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RESUMEN

El objetivo del presente proyecto ha sido simular la configuracién éptima de una red de
intercambiadores de calor, a partir de los balances de masa y energia que se realizan en el
proceso de endulzamiento del gas natural. Por lo que se ha investigado la configuracién
6ptima de los intercambiadores y del drea minima requeridas en este proceso, mediante el
uso del software de integracién energética - HINT, V.2.25 2007. El sistema considerado
consistié de las corrientes frias y calientes que ingresan y salen del proceso, asi como de los
servicios frios y calientes disponibles en la planta. Los resultados han permitido concluir que
es posible obtener una configuracién éptima de intercambio de calor considerando una
temperatura minima de acercamiento o de pliegue de 10 K entre las corrientes frias y
calientes para los intercambiadores en red, lo cual permite cumplir con el objetivo general
propuesto en el presente proyecto.

Palabras clave: optimizacién, redes de intercambiadores de calor, natural gas,
endulzamiento gas natural, tecnologia pinch.

ABSTRACT

The aim of this project was to simulate the optimal configuration of a network of heat
exchangers, from the mass and energy balances that are made in the process of sweetening
natural gas. As it has researched the optimal configuration of the heat exchangers and the
minimum area required in this process, by using energy integration software - HINT, 2007
v.2.25. The system in question consisted of hot and cold streams entering and leaving the
process as well as hot and cold services available on the ground. The results have concluded
that it is possible to obtain an optimal configuration of heat exchange considering a minimum
approach temperature or fold 10 K between hot for exchangers networking and cold streams,
which can meet the overall objective proposed in this project.

Keywords: optimization, interchange networks, sweetening natural gas, endulzamiento
natural gas, pinch technology.

I.  INTRODUCCION

El costo de la energia se ha incrementado draméticamente en los tGltimos afios, y esta tendencia se
espera continte. Adicionalmente existe un desarrollo industrial relacionado con la sustentabilidad
(sostenibilidad) social; por lo que, la habilidad para optimizar el uso de fuentes en particular de energia
estd convirtiéndose en un requerimiento extremadamente importante para los ingenieros quimicos
(Martin, A. y Mato, F., 2007).

El consumo energético esta relacionado con la produccién de COz y la via de la reduccién del
consumo energético es una manera de mantener la competitividad. La integracién energética de los
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procesos es una buen via de ahorro energético que mantiene y/o incrementa la produccién (Jiménez,
A., 2006).

El articulo cientifico Sintesis Rigurosa de Redes de Intercambiadores de Calor Usando un Método
Hibrido de Garcia-Hernandez, J. M. y otros (2005), publicado por la Facultad de Ingenieria Quimica,
Universidad Michoacana de San Nicolas de Hidalgo, presenta una estrategia para la sintesis de redes
de intercambio de calor que incluye el disefio éptimo riguroso de los intercambiadores de calor, basada
en un método hibrido que aprovecha las ventajas de los métodos basados en el andlisis de pliegue y
programacién matematica. El algoritmo de diseno éptimo de intercambiadores de calor propuesto por
Serna y Jiménez (2005), basado en el método Bell-Delaware (Taborek, 1983), se usa para realizar el
diseno detallado de los intercambiadores de calor de coraza y tubos que constituyen las redes iniciales
del nodo origen. De esta manera, el costo total de la red final resultante es mas realista al incluir,
ademas de los costos asociados con los equipos de transferencia de calor y los servicios externos de
calentamiento y enfriamiento, los costos de capital v operacién de los dispositivos de bombeo
necesarios para vencer las caidas de presidon que experimentan las corrientes de proceso y servicios.

Para los dos casos citados lineas arriba, el método hibrido mejora los resultados obtenidos por
Mizutani y col. (2003), cuyo esfuerzo de cémputo requerido para resolver el problema de diseno
detallado de redes de intercambio de calor, en virtud de que la seleccién éptima de acoplamientos
térmicos entre corrientes en las diversas etapas del método recursivo se realiza usando un modelo de
programacién entera, en lugar de modelos problema de optimizacién no lineal mezclado - MINLP, los
cuales son méas complejos v dificiles de resolver. El procedimiento de sintesis también incluye el disefio
6ptimo detallado de los intercambiadores de calor.

El antecedente contribuye a reforzar el estudio sobre configuracién 6ptima de intercambiadores de
calor, como se pretende en el presente proyecto de investigacion.

