL VAPE1 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(l,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 2) THEN
CALL VAPE2 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(1,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 3) THEN
CALL VAPE3 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(l,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 4) THEN
CALL VAPE4 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(1,J) = VAL(,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 5) THEN
CALL VAPES5 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO
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ELSE IF (KSTG .EQ. 6) THEN
CALL VAPES (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(1,J) = VAL(l,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 7) THEN
CALL VAPE7 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 8) THEN
CALL VAPES (VAL)

DO | = 1, NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(l,J) = VAL(l,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 9) THEN
CALL VAPES (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(1,J) = VAL(,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 10) THEN
CALL VAPE10 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 11) THEN
CALL VAPE11 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 12) THEN
CALL VAPE12 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(1.J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO
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ELSE IF (KSTG .EQ. 13) THEN
CALL VAPE13 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(,J) = VAL(I,J)*EP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 14) THEN
CALL VAPE14 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

END IF

C** LIQUID PHASE COEFFICIENTS WHEN IPHASE = 0
C** ENTER YOUR CORRELATION FOR LIQUID PHASE BINARY MASS TRANSFER
C** COEFFICIENTS

ELSE IF (IPHASE .EQ. 0) THEN

IF (KSTG .EQ. 1) THEN
CALL LIQE1 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 2) THEN
CALL LIQE2 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(l,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 3) THEN
CALL LIQE3 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 4) THEN
CALL LIQE4 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO
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ELSE IF (KSTG .EQ. 5) THEN
CALL LIQE5 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 6) THEN
CALL LIQES (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(1,J) = VAL(l,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 7) THEN
CALL LIQE7 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(1,J) = VAL(l,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 8) THEN
CALL LIQES (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(1,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 9) THEN
CALL LIQE9 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 10) THEN
CALL LIQE10 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(l,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 11) THEN
CALL LIQE11 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(I,J)*FP
END DO

END DO
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ELSE IF (KSTG .EQ. 12) THEN
CALL LIQE12 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(1,J) = VAL(1,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 13) THEN
CALL LIQE13 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(1,J)*FP
END DO

END DO

ELSE IF (KSTG .EQ. 14) THEN
CALL LIQE14 (VAL)

DO | = 1,NCOMPS

DO J = 1,NCOMPS
BINMTP(I,J) = VAL(],J)*FP
END DO

END DO

END IF
END IF
END

D2. SUBRUTINA QUE CONTIENE LOS VALORES DE LOS COEFICIENTES
DE TRANSFERENCIA DE MASA

SUBROUTINE LIQE10 (VAL)

C DESCRIPTION: valores de los coeficientes de transf. de masa,
C calculados por el simulador para la etapa 10 de la fase liquida

C dededededrdedkdedededededededrdedrdrdedede e e ke ke kA Ak Ak kA kA A A A A A ARk Ak AR h

IMPLICIT REAL*8 (A-H, 0-2)
DIMENSION VAL(20,20)

