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RESUMEN

El gas natural se ha posicionado como uno de los combustibles alternativos para enfrentar la
crisis energeética y la disminucion de gases de efecto en la atmdsfera. Por ende, operar las plantas
de endulzamiento de gas natural dentro de las normativas para la obtencion de un producto de
calidad es de suma importancia. En este proceso, el elevado consumo energético es una de las
principales problematicas que enfrenta actualmente. Esto ha motivado la basqueda de procesos
de mayor eficiencia y de menor costo. En el presente trabajo, se realizo un estudio de ingenieria
de procesos en la operacién unitaria de absorcion con la finalidad de buscar alternativas para la
mejora de una planta actualmente en operacion. Como alternativa principal se propone la
sustitucion del equipo de absorcion empacado por un equipo de contactor de membranas. Para
ello, se parte del modelado de los procesos de absorcion para la implementacion de trayectorias
de optimizacion y control. Se realiz6 un andlisis de costo-beneficio comparando 3 escenarios: i)
operacion actual de la planta, ii) operacion con proceso de absorcién empacado optimizado y
controlado y iii) operacion con proceso de contactor de membrana optimizado y controlado. Los
resultados muestran que las simulaciones realizadas permiten la sustitucion tedrica de la columna
de absorcion empacada por un sistema de contactor de membrana con errores menores al 5%
respecto a lo reportado por la planta. La estrategia de optimizacion y control permitié encontrar
mejoras en los procesos de absorcién reduciendo hasta en 80% el CO2 y en 70% el H.S de la
corriente de gas natural. El esquema de control basado en la compensacion de error de modelado
se sugiere como una alternativa potencial para controlar los procesos de absorcion. La sustitucion
tedrica de la columna empacada por el sistema de membranas representa una reduccion del 44%
y el 27% en costos y gasto energético, respectivamente. Lo anterior favorece al desarrollo de
conocimiento de frontera para la posible implementacion a futuro de esta tecnologia de absorcion

a nivel industrial.



ABSTRACT

Natural gas has positioned itself as one of the alternative fuels to face the energy crisis and the
reduction of greenhouse gases in the atmosphere. Therefore, operating natural gas sweetening
plants within the regulations for obtaining a quality product is of major importance. In this
process, high energy consumption is one of the main problems currently faced. This has
motivated researchers to find more efficient and lower cost processes. In the present research, a
process engineering study was carried out in the unitary absorption operation with the purpose
of looking for alternatives to improve a currently operating plant. he main alternative proposed
is the replacement of the packaged absorption equipment with a membrane contactor equipment.
For this purpose, the modeling of the absorption processes is performed in order to implement
optimization and control trajectories. A cost-benefit analysis was performed comparing 3
alternative scenarios: i) current plant operation, ii) operation with an optimized and controlled
packed absorption process, and iii) operation with an optimized and controlled membrane
contactor process. The results show that the performed simulations allow the theoretical
substitution of the packed absorption column by a membrane contactor system with errors lower
than 5% with respect to what was reported by the plant. The optimization and control strategy
allowed finding improvements in the absorption processes reducing up to 80% of CO, and 70%
of H.S in the natural gas stream. The control scheme based on modeling error compensation is
suggested as a potential alternative to control the absorption processes. The theoretical
substitution of the packed column for the membrane system represents a 44% and 27% reduction
in costs and energy expenditure, respectively. This favors the development of frontier knowledge

for the possible future implementation of this absorption technology at industrial level.
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CAPITULO I: Introduccion

A nivel mundial, el gas natural representa una buena alternativa energética al satisfacer las
necesidades de la industria a un costo econémico favorable y con beneficio ecolégico. El uso de
gas natural en el sector eléctrico es fundamental para el avance de las fuentes renovables de
energia, ya que, frente a la intermitencia de las energias eolica o solar, aporta certeza en la
capacidad y velocidad de respuesta a costos competitivos, cuando las energias alternativas no
estan disponibles. Ademas, el gas natural es el inico combustible fésil cuyo consumo relativo ha
crecido en los ultimos veinte afios y es la tercera fuente primaria de energia con una contribucién
de 10.1 mil millones m®/dia, que representa 23.36% del total de fuentes de energia, sélo por
debajo del petréleo y el carbon (Dudley, 2018). En ese sentido, la industria quimica y energética
han experimentado cambios importantes en el desarrollo cientifico y tecnoldgico para la
obtencion de gas natural mediante procesos de absorcion de dioxido de carbono (CO.) y &cido
sulfhidrico (H2S). Por ello, la ingenieria de procesos es fundamental para el desarrollo de
productos, bienes y servicios de mayor calidad, y satisfacer las demandas actuales de gas natural.
La ingenieria de procesos engloba numerosos conocimientos sobre termodindmica, fendmenos
de transporte y cinética quimica utilizados para la aplicacion de técnicas de disefio, modelado,
simulacion, optimizacion y control de procesos (Bequette, 2003). Entonces, en el contexto del
gas natural, el trabajo de un ingeniero de procesos esta en la generacion de conocimiento y su
aplicacion para desarrollar procesos industriales econdémicos, eficientes y amigables con el
ambiente. Una de las estrategias para el estudio de equipos y plantas de procesamiento de gas es
mediante la simulacion y el modelado de procesos. Los modelos matematicos son utiles en la
investigacion, el desarrollo de conocimiento de frontera, el disefio de procesos y la operacion de
plantas (Luyben, 1989). Derivada de esta herramienta se encuentra el control de procesos. El
objetivo del control en las plantas de endulzamiento radica en el ajuste de una o mas variables
manipulables, con el fin de garantizar la convergencia de una 0 mas variables hacia un valor de
referencia previamente establecido. Para este caso, se busca que los procesos de absorcion
cumplan con los estandares de calidad que dictan las normas, las cuales sugieren que es necesario
retirar en mayor medida el CO2 y H>S de la corriente de gas. La complejidad y la inestabilidad

de los sistemas de absorcion requieren la implementacion de estrategias de control robusto para
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Ilevar a cabo una operacion dentro de los limites definidos y obtener los resultados deseados en
términos de concentraciones, rendimientos o pureza. Controlar los procesos involucrados en el
endulzamiento puede ser complejo debido a las interacciones entre los componentes de la mezcla
gaseosa, las no linealidades de los procesos, las fases involucradas, los fendmenos de transporte
y las reacciones quimicas. En ese sentido, la implementacion de técnicas de control robustas es
una necesidad actual. Para definir los parametros de referencia en la aplicacion del control de
procesos es necesario conocer las caracteristicas que permiten llegar al estado deseado de manera
sencilla. Para ello, se utilizan herramientas de optimizacion que permita determinar las
condiciones operativas que mejoran la eficiencia de los procesos de absorcion. La optimizacion
es una diciplina que busca potenciar los procesos para obtener los mejores resultados dadas
ciertas condiciones. Actualmente, existe ningn método de optimizacion que pueda resolver
eficientemente cualquier problema, por lo que existen diversas alternativas (Candotti et al.,
2014). En la ingenieria quimica las aplicaciones de la optimizacién son diversas, principalmente
enfocadas en la maximizacion de conversiones y ganancias o la minimizacion de gasto energeético
y costos operativos, como en el caso del endulzamiento de gas. Los algoritmos para la
optimizacion de procesos restringidos se aplican en funciones convexas o regulares por lo que,
si el problema de optimizacién es mas complejo, se generaran dificultades de convergencia.
Muchos problemas de optimizacion para procesos de absorcion no satisfacen las condiciones de
convexidad por lo que es dificil verificar si son correctas. De modo que, en su mayoria, los
modelos que incluyen ecuaciones de restriccién no lineales basados en balances de materia,
relaciones no lineales entre las propiedades fisicas, ecuaciones de estado, etc, requieren de la
aplicacion de algoritmos de optimizacion no lineal (Edgar et al., 2001). La aplicacion de las
técnicas de modelado, simulacion, control y optimizacion en el proceso de absorcion para el
endulzamiento de gas permite determinar si es posible encontrar beneficios econémicos,
energéticos y del rendimiento de la planta. Para ello, es necesario aplicar estrategias novedosas
que permitan resaltar los beneficios potenciales de migrar a otros procesos mas eficientes.
Aunque el proceso de endulzamiento de gas ha sido estudiado desde hace muchos afios, las
alternativas como el uso de contactores de membrana puede ser una contribucion interesante para
la sustitucién de equipos con mejores caracteristicas. Esto deja en evidencia un campo de
aplicacion, el cual puede ampliarse mediante la generacion de conocimiento de frontera aplicado

al endulzamiento de gas natural mediante procesos que incluyan la tecnologia de membranas.
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1.1 Motivacion general

En los ultimos afios, el incremento acelerado de la poblacién y la calidad de vida ha generado
mayor demanda en productos, bienes y servicios necesarios para la sociedad. Con la finalidad de
satisfacer esta demanda, la industria quimica y energética ha elevado su generacion de residuos
y subproductos que no son aprovechados, aumentando su consumo energético y perjudicando al
medio ambiente (Dechezleprétre y Sato, 2017). Debido a ello, las politicas mundiales actuales
en materia ambiental solicitan a las industrias el uso de fuentes de energia alternativa, asi como
la captura, tratamiento y aprovechamiento de sus residuos. La busqueda de fuentes de energia
mas amigables con el ambiente ha favorecido el desarrollo de conocimiento de frontera en la
mejora de los procesos industriales. Si bien algunas grandes industrias han adoptado la
integracion de fuentes de energia renovables, la energia obtenida a partir de la ignicion de
combustibles fésiles y compuestos organicos es la tendencia mas usada, misma que no sera
remplazada en el corto plazo (Manaf et al., 2019). Entre las alternativas en el uso de energias
menos dafiinas al ambiente, el gas natural es un combustible que presenta ciertas ventajas sobre
otras fuentes de energia como el carbédn o el petréleo pues resulta versatil, abundante, limpio y
econdémico (Mak et al., 2015). El gas natural se ha posicionado como una potencial alternativa
debido que al quemarse genera 50% menos emisiones de gases de efecto invernadero en
comparacion con otros combustibles fésiles (Gursan y de Gooyert, 2020). Ademas, el gas natural
presenta una mayor eficiencia en relacion con otros hidrocarburos al ser empleado para
produccién de energia eléctrica (Nakicenovic et al., 2000).

A nivel mundial, gas natural representa aproximadamente el 24% del consumo total de
fuentes de energia primaria. Para que este gas pueda ser utilizado de forma comercial, debe pasar
por diferentes etapas de procesamiento, iniciando por el endulzamiento, que consiste
principalmente en la eliminacion de CO2 y H»S de la composicion de la corriente de gas natural.
Si la separacién del CO2 y H2S no es adecuada se reduce del poder calorifico del gas y pueden
presentarse problemas operativos como la reduccion de la eficiencia, corrosiéon en tuberias,
formacion de espuma o ensuciamiento de los equipos (Mulukutla et al., 2014; Porter et al., 2015).
La captura de estos gases implica un proceso de separacion a gran escala, donde la operacion

mas aceptada y aplicada a nivel industrial es la absorcién quimica gas-liquido (Mangalapally et
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al., 2009). Especificamente, para retirar el CO2 y el H2S se utilizan solventes afines como las
aminas. Estos compuestos son utilizados debido a sus caracteristicas particulares como ser
solventes polares, presentar alta resistencia a la degradacién térmica, bajo peso molecular y baja
solubilidad en hidrocarburos (Huttenhuis et al., 2007; Harris et al., 2009; Jassim, 2016). Si bien
el uso de aminas mejora la eficiencia de la absorcién quimica en procesos de endulzamiento, se
deben considerar algunas desventajas operativas como bajas cargas de alimentacion, perdidas de
gas debido a los cambios de presion y altos requerimientos energéticos (Abkhiz y Heydari, 2014;
Flo et al., 2017; Ellaf, et al., 2023). En este contexto, es imprescindible la implementacién de
acciones y la adaptacion de nuevas tecnologias para mejorar la eficiencia del proceso de
endulzamiento.

Una de las alternativas mas atractivas que se encuentran en desarrollo para mejorar los
procesos de absorcion esta basada en la integracion de contactores de membrana de fibra hueca
(HFMC, por sus siglas en inglés). Esta tecnologia relativamente emergente ha ganado cada vez
mas aceptacion en la comunidad cientifica gracias a que opera a condiciones moderadas (5-50
°Cy 1-4.5 atm) y econémica junto a su alta eficiencia energética (Rezakazemi et al., 2017; Nakao
etal., 2019; Sang y Luis, 2019; Xie et al., 2019). En el area del endulzamiento de gas natural, se
han desarrollado estudios donde se busca la integracion de estos procesos con membranas para
la absorcion de gases acidos (Hoff y Svendsen, 2013; Al-Marzougi et al., 2017; Imtiaz et al.,
2023). A pesar de los avances tecnoldgicos que existen en la separacion de gases acidos usando
HFMC, en la literatura existe una fuerte controversia respecto al costo de implementacion de esta
operacion (Usman et al., 2018; Awadallah y Venkatesh, 2019; Mansourizadeh et al., 2022).
Ademas, la incorporacién de nuevas tecnologias a las plantas supone cambios importantes que
requieren estudios especificos para garantizar la eficiencia, moderar el costo global y reducir el
consumo energético. Especificamente, el modelado y la simulacién de procesos son una
alternativa de estudio que permite el ahorro de gastos experimentales, tiempos cortos en la
obtencion de resultados confiables y la posibilidad de plantear diferentes estrategias de
optimizacion y control (Manaf et al., 2016; Radzuan et al., 2019).

Al respecto, se ha reportado la aplicacion de algunas técnicas de optimizacion en procesos
de absorcidén con membranas enfocadas en el aprovechamiento del solvente y la materia prima,
la optimizacion de energia y costos, o la mejora en el rendimiento de absorcién de gases acidos
(He et al., 2020; Abejon et al., 2022; Xia et al., 2023). Sin embargo, estos trabajos no son
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aplicados al endulzamiento, ademas, presentan limitaciones ya que se han enfocado Unicamente
en la absorcion de COo, en el estudio individual del proceso con membranas o desde un enfoque
de optimizacion en el estado estable. Por otro lado, las técnicas de control solo se han aplicado
en funcion de la respuesta del proceso y no se ha abordado en la literatura técnicas de control
robusto basadas en modelo, lo cual representa limitaciones para la toma inmediata de decisiones
(Faiz et al., 2014; Jin et al., 2017; Fougerit et al., 2019). Lo anterior hace evidente un area de
oportunidad para un estudio donde se consideren estrategias de optimizacion y control robustas
que permitan resaltar los beneficios de la sustitucion de un proceso de absorcion convencional

por un proceso con membranas integrado a la planta de endulzamiento de gas natural.

1.2 Estado del arte

En México, el gas natural representa una de las fuentes de energia mas importantes, pues
aproximadamente el 80% de la energia eléctrica generada mediante combustibles fosiles
corresponde a este servicio, donde se estima que el gas natural seguira siendo una de las
principales fuentes para cubrir las necesidades energéticas de la industria (SENER, 2023). La
composicion principal del gas natural es 80% de metano (CH4), y 20% restante por etano (C2Hs),
propano (CsHs) y algunos otros hidrocarburos de cadena larga (CsHi2, CsHaa), nitrégeno (N2),
asi como CO2 y H2S considerados como gases &cidos. Para la utilizacion de este combustible a
modo de cumplir la normatividad existente, debe reducirse a niveles bajos la concentracién de
gases acidos en las corrientes que se mandan para aplicaciones de tratamiento secundario. En ese
sentido, el CO2y el H2S deben ser eliminados, ya que ademas de ser toxicos para la salud humana,
disminuyen la calidad y desencadenan efectos corrosivos (Faramawy et al., 2016). Entre los
principales procesos de captura de estos gases acidos se encuentra la absorcion quimica, donde
se pone al gas en contacto con un liquido donde el CO2 y el H>S son solubles. La transferencia
de masa es resultado de la diferencia de concentraciones que existe entre ambas fases. Lo anterior
provoca que los gases acidos se transporten desde el seno del gas hacia el seno del liquido. Los
gases acidos presentes en la fase gas se transfieren con el proposito de alcanzar el equilibrio por
difusion molecular, difusion turbulenta y conveccion.

Especificamente, la absorcion quimica basada en el uso de aminas ha sido ampliamente

estudiada para remover el CO2y H»S proveniente de fuentes naturales y gases de combustion
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(Coda et al., 2006). La tipica solucion alcalina para la absorcion quimica de CO: incluye
monoetanolaminas (MEA), dietanolaminas (DEA), metildietanolaminas (MDEA), u otros
componentes afines al CO2/H.S (Mokhatab et al., 2015). El empleo de estos solventes lleva
consigo a un proceso de absorcion reactiva, que se caracteriza por poseer un alto calor de reaccion
para el CO2 (1x10° KW), lo cual implica una cantidad significativa de energia para lograr su
regeneracion. Los equipos empleados en los procesos de absorcion presentan diferentes disefios
estructurales, pero entre los mas utilizados, destacan las columnas de absorcion de lecho
empacado, debido a que cuentan con la ventaja de presentar menores costos ante problemas de
corrosion, aumentos en el area efectiva de transferencia de masa y menores caidas de presion
(Pashaei et al., 2020). El procesamiento de los componentes involucrados considera una columna
de absorcion y una columna de desorcion. Primero, la mezcla de gases se pone en contacto con
el disolvente en la columna de absorcién. De este modo, el gas sale libre de los componentes no
deseados y por los fondos sale el disolvente enriquecido con los gases absorbidos. Esta corriente
liquida enriquecida es alimentada a la columna de desorcion para regenerar el solvente de manera
que pueda reutilizarse. Su eficiencia, en términos de la eliminacién y rendimiento econémico,
depende de la flexibilidad del proceso. De hecho, a nivel industrial la absorcién empacada es la
técnica mas utilizada para el endulzamiento de gas.

Por ello, se han realizado estudios tedricos y experimentales para comprender, disefiar,
controlar y optimizar el proceso en el endulzamiento de gas natural basado en la absorcion
guimica. Se estima que aproximadamente se pueden alcanzar eficiencias de remocion entre el 85
al 95% (Bernhardsen y Knuutila, 2017). Respecto a su implementacion, se han desarrollado
numerosos estudios tanto a nivel planta piloto como a nivel industrial, encontrando importantes
contribuciones para el disefio y la operacion, asi como la evaluacién de los parametros
involucrados como las velocidades de flujo y la concentracion a la entrada. (Faber et al., 2011,
Floetal., 2017). Se reporta que la absorcion quimica tiene un costo de operabilidad rentable y la
inversion para su aplicacion es relativamente baja. Por otra parte, esta operacion se ha estudiado
mediante simulacion computacional en diferentes softwares especializados permitiendo el
analisis de las variables y corroborando lo encontrado con los desarrollos experimentales
(Bandyopadhyay y Mandal 2004; Borhani et al., 2016). Sin embargo, el alto consumo de energia
causado por la absorcién y regeneracion es un cuello de botella, pues la implementacion de

procesos de purificacion puede disminuir la eficiencia de una planta entre 10-20% dependiendo
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de la fuente de gas (Goto et al., 2013; Liu et al., 2019). Especificamente, regeneracion del
solvente en el costo operacional de la planta es importante, pues el consumo energético global
puede elevarse del 50 a 90% dependiendo de la cantidad del solvente utilizado (Luis y Van der
Bruggen, 2013). Aunado a esto, puede ser necesario el pretratamiento de los gases antes de ser
enviados a la torre de absorcion debido a su contenido de humedad y la presencia de otro tipo de
contaminantes como SOx y NOx (Porter et al., 2015). Esta situacion ha favorecido la generacion
de diferentes estudios enfocados en el desarrollo de nuevas tecnologias para la captura de
componentes no deseados como el CO2y H>S. Entre las principales alternativas se encuentran la

adsorcion fisica, el uso de microalgas y el uso de membranas (Singh y Dhar, 2019).

