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Resumen

La tecnologia actualmente mds utilizada en el endulzamiento del Gas Natural es la absorcién y posterior
desorcién utilizando diferentes tipos de disolventes y concentraciones. Sin embargo, el uso de la
tecnologia de la membrana es una opcidn viable para esta aplicacion, debido a que presenta un mayor

rendimiento tecnoldgico y econdmico.

En este TFG se diseia un proceso de endulzamiento del Gas Natural usando tecnologias de membrana
emergentes, contactores de membrana. Tras una extensa busqueda bibliografica se seleccionan los
pardmetros de disefio de la instalacion mas adecuados para logar la eliminacidn del CO; junto con otros
gases acidos como el H.S, asi como las caracteristicas de la membrana y el disolvente usado en el
proceso. Todo ello permitira eliminar el contenido en didxido de carbono mediante contactores de la
membrana, asi como la regeneracién del disolvente empleado y posteriores aplicaciones del CO;

eliminado del gas natural.

En el disefio se consideran dos secciones diferenciadas: primero una absorcién mediante contactores
y posteriormente una desorcidn. La principal ventaja de usar contactores de membrana para endulzar
el Gas Natural frente al proceso convencional son la alta selectividad, el modularidad y la flexibilidad

del proceso, lo que se traduce en menores costes frente al proceso convencional.

Palabras claves: Gas Natural, Endulzamiento, Contactor de membrana, eliminaciéon de CO..



Resum

La tecnologia actualment més utilitzada en I'endolciment del Gas Natural és |'absorcié i posterior
desorcié utilitzant diferents tipus de dissolvents i concentracions. No obstant aixo, I'Us de la
tecnologia de la membrana és una opcié viable per a esta aplicacid, pel fet que presenta un major
rendiment tecnologic i economic.

En este TFG es dissenya un procés d'endolcament del Gas Natural usant tecnologies de membrana
emergents, contactors de membrana. Després d'una extensa busca bibliografica se seleccionen els
parametres de disseny de la instal-laci6 més adequats per aconseguir I'eliminacié del CO; junt amb
altres gasos acids com el H,S, aixi com les caracteristiques de la membrana i el dissolvent usat en el
procés. Tot aixd permetra eliminar el contingut en dioxid de carboni per mitja de contactors de la
membrana, aixi com la regeneracié del dissolvent empleat i posteriors aplicacions del CO; eliminat del
gas natural.

En el disseny es consideren dos seccions diferenciades: primer una absorcié per mitja de contactors i
posteriorment una desorcié. El principal avantatge d'usar contactors de membrana per a endolcir el
Gas Natural enfront del procés convencional son l'alta selectivitat, el modularitat i la flexibilitat del
procés, la qual cosa es traduix en menors costos enfront del procés convencional.

Paraules claus: Gas Natural, endolcament, Contactor de membrana, eliminacié de CO,.



Abstract

The technology currently most used in the sweetening of Natural Gas is absorption and subsequent
desorption using different types of solvents and concentrations. However, the use of membrane
technology is a viable option for this application, due to its higher technological and economic

performance.

In this work a Natural Gas sweetening process is designed using emerging membrane technologies,
membrane contactors. After an extensive literature search, the most suitable design parameters of the
installation are selected to achieve the removal of CO, together with other acid gases such as H,S, as
well as the characteristics of the membrane and the solvent used in the process. All this will allow the
elimination of the carbon dioxide content by means of membrane contactors, as well as the
regeneration of the solvent used and subsequent applications of the CO; eliminated from the natural

gas.

Two different sections are considered in the design: first an absorption by contactors and then a
desorption. The main advantages of using membrane contactors to sweeten natural gas compared to
the conventional process are the high selectivity, the modularity and the flexibility of the process, which

translates into lower costs compared to the conventional process.

Keywords: Natural Gas, Sweetening, Membrane Contactor, CO, removal.
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Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

1. Justificacion

El diéxido de carbono, CO,, estd compuesto de un atomo de carbono unido con enlaces
covalentes dobles a dos dtomos de oxigeno. Es un gas incoloro en condiciones de temperatura y
presién estandar (TPS).

Estudios cientificos han determinado que el contenido atmosférico del CO; ha variado a través
de las edades. En efecto, en el periodo devdnico se produjo una elevada concentracion de
CO; atmosférico por encima de los 3000 ppm y se verificdé una extincidn masiva hace 400
millones de afios y por otro lado en el periodo jurasico (hace 150 millones de afios) los niveles
superaron los 1700 ppm en esa era comparacién con los 290-390 ppm del reciente periodo
industrial, la alta presencia se ha relacionado con un intenso vulcanismo y una alta temperatura
ambiente en esos periodos.

El CO, atmosférico es la principal fuente de carbono para la vida en la Tierra y su concentracion
preindustrial desde el Precambrico tardio era regulada por los organismos fotosintéticos y
fenédmenos geoldgicos. Como parte del ciclo del carbono,
las plantas, algas y cianobacterias usan la energia solar para fotosintetizar carbohidratos a partir
de CO,y agua, mientras que el O; es liberado como desecho, el fotosintesis tiene lugar en el
cloroplasto de las plantas y su ecuacién de proceso es la siguiente.

6 CO, + 6 Hy0 - CgHyp06 + 6 0, (1)

Las plantas también producen CO; durante la respiracién celular en la mitocondria.

CoHy206 + 6 0, > 6 Hy0 + 6 CO, + 38 ATP 2)

El CO; es un producto de la respiracién de todos los organismos aerobios que regresa a las aguas
gracias a las branquias de los peces y al aire mediante los pulmones de los animales
terrestres respiradores, incluidos los humanos. Se produce CO,durante los procesos
de descomposicidn de materiales organicos y la fermentacién de azucares en la fabricacion
de vino, cerveza y pan. También se produce por la combustion
de madera, carbohidratos y combustibles fdsiles como el carbdn, la turba, el petrdleo y el gas
natural (Pitxulin, 16 de abril de 2008).
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Figura 1: Esquema del ciclo de Carbono. Fuente: Yandry Maldonado, 7 de octubre de 2015

En la Figura 1 se observa el ciclo del carbono, un proceso mediante el cual el carbono se
intercambia entre la atmdsfera, hidrosfera, geosfera, pedosfera y biosfera. Estas interacciones
son imprescindibles para la existencia de la vida en la Tierra. Por otra parte, se debe destacar
que el balance global del carbono es el equilibrio entre las pérdidas e ingresos del mineral.

El ciclo de carbono consiste en que el gas de didxido de carbono existente en la atmdsfera se
disuelve en agua, en los océanos y los mares, problema de la acidificacion del agua. La
fotosintesis de las plantas convierte el CO, en carbono orgdnico, y la respiracion celular recicla el
carbono organico nuevamente en gas de CO.. El almacenamiento a largo plazo de carbono
organico ocurre cuando la materia de los organismos vivos se entierra bajo tierra y se fosiliza. La
actividad volcdnica y, mas recientemente, las emisiones humanas devuelven este carbono
almacenado al ciclo del carbono. (Yandry Maldonado, 7 de octubre de 2015).

La combustion de combustibles fdsilesy la deforestacién han provocado un aumento de la
concentracion atmosférica de CO;cercana al 43 % desde el comienzo de laera de la
industrializacién. La mayor parte del diéxido de carbono de las actividades humanas es liberado
por la quema de carbdn y otros combustibles fosiles. Otras actividades humanas, como la
deforestaciéon, la quema de biomasa y la produccién de cemento también producen CO..
Los volcanes emiten entre 0,2 y 0,3 mil millones de toneladas de CO; por afio, en comparacion
con los cerca de 29 mil millones de toneladas por aifio de CO; emitido por las actividades

2
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humanas. Hasta el 40 % de los gases emitidos por algunos volcanes en erupcidn sub aérea es
diéxido de carbono. La quema de combustibles de carbono desde la Revolucidn Industrial ha
aumentado rapidamente su concentracion en la atmésfera, lo que ha llevado a un calentamiento
global. Es ademas la principal causa de la acidificacidon del océano, ya que se disuelve en el agua
formando acido carbdnico.

En el afio 2018, la concentracion de didxido de carbono en la atmadsfera de la Tierra es de 407,8
partes por millén en volumen. Las concentraciones atmosféricas de CO; fluctuan ligeramente
con el cambio de las estaciones. Las concentraciones caen durante la primavera y el verano del
hemisferio norte ya que las plantas consumen el gas; y aumentan durante el otofio y el invierno
del norte ya que las plantas entran en estado latente o mueren y se descomponen. Las
concentraciones varian también a nivel regional, con mas variaciones cerca del suelo que en lo
alto. En las zonas urbanas las concentraciones son generalmente mas altas y en el interior de
viviendas se pueden alcanzar concentraciones de 10 veces el nivel ambiental.

La principal consecuencia de su abundancia, es que el diéxido de carbono es un gas de efecto
invernadero, que absorbe y emite radiacion infrarroja en sus dos frecuencias de vibracion activas
en infrarrojos. Este proceso hace que el diéxido de carbono caliente la superficie y la atmédsfera
inferior y enfrie la atmdsfera superior. Una gran mayoria de climatélogos coinciden en que el
aumento en la concentracién atmosférica de CO,, y por lo tanto en el efecto invernadero
inducido por CO,, es la principal razéon del aumento de la temperatura media global desde
mediados del siglo XX. Aunque el principal gas de efecto invernadero responsable por el
calentamiento es el didxido de carbono, también contribuyen otros gases como el metano,
el dxido nitroso, el ozono. El CO; es el mas preocupante, ya que ejerce una mayor influencia de
calentamiento total que todos los otros gases combinados, y porque tiene una larga vida
atmosférica.

No solo el aumento de las concentraciones de CO, conduce a aumentos en la temperatura de la
superficie del planeta, sino que el aumento de las temperaturas globales también causa un
aumento de las concentraciones de CO,. Esto produce una retroalimentaciéon positiva a los
cambios inducidos por otros procesos, como los ciclos orbitales. Hace quinientos millones de
afios la concentracidn de diéxido de carbono era 20 veces mayor que la de hoy, disminuyo a 4-5
veces durante el periodolJurdsicoy luego declind lentamente conuna reduccion
particularmente veloz que ocurrié hace 49 millones de afios.

Es por ello que en este TFG se pretende eliminar el CO, que contiene una corriente de Gas
Natural, es decir, el endulzamiento del Gas Natural, para cumplir los requisitos para una posterior
utilizacion y dar un segundo uso al CO; eliminado del Gas Natural.

La utilizacion de CO; en la actualidad, pueden ser su agregacién a las bebidas y
en gaseosas incluidas la cerveza y el champan para agregar efervescencia o su forma sélida es
conocida como «hielo seco» y se usa como refrigerante y abrasivo en rafagas a presion.

En este caso, el CO; eliminado se empleara para la fabricacidn del hielo seco. El hielo seco es la
denominacién comercial del didxido de carbono en estado sélido. El hielo seco se produce por
compresion y enfriamiento de CO, gas a altas presiones para obtener CO; liquido. Se expande
luego el CO, liquido a presion atmosférica para producir nieve carbdnica. Esta nieve se comprime
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hidraulicamente en una camara o matriz para formar hielo seco en bloques o pellets. No existe
legislacién que determina las caracteristicas de CO, como materia prima para la fabricacion de
hielo seco, por lo tanto, no requiere un tratamiento adicional.

Desde punto de vista académico, el disefio de un proceso para la eliminacién del CO; del gas
natural, implica aplicar los conocimientos, destrezas y habilidades relacionados con areas de
conocimiento como operaciones de separacion, ciencia de materiales, termodinamica,
mecanica de fluidos. Segun su interés tecnoldgico es que es un subproducto del proceso. Segun
su interés econdmico, podria suponer una ganancia extra de la planta como un subproducto
obtenido. También segln interés medioambiental, el CO; es uno de los gases que causan efectos
invernaderos y calentamiento global.
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2. Objetivos

El objetivo principal del presente TFG es el disefio de una planta de endulzamiento de Gas
Natural con contactor de membrana para la eliminacién de CO; de una corriente de Gas Natural

para su posterior reutilizacion.
Los objetivos especificos son:

e Determinar las condiciones éptimas de funcionamiento del contactor de membrana
para el caudal de Gas Natural con un determinado contenido de CO..

e Disefar la instalacién y seleccionar el contactor y otros equipos auxiliares.

e Realizar un presupuesto final de la instalacién.

e Presentar los planos de la instalacion completa y de la distribucién en planta.

e Gestionar el CO; separado para que no sea liberado a la atmésfera.

e Minimizar las emisiones de CO; y por ende minimizar el calentamiento global, como uno

de los Objetivos del Desarrollo Sostenible 2030.
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3. Introduccion

El gas natural consiste en una mezcla de combustibles gaseosos hidrocarburos, compuesto por
70-90 vol% de metano, mas otros hidrocarburos como el etano o el propano, y con impurezas
como el CO; 0 el H.S. La composicion del gas natural que sale de pozo puede variar de acuerdo
al tipo de yacimiento en el que se localice, su profundidad, ubicacién y condiciones geoldgicas

del lugar.

Para que el gas se pueda usar a nivel comercial o industrial, tiene que ser sometido a un
tratamiento previo de acondicionamiento, el proceso de endulzamiento, que se basa
principalmente en la remocidn del contenido de agua y gases acidos que posee. Inicialmente, al
gas natural se lo conoce como gas amargo debido a la presencia principalmente de diéxido de

carbono (CO,) y acido sulfhidrico (H,S) en su composicion.

Estas sustancias son indeseables, principalmente porque pueden causar problemas vinculados
con la corrosién de recintos de confinamiento o de las lineas de transporte (gasoductos). Una
vez liberado de sus contaminantes se denomina gas dulce. Ademads, el CO; se considera como
un gas de efecto invernadero trascendental y disminuye la eficiencia de los procesos industriales
al acompanar al gas natural y provoca el calentamiento global y el H,S es un gas
extremadamente tdxico que, incluso en cantidades de exposicién (menos de 100 ppm) puede
provocar graves problemas de salud. Por lo tanto, la eliminacidn de los contaminantes del gas
natural antes de utilizarlo por razones de seguridad y medioambientales es necesario en

procesos industriales (V. C. Quek y otros, 2021b).

Segln TransCanada (2016), la especificacion del Gas Natural para su venta, suele imponer un
contenido de CO; inferior al 2-3%. En las plantas de gas natural licuado (GNL), el CO; debe
eliminarse aun mas para cumplir la estricta especificacién de <50 ppmv, a fin de evitar la
congelacion en los enfriadores de baja temperatura en el proceso de licuefaccion. En cuanto al
transporte por tuberias, la eliminacién del CO; evita el bombeo de cualquier volumen adicional
de gas y reduce el riesgo de corrosién cuando hay humedad en los equipos de proceso y en las
tuberias. Por ultimo, en cuanto a la utilizacidon del GN, la presencia de CO; reduce el valor
calorifico bruto (GCV) del GN.

Las técnicas disponibles para la eliminacion de CO; basadas en principios fisicos y quimicos
incluyen técnicas como absorcidon, adsorcidn, criogenia, bucle de carbonato, oxicombustiéon y

separacidon por membranas.

La tecnologia mas adoptada hoy en dia es la absorciéon quimica con disolvente, utilizando
columnas empacadas, de spray o de burbujeo. Generalmente, los procesos de tratamiento de
gases acidos utilizan disolventes de alcanolaminas, como metil etanolamina (MEA),

dietanolamina (DEA) y metildietanolamina (MDEA), debido a su versatilidad y capacidad para
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eliminar gases acidos a nivel de trazas. Pero las torres de absorcién convencionales tienen un
alto costo de capital, y también estan sujetas a problemas operativos como inundacidn,

canalizacién, formacion de espumas y arrastre de liquidos.

600

600 - mMembrane contactor
4 OMembrane gas separation

= Membrane gas separation

Publications

Figura 2: Numero de publicacion anual relacionado con membrana de separacion gaseosa y
contactor de membrana para la captura y separacion de CO2 en los ultimos 20 afios. Fuente:
Scopus, 2019

La selectividad de la membrana para la captura de CO; ha sido desarrollado y aplicada desde los
afios 70 a nivel de investigacién para posterior utilizacién en procesos industriales. Como se
puede ver en la Figura 3, debido principalmente a que no existe el cambio de fase del disolvente
como ocurre con la técnica de absorcidn, por lo que, el consumo de energia es menor y las
caracteristicas mencionados posteriormente de la membrana por la separacién gaseosa y del
contactor de membrana aumentan los trabajos de investigacion en la eliminacién de CO, de

estos métodos, sobre todo en los ultimos 20 afios.

Para elaborar la Figura 2, los utilizados términos en la busqueda de la Figura 2 fueron:
“membrane gas separation CO;” y “membrane contactor CO,+ membrane gas absorption” en el

dia 10 de enero del 2019.
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Figura 3: Esquema de (a) separacion de gas por membrana densa de MMM ("Mixed-matriz
membrane") y (b) contactor de membrana para la eliminacion de CO2. Fuente: Utjok y otros,
2019.

Dentro de las tecnologias basadas en las membranas caben destacar la separacién de gas por
membrana (“Membrane Gas Separation”, MGS) y el contactor de membrana (“Membrane
Contactor”, MBC). En la Figura 3 puedes observar la ilustracién esquematica de la MGS y MBC

para la separacién y captura de CO..

En la Figura 3 a, las moléculas gaseosas del gas de alimentacién son primero absorbidas por la
membrana, después se difunden entre la matriz de la membrana y por ultimo se desorbe en otro

flujo gaseoso, el sitio de permeado.