Fundamentacién cientifica

Desde el punto de vista de la ingenieria, el problema de optimizar involucra la minimizacién del
consumo de energia, proveniente de la utilizacién de servicios externos, asi como la minimizacién del
costo de construccién e instalaciéon de los equipos necesarios. Es decir, se puede tratar como la
minimizacién de una funcién objetivo que involucre los costos de operacién relacionados
fundamentalmente con los costos de energia més los costos relativos a los equipos referidos a una base
comun de tiempos. Estos costos pueden ser medidos cuantitativamente, aunque en ocasiones pudiera
resultar dificil. Sin embargo, éstos son sélo algunos aspectos involucrados en el problema. Existen
aspectos tales como seguridad, operabilidad, flexibilidad y controlabilidad que también son
importantes para el proceso y que pueden ser extremadamente dificiles de introducir en una funcién
objetivo ya que influyen aspectos tanto cuantitativos como cualitativos. Por otra parte es comin que
aparezcan restricciones de proceso como por ejemplo mezcla de corrientes o derrames que puedan
comprometer la calidad de alguna de ellas o por la elevada distancia fisica en la planta, lo que
supondria costos elevados de bombeo y de tuberias, o por otras cuestiones de seguridad.

Las corrientes de procesos que necesitan ser calentadas se llaman corrientes frias,
independientemente de cuales sean las temperaturas antes v después del intercambio de calor. Las
corrientes que necesitan ser enfriadas, también independientemente de las temperaturas antes y
después del intercambio de calor, se llaman corrientes calientes. Los servicios externos al proceso
utilizados para calentar una corriente fria se llaman servicios calientes, vy los utilizados para enfriar una
corriente caliente de proceso se llaman servicios frios (Linnhoff, B., 1983).

El intercambio de calor entre corrientes calientes, corrientes frias y servicios se lleva a cabo
mediante cambiadores de calor. Los cambiadores de calor pueden ser de muy diferentes formas, sin
embargo el equipo mas utilizado es el cambiador de carcasa y tubos o cambiador multitubular debido
a su construccién resistente, su flexibilidad y la facilidad de adaptaciéon a diferentes condiciones de
operacién del proceso. Ademas, de los cambiadores multi-tubulares, los cambiadores de placas son
también bastante utilizados, sobre todo en la industria de alimentos. Ademas de estos tipos de
cambiadores también se utilizan habitualmente los cambiadores compactos de flujo cruzado, aunque
bastante menos que los anteriores.

Dependiendo de la funcién que un cambiador de calor desempenie en el proceso se puede clasificar
como un recuperador de calor, si el intercambio se produce entre dos corrientes de proceso (una
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caliente y otra frfa). Como un calentador, si el intercambio se produce entre una corriente fria y un
servicio caliente y un enfriador si el intercambio de calor tiene lugar entre una corriente caliente y un
servicio frio. Podria ocurrir que durante el proceso de intercambio de calor se produjera un cambio de
fase de alguna de las corrientes. Si lo que se produce es una condensacién el equipo se llama
condensador, cuando lo que se produce en una vaporizacién de alguna de las corrientes el equipo se
llama hervidor o caldera. Casi todas las columnas de destilacién que aparecen en un proceso incluyen
un condensador y una caldera o calderin, lo que da idea de la importancia de una integracién
energética adecuada para el desarrollo del proceso.

La decisién de que corrientes de proceso o de servicio deben intercambiar calor, y como se debe
llevar a cabo dichos intercambios es un problema bastante complejo debido a su naturaleza
combinatoria. Ademas, el nimero de corrientes involucradas en un proceso industrial puede ser
relativamente grande, con docenas de corrientes que necesitan calentarse o enfriarse. A todo esto hay
que sumar el hecho de que muchas de las propiedades fisicas de los fluidos que tienen influencia directa
en la transmisién de calor tales como la viscosidad, la conductividad térmica, la capacidad calorifica, o
el calor especifico, dependen de la temperatura y que el material utilizado en la construccién de los
equipos que forman la red pueden influir en el costo total de ésta (Hall, S.G., 1990).

A todo lo anterior hay que afiadir la probabilidad de que alguna de las corrientes sufra un cambio
de fase, lo que supone una dificultad afiadida que complica el proceso de disefo, pues desde el punto
de vista de intercambio de calor las corrientes de operacién de un cambiador con fases liquida y vapor
son muy diferentes. Otros factores que también deben tenerse en cuenta son la pérdida de eficacia en
la transmisién de calor debido al ensuciamiento de los equipos durante su vida util, y restricciones en
las pérdidas de presién méaximas en la operacién de los equipos.

Debido a todos estos factores y fundamentalmente a la importancia que las redes de cambiadores
de calor ejercen en el costo global de los procesos industriales y su interdependencia con otros sectores
del proceso, como por ejemplo sistemas de reaccién, separacién y servicios, las sintesis de redes de
cambiadores de calor continGia siendo el tema mas estudiado dentro del campo de la sintesis de
procesos quimicos (Hall, S.G.,1990).

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos gaseosos que se encuentra frecuentemente en
yacimientos fésiles, no-asociado (sélo), disuelto o asociado (acompariando al petréleo) o en depdsitos
de carbén.

Fig. 1. Mezcla de gas natural

Clasificacién del Gas Natural

Gas Dulce: Es aquel que no contiene sulfuro de hidrégeno.

Gas Agrio: Contiene cantidades apreciables de sulfuro de hidrégeno y por lo tanto es muy
COITOSIVO.