VAL(1,1)= 0.000000
VAL(1,2)= 9902.629883
VAL(1,3)= 14361.658203
VAL(1,4)= 10732.591797
VAL(1,5)= 9466.332031
VAL(1,6)= 9067.101563
VAL(1,7)= 7548.055664
VAL(1,8)= 9067.101563
VAL(1,9)= 6411.409180
VAL(1,10)= 23992.722656
VAL(1,11)= 18056.968750
VAL(1,12)= 14126.802734
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VAL(1,13)= 12618.547852
VAL(1,14)= 11477.637695
VAL(1,15)= 10632.032227
VAL(1,16)= 10669.901367
VAL(1,17)= 10057.298828
VAL(1,18)= 10041.133789
VAL(1,19)= 9541.444336
VAL(1,20)= 14507.577148
VAL(2,1)= 9902.629883
VAL(2,2)= 0.000000
VAL(2,3)= 18783.396484
VAL(2,4)= 14023.081055
VAL(2,5)= 9466.332031
VAL(2,6)= 9067.101563
VAL(2,7)= 7548.055664
VAL(2,8)= 9067.101563
VAL(2,9)= 6411.409180
VAL(2,10)= 23992.722656
VAL(2,11)= 18056.968750
VAL(2,12)= 18374.781250
VAL(2,13)= 16499.931641
VAL(2,14)= 15011.552734
VAL(2,15)= 13906.356445
VAL(2,16)= 13955.885742
VAL(2,17)= 13138.601563
VAL(2,18)= 13120.245117
VAL(2,19)= 12476.153320
VAL(2,20)= 18974.837891
VAL(3,1)= 14361.658203
VAL(3,2)= 18783.396484
VAL(3,3)= 0.000000
VAL(3,4)= 14465.977539
VAL(3,5)= 9466.332031
VAL(3,6)= 9067.101563
VAL(3,7)= 7548.055664
VAL(3,8)= 9067.101563
VAL(3,9)= 6411.409180
VAL(3,10)= 23992.722656
VAL(3,11)= 18056.968750
VAL(3,12)= 11406.629883
VAL(3,13)= 13094.760742
VAL(3,14)= 12964.682617
VAL(3,15)= 10649.071289
VAL(3,16)= 10697.875000
VAL(3,17)= 16410.507813
VAL(3,18)= 16378.605469
VAL(3,19)= 16833.294922
VAL(3,20)= 13607.638672
VAL(4,1)= 10732.591797
VAL(4,2)= 14023.081055
VAL(4,3)= 14465.977539
VAL(4,4)= 0.000000
VAL(4,5)= 9466.332031
VAL(4,6)= 9067.101563
VAL(4,7)= 7548.055664
VAL(4,8)= 9067.101563
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VAL(4,9)= 6411.409180
VAL(4,10)= 23992.722656
VAL(4,11)= 18056.968750
VAL(4,12)= 9904.092773
VAL(4,13)= 12382.962891
VAL(4,14)= 11667.140625
VAL(4,15)= 10844.524414
VAL(4,16)= 10883.104492
VAL(4,17)= 11619.169922
VAL(4,18)= 11520.063477
VAL(4,19)= 11006.498047
VAL(4,20)= 14686.706055
VAL(5,1)= 9466.332031
VAL(5,2)= 9466.332031
VAL(5,3)= 9466.332031
VAL(5,4)= 9466.332031
VAL(5,5)= 0.000000
VAL(5,7)= 8561.091797
VAL(5,8)= 9268.866211
VAL(5,9)= 8084.479004
VAL(5,10)= 18238.175781
VAL(5,11)= 14416.406250
VAL(5,12)= 9466.332031
VAL(5,13)= 9466.332031
VAL(5,14)= 9466.332031
VAL(5,15)= 9466.332031
VAL(5,16)= 9466332031
VAL(5,17)= 9466.332031
VAL(5,18)= 9466.332031
VAL(5,19)= 9466.332031
VAL(5,20)= 9466.332031
VAL(6,1)= 9067.101563
VAL(6,2)= 9067.101563
VAL(6,3)= 9067.101563
VAL(6,4)= 9067.101563
VAL(6,5)= 9268.866211
VAL(6,6)= 0.000000
VAL(6,7)= 8342.226563
VAL(6,8)= 9067.101563
VAL(6,9)= 7852.340332
VAL(6,10)= 18136.468750
VAL(6,11)= 14287.519531
VAL(6,12)= 9067.101563
VAL(B,13)= 9067.101563
VAL(6,14)= 9067.101563
VAL(6,15)= 9067.101563
VAL(6,16)= 9067.101563
VAL(6,17)= 9067.101563
VAL(6,18)= 9067.101563
VAL(6,19)= 9067.101563
VAL(6,20)= 9067.101563
VAL(7,1)= 7548.055664
VAL(7,2)= 7548.055664
VAL(7,3)= 7548.055664
VAL(7,4)= 7548.055664
VAL(7,5)= 8561.091797
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VAL(7,6)= 8342.226563
VAL(7,7)= 0.000000
VAL(7,8)= 8342.226563
VAL(7,9)= 7002.832031
VAL(7,10)= 17785.160156
VAL(7,11)= 13838.844727
VAL(7,12)= 7548.055664
VAL(7,13)= 7548.055664
VAL(7,14)= 7548.055664
VAL(7,15)= 7548.055664
VAL(7,16)= 7548.055664
VAL(7,17)= 7548.055664
VAL(7,18)= 7548.055664
VAL(7,19)= 7548.055664
VAL(7,20)= 7548.055664
VAL(8,1)= 9067.101563
VAL(8,2)= 9067.101563
VAL(8,3)= 9067.101563
VAL(8,4)= 9067.101563
VAL(8,5)= 9268.866211
VAL(8,6)= 9067.101563
VAL(8,7)= 8342.226563
VAL(8,8)= 0.000000
VAL(8,9)= 7852.340332
VAL(8,10)= 18136.468750
VAL(8,11)= 14287.519531
VAL(8,12)= 9067.101563
VAL(8,13)= 9067.101563
VAL(8,14)= 9067.101563
VAL(8,15)= 9067.101563
VAL(8,16)= 9067.101563
VAL(8,17)= 9067.101563
VAL(8,18)= 9067.101563
VAL(8,19)= 9067.101563
VAL(8,20)= 9067.101563
VAL(9,1)= 6411.409180
VAL(9,2)= 6411.409180
VAL(9,3)= 6411.409180
VAL(9,4)= 6411.409180
VAL(9,5)= 8084.479004
VAL(9,6)= 7852.340332
VAL(9,7)= 7002.832031
VAL(9,8)= 7852.340332
VAL(9,9)= 0.000000
VAL(9,10)= 17560.707031
VAL(9,11)= 13549.174805
VAL(9,12)= 6411.409180
VAL(9,13)= 6411.409180
VAL(9,14)= 6411.409180
VAL(9,15)= 6411.409180
VAL(9,16)= 6411.409180
VAL(9,17)= 6411.409180
VAL(9,18)= 6411.409180
VAL(9,19)= 6411.409180
VAL(9,20)= 6411.409180