1.2.1 Métodos para la captura de CO2y H2S
A continuacidn, se abordara en breve los distintos métodos utilizados para la eliminacién del CO-

y H2S. Los procesos de adsorcion se basan en importantes fuerzas intermoleculares entre los
gases (incluido el COy) y la superficie de los adsorbentes como carbén activado, zeolitas,
estructuras organicas metalicas, entre otras (Gao et al., 2017). La adsorcidn tiene una gran ventaja
respecto a la facilidad de regeneracion de los adsorbentes por medio de procesos térmicos o la
regulacion de presion. Sin embargo, presenta desventajas como la baja selectividad de los gases
acidos y baja capacidad en los adsorbentes disponibles, en comparacion con otras tecnologias
como la absorcion (Ben-Mansour et al., 2016). A pesar de que se han desarrollado numerosos
estudios para la mejora de este proceso, se sigue investigando su posible aplicacién en procesos
industriales de gran volumen. Respecto al método criogénico se utilizan bajas temperaturas para
asegurar la separacion, condensacion y purificacién del CO2/H2S bajo una serie de pasos de
enfriamiento (Brunetti et al., 2010). Las principales desventajas de este proceso son las grandes
cantidades de energia que se requieren para proporcionar refrigeracion y solidificacion de los
gases. Aunado a esto, es necesaria la eliminacion de la humedad antes del enfriamiento para
evitar la obstruccion en las superficies del proceso por componentes solidificados (Berstad et al.,
2013). Considerando los métodos bioldgicos que utilizan algas, bacterias o plantas, la biofijacidn
del CO:> a las microalgas ha ganado reciente interés como un proceso mas eficiente que en las
plantas terrestres (Razzak et al., 2017). El proceso de captura con microalgas tiene como ventajas
ser un método sostenible, utilizar la energia solar y coproducir ingredientes de alto valor

agregado. Algunas limitaciones para su implementacion son la necesidad de contar con una
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fuente de nutrientes inorganicos y la energia que requiere el cultivo, cosecha y secado de la
biomasa. Aunado a esto, la baja solubilidad del CO- en el agua es otro problema que necesita ser
atendido, sin contar las implicaciones tiene la presencia del HzS en el gas (Goli et al., 2016).

Por otra parte, el uso de membranas selectivas para la captura de gases también ha sido
estudiado, donde la transferencia de masa depende de la selectividad y la permeabilidad de la
membrana. Algunas de las ventajas de esta operacion son el incremento del area de contacto y
mayor flexibilidad en la operabilidad del proceso (Ji et al., 2019). Especificamente, la operacion
de este proceso puede no considerar un fluido de arrastre, donde la transferencia de masa es
favorecida por la diferencia de velocidades de permeacién del gas y depende del espesor y la
presion diferencial de la membrana (Itel et al., 2012). El proceso de separacion por membranas
sin compuesto de arrastre puede clasificarse en tres grupos segun el mecanismo de separacion:
difusion simple, difusién compleja o facilitada y, las conductoras de iones (Koros y Mahajan,
2000). En el campo de las tecnologias de membranas, las fabricadas con polimeros de mecanismo
de difusion simple se han utilizado ampliamente para el endulzamiento de gases. Esto debido a
su alta resistencia térmica y que los tamafios de poro permiten la seleccion de compuestos
especificos como los gases acidos (Wang et al., 2013; Li et al., 2018; Xu y Lin, 2019). La
selectividad de la membrana depende de la solubilidad y difusividad de la molécula de gas en la
matriz de la membrana. Para lograr el rendimiento deseado, se debe seleccionar adecuadamente
el tipo de material de la membrana (Ahmad et al., 2012). Al respecto, Scholes et al. (2014a)
simularon 3 disefios para un proceso de captura de CO2 por membrana a la salida de un horno.
Sus resultados mostraron que las 3 propuestas podrian proporcionar un costo de captura de 74
USD por tonelada de CO2, siendo competitivas frente a las tecnologias convencionales. Por su
parte, Kim et al. (2018) fabricaron mddulos de membranas compuestas de fibra hueca de
polifluoruro de vinilideno para evaluar las caracteristicas de separacion. Los resultados muestran
que su arreglo permite recuperar un 32% mas de gases acidos. Posteriormente, Xu et al. (2019)
realizaron un analisis paramétrico con la finalidad de identificar el impacto de algunas variables
como concentracion de COg, presion, y selectividad. Encontraron que para reducir a un costo
minimo el proceso, es deseable trabajar a presiones menores de 10 atm.

Si bien, la separacion mediante membranas sin solventes presenta ciertas ventajas,
algunas limitaciones importantes son el pretratamiento para la remocion de impurezas y la

plastificacion de la membrana por condiciones de operacion exigentes. En contraste, en la
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absorcion por membranas utilizando liquidos de arrastre, los poros de la membrana se ponen en
contacto con una fase liquida afin al soluto a remover, la cual promueve mayor superficie de
contacto y limita la interaccion entre las fases. Una tecnologia agregada a este proceso es el uso
membranas de fibra hueca para operaciones de absorcion de gases. En el contactor, la membrana
porosa actla como soporte para proporcionar una superficie adicional para el contacto entre las
dos fases y promover la transferencia de masa (Purwasasmita et al., 2015). Ademas, los
fendmenos de transporte tienen un papel muy importante pues esta operacién implica sistemas
multifasicos de gas/vapor y liquido con transferencia por conveccién y difusion. Se espera que
la membrana proporcione un proceso de mayor contacto entre el gas y el disolvente, donde la
selectividad esta dominada por la membrana y el disolvente. Una de las principales ventajas del
proceso HFMC es su area interfacial extremadamente alta que da pie a la intensificacion del
proceso para la reduccion del tamafio del equipo (Drioli et al., 2011). Otras ventajas son su alta
flexibilidad operativa, modularidad y que se pueden evitar los problemas comunes de las
columnas de absorcion convencionales como la inundacion, la espumay la canalizacion (Cui &
Demontigny, 2013). En ese sentido, se han realizado un gran nimero de estudios sobre la
aplicacion de los HFMC en la eliminacion de compuestos acidos de diversas corrientes de gas,
mediante estudios a nivel laboratorio y planta piloto para la determinacion de condiciones de
operacion, configuracion y disefio. Tres de sus principales aplicaciones han sido la captura de
carbono tras la combustion, en la purificacion del biogés y la eliminacion de los componentes
acidos del gas natural (Sreedhar et al., 2017).

Uno de los pioneros en el estudio de HFMC es la organizacion holandesa para la
investigacion cientifica aplicada (TNO), que lleva mucho tiempo desarrollando estudios del uso
de HFMC para la eliminacion de CO> de los gases de combustion (Feron y Jansen, 1995). De
igual forma, Gas Technology Institute (GTI) han desarrollado tecnologia de HFMC (Carbo-
Lock™) para la captura de contaminantes en los gases de combustion, obteniendo eficiencias de
captura superiores al 90% (Arunabha et al., 2013). Scholes et al. (2014b) realizaron ensayos en
planta piloto con membranas porosas (polipropileno y politetrafluoroetileno) y no porosas
(polidimetilsiloxano, PDMS) para la separacion de CO2 en corrientes de combustion. La
membrana de PDMS tuvo el coeficiente de transferencia de masa global mas bajo (1x10°8 m?/s),
que fue inferior al contactor de polipropileno en dos érdenes de magnitud tanto en las pruebas de

rendimiento en laboratorio como en planta piloto. Posteriormente, Lee et al. (2019) propusieron
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el uso de membranas para un proceso de captura de CO enfocado a procesos de postcombustion
industriales. Los resultados mostraron que a bajas temperaturas la membrana es capaz de remover
hasta un 99% del CO.. Sin embargo, mencionaron que es necesario mejorar la rentabilidad de
este proceso para su aplicacion. Por otra parte, en el tratamiento de biogas, Shalygin et al. (2011)
fabricaron un contactor a escala piloto basado en una membrana no porosa para la separacion de
componentes &cidos. Los resultados de sus pruebas sugieren que el control del flujo del
absorbente es muy importante para hacer frente a la variacion de composiciones y flujos de
biogéas. Por su parte, Park et al. (2017) realizaron esfuerzos considerables en el desarrollo de la
tecnologia de HFMC para la purificacion del biogas proponiendo un contactor con configuracion
de desorcidn en cascada, y encontraron tasas de remocion del 80%. Maia et al. (2017) realizaron
una prueba piloto de un HFMC para la eliminacion de H.S y CO> del biogas utilizando una
solucion de Fe-EDTA. Sus resultados mostraron que la aplicacion de esta tecnologia es una buena
alternativa para la eliminacion de gases acidos en corrientes generadas mediante procesos
bioldgicos para la produccion de hidrégeno.

Respecto a la implementacion de los HFMC para el endulzamiento de gas, Herzog y Falk-
Pedersen (2000) realizaron los primeros ensayos de esta tecnologia a escala piloto para el
tratamiento de gas natural con el funcionamiento mas largo de 5,000 h en una terminal de
Escocia. Utilizando DEA como absorbente, encontraron que se pueden alcanzar eficiencias
cercanas al 85% de remocion. Realizaron un estudio experimental de un HFMC para la
separacion simultanea de CO. y HS. Para ello, se propusieron diferentes mezclas del solvente
de arrastre entre ellas MDEA, DEA y MEA. Los resultados mostraron que la mezcla MDEA-
MEA presentdé menor humectacion y una mayor eficiencia de separacion respecto a las otras
combinaciones. Rezakazemi et al. (2011) desarrollaron un estudio experimental y tedrico de la
absorcion de CO2 y H.S en un HFMC para el endulzamiento de gas natural. Mediante el
desarrollo de un modelo de CFD, los resultados mostraron que es posible predecir el rendimiento
de la absorcion de los gases acidos. Posteriormente, Vericella et al. (2015) propusieron un
enfoque novedoso de disolvente encapsulado en una fina membrana para la captura de gases
acidos. En este enfoque, se requieren menores dimensiones del contactor en comparacién con el
HFMC convencional, beneficiando la permeabilidad y la selectividad del sistema. Por otro lado,
Al-Marzougi et al. (2017) realizaron un estudio sobre la estabilidad operativa a largo plazo de

las fibras huecas de PFA en la eliminacion simultanea de CO2 y H»S. Consideraron una corriente
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de gas a 50 bar cuya composicion era similar a la del gas natural y el absorbente a 100 °C. Se
mostraron algunas dificultades en la operacion, pero permitieron la remocion de ambos
compuestos en mas del 80%. Siagian et al. (2018) desarrollaron un HFMC transversal sumergido
para la absorcion-desorcion simultanea de CO capturado de una corriente de gas natural. Sus
resultados mostraron eficiencias del 80% y menor uso de solvente de arrastre en comparacion
con los procesos de absorcion y desorcion por separado. Dentro de los principales desafios que
enfrentan los HFMC en su aplicacion industrial es que se ensucian, degradan y, aunque
idealmente el proceso funciona en modo no himedo en el que los poros de la membrana se llenan

solo con la fase gaseosa, esta puede humedecerse (Zhang et al., 2015).

1.2.2 Modelado y simulacién de equipos de absorcién
En un esfuerzo por comparar las ventajas de las tecnologias de membranas frente a la absorcion

en columnas empacadas, se han desarrollado numerosos estudios experimentales y teéricos,
destacando la diferencia de eficiencias, el costo de implementacidén/operacion y su aplicacion a
nivel industrial. Por ejemplo, se ha reportado que los procesos de membrana pueden ser mas
eficientes a concentraciones altas de CO, hasta el 12% de la composicion del gas (Cui y
deMontigny, 2013). No obstante, se pueden alcanzar mayores tasas de remocion con los procesos
de absorcién empacados, de hasta el 90%. Respecto a los costos relacionados a la absorcion de
gases, se conoce que las columnas empacadas presentan menor gasto de inversion (Tan et al.,
2019), pero operativamente resultan costosos debido al requerimiento energéticos (Wu et al.,
2020). Se estima que los procesos de absorcion con membranas pueden presentar hasta el doble
de la inversion requerida para la implementacion de la tecnologia a nivel industrial, pero
operativamente resultan ser mas competitivos presentando una reduccion en los costos globales
de al menos el 20% (Nakhjiri y Heydarinasab, 2019). En ese sentido, es evidente que la
implementacién de las tecnologias de absorcion empacada ha sido ampliamente abordada a nivel
planta piloto y a nivel industrial, donde regularmente se tratan corrientes con compuestos no
deseados como en las plantas purificadoras de gas (Gaspar y Cormos, 2011; Madeddu et al.,
2018). En el caso de la implementacién de las tecnologias con membranas, se han llevado a cabo
diversos esfuerzos a nivel planta piloto, pero su implementacion a nivel industrial es aun escasa
(Quek y Chachuat, 2021). La tecnologia de los HFMC a nivel industrial fue desarrollada por
Kvaerner Process Systems (KPS) junto con W.L. Gore and Associates GmbH (GORE), SGL
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Carbon Group (SGL) y Ottestad Breathing Systems (OBS) para la eliminacién de CO. de
plataformas petroliferas en Noruega (Zhao et al., 2016). Respecto a su aplicacion para el
endulzamiento de gas, Rezakazemi et al. (2017) desarrollaron la integracion de un HFMC a una
planta industrial mediante el modelado, encontrando que es factible su aplicacion; sin embargo,
los costos de inversion aun se consideran elevados por lo que su aplicacion se ha limitado.
Independientemente de la tecnologia aplicada para la captura de gases acidos, integrarla
en una planta industrial supone cierto incremento en costos y complejidad pues involucran
equipos que normalmente se estudian de forma individual (Li y Kwauk, 2003). Ademas, las
caracteristicas de los productos no dependen de una sola etapa, sino que también dependen de su
postratamiento y del pretratamiento de la materia prima. Lo anterior ha generado gran interés en
desarrollar estudios enfocados en el acoplamiento de procesos en plantas industriales como parte
de laintegracion de ingenieria verde, con la finalidad de obtener productos de alta calidad. Dentro
de las limitaciones encontradas en el acoplamiento de los procesos de captura a las plantas
industriales es que existen numerosas variables que pueden brindar informacion global del
rendimiento, principalmente las variables clave del proceso principal, las cuales permiten
determinar la calidad, estabilidad y pureza de los productos (Kourti, 2005). A escala industrial,
es comun operar columnas de absorcidn continuas en estado estacionario para lograr la calidad
deseada del producto. Para ello, es necesario considerar las caracteristicas especificas del proceso
como tiempos de respuesta prolongados, manejo de grandes volimenes, reacciones quimicas
involucradas o respuestas no conocidas, dificultando la operacion continua estable (L6pez et al.,
2017). Uno de los enfoques que permite el analisis de las diferentes variables del proceso es
mediante el modelado y la simulacion. En el caso de los procesos de absorcion convencional ya
han sido ampliamente estudiados y desarrollados tanto en software de simulacion mediante
algoritmos programados como simuladores modulares secuenciales (Erikoi, 2012; Li Zhang y
Smith, 2016; De Riva, et al, 2018). En el caso especifico del endulzamiento de gas, Borhani et
al. (2016) presentaron un modelo para la absorcion reactiva de H>S y CO; utilizando MDEA
como disolvente. Encontraron que la concentracion de gas &cido a la salida de la columna
aumenta de forma inversamente proporcional a la superficie especifica de empaquetamiento y
los coeficientes globales de transferencia de masa aumentan proporcionalmente al caudal de
liquido. Karthigaiselvan y Panda (2021) desarrollaron un modelo dinamico de una columna de

absorcion de placas considerando el transporte difusivo. EI modelo propuesto fue validado con
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datos experimentales de una planta en operacion. La evaluacion del modelo mostré que la
separacion de gases acidos se ve favorecida a altas presiones y bajas temperaturas.
Recientemente, Ellaf et al. (2023) analizaron el rendimiento de una planta de endulzamiento
considerando diferentes solventes. Mediante un analisis en Aspen Hysys, encontraron que una
mezcla de sulfolano-MDEA mostro un ahorro energético del 20% respecto al caso base.

Por otro lado, también se han desarrollado contribuciones centradas en el modelado y
simulacion del proceso de absorcion de membranas para predecir comportamientos, desarrollar
analisis de sensibilidad y estudios dindmicos (Nakhjiri et al., 2020; Vadillo et al., 2021). Por
ejemplo, Grainger y Hagg (2008) utilizaron datos de planta para la simulacion de un proceso de
ciclo combinado de gasificacion integrada con captura de CO: mediante software de
programacion de algoritmos. Considerando los datos para una membrana de polivinilamina se
logré una recuperacion de CO superior al 85% a una pureza del 95% vol. Se calculé que una
planta modificada costaria 2.320 euros/kW, produciendo electricidad a un coste de 7.6 céntimos
de euro/kWh y un coste de CO> de unos 40 euros/tonelada de COx. Jordan et al. (2019) realizaron
una investigacion en la que evaluaron la integracién de la captura de carbono postcombustion
por absorcion reactiva aplicando las caracteristicas tipicas de una planta de México modelada en
Aspen Hysys. Los resultados muestran un aumento del 86% en el costo nivelado de electricidad
con emisiones cercanas a cero. Recientemente, Ren et al. (2020) estudiaron el disefio y
simulacion de una central eléctrica tipica de carbén de 550 MW utilizando Aspen Plus®
incluyendo un sistema de membranas selectivas para la captura de gases. Al acoplar el uso de
dos membranas una con afinidad al CO2 y otra al N2 es posible incrementar la separacion de los
gases, reduciendo el factor de costo. Respecto a su aplicacién para el proceso de endulzamiento
de gas, Rezakazemi et al. (2011) desarrollaron un modelo matematico 2D para estudiar el
transporte simultaneo de CO2 y H»S a través de un HFMC utilizando MDEA, donde la simulacion
fue validada con datos experimentales. Los resultados indicaron que el HFMC es muy eficaz en
la eliminacion de trazas de H»S a altas velocidades de flujo gas/liquido. Posteriormente, Nakhjiri
et al. (2020) desarrollaron una simulacion numérica 2D para investigar la eliminacion molecular
simultanea de CO2/H2S del gas natural utilizando K2COs. Sus resultados mostraron que el
aumento de la porosidad de la membrana y de la longitud del modulo se tradujo en una mejora
sustancial de la eliminacion molecular de CO2 y H>S, mientras que el aumento de la tortuosidad

de lamembrana y de la velocidad del gas redujo significativamente la eliminacion de CO, y H>S.
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Recientemente, Bakhshizade (2023) utilizé un modelo bidimensional para la simulacion de la
eliminacioén de CO2 y H>S de su mezcla con CH4 en HFMC de polipropileno. EI modelo se
resolvié y simulé mediante dindmica de fluidos computacional (CFD) en el software COMSOL.
Sus resultados mostraron que la eliminacion simultanea de H.S y CO: reduce la eficiencia de

eliminacion de CO; en ~ 8 %.