Gas Rico: (Himedo) Es aquel del que puede obtenerse cantidades apreciables de hidrocarburos
liquidos. No tiene nada que ver con el contenido de vapor de agua.

Gas Pobre: (Seco) Esta formado practicamente por metano.
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Fig. 2. Procesamiento de gas natural

Remocién de gases acidos

* Se denominan gases acidos al H2S y al COg, por formar una solucién de caracteristicas acidas
en presencia de agua.

* La remocién del CO; se hace principalmente:

— Para controlar el poder calorifico del Gas Natural.

— Para evitar la formacién de hielo seco o CO2 sélido en los flujos de gas que serén sometidos a
procesos criogénicos.

* La extraccion del HsS se realiza principalmente:
— Por ser téxico.

— Disuelto en H2O es corrosivo al acero.

* Métodos aplicables:

— Sulfinol

— Aminas: DEA, MDEA (Figura 2)

Dos metodologias han sido satisfactoriamente aplicadas para minimizar el uso de energia en
procesos quimicos. La primera relacionada con el problema de la sintesis de redes de intercambio de
calor (HENS en idioma inglés) formulado como un problema de optimizacién no lineal mezclado
(MINLP) (Biegler et al., 1997). La principal ventaja de este método, es su capacidad para hallar la
mejor solucién posible para el problema de sintesis - HENS. Sin embargo, este método proporciona
informacién muy limitada sobre los factores que determinan el consumo minimo de energia de un
proceso, y sobre las posibilidades para modificar el proceso para reducir este minimo.

La segunda metodologia denominada método de pinzamiento (en idioma inglés método pinch),
que esta basada en el andlisis termodinadmico del proceso (Linnhoff and Hindmarsh, 1983; Smith,
2005). Los elementos centrales de este método son los célculos de energia y costos meta para los
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procesos, que informa el consumo minimo de energia y el costo minimo de la red de intercambio de
calor HEN, requerida para alcanzar este minimo, v una metodologia sistematica para el disefio de una
HEN que realmente retine estas metas esta basado en el uso de representaciones gréaficas simplificadas
del andlisis termodinamico.

Gas acido
______ i ional
Gas duice Equipos opcionales
Enfriador amina Intercambiador andansaser
pobre | agua de amina rica ( Q‘D’
v 4% enfriamiento | amina pobre 4‘|
-——+
Separador de 5 Separador
salida de reflujo
Contactor ) A
Regenerador
Gas agrio Flash p———
gas -
? Il“l
.I. | </
-~ A .
Q |Separador} }
\ ORI A _----
Separador de Rehervidor
entrada e
0=

Fig. 3. Proceso de endulzamiento de gas natural con aminas

Dos metodologias han sido satisfactoriamente aplicadas para minimizar el uso de energia en
procesos quimicos. La primera relacionada con el problema de la sintesis de redes de intercambio de
calor (HENS en idioma inglés) formulado como un problema de optimizacién no lineal mezclado
(MINLP) (Biegler et al., 1997). La principal ventaja de este método, es su capacidad para hallar la
mejor solucién posible para el problema de sintesis - HENS. Sin embargo, este método proporciona
informacién muy limitada sobre los factores que determinan el consumo minimo de energia de un
proceso, y sobre las posibilidades para modificar el proceso para reducir este minimo.

La segunda metodologia denominada método de pinzamiento (en idioma inglés método pinch),
que esta basada en el andlisis termodinamico del proceso (Linnhoff and Hindmarsh, 1983; Smith,
2005). Los elementos centrales de este método son los célculos de energia y costos meta para los
procesos, que informa el consumo minimo de energia y el costo minimo de la red de intercambio de
calor HEN, requerida para alcanzar este minimo, v una metodologia sistematica para el disefio de una
HEN que realmente retine estas metas esta basado en el uso de representaciones gréficas simplificadas
del andlisis termodinamico.

El método de pinzamiento o disefio pinch no ofrece garantia de hallar la solucién minima; sin
embargo, permite a una HEN a ser desarrollada y que opere con el consumo minimo de energia; y al
mismo tiempo, es una buena aproximacién de la red 6ptima. Ademas, da un control del disefio total
para el ingeniero, v ayuda a identificar los pardmetros del proceso que estan limitando el ahorro de
energia.

Por estas razones, el método de disefio pinch es una herramienta popular y bien establecida para
el diseno HEN. Los célculos requeridos por la metodologia pinch son conceptualmente simples y puede
ser hecho a mano. Sin embargo, en problemas de escala real ellos pueden ser tediosos y consumen
tiempo.