El contactor de membrana es una combinacién de la membrana con operacion de contacto de
fases como la absorcién, por lo tanto, presenta las ventajas de ambas tecnologias. La membrana
porosa es utilizada para dar un area extra de contacto entre la fase del gas y del liquido y evita
la dispersién entre ellos. Los mddulos de las membranas de fibras huecas son las mas utilizadas
generalmente debido a que presenta elevada drea de superficie. El proceso hibrido presenta
ventajas como la posibilidad de variar los caudales de las corrientes de forma independiente sin
que se produzcan inundaciones, la gran superficie interfacial que se ofrece para un transporte

de materia eficiente, la alta modularidad y la compatibilidad para un facil escalado.
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3.1 Separacion de gas por membrana (MGS)

La membrana de MGS se puede clasificar en 3 grupos segln su mecanismo de separacion: la
absorcién de difusion simple (“simple sorption difusién”), la absorcién de difusion compleja
(“complex sorption difusion”) y membranas de conduccién idnico (“ion-conducting
membranes”). Las membranas poliméricas con el mecanismo de difusidn de disolucién es el mas

utilizado.

La membrana densa es la barrera selectiva entre el gas de alimentacién y el gas de permeado.
La selectividad de la membrana depende de la solubilidad y la difusividad de las moléculas
gaseosas en la matriz de la membrana. El comportamiento de MGS se mide segun su selectividad
y permeabilidad. Para conseguir un elevada permeabilidad y selectividad, los tipos de materiales

de la membrana deben de ser seleccionada adecuadamente. (Utjok W. R. Siagian y otros, 2019)
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Figura 4: Permeabilidad vs selectividad para la membrana seleccionada. (a) permeabilidad vs
CO2/CH4 selectividad y (b) permeabilidad vs CO2/N2 selectividad. Fuente: Utjok W. R. SIAGIAN
Siagian y otros, 2019

La permeabilidad de la membrana mantiene una relacion inversa con la selectividad, el aumento
de uno supone la disminucién del otro. Esta caracteristica ha sido estudiada por Robeson,
conocido como limite superior de Robeson, como puedes observar en la Figura 4. Para lograr
una mejora significativa del rendimiento, es esencial caracterizar y desarrollar membranas que
puedan atravesar esta relacidn de limite superior, para obtener una membrana de elevado

selectividad y permeabilidad.

100000¢
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3.1.1 Materiales de la membrana en la separacién de gas por membrana (MGS)

Existen una amplia materiales desarrollados para la captura de CO, por membrana, de materiales

inorganicos, organicos y compuesto organico-inorganico, con sus ventajas y limitaciones.

El pretratamiento es necesario para evitar fendmenos como la inundacidn, plastificacion y la
condensacion de hidrocarburos en la membrana. El fenémeno de inundacién se define como un
chorro de liquido absorbente entra en los poros de la membrana, ocupado previamente por la
fase gas, debido a que la presidn en la fase gas sea superior a la del liquido, sobrepasa la presiéon
de ruptura de la membrana, por lo que, el liquido entra en los poros de la membrana, como

resultado, aumenta la resistencia de la transferencia de membrana.

La plastificacion es la deformacién o el cambio de la estructura de la membrana, la membrana
se hincha cuando estd en contacto con CO, y componentes hidrocarbonados, especialmente a
alta presidn, que reduce la permeabilidad de la membrana aumentando su selectividad, como

consecuencia, menor flujo de absorcion de CO; del disefiado.

El pretratamiento exacto a aplicar depende del material de la membrana y las caracteristicas de
la alimentacion gaseosa (las impurezas, las fracciones pesadas, las condiciones de operacion). El
disefo de la configuracidn del sistema de la membrana se puede disefiar de varias maneras,
dependiendo de la selectividad y permeabilidad, del contenido de CO;, en la alimentacion
gaseosa, de la instalacién de pretratamiento requerido, y de la localizacién de la planta (“offshore”

o “onshore”).

Koch et al. (2005) estudia dos tipos de sistemas de pretratamiento para la membrana de la
separacion gaseosa en el proceso de eliminacidon de CO,. El primer sistema de pretratamiento
(pretratamiento tradicional) consiste en: un filtro coalescente para la eliminacién de la niebla 'y
liguido de la corriente de alimentacion, un lecho adsorbente para la eliminacién de trazas de
contaminantes, un filtro de particulas para la eliminacién de polvos o particulas y un calentador
para calentar el gas hasta la condicién sobrecalentada. Este pretratamiento se aplica a gases con
composiciones ligeras y estables, ya que solo elimina componentes de hidrocarburos pesados

en el lecho adsorbente.

El segundo sistema de pretratamiento (pretratamiento regenerativo). En este pretratamiento,
los liquidos o las particulas arrastradas son eliminadas en el filtro de coalescencia. Los
componentes como agua o hidrocarburo pesados son eliminados en un sistema basado en un
adsorbente regenerable por oscilacion térmica. Para recuperar los finos del adsorbente en el gas,
se utiliza un filtro de particulas. El precalentador se utiliza para ajustar la temperatura del gas.
Este sistema regenerativo presenta ventajas como la eliminacidon agua y otros contaminantes
como el mercurio juntos con hidrocarburos pesados, por lo que no hace falta una unidad de

deshidratacion adicional, y se puede aplicar a un rango amplio de variacion de gas entrante.
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Figura 5: Materiales utilizadas para la eliminacién de CO2 con MGS. Fuente: Scopus, 2019

En la Figura 5 esta basada en las publicaciones indexado por Scopus em el 9 de enero de 2019,
representa los materiales principalmente empleados para la fabricacién de la membrana de
separacion gaseosa que son polisulfonas (PSF), poliimida (Pl), polisulfonas (PSF), membrana de

matriz mixta (MMM), “metal-organic framework” (MOF), acetato de celulosa (CA) o zeolita.

Destaca la membrana orgdnica o polimérica a nivel comercial debido a su bajo coste de
fabricacion en comparacion con material inorganico y su facilidad de fabricacién ya sea en

membrana plano o fibra hueca.

Dentro de las membranas poliméricas, el acetato de celulosa y la poliimida son mas empleadas
a nivel comercial. El acetato de celulosa (CA) es un polimero vitreo conocida por su excelente
selectividad en CO,/CH4. Ademas, es barato ya que utiliza la celulosa como materia prima, que
es un recurso renovable y abundante. Segun Bernardo y Drioli (2010), su principal inconveniente
es la plastificacion, reduce la permeabilidad de la membrana, debido a elevada solubilidad de

CO; y H,S en la celulosa.

La membrana de poliimida (Pl) es ideal para la separacién de CO,/CH4 debido a su buena
selectividad de CO,/CH,, y favorable estabilidad quimica y térmica. La poliimida con grupos de
trifluoro metilos (CFs) presenta mucho interés debido a su selectividad, su permeabilidad y su
buena solubilidad en muchos disolventes organicos. El inconveniente es la disminucidn de la
permeabilidad y la selectividad en las aplicaciones practicas que utilizan una alimentacién de gas

mixta.

Las polisulfonas (PSF) tienen unas propiedades mecanicas excelentes, buena estabilidad quimica

y térmica y facil de procesar en una membrana. Segun el estudio realizado por Julian y Wenten
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(2012), las polisulfonas presentan una menor permeabilidad de CO, y selectividad de CO,/CH,,

pero mayor presiéon de plastificacion en comparacion con el acetato de celulosa.

Las membranas de perfluoro-polimeros son adecuadas para enfrentar entornos dificiles como el
tratamiento de gas natural bruto que requiere una temperatura de operacion elevada. Los
perfluoro-polimeros presentan enlaces fuertes de C-F, como resultado, proporcionan una
excelente estabilidad quimica y termo oxidativa, como, por ejemplo: politetrafluoroetileno (PTFE,
teflén). Como inconveniente, los perfluoro-polimeros son una materia prima relativamente cara

y, por tanto, se considera que tiene un alto coste de fabricacion.

Actualmente, estan desarrollando y probando nuevas clases de membranas poliméricas para la
eliminacion de CO,, las membranas de polimeros termo reordenado (“thermal rearranged”, TR)

y de microporosidad intrinseca (“polymers of intrinsic micro-porosity”, PIM).

Rizutto et al., (2017) realizé estudio sobre las membranas de polimeros termo reordenado, son
polimeros vitreos preparados a partir de tratamiento térmico de poliimidas a una temperatura
de 350-450 °C. El reordenamiento y transformacion molecular durante el tratamiento térmico

incrementa el volumen libre de la matriz polimérica.

Segln Wang et al. (2016), los polimeros de microporosidad intrinseca son polimeros con una red
continua de micro cavidades intermoleculares interconectadas, resultado de la forma

contorsionada y la rigidez de la cadena de la estructura del polimero.

Las membranas inorganicas se han utilizado para la separacion de CO,, particularmente a
temperatura y presion elevada u otras condiciones extremas que las membranas organicas no
pueden soportar. Sin embargo, este tipo de membranas esta limitado debido a su coste elevado,
baja procesabilidad, envenenamiento de la membrana que reduce el rendimiento, y la baja
permeabilidad especialmente para membrana densa inorgdnica. Los materiales estudiados para
membranas inorgdnica son las zeolitas, carbono, silice, estructura organicos metalicos (“Metal

Organic Frameworks”, MOFs) y oxido metalico amorfo.

Las membranas de zeolita se ven muy afectadas por las impurezas como el agua o H,S, que

disminuye el rendimiento de la membrana.

La membrana de carbono es una membrana inorganica porosa que ofrece un elevada
permeabilidad y selectividad en comparacidon con las membranas poliméricas disponibles. El
rendimiento de separacidn maxima se atribuye a la capacidad de tamizado molecular y la

adsorcion que posee la membrana. (Utjok W. R. Siagian y otros, 2019)

El MOF, “Metal-organic framework”, es un material hibrido emergente, compuesto por iones
metalicos con centros de coordinacidn, que se unen covalentemente con enlazadores organicos.
Este material posee una alta porosidad, elevada drea de superficie y saliente absorcién de CO,,

lo que lo convierte en un candidato prometedor para la separacion de CO..
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Las membranas de matriz mixtas (“Mixed matrix membranes”, MMMs) son construidas a partir
de materiales inorganicos en forma de micro o nanoparticulas dispersadas en la matriz
polimérica continua. La ventaja principal es la capacidad de tamizado molecular del relleno
inorganico. Ademas, la introduccién del relleno dentro de una disolucién de membrana orgdnica
puede inducir la formacién de la estructura asimétrica permitiendo una membrana con una capa
superficial delgada soportada por una subcapa porosa. La capa asimétrica proporcionaria un
mejor rendimiento de separacién. El mayor inconveniente de los MMMs es su pobre
dispersabilidad de las particulas inorganicas dentro de la matriz polimérica. La baja distribucion
de las particulas conducira a la agregacion de las particulas, lo que resultard en defectos de la

membrana.

Las membranas de transporte facilitado (“Facilitated transport membranas”, FTMs) ha sido
desarrollado para la separaciéon de CO; de varias mezclas de gases. El CO, podria penetrar
selectivamente a través de la membrana por medio de una reaccién reversible entre el CO, y un
agente-portador complejo incorporado en la membrana, mientras que los otros gases no
reaccionantes como el H,, N, y CH4 permean exclusivamente por el mecanismo de difusién de la
solucidn. Por lo tanto, se podria lograr una elevada selectividad y permeabilidad de CO,. El
portador podria disefiarse como portador mavil, la membrana liquida soportada o la membrana
de intercambio idnico, o portador fijo. Ademads, se ha dado cuenta que los FTMs son favorables
para usarse a una presién parcial de CO; baja debido al fendmeno de saturacién de portador
(Utjok W. R. Siagian y otros, 2019).
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3.1.2 Losretos principales de separacion de gas por membrana para la eliminacién de CO,

En el disefio del MGS para el sistema de separacién de CO,, pretende conseguir una elevada
permeabilidad y selectividad. La elevada permeabilidad para disminuir el area de la membrana
requerida y la presion de operacién, reduciendo asi el coste total de procesamiento, y la
selectividad para reducir nUmeros de etapas o area de la membrana y asi aumentar la
recuperacion de productos. La selectividad elevada de la membrana también es importante para
reducir la pérdida de CH,4 durante el proceso, ya que la pérdida de CHs supone un parametro

importante en el coste general del proceso.

El principal inconveniente de las membranas poliméricas utilizadas para la separacién de gas es
el dilema entre la permeabilidad y selectividad, el fendmeno de plastificacién y envejecimiento.
Uno de los retos en el desarrollo del MGS es la limitada informacidn sobre la selectividad del
material de la membrana en la medicién de la mezcla CO,-CHs. La mayoria de los materiales
pueden perder su rendimiento de selectividad cuando se prueban con gas mezclado a presiones

de procesamiento altas del gas natural.
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Figura 6: Representacion esquemadtica de (a) CO; permeabilidad vs presion de alimentacion y
presion de plastificacion y (b) envejecimiento fisico. Fuente: Utjok W. R. Siagian y otros, 2019

El otro reto es la plastificacidn, ya que la membrana suele hincharse cuando se expone al CO; y
a los compuestos de hidrocarburos, especialmente a alta presion. Segun Dai et al. (2016a), la
presiéon de plastificacion es normalmente utilizada como un indicador para evaluar la eliminacion
de CO, del material polimérico, es la presién minima que requiere para aumentar la selectividad
como se puede ver en la Figura 6. A la presidn de plastificacion, el rendimiento de la membrana

empieza a decrecer, lo que conduce a un incremento de la pérdida de CH,4, por lo tanto, un
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impacto negativo en la economia. Utilizando métodos de la modificacién de la membrana
polimérica como el reordenamiento térmico, “cross-linking” del polimero o mezclas de

polimeros se puede reducir el fenémeno de plastificacién.
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Figura 7: Presion de plastificacion (Ppl) y (a) permeabilidad y (b) pérdida de productividad a la
Ppl de varios materiales. Fuente: Utjok W. R. Siagian y otros, 2019.

En la Figura 7 puede observarse la permeabilidad y la pérdida de productividad en funcion de la

presidon de plastificacion de varios materiales.

El envejecimiento fisico es el otro obstaculo importante, estd asociado con el cambio de volumen
libre dentro de la matriz de la membrana. Este es el resultado del movimiento segmentario del
polimero, que aumenta gradualmente la densidad del polimero. La permeabilidad de la
membrana disminuye junto con el aumento de la selectividad de la membrana porque el
volumen hueco decrece como puede verse en la Figura 6. Estudios Dai et al. (2016a) han
determinado variables importantes que afectan el comportamiento de envejecimiento fisico de
las membranas de peliculas delgada, como son el espesor de la membrana, las membranas mas
finas podrian tener una velocidad de envejecimiento fisico elevado, historial de la preparacién u
almacenamiento de la membrana, la temperatura y la presién de operacion de la membrana y
la atmosfera de almacenamiento. Las estrategias para resolver el envejecimiento fisico pueden
clasificar en dos enfoques diferentes, la primera consiste en congelar el estado inicial del
volumen hueco en su lugar, y la otra mediante el uso de un agente de reticulacion, “cross-linking”,

para aumentar la rigidez de la estructura.

En general, hay una serie de impurezas presentes en la corriente de gas natural que podrian

reducir el rendimiento de la membrana o incluso provocar dafios en la membrana. El contenido
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de humedad podria causar dafios mecdanicos en la membrana, mientras que los hidrocarburos
pesados podrian formar una pelicula en la superficie de la membrana que reduce su
permeabilidad. Ademas, se debe evitar el liquido o la condensacién porque puede daifar la

integridad de la membrana.

3.2 Contactor de membrana (MBC)

Purwasassmita et al. (2015b) definen que las membranas porosas actian como soporte para
proveer un drea de contacto extra entre los dos gases, y, por lo tanto, promueve la transferencia
de materia. Se espera que la membrana proporcione un mejor proceso de contacto no dispersivo
entre el gas y el disolvente, mientras que la selectividad de CO; lo determina el disolvente.

En la Figura 8 se puede observar el proceso esquematico del contactor de la membrana. Las
moléculas de CO; son transferidas desde la fase gaseosa hacia la fase liquido por una membrana
porosa.

Solvent
I mm
Gas phase - Liquid phase
(#] Q
o ©O (%)
t Em
Feed gas Porous

membrane

Figura 8: Esquema del contactor de membrana para la eliminacion de CO,. Fuente: Utjok W. R.
Siagian y otros, 20189.

El contactor de membrana operando en modo no mojado es el caso ideal, donde los poros de la
membrana estan rellenados solamente por la fase gaseosa, de manera que se consigue una baja
resistencia de transferencia de materia, porque el interfaz gas-liquido se mantiene en la entrada
del poro y la fase gas ofrece menor resistencia de transferencia. Para conseguir este objetivo, las
membranas micro porosas de polimeros con elevada hidrofobicidad como el

16



Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.
politetrafluoroetileno (PTFE), el fluoruro de poli vinilideno (PVDF) y polipropileno (PP) son las

principales opciones.

Entre ellos, las membranas micro porosas de PTFE son las mas hidrofébicas y ofrecen un
rendimiento estable, pero los materiales son muy caros. Las membranas micro porosas de PP
son baratas, pero son menos hidrofdbicas que los PTFE y PVDF. Las membranas PVDF son mas
barata y mds faciles de fabricar que las de PTFE.

Ademas de la elevada hidrofobicidad, las membranas empleadas en MBC también deben poseer
una buena estabilidad térmica, excelente estabilidad quimica y elevada porosidad. La alta
temperatura de fusidon para conseguir una membrana duradera y térmicamente estable. Alta
porosidad para minimizar la resistencia de transferencia en materia. Sin embargo, puede causar
problemas en el mojado de la membrana, donde la membrana porosa con un didmetro de poro
muy grande se moja completamente y la absorcién del CO, del flujo decae drasticamente
después de 100 horas segun el estudio de Rajabzadeh et al. (2013).

A parte de la seleccién de la membrana y del tipo de absorbente, los pardmetros de operacién
también son factores importantes para la determinacion del rendimiento de MBC. Un estudio
reciente de Zhang et al. (2019) informa que la concentracidn del absorbente, la velocidad del gas
y del liquido (absorbente) tienen un efecto importante en la eficiencia de la absorcién de CO,.
La eficiencia de absorcion esta asociada con el incremento de la velocidad de reacciéon quimica
entre el CO, y el absorbente. La elevada velocidad de reacciéon quimica también puede obtenerse
seleccionando el absorbente adecuado como la piperazina (Utjok W. R. Siagian y otros, 2019).