1.2.3 Control y optimizacion de equipos de absorcion
En conjunto con los esfuerzos orientados al desarrollo de modelos matematicos que permitan

representar las operaciones de separacion de CO2 y H2S de corrientes de gas natural en columnas
de absorcién empacadas o en equipos de HFMC, también se ha buscado la mejora de las
condiciones operacionales de estos procesos. Esto con la finalidad de que el gas libre de
componentes &cidos cumpla con los estandares de calidad. De acuerdo con las normativas
internacionales establecidas, el gas dulce debe tener una composicion de CO2 < 2% mol y de H2S
< 4 ppm (Rao y Ponnusami, 2018). En México, la normativa de la calidad del gas dulce esta
establecida en la NOM-001-SECRE-2010 reportada por la SENER (2010). Una de las estrategias
que permiten buscar mejoras y resaltar las ventajas operativas de los procesos es mediante el
desarrollo de estudios enfocados a la optimizacion y el control de los equipos involucrados.
Respecto al proceso de absorcién empacado, se han desarrollado numerosos esfuerzos para
obtener mejores condiciones de operacion mediante estudios basados en la maximizacion de la
absorcion del soluto y reduccién los gastos econdmicos y energéticos (Mores y Mussati, 2012;
Hopkinson et al., 2014; Chu et al., 2016). Por ejemplo, Dashti et al. (2015) realizaron la
optimizacion de un proceso de absorcion empacada para un proceso de endulzamiento de gas.
Los resultados de sus simulaciones mostraron que para alimentaciones con alto contenido de
COo, utilizar una mezcla de MDEA y MEA como solvente es recomendable y permite cumplir
con los estandares de calidad. Sulaiman et al. (2018) realizaron la simulacion y optimizacion de
una unidad de endulzamiento de gas natural través de Aspen HYSYS. Concluyeron que es
posible mejorar el porcentaje de eliminacién de gases acidos y disminuir la energia requerida de
regeneracion con la disminucion del flujo de solvente. Recientemente, Zhu et al. (2021) llevaron
a cabo la optimizacion de una unidad endulzadora a traves del uso de un algoritmo evolutivo
diferencial. Los resultados que obtuvieron muestran una reduccion de costos operativos del
6.53% y un incremento de 66.59% de las utilidades.
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En procesos donde se utilizan membranas, también se han desarrollado algunas
contribuciones enfocadas en maximizar la operabilidad del proceso, el aprovechamiento del
solvente y minimizar la cantidad de CO> en las corrientes de gas (Sahraei y Ricardez-Sandoval,
2014; Mechleri et al., 2017). Por ejemplo, Hoorfar et al. (2018) desarrollaron una herramienta
para la simulacion de los procesos de separacion de gases basados en membranas utilizando
Aspen Hysys. Sus resultados sugirieron que la incorporacion de varios procesos multietapa
permiten que el costo del tratamiento puede reducirse, optimizando la distribucion de la carga de
separacion. Yuan et al. (2019) realizaron una investigacion de la captura de carbono basada en
membranas de un ciclo combinado. Planteando un modelo de membranas en cascada resolvieron
un problema de optimizacién que responde a los diferentes precios de la electricidad en funcion
de los precios del CO-. Los resultados que reportaron muestran que el disefio 6ptimo (tamafio de
los equipos) presenta un equilibrio entre el capital y los costes de explotacion. He et al. (2020)
disefiaron un proceso hibrido de membrana para la deshidratacion y endulzamiento integrados
de un gas natural. Los resultados que presentaron de la simulacién indicaron que la presion
Optima de permeado se encuentra entre 4-15 bares dependiendo de las etapas de purificacion. Se
concluye que es necesario el desarrollo de membranas avanzadas con una alta selectividad para
promover su aplicacion. Abejon et al. (2022) investigaron el potencial de membranas
modificadas de polidimetilsiloxano para la separacién de mezclas a partir de distintas fuentes,
como el endulzamiento del gas natural. Mediante una optimizacion tecno-econdmica,
identificaron que la vida Gtil efectiva de las membranas es un pardmetro clave para el éxito de la
aplicacion de membranas innovadoras con el fin de evitar graves penalizaciones econémicas.
Recientemente, Zhu et al. (2022) realizaron una optimizacion de un proceso de
absorcion/desorcion mediante simulaciones con Aspen Hysys y un algoritmo de optimizacion
por enjambre de particulas en Matlab. Sus resultados muestran que el proceso 6ptimo puede
aumentar la pureza de la corriente acida del 69,28% al 72,32%, mientras que el consumo de
energia se puede reducir en un ~7% y el beneficio econémico global aumentar en un ~73%. Si
bien, hay algunas aplicaciones de la optimizacion de procesos de HFMC.

De igual manera, es importante considerar que los procesos para el endulzamiento de gas
estan expuestos a frecuentes perturbaciones en la corriente de alimentacion, lo que requiere la
implementacidn sistemas de control avanzados para mantener una operacion estable y asegurar

la calidad del producto (Afkhamipour y Mofarahi, 2017). En particular, el control adecuado de
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este proceso tiene gran importancia para garantizar una buena separacion del soluto. La
implementacion de esquemas de control de columnas de absorcion empacadas se ha abordado
considerando controladores lineales y no lineales (Gutiérrez et al., 2018; Patron y Ricardez-
Sandoval, 2020; llea et al., 2021). El control lineal se basa en funciones de transferencia a partir
de la respuesta del proceso escalonado, lo cual es facil de implementar. Sin embargo, el
rendimiento del control sélo estd4 garantizado en una region de operacion local (Wang et al.,
2020; Maniraman et al., 2022). Ademas, su aplicacion a sistemas de pardmetros distribuidos,
como la columna de absorcién empacada, es un reto importante debido a la presencia de no
linealidades generadas por la compleja interaccion entre los fendmenos de transporte y las
reacciones quimicas (Selvan y Panda 2018). Estas mismas ideas se han aplicado para los procesos
de absorcién con membrana, por ejemplo, Jin et al. (2017) implementaron un sistema de HFMC
usando diferentes solventes para la separacion simultanea de CO2 y H>S de una mezcla sintética.
Los caudales de gas y liquido en su investigacion se controlaron mediante la implementacion de
esquemas individuales de control clasico PI. Sus resultados demostraron que el cambio en el
caudal del liquido tiene poco efecto sobre la absorcion del H»S. Posteriormente, Aghajanian et
al. (2022) desarrollaron el monitoreo y control lineal de un proceso de cristalizacion de carbonato
de calcio integrado a un proceso de captura de carbono basado en HFMC. El enfoque propuesto
puede considerarse una posible tecnologia de postcombustion para la captura, utilizacién y
secuestro de carbono. Si bien hay algunas aplicaciones de control lineal en procesos de HFMC,
el enfoque del tratamiento de gas natural no ha sido abordado considerando estos equipos.

Algo importante a tomarse en cuenta respecto a la aplicacion de esquemas de control
basados en la respuesta del proceso en equipos de absorcion, es que naturalmente estos procesos
estan expuestos a comportamientos no deseados e incluso inestabilidades del sistema, donde los
controladores lineales presentan limitaciones cuando trabajan fuera de las regiones de
sintonizado (Nir et al., 2022). En ese sentido, los esquemas de control no lineal han demostrado
un rendimiento superior para controlar dinamicas complejas y gran robustez frente a una amplia
gama de condiciones de operacion. Muchos algoritmos de control no lineal aplicados en procesos
quimicos se basan en modelos matematicos para calcular las acciones de las variables de control,
incluido el control de modo predictivo no lineal basado en modelos (Lee y Lee, 2014), el control
de busqueda de extremos (Lara-Cisneros et al., 2017), los enfoques éptimos (Simorgh et al.,

2019), el control de modo deslizante (Pundir y Singh, 2019) y los enfoques de analisis de datos
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(Hassanpour et al., 2022). Respecto a los equipos de absorcion empacada, Moharir et al. (2018)
implementaron diferentes variantes del control de modo predictivo para una planta con dos etapas
de absorcion-desorcion empacada. Solo se consideraron el transporte convectivo para describir
los fendmenos de transporte en las columnas, obteniendo un comportamiento fiable de la planta
frente a perturbaciones en la corriente inicial de gas. Moghadasi et al. (2021) propusieron un
control operacional basado en datos histéricos de una planta de endulzamiento de gas natural
para reducir el consumo energético. Utilizando una técnica de aprendizaje automaético, realizaron
una estimacion de las variables controladas y de salida. Los resultados que obtuvieron mostraron
valores de correlacion del 98%, por lo que la estrategia implementada puede considerarse de alta
precision. En el analisis de procesos con membranas, la implementacion de esquemas de control
no lineal es muy limitada. Por ejemplo, Jin et al. (2011) desarrollaron un modelo para la
separacion del CO- de una fuente de gas sintética en un HFMC. Empleando la técnica de control
predictivo concluyeron que su uso es efectivo para controlar la separacion de gases.
Considerando procesos de endulzamiento de gas natural, la implementacion de controladores no
lineales robustos en modelos de HFMC para la absorcion de CO2 y H»S es un tépico que no ha
sido previamente estudiado en la literatura.

Aunado a ello, muchas de las propuestas de control no lineal pueden tener un desarrollo
matematico muy complicado, ademas de requerir una gran cantidad de datos para un rendimiento
adecuado o depender de un conocimiento muy amplio del modelo matematico que representa las
operaciones, por lo que su aplicacion a nivel industrial es limitada (Murray-Smith y Johansen,
2020). Es importante considerar que la aplicacion de controladores basados en modelos en
columnas de absorcién empacadas o de HFMC depende de las no linealidades, la demanda
computacional, la sensibilidad de los modelos a las variaciones, el tipo de ecuaciones con las que
se representan (ODE, PDE) y el amplio conocimiento de los pardmetros. Lo anterior puede
traducirse en importantes incertidumbres de modelado (Shahid et al., 2019; Hemmati y Rashidi,
2019). Por ello, muchos disefios de control avanzado se basan en modelos simples que permiten
representar adecuadamente los fendmenos fisicos y se mejoran mediante la introduccion de
funciones de optimizacion u observadores de estado (Salvinder et al., 2019). En ese sentido, se
han realizado esfuerzos para el desarrollo de esquemas de control que sean facil y simples de
aplicar pero que cuenten con la informacion de los fendmenos fisicos involucrados de los

procesos a partir de los modelos matematicos. El control por compensacion de errores de
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modelado (MEC, por sus siglas en inglés) es un controlador robusto y versatil que ha mostrado
buenos resultados en el control de diferentes procesos (bio)quimicos. Esto debido a su
aplicabilidad a modelos lineales o no lineales con incertidumbres que son estimadas y
compensadas para guiar la dinamica hacia el punto de referencia (Romero-Bustamante et al.,
2017; Lara-Cisneros et al., 2019; Rodriguez-Jara et al., 2023). Esto gracias a la incorporacion de
un observador de estado en la formulacion del controlador, lo que lo hace méas verséatil para
cambios en los parametros del modelado. Aungue ya se han aplicado algunas estrategias de
control avanzadas a columnas de absorcion convencionales, la implementacion de controladores
robustos y de facil aplicacion como el MEC no ha sido abordada en la literatura, especificamente
en modelos de absorcién empacada de HFMC para el endulzamiento de gas natural. Lo anterior
resalta la aplicacion de este controlador como un campo prometedor para la mejora de los
procesos de absorcion, donde el MEC puede ser una alternativa potencial por sus maultiples
ventajas y su estructura de facil aplicacion.

Si bien existen numerosas propuestas para el estudio y la aplicacion de los procesos de
captura en el endulzamiento de gas en torres empacadas o con HFMC, su analisis acoplado a la
planta industrial resulta importante para la determinacion de condiciones operativas que
disminuyan los costos de manera significativa y permitan su operacion en condiciones favorables
y estables. Por otro lado, la aplicacion de las técnicas con membranas aln se encuentra en
desarrollo, donde muchos de los estudios se basan en el andlisis de las operaciones de forma
independiente. Esto debido a que muchos de los softwares que trabajan de forma modular
secuencial no cuentan con la paqueteria especializada para este tipo de procesos, lo cual ha
limitado en gran medida su estudio en plantas procesadoras. Ademas, son pocas las
contribuciones que pueden encontrarse sobre la optimizacion de este proceso y la aplicacion de
estrategias de control no lineal, lo cual sugiere que aun existe la necesidad de buscar mejores
condiciones operacionales que permitan regular las necesidades de las cantidades permitidas de
CO2y H2S en la comercializacion del gas dulce. Por lo que, un estudio donde se integren las
diferentes contribuciones de la ingenieria de procesos como el modelado, simulacion,
optimizacion y control podria facilitar la implementacion de técnicas novedosas para mejorar la
operacion y el rendimiento de plantas industriales de endulzamiento. Aunado a esto, se pueden
realizar propuestas de mejora en procesos en operacion mediante técnicas de optimizacion y

control, asi como se pueden resaltar los beneficios de las tecnologias alternativas como el uso de
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HFMC, considerando los costos de operacion e inversion. En ese sentido, en esta investigacion
se propone lo siguiente: i) Realizar el modelado y simulacion de la columna de absorcion
empacada y por HFMC para la captura de CO2 y H2S, y en paralelo, el disefio, estudio y
simulacion de una planta de endulzamiento en operacion como caso de estudio, ii) analizar las
necesidades de la planta para buscar condiciones que permitan cumplir con los estandares de
calidad mediante la minimizacion de gases &cidos en la corriente de gas dulce y la minimizacién
de costos operativos, iii) aplicar una estrategia de control robusto MEC para la correcta operacion
de las alternativas de captura y de la planta global, iv) acoplar los procesos de captura
optimizados y controlados en la simulacion de la planta de endulzamiento, y v) evaluar el costo-
beneficio del rendimiento de los dos tipos de procesos de captura de CO,y H,S acoplados al
caso de estudio, la absorcion convencional y la absorcién basada en HFMC.

1.3 Planteamiento del problema

La creciente demanda de gas natural ha generado interés por mejorar los procesos de
endulzamiento para la produccién y refinamiento del gas dulce. Si bien ya existen operaciones
implementadas para la remocion de CO2 y H,S de la corriente de entrada como las columnas
absorcion empacadas, se requiere de analisis para su mejora pues resultan costosos o
energéticamente demandantes. Una de las alternativas que ha mostrado un gran potencial es el
uso de HFMC, sin embargo, aun hacen falta estudios para garantizar que existe una ventaja en el
costo-beneficio de su implementacién. En ese sentido, en este trabajo se propone un estudio de
ingenieria de procesos en un equipo de absorcion empacada y un HFMC acoplados a una planta
de endulzamiento de gas natural para capturar gases acidos. Como caso base, se consideran datos
proporcionados por una planta endulzadora de gas natural actualmente en operacién. Como
objetivo principal se plantea reducir la cantidad de CO. y H.S a la salida del proceso de absorcion
con la finalidad de alcanzar los estandares de calidad y buscando una mejora global del
rendimiento de la planta y la reduccion de su consumo energético. Se espera que la aplicacion de
la estrategia de optimizacion y control robusto permita resaltar significativamente los beneficios
potenciales de la operacion de captura usando HFMC. Mediante una evaluacion costo-beneficio
se compararon 3 escenarios: a) la operacion actual de la planta, b) la operacion de la planta con

una columna empacada controlada y optimizada y c) la operacion de la planta integrando un
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HFMC controlado y optimizado. Lo anterior permitird generar estrategias novedosas para
extender esta investigacion a otros casos de estudio en plantas industriales. Ademas, servira como

base para su implementacion futura en una planta piloto.

1.4  Justificacion

Entre las alternativas mas prometedoras para reducir o aprovechar el gran volumen de CO2 y H2S
en corrientes de gas natural se encuentra el proceso de absorcién mediante HFMC. En la
literatura, el enfoque de ingenieria de procesos para este equipo se ha realizado de forma limitada
y con consideraciones importantes en el modelado. Lo anterior a dificultado su aplicacion debido
a que no se cuenta con los estudios suficientes que permitan hacer la valoracion costo-beneficio
sobre sus ventajas y desventajas. En ese sentido, el desarrollo de un estudio de ingenieria de
procesos en este sistema acoplado a una planta de endulzamiento de gas permitira el desarrollo
de conocimiento de frontera que pudiera ser aplicado a futuro en la obtencion de beneficios
potenciales como mayor calidad de gas dulce, altas tasas de remocion de CO2/H2S y menor costo
operacional. Ademas, esto permitiria el seguimiento y control del producto, lo cual esta
directamente relacionado a la posible deteccidn de situaciones no deseadas, toma inmediata de
decisiones y el aprovechamiento adecuado de los recursos, traduciéndose a futuro en notables

beneficios econdmicos.

1.5 Hipotesis

La aplicacion de la ingenieria de procesos en columnas de absorcion empacadas y en HFMC de
una planta de endulzamiento de gas natural permitira generar una propuesta para reducir los
costos de la planta en 20%, reducir el consumo energético en 30%, aumentar la cantidad de flujo
de gas dulce en un 5% vy reducir la cantidad de CO2 Y H>S de la corriente de gas dulce en un
50%. Ademas, mostrara que existen beneficios econémicos potenciales si se sustituye la columna

empacada por un equipo de HFMC para la absorcion de CO, y H2S.
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1.6

Objetivos

1.6.1 Objetivo general

Desarrollar un estudio de ingenieria de procesos en los equipos de absorcion empacada y con

membranas de una planta de endulzamiento de gas natural para reducir costos y consumo

energético y mejorar el desempefio y costo-beneficio.

1.6.2 Objetivos especificos

1.7

Realizar la simulacién y validacion de una planta de endulzamiento de gas natural en
operacion y de los modelos matematicos reportados que representen el proceso de absorcion
empacada y HFMC para la captura de CO2/H>S.

Integrar una propuesta de optimizacion para encontrar parametros de disefio, operacion y
control en equipos de absorcién empacados y de HFMC, buscando la mayor separacion de
CO2/H>S de la corriente de gas dulce cumpliendo con las normativas ambientales.
Implementar estrategias de control robusto en los equipos de absorcion empacadas y HFMC
que permitan su operacién en las condiciones éptimas frente a perturbaciones de
alimentacion, cambios de referencia e incertidumbres de modelado.

Proponer una simulacién completa de la planta de endulzamiento de gas con procesos de
absorcion optimizados y controlados, principalmente el proceso HFMC, el cual no se
encuentra disponible en los softwares de simulacién de procesos quimicos.

Analizar el costo-beneficio y el rendimiento de dos propuestas de mejora de la planta, una
con un proceso de absorcion empacada y otra con un proceso de absorcion HFMC
controlados y optimizados frente a las condiciones actuales de la planta.

Productos derivados de la investigacion

Publicaciones:

Manuscrito en revision “A modeling error compensation control approach for CO2 and H2S
absorption in a hollow-fiber membrane contactor”
Articulo publicado “Robust model-based control of a packed absorption column for the

natural gas sweetening process” DOI: 515/ijere-2022-0112, noviembre, 2022
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Trabajos en congreso:

Presentacion oral del trabajo “Integracion de un médulo de contactor de membrana para el
endulzamiento de gas natural mediante Aspen” en el marco del XI Simposio Nacional
SNIQBA 2023.