En el presente proyecto de investigacién se hara uso de software no comercial para el disefio de
redes de intercambiadores de calor con el método del pinzamiento llamado HINT (Heat Integration),
en espanol Integracién Energética; Versién 2.25.
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MARCO TEORICO
a. Integracion energética

En integracién energética se define como corriente aquella que, conservando su masa y
composicién, cambia su valor energético (temperatura o estado de agregacién) desde la salida de una
operacién hasta la entrada de otra (Sinnot, R. y Towler, G., 2012). Si una corriente masica no pasa a
través de un equipo de transferencia de calor (intercambiador, condensador, evaporador,
enchaquetado, serpentin, turbina, caldera u otro similar) donde cambie su valor energético, no puede
considerarse una corriente energética.

b. Corrientes energéticas
Las corrientes energéticas se clasifican en:

* Corrientes frias: Las que aumentan su energia (la temperatura de salida es mayor que la
temperatura de entrada o existe evaporacién).

* Corrientes calientes: Las que disminuyen su energia (la temperatura de salida es menor que la
temperatura de entrada o existe condensacion).

* Utilidades: Son todos los fluidos adicionales que se utilizan como medio de enfriamiento (utilidades
frias) o de calentamiento (utilidades calientes).

Ejemplo vapor de agua, gases de combustién, agua fria, salmuera, amoniaco, etc.

En integracién energética, el dato mas importante de una corriente es su valor energético
(entalpia, calor especifico, calor latente, etc.). Estos se pueden obtener de la literatura especializada
(Sinnot, R. y Towler, G., 2012).

c. Variable involucradas

Otros datos imprescindibles para realizar la integracién energética son el caudal y la temperatura
de entrada y de salida de cada corriente. También pueden ser necesarias las composiciones de las
corrientes para estimar los calores especificos de las mezclas. Todos los datos anteriores pueden ser
estimados mediante los balances de masa y energia correspondientes.

El valor energético (calor) de cada corriente se determina como:

Q =m.Cp.(Tent — Tsal) 1)
si se trata de calor sensible, o como:

Q=mAi (2)

si se trata de calor latente. En las corrientes frias Q < 0, significa que se les debe suministrar esa energia
para lograr la temperatura de salida (calor absorbido). Por el contrario en las corrientes calientes Q >
0, significa que debe eliminarse ese calor para alcanzar la temperatura de salida (calor cedido).

El calor neto del sistema es la suma del calor de todas las corrientes:

Corr

Qneto = Z Qi (3)

y representa la cantidad de energia adicional que debe suministrarse o eliminarse del sistema mediante
utilidades para lograr un balance energético. Si Qneto < 0, significa que al sistema se le debe suministrar
esa energia mediante utilidades calientes; por el contrario si Qneto > O significa que ese calor debe ser
eliminado mediante utilidades frias.

El AT minimo © temperatura de aproximacién minima representa la menor diferencia de temperaturas
que puede existir entre una corriente fria y una caliente a lo largo de un intercambiador de calor, para
que la transferencia sea efectiva (Figura 4).

172



OPTIMIZACION DE REDES DE INTERCAMBIADORES DE CALOR EN ENDULZAMIENTO DE GAS NATURAL...

Cabezal 1 Fluio en paralelo Cabezal 2 Cabezal 1 Fluio a contracorriente Cabezal 2

T T Fluido caliente

Fluido caliente

ATminim
ATminim

Fluido frio

Fluido frio

Longitud del intercambiador
Longitud del intercambiador

Fig. 4. Perfil de temperaturas a lo largo del intercambiador de calor

En otras palabras, en un intercambiador de calor con flujos en paralelo la diferencia de
temperaturas entre las salidas de los fluidos caliente y frio debe ser igual o superior al AT mmimo
seleccionado; y, en un intercambiador de flujos a contracorriente tanto la diferencia de temperaturas
entre la entrada del fluido caliente y la salida del fluido frio como entre la salida del fluido caliente y la
entrada del fluido frio deben ser iguales o superiores al AT mmimo Seleccionado.

Mientras menor es el ATminimo que se seleccione, mayor sera el area de transferencia necesaria en
los intercambiadores (aumentando los costo de instalacién y mantenimiento) pero menores seran los
requerimientos de utilidades (disminuyendo los costos de operacidon). La selecciéon del AT mmimo méas
adecuado constituye un problema de optimizacién. Generalmente la integracién energética se realiza
para diferentes valores de AT mimimo, Se calculan los costos de cada variante y se buscan las condiciones
que minimicen el costo total.

El ATminimo inicial se fija, por lo comin, en 10 °C; esto no significa que valores inferiores o
superiores permitan redes de intercambiadores eficientes, de ahi la necesidad de optimizar este
parametro.

a. Tecnologia del pinzamiento

El diagrama de intervalos de temperaturas es un gréfico tipo tabla donde se indican todos los
niveles de temperatura del proceso. Cada corriente se representa con una flecha vertical que parte
desde la temperatura de entrada hasta la temperatura de salida. Las saetas de las corrientes calientes
se dibujan de arriba hacia abajo y las de las frias se dibujan de abajo hacia arriba.