VAL(10,1)= 23992.722656
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VAL(10,2)= 23992.722656
VAL(10,3)= 23992.722656
VAL(10,4)= 23992.722656
VAL(10,5)= 18238.175781
VAL(10,6)= 18136.468750
VAL(10,7)= 17785.160156
VAL(10,8)= 18136.468750
VAL(10,9)= 17560.707031
VAL(10,10)= 0.000000
VAL(10,11)= 21233.285156
VAL(10,12)= 23992.722656
VAL(10,13)= 23992.722656
VAL(10,14)= 23992.722656
VAL(10,15)= 23992.722656
VAL(10,16)= 23992.722656
VAL(10,17)= 23992.722656
VAL(10,18)= 23992.722656
VAL(10,19)= 23992.722656
VAL(10,20)= 23992.722656
VAL(11,1)= 18056.968750
VAL(11,2)= 18056.968750
VAL(11,3)= 18056.968750
VAL(11,4)= 18056.968750
VAL(11,5)= 14416.406250
VAL(11,6)= 14287.519531
VAL(11,7)= 13838.844727
VAL(11,8)= 14287.519531
VAL(11,9)= 13549.174805
VAL(11,10)= 21233.285156
VAL(11,11)= 0.000000
VAL(11,12)= 18056.968750
VAL(11,13)= 18056.968750
VAL(11,14)= 18056.968750
VAL(11,15)= 18056.968750
VAL(11,16)= 18056.968750
VAL(11,17)= 18056.968750
VAL(11,18)= 18056.968750
VAL(11,19)= 18056.968750
VAL(11,20)= 18056.968750
VAL(12,1)= 14126.802734
VAL(12,2)= 18374.781250
VAL(12,3)= 11406.629883
VAL(12,4)= 9904.092773
VAL(12,5)= 9466.332031
VAL(12,6)= 9067.101563
VAL(12,7)= 7548.055664
VAL(12,8)= 9067.101563
VAL(12,9)= 6411.409180
VAL(12,10)= 23992.722656
VAL(12,11)= 18056.968750
VAL(12,12)= 0.000000
VAL(12,13)= 10178.921875
VAL(12,14)= 9174.942383
VAL(12,15)= 8432.393555
VAL(12,16)= 8462.675781
VAL(12,17)= 10951.898438
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VAL(12,18)= 10596.091797
VAL(12,19)= 9161.237305
VAL(12,20)= 11503.458984
VAL(13,1)= 12618.547852
VAL(13,2)= 16499.931641
VAL(13,3)= 13094.760742
VAL(13,4)= 12382.962891
VAL(13,5)= 9466.332031
VAL(13,6)= 9067.101563
VAL(13,7)= 7548.055664
VAL(13,8)= 9067.101563
VAL(13,9)= 6411.409180
VAL(13,10)= 23992.722656
VAL(13,11)= 18056.968750
VAL(13,12)= 10178.921875
VAL(13,13)= 0.000000
VAL(13,14)= 11088.699219
VAL(13,15)= 9934.663086
VAL(13,16)= 9971.826172
VAL(13,17)= 14037.824219
VAL(13,18)= 13942.719727
VAL(13,19)= 13751.181641
VAL(13,20)= 13256.762695
VAL(14,1)= 11477.637695
VAL(14,2)= 15011.552734
VAL(14,3)= 12964.682617
VAL(14,4)= 11667.140625
VAL(14,5)= 9466.332031
VAL(14,6)= 9067.101563
VAL(14,7)= 7548.055664
VAL(14,8)= 9067.101563
VAL(14,9)= 6411.409180
VAL(14,10)= 23992.722656
VAL(14,11)= 18056.968750
VAL(14,12)= 9174.942383
VAL(14,13)= 11088.699219
VAL(14,14)= 0.000000
VAL(14,15)= 10973.741211
VAL(14,16)= 11013.629883
VAL(14,17)= 13161.526367
VAL(14,18)= 13145.094727
VAL(14,19)= 13555.167969
VAL(14,20)= 13487.736328
VAL(15,1)= 10632.032227
VAL(15,2)= 13906.356445
VAL(15,3)= 10649.071289
VAL(15,4)= 10844.524414
VAL(15,5)= 9466.332031
VAL(15,6)= 9067.101563
VAL(15,7)= 7548.055664
VAL(15,8)= 9067.101563
VAL(15,9)= 6411.409180
VAL(15,10)= 23992.722656
VAL(15,11)= 18056.968750
VAL(15,12)= 8432.393555
VAL(15,13)= 9934.663086
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VAL(15,14)= 10973.741211
VAL(15,15)= 0.000000
VAL(15,16)= 11641.947266
VAL(15,17)= 12264.107422
VAL(15,18)= 12263.475586
VAL(15,19)= 12809.457031
VAL(15,20)= 10651.826172
VAL(16,1)= 10669.901367
VAL(16,2)= 13955.885742
VAL(16,3)= 10697.875000
VAL(16,4)= 10883.104492
VAL(16,5)= 9466.332031
VAL(16,6)= 9067.101563
VAL(16,7)= 7548.055664
VAL(16,8)= 9067.101563
VAL(16,9)= 6411.409180
VAL(16,10)= 23992.722656
VAL(16,11)= 18056.968750
VAL(16,12)= 8462 675781
VAL(16,13)= 9971.826172
VAL(16,14)= 11013.629883
VAL(16,15)= 11641.947266
VAL(16,16)= 0.000000
VAL(16,17)= 12307.592773
VAL(16,18)= 12306.917969
VAL(16,19)= 12854.319336
VAL(16,20)= 10710.224609
VAL(17,1)= 10057.298828
VAL(17,2)= 13138.601563
VAL(17,3)= 16410.507813
VAL(17,4)= 11619.169922
VAL(17,5)= 9466.332031
VAL(17,6)= 9067.101563
VAL(17,7)= 7548.055664
VAL(17,8)= 9067.101563
VAL(17,9)= 6411.409180
VAL(17,10)= 23992.722656
VAL(17,11)= 18056.968750
VAL(17,12)= 10951.898438
VAL(17,13)= 14037.824219
VAL(17,14)= 13161.526367
VAL(17,15)= 12264.107422
VAL(17,16)= 12307.592773
VAL(17,17)= 0.000000
VAL(17,18)= 11591636719
VAL(17,19)= 11309.623047
VAL(17,20)= 16648.953125
VAL(18,1)= 10041.133789
VAL(18,2)= 13120.245117
VAL(18,3)= 16378.605469
VAL(18,4)= 11520.063477
VAL(18,5)= 9466.332031
VAL(18,6)= 9067.101563
VAL(18,7)= 7548.055664
VAL(18,8)= 9067.101563
VAL(18,9)= 6411.409180