3.2.1 Disolventes

Los absorbentes liquidos desempefian un papel fundamental en el proceso de absorcion quimica
en los contactores de membrana. La seleccion de los disolventes liquidos debe tener en cuenta
los siguientes criterios:

e Alta reactividad con CO,. Cuando entra en contacto, el CO; reacciona con el liquido en
los poros de la membrana. Una reactividad elevada conduce a una velocidad de
absorcién y flujo de materia mayor. Debido a la reaccién quimica, la resistencia de la fase
liguida puede ser suprimida.

e Alta tensién superficial. Las membranas empleadas para la absorcion de CO; son
mayoritariamente hidrofébicas, liquidos con baja tension superficial tiene una mejor
tendencia de filtrarse en los poros de las membranas. Es decir, alta tension superficial
para una menor humectacion de la membrana.

e Viscosidad moderada para equilibrar la humectacion de los poros frente a la caida de
presién longitudinal.

e Compatibilidad quimica con el material de la membrana. La humectacién puede ser
causado por la reaccion quimica del disolvente con la membrana, que produce cambio
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en la morfologia del poro y superficie y la reduccién de la presiéon de ruptura
(“breakthrough pressure”).
e Baja presidon de vapor y alta estabilidad térmica. Para una reaccidn irreversible como la
del CO; con el NaOH, la absorcién quimica es favorecida a altas temperaturas. Sin

embargo, si el disolvente es facilmente voldtil, su vapor puede llenar los poros de la
membrana e incluso penetrar a través de ella en la fase gaseosa. Esto aumentara la
resistencia de transferencia de la materia.

e Facilidad de regeneracion para minimizar la demanda energética del proceso (J-L Li y B-

H Chen, 2005).

Entre estos criterios, la reactividad del CO, y la facilidad de regeneraciéon son los que mds influyen
en el coste de la captura, por lo que suelen ser prioritarios. Los requisitos de baja presion de
vapor y alta estabilidad térmica son los mas importantes a la hora de reducir el impacto
medioambiental del proceso, por lo que también deben priorizarse en el desarrollo de los
disolventes. Por el contrario, los problemas de tensién superficial y compatibilidad quimica
pueden superarse, si es necesario, mediante el desarrollo de materiales de membrana avanzados.

Los disolventes aminicos, sobre todo la mono etanolamina (MEA), son los mas utilizados para las
membranas. Su exitosa comercializacién ha aumentado su viabilidad en otras aplicaciones
industriales, como la eliminacion del sulfuro de hidrégeno (H.S). Sin embargo, los disolventes
aminicos presentan una serie de inconvenientes cuando se utilizan para el CO,, como se describe
en la siguiente seccién. Aminodacidos, carbonato de potasio, amino siliconas, amoniaco, liquidos
idnicos o sus combinaciones son ejemplos de disolventes alternativos.
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3.2.1.1 Alcanolaminas

Las alcano-laminas son compuestos que contienen grupos funcionales hidroxilo (-OH) y grupos
funcionales amino (-NH;) en un esqueleto de alcano.

Enla Tabla 1 se puede observar las caracteristicas de los disolventes amina tipicas como su punto
de ebullicidn o presién de vapor a una temperatura de 20 2C. Las aminas primarias y secundarias
reaccionan quimicamente con gases acidos como el CO; y el H,S en solucién acuosa para formar
un carbamato. En este caso, se necesitan dos grupos aminos por cada molécula de CO,, por lo
que la carga maxima es de 0,5 mol CO, por mol de grupos aminicos.

TABLA 1. Las caracteristicas de disolventes aminas. (Seungju Kim y otros, 2021)

Punto de ebullicidn Presion de vapor a AH a 40°C
(eC) 209C (Pa) (kJ/mol COy)
Aminas primarias
Monoetanolamina (MEA) 170 64 -85,1
Etilamina 16 116.500 n/a
Propilamina 47 33.000 n/a
Aminas secundarias
Dietanolamina (DEA) 271 <1 -74,2
Piperazina (PZ) 146 21 -80,6
2-(metilamino) etanol 160 930 -73,8
(2MEA)
2-(etilamino) etanol (2EAE) 170 <100 -69
Dietilamina (DA) 55 24.000 -87,2
Aminas terciarias
Trietanolamina (TEA) 335 1 -66,6
N-metildietanolamina 247 1 -52,5
(MDEA)
2-(dimetilamino)etanol 134 816 -63,3
(DMEA)
1-dimetilamino-2-propanol 121 1.066 -60,7
(1DMA2P)

La amina primaria, MEA, es el disolvente mas utilizado. Debido a su alta alcalinidad, reacciona
rapidamente con el CO,, teniendo mayor constante de velocidad de reaccion de CO,. Sin
embargo, la reaccién de absorcion favorable significa que la regeneracion del CO; es energia
intensiva, consume mucha energia para la regeneracion de CO,.
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Las aminas secundarias di etanolamina (DEA), di isopropilamina (DIPA), y 2-metilaminoetanol
(MAE) tienen una velocidad de reaccidn de absorcién menor, lo que lleva a una menor
regeneracion. La piperazina (PZ) es una diamina secundaria ciclica, que tiene una alta capacidad
de adsorcion debido a los dos grupos -NH y una mayor velocidad de reaccién que otras aminas
secundarias, pero hay una contrapartida con una velocidad de reaccidn de absorcidn mayor que
conlleva una mayor demanda de energia de regeneracién, asi como una baja solubilidad acuosa.
La seleccién del disolvente aminico se basa en la necesidad de equilibrar el incremento de los
costes de funcionamiento debido a la elevada demanda de energia de regeneracién frente al
coste de capital asociado al mayor equipo necesario si la velocidad de reaccidon es baja. En las
operaciones de endulzamiento de gas natural o biogas, la MEA se utiliza a menudo para limitar
el tamano de los equipos cuando se requiere un gas de alta pureza, a pesar del elevado calor de
regeneracion. Por otro lado, las aminas secundarias o terciarias se utilizan para la absorcidn de
CO; cuando la pureza del producto es menos importante.

Muchas de estas aminas son volatiles, lo que provoca la pérdida de disolventes y puede causar
dafios al medio ambiente. Ademas, estos disolventes degradan algunos materiales de las
membranas y los adhesivos utilizados en los disefios de los contactores de membrana. La
degradacién de estas aminas en si mismas es también una preocupacion importante, sobre todo
cuando se exponen al oxigeno libre, al SOy y al NO,, presentes en las corrientes de gases de
combustion. Ademds de la pérdida de disolventes, los compuestos degradados reducen la
eficiencia general de la planta porque ya no pueden reaccionar con el CO; y porque pueden
provocar un aumento de la viscosidad, la formacién de espuma y corrosién. Algunos ejemplos
de productos degradados son sales termoestables como sulfatos, formatos, acetatos y nitratos
o acidos carboxilicos. Las aminas secundarias tienen mejor resistencia a la degradacién por
oxidaciéon que la MEA.

Las aminas terciarias tienen una mayor capacidad de carga, alrededor de 1 mol de CO,/mol de
amina, y se requiere menos energia para su regeneracion. Sin embargo, la velocidad de reaccion
para la absorcidn de CO; para estas aminas es generalmente baja.

Una mezcla de una amina primaria como la MEA con una amina terciaria como la MDEA, puede
mejorar la capacidad de absorcién de CO, de la amina terciaria mientras se mantiene una alta
velocidad de reaccién de la amina primaria (Seungju Kim y otros, 2021).

En resumen, la eleccidn del disolvente desempefia un papel fundamental en la absorcién y la
desorcion de CO,, ya que puede influir en gran medida en el uso de energia y en el area de
transferencia de materia. Aunque la mayoria de los trabajos realizados hasta la fecha se ha
centrado en la MEA como disolvente debido a su rendimiento demostrado, las alcano-laminas
son corrosivas y se degradan facilmente, lo que conlleva una pérdida de la eficacia del disolvente.
Se necesitan estudios intensivos sobre alternativas como los aminoacidos u otros electrolitos.
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3.2.2 Materiales de la membrana

El tipo de material de la membrana es fundamental para las aplicaciones de contactores de
membrana. Estos materiales tienen que ser una barrera eficaz entre las fases gaseosa y liquida;
sin embargo, la membrana no necesita ser selectivos para el CO,, es decir, que puede encontrar
en la fase liquida otros compuestos gaseosos como H,S. El material debe ser térmicamente y
guimicamente estable con el disolvente y las condiciones de funcionamiento, y debe ser
procesable para garantizar que se pueda fabricar a escala con un coste moderado.

Lo ideal es que la membrana sea lo suficientemente porosa como para no dificultar la difusion
natural del CO; en el disolvente, pero que sea capaz de evitar que el disolvente entre en los poros.
La humectacidn de los poros reduce significativamente la velocidad de transferencia de materia
de CO, como puedes observar en la Figura 9.

Gas filled Pores Solvent filled Pores Thin Film Composite  Thin Film Composite
(Gas filled) (Wetted)
Gas Solvent Gas Solvent Gas Solvent Gas Solvent
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Figura 9. Esquema de la absorcion de CO; a través de un contactor de membrana porosa lleno
de gas o liquido y un contactor de membrana compuesta de pelicula delgada no poroso lleno de
gas o disolvente. Fuente: C. A. Scholes y otros, 2015.

La susceptibilidad de un sistema membrana/disolvente a la humectacién de los poros puede
caracterizarse mediante la ecuacion de Young-Laplace que describe la presién de ruptura (pB) a
la que el disolvente fluye libremente a través del material.

En la practica, la humectacion de los poros se produce con presién de ruptura inferiores al valor
tedrico. Un material de membrana con un alto dngulo de contacto con el disolvente sera
resistente a la humectacién de los poros. Como la mayoria de los disolventes son acuosos, un
angulo de contacto elevado implica que es preferible un material hidrofébico.

Polimeros como el polipropileno (PP), el polietileno (PE), el politetrafluoroetileno (PTFE), el
fluoruro de poli vinilideno (PVDF), polisulfona (PSf) y polieterimida (PEl) han sido ampliamente
estudiados y aplicados a las operaciones industriales por esta razéon. Sin embargo, los disolventes

21



Disefio de un proceso de para la eliminacién de CO2 mediante contactores de membrana durante el

endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.
como el metildietanolamina (MDEA) tienen una tension superficial y un dngulo de contacto con
la membrana menor que el agua pura, lo que aumenta el potencial de humectacién de los poros.
Del mismo modo, tanto los disolventes de aminas como sus productos de degradacién, como el
acido férmico, acético u oxalico, pueden absorberse dentro de la membrana con el tiempo,
alterando las propiedades de la superficie y reduciendo el angulo de contacto (J. A. Franco y
otros, 2009).

Una membrana con poros pequefios resistird la humectacién, pero hay una contrapartida, ya
que los poros mas pequefios también reduciran la velocidad de transferencia de materia de CO..
El tamafio de los poros suele estar dentro de un rango tal que el transporte de gas a través de
esta capa es una combinacion de flujo Poiseuille y Knudsen. También es importante garantizar la
distribucidn de los poros de tamafio estrecho, sin defectos de la membrana. Tanto la tensién
superficial del liquido como el dngulo de contacto disminuyen a medida que aumenta la
temperatura y, por tanto, las membranas se humedecen mas facilmente a una temperatura mas
alta (J.-G Lu y otros, 2008).

3.2.2.1 Membranas poliméricas

Los polimeros han sido los materiales de membrana mas populares para contactores de
membrana por su buen rendimiento, bajo coste y facilidad de fabricacion de membranas. La
estructura de las membranas asimétricas puede clasificarse en una estructura en forma de
esponja (sponge-like structure) o una estructura con macro vacios en forma de dedos (finger-like
macrovoids). Su alta porosidad facilita el transporte rapido de materia, pero proporciona una
baja resistencia mecanica.

Los polimeros como el PVDF, el PSf, el PP y el PEIl, pueden prepararse por inversiéon de fase. Otros
polimeros, como el PE o el PTFE, se preparan por extrusién térmica, seguida de un proceso de
estiramiento o expansion para obtener la estructura micro porosa. Ejemplos de polimeros para
contactores de membrana se enumeran en la Figura 10 con sus estructuras quimicas.
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Figura 10: Estructura quimica de los tipicos polimeros para contactores de membrana. Fuente:
Seungju Kim y otros, 2021

Las membranas de polisulfonas, PSf, y polieterimida, PEl, estan disponibles comercialmente
mediante la fabricaciéon de NIPS, “non-solvent induced phase separation”, porque se disuelven
bien en disolventes orgdnicos comunes. Sin embargo, se utilizan sobre todo para aplicaciones de
separacion de gases o de tratamiento de aguas. A pesar de la buena estabilidad térmica y quimica
de estos polimeros, su naturaleza hidrofilica hace que la membrana se moje cuando se utiliza en
membranas, lo que limita su uso en esta aplicacion.

El PTFE es un material de membrana atractivo para numerosas aplicaciones debido a su gran
hidrofobicidad, su excelente estabilidad quimica y térmica y su dureza. Sin embargo, la
insolubilidad y la estabilidad térmica del PTFE ha complicado el proceso de fabricacién de
membranas.

Los fluoropolimeros amorfos, como la serie Teflon AF, Hyflon AD o Cytop, se han desarrollado
como alternativa al PTFE, ya que pueden disolverse en disolventes fluorados. Estas membranas
han mostrado una excelente permeabilidad al CO,, hidrofobicidad, estabilidad a la temperatura
y resistencia quimica y pueden ser una opcion atractiva para aplicaciones de contactores de
membrana como revestimiento no poroso (Seungju Kim y tros, 2021).

En resumen, las propiedades de las membranas como el tamafo de los poros, la porosidad y el
angulo de contacto, pueden controlarse modificando las condiciones de preparacion y esto
puede conducir a un aumento de la presién de ruptura o una mejora de la absorcién de CO, y
del flujo de desorcidn. Por lo general, no se pueden conseguir ambos simultdneamente, ya que
una requiere poros mas pequefios, mientras que el segundo requiere poros mas grandes.
Ademas, las mejoras en la presidn de ruptura a menudo sélo impiden la humectaciéon parcial o
total de la membrana durante periodos breves, y el flujo de absorcién de CO; sigue reduciendo
con el tiempo (Seungju Kim y otros, 2021).

23



Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

3.2.3 Moddulos de la membrana

La configuracién del médulo afecta en gran medida al rendimiento de la membrana ya que
determina la resistencia a la transferencia de materia entre la fase del disolvente y la del gas. Los
diseios de los médulos se basan en dos tipos de membranas: de lamina plana (“flat sheet”) y de
fibra hueca (“hollow fibre”).

Las membranas de lamina plana presentan notables ventajas como la facilidad de fabricacién, la
caracterizacion y el montaje del mdédulo, y un mayor flujo por unidad de superficie. Un mdédulo
de placas y marcos (“plate-and-frame module”) utiliza pares de membranas con los lados de
alimentacién enfrentados uno a otro en forma de sandwich. Se coloca un espaciador adecuado
en cada alimentacion y sitio de permeado para permitir un flujo sin obstaculos y evitar que las
membranas se peguen entre si. Las membranas estan provistas de anillos de sellado y placas en
ambos extremos para construir la pila de placas y marcos (“plate-and-frame stack”).

Un mddulo de fibra hueca consiste en un numero de fibras huecas de pequefio diametro
ensambladas en un médulo tubular. Los mddulos de fibra hueca tienen la mayor superficie de
membrana por unidad de volumen, es decir, mayor densidad de empaquetamiento, con una
densidad de empaquetamiento maxima de unos 36.000 m2/m? cuando el didmetro de la fibra
hueca es de unos 100 um. La densidad de empaquetamiento de los mddulos de fibra hueca
puede aumentarse reduciendo el didmetro de las fibras huecas, pero esto aumenta la caida de
presiéon en el lado del “lumen” o en el interior a la fibra hueca. El espacio entre las fibras debe
ser uniforme, sino se puede observar una canalizacion del fluido en el lado del exterior de las
fibras (“Shell”), lo que provoca una disminucién de la transferencia de materia global (Seungju
Kim y otros, 2021).

En el caso de las fibras huecas que no son asimétricas en su seccién transversal, la colocacién de

|II

la fase gaseosa en el lugar de la carcasa o “shell” puede ser ventajoso debido a una caida de
presidén menor ya que un mayor didmetro exterior de la fase gaseosa en el lado de la carcasa o
“shell” aumenta la transferencia de materia para esta fase. Ademas, esta configuracion es

ventajosa para la limpieza de la superficie de la membrana por retrolavado (“back flushing”).

Para los contactores de membrana a pequefia escala, la diferencia entre el flujo de absorcion de
CO; obtenido en sistemas de equicorriente y contracorriente puede ser despreciable, aunque en
la mayoria de los casos se observa un flujo mayor en sistema a flujo contracorriente. Sin embargo,
el simple flujo a contracorriente, o flujo longitudinal a través de mddulos de fibra hueca no
proporciona una distribucién del flujo en el lado de “shell” para longitudes mas largas, y la

|II

canalizacién del fluido del lado de “shell” reduce el tiempo medio de residencia del fluido.
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Figura 11: llustracion del contactor de membrana 3 M Liqui-Cel®. Fuente: 3M Company;

Separation and Purification Sciences Division, Charlotte, 2017

En la Figura 11 representa la membrana de contacto Liqui-Cel® de 3 M que evita este problema
mediante el uso de un deflector central y un tubo de distribucidn. La disolucion de alimentacion
fluye a través del tubo de distribucion y alrededor del deflector que proporciona una distribucion
uniforme en una direccién de flujo cruzado en el lado del exterior de la fibra, mientras que el gas
fluye a través del “lumen” como se muestra en la Figura 12.
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Figura 12: Diferentes configuraciones utilizadas en los mddulos de fibra hueca (a) el mddulo
bdsico de contracorriente con flujo longitudinal en el lado de la carcasa (b) un enfoque avanzado
con un deflector y un tubo de distribucion que proporciona un flujo transversal en el lado de la
carcasa. Fuente: H. J. Lee y otros, 2019.
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Las colas o adhesivos utilizados para sellar los médulos deben ser cuidadosamente considerados,
ya que los fallos suelen producirse en la interfaz entre el adhesivo y la membrana o la carcasa.
Para la mayoria de las membranas poliméricas, se utilizan adhesivos preparados a partir de
resinas termoestables que requieren una reticulacidon quimica mediante agentes de curado, calor
u otros activadores después de la aplicacion. Los adhesivos a base de epoxi o poliuretano son los
mas utilizados tanto en los laboratorios como en la industria, mientras que los adhesivos acrilicos,
poliaromatico o de silicona pueden utilizarse con membrana de materiales especifico. Muchos
de estos adhesivos, sin embargo, no son resistentes a los disolventes aminicos y esto puede hacer
que los mddulos se deshagan rapidamente. Los materiales super hidréfobos, como el PTFE o los
materiales cerdmicos recubiertos de FAS, también requieren una seleccidn cuidadosa de un
adhesivo que sea capaz de humedecerse y adherirse a estos materiales. La relativamente baja
energia superficial de los adhesivos de poliuretano puede mojar eficazmente estos materiales
hidrofébicos, penetrando en sustratos porosos para una fuerte interrelacion mecanica, pero no
son una resistente a la temperatura, por lo que sélo pueden ser utilizados para operaciones de
absorcién por debajo de 100 eC.