El diagrama se separa con una franja central, colocandose las corrientes calientes a la izquierda
y las frias a la derecha. Cada linea de temperatura tiene una diferencia de AT minimo entre el lado caliente
y el frio. Es decir, las corrientes calientes se representan:

Corrientes Corrientes
calientes frias

0

Tentrada Tentrada - ATminimo

Tsalida Tsalida - ATminimo

Fig. 5. Ubicacion de las corrientes calientes
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y las corrientes frias por:

Corrientes Corrientes
calientes frias

@ Tsalida

Tsalida + ATminima

Tentrada + ATminimo Tentrada

Fig. 6. Ubicacion de las corrientes frias

Los intervalos de temperatura se identifican con una letra consecutiva que se escribe en la franja central
que separa el lado caliente del frio. El diagrama se completa con el balance energético para cada
intervalo de temperaturas. El calor de cada intervalo se calcula como la diferencia de calor entre las
corrientes calientes y frias en el intervalo:

donde TCalmax ¥y TCalmin son las temperaturas maxima y minima del intervalo para el lado caliente y
TFriamax v TFriamin son las mismas temperaturas para el lado frio del intervalo.

CorrCal CorrFria
Qe =[(Tcal,, —TCal ;) > (M *Cp,)]-[TFria,, —TFria,,) > (m*Cp,)]
i=1 i=1

(4)

e. Variables de estudio:

e.l Variables independientes: temperaturas de las corrientes frias y calientes, [JTmnima

supuesta.

e.2 Variables dependientes: flujos minimos de calor de los servicios auxiliares (vapor de agua

y agua de enfriamiento, etc.), nimero 6ptimo de redes intercambiadores de calor.

PROBLEMA

¢Cudl es el nimero 6ptimo de unidades de intercambiadores de calor para mejorar la eficiencia
energética en una unidad de endulzamiento de gas natural?

HIPOTESIS

La Tecnologia Pinch permite la mejora de la eficiencia energética de las plantas de procesos, por
tanto permite optimizar el nimero de unidades de intercambiadores de calor en el proceso de
endulzamiento de gas natural.
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OBJETIVOS
Objetivo General
Optimizar el nimero de intercambiadores de calor en el proceso de endulzamiento del gas natural
Objetivos Especificos

»  Determinar la diferencia minima de temperaturas entre fluidos calientes y frios en los
extremos de los intercambiadores de calor.

»  Proponer alternativas a una red de intercambio de calor existente para lograr una mayor
eficiencia térmica industrialmente aceptable.

» Disenar una red de intercambio de calor con consumos energéticos minimos que genere
los minimos costos totales.

Il.  MATERIAL Y METODO.

Material de estudio

El material de estudio estuvo constituido por las operaciones de intercambio de calor del proceso
de endulzamiento del gas natural consistente en:

1. Identificacién de las corrientes
2. Extraccién de los datos de las corrientes — temperaturas y flujos desde v hacia la torre

3. Seleccién de la temperatura de aproximacién minima- diferencias de temperatura en los
extremos de los intercambiadores.

Construccién del diagrama de intervalos de temperatura

Construccién del diagrama de cascada para determinar las caidas minimas de temperatura
Célculo del calor neto del sistema

Construccién de curvas compuestas

Determinacién del nimero 6ptimo de intercambiadores de calor

0 0 N Ok

Disefio del flujo integrado energéticamente

10. Optimizacién de la diferencia minima de temperaturas

La informacién no disponible para el presente estudio se obtuvo de las revistas o Journals, asi
como mediante busqueda en Internet.

Métodos y técnicas

Siendo el método el conjunto de pasos y etapas que debe cumplir una investigacién, se usé el
método cientifico el cual conjuga la induccién y deduccién; es decir el pensamiento reflexivo para
resolver el problema.

Siendo la técnica el conjunto de instrumentos con el cual se efecttia el método, usamos la técnica
de la observacion estructurada; es decir los datos recogidos fueron categorizados, o sea, clasificados
segun criterios de equivalencias determinados de antemano. La recoleccién se efectio usando de
informacién presente en la web, libros, revistas especializadas, Journals, cuadernos de notas etc.
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. RESULTADO.

El proceso simulado es una instalacién tipica para endulzamiento de gas natural (Morales et al., 2003)
y consiste en la remocién del CO2, Gnicamente, utilizando una solucién de MDEA al 40 % en peso.
Las sustancias acidas: HsS, sulfuro de carbonilo (COS) vy disulfuro de carbono (CS;) a lo sumo estan
presentes en cantidades de trazas. Este proceso se completa con la posterior regeneracién de la amina
utilizada en una torre de destilaciéon Figura 7. Se trabaja con datos de corrientes gaseosas de pozos
gasiferos del sur del Pera. El ejemplo que se presenta corresponde a una corriente gaseosa con un
contenido moderado de CO;y sus concentraciones molares se dan en la Tabla 1. El equilibrio liquido-
vapor se calcula utilizando la ecuacién de estado Peng-Robinson.