Presentacion oral del trabajo “Optimizacion del proceso de absorcion en un contactor de
membrana para el endulzamiento de gas natural” en el XLIV Encuentro Nacional de la
Academia Mexicana de Investigacion y Docencia en Ingenieria Quimica, AMIDIQ 2023.
Presentacion oral del trabajo “Control por compensacion de error de modelado en una
columna de absorcion industrial para el endulzamiento de gas natural” en el marco del X
Simposio Nacional SNIQBA 2022.

Presentacion oral del trabajo “Control 6ptimo de una columna de absorcion de contactor de
membrana para la captura de CO2” en el 4° Congreso Internacional de Energia, CIE 2021.
Presentacion oral del trabajo “Sintonizado dptimo en el control de una columna de absorcion
de CO2 con contactor de membrana mediante el criterio del minimo error” en el XLII
Encuentro Nacional de la Academia Mexicana de Investigacion y Docencia en Ingenieria
Quimica, AMIDIQ 2021.

Presentacion oral del trabajo “Control en una columna de absorcion empacada para el
endulzamiento de gas mediante compensacion de error de modelado” en el XLII Encuentro
Nacional de la Academia Mexicana de Investigacion y Docencia en Ingenieria Quimica,
AMIDIQ 2021.
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CAPITULO I1I: Caso de estudio: Planta de
endulzamiento de gas natural

En Meéxico, la produccion de gas natural requiere diversas etapas como exploracion,
endulzamiento, fraccionamiento recuperacion, transporte y comercializacion. Especificamente,
la fase de endulzamiento consiste en separar H2S y CO- de la corriente de gas natural proveniente
de los campos de extraccion. La separacion del CO2 y el H.S de la mezcla gaseosa se realiza
normalmente mediante absorcion selectiva con una solucién acuosa a base de una formulacion
de aminas, la cual circula en circuito cerrado para regenerarse y utilizarse nuevamente. En este
capitulo se presenta el caso de estudio, que consiste en la presentacion de una planta de
endulzamiento de gas en operacion. Para ello, se resalta la importancia del CO; y el HS, su
impacto en la biosfera y el proceso de endulzamiento. Posteriormente, se detalla la planta de
endulzamiento de gas a analizar y finalmente se describen los procesos de absorcion para la

obtencion de gas dulce abordados en esta investigacion.

2.1 Importancia del COzy el H2S

El CO;z es un gas incoloro e inodoro y clasificado como no tdxico por la Organizacion de las
Naciones Unidas (CCSI, 2018). Se encuentra en forma natural en el aire en concentraciones que
varian desde los 300 a los 550 ppm dependiendo del entorno rural o urbano. EI CO; es asimilado
por plantas, que lo devuelven en forma de oxigeno al ambiente por fotosintesis. Su produccion
se ha visto acelerada por la combustion de carbén e hidrocarburos, la fermentacion de liquidos y
los procesos de respiracidn de los seres vivos. Su uso comercial es amplio, en industrias de
procesamiento quimico en el control de temperaturas de reactores, como agente de neutralizacion
de efluentes alcalinos, como medio de purificacion y secado de polimeros/fibras vegetales bajo
condiciones supercriticas (Lu et al., 2022). En particular, el H2S suele producirse de forma natural
durante la descomposicion de materiales organicos en sistemas sépticos o a través de ciertas
actividades industriales como la perforacion y el refinado de petréleo (Thripuranthaka et al.,

2018). No obstante, es un compuesto nocivo, altamente inflamable, toxico y corrosivo, exponerse
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a poco menos de 100 ppm puede provocar graves problemas de salud o incluso la muerte de
animales y seres humanos. El H>S puede hallarse en muchas industrias y aplicaciones, incluidas
la fabricacion de hierro, plantas de procesamiento de alimentos, destilerias, rellenos sanitarios y

en la produccion de energia nuclear (Powell et al., 2018).

2.1.1 Generaciony produccion de CO2y H2S
El CO2 puede ser un gas resultante de procesos tanto geoquimicos como bioldgicos, su presencia

en la atmosfera es fundamental para la regulacion de la temperatura del planeta. Conjuntamente
existen dos procesos que regulan la concentracion de CO, el ciclo geoquimico de carbonato-
silicato, que lo regula a largo plazo y el ciclo geoquimico de CO- a corto plazo, que corresponde
al flujo de CO; entre los organismos vivos (Canadell et al., 2007). EIl ciclo del CO; es el
movimiento de esta sustancia entre la tierra, la atmésfera y el océano, donde el punto de partida
puede establecerse en la etapa de la fotosintesis. Posteriormente, los &rboles y las plantas de los
bosques al descomponerse debido a actividades no forestales devuelven el CO> contenido a la
atmosfera en distintas escalas temporales. A esta etapa también se puede sumar la presencia de
incendios forestales y las erupciones volcanicas (Lacis et al., 2010). Otra de las considerables
fuentes de liberacion de CO. a la atmosfera es a través de la respiracion, excrecion y
descomposicion de seres vivos. Dentro de las emisiones industriales de COz, se considera el uso
de medios de transporte que utilizan derivados del petroleo como fuente de energia y las grandes
industrias o fabricas (Garrido et al., 2020). Respecto al H2S, es uno de los componentes
principales en el ciclo natural del azufre, se genera en volcanes, manantiales de azufre, cuerpos
de aguas estancadas, emanaciones de grietas submarinas y pantanos. Por otra parte, también esta
asociado con alcantarillas municipales, plantas de tratamiento de aguas residuales, en procesos
agricolas y en operaciones relacionadas con la produccion de madera y papel. Las fuentes
industriales de H.S incluyen a las refinerias de petrdleo y plantas de gas natural. Sin embargo, si
este gas es liberado a la atmdsfera en altas concentraciones reacciona con el vapor de agua, siendo
el precursor principal de la lluvia acida. (Soriano et al. 2015). Su accidn corrosiva afecta en gran
medida la economia de las industrias de procesos, ya que atender sus dafios puede requerir de
mantenimiento ingenieril importante en estructuras y equipos expuestos al ambiente (Nakhjiri et
al., 2020). Los cambios en el uso de la tierra, como la deforestacion y la destruccion de la cubierta
vegetal han favorecido el incremento de las concentraciones de CO. y H,S atmosférico debido a

36



1029
1030
1031
1032

1033
1034

1035

1036
1037
1038
1039
1040
1041
1042
1043
1044
1045
1046
1047

la reduccidn de la capacidad de fotosintesis y a una mayor tasa de respiracion por la degradacion
de materia organica muerta. A pesar de los esfuerzos por enmendar este desmedido incremento
de los gases de efecto invernadero, la tendencia para todos los sectores tiende al alza segun los

prondsticos de afios proximos como se muestra en la Figura 2.1 (Mikhaylov et al., 2020).
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Figura 2. 1 Prondstico del balance de emisiones de gases de efecto invernadero.

2.1.2 Medidas para reducir las emisiones de CO2 y H2S

Desde 1990, y hasta 2024, las emisiones de CO2 han incrementado sus cifras globales en mas del
63%, de 20,511.1 a 33,621.5 Mt anuales. La industria energética encabeza la lista de los mayores
emisores, seguida por el sector del transporte, y la manufacturera en general. Referente al
aumento de las concentraciones del CO2 que no han podido ser compensadas por los procesos de
regulacién previamente mencionados, se estima que la quema de combustibles fosiles ha sido la
fuente mas importante. Por otro lado, las emisiones del H2S, son responsables de los malos olores
y han sido reducidas de manera significativa durante los muestreos del afio 2020, obteniendo una
reduccion promedio anual de 48.9% de H2S (ug L-1) v/v (LOpez-Hernandez et al., 2022). En las
ultimas décadas, el interés de la sociedad por reducir las emisiones de CO2 y H2S como una
medida para revertir los efectos adversos de su incremento en la atmésfera ha cobrado fuerza a

través de camparias y estrategias de mitigacion de contaminantes. A nivel mundial se han
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redoblado esfuerzos por diversas asociaciones; la organizacion mundial de las naciones unidas
(ONU) con sus acuerdos de cumbre del clima de paris pretende dar partida a la concientizacion
de la comunidad internacional y los ciudadanos sobre las medidas que se deben tomar,
estableciendo un marco global para evitar el cambio climatico peligroso manteniendo los
incrementos de temperatura por debajo de los histéricos de la ultima década. A nivel nacional,
la ley general de cambio climatico, emitida en 2012 por el diario oficial de la federacion tiene
como objetivo garantizar el derecho de un medio ambiente sano y establecer la congruencia de
facultades de la federacion, entidades federativas y los municipios en la elaboracién y aplicacion
de politicas publicas para la adaptacion al cambio climatico, y la mitigacion de emisiones de

gases y compuestos de efecto invernadero (SEMARNAT, 2012).

16%
(1163)

4% (335)

M Basado en absorcion

M Basado en adsorcion

Basado en membranas

M Basado en criogenia

Figura 2. 2 Publicaciones relacionadas con la captura de gases en la Gltima década.

Por otro lado, el tratamiento de las corrientes de gases resultantes de procesos industriales se ha
convertido en un topico indispensable que atender en conjunto con el resto de las atenciones que
una actividad como esta requiere. Los vehiculos de combustion interna en la actualidad cuentan
con convertidores cataliticos, constituidos por un soporte de metales capaces de hacer reaccionar
con los gases resultantes de la quema de combustible para disminuir su impacto al ambiente
apenas abandonan la camara de combustion del motor. A escala industrial, estos problemas se
tratan a través del disefio de equipos de remocion selectiva de gases, cuyo principal objetivo es
capturar algunos de los componentes que integran una corriente gaseosa. Durante los Gltimos
anos se ha realizado un notable esfuerzo por generar conocimiento y aplicarlo para la captura y

utilizacion de estos gases desde diferentes perspectivas, principalmente de 4 procesos principales,
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la absorcion la adsorcion, el uso de membranas y la criogenia (Figura 2.2). A pesar de los
diferentes méetodos que se han planteado para integrar procesos de captura en plantas industriales,
el uso de la absorcion quimica es el més aplicado y con mayor investigacion en su campo (Song
et al., 2018). Por ello, se considera importante abundar en codmo puede mejorarse esta operacion

desde la perspectiva econdmica, ambiental y operativa.

2.2  Proceso de endulzamiento de gas en operacion

La planta de endulzamiento de gas natural consta de varias unidades de operacion,
principalmente de torres de absorcidn, torres de regeneracion e intercambiadores de calor.
(Abdulrahman y Sebastine, 2013). En esta planta se obtienen recursos energéticos y materias
primas para la industria petroquimica, el diagrama de flujo de proceso de la planta se muestra en
la Figura 2.3. Tradicionalmente, el gas natural amargo ingresa a través de un separador primario
para eliminar cualquier liquido y sélido contenidos en la alimentacion. Seguido a esto, la
corriente de proceso entra por la parte inferior de la torre de absorcion y fluye hacia arriba a
través de la torre absorbedora a contracorriente con la solucion de amina empleada. El gas dulce
sale por la parte superior de la torre de absorcion para su posterior deshidratacion y manejo en
una planta de procesamiento criogénico donde se obtienen productos como gas licuado a presién
(14 kg/cm?), naftas y gas natural de uso comercial. Por otro lado, la corriente del solvente, la cual
absorbid los gases &cidos, sale por la parte inferior de la torre de absorcion y se denomina amina
rica. Esta corriente pasa por una valvula reductora de presion, un tanque flash para liberar
hidrocarburos disueltos y un intercambiador de calor para entrar a la torre regeneradora con las
caracteristicas deseadas. La corriente de amina rica entra a la torre regeneradora por la parte
superior y al llegar al rehervidor se liberan los gases acidos junto con vapor de agua. Al
condensarse en la parte superior de la columna regeneradora, se separan los gases acidos de la
solucion de amina, los cuales se envian a una planta de recuperacion de azufre. La amina
recuperada se envia a un intercambiador de calor para alcanzar las caracteristicas necesarias para
ser recirculada a la torre de absorcion (Sharifi y Amiri, 2017). EIl proceso de endulzamiento de
gas natural cuenta con diferentes variables de operacion que tienen un rol importante en la

eliminacién de gases acidos y el consumo energético en el proceso. Entre los pardmetros mas
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1100 relevantes se encuentran la temperatura, la presion, el flujo volumétrico, la concentracion del

1101  solvente, entre otras.
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1103 Figura 2. 3. Diagrama de flujo del proceso de endulzamiento de gas.
1104

1105  Para el desarrollo de este proyecto de investigacion se considerd una vinculacion con el complejo
1106  procesador de gas en el estado de Veracruz, el cual es uno de los principales complejos de
1107  procesamiento de gas natural de hidrocarburos condensados de la regién. La planta del caso de
1108  estudio procesa una corriente de gas acido de 67,547.52 kg/h, a partir de la cual se obtiene el gas

1109  dulce que es enviado a una unidad criogénica.

1110
1111 Tabla 2. 1. Condiciones de operacion de la columna del complejo procesador de gas.
Variable Valor
Altura [m] 19.75
Diametro [m] 4,52
Temperatura [°C] 46.85
Presion [kg/cm?] 70
Flujo de entrada de gas [kmol/h] 3343.32
Flujo de entrada de liquido [kmol/h] | 2094.22
Velocidad de entrada de gas [m/h] 63.19
Velocidad de entrada de liquido [m/h] 3.96
1112
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Por otro lado, los compuestos azufrados son enviados a una unidad recuperadora de azufre. La
torre absorbedora consta de 24 etapas, por la parte inferior ingresa la alimentacion de gas a 34
°C, mientras que la corriente de solvente ingresa por la etapa superior a 46 °C con una fraccion
masica de 50% MDEA y 50% H-O. Para el caso de la torre regeneradora, consta de 20 etapas,
tiene 15 m de altura, 1.7 m de diametro y opera a una temperatura de 149 °C y a una presion de
147.1y 176.52 kPa en el condensador y rehervidor, respectivamente. Actualmente, el complejo
tiene como meta maximizar la produccién del complejo mediante reduccion de costos de
operacion y gasto energético. Las caracteristicas de disefio, las condiciones de operacién y los
flujos de entrada y salida de la columna de absorcidn utilizada en la planta endulzadora de gas se
reportan en la Tabla 2.1. Se puede observar que se opera a baja temperatura (menor a 100 °C) y
presion elevada (mayor a 50 atm), ademas se emplea MDEA como solvente para la separacion

del CO2 y el HzS del gas natural.

Tabla 2. 2. Corrientes de entrada y salida del proceso de absorcion de la planta.

Entrada de gas Salida de gas dulce | Entrada de solucién | Salida de solucién
natural acido MDEA MDEA
Composicién Flujo Fraccion Flujo Fraccion Flujo Fraccion Flujo Fraccion
[kmol/h] mol [kmol/h] mol [kmol/h] mol [kmol/h] mol

Metano 2,770.49 | 0.8287 | 2,768.57 | 0.8533 1.92 0.0009

Etano 221.95 0.0664 221.84 0.0684 0.12 0.0001
Propano 100.79 0.0301 100.76 0.0311
i-butano 17.69 0.0053 17.69 0.0055
n-butano 39.38 0.0118 39.38 0.0121

i-pentano 14.02 0.0042 14.02 0.0043 --- --- --- ---
n-pentano 15.02 0.0045 15.02 0.0046 --- --- --- ---

n-hexano 9.01 0.0027 9.01 0.0028 --- --- --- ---
CO2 71.76 0.0215 18.71 0.0058 0.89 0.0004 53.95 0.0246
Agua --- --- 6.55 0.0020 1,822.19 | 0.8701 1,815.64 | 0.8279
H2S 50.15 0.0150 0.01 4g" 1.10 0.0005 51.24 0.0234

Nitrégeno 33.04 0.0099 33.03 0.0102 --- --- --- ---
MDEA --- --- --- --- 270.05 0.1290 270.05 0.1231

TOTAL 3,343.3 1 3,244.59 1 2094.23 1 2190.88 1

Las composiciones de las corrientes del proceso de absorcion se muestran en la Tabla 2.2, donde

el flujo de solucion de MDEA se recircula. La salida de gas dulce tiene un porcentaje de CO> del
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0.58% en mol, mientras que el H.S se encuentra en 4 ppm. En ese sentido, se requiere que el
proceso se mantenga en una referencia que permita mantener la cantidad de CO2 y H.S dentro
de los estandares de calidad del gas dulce, CO2 < 2% mol y H.S < 4 ppm (Rao y Ponnusami,
2018). Las corrientes de salida de la planta son como sigue: 3244.56 kg/h de gas dulce y 107.02
kg/h de gas acido el cual contiene el CO2 y el H2S.

2.3 Proceso de absorcién de gases

La absorcidn de gases es una operacion unitaria mediante la cual, los componentes solubles de
una mezcla son removidos selectivamente al ponerse en contacto con un liquido. Esta operacion
requiere de la transferencia de uno o varios solutos gaseosos desde la corriente gaseosa hasta la
fase liquida (Figura 2.4). En ocasiones un soluto gaseoso absorbido se remueve del liquido
poniéndolo en contacto con un gas inerte; tal operacion, recibe el nombre de desorcion de gases
y en la mayoria de los casos, es utilizada en la regeneracion de disolventes de absorcion con el
fin de reintegrarlos al proceso. Los procesos de absorcién/desorcion son ampliamente utilizados
dentro del proceso de endulzamiento de gas, ya que resultan adecuados y mas faciles de operar
en comparacion con otras metodologias. Otras aplicaciones industriales del proceso de absorcion
consisten en la eliminacion de SO, de corrientes de combustion mediante disoluciones acuosas
de NaOH, en la eliminacion de 6xidos de nitrdgeno mediante disoluciones de agentes oxidantes
o0 en el lavado de amoniaco a partir de una mezcla de amoniaco y aire por medio de agua liquida
(Chuetal., 2014). Este proceso se puede llevar de forma fisica cuando un gas se pone en contacto
con la superficie de un liquido no volatil, produciendo una transferencia de masa a traveés de la
interfase que las separa. Este proceso se encuentra controlado por la resistencia que opone cada
fase a la transferencia, produciendo una disolucion del gas en el liquido hasta establecer un
equilibrio (Ozturk y Yilmaz, 2006). La fase liquida tiene que ser un disolvente selectivo afin al
componente gaseoso a separar. Este proceso posee una alta afinidad a los hidrocarburos pesados,
por lo que, si el gas a tratar tiene un alto contenido de compuestos pesados (e.g. aquellos de
mayor peso molecular que el propano) el uso de un disolvente fisico puede implicar una pérdida

importante de la composicién inicial del flujo de gas.
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Figura 2. 4. Representacion del proceso de absorcion.