3.2.4 Mecanismo de transferencia en contactores de membrana

El rendimiento global de los contactores de membrana en cuanto al flujo de absorcion de CO,,
la recuperacion de disolvente, la concentracién de CO; en el gas tratado y la demanda de energia
depende de pardmetros como el caudal, la temperatura y la disposicidon de los mddulos.

(a) Gas phase Liquid phase (b) Gas phase Liquid phase

Pgs

le‘

“ + “ib
Mass transfer

Mass transfer

Gas bulk Porous Liquid bulk Gas bulk Porous Liquid bulk
membrane membrane
Gas Liquid Gas Liquid
boundary boundary boundary boundary
layer layer layer layer

Figura 13: Mecanismo de transferencia de materia a través de una membrana porosa en (a)
modo no humedo (con poros llenos de gas), (b) modo himedo (con poros llenos de liquido).
Fuente: Seungju Kim y otros, 2021.
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La resistencia a la transferencia de materia se produce en tres regiones: la fase liquida, la fase de
membrana y la fase gaseosa. Como descrito en la Figura 13, la resistencia global a la transferencia
de materia a través de una membrana con poros total o parcialmente llenos de disolvente es
mayor que una membrana con poros llenos de gas debido a una mayor resistencia de la
membrana. La resistencia en la fase liquida se reduce por la reaccidon quimica que se produce
entre el CO; y el disolvente, lo que reduce la concentracion de CO, disuelta. Los pardmetros
operativos, como el caudal de gas y de liquido, influyen en el mecanismo de transferencia de
materia al cambiar el grosor de las capas limite, mientras que los cambios en la concentracién o
la presion parcial de la alimentacion influye la fuerza motriz de la transferencia de materia y la
tendencia a la humectacion.

Los mayores flujos de CO; se obtienen con caudales de gas y liquido mas elevados, ya que el
grosor de las capas limite disminuye. Sin embargo, si domina la resistencia de la membrana en
la transferencia de materia, debido a la humectacion de la membrana o al uso de un
revestimiento no poroso reduce el flujo de CO,. La temperatura del sistema también es
importante tanto en la absorcion como en la desorcion del CO, ya que afecta tanto a la
transferencia de materia y la reactividad entre el CO; y el disolvente. Aunque el coeficiente de
transferencia de materia para la absorcidn se incrementa a alta temperatura debido a la
disminucién de la viscosidad del liquido, la solubilidad del CO; en el disolvente suele disminuiry
la evaporacion del disolvente aumenta. La temperatura de absorcion para la mayoria de los
disolventes suele estar controlada entre 10 y 50 2C para equilibrar estos efectos contrapuestos.

La presion aplicada tanto al flujo de gas como al de disolvente debe estar bien controlada para
obtener un rendimiento estable. La presion del disolvente debe permanecer mas alta que la de
la fase gaseosa para evitar el burbujeo, pero si la diferencia supera la presién de ruptura, se
produce la humectacion de la membrana. Para algunas aplicaciones, como el tratamiento del gas
de sintesis o del gas natural, se necesita una alta presion de gas de alimentacion, pero la presion
del liquido debe aumentar también para mantener esta diferencia. En las aplicaciones a gran
escala, esto puede ser especialmente dificil de conseguir durante la puesta en marcha de la
unidad y durante las paradas del proceso.

En el procesamiento de gas natural, el gas de alimentacidn puede estar a 60 bares, mientras que
la presién diferencial de gas/liquido del contactor debe mantenerse en torno a un bar, lo que
significa que una variacién de 5% en la presién del gas de alimentacidn durante el
funcionamiento del proceso causaria la humectacion de la membrana. Ademas, en las unidades
de membranas a escala real también habra un gradiente de presién longitudinal, por lo que el
diferencial de presién en un extremo del contactor siempre serd mucho menor que en el otro
extremo (Seungju Kim y otros, 2021).

27



Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

3.2.5 Los retos en el contactor de membrana

El disolvente debe tener una alta capacidad de absorcion de CO; y debe ser compatible también
con el tipo de membrana utilizada en el MBC para conseguir un alto rendimiento de separacién.
Es importante tener en cuenta la compatibilidad entre el disolvente y la membrana, ya que el
disolvente puede reaccionar con la membrana polimérica, lo que podria provocar la degradacion
de la membran. El par disolvente-membrana debe seleccionarse cuidadosamente para evitar el

dano de la membrana, tanto fisica como quimicamente.

La humectacion de la membrana determina en gran medida el rendimiento a largo plazo de la
membrana. La humectacién parcial puede ocurrir, aunque la membrana utilizada sea super
hidrofébica. en la Figura 14 observa que la humectacién aumenta la resistencia de la membrana
y el dngulo de contacto disminuye, por lo que, reduce el flujo de CO, Los fendmenos de
humectacién en la MBC y su prevencién han sido ampliamente investigados como Ia
optimizacién de las condiciones de funcionamiento, la seleccidn de disolventes y membranas, el
desarrollo de la membrana mediante el control de la estructura de los poros de la membrana o
las propiedades de la superficie de la membrana, en particular, hacia la super hidrofobicidad
(Utjok W. R. Siagian y otros, 2019).
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Figura 14: llustracion esquemdtica de la hidrofobicidad de la membrana y el flujo de CO, en MBC
en funcion del tiempo de operacion Fuente: Utjok W. R. Siagian y otros, 2019.
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TABLA 2. La humectabilidad de las membranas por los liquidos absorbentes

(J-L Li y B-H Chen, 2005)

Membrane Absorption liquid Wettability Cause of wetting

PTFE Aqueous MEA — Hydrophobicity of PE is not enough

PE Aqueous MEA + Hydrophobicity of PE is not enough

PP Aqueous NaOH solutions + Possible modification of pores by trace impurities and ionic
specics

Aqueous amines solutions +

PTFE Agqueous amines —

PP Aqueous alkanolamines —

Aqueous amino acid salt solutions —

PTFE Agqueous MEA + Larger pore size of PTFE

PVDF Aqueous MEA —

PP Water, aqueous NaOH, Aqueous MEA +(MEA) Mot given, but possibly due to low surface tension of MEA,
msufficient hydrophobicity and chemical instability of
membrane

PE +({MEA)

PTFE —

PE +F —

PP Aqueous amines solutions + Cause of wetting was not given; PTFE is more chemically
stable

PES + PDMS +

PP+ PDMS +

PTFE -

PP Aqueous NaOH solutions — Passibly the low surface tension of aqueous MDEA

Aqueous MDEA +

PTFE Agqueous KOH solutions —

+: Wetted: —: non-wetted; F: coated with fluoropolymer; PP: polypropylene: PE: polyethylene; PES: poly(ether sulphone): PDMS: coated with polydimethyl-
siloxane (silicon rubber); PTFE: polytetrafluoroethylene (Teflon): PVDF: polyvinylidenefluoride: AMP: 2-amino-2-methyl-1-propancl; DEA: methyl-di-
ethanolamine: EAE: 2-{ethylamino)-ethanol; MEA: momoethanolamine; DEA: diethanolamine; and TEA: tri-ethanolamine.

Las medidas a considerar para evitar o reducir los problemas de humectacién son las siguientes:
e La utilizacion de membranas hidrofébicas

Dado que los disolventes utilizados para la absorcién de CO, son generalmente soluciones
acuosas, el uso de membranas hidrofdébicas conduce a mayores dngulos de contacto, por lo tanto,
es eficiente para minimizar el problema de la humectacién. En la TABLA 2 se muestra la

hidrofobicidad de las diferentes membranas segun el disolvente empleado.
e La modificacion superficial de las membranas

El problema de la humectacién también se puede aliviar recubriendo la membrana con una capa
permeable muy fina. La modificacion hidrofdbica de la superficie de una membrana se puede
conseguir mediante muchas técnicas, como el injerto de superficie, el injerto de relleno de

poros...
e Las membranas compuestas

El uso de membranas con una capa superior densa y un soporte micro poroso también es eficaz
para evitar el problema de la humectacidn. La capa superior en contacto con la fase liquida sirve

como capa de estabilizacién. EI material de esta capa debe ser altamente permeable a los
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componentes gaseosos objetivo y ser lo suficientemente hidrofébico como para evitar que el

agua lo moje.

e Seleccion de membranas de fibra hueca densa

Ademas de su mejor capacidad de no mojarse, las membranas mas densas pueden ofrecer una
mayor flexibilidad en la presidn del gas de alimentacidon. Se ha observado que se puede mantener
una presién del gas de alimentacion superior en unos 200 kPa a la presidon del liquido sin que se
formen burbujas en la fase liquida. Sin embargo, el problema asociado a la aplicacién de este
tipo de membranas es su mayor resistencia al flujo. Afortunadamente, esto puede compensarse

aplicando una mayor presién de funcionamiento en la fase gaseosa.

e Seleccién de liquidos con una tension superficial adecuada

Dado que los liquidos con una tensidon superficial mds baja tienen una mayor tendencia a filtrarse
en los poros de una membrana hidrofdbica debido a una menor presion capilar, hay que estudiar
previamente las propiedades de los liquidos para su posterior seleccién de manera que el liquido

tenga una tension superficial adecuada.

e Optimizacién de las condiciones de operacidn

Como se ha comentado anteriormente el éxito del proceso de absorcidn por membrana depende
en gran medida del sistema gas-liquido y de los tipos de membranas implicadas. Las condiciones
de funcionamiento, como la presion del liquido, también desempefian un papel importante en
la determinacion del rendimiento global de la absorcion. La presidn de funcionamiento de la fase
liguida debe ser, por lo general, mayor que la de la fase gaseosa para evitar la formacién de
burbujas, lo que podria dar lugar a importantes pérdidas de valiosos componentes del gas y
deteriorar la eficacia de la separacién. La operacion a largo plazo a una presion de liquido elevado
podria provocar la humectacion o, al menos, la humectacién parcial de la membrana. Debido al
importante efecto de la humectacion en el rendimiento de la membrana, es imperativo examinar
la humectabilidad de una membrana por los liquidos como parte del del disefio integral de un

proceso de adsorcidon por membrana (J-L Li y B-H Chen, 2005).

El desafio en el desarrollo de las membranas de absorciéon de CO, es su durabilidad en el
funcionamiento a altas presiones y temperaturas y en presencia de contaminantes como SO,,
especialmente en el desarrollo de membranas super hidréfobas como contactor de membranas

POrosos.
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3.3 Comparacion entre la separacion de gas por membrana y el contactor de membrana para la

captura de carbono

En las aplicaciones de eliminacidon de CO,, la MGS y la MBC tienen sus propias ventajas y
desventajas. La comparacién de ambos procesos basado en las membranas se muestra en la
Tabla 3. En cuanto al estado de comercializacidn, la MGS se ha comercializado y aplicado a gran
escala especialmente para el endulzamiento del gas natural compitiendo con sistema de

absorcion basado en aminas.

TABLA 3. La comparacion de separacion de gas por membrana y el contactor de membrana
para la eliminacion de CO; del gas natural.

Parametro MGS MBC
Membrana tipica usada Denso Poroso
Disolvente Ninguno Necesita
Selectividad Determinado por la membrana Determinado por el
(20-50) disolvente (>1000)
Pretratamiento para la Altamente requerido Requerido

eliminacion de impureza

Consumo de energia Normal-Elevado Bajo
Coste Normal-Elevado Bajo
Desventajas -Plastificacién (membrana de | -Fenémeno de humectacién
base polimérica) -Inundacién
-El dilema entre la permeabilidad | -Degradacién de la
y selectividad membrana

- Envejecimiento fisico

Segun Baker y Lokhandwala (2008), el MGS es favorable cuando la corriente de gas contiene una
concentracién relativamente alta de CO, (hasta 40 mol%) y un flujo de gas bajo (< 282541,2 m3/d).
Por otro lado, un sistema de absorcidn basado en aminas es preferible para corriente de gas de
alimentacidon con una baja concentracion de CO, (~2-25 mol%) y alto flujo de gas (hasta
14127060 m3/d). Mientras tanto, para la corriente de gas de alimentacidn con alta concentracién
de CO; y caudal, es preferible una combinaciéon de MGS y un sistema de absorcidon basado en

amina.
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TABLA 4. El método a emplear para el endulzamiento del Gas Natural en funcidn del caudal del
gas y la concentracion de CO,.

Caudal de gas elevado Caudal de gas bajo
Concentracién de CO, | Combinacidn de ambos Separacién del gas por
elevado membrana (MGS)
Concentracién de CO; bajo Sistema de absorcién basado | Contactor de membrana

en aminas

Cuando la concentracion de CO, es mayor, la fuerza motriz para la separacién se incrementara,
lo que es beneficioso para la MGS. Sin embargo, hay que tener en cuenta que, a medida que
aumenta la concentracidon de CO,, la membrana serd mas susceptible a la plastificacion. Si la
MGS se utiliza para tratar un gas de alimentacién con una baja concentracion de CO,, la fuerza
motriz se reducira y se perderd una cantidad importante de gas valioso (producto o pérdida de
CH, en el caso de CO,/CH4). Como consecuencia, el rendimiento de la MGS puede disminuir y el
coste de procesamiento aumentara. En cuanto al consumo de energia, el MGS requiere un
consumo de energia relativamente mas alto que el MBC, que se asocia al uso de una membrana

densa vy a la elevada presidn de funcionamiento (Utjok W. R. Siagian y otros, 2019).

Klaassen et al. (2008) estudié que el MBC podria proporcionar una selectividad muy alta y puede
utilizarse para tratar corriente de gas de alimentacién con una baja concentracién de CO; de
forma eficaz. La alta selectividad se debe a la interaccién quimica o fisica entre el gas y el
absorbente. EI MBC se suele funcionar a baja presion, por lo que el coste de funcionamiento sera
menor que el de la MGS. A pesar de las ventajas, el MBC también tiene varias desventajas, como
el fenédmeno de humectacion, el ensuciamiento y la degradacién de la membrana, como se ha
comentado en las secciones anteriores. Otras desventajas seglin Mansourizadeh e Ismail (2009),

que también deben tenerse en cuenta, son las siguientes:

e La membrana utilizada en MBC se convierte en otra resistencia al transporte porque
podria reducir la transferencia de materia global y reducir la selectividad. Esta resistencia
serd mas pronunciada si la membrana se humedece.

e La distribucién no uniforme de las fibras huecas en el médulo de la membrana puede
conducir a la canalizaciéon y a la derivaciéon, lo que puede reducir la eficacia de la
transferencia de materia. Por lo tanto, la configuracion del flujo y la geometria del
modulo deben tenerse en cuenta.

e Las condiciones de funcionamiento pueden afectar significativamente al rendimiento de
la MBC. La temperatura, la presion y los caudales, tanto del gas como del disolvente o
liguido, deben controlarse cuidadosamente para (i) evitar la formacién de burbujas de

gas, lo que podria dar lugar a una pérdida de gas, (ii) evitar la humectacion por el
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disolvente, y (iii) aumentar simultdneamente el tiempo de residencia y la absorcion de

gas.

Generalmente, el MBC utiliza un disolvente organico, como una solucién de amina, para
aplicaciones de eliminacidon de CO,, pero presenta varios inconvenientes a pesar de su alta
selectividad. La solucidon de amina tiene una alta presidn de vapor, es corrosiva y necesita una

alta energia para su regeneracion.

El estudio de Yan et al. (2008) donde se investigd el rendimiento y la economia de los procesos,
indica que la captura de carbono de la corriente de gases de combustidn mediante MBC tenia
un coste de captura de CO; inferior al de la MGS. Esto puede estar relacionado con la alta
selectividad, la alta transferencia de materia de la membrana porosa, la baja presiéon de

funcionamiento de la MBC y la menor presién de la membrana.
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4. Procesos de endulzamiento de Gas Natural

La técnica mds avanzada y apropiado desde punto de vista tecno econdmico para el
endulzamiento del gas natural es la tecnologia basada en la membrana, sobre todo, el contactor
de membrana. El contactor de membrana es una alternativa eficaz a los procesos de separacion
tradicionales, un proceso hibrido que combina las ventajas de la absorcidn quimica convencional
y de la separacidon por membrana. El contacto de las corrientes de gas y liquido a través de una
membrana micro porosa, la membrana es sélo una interfaz fija (medio) entre los flujos de gas y
liguido y no ofrece ninguna selectividad entre los gases. Esta tecnologia tiene muchas ventajas
con respecto a las columnas empaquetadas, por ejemplo, un area de transferencia de materia
extra, el modularidad del sistema con una facil ampliacion, permite un disefio y un escalado mas
flexibles, y el control independiente de las corrientes de gas y liquido, lo que elimina problemas

operativos como la inundacidn y el arrastre.