Tabla 1: Datos de la Corriente
Gas Natural
T=67°C P = 1100 psia

Caudal de Gas: 700080 m3/d
Componentes | Fraccién molar

Metano 0.79720
Etano 0.06131
Propano 0.02315
i-Butano 0.00610
n-Butano 0.01206
i-Pentano 0.00703
n-Pentano 0.00754
n-Hexano 0.01407
n-Heptano 0.02814
Nitrégeno 0.00895
CO: 0.02915
H20 0.00543
MR- . MOEA 8o MOEAErtiyr e
pe— 1 Sonee T Ewesr Vezciadar
——
‘ Abs-Vap
MOEA |
SV e MOEA
S-1vep | |-
Abs-Lig . Wellq B

=i o< G
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Gas Absotedor Vavwsa [ R —

S2q ,/‘ er-Liq - J CondQ

Separador-2 W’ - |
Silq do cake -
pn— CH Ao
Rogonerador
WMOEA-magra

Fig. 7. Proceso de Endulzamiento del Gas Natural — Esquema del HYSYS.

En la Figura 7 se presenta el esquema del proceso desarrollado en el HYSYS. El esquema de esta
figura muestra que el gas pasa, primeramente, por un separador bifésico (Separador-1) para
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remover algo de liquido que contenga antes de su ingreso al absorbedor. El absorbedor es una
torre de platos que trabaja a presiones de yacimiento, en la cual el gas a ser purificado ingresa por
el fondo y en sentido contrario a la solucién de MDEA pobre o magra (muy baja concentracién de
COy).

El gas purificado sale por la cabeza del absorbedor y la amina rica en CO; sale por la base del
mismo y es enviada a regeneracién. Dado que la regeneraciéon de la solucién de amina es
favorecida por menores presiones y mayores temperaturas, se coloca una véalvula de nivelacién en
la linea de flujo de la amina, que cumple la funcién de disminuir la presién hasta 5 kg/cm?2. Esto
permite separar parte del CO2 de la amina en un segundo separador (Separador2). A continuacién
el intercambiador de calor cumple la funcién de precalentar la amina rica en COs3, antes de su
ingreso al regenerador, por intercambio de calor con la amina magra que viene del mismo. El
regenerador es una torre de platos donde la solucién de amina rica desciende en direccién
contraria a los vapores de extraccién ascendentes que consisten sobre todo en vapor de agua. Si
en el regenerador se supera la temperatura de descomposicion de la amina, la misma no podra ser
recuperada y reutilizada (Daptardar et al.,1994). Finalmente, en el mezclador se combina la amina
magra que proviene del regenerador con la amina de reposiciéon. La necesidad de reponer la
solucién de MDEA surge del hecho de que parte de la misma se pierde por las cabezas del
absorbedor y del regenerador.

Los datos para construir el diagrama de trama fueron extraidos del proceso segin la Figura 1

y se presentan en las Tablas 2 y 3.

Tabla 2. Corrientes en el proceso de endulzamiento segin figura 7

item NUmero de corriente
Variable 1 2 5 5a 2 6a 7
T(°C) 28 28 92 89 36 70 87

H(Kcal/h) | - 5049996,21 | - 486835,31 | 313621,61 | 75218,04 | - 409110,9 | - 5265,19 | 98,09

H(Mw) -0,59 -0,57 0,36 0,09 -0,48 -0,01 | 1,1E-4

Estos datos son la base para la determinacién del area minima de intercambio de calor y

también para el célculo del nimero minimo de intercambiadores.

Tabla 3. Corrientes de fondo de la columna de destilacién, figura 7

item Corrientes en el fondo de la columna
Variable 2 3 10 11
T(K) 60 86,95 108 95

H(Kcal/h) | - 494871 241748 838500 473827

H(Mw) -0,58 0,28 0,98 0,55
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IV.  DISCUSION.

4.1 Eleccién de una diferencia minima de temperaturas

El T minimo elegido fue de 10 Ky representa la diferencia de temperatura méas pequefia que

dos corrientes entrantes o salientes a un intercambiador de calor pueden tener.

Cuando las fuerzas motrices para intercambiadores de calor son pequenas, el equipo necesario
para transferencia se vuelve grande y se dice que el disefio tiene un pliegue o pinzamiento - pinch.
Cuando se consideran muchos sistemas de dispositivos de intercambio de calor se les denomina redes
de intercambiadores y existira algiin punto en el sistema donde la fuerza motriz para el intercambio de
calor es un minimo. Este representa un punto de pliegue - pinch. El diseno satisfactorio de estas redes
involucradas que definen donde existe el pliegue es denominada como tecnologia pinch.

Cuando la diferencia minima de temperatura se incrementa el &rea para la transferencia de calor
para los intercambiadores de calor del proceso disminuye, pero las cargas sobre los servicios auxiliares
calientes y frios se incrementan. Por tanto la inversién de capital disminuye, pero los costos de
operacion se incrementan.