140



Apéndice D

VAL(18,10)= 23992.722656
VAL(18,11)= 18056.968750
VAL(18,12)= 10596.091797
VAL(18,13)= 13942.719727
VAL(18,14)= 13145.094727
VAL(18,15)= 12263.475586
VAL(18,16)= 12306.917969
VAL(18,17)= 11591.636719
VAL(18,18)= 0.000000
VAL(18,19)= 11346.168945
VAL(18,20)= 16630.845703
VAL(19,1)= 9541.444336
VAL(19,2)= 12476.153320
VAL(19,3)= 16833.294922
VAL(19,4)= 11006.498047
VAL(19,5)= 9466.332031
VAL(19,6)= 9067.101563
VAL(19,7)= 7548.055664
VAL(19,8)= 9067.101563
VAL(19,9)= 6411.409180
VAL(19,10)= 23992.722656
VAL(19,11)= 18056.968750
VAL(19,12)= 9161.237305
VAL(19,13)= 13751.181641
VAL(19,14)= 13555.167969
VAL(19,15)= 12809.457031
VAL(19,16)= 12854.319336
VAL(19,17)= 11309.623047
VAL(19,18)= 11346.168945
VAL(19,19)= 0.000000
VAL(19,20)= 17223.289063
VAL(20,1)= 14507.577148
VAL(20,2)= 18974.837891
VAL(20,3)= 13607.638672
VAL(20,4)= 14686.706055
VAL(20,5)= 9466.332031
VAL(20,6)= 9067.101563
VAL(20,7)= 7548.055664
VAL(20,8)= 9067.101563
VAL(20,9)= 6411.409180
VAL(20,10)= 23992.722656
VAL(20,11)= 18056.968750
VAL(20,12)= 11503.458984
VAL(20,13)= 13256.762695
VAL(20,14)= 13487.736328
VAL(20,15)= 10651.826172
VAL(20,16)= 10710.224609
VAL(20,17)= 16648.953125
VAL(20,18)= 16630.845703
VAL(20,19)= 17223.289063
VAL(20,20)= 0.000000

end
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