Las principales ventajas de la separacién por membranas sobre otras tecnologias incluyen su
tamafio compacto, la comodidad de su instalacion, menor consumo de energia y menor coste.
Sin embargo, el contactor de membrana, MBC, puede presentar coeficientes de transferencia
de materia bastante bajos bajo un flujo laminar no perturbado de la fase liquida. Ademas, las
membranas hidrofébicas pueden humedecerse con disolventes organicos, ya sea parcial o
totalmente. Operar con membranas parcialmente o totalmente humedecidas puede disminuir
el flujo de transferencia de materia de manera bastante drastica, principalmente debido a una

menor difusividad del gas en la fase de membrana humedecida.

En principio, la humectaciéon de la membrana podria evitarse manteniendo la presién de
funcionamiento por debajo de su valor critico, la llamada presién de ruptura, que depende de
tensién superficial del disolvente, el dngulo de contacto del material con el disolvente y el
didmetro maximo de los poros, pero en la practica todavia puede producirse una humectacion
parcial debido a la distribucién no uniforme de los poros de la membrana, y los poros mas

grandes se humedecen mas facilmente.

Los factores que afectan el grado de humectacién también pueden ser afectadas por varios
pardmetros operativos, como la presion del liquido de entrada, la velocidad del liquido, la
temperatura del liquido, las concentraciones de amina, la longitud de las fibras de la membrana

y su orientacion.

En principio, cualquiera de las columnas de absorcion y de separacién, o ambas, de un proceso

convencional de tratamiento de aminas podria sustituirse por un MBC.

Yeon et al. (2005) realizaron una evaluacién experimental de un proceso hibrido que combina
un MBC a presidn atmosférica con un disolvente de amina para la eliminacién del CO, de los

gases de combustion con una torre de desorcién térmico para la regeneracién de la amina.
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Demostraron que este proceso basado en el MBC tiene una mayor eficiencia de eliminacion de
CO; que con una columna empaquetada convencional y que la velocidad de absorcién de CO,
por unidad de volumen es 2-3 veces mayor con el MBC, confirmando asi el potencial de

intensificacion.

Los indicadores claves del rendimiento (“key performance indicators”, KPI) habituales para los
procesos de endulzamiento del gas natural consisten en: la pureza del CO; en el gas tratado; y la
energia por materia de CO; eliminada. Desde el punto de vista tecno-econémico existen otros
KPI relevantes que son: la fraccién de hidrocarburos que se pierde por absorciéon en la disolucion

de amina; y la cantidad de pérdidas por evaporacién de disolventes por volumen de gas tratado.
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Figura 15: Esquema de la instalacion de la planta piloto. Fuente: V. C. Quek y otros, 2021b.

La Figura 15 representa el esquema de un planto piloto realizado por V. C. Quek y otros en 2021,
es el proceso de interés, es similar a un proceso tradicional de tratamiento de aminas en el que
la columna de absorcion se sustituye simplemente por un MBC. El disolvente aminico
enriquecido del MBC se regenera extrayendo los hidrocarburos absorbidos y los gases acidos,

antes de devolverlo al MBC.

En esta configuracion del proceso son posibles tanto las operaciones empobrecidas (“lean
operation”) como las semi empobrecidas (“semi-lean operation”), dependiendo de la cantidad
de CO; que quede en el disolvente aminico después de su regeneracidn, es decir, la diferencia
entre uno y otro es la eliminacién total o parcial del CO, contenida en el disolvente en la seccion

de desorcién, que afecta la capacidad de absorcion de flujo de CO; en la seccidn de absorcion.
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Como la regeneracion del disolvente es la parte del proceso que consuma mas energia, la
operacién semi empobrecida puede reducir el coste operativo de forma significativa, aunque en
detrimento de la reduccion del flujo de absorcion de CO,. Ademas, la utilizacién de una MBC de
alta presién en lugar de una columna de relleno convencional para la absorcién de CO,, conlleva
una reduccion de la relacion liquido-gas (L/G), lo que se traduce en una menor cantidad de
disolvente a regenerar. El consumo total de energia puede reducirse aun mas utilizando
hidrocarburos ligeros recuperados de la disolucidon de amina enriquecida, siempre que cumpla
con el valor calorifico del gas combustible. Ademas, se necesita un aporte de disolvente para
compensar las pérdidas por evaporacién debidas a la absorcidon de CO; y a las operaciones de

desorcién (V. C. Quek y otros, 2021b).

En el modelo MBC existente, para poder aplicar a nivel industrial, el modelo tiene que cumplir

los siguientes tres requisitos claves para predecir el resultado de la modelizacién:

e La eliminacién de CO; bajo operaciones de empobrecido y semi empobrecido, una
regeneracion parcial (proceso semi empobrecido) supone un ahorro de energia en
comparacién con una regeneracion total (proceso empobrecido), pero reduce el flujo
de CO; absorbido en MBC.

e El perfil de latemperatura del disolvente y la pérdida por evaporacion con el gas tratado.

e Y la pérdida de hidrocarburos por absorcion en la disolvente amina (V. C. Quek y otros,
2021a).

La pérdida gradual del disolvente en el gas tratado en el MBC puede modificar la cantidad de
CO; absorbido en el MBC, por lo que la reposicién de agua y amina son necesarias en la corriente

de entrada liquida del contactor de membrana para mantener las condiciones de trabajo.

La evaporacion reduce la temperatura del disolvente debido al calor latente de vaporizacion
mientras que las pérdidas por evaporacion aumentan con la temperatura del disolvente. La
prediccién del perfil de temperatura en el interior del MBC puede utilizarse para afinar la
velocidad de eliminacién de CO,, detectar la aparicién de un abultamiento de la temperatura
como en las torres de absorcién de CO;, convencionales, o incluso estimar la velocidad de
corrosion. La capacidad de predecir la temperatura del disolvente a la salida del MBC también

es clave para disefar los intercambiadores de calor en la seccién de regeneracion de aminas.

Para prevenir la condensacidn de hidrocarburos en el MBC que podria resultar una gran pérdida
de hidrocarburos, y causar problemas en procesos aguas abajo debido a la aparicidon de una
segunda fase liquida. Por lo tanto, se pretende mantener la temperatura de la disolucion
empobrecido al menos 5 2C por encima de la temperatura de rocio de los hidrocarburos de los

gases tratados. Pero también hay partes de hidrocarburos absorbidos por la disolucién amina,

I “ I”

el disolvente que circula por el lado del “shell” del contactor de membrana, que acabaria en el

gas acida si no se recupera. La solubilidad de los hidrocarburos ligeros como el metano, etano o
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propano en el disolvente amino (Metil dietanol amina + piperazina, MDEA+PZ) es despreciable

a presion atmosférica, pero son significativas cuando la presién es de 60 bares o mas (V. C. Quek
y otros, 2021a).
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Figura 16: Efecto de la temperatura del disolvente en la columna de separacion sobre las pérdidas
por evaporacion en todo el proceso, con un caudal de gas de 75 kg/h y un caudal de disolvente
de 275 kg/h. A: Pérdida de agua, MDEA y PZ por volumen de gas tratado. B: Comparacion entre
la pérdida del gas tratado y el gas acida. Fuente: V. C. Quek y otros, 2021b.

En la Figura 16 A, se observa que la pérdida de agua por evaporacién es 100 veces mayor que la
pérdida de PZ, mientras que la de PZ es 2 o 3 veces mayor que la de MDEA, de acuerdo con su
presion de vapor. Las pérdidas de agua aumentan en mas de un 20% al aumentar la temperatura
del rehervidor de 376 K a 403 K, mientras que las pérdidas de amina se reducen
aproximadamente a la mitad al mismo tiempo. Este comportamiento contraintuitivo es debido

a la que mezcla agua-MDEA-PZ no es ideal y a efectos de asociacidn entre la mezcla.

Un desglose de estas pérdidas revela que: (i) las pérdidas por evaporacién con el gas flash
contribuyen sélo 1-3% de las pérdidas totales; (ii) las pérdidas por evaporacién con el gas tratado
muestran muy pocas variaciones (2-4%) a lo largo del rango de temperatura del rehervidor de
interés; y (iii) tanto las pérdidas de agua como de aminas con el gas acido constituyen, con mucho,
la mayor parte (70-90%) de las pérdidas por evaporacidn en el proceso, como se puede observar
en la Figura 16 B. Como la pérdida del disolvente en el gas acido constituye la mayor parte de la

pérdida del proceso, se puede reducir la pérdida de disolvente significativamente disminuyendo

37



Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

la temperatura de la cabeza del condensador (“Condenser Overhead”) de 333 Ka 318 K (V. C.
Quek y otros, 2021b).

Segun el estudio realizado por E. Teletzke y B. Madhyani en 2018, se predicen que las pérdidas
totales de amina (MDEA + PZ) en la planta piloto esta entre 27-54 mg por Sm? de gas tratado, lo
cual es proporcional con las pérdidas de amina promedio reportadas de ca. 48 mg/Sm? (estdndar
metro cubico) en plantas de procesamiento de gas existentes que utilizan monoetanolamina
(MEA), dietanolamina (DEA) y MDEA. Las pérdidas de amina previstas por el CO; eliminado estd
entre 0,24-0,63 kg/tonelada, que de nuevo es coherente con plantas de endulzamiento de GN
convencionales (0.35-3 kg/tonelada).

En la configuracion del experimento piloto realizado por V. C. Quek y otros en 2021, la cantidad
de pérdida total del disolvente supone un 0.1-0.15 % del caudal de circulacidn del disolvente
(275 L/h) y la pérdida de agua supone mas del 99 wt% (porcentaje masico). Esto sugiere que la
alimentacién del agua pura es suficiente para mantener la concentracién del disolvente para su
normal funcionamiento, complementando con una inyeccién regular de MDEAy PZ en el proceso,

cuando la cantidad de estos estan por debajo de un cierto valor o se ha degradado térmicamente.

También hay tener en cuenta la pérdida de los hidrocarburos. Los hidrocarburos son absorbidos
junto con el CO; por el disolvente que acabard en la corriente del gas acido, si no se recupera.
Aunque esta pérdida supone una pequena fraccién de hidrocarburos del gas tratado, puede
causar una pérdida econédmica muy grande y dificulta el tratamiento posterior del gas acido. Una
gran fraccién de estos hidrocarburos ligeros perdidos puede recuperarse en el separador flash
de la disolucion rica (“Rich Solution Flash Drum”), situado en aguas abajo de la salida del liquido
del MBC. Es habitual utilizar el gas flash en una turbina de gas para la recuperacién de calor,
porque contiene hidrocarburos recuperados que cumplan determinados requisitos para emplear
como combustible. Como comentado anteriormente, la presencia de CO; disminuye el poder
calorifico del gas. Alternativamente, el gas flash podria ser comprimido y devuelto a la entrada
de gas del MBC, o simplemente mezclado con el gas tratado, siempre que se cumpla la pureza
de CO; requerida. Como mencionado previamente, la mezcla de CO; puro en la corriente de Gas
Natural para cumplir la concentracidn de entrada del Gas Natural, o la mezcla del gas tratado con
el gas flash, debido a que el gas tratado solo, posee una menor cantidad de CO; de la requerida,
y la mezcla de ambos podria suponer un ahorro econémico ademas de cumplir la caracteristica

demandada por el cliente.

Una variacion de la presiéon de operacion en el separador flash de disolucién rico es una
estrategia eficaz para reducir la pérdida de hidrocarburos, como puede observarse en la Figura
17, para procesos semi empobrecido y empobrecido. La recuperacidon de hidrocarburos se
calcula en base a moles con respecto al contenido de hidrocarburos en la salida del liquido del
MBC. Desde el punto de vista termodinamico, el funcionamiento del “Flash Drum” a una presion
mas baja aumenta la cantidad de flash gas, aumentando asi la recuperacién de gas combustible.

Pero como inconveniente, la evaporacidn de las especies como CO; de la disolvente amina a una
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menor presion de trabajo, reduce el poder calorifico inferior (LHV) del flash gas. Esto es una clara

dilema o eleccién en la presion del tambor flash (“Flash Drum”).
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Figura 17. Efecto de la presion de “Rich Solution Flash Drush” en la recuperacion de hidrocarburos
y LHV en el flash gas, con un caudal de gas de 75 kg/h y caudal de disolvente 275 L/h. A:
Operacién con amina empobrecida (Concentracion (loading) de CO; de entrada 0.01 mol/mol).
B: Operacion con amina semi empobrecida (Concentracion (loading) de CO, de entrada 0.23
mol/mol). Linea discontinua: limite inferior de la especificacion del gas combustible NG. Fuente:
V. C. Quek y otros, 2021b.

Al reducir la presion del “Flash Drum” de 1500 kPa a 700 kPa, la recuperaciéon de hidrocarburos
prevista aumenta de aproximadamente 81% al 90% en condiciones empobrecida como se
observa en la Figura 17 Ay del 77% al 88% en condiciones de semi empobrecida como muestra
en la Figura 17 B. En condiciones empobrecida, el gas flash cumple la especificacidon habitual
para el gas combustible, un poder calorifico inferior (“Lower Heating Value”, LHV) de 47,1 MJ/kg
para el Gas Natural en todos los valores de presién con una recuperacidn maxima
correspondiente de mas del 90% a una presién de 700 kPa. En cambio, en condiciones semi
empobrecida, el LHV del gas flash sélo alcanza 47,1 MJ/kg a presion de 1500 kPa, con una
recuperacién del 77%. (V. C. Quek y otros, 2021b).
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4.5 Mejoras del proceso semi empobrecido para cumplir las especificaciones del gas de venta

El gas de venta con menos de 2-3 mol% de CO, puede lograrse tanto en condiciones empobrecida
o semi empobrecida, pero el funcionamiento semi empobrecido conlleva un consumo de energia
del 80 % menos en comparacién con el funcionamiento empobrecido. Sin embargo, esta
comparacién podria ser engafiosa, para permitir una comparacion mas justa, se realiza un
estudio para tratar 75 kg/h de gas natural acido con un objetivo de pureza de CO; de 1,5 mol%,

ajustando el caudal de disolvente.

Segun el estudio, si adopta una configuracion modificada para el proceso de aminas semi
empobrecida, en la que la columna de desorcién (“stripping column”) y el rehervidor se
sustituyen por un separador de flash (“flash drum”) de baja presion y un calentador,

respectivamente, utiizando el montaje experimental de la Figura 15 como base de disefio.

Segun el estudio, un menor caudal de disolvente en el proceso de amina empobrecido se traduce
en un menor consumo de energia en todas las bombas. Sin embargo, el consumo de energia
total del proceso del proceso empobrecido (13,7 kW) sigue siendo un 16% mayor comparado
con el proceso semi empobrecido (11,6 kW). Esto se atribuye a (i) la mayor temperatura del
rehervidor necesaria para regenerar completamente el disolvente en el proceso empobrecido; y
(ii) el mayor trabajo de refrigeracién en el enfriamiento de la disolucidn empobrecida (“lean
solution cooler”), ya que la temperatura del disolvente que sale de la columna de desorcién es
mas alta en el proceso empobrecido a pesar del intercambio de calor en el intercambiador de

calor de la disolucidn rico-pobre (“lean-rich exchanger”).

En la Figura 18 se muestra un desglose del consumo de energia de toda la planta por los equipos
principales, tanto en el proceso de empobrecido como en el de semi empobrecido. Segun la
Figura 18, el trabajo del proceso podria reducirse aun mas alimentando el disolvente regenerado
al MBC a una temperatura de 318 K, eliminando asi el enfriador de aminas. Esta modificacion
del proceso reduciria ademas la dimensién espacial o la huella fisica de todo el proceso y se
adopta en el estudio final de escalado. Sin embargo, observa que la supresién del enfriador de
aminas también podria tener consecuencias negativas, ya que una temperatura mas alta del
disolvente aumentaria la presion de vapor de la disolvente amina, una mayor pérdida de amina.
Una mayor temperatura del disolvente también aumentara la temperatura del gas de salida y, a
su vez, el contenido de agua del gas, aumentando asi el trabajo del equipo de deshidratacion

posterior (M. I. Stewart, 2014).
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Figura 18: Desglose del consumo energético de toda la planta por los equipos principales. A:
proceso de amina empobrecida con columna de desorcion (“stripper columna”). B: proceso de
amina semi empobrecida utilizando un separador flash de baja presion (“low-pressure flash
drum”). Fuente: V. C. Quek y otros, 2021b.

En general, la configuracion semi empobrecida presenta un mejor potencial de intensificacion
qgue suhomoéloga empobrecida para lograr la especificacion del gas de venta, ya que reduce tanto
el consumo de energia como la huella fisica del proceso, el espacio necesario de implantacidn
de la instalacién. Su Unico inconveniente seria una reduccién del LHV del gas flash que podria
impedir su uso en una turbina de combustidon convencional. Se espera que estas ventajas se
traduzcan en una importante reduccién de gastos de capital y de explotacidon en comparacién
con el modo de funcionamiento empobrecida en un proceso de endulzamiento a escala
comercial (V. C. Quek y otros, 2021b).

41



Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

5. Disefio de la planta de endulzamiento de Gas Natural

En esta seccidn se realiza el disefio de un proceso a nivel piloto aprovechando los conocimientos
adquiridos previamente, de los estudios experimentales y de modelizaciéon consultados en la
bibliografia, especialmente en el trabajo realizado por V. C. Quek y otros en 2021. La planta se
disefia para tratar un caudal de 500 m3/h de Gas Natural, para eliminar el didxido de carbono.

Se utiliza un contactor de membranas, en el que un disolvente aminico es una mezcla acuosa de
MDEA vy PZ (liquido extractor), para enriquecer el gas natural (endulzamiento del gas natural) en
un proceso semi empobrecido.

Esta opcidn fue elegida por las siguientes ventajas: la reduccién el volumen fisico de la seccion
de absorcién y la sustitucion de la columna de desorcidn por un separador flash, la reduccion de
la energia consumida por el calentador por la cantidad de CO, eliminada y, por lo tanto, el
consumo total del proceso, ademas de otras ventajas comentados anteriormente.