4.2 Construccién del diagrama de intervalo de temperaturas

Una vez elegido la diferencia minima de temperaturas y haciendo uso del software HINT se
realizé la construccién del intervalo en mencién En este diagrama de intervalos de temperatura, todas
las corrientes del proceso estan representadas por una linea horizontal — Figura - 8, usando la
convencién que las corrientes calientes que requieren enfriamiento son representadas sobre el lado de
la mano izquierda y las corrientes frias que requieren calentamiento son representadas al lado derecho.
Ejes al lado izquierdo y derecho son fijados por la diferencia minima de temperatura elegidos en la
etapa anterior.

En esta figura, cada corriente de proceso es representada por una linea horizontal con una
flecha en el extremo indicando la direccién del cambio de la temperatura. Las lineas horizontales
representadas a lo largo de los extremos de las lineas dividen el diagrama en intervalos de temperatura.
La cantidad neta de energia disponible desde todas las corrientes en un intervalo de temperatura se
presenta en la columna de la mano derecha. Se usa la convencién de (+) para exceso de energia y (-
) para déficit de energia. Asi, si la columna de la mano derecha contiene un nimero positivo para un
intervalo de temperatura dado, esto implica que existe suficiente energia en las corrientes calientes para
calentar las corrientes frias en aquel intervalo de temperatura. Adicionalmente, debido a que las
corrientes frias han sido desplazadas hacia abajo por la diferencia minima de temperatura, energia
puede fluir desde la izquierda a la derecha dentro de un intervalo de temperatura sin violar la segunda
ley de la termodinamica. La suma de los nimeros en la columna de la mano derecha es el déficit neto
o entalpia excedente para todas las corrientes.

178



OPTIMIZACION DE REDES DE INTERCAMBIADORES DE CALOR EN ENDULZAMIENTO DE GAS NATURAL...

=15
Curvas Compuestas A H (kW) 1SD.|1?D. m-cp (KWIK)
T U 328, 325,
0. 300, 3]
- el |
240,
190, |
140, 180, 75, N
- 31560, E » 30
S |
0. 2000 4000 G000 S000. 10008 | 200 1 4008 16000 | 20020000
650, -+ 0. | 0. D 5,
+ @ Comientes :
+gy Servicios
700, Em' i 0. ')
Deseripeion |
T. Entrads (K) 130, o, e | ™
T. Salida (K 5. |
Entalpia (kW) -3150. |
Entalpia restante (kW) |3150. 40, a5,
Temperataras sin eubrr | 180, 2 75, . | . .
Cambiadores - 180.1170.
Tipo de comiente Caliente
Tipo de calor Sensihle
)’headelntegrid.ad Ho
o
j | Coments | Descripoin | Tipo [Tipocalor [T10K] 120K |H kW) | mep (ki)
= 1 Caliente Sensible 180, 75, -3150.
2| comiente fria Fria Sensible 40. 230, EEA0,
3 Caliente Sensible 2410, E0. 7200,
4 Fria Sensible 1210, 300. 3600,
Fig. 8. Diagrama de intervalos de temperatura para las tablas 2 y 3
4.3 Diagrama de curvas compuestas

2a0.

340,

290,

240,

180,

140,

g,

a. 2000, 4000, 000, 2000, 10000 12000 14000 16000 12000 20000
H (andy

Curwas Compuestas

Fig. 9. Curvas compuestas para las corrientes de tablas 2 y 3
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Esta figura da una visién de las posibilidades de recuperacién de energia. Las posibilidades
son buenas y se muestra por al gran extensién de superposicién entre las curvas caliente v fria.

4.4 Construccion del diagrama en cascada

El diagrama de cascada muestra la cantidad neta de energia en cada intervalo de temperatura.
Como la energia puede siempre ser transferida a través de un gradiente de temperatura, si hay energia
en exceso en un intervalo de temperatura, esta energia puede ser descargada en cascada al préximo
nivel de temperatura. Debe anotarse que para sistemas en que solo se transfiere energia térmica, la
energia en exceso no puede ser transferida hacia arriba a un intervalo de temperatura superior. Esto es
un resultado de la segunda ley de la termodinédmica - aquella transferencia de energia hacia arriba a un
gradiente de temperatura es posible solo si trabajo se realizara sobre el sistema, por ejemplo, si se usara
una bomba de calor. El resultado se muestra en la Figura 2 - 11, es evidente que existe un punto en el
diagrama en que mas energia no puede ser descarga, y la mayor parte de energia a menudo debe ser
suministrada a partir de los servicios auxiliares calientes al proceso. Este punto es representado por una
linea horizontal punteada en la figura antes mencionada. Bajo esta linea, el proceso en cascada puede
continuar; pero otra vez, en algln punto, calor en exceso debe ser derivado o transferido desde el proceso
a los servicios auxiliares frios. La linea horizontal es denominada la zona pinch o temperatura pinch.
Siguiendo el procedimiento descrito anteriormente, la energia minima es transferida desde los servicios
auxiliares calientes al proceso y desde el proceso a los servicios auxiliares frios. El criterio de energia neta
transferida a través de la zona pinch y energia en cascada cuando sea posible garantiza que los
requerimientos de energia a y desde los servicios auxiliares serd minimizada. Para minimizar los
requerimientos de servicios auxiliares calientes y frios, energia no deberia ser transferida a través de la
zona pinch.