La absorcion seguida de reaccion quimica en la fase liquida se emplea con frecuencia para lograr
una mayor separacion de un soluto de una mezcla gaseosa. La reaccion en la fase liquida reduce
la presion parcial de equilibrio del soluto sobre la disolucion, dando lugar a un incremento del
coeficiente de transferencia de materia (Onda et al., 1968). Los procesos de absorcién quimica
son los métodos mas ampliamente utilizados en la industria para separar CO2/H2S contenidos en
corrientes de gas. Existen muchos procesos basados en la absorcion quimica, de los cuales se
consideran completamente desarrollados la absorcién con aminas y con NHz (Yeh et al., 2005).
En los procesos de absorcion con aminas, uno de los solventes mas ampliamente utilizados, son
las soluciones acuosas de MDEA. La MDEA, es una amina terciaria que Se caracteriza por
reaccionar lentamente con el CO. y de forma casi instantanea con el H>S, por lo que, su mejor
aplicacion es en la remocion selectiva del H2S cuando ambos gases estan presentes. También
presenta caracteristicas que la hacen adecuada para el proceso de absorcion como baja presion
de vapor, bajo calor de reaccion con gases acidos, alta resistencia a la degradacion térmica y
guimica. El mecanismo de reaccion entre MDEA y gases acidos ha sido ampliamente descrito en
la literatura. Por ejemplo, Huttenhuis et al. (2007) presentaron las siguientes reacciones

consecutivas que ocurren con soluciones acuosas de MDEA en presencia de H.S y CO3:

CO, + H,0 = HCO;~ + H* (2.2)
HCO;~ = C05* +H* (2.3)
H,0 = OH™ + H* (2.4)
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MDEAH* = MDEA+ H* (2.5)
H,S = HS™ 4+ H* (2.6)
HS™ = 5S5* +H* (2.7)

En términos globales, la reaccion quimica se puede representar con dos reacciones quimicas. Por
un lado, se considera que el H>S reacciona casi instantaneamente con MDEA por transferencia
de protones de modo que la reaccion quimica de esta especie es:

H,S+ MDEA - HS™ + MDEA 2.9)

Dado que la MDEA es una amina terciaria y no tiene un atomo de hidrégeno unido al nitrégeno,
la reaccion del CO2 puede ocurrir solo después de que el CO2 se disuelva en el agua para formar
un ion bicarbonato. Luego, el ion bicarbonato sufre una reaccion acido-base con la amina para

producir la reaccion general de CO; (Mak et al., 2015):
CO, + MDEA+ H,0 - HCO, + MDEA" (2.9)

Las reacciones llevadas a cabo entre la MDEA y los gases &cidos se caracterizan por ser
reversibles, lo que permite la regeneracion del solvente en columnas de desorcidn una vez que el
proceso es llevado a cabo. En los absorbedores continuos tradicionales, la transferencia de
materia tiene lugar por difusion y conveccién. La difusion molecular de masa puede definirse
como la transferencia (o desplazamiento) de moléculas individuales a través de un fluido por
medio de desplazamientos individuales y desordenados de las moléculas presentes en una
solucién debido a una diferencia de concentraciones (Geankoplis, 1998). Si la concentracion de
un compuesto en una solucién es homogénea, no se presentara ningin movimiento por difusién;
si no hay uniformidad, la sustancia se movera hasta alcanzar un equilibrio, momento en el cual
la transferencia de masa por difusion termina. El flux de masa, de una especie quimica A en la
direccion z, es proporcional al gradiente de concentracion en esa direccion y se expresa mediante
la Primera ley de Fick:

dc
Ny=-Dje (2.10)

donde C,,D,; y z representan la concentracion de la especie A, el coeficiente de difusion

molecular y el eje axial, respectivamente. La velocidad de difusién se puede aumentar

adelgazando la capa limite de difusion, para lograrlo se incrementa la velocidad del fluido hasta
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obtener una transferencia de masa turbulenta. El espesor de la capa limite de difusion puede
calcularse a partir de la igualacion del flux de masa por difusion y conveccion:

Sy = a% (2.11)

m

donde k, es el coeficiente de transferencia de masa y a es una constante de proporcionalidad

que puede depender de factores geomeétricos o de condiciones del flujo (laminar o turbulento).
La difusion turbulenta o de remolino, de forma aproximada, es mil veces superior a la difusion
molecular laminar (Seader et al., 2006). De la expresion anterior, la transferencia de masa por
conveccion se lleva a cabo entre una superficie y un fluido en movimiento, en el que intervienen
tanto la difusion de masa como el movimiento de la masa de fluido. Asi, la transferencia de masa
por conveccion se puede representar mediante diferentes teorias como de la pelicula, de la
penetracion, o de conveccion-difusion. El flux de masa por conveccion también suele definirse
en términos de fracciones mol en un liquido/gas o en términos de presiones parciales en el caso
de gases. Por consiguiente, se puede definir el coeficiente de transferencia de masa de varias

maneras:

N, =K,(Cr—C,)=Ks(Pa—P.) =K, (Ya—V.) (2.12)

Ny =Ky (Ca—C,) =k (Pa—P.) =K, (Xs —X,) (2.13)
donde kg, k_, k,,y k, son los coeficientes de transferencia de masa local en la fase gas, la fase
liquida, en funcién de la fraccion de liquido, en funcion de la fraccién de gas y en funcion de la
concentracion, respectivamente. Los parametros p, y y x son la presion parcial, la fraccion de

gas y la fraccion de liquido, respectivamente. En la tabla 2.3, se muestran las unidades en las que

pueden expresarse los coeficientes de transferencia de masa.

Tabla 2. 3 Unidades de los coeficientes de transferencia de masa.
Coef|C|e_nte de Unidades Sl Unidades Cgs . Unlda_des )
transferencia de masa sistema inglés

K., ms™* cms™ fth™
Kk kg mol g mol Ib mol
X s m? s cm? h ft
C K kg mol g mol Ib mol
et s m? atm s cm’ atm h ft* atm
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Para la transferencia de masa entre dos fases gas-liquido se considera que en la interfase de
contacto existe el equilibrio (Figura 2.5), y se suman las resistencias a la transferencia de masa
en las dos fases para obtener una resistencia global, tal como se muestra en la ecuacion (2.14):

1.1.m i
KG kG kL ( . )

donde el término de la izquierda es la resistencia global a la transferencia de masa y m la
pendiente de la curva de equilibrio del sistema. Este proceso se lleva a cabo en equipos
denominados columnas de absorcion y tienen como principal propésito mejorar el contacto entre
las fases liquida y gaseosa, permitiendo obtener un mejor rendimiento del proceso. Existen
diferentes configuraciones de estos equipos siendo las mas principales las columnas por platos y
las columnas empacadas. Los equipos de contactor de membrana ya se han utilizado de forma

experimental para el proceso de absorcion, siendo una alternativa potencial.

Yi Fase liquida

*““\\\ C/p;He

™

Fase gas

ke | &

Figura 2. 5. Transferencia de masa en la interfaz gas-liquido.

2.3.1 Columna de absorcion por platos

Las columnas de platos son equipos ampliamente utilizados dentro de las operaciones de
absorcion fisica y reactiva. Estas consisten en una torre vertical que contiene una serie de platos
0 bandejas horizontales perforadas dentro de la columna. Estos platos estan disefiados para
facilitar el contacto entre dos fases de fluido: una fase gaseosa ascendente y una fase liquida
descendente, donde en cada plato se alcanza el equilibrio (Figura 2.6). Los platos suelen estar

hechos de ldminas de metal como acero al carbdn o acero inoxidable. Un plato tedrico, o ideal,
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se define como aquel en que la composicion promedio de todo el gas que abandona el plato esta
en equilibrio con la composicion promedio de todo el liquido que abandona el plato. EI nimero
de etapas ideales que se necesitan para lograr determinado cambio en la composicion del liquido
o0 del gas, tanto para absorbedores como para regeneradores, puede determinarse graficamente.
Este tipo de columnas presentan ventajas como la facil implementacion de serpentines de
enfriamiento en procesos con reacciones exotérmicas, mayor resistencia a fluctuaciones grandes
de temperatura y una mayor facilidad en la realizacion de las operaciones de mantenimiento y
limpieza. Sin embargo, para procesos de absorcién donde los componentes del gas resultan ser

acidos y corrosivos, este tipo de columnas suelen ser mas costosas.

L
S
—— oI
Gg ¥ 5 ’\L
Platos _T_ﬂ_-T_ i
__G__fl
1]

Ls, xg

Figura 2. 6. Esquema de una columna de absorcion por platos.

2.3.2 Columna de absorcién empacada

Las columnas empacadas se utilizan para el contacto continuo a contracorriente de un gas y un
liquido en el proceso de absorcion. Su principal caracteristica es que las composiciones del
liquido y del gas cambian continuamente con la altura del empaque. El equipo consiste en una
columna cilindrica o torre que se encuentra equipada con una entrada en la parte inferior, una
entrada de liquido en la parte superior, salidas para el gas y el liquido por la parte superior e
inferior, respectivamente (Figura 2.7). En su interior contiene una masa soportada de cuerpos
solidos inertes, que tienen la principal funcidn de proporcionar una mayor area de contacto entre
el gas y el liquido, y que suelen estar construidos con materiales econémicos tales como arcilla,
porcelana, grafito, metal y plastico. Para llevar a cabo el proceso de separacién en este tipo de

columnas, el gas entra en el espacio de distribucion que estd debajo de la seccion empacada,
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elevandose a través de las aberturas o intersticios del relleno, mientras se pone en contacto con
el solvente liquido que desciende y fluye a través de las mismas aberturas enriqueciéndose en
soluto a medida que desciende por la torre. Las columnas empacadas presentan ciertas ventajas
en comparacion a las columnas de platos para la operacion de absorcion. Entre algunas ventajas,
presentan menores caidas de presion, una retencion de liquido sustancialmente menor, un area
mayor de contacto gas-liquido y en el caso de operaciones en donde los componentes son acidos,
presentan costos menores ante problemas de corrosion al poder utilizar empaques con la

capacidad de contrarrestar este efecto.

GS* ¥s IlEq Xg

il Ty
Ry

Gy, Y& Ls, xg

Figura 2. 7. Esquema de una columna de absorcién empacada.

2.3.3 Contactor de membrana de fibra hueca

La separacion de componentes no deseados en corrientes de gas a través de membranas forma
parte de las técnicas reportadas durante los ultimos afios en el campo de la separacion de gases
(Zhang et al., 2019; Razavi et al., 2016; Rezakazemi et al., 2012). Este método de absorcion
relativamente novedoso combina las ventajas de la absorcion quimica convencional y la
separacion por medio de membranas, se lleva a cabo en pequefios dispositivos conocidos como
contactores. Dentro del equipo se tiene por separado las fases liquida y gaseosa mediante una

estructura porosa, mejorando la eficiencia de remocidn del soluto de la fase gaseosa.
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Figura 2. 8. Esquema de un HFMC para absorcion de gases.

Su estructura permite dar solucién a problemas cominmente encontrados durante la operacion
de las columnas convencionales, como lo son el espumamiento y las inundaciones de las etapas.
Fisicamente, el HFMC puede describirse como un maédulo cilindrico, donde son almacenadas las
fibras huecas o0 membranas. Dependiendo del modelo de operacidn que se elija sera el sentido
que adquiriran las fases que intervienen en la operacion, una de ellas se encontrara al interior del
maédulo, circulando por la superficie externa de las membranas, mientras que la otra fluira
unicamente al interior de estas, normalmente la fase gas (Figura 2.8). Las membranas pueden
describirse como largas extensiones cilindricas de diametro uniforme, arregladas al interior del
maodulo original, y cuya cantidad seréd descrita por la cantidad de fibras que se requiera en la
operacion. Esta variable es de gran importancia ya que define la capacidad de almacenar un fluido
y promover el gradiente de concentracion. Se desea que los poros de la membrana se llenen sélo
con la fase gaseosa, por lo que se utilizan membranas micro porosas hechas de polimeros con
alta hidrofobicidad como politetrafluoroetileno (PTFE), fluoruro de polivinilideno (PVDF),
polipropileno (PP), polisulfona (PS), polietersulfona (PES), poliamida (P1), entre otros (Bakeri
et al., 2012). Algunas ventajas que un HFMC puede ofrecer sobre las columnas y otros equipos
convencionales de transferencia de masa son:

e El area superficial disponible permanece sin perturbaciones frente a flujos variables pues

los fluidos son independientes.

e No ocurre la formacion de emulsiones pues no hay dispersion entre las fases.
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No es necesaria una diferencia de densidades entre fluidos; los HFMC pueden aceptar
arreglos de densidades idénticas hacia cualquier orientacion.

El escalamiento de la operacion es més directo, pues la adicion de médulos arreglados en
serie permite hacer un incremento lineal en la capacidad de operacion.

El diseio modular permite operar el equipo con un amplio rango de capacidades,
adicionando o sustrayendo el numero de modulos del equipo.

Los HFMC pueden utilizarse para incrementar la conversion frente a una condicion
limitada de equilibrio quimico.

El valor del area interfacial es conocido y permanece constante durante la operacién del
equipo, lo cual hace posible predecir el desempefio de forma simple.

Las cifras de eficiencia son sustancialmente superiores, en comparacion con el calculo de
alturas de las unidades de transferencia (HTU).

La retencion de solvente es minima, atributo conveniente cuando se trabaja con solventes
COSt0s0s.

Un HFMC no posee partes moviles, cualidad que facilita su operacion y disminuye

sustancialmente la posibilidad de fallos mecéanicos durante su funcionamiento.

Algunos de los obstaculos con los que se tiene que lidiar durante la operacion de un HFMC es

que parte de las configuraciones que lo vuelven eficiente en algunos aspectos, pueden repercutir

en el desempefio de este. A continuacion, se enumeran algunas de las razones por las que la

transicién a los HFMC sigue siendo un reto:

La membrana es introducida como una resistencia adicional a la transferencia de masa,
ausente en las operaciones convencionales, pues actia como una barrera de transporte.
Las membranas pueden ser obstruidas por contaminaciones y obstaculizar el transporte
de masa. A menudo esto puede ser atendido con el pretratamiento de las corrientes que
ingresan al equipo, o con el ajuste adecuado de variables como la presion.

Las membranas tienen un periodo de vida finito, por lo que es necesario considerar el
costo que representa reemplazarlas.

El uso de sustancias adhesivas para fijar los mddulos de la membrana puede resultar en
un ataque directo al equipo por parte de sustancias organicas que intervienen en el

proceso, a menudo representadas por los solventes que se ingresan al equipo.

50



1346
1347
1348
1349
1350
1351
1352
1353
1354
1355
1356
1357
1358
1359
1360
1361
1362
1363
1364
1365
1366
1367
1368
1369
1370
1371
1372

e EIl numero de etapas de equilibrio esta limitado por las complicaciones en las caidas de
presion del equipo.
Aunque estas limitaciones pueden considerarse decisivas para la implementacion de estos
equipos de absorcion a escala industrial, estas desventajas son equiparables por las multiples
ventajas citadas previamente. Por esta razon, los HFMC son equipos atractivos tanto para el
sector académico/cientifico como para el sector industrial, pues el rango de aplicaciones que
puede tener es sumamente diverso y con el desarrollo de conocimiento de frontera estas

limitaciones pueden superarse (Shiravi et al., 2023).
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CAPITULO I1l: Modelado y control de
Procesos

La estructura y el desarrollo de un modelo estan intimamente relacionados con su grado de
sofisticacion, el cual debe ser proporcional al alcance que tenga sus aplicaciones. Los modelos
matematicos se pueden clasificar dependiendo de la rigurosidad con la que representan los
procesos o fendmenos y esto esté directamente relacionado a su dificultad para su planteamiento
y solucion (Romagnoli y Palazoglu, 2005). De este modo se pueden encontrar modelos
formulados por ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO) o por ecuaciones diferenciales
parciales (EDP), de parametros concentrados (LPS) o de parametros distribuidos (DPS). Estos
modelos pueden ser complejos de resolver de forma analitica, por ello la simulacion es una
herramienta Gtil al permitir el ahorro de tiempo y recursos monetarios por disefios experimentales
de laboratorio y evaluar condiciones operativas que pudieran ser peligrosas en la operacion real
y escenarios hipotéticos (Dobre y Marcano, 2007). Existen dos principales enfoques en los
simuladores de procesos; el orientado a ecuaciones y el modular secuencial. La solucion de estos
modelos permite la prediccion de los estados del proceso, ademas, permite la implementacién de
estrategias de optimizacién y control. La mayoria de las plantas de proceso operan en entornos
cada vez mas complejos, lo que da lugar a condiciones de funcionamiento fluctuantes o a
variaciones en el material de alimentacién del proceso (Remigio y Swartz, 2020). Por lo tanto,
es necesario el desarrollo de nuevas y mejores estrategias de control para garantizar el correcto
funcionamiento de los procesos. Aungue los esquemas de control basados en la respuesta del
proceso son los mas aceptados a nivel industrial, los controladores robustos presentan un
rendimiento superior bajo dindmicas complejas y especificaciones de producto mejoradas
(Romero-Bustamante et al., 2017; Li et al., 2019). En ese sentido, en este capitulo se aborda el
modelado y la simulacién aplicado al caso de estudio del endulzamiento de gas natural. Partiendo
de la propuesta para simular la planta de estudio y los modelos matematicos que representan las
operaciones de absorcién en columnas empacadas y de HFMC. Posteriormente, se plantea la
teoria de control necesaria para abordar las estrategias en los equipos de absorcion. Los esquemas

de control que se han considerado en este trabajo son el PID debido a que es el esquema mas
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utilizado a nivel industrial, el control MEC gracias a su capacidad de enfrentar las incertidumbres
de modelado, el control predictivo no lineal basado en modelo (NMPC, por sus siglas en inglés)
al ser el esquema no lineal mas aplicado en diferentes procesos y el esquema de control de modos
deslizantes (SMC, por sus siglas en inglés) debido a su capacidad de hacer frente a las no
linealidades del sistema. Finalmente, se plantea la integracion del proceso de HFMC a la

simulacion completa de la planta de endulzamiento de gas.

3.1 Simulacién de la planta de endulzamiento de gas natural

Para realizar la simulacion de la planta se considera como base el diagrama de flujo
proporcionado por el complejo procesador de gas, donde se consideran Gnicamente los equipos
mas importantes de la planta. En la Figura 3.1 se muestra el diagrama de flujo simplificado y
adecuado para su simulacion. La simulacion presenta la torre de absorcion (TW-1), la torre
regeneradora (TW-2), dos intercambiadores de calor (HE-1,2), una valvula (V-1), una bomba (P-
1), un mezclador (M-1) y un separador gas-liquido (R-1). Una de las estrategias mas Utiles para
la simulacion de plantas es mediante software especializados en el andlisis de procesos. Los
simuladores modular-secuencial se caracterizan por que cada unidad de proceso se representa
con un moédulo en el que se incluye el modelo de operacién y el algoritmo numérico utilizado
para el céalculo de los flujos de salida. Los mddulos son totalmente independientes entre si y el

flujo de informacidn para el célculo en la simulacién.

IVWI

\ /

/ Sha/
\\[// >Pfj ><Zi:> gg .

Figura 3. 1. Diagrama de flujo de la endulzadora de gas simplificado.
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La ventaja de utilizar mddulos es que cada sistema de ecuaciones se resuelve a traves su propia
metodologia (Chaves et al., 2016). Los modelos matematicos que describen al proceso junto con
los modelos termodinamicos, ecuaciones de estado y coeficientes de actividad ya se encuentran
programados en estos simuladores con los que se puede hacer la estimacion de propiedades y el
equilibrio de fases. La estrategia de simulacion modular-secuencial fracciona el modelo del
proceso completo en partes mas pequefas, calculadas de manera independiente, donde las
corrientes de salida son calculadas a partir de parametros de disefio y de las corrientes de entrada.
Un ejemplo de este tipo de simuladores es los softwares Aspen, Pro-1l, Chemcad, ProMax,
UniSim Design, entre otros. De entre los simuladores secuenciales comerciales mas populares se
encuentra Aspen Plus, que ha sido desarrollado durante varias décadas y tiene numerosas
aplicaciones a nivel industrial. Cuenta con una gran variedad de modelos matematicos para
diversos equipos de procesos quimicos. Este software es empleado principalmente en la
simulacion de plantas quimicas en estado estacionario, siendo algunas de produccion de
quimicos, hidrocarburos, farmacéuticos, entre otros (Haydary, 2019). En ese sentido, la

simulacion de la planta del caso de estudio se realizara mediante el software Aspen Plus.