Para ello, se ha tenido en cuenta el montaje experimental de la Figura 15, con las siguientes
modificaciones: la sustitucidon de la columna de desorcién por un separador de flash de baja
presidn, el rehervidor por un calentador, la eliminacién de la enfriadora de aminas que puede
reducir el consumo de energia ("process duty”) y la reduccién de la temperatura del
condensador (333 K a 318 K) para mitigar las pérdidas de disolventes por evaporacién con el gas
acido.

La mezcla de gas natural rica en CO; fluye en el interior de las fibras de las membranas del
contactor, mientras que el disolvente amino fluye en el exterior de la fibra o “shell side”, en una
configuraciéon de contracorriente, para favorecer una mayor transferencia de CO; de la corriente
gaseosa a la corriente liquida. La mezcla de gas se difunde desde el lado del tubo a través de las
paredes de las fibras hacia la carcasa, donde el CO; es absorbido quimicamente por la amina. En
todo el experimento, el mddulo de MBC estd orientado horizontalmente, los flujos en
contracorriente y utilizando una mezcla acuosa de MDEA y PZ como disolvente quimico. La
orientacién horizontal del médulo de MBC es debido a que en el funcionamiento horizontal del
MBC elimina la necesidad de superar la presion hidrostatica y reduce la humectacion de la
membrana.

La seleccion del disolvente, una mezcla de MDEA+PZ acuoso, es debido a que: MDEA es una
amina terciaria, por lo tanto, tienen una mayor capacidad de absorcién de CO,, y requiere menos
energia para su regeneracion, sin embargo, la velocidad de reacciéon para la absorcién de CO; por
estas aminas son generalmente baja. La piperazina (PZ) es una diamina secundaria ciclica, que
tiene una alta capacidad de adsorcion debido a los dos grupos -NH, tiene una velocidad de
reaccidn de absorcidn mayor que conlleva una mayor demanda de energia de regeneracion. La
combinacion de ambas disoluciones se obtiene una mezcla con una velocidad de absorcién de
CO; apropiado con una composicidn de entrada MDEA/PZ de 39/5 wt% en este caso, para el Gas
Natural con una composicion de entrada de CO,/CH4/C,He/CsHs de 24/73/2/1 (mol%)

respectivamente. El objetivo es alcanzar una concentracion de CO; de 6.5 mol% en el Gas Tratado.
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El disolvente se consume durante el proceso de la eliminacién del gas acida de la corriente
gaseosa en los gases de salidas, aunque el disolvente se regenera. Existen las pérdidas del

disolvente por evaporacién y las pérdidas por arrastre.

En este caso, no existe el fendmeno de arrastre debido a que las membranas micro porosas de
la MBC evitan la dispersion de la fase gas en el liquido. Pero la acumulacidn de las pérdidas por
evaporacion en los gases de salidas supondria una alteracion del funcionamiento de la planta,
aunque la pérdida de caudal del disolvente es pequefia en comparacién con el caudal de
circulacion. La pérdida del disolvente amina, compuesto por agua, MDEA y PZ, se pierde en el el
gas flash y el gas acido. Estas pérdidas dependen del tipo y la concentracion de la amina, la
temperaturay la presién de trabajo del MBC, y de los tambores flash. La reposicidn del disolvente

es necesario para mantener la cantidad del disolvente y la concentracién deseada.

TABLA 5. Las especificaciones del proceso semi empobrecido para el endulzamiento del gas
natural. (V. C. Quek y otros, 2021b)

Absorcion- Endulzamiento del Gas Natural
MBC tubo, composicion del gas de entrada CO2/CHa/C;He/C3Hs (mol%) 24/73/2/1

Caudal de gas de entrada (m3/h) 500
Presién del gas de entrada (kPa) 5400
Temperatura del gas de entrada (K) 298
MBC carcasa, composicion del disolvente de entrada MDEA/PZ (wt%) 39/5
Caudal de liquido de entrada (m3/h) 0,150 17
Temperatura del gas de entrada (K) 318
Presion de disolvente de salida (kPa) 5430
Desorcion- Regeneracion de disolvente
“Rich solution drum”, presién (kPa) 911
“Solvent regeneration flash drum”, presion (kPa) 258
“Heater”, temperatura (K) 377
“Overhead condenser”, temperatura de salida (K) 318
“Reflux bomb”, presiéon de salida (kPa) 258
“Lean-rich exchanger”, corriente fria, temperatura de salida(K) 364
Presion de salida (kPa) 368
corriente caliente, presion de salida(kPa) 233
“LP amine pump”, presién de salida (kPa) 711
“Lean solution cooler”, temperatura de salida (K) 318
Caida de presion (kPa) 35
“HP amine HP pump”, presién de salida (kPa) 5430
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Las especificaciones de la seccidn de absorcién de CO,y las especificaciones nuevas de la seccion
de regeneracién de disolventes se indica en la parte inferior de la Tabla 5. En el disefio de la
planta se han seleccionado estos valores como condiciones de disefo.

La concentracién de salida del CO, en el Gas Tratado es 6.5 mol%. Debido a la eliminaciéon de la
enfriadora de disolucién amina antes de entrar al MBC, hace que la temperatura de disolvente
es mayor a la entrada del MBC, lo que hace que flujo de absorcién (7,6 mol/(m?*h)) sea mayor
que el flujo de absorcidn a nivel laboratorio (7,1 mol/(m?*h)). El coeficiente de transferencia de
materia para la absorcidn se incrementa a alta temperatura debido a la disminucién de la
viscosidad del liquido.

Tabla 6. Los indicadores clave de rendimiento del proceso comercial semi empobrecido para el
endulzamiento del gas natural. (V. C. Quek y otros, 2021b).

Indicador de rendimiento Valor nominal Rango de variacion
Composicidn de CO; en el gas tratado (mol%) 6,4 6,2 6,6
Flujo de absorcién de CO; (mol/ (m?*h)) 7,6 7,5 7,7
Ratio disolvente por absorcidn de CO, (m3/kmol) 0,76 0,75 0,78
Energia de rehervidor por CO; eliminado (GJ/ton) 2,20 2,18 2,21

Recuperacion de hidrocarburos en gas flash 1,04 (82%) 0,98 (81%) | 1,10 (83%)
(ton/h, %)
LHV del gas flash (MJ/kg) 29,5 29,1 29,8
Pérdida de amina por CO, recuperado (kg/ton) 0,270 0,268 0,272

En la tabla 6, se muestran los indicadores del rendimiento de la planta, asi como el rango de
variacion de cada pardmetro después realizar varias veces el experimento por V. C. Quek en
2021b.
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5.1 Descripcidn del proceso disefiado

A continuacion, se explican cada una de las etapas del proceso de endulzamiento de gas natural.

Gas Natural proveniente de una planta de regasificacion

{b

MDEA+PZ+Agua

% Contactor de membrana 5 Gas tratado a un gasoducto

Desgasificacion —u::> Gas Flash a un deposito de almacenamiento

Acondicionamiento

L

Desorcion ——-=0> Gas dcido a un gestor

Acondicionamiento

Figura 19: Diagrama de bloques del proceso de endulzamiento del gas natural

La Figura 19 representa el diagrama de bloques del proceso del endulzamiento de gas natural.
En este caso, el gas natural proviene directamente a través de un gasoducto proveniente de una
planta de regasificacion de gas natural con las concentraciones de compuestos mencionados
anteriormente, mientras el disolvente se almacena en un tanque de almacenamiento con una
determinada proporcion de MDEA, PZ y agua.

El CO, contenido en la corriente de gas es reducido por la absorcidn de la corriente liquida de
arrastre en el contactor de membrana, obteniéndose un 6,5 %mol de CO; en el gas tratado,
suponiendo que el resto son hidrocarburos ligeros, principalmente metano. La corriente liquida
después de la absorcion se somete a la desgasificacion en un tambor flash para la recuperacion
de hidrocarburos ligeros, el producto obtenido en este caso es el gas flash formado por los
hidrocarburos ligeros, principalmente metanos con una pequefia fraccidn de etano y propano, y
CO.. Los hidrocarburos ligeros se utilizardn posteriormente como combustible si cumplen la
especificacion del poder calorifico inferior de 47,1 MJ/kg.

Se acondiciona la corriente liquida después de eliminar los hidrocarburos ligeros, es decir, se
calienta la corriente liquida antes de entrar al proceso de desorcién flash. El proceso de
desorcion consiste en la eliminacion del CO,, obteniendo un gas de salida, conocido como el gas
acido. El gas acido requiere un especial tratamiento, por lo que, se encargara un gestor de
residuo. La corriente liquida regenerada se vuelve al tanque de almacenamiento pasando por
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una etapa de refrigeracion y de aumento de presién, alcanzando asi las condiciones de
almacenamiento del interior del tanque.

Gas Flash a un tangue de almacenamiento
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Figura 20: Diagrama de flujo del proceso del endulzamiento del gas natural

La Figura 20 representa el montaje de la planta con las modificaciones mencionado
anteriormente. La sustitucién de la columna de desorcion por un separador de flash de baja
presion, el rehervidor por un calentador y la eliminacién de la enfriadora de aminas. El gas
natural rico en CO; proviene de una planta de regasificacion con las concentraciones de
C0O,/CH4/CyHs/C3Hs mencionados anteriormente y por medio de un gasoducto va directamente
al contactor de membranas de la planta. Este disefio se basa en la consulta bibliografica realizada.
En cuanto al disolvente, se utiliza una mezcla acuosa de metildietanolamina (MDEA) y piperazina
(PZ) como disolvente quimico con las caracteristicas mencionados previamente.

A continuacidn, se explica detalladamente el diagrama de flujo.
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Figura 21: Diagrama de flujo del contactor de membrana

El gas natural rico en CO; se introduce en el lado del tubo del MBC desde un gasoducto. Sus
caracteristicas de entrada son las siguientes, un caudal de 500 m3/h, a una presién de 5400 kPa
y una temperatura de entrada de 298 K que se comprueban a través del caudalimetro,
mandmetro de presion y el termdémetro, respectivamente. El caudal de entrada del gas se regula

con una valvula de regulacién de gases.

El disolvente aminico proviene de un tanque de almacenamiento de disolvente, TA, el tanque
tiene dos entradas, una entrada para la reposicion periddica de disolvente perdido y otra para el
disolvente regenerado. El tanque tiene una valvula de alivio para evitar la sobrepresion en el
interior del tanque, y también posee sensores para indicar el nivel del liquido, nivel inferior (NI),
nivel superior (NS) y nivel superior de seguridad (NSS). Los sensores sirven para advertir
problemas como el derrame del liquido del depésito, se cierra la valvula del tramo de la bomba

y se vacia el depdsito por el otro tramo.
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El caudal de la corriente liquida de entrada estd regulado por una valvula de paso, bombeado
por una bomba de alta presion, B3, con una valvula de seguridad dirigido hacia el tanque de
almacenamiento. La comprobacién del caudal, de la presidn (5430 kPa) y de la temperatura (318
K) de entrada del liquido se llevan a cabo a través del caudalimetro, manémetro de presion y el
termdmetro, respectivamente. El caudal de entrada del disolvente debe ser igual a su salida para
mantener la presidn constante en el interior del tanque, si no, requiere la presencia de un gas

inerte para mantener la presion en el interior del tanque (TA) constante.

La presion de entrada del liquido debe superior a la presidn del gas en el contactor de membrana
(MBC), porque una variaciéon de 5% en la presion del gas de alimentaciéon durante el
funcionamiento del proceso causaria la humectacion de la membrana, para prevenir el
desequilibrio de presidn en el contactor de la membrana, en caso contrario, ocurre el fendmeno
de inundacidn, la ocupacién de los poros de la membrana por el disolvente, lo que aumenta la

resistencia de la membrana, y reduce el rendimiento del proceso.

El contactor de membrana funciona en una configuracién horizontal y a contracorriente en todo
el disefio de la planta. El disolvente circula en la parte exterior de la fibra, “Shell side”, porque
reduce la caida de presién considerablemente, por lo que el gas circula en la parte interior de la
fibra, “Lumen side”. Ademas, el funcionamiento horizontal del MBC elimina la necesidad de

superar la presién hidrostatica y reduce la humectacién de la membrana.

Como producto se obtienen, por un lado, el gas tratado, un gas natural con la concentracion
requerida de CO,, 6,5 %mol, por otro lado, una corriente liquida aminico con la cantidad de CO,
absorbida tras ponerse en contacto con la corriente gaseosa en el contactor de membrana.
Requiere una regeneracidon del disolvente utilizado, eliminando el CO, que se encontraba

inicialmente en la corriente de gas natural (alimento).

La destilacion flash es un proceso de destilacion que ocurre de manera instantanea o subita en
una columna de destilacién flash, cuando una mezcla multicomponente experimenta una
expansion o disminucidn de la presidn o un cambio en la temperatura de operaciéon. De manera,
que se vaporiza inmediatamente una de las fases ocurriendo una separacién instantdnea,
guedando los componentes mas volatiles en la fase gaseosa y los mas estables en la fase liquida.
El separador de flash estda compuesto por un calentador, una valvula de expansién y un tambor

flash con toma de tierra por razones de seguridad.
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Figura 22: Diagrama de flujo del separador flash de disolucion enriquecido

El disolvente aminico enriquecido en CO; se recoge en la salida de la parte “Shell” del MBC, se
circula en L1, dirigiendo al tambor flash de disolucién rica (TF1) para la desgasificacion de los
hidrocarburos ligeros disueltos, principalmente metano, con una caida de presidn causado por

la valvula de expansion automatica desde 5430 kPa a una presion de 911 kPa.

El gas flash esta principalmente compuesto por los metanos y CO,, su poder calorifico depende
del contenido de CO.. El rendimiento de recuperacion de hidrocarburo depende de la presidon
del separador flash como ilustra la Figura 17 con un caudal de gas de 75 kg/h y caudal de
disolvente 275 L/h, aunque los datos de entrada de las corrientes son diferentes, se suponen

que el efecto es similar.

Y el disolvente aminico que circula en la tuberia, L2, se expansiona desde 911 kPa hasta alcanzar
una presion de 393 kPa, que se comprueba con el manémetro por la accion de la valvula de

expansion automatica, antes de dirigir hacia el intercambiador de calor (IC).
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Figura 23: Diagrama de flujo del intercambiador de calor

La corriente de salida del liquido del tambor flash de disolucién enriquecida del L2, se calienta
mediante un intercambiador de calor cruzado con el disolvente caliente semi empobrecido de
L8, antes de entrar en el tambor flash de baja presion (TF2). Las presion y temperatura de la
salida del intercambiador de calor (IC) de la corriente fria se miden con el manémetro y el

termdémetro.
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Figura 24: Diagrama de flujo del tambor flash de baja presion
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Se comprueba si la temperatura de entrada al tambor flash de baja presion (TF2) ha alcanzado
el valor indicado en la Tabla 7, 377 K, como no se alcanza en este caso, se calienta con el
calentador (C) para llegar a la temperatura de entrada requerida, y se comprueba con el
termdmetro. Se obtienen dos corrientes de salida por la accién de la valvula de expansion, la
presidon pasa de 368 kPa a 258 kPa, una corriente gaseosa y una corriente liquida después de su

destilacién flash en el tambor flash de baja presién (TF2).

Gas acido a un gestor
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L6 |®
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N

Figura 25: Diagrama de flujo del separador flash de reflujo

La corriente gaseosa de salida del tambor flash de baja presion (TF2) que circula en L5 va a ser
enfriado en un condensador. Cambia su estado, pasa de fase gaseosa a fase liquida. Se
comprueba que su temperatura de salida sea de 318 K. Después se expansiona por la accidn de
una valvula de expansién situado en L6, la presion pasa de 258 kPa a 120 kPa. En el tambor de
reflujo (TF3), el CO, absorbido por el liquido extractor en el contactor de membrana se encuentra
en el gas acido. El gas acido que sale de la parte superior del tambor flash de reflujo (TF3) esta
formado principalmente por CO, con trazas de disolventes aminicos y requiere un tratamiento

posterior especial, que sera llevado a cabo por un gestor de residuos.
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Figura 26: Diagrama de flujo de la mezcla de corriente

El disolvente liquido de la salida del tambor de reflujo (TF3) es bombeado por la bomba de reflujo,
B1, para llegar a una presion de 258 kPa que se comprueba con el manémetro. También,
encuentra una valvula de seguridad en L7 para incidencias de sobrepresidon causado por la
bomba B1, donde el liquido disolvente vaciara en un recipiente diferente. Se mezcla la corriente
liguida de salida del tambor de baja presién (TF2) y el tambor de reflujo (TF3) de las conducciones
L4 y L7. Ambos corrientes se encuentran a la misma presién, 258 kPa, por lo que, no presentara

problema en el mezclado.

El disolvente mezclado semi empobrecido en CO,, la corriente caliente que circula en L8, se
enfriard pasando por el intercambiador de calor de disolvente empobrecido y rico en CO; (IC),
cediendo calor a la corriente liquida de salida, la corriente fria, del tambor flash de disoluciéon

enriquecido, TF1.
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Figura 27: Diagrama de flujo del tanque de aminas

El disolvente semi empobrecido en CO,, bombeado por la bomba de baja presién, B2, después
de ceder su calor en el intercambiador de calor (IC). Existe una valvula de seguridad en la salida
de la bomba B2, para evitar una sobrepresién en la conduccién L9. La corriente pasa por el
enfriador de disolucién empobrecida, UE2, utilizando el agua como refrigerante a temperatura
ambiente, 298 K, antes de volver al tanque de almacenamiento de aminas. Se comprueba con el
mandmetro y el termdémetro en la salida del enfriador para no disturbar las condiciones de
almacenamiento, presidon (676kPa) y temperatura (318K), en el interior del tanque. Tanto agua
desmineralizada como disolventes, MDEA y PZ frescos, se introducen en el tanque de amina
periddicamente para compensar las pérdidas de disolvente por evaporacién en el MBCy en la
columna de separacion. El tanque es agitado para homogeneizar el disolvente antes de

suministrarla al contactor de membrana.