En este punto es importante notar que no todos los problemas tienen una condicién pinch. Las
condiciones de corrientes calientes y frias son tales que después de descargar energia en cascada, existe
un déficit de energia o la energia es exactamente balanceada en cada intervalo de temperatura. En esta
situacién, no hay necesidad para derivar energia desde el proceso a los servicios auxiliares frios.

I0a00k____|_______ H=2.200,00 kW
1.400,00 [y

235,DDJ&____‘;L_______H:EIIIID,EID kv
900,00 ki

1TE.UDJ&____‘;L_______H=D,DEI k'
-750,00 K

125.UDJ3____‘;L_______H=T-’5III,IIIIII by
-1.925, 00 Kk

FO,00kK T J;- . __H=2675,00 kW
-75,00 K

85,00k T J; . __H=2.750,00 kv
350,00 ky

45,00 K " J; _______ H=2.400,00 ki

Fig. 10. Diagrama en cascada
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En la Figura 10 se observa que el requerimiento minimo de calentamiento es 2300kW — parte
superior del grafico - y el requerimiento minimo de enfriamiento es 2400 kW - parte inferior del gréfico,
con una temperatura de pinzamiento o pinch de 175°C y el calor transferido es cero. El grafico también
muestra resultados intermedios del balance de entalpia en cada intervalo de temperatura.

En la Figura 11 se muestra las curvas compuestas con los servicios auxiliares, la linea continua
de color azul corresponde al proceso y las de color lila corresponde a los servicios de calentamiento y
enfriamiento.

&fadr  Combinar | Costes

Calefaccion 2300, k2300, ks

280,

230,

280,

230,

180,

Refrigeracion 2400, kw2400, kS

130,

ra

S0,

20,

0. S00. 10001500, 2000, 25003000,

-

v Ajustar Curva de Servicios y de Proceso

Cancelar Apuda

Fig. 11. Servicios caliente y frio

La figura en mencién también muestra la energla de calefaccién y de enfriamiento o
refrigeracién requerida en kW. Esta gréfica es de suma importancia para la seleccién de estos servicios
auxiliares como puede ser elegir otro tipo de refrigerante o las condiciones de los servicios calientes.

La Figura 12 muestra la variacién de consumo de energia frente a la variacién del [JT minimo,
las cuales varfan linealmente hasta una diferencia de 20K; la curva azul para los servicios de
enfriamiento y color marrén oscuro para los servicios de calentamiento.
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Variacion del area minima de intercambic con la diferencia minima de temperatura
Fig. 13. Variacién de area minima de intercambio
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disponibilidad de energia en el proceso.

La Figura 13 muestra la variacién m
intercambio de calor en m?. En esta figura muestra que bajas diferencias minimas de temperatura

requieren grandes areas minimas de intercambio de calor.
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4.5 Area minima de intercambio y nimero minimo de intercambiadores

Area minima de intercambio

Diferencia minima de terperatura; LN K.
Cormientes Servicios Generales
Coriente numera; |1 : Servicio numero; |1 s

Cormiente caliente

Coeficients: | 2. kb A m2 )
Coeficiente: | 2. ki -k
Temperatura: k.
E ztimar coeficiente Eztimar coeficiente

Mimera minimo de cambiadores: |7

Area minima de intercambio: B03.918  md

Aceptar Cancelar

Fig. 14. Area minima de intercambio de calor

La Figura 14 muestra los resultados obtenidos y correspondientes al nimero minimo de
intercambiadores correspondiente a la diferencia minima de temperaturas de 10K. Se observa que el
niimero minimo corresponde a 7 intercambiadores y el 4rea minima de intercambio a 503,92 m?.

V. CONCLUSIONES
El proyecto ha permitido llegar a las siguientes conclusiones:

e Es posible establecer una configuracién éptima de intercambiadores de calor en las
corrientes del proceso de endulzamiento de gas natural.

e La diferencia minima de temperaturas o pinzamiento para todo el proceso analizado es
de 175°C, donde el calor transferido es cero.

¢ El pinzamiento divide el sistema en dos regiones termodinamicamente distintas, la primera
sobre y la segunda debajo de la diferencia minima de temperaturas.

e Elntimero minimo de intercambiadores obtenido fue de 7 y el 4rea minima de intercambio

de calor fue de 503,92 m?2.
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e El software ha permitido disefiar la red de intercambio de calor previo conocimiento del

area requerida para otras diferencias minimas de temperatura.
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