3.2 Modelado matematico de la columna de absorcion empacada

Se han desarrollado un gran ndmero de modelos matematicos para la prediccion del
comportamiento del proceso de absorcidn para diferentes propdsitos entre ellos el endulzamiento
de gas (Mores et al., 2011; Manaf et al., 2016; Machida et al., 2019). Por ejemplo, Gaspar y
Cormos (2011) desarrollaron un modelo matematico para describir los fendmenos que ocurren
en la captura de CO2/H.S en una solucion acuosa de MDEA en columnas de absorcion

empacadas, donde proponen las siguientes suposiciones:

e Régimen de flujo piston y mezcla gaseosa ideal.

e Pardmetros del modelo constantes en la seccion transversal radial de la columna.

¢ No se considera transferencia de calor en la direccion axial con operacién adiabatica.
e Lasolubilidad del CO- en la fase liquida se puede representar por la ley de Henry.

e Lareaccion quimica tiene lugar solo en la fase liquida.
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e Lavaporizacion del liquido se condensa en la interfaz gas-liquido.

Se emplean las EDP derivadas del balance de materia para describir la dependencia en el tiempo
y espacio del flujo, concentracion y temperatura. EI balance total de masa general en ambas fases

se presenta a continuacion:

oF, oF, , VS
Ly L4 L~ M. x. 3.1
ot 2 oL 2.(Mx;) (31)
oF, oF; , VoS

= + M.y. 3.2
ax e Ds (M) (32)

donde F , F,, Vv, Vs, S, p., ps,» M;, z y t son el flujo de la fase liquida, el flujo de la fase

i
gas, la velocidad de la fase liquida, la velocidad de la fase del gas, el area de la seccidon transversal,
la densidad de la fase liquida, la densidad de la fase gas, la masa molecular del componente i, la
longitud de la columna en el eje axial y el tiempo, respectivamente. El signo £ muestra la
direccidn de la transferencia de masa en la absorcién. El balance de masa por componente para

la fase liquida y gaseosa son:

dCy; dCy,

P e J_riZ(Ain)J_rR (3.3)
0oCq; oCq;
at' =Vg 82' izi:(phyi) (3.4)

donde C, A, y R son la concentracion del componente i, el area de transferencia de masa

interfacial y la velocidad de reaccidn, respectivamente. Las condiciones de frontera que delimitan
el sistema en ambas fases se describen mediante una consideracién de igualdad de flux en la
entrada y una condicion de no flux en la salida del proceso. El balance de energia para las fases
liquida y gaseosa son:
T _ Lﬂ+ hA (T.—T.)- rAH,
at &z p.Cp, p.Cp,
oT, T, hA

=V T.-T 3.6
ot G o pGCpG(G L) (3.6)

(3.5)

donde T., Tg, Cp,, Cps, h,y AH; son la temperatura de la fase liquida, la temperatura de la

fase gas, la capacidad calorifica de la fase liquida, la capacidad calorifica de a fase gas, el

coeficiente de transferencia de calor interfacial y el calor de reaccion, respectivamente. El
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segundo término en las ecuaciones (3.5) y (3.6) representa el intercambio de calor entre las dos
fases debido a la diferencia de temperatura y el tercer término en la ecuacion (3.5) el calor
liberado/consumido de la reaccion entre CO2/H2S vy el solvente. Las condiciones de frontera
definidas para el intercambio de energia son similares a las condiciones que definen las fronteras
en los balances de masa. Para predecir el comportamiento dindmico de los perfiles de
concentracion en la columna de absorcion empacada de la planta de endulzamiento, es necesario
construir el modelo matematico basado en el conjunto de ecuaciones (3.1) — (3.4) derivadas de
la ley de conservacion de la masa acopladas a ecuaciones de tasa de transporte y relaciones de
equilibrio apropiadas (Zhang et al., 2020). EI modelo de la columna de absorcion empacada

considerado en este estudio opera bajo los siguientes supuestos:

1. El sistema se modela como distribuido axialmente y se asume que esta bien mezclado en
la direccion radial.

2. No se considera el flujo turbulento dentro de la columna, por lo que se modela el efecto
del transporte difusivo en la direccion axial.

3. La caida de presion a lo largo de la columna se considera despreciable debido a que se
encuentra por debajo de 0.25 mbar/m.

4. Los cambios de fase se producen para el CO2 y el H2S, los deméas componentes del gas
natural s6lo existen en la fase gaseosa.

5. Existe un equilibrio térmico entre las fases, la fase gaseosa es ideal.

6. No hay acumulacion en las peliculas de gas y liquido.

7. Las fases liquida y gaseosa tienen una velocidad constante en el dominio axial para un
caudal de entrada determinado.

8. Lareaccion quimica tiene lugar Gnicamente en la fase liquida.

Para realizar el modelado y la simulacién de la columna de absorcion se considera el sistema
descrito en la Figura 3.2. Como base para el estudio se selecciond un modelo matematico basado
en los balances de masa por componentes en la fase liquida y la fase gas (Shafeeyan et al., 2014).
En ambos casos se considera transporte difusivo y convectivo y, Unicamente en la fase liquida se

Ileva a cabo la reaccién quimica. El balance de materia en la fase liquida esta descrito como:

oC,, 0°C.; _ oC,,
&L' =D, azZL' +V, a; +k (Cs;—C;)-R (3.7)
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donde C_;, D_;, V_ y R representa la concentracion del componente i en la fase liquida (MEA,

H2S, COy), el coeficiente difusivo del componente i en la fase liquida, la velocidad promedio en
la fase liquida y el termino reactivo, respectivamente. El balance de materia para la fase gas se
describe como:

0Cs,
ot

0°C . 0Cg,
:DG,i 6251 —Ve aZGY —Ks (CG,i_CL,i) (3.8)

donde Cg;, Dg; Y V5 son la concentracion del componente i en el gas (CO2, H2S, hidrocarburos,

etc.), el coeficiente difusivo del componente i en la fase gas y la velocidad promedio en la fase
gas, respectivamente. Ambas ecuaciones con sus respectivas condiciones iniciales y de frontera.
Para particularizar el problema, las ecuaciones diferenciales especificas que se utilizan para
simular el proceso de absorcién en una columna empacada dindmica consideran que los Unicos
componentes que interaccionan con el fluido con el CO. y el H2S. En ese sentido, el balance

dindmico que representa el transporte de las especies i en la fase liquida se describe como:

oC, . 0°C, . oC.
61"._" = DL,i aZZLYI +\7L aZLI + kL,iA\J(CG,i _CL,i) - ki—MDEA(:L,i(:MDEA I = COZ’ HZS (39)

donde K; yoea Y Cuoea 1@ constante de velocidad de reaccion aparente componente i-MDEA'y la

concentracion de MDEA considerada constante, respectivamente. El balance de masa dindmico

para la fase gas se describe como sigue:

oCy, »*Cy, _ oCy, _
a:, =DG,i GZS’ —Vg GZG’ _kL,iAJ(CG,i_CL,i) |=C021H25 (3'10)

Las condiciones iniciales y de frontera para cada balance de materia se muestran en la Tabla 3.1.

Tabla 3. 1. Condiciones iniciales y de frontera para la columna de absorciéon empacada.
Variables

independientes Fase gas Fase liquida
t=0 Cs, =0 C.i=0
. . C t C t
z=1 Ceco, (1) =Cing co,5 Cop,s (1) =Cing L.CO, ( ) _; LS ( ) 0
dz dz
C t C t . .
z=L G,t;oz2 ( ) —0 GJ:;ZS ( ) -0 Cico, (t)= Cin_co. 5 Cpis (t)= Cing

El modelo de dos peliculas proporciona la tasa de transferencia de masa dentro del absorbedor

parael CO.y el H,S. El modelo se establece como sigue:
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R 1 i=CO,,H,S 3.11
kG,iEabs 2 2 ( )

donde Kg;, ks;, k.;, m y E,, son el coeficiente global de transferencia de masa para el

componente i, el coeficiente de transferencia de masa local de i en la fase gas, el coeficiente de

transferencia de masa local de i en la fase liquida, la pendiente de la curva de equilibrio que se

puede expresar en términos de la constante de Henry para el componente i como m, = He* y el

kCOZ—MDEA(:MDEA[)LCOZ

k

factor de mejora dado por E, , respectivamente. Para realizar la

L,CO,

simulacion numérica del modelo matematico se discretiza el operador diferencial espacial por
diferencias finitas, obteniendo N nodos en la direccion axial. Para resolver las derivadas
temporales se utiliza el método numérico de Runge-Kutta de cuarto orden con la paqueteria ode
en el software Matlab debido a que ofrece una buena exactitud para la resolucion de ecuaciones

y sistemas de ecuaciones diferenciales.

— - . .
Gas Volumen diferencial

Dulce MDEA
C:o i
¢
Ci.
Flux de masa de gas
Gas
Acido Flux de masa de liquido dc
q ‘V_i - DJB i LN TI_CL
—  MDEA G

——— Rica

Figura 3. 2. Diagrama del proceso de absorcién de CO./H.S en la columna empacada.

3.3 Modelado matematico del HFMC

Los HFMC son dispositivos que integran una membrana semipermeable que proporciona un area

extra de contacto para las dos fases fluidas, favoreciendo la transferencia de masa de una especie
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desde una fase a otra en flujo cruzado. La separacion utilizando membranas porosas esta
integrada con una operacién de extraccion o absorcion que permite aprovechar las ventajas de
ambas tecnologias (Vadillo et al., 2020). Las aplicaciones mas destacadas de los HFMC son la
eliminacidn selectiva de metales, la recuperacion de componentes organicos y la eliminacion de
gases acidos en corrientes de hidrocarburos (Naim et al., 2021; Markova et al., 2021). En la
absorcion de CO2 o H2S usando HFMC la membrana funciona como una separacion, donde la
selectividad es dominada por el disolvente utilizado (Siagian et al., 2019). Para el modelado del
proceso de absorcion en un HFMC regularmente se recurre a un modelo matematico
bidimensional en coordenadas cilindricas para analizar el transporte del soluto a través de tres
segmentos del contactor; un tubo interior por el que pasa el gas, una membrana de fibra hueca y
la cascara por la que pasa el liquido (Sohaib et al., 2021). Para el desarrollo de los balances de
materia se toman en consideracién las particularidades fisicas del equipo, por lo que se puede
permitir la descripcion de las ecuaciones principales para cada dominio del sistema. La ecuacion
de continuidad para la especie en cuestion durante la transferencia de masa en el sistema puede
expresarse de la siguiente manera:
oC, ;
- =-V-N,; (3.12)

donde C,; y N;; son la concentracion y el flux masico de la especie i a lo largo de la longitud

del mddulo y en el dominio especifico j, respectivamente. La ley de Fick de difusion puede usarse
para la determinacion de los flux de la especie en cuestion de la forma tal que:
N;,;=-D;,VC,; +v,C, | (3.13)

donde D, ; y v, son el coeficiente de difusion de la especie i y la velocidad axial a lo largo del

maddulo, respectivamente. Combinando las ecuaciones anteriores se obtiene el balance general
de masa, que incluye las contribuciones del transporte convectivo y difusivo como:
oC, ; )
——=D, V°-C..-VVC. . (3.14)
at (] 1] A |
los términos de la derecha representan el transporte difusivo y convectivo, respectivamente. De
forma desarrollada, en la expresion global para cada fase se puede despreciar el transporte

angular debido a que la contribucidn del transporte axial y radial son mucho mas significativas.
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En ese sentido la ecuacion anterior puede expresarse en coordenadas cilindricas de la forma

siguiente:

oC | _D,, aZC;j +1 oC, ; +62C;'j _Vz& (3.15)
ot or r or 0z 0z

donde r es la longitud del contactor en el eje radial. Esta expresion puede adaptarse para las
condiciones de cada dominio, esto es: para la seccion interior de los tubos la ecuacion cuenta con
la totalidad de sus términos, pues en el modelo se espera apreciar las consideraciones del
transporte difusivo y el transporte convectivo Unicamente sobre el eje axial del sistema. En el
caso de la membrana, el transporte convectivo ya no es contemplado, ya que se asume que la
velocidad en el interior de la membrana sobre el eje axial es despreciable. Por ultimo, para el
caso de la coraza la expresion se distingue Unicamente de la fase gaseosa por la naturaleza del
coeficiente de difusion, debido al cambio de fase, y el perfil de velocidad convectivo, por la
geometria del sistema. Si existe reaccién quimica entre el soluto transferido de la fase gaseosa y
el solvente en la coraza, la ecuacion (3.15) integra un nuevo termino de tal manera que la

expresion queda como sigue:

ij

oC o°C, ;109G o°C, j oC,
D, = ———+—= |-V, ——R, (3.16)

ot Cloor r or 0z 0z
donde R. representa la velocidad de reaccion de la especie i. EI diagrama general de un HFMC

con un arreglo en contracorriente para una mezcla gaseosa rica en CO2/HzS y una solucion de
MDEA como solvente se muestra en la Figura 3.3, donde las secciones que componen el
contactor observando una sola fibra hueca consta de tres dominios de transferencia de masa: el

tubo interior por el que entra la mezcla gaseosa en z=0 con limites r=0 a r =r;, el soporte
poroso con limitesde r=r, a r =r, y la coraza por la que entra el solvente en z =L con limites
r=r, a r=r,.Paralasimulacion dinamica del HFMC adaptado al proceso de endulzamiento de

gas se desarrollé6 un modelo matematico axisimétrico (que se puede analizar solo una parte del
sistema, ya que se aplican automaticamente las condiciones de simetria) y bidimensional (2D)
en coordenadas cilindricas. Para el modo no humedecido en la membrana, la transferencia de
masa se divide principalmente en tres etapas: la difusion de moléculas de CO2 y H2S a la interfaz
membrana-gas, la difusion a través de los poros de la membrana hasta la interfaz liquido-

membrana y la disolucién de las moléculas de interés en el liquido absorbente. EI modelo
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1600  considera la transferencia de masa axial y radial, transporte convectivo en la membrana,

1601  transporte convectivo-difusivo en el tubo/coraza y reaccion quimica en la fase liquida.

Salida de gas Seccion de
Solucién pobre CO,/H,S 2 la coraza
MDEA < — *beu
de entrada : Z=L ‘
Tm ! : :
Membrana E i =
de fibra ' ! =,
Nl hueca : :
([T ! | =T,
] i
| ]
: | s
I 1 |
.- | :
e || { 7 S | i
Médulo de , v w0 P Z=0
membrana ' o 8 \
Seucidn Membrana
del tubo g :
Solucion
Entrada de gas ‘ MDEA
ic »H, de salida
1602 rico CO,/H,S s
1603 Figura 3. 3. Diagrama del proceso de absorcién de CO2/H.S en el HFMC.

1604

1605  Para la simulacion, se consideré un modulo de contactor de membrana de polipropileno con las
1606  mismas propiedades que los contactores de membrana Liqui-Cel™ con fibras huecas de
1607  polipropileno (PP), la decisién se tomo debido a que son los equipos més aceptados a nivel planta
1608  piloto y en la industria (Mora et al., 2023; Lee et al., 2023; Islam et al., 2023). Los parametros
1609  geométricos del HFMC se indican en la Tabla 3.2, esta configuracion favorece la absorcion de
1610 los componentes de interés (Hidalgo et al., 2020; Park et al., 2021; Morisato y Mahley, 2023).

1611  El modelo de transporte de masa del proceso se basa en los siguientes supuestos:

1612 1. El gradiente angular de concentracion se considera despreciable, entonces se aplica una
1613 aproximacion axisimétrica.

1614 2. La membrana se considera no humedecida y tiene un grosor y un tamafio de poro
1615 uniformes.

1616 3. Configuracion en contracorriente con régimen de flujo laminar y perfil de velocidad
1617 completamente desarrollado dentro de los compartimentos del tubo y de la coraza.

1618 4. El sistema de absorcidn de gas por membrana se mantiene en condiciones isotérmicas y
1619 existe equilibrio térmico entre las fases.

1620 5. Se emplea la ley de Henry para describir el equilibrio en la interfaz gas-liquido.

1621 6. Lafase gaseosa se considera ideal y la reaccion quimica solo tiene lugar en la fase liquida.
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7. Seconsidera que el CO2y el HzS son las Unicas especies que pueden atravesar la interfase
gas-liquido.
8. Lacaida de presion a lo largo del contactor se considera despreciable.

Tabla 3. 2. Condiciones de operacion del HFMC aplicadas en el caso de estudio.

Variable Descripcién Valor
r Radio interno del tubo 9.1x10°% [m]
r, Radio externo de la membrana | 14.04x10%° [m]
L Longitud total del médulo 2 [m]
f Numero de fibras 3600 [--]
& Porosidad 45 [%]
T Tortuosidad 25[-]
S Area efectiva de la membrana 8.6 [m?]
T Temperatura 338.65 [K]

La ecuacion de continuidad para cada seccion de dominio se puede expresar como:

oC;
— 5= VCV, ~ VN R (3.17)

donde N;;y R; son el flux de masa de la especie i en la seccion j y la tasa de reaccion de la

especie i, respectivamente. Los términos de lado derecho de la ecuacion representan la
conveccion, difusion y reaccion. La ley de difusion de Fick es aplicable a través del medio poroso
para la membrana. El transporte de la mezcla gaseosa se define mediante las ecuaciones

diferenciales para las especies involucradas (i) tal que:

2 2
aCi,tubo — Di,tubo |:a Ci,tubo +1 aCi,tubo + a Ci,tubo :| _sztubo aCi,tubo | — COZ, HZS (318)

ot or? r or oz? oz
donde C, 0+ Do Y Ve SON laconcentracion de la especie i en el lado del tubo, el coeficiente

de difusion de la especie i en la fase gas y la velocidad del fluido en el tubo, respectivamente.