Todos los equipos de la planta estan alimentados eléctricamente. El consumo de energia del
calentador (C), el condensador (UE1), bomba de reflujo (B1), bomba de amina de baja presion
(B2), enfriadora de disolucién pobre (UE2), y bomba de amina de alta presién (B3). Se suman

para obtener el consumo total de energia.
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En general, el proceso MBC semi empobrecido muestra un prometedor potencial de aplicacion
en comparacion con los procesos convencionales, proceso de absorcién principalmente, basados
en disolventes con aminas para cumplir con las especificaciones del gas de venta.

5.2 Los cdlculos para la planta de endulzamiento de gas natural

Primero, hay que calcular el didmetro de las tuberias, que se calcula utilizando la siguiente
ecuacién, pero hay que determinar el caudal de circulacién del disolvente.

(3)

Para tratar un caudal de 500 m3/h de GN, a partir de la interpolacion de resultado del
experimento realizado por V. C. y colaboradores en 2021, el caudal de disolvente aminico, mezcla
acuosa de MDEA y PZ acuoso, es de 3,053 m3/h como puedes observar en la Tabla 7.

TABLA 7. La interpolacion del caudal del disolvente necesario

Caudal de GN a tratar Caudal del disolvente Area de membrana
233 MMSCFD = 6582747,65 m? /d 1675 m3/h 287000 m?
500 m3/h 3,053 m3/h 523,19 m?

También puede calcular a partir de la ratio del disolvente por CO; absorbido, 0,76m3/kmol, de la
tabla 6. Para determinar el caudal del disolvente de esta forma, se calcula primero la densidad
de la corriente gaseosa y liquida.

TABLA 8. La densidad de la corriente gaseosa

Compuestos| Densidad (kg/m?) Peso molecular (kg/kmol) | Composiciéon (mol%)| kmol/m?3
CO, 1,980 44 0,24 0,011
CH4 0,657 16 0,73 0,030
CHs 1,282 30 0,02 0,001
CsHs 1,830 44 0,01 0,0004
Total 0,042
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La densidad media para el Gas Natural es 0,042 kmol/m?3, 0,998 kg/m?3, con una composicién de
CO,/CH4/CyHe/C3Hg de 24/73/2/1 (mol%) respectivamente y un caudal de disefio de 500 m3/h,
que equivale a 21 kmol/h.

TABLA 9. La densidad de la corriente liquida

Compuesto | fraccion masica | Densidad a 20 eC Densidad del Densidad del
(% wt) (kg/m3) disolvente (kg/m3) | disolvente (kmol/ m3)
PZ 5 1100 55 0,638
MDEA 39 1040 405,6 3,404
Agua 56 997 558,32 12,689
Total 1018,92 16,731
TABLA 10. El caudal mdsico de la corriente de entrada del gas
Compuestos Densidad P_M (kg/kmol) | Composicion kmol/m® | kmol/h ke/h
(kg/m3) (mol%)
CO, 1,976 44 0,24 0,011 5,3891| 237,120
CH. 0,657 16 0,73 0,030 14,9878 | 239,805
C,Hs 1,282 30 0,02 0,001 0,4273 12,820
CsHs 1,830 44 0,01 0,0004 0,2080 9,150

Se observa en la tabla 6, la cantidad de hidrocarburo recuperado en el separador flash de
disolucion enriquecido es 1040 kg/h, el 82% del hidrocarburo perdido, para un caudal de
hidrocarburo de entrada de 210026,72 kg/h en el experimento. Interpolando para este caso,
suponiendo que el rendimiento de recuperacién de hidrocarburos es la misma para un caudal
de entrada de hidrocarburo de 261,775 kg/h, la cantidad de hidrocarburo recuperado es 2,044
kg/h. El otro 18% de hidrocarburo se encuentra en la corriente liquida de salida del separador
flash de disolucién enriquecido, supone una pérdida de hidrocarburo de 0,449 kg/h. La pérdida
total del hidrocarburo es 2,493 kg/h.

A partir de la cantidad de hidrocarburos que hay en la salida de la corriente liquida de MBC,
podria determinar la cantidad de hidrocarburos en la corriente de Gas Tratado, aplicando un
balance de materia para el hidrocarburo.

TABLA 11. El balance de materia del hidrocarburo en el contactor de membrana

Hidrocarburo Kg/h Kmol/h
Entrada 261,775 12,177

Salida_1 (Corriente liquida) 2,493 0,116
Salida_2 (Gas Tratado) 259,282 12,062

55



Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

Como el %mol de CO, en el Gas tratado es 6,5 mol%, calculando con la cantidad de hidrocarburos
para determinar el CO; presente en el Gas tratado, ya que los hidrocarburos suponen el 93,5 mol%
en el Gas tratado. El CO, presente en el gas tratado es 0,839 kmol/h, 36,916 kg/h respecto a la
cantidad de CO; total en la entrada 237,120 kg/h. Suponer que la fraccion molar del disolvente
aminico perdido en el contactor de membrana es nula en el Gas Tratado.

TABLA 12. El balance de materia del CO; en el contactor de membrana

CO, Kg/h Kmol/h
Entrada 237,120 5,39
Eliminada (Corriente liquida) 200,204 4,55
Salida (Gas Tratado) 36,916 0,839

Como el caudal de CO; en la corriente liquida de salida del MBC es 200,204 kg/h, equivalente a
4,55 kmol/h. Multiplicar el caudal de CO; de salida del MBC con la ratio del disolvente por CO,
absorbido, 0,76m3/kmol, se obtiene el caudal del disolvente, 3,458 m3/h.

El caudal de disolvente a emplear en el disefio serd 3,458 m3/h, porque es més riguroso que el
resultado obtenido anteriormente a partir de una interpolacién lineal, 3,053 m3/h.

Con un caudal, Q = 3,458 m3/h, 9,605*10* m3/h, para una velocidad de disefio de 1,5 m/s, el
didmetro interior es 28,55 mm segun la ecuacién 3. Se empleard tuberias de acero inoxidable de
DN 30 mm, resistente a la corrosidn, porque la disolucién aminica es corrosiva. Debe tener en
cuenta, que el sistema trabaja a una elevada presién, es muy dificil encontrar tuberia con un
didmetro pequefio que soporta tanta presion a nivel comercial, por lo que, las tuberias deben
personalizar. Ademas, la pérdida de disolvente en las corrientes gaseosas se supone que es
despreciable respecto al caudal de circulacién del liquido.

Pero hay una excepcién en L5, L6 y L7, como el caudal de circulaciéon cambia, el diametro de la
tuberia también cambia. Recalcular el didmetro para un caudal de 0,35 m3/h, la décima parte,
esta suposicion estd basado en que la corriente caliente del intercambiador de calor, en
circulacion en L8, resultado de la unién de L4 y L7, su temperatura debe ser igual o superior a
368 K para calentar la corriente fria, porque la temperatura de salida de la corriente fria del
intercambiador de calor es 368 K. Deducir que la temperatura de la corriente no varia en la
columna de separador flash, la temperatura de salida de L4 es 377 K, la temperatura de salida
de L6 es 318 K. El diametro es 9,029 mm, se empleard tuberia de PVC de DN 9 mm, resistente a
la corrosién.

Para determinar la adecuada utilizacion de la bomba en cada tuberia que necesita, hay que
determinar la pérdida de carga en cada caso. Para determinar la pérdida de carga por friccion,
se supone una longitud de tuberia razonable con la dimensidn de los equipos de la instalacién
empleando la siguiente ecuacién.
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hf= 8xfxL *Q2+k*Q2 @

m2xg*D®

Las variables que aparecen en la ecuacién anterior son: f, el factor de friccién de Darcy, L, la
longitud de tuberia, g, la aceleracidn de la gravedad, D, el didametro de la tuberia, Q el caudal de
circulacion y k, el factor de friccién de las valvulas.

Suponer un factor de friccién, f=0,2, y una pérdida global de las valvulas, k = 0,8. El didmetro de
la tuberia puede ser de 30 mm 0 9 mm y su caudal de liquido correspondiente serd 3,458 m3/h
0 0,345 m3/h respectivamente.

A partir de las presiones proporcionadas por el experimento realizado por V. C. Quek y sus
compafieros en 2021 y suponiendo que la instalacién se encuentra en la misma cota, z=0m, el
peso especifico del disolvente, y, el resultado de la multiplicacidn de la densidad del disolvente
por la aceleracidn de gravedad, y = p*g, es 9995,61 kg/(m?*s?), se obtiene la cota piezométrica
de las tuberias.

Para calcular la altura aportado por la bomba en la tuberia se aplica la ecuacion de Bernoulli:

v2? 8xf*L

P1 V12 _ P2 v2? 2 2
7+21+Z+HB_ y+Zz+Zg+ *Q +kx*Q (5)

m2xgxD5

Suponiendo que la cota Z1=Z22=0 m, y la velocidad cinematica es nulo, porque el caudal de
circulacion y el didametro de la tuberia se mantienen constante. La ecuacion de Bernoulli se queda
de la siguiente manera:

P2-P1 | 8xf+L

HB = ———+ =0

* Q% + K Q7 (6)

TABLA 13. El dimensionamiento de las conducciones

P1(kPa) | P2(kPa) | L(m) | pérdidas (kPa) Hb (kPa) A
L1 5430 5430 2 12,544 12,545 0,23%
L2 911 393 1 6,277 -511,728 -0,69%
L3 368 368 1,6 10,036 10,036 2,73%
L4 258 258 0,3 1,879 1,882 0,73%
L5 258 258 0,5 12,904 3,136 1,22%
L6 223 223 0,5 12,904 3,136 1,41%
L7 120 258 2,25 58,074 152,113 11,76%
L8 258 258 2,3 14,424 14,426 5,59%
L9 233 711 1 6,277 484,272 2,69%
L10 676 676 0,5 3,139 3,136 0,46%
L11 676 5430 2,65 16,623 4770,622 2,46%
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Figura 28: Distribucion en planta

La Figura 28 muestra la distribucidén en planta con las longitudes de tuberia empleada en la tabla
13. Existe tres bombas de bombas de presion situado en la tuberia L7, L9 y L11. Cabe destacar la
tuberia L2, porque en este tramo necesita una valvula de expansidn para reducir la presién, para
su entrada en el intercambiador de calor (IC).

En la dltima columna de la tabla 13 representa el porcentaje de la pérdida de presidn respecto a
la presion de entrada en cada conduccién. En las tuberias donde la variacion de la presién estd
por debajo de un 6%, se pueden considerar despreciables.

Para dar una mayor rigurosidad al trabajo, se muestra a continuacién la variaciéon de los
componentes en cada conduccién con el simulador COCO a partir de los calculos realizado
previamente de las corrientes de salida del contactor de membrana (MBC).

La tabla 14 muestra la variacion de las sustancias a lo largo de su recorrido en la planta. Para
facilitar la simulacion, se ha empleado que los hidrocarburos son metanos ya que representa el
73 mol% de la corriente de Gas Natural.

En la tabla 14 se observa que la pérdida del disolvente MDEA es despreciable, mientras que la
pérdida de piperazina y agua es notable. En el Gas flash, los hidrocarburos recuperados del
arrastre del disolvente aminico y el CO, son los componentes principales, el resto son el
disolvente aminico. El CO, afecta al poder calorifico del gas Flash, lo que dificulta su posterior
aprovechamiento. Segun la tabla 6, el poder calorifico de este gas flash es 29,5 MJ/kg. Debido a
la presencia elevada del CO,, este valor es inferior a la especificacion usual del combustible, 47,1
MJ/kg. El poder calorifico puede incrementarse al aumentar la presion del tambor flash, a
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cambio de la reduccién de la recuperacion de hidrocarburos como puedes comprobar en la

Figura 17.

TABLA 14. Los compuestos en las conducciones y salidas con el simulador COCO

Conduccidén N-metildietanolamina | Piperazina Agua Hidrocarburos CO,
(kmol/h) (kmol/h) (kmol/h) (kmol/h) (kmol/h)
L1 11,77 2,208 43,879 0,155 4,549
Gas flash 4,987e-8 0,0039 0,047 0,153 3,650
L2 11,77 2,204 43,832 0,0026 0,899
L3 11,77 2,204 43,832 0,0026 0,899
L4 11,770 2,177 43,102 4,717e-5 0,0971
L5 2,081e-5 0,027 0,730 0,0025 0,8017
L6 2,081e-5 0,027 0,730 0,0025 0,8017
L7 2,079e-5 3,511e-5 0,688 1,788e-9 1,939e-5
Gas acido 2,035e-8 0,027 0,042 0,0025 0,8017
L8 11,770 2,177 43,790 4,717e-5 0,097
L9 11,770 2,177 43,790 4,717e-5 0,097
L10 11,770 2,177 43,790 4,717e-5 0,097
L11 11,770 2,208 43,879 4,717e-5 0,097
Gas Natural 0 0 0 5,293 12,179
Gas Tratado 0 0 0 12,062 0,84

El gas acido estd compuesto principalmente por el CO,, mds una pequefia fraccién de disolvente

aminico e hidrocarburos, la pérdida de disolvente segun la tabla es 0,27 kg por cada 1000 kg de

CO; eliminado, por lo que la reposicion de disolvente es necesario.

Para un caudal de 500 m3/h de gas natural, la eliminacién de CO, es 200,204 kg/h, por lo tanto,

la pérdida de disolvente aminico serad 0,120 kmol/h.
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5.3 Equipos principales de la instalacion

A continuacidn, se explica los principales equipos que existen en la planta de endulzamiento de
gas natural, con las caracteristicas que deben poseer para favorecer su aplicacion en la planta.

e El tanque de almacenamiento del disolvente aminico

El tanque posee dos orificios de entrada, para la reposicion periddica del disolvente y la entrada
del disolvente regenerada, y un orificio de salida destinado al contactor de membrana, la secciéon
de entrada y salida poseen un didmetro de 30 mm, debido a la seccién de tuberia. El disolvente
se almacena a una temperatura de 318 Ky una presién de 676 kPa en el interior del depdsito. El
depdsito serd de acero inoxidable para ser resistente a la corrosién, debido a que el disolvente
aminico es corrosivo.

El tanque se encuentra en una configuracion vertical con un tiempo de almacenamiento de 15
minutos, tiempo de retencidn, por lo tanto, el volumen de tanque se obtiene multiplicando el
caudal por el tiempo, obtiene un volumen de 0,87 m3. Se selecciona una relacién de didmetro-
altura de 1.5 para un depésito vertical. Por lo tanto, el tanque tiene un didametro de 0,9 metroy
una altura de 1,35 metro. En el tanque tiene incorporado el agitador mecanico para favorecer la
homogeneizaciéon del disolvente.

e Contactor de membrana

El contactor de membrana del experimento comercial llevado a cabo por V. C. Quek y otros en
2021 esta fabricado manualmente, a medida segun las especificaciones con PTFE con una radio
de cartuchos de 0.115 metro y de 2.3 metro de longitud. El contactor de membrana empleando
en este TFG tiene las mismas caracteristicas que el experimento realizado, un contactor de
membrana con 4 cartuchos de un radio interior de 0.115 metro con 17000 fibras de PTFE cada
cartucho y de 2,3 metro de longitud. Suponiendo que la transferencia depende principalmente
del area de transferencia.

El contactor de membrana tiene que personalizarse, con las siguientes caracteristicas: hecho de
PTFE, resistente a una presién de 60 bar ya que la presion de trabajo en el experimento es 55
bar, resistente a la corrosién debido a la presencia de gases acidos.

Este contactor de membrana podria encargarselo a la compafila 3M, quien fabrica
principalmente contactor de membrana con polipropileno.

e Tambor flash

En el disefio de la planta existen tres tambores flash: la de disolucion enriquecida, la de baja
presién y la de reflujo. Segun el grado de gravedad API del crudo, su tiempo de retencién varia
en el interior del tambor, como el gas natural se puede asimilar a un crudo de petréleo ligero, su
tiempo de retencion en el tambor de unos 2 minutos. (Louisiana Department of Natural
Resources, 2 de mayo de 2006).

60



Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.
Ademas, hay que anadir el tiempo de realizar los controles de la operacién y por tener un margen
de seguridad, el tiempo de retencién en el tambor es de 5 minutos. Con el tiempo de retencidn
y el caudal se determina el volumen de la columna, 0,3 m3, el tambor tiene una forma cilindrica
con un didametro de 0,50 metro y una longitud de 1,50 metros.

Pero el caudal de circulacién en el tambor de reflujo varia, suponiendo que el caudal de
circulacion del liquido es un décimo parte del anterior, 0,035 m3/h, por el balance de energia que
se intercambia en el intercambiador de calor que se comentara y justificara posteriormente. Por
lo que su volumen es de 0,03 m? con una longitud de 0,75 metro y un didmetro de 0,25 metro,
se mantiene la misma relacion L/D de tres en todos los tambores flash. En todos los tambores se
suponen que la temperatura permanece constante en su interior.

- De disolucidn enriquecido: la presidn y la temperatura en el interior del depésito es de
911 kPa y 318 K respectivamente, por lo que, el depdsito debe ser resistente
mecdnicamente y quimicamente, con un didmetro base de 0,50 metro y una altura de
1,50 metro.

- De baja presion: La corriente de entrada es calentado previamente por el calentador
incorporado, de 318 Ka 377 K, la presidon en el interior del recipiente es 258 kPa, con, un
didmetro base de 0,50 my 1,50 m.

- Dereflujo: la presiéon en el interior del recipiente es 120 kPa (presidén estimada) con una
temperatura de 318 K, un didmetro base de 0,25 m y una altura de 0,75 m.

e Intercambiador de calor:

El intercambiador de calor de que sea capaz de calentar una corriente fria de 318 K a 364 K con
una corriente caliente de entrada de 364 K, si no existe pérdida de calor, el rendimiento de
transferencia de calor igual a uno. En caso contrario, su temperatura de entrada debe ser
superior a 364 K. Suponiendo que el caudal volumétrico de disolvente aminico es de 3,458 m3/h
y una cp constante. El calor cedido es 113,039 kW segun el simulador COCO.

La temperatura en la entrada del separador flash de baja presion es 377K, se supone que la
corriente liquida de salida también es de 377 K, y la temperatura de salida del separador flash
de reflujo es de 318 K, por lo que se puede deducir que la mezcla de corrientes esta formada
principalmente del separador flash de baja presion. Esta deduccién puede conllevar a que la
corriente liquida proveniente del separador de reflujo es de uno decimo parte del caudal que
circula por la instalacidn. La pérdida de presion en el equipo es de 25 kPa.

e Enfriadora:

Un refrigerador que sea capaz de absorber el calor de la corriente caliente de salida del
intercambiador de calor hasta 318 K para poder almacenar en el tanque de aminas. Segun el
simular COCO, el calor absorbido es de 14.755 kW. Tiene la misma dimensién que el
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intercambiador de calor. La pérdida de presion en el equipo es de 35 kPa. El dispositivo emplea
agua a temperatura ambiente, 298 K, como refrigerante.

e (Calentador

Necesita un calentador para calentar el disolvente aminico después de ser calentado en el
intercambiador de calor. El calentador debe de ser capaz de proporcionar 30,263 kW para que la
corriente liquida pasa de 368 K a 377 K, la temperatura de entrada para el tambor flash de baja
presion (TF2).

e Condensador

Un refrigerador que sea capaz de absorber el calor de la corriente de salida de la columna de
destilacion de baja presion, de 377 K a 318 K. La pérdida de presién se puede considerar
despreciable. El calor absorbido segun el simulador COCO es de 7,749 kW. El dispositivo emplea
agua a temperatura ambiente, 298 K, como refrigerante.

e Tuberias:

En la tabla 15 se muestras las caracteristicas de cada tuberia, segun su localizacidn variara su
presidon de trabajo, su longitud y el didmetro de la seccion. Debido a que la planta funciona a
presion elevada, especialmente en las conducciones de entrada y salida del contactor de
membrana, la busqueda de tuberia sera dificil, y su coste serd mayor debido al espesor de la
tuberia, por lo que debe personalizarlo.

TABLA 15. Las especificaciones de las tuberias

Tuberia Didmetro (mm) Longitud (m) Presion de trabajo (kPa)
L1 30 2,000 5430
L2 30 1,000 911
L3 30 1,600 368
L4 30 0,300 258
L5 9 0,500 258
L6 9 0,500 211
L7 9 2,250 258
L8 30 2,300 258
L9 30 1,000 711
L10 30 0,500 676
L11 30 2,650 5430
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5.4 La seleccidn de equipos auxiliares

Los equipos auxiliares también son importantes para permitir un correcto funcionamiento de la
instalacion. Los equipos auxiliares son los siguientes:

e Sensores de nivel en los depdsitos

Los sensores de nivel son esenciales en los depdsitos de productos quimicos. Existe el nivel
inferior, nivel superior y el nivel superior de seguridad en el tanque de almacenamiento de
disolvente aminico. Se ha seleccionado el trasmisor de nivel del Fabricante Hanna Instruments
HI17874. este producto tiene un precio de 128 € y necesita el accesorio de las barras sensorias,
construidas en acero inoxidable, que tienen un precio de 105 € por caja de 5 unidades de 0,5m.

e Caudalimetros

Los caudalimetros son fundamentales para controlar la correcta dosificacién de productos y para
una operacién controlada y segura. Se ha seleccionado el caudalimetro SIEMENS FM MAG 1100
con disponibilidad desde DN 2 a DN 80 y rango de medida de 0 a 10 m/s construido en acero
inoxidable AISI 316L, este caudalimetro tiene un precio de 1.079,58 €. Su presién de
funcionamiento maximo es de 40 bar, por lo que, el caudalimetro localizado en L1y L11 tendrian
gue manufacturarlo, con un DN 30, construido en acero inoxidable AlSI 316L, donde su presion
de funcionamiento maximo sera de 60 bar, porque funciona a una presion de 55 bar. Este tipo
de caudalimetro tendra un precio de 2000€ aproximadamente.

e Manometros

Los mandmetros de presion son necesarios para controlar el funcionamiento de la planta. Se ha
seleccionado el manémetro DPGM409-070BG que mide con precision dentro del rango de
operacion entre 0 y 60 bares. Este instrumento tiene un precio de 830 €.

e Termometros

Los termdmetros también son necesarios para controlar el funcionamiento de la planta. Se ha
seleccionado el termémetro XF-1103-FAR que mide con precisién dentro del rango de operacién
entre 100 bajo cero y 450 2C. Su precio unitario es 116,10 €.

e Bombas

Para determinar la bomba a emplear en cada caso, se hace la busqueda de la bomba con las
caracteristicas en la pagina de Grundfos para aplicacion de proceso industrial para instalacion en
seco, ho sumergible. La viscosidad del fluido es 1,058 mm?/s mientras su densidad es 1008,54
kg/m3. Debe tener en cuenta que la seccién de la entrada de la bomba, su seccidn de saliday la
seccion de la tuberia pueden ser diferente, por lo que requiere un adaptador de seccidn, se
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desprecia las consecuencias causadas por la variacidn de seccidn, que causa la variacién de la

velocidad y la cota piezométrica.

Para la bomba de reflujo, con un HB =19,68 m.c.f y un caudal de 0,345 m3/h, se encuentra la
siguiente bomba, CR 1S-4 A-A-A-E-HQQE con el cddigo N2 96515551, y su coste es de 1509€ por

unidad.

H
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CR 15-4, 3°400 v, 50| et2
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H=235m

n = 2356 rem
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Figura 29: Las curvas caracteristicas de la bomba de reflujo. Fuente. Grundfos

Para la bomba de baja presién de amina, con un HB = 48,45 m.c.f y un caudal de 3,458 m3/h, se
encuentra la siguiente bomba, CR 3-12 A-A-A-E-HQQE con el cédigo N2 96516599, y su coste es
de 2217€ por unidad.
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Figura 30: Las curvas caracteristicas de la bomba de baja presion. Fuente. Grundfos

Para la bomba de alta presién de amina, con un HB =476,55 m.c.f y un caudal de 3,45 m3/h.
Requiere una manufacturacién de la bomba a medida, debido a que las bombas comerciales
estan disefadas generalmente para una presidon de funcionamiento de 16 bares. El primer
requisito es que su presién de trabajo sea mayor de 55 bar, y segundo, aportar la altura necesario,
donde este problema se puede solucionar colocando las bombas en serie. Su coste estimado
para una bomba que aporta un HB =476,55 m.c.f., un caudal de 3,45 m3/h y una presién maxima
de trabajo de 60 bares, este alrededor de 15000 €.

e Valvulas

Es necesario la presencia de las valvulas para un correcto funcionamiento de la planta. En la
planta se puede distinguir cinco tipos de valvulas: valvulas de paso, vélvula de regulacidn, valvula
de seguridad, valvula de expansién y vélvula de alivio. Concretamente se puede agrupar en dos
grupos dependiendo de su funcién, por un lado, las valvulas de paso y las valvulas de regulacién.
Por otro lado, la valvula de seguridad, la valvula de alivio y la vélvula de expansién. Porque la
primera controla el caudal de circulacién del sistema y la segunda la presion.

Las valvulas de paso estaran totalmente abierto o cerrado mientras que las valvulas de
regulacién permiten una regulacién gradual del caudal de paso. Las vélvulas de alivio estan
disefadas para liberar presién del interior de un tanque en caso de sobrepresion, las valvulas de
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expansion realizan la funcién de perder la presion y las valvulas de seguridad se activan
normalmente cuando la bomba aporta una presidn superior a lo que esta disefiado.

Las vélvulas de paso que van a emplear son las valvulas de compuerta de cierre metalico,
concretamente, “Ansi forged gate valves extract catalog api din Fig. 99”. Necesita dos valvulas de
paso en el disefio de la planta, cuyo coste por unidad es 1100 €.

Las vélvulas de regulacidon a emplear son las valvulas de control tipo globo, “Valvulas de control
paso recto ARI STEVI® Serie SMART 440/441”. Hace falta cuatro valvulas de regulacién donde su
precio es 1250 € por unidad.

La valvula de alivio se supone que esta incorporada en el tanque de almacenamiento del
disolvente, por lo que no requiere su compra a parte.

Las vélvulas de seguridad a utilizar son valvulas de seguridad de apertura total instantanea para
vapor y gases, “valvulas de seguridad estandar para liquidos, conexién bridas, DIN EN ISO 4126
/ AD2000-A2 / TUV — SV”. Su coste por unidad es 1345€.

Las valvulas de expansidon a emplear son las valvulas de expansién automatica, “valvulas
reguladoras de presién por muelle ARI PRESO® 753”. Su coste unitario es 1520 €.
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6. Conclusiones

e Mediante el disefio de esta instalacidn, el rendimiento de eliminacidon de CO; contenido
en la corriente de entrada de gas natural por la absorcién del disolvente aminico en el
contactor de membrana de PTFE es del 84,32%.

e Lainstalacidn disefiada presenta una alta recuperacién de hidrocarburos ligeros, siendo
este valor del 98,33%, es decir, solo pierde 1,67% en la corriente del gas acido.

e La pérdida de disolvente aminico en el gas flash y gas acido es de 0,120 kmol/h,
suponiendo que en el gas tratado no existe trazas de disolventes aminico. El rendimiento
de la pérdida de disolvente es 36,50%.

e Mediante el disefio realizado, correspondiente al proceso planteado, se reduce el
consumo de la energia general, después de las modificaciones introducidas, en un 15,33%
en comparacién con otros procesos encontrados en la bibliografia.

e El tratamiento propuesto permite endulzar la corriente de entrada del gas natural
favoreciendo la economia circular porque todos los compuestos emitidos en el proceso
son aprovechados en forma de materia prima o energia para otros procesos. Asimismo,
el CO; del gas acido no se libera a la atmdsfera, por lo que, se minimizan las emisiones
de CO; y por ende el calentamiento global, cumpliendo el objetivo 13 de los objetivos
de desarrollo sostenible 2030, la accidon por el clima.

e El endulzamiento del gas natural mediante contactores de membrana es una alternativa
viable a los procesos tradicionales, tal y como se ha podido contrastar con la bibliografia.
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ANEXOS A LA MEMORIA
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Anexo |:  Capturas de las unidades de funcionamiento con el simulador COCO.

A continuacién, se muestran las caracteristicas de las unidades desde la salida del contactor de
membrana hasta su entrada al tanque de almacenamiento de disolvente aminico. El contactor
de membrana no estd simulado debido a su complejidad.

Tambor flash de disolucidn enriquecido (TF1)

£k Unit operation Flash_1: >

Mame GStatuz Edi Balahce Portz  Info
Parameter Walue [driit

Preszzume spec. Prezzure diop
Preszzure diop 1] Fa
Pressure 91 bar
Flazh specification Heat duty
Heat duty 1] af
Temperature 16315513063 K.
TP Outlet Flazh Mo
Thermo Wergion 11
Wapor fraction 0.0616045144307
J-phasze flazh Mo
MNumber of inlets 1

Edit

'& Unit operation HeatExchanger_18:

Mame Status Edit

Intercambiador de calor (IC)

Balance Ports  Info

Pararmeter Yalue it
Type Heat exchange
Temperature 364.862462339 k.
Heat exchange 113 ks
Heat transfer 122268901032 WK
Mode counter-curent
Pressure drop stream 1 26000 Pa
Prezzure drop stream 2 25000 Fa
Adapt outlet temperatures Tes
Themo Yerzion 1.1
Tolerance 0.000
bl cirnuarn iberatiors: 100

£

E dit
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Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

Calentador (C)

'.: Unit cperation HeaterCooler_4:

& X
Mame Statuz Edit Balance Partz:  Info
Parameter Walle [t
Outlet temperature a7 K.
Preszure diop
Thermo Yerzion 1.1
Edit

Tambor flash de baja presién (TF2)

'.: Unit operation Flash_3:

Mame Statuz Edit Balance Ports  Info

Parameter

Walue Idnit

Preszure drop 1] Fa

Heat duty 1]

TP Outlet Flazh Yes

Thermo Yerzion 1.1

E dit
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Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

Condensador (UE1)
'.: Unit operation HeaterCooler_T: x
Mame Statuz Edit  Balance Ports  Info
Farameter Walue it
Cutlet temperature 1 1] k.
Prezsure drop 0 Pa
Thermo Version 1.1
Edit

Tambor flash de reflujo (TF3)
£k Unit operation Flash_14: 4

Mame Status Edit Balahce Paortz  Info

Parameter Walue [t

Preszsure drop

Heat duty

TF Outlet Flazh

Thermo Yersion 1.1

Edit

Bomba de reflujo (B1)
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Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

£k Unit operation Pump_17: >
Mamme Statwz Edit  Balance Ports  Info
Pararmeter Walue 1 it

Prezsure zpec. Prezsure

Energy zpec. Efficiency

Fressure increase 133000 Fa
Preszure 253000 Fa
Energy demand 0 642006591724 b
Adiabatic efficiency 075

Thermo Werzion 1.1

|deal [reverzible] energy demand 0431504943793 i

Edit
Bomba de baja presién (B2)
£k Unit operation Pump_19: >
Mame Statuz Edi Balance Portz  Info
Parameter Walue [t

Preszsure spec. Prezsure

Energy zpec. Effiziency

Prezsure increaze 478000 Fa
Freszure 11000 Fa
Energy demand 420 7232087 W
Adiabatic efficiency 075

Thermo Werzion 1.1

Ideal [reversible] energy demand A15.542406526 !

Edit
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Disefio de un proceso de para la eliminacion de CO2 mediante contactores de membrana durante el
endulzamiento de un caudal de 500 m3/h de gas natural.

La planta en general

terCooler
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El presupuesto es el documento que indica la inversidn necesaria para llevar a cabo el proyecto, una
planta de endulzamiento de gas natural. La inversidon inmovilizada tiene en cuenta los costes directos,
como es la compra directa de todos los equipos necesarios en la planta, también se tienen en cuenta
una serie de costes indirectos en relacion a la construccién y puesta en marcha de la misma.

A continuacidn, se muestran los cuadros de precios de los equipos y la inversidn inicial a realizar en los
equipos necesarios para la instalacion de endulzamiento de gas natural. También se muestra el
desglose de los costes indirectos asociados. Se ha decidido incluir los costes de disefio de detalle, del
personal técnico y administrativo de la obra, de costes legales y de seguridad y salud como costes
indirectos, como se muestra en la Tabla 2.

A continuacién, se muestra el coste de cada unidad empleado en la planta:

TABLA 1: Cuadro de coste inmovilizado

Tanque de almacenamiento Cantidad Precio (€/ud) Total (€)
Tanque de almacenamiento de 0,35 m3 con agitador mecénico 1 9.200 9.200
y vélvula de alivio incorporado casa Lapesa

Total 9.200
Contactor de membrana Cantidad Precio (€/ud) Total (€)
Contactor de membrana de 0,5 m x 2,3 m de PTFE casa 3M 1 85.200 85.200

Total 85.200
Tambor flash Cantidad Precio (€/ud) Total (€)
Tambor flash de 300 litro AISI 316 casa Tecntanques 2 1.580,00 3.160,00
Tambor flash de 30 litro AISI 316 casa Tecntanques 1 690,00 690,00

Total 3.850,00
Unidad de enfriamiento y calentamiento Cantidad Precio (€/ud) Total (€)
Intercambiador de calor casa Alfa Laval 1 1.579,00 1.579,00
Calentador casa Alfa Laval 1 1.281,00 1.281,00
Condensador de vapor casa Schmidt-Bretten Espaiia 1 1.090,00 1.090,00
Enfriadora casa Kide 1 1.450,00 1.450,00

Total 5.400,00



Tuberias Cantidad Precio (€/ud) Total (€)

Tuberia DN 30 PN 60 casa Nadong 5 860,00 4.300,00
Tuberia DN 30 PN 16 casa Nadong 7 350,00 2.450,00
Tuberia DN 9 PN 16 casa Nadong 4 180,00 720.00
Total 7.470,00
Valvulas Cantidad Precio (€/ud) Total (€)
valvulas de paso casa Comeval 2 1100 2.200
Vilvula de regulacidn casa Comeval 4 1250 5.000
Vialvula de expansion casa Comeval 4 1520 6.080
Viélvula de seguridad casa Comeval 3 1345 4.035
Total 17.315
Bombas Cantidad Precio (€/ud)  Total (€)
Bomba de alta presidn manufacturada casa Grundfos 1 15000 15000
Bomba de baja presion “CR 3-12 A-A-A-E-HQQE” casa
Grundfos 1 2217 2217
Bomba de reflujo “CR 1S-4 A-A-A-E-HQQE" casa Grundfos 1 1509 1509
Total 18.726
Otros Cantidad Precio Total (€)
(€/ud)
Mandmetro de presién DPGM409-070BG 12 830,00 9.960,00
Caudalimetro casa SIEMENS 2 1079,58 2.159,16
Caudalimetro manufacturado SIEMENS 4 2.000,00 8.000,00
Termdémetro 6 116,10 696,60
Sensores de nivel casa Hanna Instruments 1 128,00 128,00
Accesorio de barras sensorial 1 105,00 105,00
Total 21.048,76

Total inversion en equipos 164.359,76€



TABLA 2: Cuadro de costes indirectos asociados a la obra y puesta en marcha de la instalacion

Concepto Cantidad Importe (€)

Inversion inmovilizada - 164.359,76

Personal técnico y admirativo de la Obra 8,00% 13148,7808
Disefio de detalle 5,00% 8217,988

Costes legales 3,00% 4930,7928

Seguridad y salud 3,00% 4930,7928

Total Costes Indirectos Obra 31228,3544

Para el calculo del presupuesto total de inversidn es necesario tener en cuenta los costes indirectos y
el IVA asociado a todos los productos y servicios adquiridos.

TABLA 3: Coste total de inversion

Concepto Importe (€)
Inversion inmovilizada 164.359,76
Costes indirectos 31.228,35
Coste Total 195.588,11
IVA (21%) 41.073,50
Presupuesto total de inversion 236.661,62

El coste de inversion total asciende a un importe de DOSCIENTOS TREINTA SEIS MIL SEISCIENTOS
SESENTA'Y UNO EUROS CON SENSENTA Y DOS CENTIMOS.