Las condiciones de frontera de esta seccion estan dadas por:

2=0, Ci,tubo = Cini,tubo (3.19)
aC,
r=0, a—”’ =0 (simetria) (3.20)
r
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r= r1’ C = Ci,mem (3-21)

i,tubo

donde Cin.

i,tubo

y Cin. __es laconcentracién inicial de la especie i y la concentracion de la especie

I,mem

i en la membrana, respectivamente. Para la distribucion de velocidad axial, se calcul6 el nimero

- - v.d
de Reynolds para el gas natural a las condiciones de operacion como Reg = P6%eT gonde
Hg

ps =0.7kg/m?, v;=63.19 m/h, d =1.82e2my u,=1.1304e" kg/h son la densidad, velocidad y
viscosidad del gas y el diametro interno del tubo, respectivamente. El valor obtenido de
Re, =712.1732, el cual tiene sentido si se considera que el diametro del tubo central en el

HFMC es suficientemente pequefio (Tabla 3.2). En ese sentido, se puede asumir un perfil de flujo

laminar Newtoniano parabélico en el tubo tal que:

V, oo = 2V {1-[%) } (3.22)

donde V; y r, representan la velocidad promedio de la mezcla gaseosa y el radio interno del tubo,

respectivamente. Basandose en la consideracion de no humectacion, todos los poros de la
membrana estan completamente llenos de gas, por lo que el balance de masa que describe el
transporte de las especies i en la membrana esta definido por:

aCi mem |:82Ci mem 1 aCl mem azc:i mem :|
‘ = Di,mem ’ +- ' + Y

i=CO,,H.S 3.23
ot or? r or 0z° 22 (3:23)

donde D.

i,mem

es el coeficiente de difusidn efectiva de la especie i. Los coeficientes de difusion en

esta seccion incluyen los efectos de la tortuosidad (7) y la porosidad (&) de la membrana tal que

Di,mem = ; Di,tubo. Las condiciones de frontera en la seccion de la membrana estan dadas como
sigue:
=0 Cinem = Ciubo (3.24)
r=r, miCi,mem = Ci,cor (3.25)

donde C, ., ym; son la concentracion de la especie i en la coraza y la solubilidad de la especie i

en la interfase gas-liquido en funcién de la constante de Henry, respectivamente. La transferencia

de masa en la fase liquida se rige por el transporte convectivo-difusivo, donde la reaccion quimica
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reversible entre las especies i y el solvente (MDEA) tiene lugar de forma simultanea. El balance

de masa de las especies i en la fase liquida se describe como sigue:

oC. 0°C. oC. 0°C. oC.
i,cor =D, |,2(:or + l i,cor + |,200r _Vz or icor Ri I — COZ, HZS (326)
ot ' or r or 0z ' 0z

donde D.

1,cor? VZ,COI’

y R, son el coeficiente de difusion de la especie i en la fase liquida, la
velocidad del fluido en la coraza y la tasa de reaccidn de la especie i que puede ser aproximada
como R; =k yoea[{][MDEA] donde k;,oc. € la constante de reaccion para el COz y HoS

(reaccion de segundo orden). De acuerdo con la ecuacion 2.7 del mecanismo de reaccién entre
la MDEA vy los gases acidos, se observa que la MDEA se ioniza adquiriendo un protén que
posteriormente libera al superar el equilibrio, entonces la concentracion del MDEA puede
suponerse constante a lo largo del médulo. Las condiciones de frontera para el lado de la coraza

estan dadas por:

L= L’ Ci,cor = Cini,cor (3-27)

r= r2' Ci,cor = miCi,mem (3-28)
oC.

r=r, a"rc‘” =0 (no flux) (3.29)

donde Cin, . es la concentracion inicial de las especies i en la coraza. El perfil de velocidad en

la coraza esta expresado por el modelo de superficie libre de Happel (Al-Marzouqi et al., 2008)

tal que:

ijz (r/r3)2—(r2/r3)2+2ln(r2/r) 230)

Voo =20, 1_( I 3+(r,/ r3)4 —4(r,/ r?,)2 +4In(r,/1,)
donde V., r, y r, representan la velocidad promedio del absorbente, el radio exterior de la
membrana y el radio de la superficie libre, respectivamente. El radio efectivo hipotético de la
coraza puede ser representado como r, =I’24/1/[1—g0] donde ¢ representa la fraccion de
volumen vacio del HFMC (Razavi et al., 2016). Para realizar la simulacion numérica del modelo
matematico se discretiza el operador diferencial espacial por diferencias finitas, obteniendo N
nodos en la direccion axial y M nodos en la direccion radial obteniendo una matriz espacial. Para

resolver las derivadas temporales se utiliza el método numérico de Runge-Kutta de cuarto orden
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con la paqueteria ode en el software Matlab debido a que ofrece una buena exactitud para la

resolucion de ecuaciones y sistemas de ecuaciones diferenciales.

3.4 Control de la columna de absorcién empacada

El objetivo del control es reducir la concentracion de CO, y H»S a la salida de la columna de
absorcion empacada en una referencia que permita cumplir con los estandares internacionales de
la cantidad del gas dulce, CO2 < 2% mol y H2S < 4 ppm. Esto mediante la manipulacion de
alguna de las variables de entrada del proceso como las velocidades o concentraciones de entrada
en las fases gas/liquido. Se aplican y comparan dos estrategias de control: un control PI clasico
sintonizado con las reglas del IMC y una propuesta de control no lineal basado en MEC. El
esquema de control lineal es propuesto debido a su facil aplicacidn y gran aceptacion, en contraste
el esquema de control robusto MEC es propuesto debido a su gran capacidad para estimar
incertidumbres de modelado. Aunado a esto, se considera comprar el esquema MEC con otro
esquema de control no lineal, para el proceso de absorcion empacada frente a un control no lineal
de modo predictivo (NMPC) debido a que permite evaluar una secuencia 6ptima de entradas de
control. El controlador proporcional integral derivativo (PID) que es el esquema de lineal mas
empleado a nivel industrial. Tiene tres acciones en conjunto que funcionan sistematicamente para
alcanzar el objetivo del controlador que es alcanzar una referencia especifica (Luyben, 1996). En
controlador PID es muy sensible a los cambios en el error y provee una correccion significativa
antes de que la magnitud del error se vuelva muy grande. El controlador suele ser eficiente y es
muy aplicable debido a que tiene pocos parametros a especificar. La ecuacion que representa la
ley de control PID es como sigue:

U(t)=U+Kae(t)+K, [ e(tt+K, dz—(tt) (3.31)

donde se muestra una relacion de la entrada (u) y una sefial de error (€) que permite alcanzar la

referencia especifica. La primera accion es la proporcional (P), donde K, es la ganancia

ajustable. La accion integral (1), es proporcional al tiempo que permanece la magnitud del error.
Esta contribucion actla integrando la desviacion del error en el tiempo y sumandola a la accion

proporcional (K, ). Por ultimo, la accion derivativa (D) se manifiesta de forma proporcional a la
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velocidad en la que se acumula el error (K, ). Cuando el tiempo de accion derivativa es muy

grande, se puede presentar inestabilidad en el sistema, por lo que en sistemas quimicos esta

accion suele ser poco utilizada.

3.4.1 Esquema de control MEC en la columna empacada

El control MEC posee una gran la capacidad de estimar los errores de modelado, reduciendo de
manera gradual las diferencias entre los parametros medidos u observados. Las entradas virtuales
de control se desarrollan de una manera sencilla a tal grado que llegan a linealizarse, pues todos
los pardmetros inciertos son agrupados en un nuevo estado, incluyendo las partes no lineales del
modelo (Slotine y Li, 1991). Para implementar el esquema MEC se parte de los modelos que
representan al sistema, donde muchos de los parametros pueden no ser completamente conocidos
0 no estan a la mano. Un buen controlador debe ser capaz de responder y mantener la referencia
estable a pesar de las incertidumbres del proceso. El desarrollo de las ideas de control MEC es

presentado por Alvarez-Ramirez (1999), donde para un sistema cualquiera:

j—y:a+ﬁ+;/+5u(t) (3.32)
-

la salida del sistemaesyauntiempo 7, o, £, y y o representan los parametros del modelo y

u la variable de control. Al realizar una inversion del sistema despejando la variable de control

y agrupando los parametros del modelo en una nueva variable 7 se obtiene la siguiente
expresion:

u=-g(z)" (n+ze) (3.33)
donde e=y -y, eselerrorderegulaciony z. es el pardmetro del controlador. Para implementar
la ley de control propuesta se requiere conocer los errores de modelado 7 mediante estimadores

de estado; esto es, que 77 ~ 77 . Introduciendo un observador de estados Luenberger se tiene:

dn_ 1o v i(dy
e () T[ g (r) n} (334)

g L \dr
donde 7, es el parametro de disefio del observador. Para integrar la observacion de los estados

se define una nueva variable que agrupa algunos términos:

W=zrn-y (3.35)
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Al derivar la expresion anterior y sustituir la entrada en funcion de u se puede obtener:

—=ud-n (3.36)
dr

Resolviendo las ecuaciones (3.35) y (3.36) y sustituyendo el resultado en las ecuaciones (3.32) y
(3.34) es posible obtener los estimados del error de modelado, con lo que completa el esquema
de control. La ley de control de la ecuacion (3.33) requiere de los parametros de disefio 7,y 7,
los cuales se pueden asignar a partir del tiempo de residencia del proceso z de acuerdo con la
regla de sintonizado de Alvarez-Ramirez (1999), donde se tiene que z, > 0.5z, > 0.5z, la cual
es aplicable Unicamente para procesos continuos. La implementacién del controlador en la
columna de absorcion empacada considera que la representacion del modelo de entrada-salida se

ve afectada por no linealidades no modeladas. Basandose en el balance de masa de CO en la

fase gaseosa en la parte superior de la columna (nodo N) y discretizando el operador diferencial

espacial, todos los términos inciertos del modelo pueden agruparse en un estado n(t) (ie.,

coeficientes de difusion, coeficientes globales de transferencia de masa, la constante de velocidad
de reaccion, entre otros), de forma que la ecuacién (3.9) puede reescribirse como:

T—U()Tm() (3.37)

dondeu(t) =v,. Los elementos que componen 7(t) vienen dados como:

CN+1 _2cN +CN71 CN+1
1(t) = Dg co, | — s =V, =% Ko 06, ACo co, ~Crco,) (3.38)

Es posible forzar la dindmica de error para acercarse a cero con la dindmica de lazo cerrado,

utilizando la siguiente ley de control de retroalimentacion inversa:

Az

c' Y’
o)==} | @9
Donde 7, es un parametro de control en lazo cerrado utilizado para regular la velocidad de

convergencia a la referencia 'y e el error de regulacién de concentracion (e(t) =Cy rer -c" )

9.C02

67



1767

1768

1769

1770

1771
1772

1773

1774

1775
1776

1777

1778

1779

1780
1781
1782
1783
1784
1785
1786
1787
1788
1789
1790
1791
1792

Un observador de Luenberger de orden reducido de alta ganancia 77 (t) para estimar las

incertidumbres del modelo real 7(t) de una manera que 7 (t) ~77(t) se describe como:

d7 _ Coen | -
d—?%[n—n]%[rce—u[#J—n(t)} (3.40)

e e

donde 7, es el parametro del estimador utilizado para modular la velocidad de estimacion
deseada para las incertidumbres del modelo. Tras sencillas manipulaciones algebraicas, el
estimador puede escribirse como sigue:

dw

CGCO —
praal (t)—===—77(t) (3.41)

donde 7 (t) =(W+ Cchoz )re‘l. El observador reducido de la ecuacion (3.41) puede considerarse

como un estimador de sefial, donde la sefial de error de modelado es un estado extendido del
modelo nominal. El disefio de control tiene dos pardmetros . y e, que se asignan siguiendo las

directrices de sintonizacion reportadas en Alvarez-Ramirez et al., (2002), z, debe seleccionarse

con un valor 2-5 veces menor que ..

3.4.2 Esquema de control NMPC en la columna empacada
El control predictivo basado en modelo (MPC) es estrategia en la que la accion de control se
obtiene resolviendo en cada instante de muestreo un problema de optimizacion dinamica de lazo
abierto de horizonte finito. Utilizando el estado actual del proceso como estado inicial, solo el
primer punto de control de esta secuencia se aplica al proceso. Primero, se construye un problema
de control 6ptimo basado en el modelo y se traduce en un problema de optimizacion equivalente.
Por esta razon el enfoque es conocido como predictivo, ya que el problema de control éptimo es
formulado en un intervalo de tiempo conocido como horizonte de prediccién. El resultado de la
optimizacion es una secuencia 6ptima de futuros movimientos de control (Borrelli et al., 2006).
Varias formulaciones de los algoritmos MPC se han propuesto en la literatura. El algoritmo MPC
mas simple basado en el modelo de prediccion lineal de tiempo discreto del proceso de lazo
abierto se define como:

x(t+1)= Ax(t)+Bu(t) (3.42)
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donde x(t)eR" es el vector de estado en el tiempo t y u(t) € R™ es el vector de las variables

manipuladas a determinar por el controlador. EI problema de control en esta dado por:

N-1
min *sPx +Z[kuxk +ukRuk]
U k=0
st. X, =Ax, +Bu,, k=0,..,N-1
X, = X(t) (3.43)
Ui SU U k=0,..,N-1
ymin S CXk < ymax' k :1""’ N

max !

donde N es el horizonte de prediccion, U es la secuencia de variables manipuladas para ser

optimizadas, Q >0, R >0, P > 0son las matrices de peso de dimensiones apropiadas que definen

el indice de rendimiento, u e R™ son cotas superiores e inferiores de la variable de control

max/umin
Y Ymin/ Ymax € R, C € R™ definen las restricciones de las variables de estado. La modificacion

del algoritmo para considerar no linealidades en el modelo se conoce como control predictivo no
lineal basado en modelo (NMPC). EI NMPC es una estrategia de control avanzada que resuelve
un problema de control en tiempo discreto muy similar como el algoritmo lineal (Vallerio et al.,
2014). Basado en la prediccion del comportamiento futuro de un proceso no lineal sobre un
horizonte de prediccion, el problema de control se define en el tiempo actual, sujeto a un modelo
matematico del proceso. Para implementar el algoritmo NMPC, el modelo de columna de
absorcion se trabajé mediante un enfoque de discretizacion simultanea, que puede interpretarse
como un problema de programacion no lineal en cada paso temporal definido. La formulacion

del problema de control éptimo aplicado al modelo del contactor se define como sigue:

N

. 2 M 5
nam J :712 CG,ref _(C(’;\l,i)k+i +7zz”Auk+i ”
K i=0 i=0
" . d*C . dC; .
st Cé,ilzcé,i +At|:DG,i dzf’ -V de’ _kG,iA(CG,i_CL,i):|
, - d°C,. dC, .
CLJ"H - CLJ‘i +At{DL'i dZZLI N dZL‘I +kLviA(CG,i _CL,i)_ki—MDEACL,iCMDEAj| (3.44)

0<(Clco, ), <80 [Kkmol /m?]
0<u, <100 [m/h]
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donde | es el vector de concentraciones en el nodo N, (cgi)k” es el valor estimado de la

concentracion de CO2/HzS obtenido a partir del modelo de proceso no lineal, C, . es la
referencia deseada, u, denota la secuencia de la variable de control (velocidad de la fase gaseosa),

Au,,; es el cambio de la variable de control en el instante k+i.y y,, 7, son parametros de

control entre los estados deseados y los movimientos de control. Los parametros de control se

seleccionaron de acuerdo con Henson y Seborg (1997), donde se considera que y, puede elegirse
en el rango 1-10 y y, puede elegirse en el rango 1-100. Los valores finales de los parametros

pueden obtenerse mediante un método de bdsqueda fina. También se puede mencionar que el
modelo dinamico no lineal del sistema se discretiza para ser considerado dentro de las
restricciones. Se aplica un enfoque de discretizacion completa simultdnea para implementar el
enfoque NMPC, que conduce a un problema de programacién no lineal (NLP) y se resuelve
mediante el método de optimizacién de punto interior (Zavala et al., 2008). Tanto los estados
como el perfil de control se discretizan y se propone su solucion mediante el método de Euler

para cada intervalo de tiempo.

3.5 Control del HFMC

El objetivo del control en esta operacién nuevamente es reducir la concentracion de COz y HzS
a la salida en una referencia que permita cumplir con los estandares internacionales de la cantidad
del gas dulce, CO2 < 2% mol y H2S < 4 ppm. Esto mediante la manipulacion de alguna de las
variables de entrada del proceso. Se aplican y comparan dos estrategias de control: un control Pl
y un esquema de control MEC. Se considera comprar el esquema MEC como en el caso anterior
frente a un esquema de control no lineal. La estrategia de control NMPC no se aplica para el
proceso HFMC debido a que su formulacion resulta compleja por la naturaleza del modelo. En
contraste, se selecciona un esquema de control de modos deslizantes (SMC) debido a su

capacidad para afrontar las no linealidades de modelado. Se consideran como supuestos que la

entrada de control u(t) esta sujeta a limites fisicos tal que Uy, <U(t)<u.,, la medicién de la

variable de salida y(t) se puede realizar continuamente sin retrasos significativos ya que existen

70



1837
1838
1839

1840
1841
1842
1843
1844
1845
1846

1847

1848

1849

1850

1851
1852

1853

1854

1855

1856

1857

1858

1859

1860

dispositivos industriales para el monitoreo de CO2 y H.S. No obstante, se puede implementar un

estimador de estado para obtener la medicion de la salida deseada (Rodriguez-Jara et al., 2021).

3.5.1 Esquema de control MEC en HFMC

La implementacion del controlador en el HFMC considera que la representacion del modelo
entrada-salida esta afectada por no linealidades que pueden no ser consideradas en el modelo.
Considerando el balance de masa para alguna de las especies i en alguna de las secciones j (tubo
0 coraza) para el nodo N de la longitud axial y discretizando el operador diferencial espacial, los
términos que pueden ser considerados como inciertos se agrupan en un estado 7(t) de tal forma

que el balance de masa puede reescribirse como:
—N

dC. . -

5 Su) () (3.45)

=N . - . . - o
donde C,; es el promedio de la concentracion en el eje radial para el Gltimo nodo en el eje axial

y u(t)=Vv,; (Cleland y Wilhelm, 1956). Por lo que 7(t) se define como:

—N+1

Cij —2Ci;+Cij 1Ci; —2Ci;  Ciy —2Cij+Ciy | . Cij
n(t)=D,; 2 = + 2 Vi
‘ 2Ar r Ar 2A7 AV

+p (3.46)

Con la finalidad de forzar la dinamica para reducir la diferencia entre la concentracion de salida

y la referencia deseada se aplica una ley de control de retroalimentacion por inversion tal que:

VN

C

u(t)=[ze(t)-n(t)] — (3.47)

donde . es una variable de control que permite regular la velocidad de convergencia y

E(t)ZEref —Eih,',- es el error de regulacion. Con la finalidad de estimar las incertidumbres de

modelado tal que 7(t)=7(t) se define un observador de alta ganancia de orden reducido

Luenberger como:
ﬁ(t)=(W+<_3iN,j)re1 (3.48)
donde 7, es un parametro que permite modificar la velocidad en la que las incertidumbres son

atenuadas. Realizando algunas manipulaciones algebraicas, el observador se define como:
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d Cii| -
o _U(E}_n (t) (349)

donde ﬁ(t) = (w+ E?,— )rel. El observador de la ecuacion (3.45) se utiliza como un estimador de

la sefial del error, el cual es un estado extendido del modelado.

3.5.2 Esquema de control SMC en HFMC
El control de modo deslizante (SMC) es un método robusto para la regulacion de dinamicas no

lineales e incertidumbres propias del modelado. Cuenta con una fase de deslizamiento donde se

ds(t
propone una superficie S(t) =0y # =0 alo largo de la cual la variable controlada alcanza

el valor deseado. Para ello, se requiere de la fase de alcance donde una accién de control fuerza
al estado controlado a permanecer en la superficie de deslizamiento cuando (Slotine y Li, 1991).

Introduciendo la siguiente superficie de deslizamiento:
s(t)= 5e(t)+/1j‘;sign [e(t) ]t (3.50)

donde 6 y A son parametros propios del controlador, se puede definir una ley de control basada

en el modelo tal que:
u(t)=-g (x)_{f (x)_%+5e(t)+/1j;sign[e(t)]dt} (3.51)

, dx
donde g(x) tof (X) y a componen al modelo matematico. La ley de control estd compuesta

por la realimentacién de los términos del modelo ( f(X)) que por suposicion pueden ser

considerados inciertos. Para compensar estos términos se puede agregar un observador de orden
reducido para obtener los valores estimados de las funciones de error de modelizacién. Para el

control del HFMC mediante esta técnica nuevamente se parte del balance de masa y se considera
-, g —N . .,

que el error de regulacion esta dado por e(t)=Cr —Ci ;. Para ello, se requiere de una accion

de control que fuerza al estado controlado a permanecer en la superficie de deslizamiento cuando

s(t) #0 Introduciendo la siguiente superficie de deslizamiento:
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S(t) = 56@ —Ei’\,‘j +ﬂj;3ign |:Eref _EINJi|dt (3.52)

donde & y A se sintonizan de acuerdo con las reglas reportado por Huang et al. (2008) donde

0< A <6 <1. Enese sentido, se puede definir una ley de control basada en el modelo tal que:

u(t) {%Jl[g(ém ~Cl\)-n-+ 2] sign| C —Eﬁj}dt] (353)

donde 7 son los términos agrupados del modelo matematico que pueden ser considerados como

no conocidos. Para compensar estos términos se agrega un observador de orden reducido

n(t) ~ f (X) De esta forma la ley de control se puede reescribir como:
c' )
. t .
u(t)=[A—'Z‘J [n(t)+5e(t)+/1j05|gn [e(t)]dt] (3.54)

donde 77(1')27/(W+6i’\,‘j).

3.6  Acoplamiento del HFMC a la simulacién de la planta

La simulacion de procesos mediante software comerciales es una herramienta Gtil para evaluar
la configuracion de una planta o de procesos individuales. Sin embargo, no todos los procesos se
encuentran disponibles en las paqueterias de los simuladores, debido a que su descripcion suele
ser compleja o novedosa. En ese sentido, para fines de esta investigacion es necesario incorporar
el proceso de absorcion HFMC en la simulacion de la planta como alternativa. Debido a que
Aspen-Plus no cuenta con este mddulo, se debe seguir una metodologia para incorporarlo a la
simulacion. Para ello, se puede realizar una conectividad entre el software de simulacién modular
con el software orientado a ecuaciones, comunmente mediante un software de anélisis de datos

(Bartolome y Van Gerven, 2022). Los pasos por seguir son los siguientes:

1. Conectividad: Se debe generar un enlace entre Aspen-Plus y el software Matlab donde se
desarrolla el analisis del proceso de absorcion HFMC. Para ello, se define en la
simulacion de Aspen un User Model donde se encuentra la columna de absorcion

empacada. Es necesario generar un libro en Excel donde se solicita y envia informacion.
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2. Solicitud de datos: Cuando la conectividad esta generada, se solicitaran los datos
requeridos de entrada, los cuales son generados mediante la simulacion de Aspen que
involucra flujos, temperaturas, presiones etc. Estos datos se alimentan al algoritmo
generado en Matlab, para ello primero se exportan al libro de Excel.

3. Solucion del modelo: Una vez que los datos son almacenados en el libro, estos son
enviados al algoritmo de Matlab, donde se resuelve el modelo matemético del HFMC
optimizado y controlado. Cuando la simulacion del proceso termina, los resultados deben
ser exportados.

4. Envio de datos: Los datos obtenidos por el software Matlab, regresan a Excel como
entrada de datos para Aspen, con lo cual es posible cerrar la simulacion y obtener los
resultados completos de la planta con la incorporacion del proceso HFMC.

Es importante sefialar, que existen diferencias importantes en la incorporacion del proceso de
absorcion por HFMC, por ejemplo, la presion de entrada al contactor debe ser modificada
previamente, lo cual requiere de un equipo previo a la alimentacion. Debido a ello, la simulacion
requiere ser trabajada de forma independiente al caso donde se tiene el proceso de absorcion
empacada incorporado a la planta de endulzamiento.
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CAPITULO IV: Optimizacion y estimacion de
COStos

Dentro de las consideraciones que se toman en cuenta para que una planta se encuentre operando
de manera 6ptima se observa la calidad del producto final, operar bajo condiciones de operacion
estables, la cantidad de energia utilizada y los costos de operacion e inversion. En las industrias
de proceso, cuando se habla de costos de inversion o de operacion en capital fijo se refiere al
costo total de disefio, construccion e instalacién de una planta, las modificaciones asociadas
necesarias para preparar el sitio de la planta y el costo de materias primas u productos finales.
Considerando la planta de endulzamiento de gas, es de vital importancia calcular los costos de
las utilidades que en la mayoria de los casos incrementan sustancialmente los costos operativos.
Para comparar diferentes escenarios de la operabilidad de la planta es necesario el calculo de la
inversion y los costos operacionales, con la finalidad de establecer que ruta de produccion es la
mas rentable (Tikadar et al., 2021). En este capitulo se examinan las estrategias de optimizacién
adecuadas para la mejora de los procesos de absorcion empleados en la planta de endulzamiento
de gas natural, la columna empacada y la propuesta de un HFMC. Ademas, se aborda el calculo
de los costos de la planta de endulzamiento como una propuesta de analisis de costo beneficio.

Finalmente, se realiza la propuesta la estimacion de costo beneficio aplicado al caso de estudio.

4.1  Técnicas de optimizacion de procesos

El planteamiento de un problema de optimizacion requiere de conocimientos de programacion
para el desarrollo y aplicacién de algoritmos iterativos. Los componentes generales de un
planteamiento de optimizacion son la funcion objetivo que se define como la necesidad de
maximizar o minimizar una variable de un sistema en funcién de sus parametros. Las variables
de decision que se define como las entradas manipulables o regulables, los parametros del
proceso que requieren ser conocidas para resolver el problema de optimizacion y las restricciones

gue son condiciones limites que restringen el problema de acuerdo con la fisica del proceso
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(Biegler, 2003). La declaracion estandar o canonica de una funcion de optimizacion se puede
representar mediante la siguiente formulacion:
min f(xy)
st. a h(X) =A

pa(y)=8
X,y=0

(4.1)

donde f(x,y) es la funcién objetivo, la cual suele estar relacionada a la reduccién de costos,

impacto ambiental y la mejora operativa. La resolucion de los problemas de optimizacion se
puede llevar a cabo mediante técnicas de programacion lineal o no lineal. La programacion lineal
es una de las técnicas mas utilizadas y efectivas para optimizacion, hace referencia a que la
funcién objetivo y las restricciones deben ser términos lineales. Algunas de las aplicaciones
representativas de la programacion lineal la basqueda de mejores utilidades, rendimientos y
minimizacién de costos (Buzzi-Ferraris y Manenti, 2010). En contra parte, la programacion no
lineal es el conjunto de métodos para la optimizacion de una funcidn objetivo sujeta restricciones
en las cuales una o mas variables presentan una estructura no lineal (Arora et al., 1995). Debido
a la naturaleza de los procesos quimicos, los modelos matematicos tienden a incorporar

formulaciones no lineales, por lo cual las técnicas programacién no lineal son las mas adecuadas.

4.1.1 Programacion lineal y no lineal
Un problema matematico de optimizacién restringido a una region factible que pertenece al
conjunto de R™ se considera un problema de programacion lineal (LP), donde la funcion objetivo
se puede definir de la siguiente manera:

CX +CyX, +CoX; +... +C X, (4.2)
parac; € Ri = 1..nY su region factible es el conjunto de soluciones finitas de restricciones
lineales de desigualdad e igualdad, de la forma que:

A X +a,X, + A% +..+ 3, X, <Db, 1=123,..,s (4.3)
A% +a,X, +a,X, +...+ & X =h i=s+1s+2,5+3,...,m (4.4)
El planteamiento de los problemas de optimizacion lineales permite el analisis de procesos que

pueden ser descritos por ecuaciones sencillas, regularmente relacionada a el anélisis de costos de
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produccién o de materia prima que dependen de la cantidad de esta (Gondzio, 1996). Los cuatro
pasos basicos en el desarrollo de un modelo de LP son:
1) Identificaciony etiquetado de las variables de decision que permiten encontrar el minimo
de la funcion objetivo.
2) Determinacion de la expresion matematica para describir la funcion objetivo donde estén
involucradas de forma explicita las variables de decision.
3) Determinacion de las expresiones matematicas para describir las restricciones explicitas
e implicitas como ecuaciones de igualdad o desigualdad.
Numerosas aplicaciones de programacion matematica, incluidas la produccion de bienes y
servicios, el consumo energético en una planta o la seleccién de rutas eficientes de transporte, se
pueden plantear de forma natural como programas lineales. Las suposiciones 0 aproximaciones
de la programacion lineal también pueden conducir a representaciones apropiadas del problema
en el rango de variables de decisidn que se consideren. Sin embargo, en otras ocasiones las no
linealidades expresadas en la formulacion de las funciones objetivo o las restricciones son
cruciales para representar adecuadamente una aplicacién como un programa matematico (Kuhn,
2013). Para hacer frente a esas no linealidades, se debe realizar una labor de pivoteo mediante
variaciones algebraicas. A menudo, los resultados de los procesos de optimizacion con funciones
no lineales estan motivados por sus andlogos lineales y son extensiones directas de los mismos.
El problema se denomina de programacién no lineal (NLP) si la funcién objetivo es no lineal y/o
la regién factible esta determinada por restricciones no lineales. Asi, el programa no lineal

general se expresa como:
min f(x)
st. g(x)<h (4.5)
h(x)>b,
donde cada una de las funciones de restriccion desde g y h son conocidas y concentran en su

definicion términos no lineales. Por lo general, el contexto del problema sugiere una formulacién

de igualdad o desigualdad (o una formulacion con ambos tipos de restricciones).
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4.1.2 Optimizacion multiobjetivo

El problema de optimizacion multiobjetivo (MOP), también llamado optimizacion multicriterio,
multi resultado o problema de optimizacion vectorial puede definirse como la busqueda de un
vector de variables de decision que satisfaga las restricciones para optimizar una funcion
vectorial cuyos elementos representan las funciones objetivo. Estas funciones constituyen una
descripcion matematica de los criterios de rendimiento que suelen estar en conflicto entre si.
Entonces la optimizacién multiobjetivo permite encontrar una solucion que dé valores de todas
las funciones objetivo que sean aceptables para la toma de decisiones.(Osyczka, 1985). El
problema general MOP puede definirse formalmente como:

min (X, %, %)
st. gl(xl’XZ’XE}"'Xn)Sbl (4.6)

U (X0 X0 X X, ) < b,
donde f representa un vector de funciones objetivo. Al contar con numerosas funciones

objetivo, la consideracidn de encontrar un solo 6ptimo cambia, ya que en los MOP se trata de
encontrar la mejor solucion que intente satisfacer las diferentes funciones objetivo en lugar de

una solucién Gnica como en la optimizacion univariable.

4.1.3 Algoritmo de optimizacion de punto interior
El método de punto interior para la minimizacion restringida consiste en resolver una secuencia
de problemas de minimizacion aproximada por partes (Biegler, 2008). El planteamiento del
problema de optimizacidn general se puede expresar como:
min f(x)
st. h(x)=0 4.7
g(x)<0

donde el problema individual aproximado se define como:
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min f.(xs)=min f (x)-x2In(s)
st. s>0 (4.8)
h(x)=0
g(x)+s=0
donde s; son variables de holgura y su cantidad depende de la cantidad de restricciones de
desigualdad g. Las variables de holgura estan restringidas a ser positivas para mantener las
iteraciones en el interior de la region factible. A medida que u se acerca a cero, el minimo de

f,(x,s) debe aproximarse al minimo de f (x). El término logaritmico afiadido se denomina

funcién de barrera, que restringe el problema de optimizacion (Byrd et al., 2000). EI problema
aproximado de la ecuacion (2.32) es una secuencia de problemas con restricciones de igualdad.
Estos son mas faciles de resolver que el problema original de desigualdad restringida. Para
resolver el problema aproximado, el algoritmo utiliza uno de los dos tipos principales de pasos

en cada iteracion:

1. Un paso directo en (X, s) resolviendo las condiciones de Karush-Kuhn-Tucker (KKT) a
través de una aproximacion lineal, también se denomina paso Newton.

2. Un paso CG (gradiente conjugado), utilizando una region de confianza.

Por defecto, el algoritmo intenta primero dar un paso directo, si no es posible intenta un paso CG.
En cada iteracion el algoritmo decrementa una funcién de mérito, tal como:
f,(x,s)+vI(h(x),g(x)+s)ll (4.9)
donde el parametro v permite mejorar la aproximacion con el nimero de iteraciones para forzar
la solucidn hacia la convergencia. Si un paso intentado no disminuye la funcién de mérito, el
algoritmo rechaza el paso intentado e intenta un nuevo paso. Si la funcion objetivo o una funcion
de restriccion no lineal devuelve un valor complejo (e.g. infinito, imaginario) en una iteracion x;,
el algoritmo la rechaza. El rechazo tiene el mismo efecto que si la funcién de mérito no

disminuyera lo suficiente, el algoritmo intenta un paso mas corto.
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4.2  Optimizacién de la columna empacada

Para poder definir un rendimiento adecuado del proceso de absorcion ya sea empacado o0 por
contactor de membrana es necesario encontrar los parametros éptimos que permitan mejorar la
separacion del CO2 y H>S de la mezcla de gas natural de entrada. En ese sentido, se propone la
formulacién de un problema de optimizacion para reducir la cantidad de ambos gases
considerando que un valor de cero puede significar que no se esté llevando a cabo el proceso de
absorcion por lo que se establecen limites especificos (Martinez-Lomovskoi et al., 2023). De
modo que la formulacién para abordar esta propuesta puede ser descrita como:
minG,,,
sa. x=f(t,x,p,u), Vte[t,t]

X(t, P)=%(P)
x'u' < x,u<x’,u

(4.10)

donde G, es la cantidad de gases a minimizar en la salida del proceso, t el tiempo, X y X las

out

variables de estado y sus derivadas, respectivamente, p los parametros independientes del

tiempo y u las variables de decision. Tanto los estados como las variables de decision requieren
de limites inferiores y superiores denominados restricciones implicitas, las cuales involucran
condiciones de no negatividad y de valores superiores a 0 de acuerdo con la fisica del problema.
Para la optimizacion de la columna de absorcion empacada se considera el modelo matematico
descrito en el capitulo 3 en las ecuaciones (3.9)-(3.10) como parte de las restricciones, donde se
seleccionan 4 variables de decision. Dos variables de disefio que son L,d y dos parametros

operativos, T ,Q, . Debido a la naturaleza del modelo y las necesidades de la planta la presion se

mantiene constante en el equipo. La formulacion del problema de optimizacion especifico para

la optimizacion de la columna de absorcién empacada se representa como:

min  FO=C¢,
oC,; 0°C.;  oC,

st. GtL =D 625 -V 8ZLY +a(CG,i_CL,i)_kCL,iCMDEA
oCq; aZCGJ

, oCq;
ot =Dy P +V, = +a(Cy; —-C.))

30<Q, <95 m’/hr
300<T <400 K
05<d<25m
10<L<30m

(4.11)
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donde i representan los componentes de interés (COz y H.S), C(';i la concentracion de los gases

acidos a la salida del proceso (Gltimo nodo en la direccién axial). Se establecieron los limites
para las variables de decision en funcion de la estabilidad del proceso, al caudal del solvente se
asigno un rango de valores +50% del valor original. Para la temperatura se establecio un rango
minimo cercano a 25 °C (condiciones estdndar) y un maximo de 200 °C, esto debido a que a
mayor temperatura es posible que la fase liquida se volatilice y genere una modificacion en las
consideraciones fundamentales de la operacion. Para la longitud y el didmetro de la torre se
establecieron limites del +50%, para dar oportunidad al algoritmo de optimizacion de buscar
condiciones que favorezcan el proceso de absorcion. Para la solucion del problema de
optimizacion planteado se utilizé el algoritmo de punto interior mediante la paqueteria fmincon

en el software Matlab.

4.3 Optimizacion del HFMC

En el caso de la formulacién del problema de optimizacion para el proceso de HFMC, se tomaron
en cuenta 5 variables de decision, tres variables de disefio que son la longitud del médulo, la

longitud radial del contactor, el nimero de fibras internas ( f ) y dos pardmetros operativos, la
temperatura (T ) y el flujo molar del solvente (Q,). Para los limites de estas variables, la

temperatura y el flujo de solvente conservaron los valores definidos para la optimizacion de la
columna empacada. Por otro lado, el HFMC tiene dimensiones muy distintas a las de la columna,
entonces se establecieron limites de +50% del valor original para la longitud y el radio. Para el
caso del numero de fibras, debido a que el disefio comercial no es tan flexible, solo se definié un
rango de +100 fibras considerando las alternativas para los mddulos ya fabricados. De este modo,
la funcién objetivo sigue conservandose como la minimizacion de la concentracion de gases
acidos en la corriente de salida del equipo. La formulacion involucra como restricciones la
solucion del modelo dindmico del HFMC descrito en el capitulo 3 en las ecuaciones (3.18)-
(3.30), el cual es discretizado mediante diferencias finitas. De modo que el problema de

optimizacion puede ser expresado como:
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min  FO=C\,,
aCi cor aZCi cor 1 aCl cor aZCi cor aCl cor
—'=Dis 2 +— — + 2 _Vzcor — i
ot or r or 0z ' 0z
aci mem 82Ci mem 1 8Cl mem 62Ci mem
— - Di mem 12 +- ' + 12
ot ' or r or oz
aCi,tubo Y 82Ci,tubo + 1 8Ci,tubo + 62Ci,tubo _ aCi,tubo
ot I . oz? ;")
30<Q, <95 m°/h
300<T <400 K
0.01<r<0.03m
1<L<3m
3500< f <3700

St.

(4.12)

donde i representa la especie de interés (COz, H2S), C/

. ubo 18 CONCentracion de los gases acidos a
la salida del proceso que seria un promedio del eje radial en el ultimo nodo del eje axial. Cabe
sefialar que la solucién del problema de optimizacion para este caso resulta mas complejo debido
al tipo de sistema de ecuaciones diferenciales parciales que debe resolverse. Para la solucion del
problema de optimizacion planteado se utilizé el algoritmo de punto interior mediante la
paqueteria fmincon en el software Matlab. Con la finalidad de robustecer la estrategia de
optimizacion del proceso se agrega una nueva funcion objetivo, la cual se describe en funcién
del esquema de control definido, donde la funcion objetivo se describe como la diferencia de la
concentracion de los gases frente a su referencia, las restricciones estan sujetas a la ley de control
basada en modelo y las variables de decision son los pardmetros propios del controlador. Por
ejemplo, la formacion del problema de optimizacion de los parametros de control para los
esquemas de control basados en modelo puede escribirse como:
min FO = Error
st.  x=f(t,x,p), Vte[tyt]
u(t) :(z'ae+77r;)g
-50< (P <50

(4.13)

-1

donde X, u(t), 7, Y 7, son los respectivos balances de materia, la ley de control y los

parametros de control que dependen del esquema implementado, respectivamente. Se fijo como
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limites valores arbitrarios que permitan la busqueda de los pardmetros 6ptimos. En el caso de la
implementacion de la optimizacion para los diferentes esquemas de control utilizados se sustituye

la ley de control especifica dentro de las restricciones del problema.
4.4 Analisis costo-beneficio

El andlisis costo beneficio (ACB) es una herramienta de soporte que consiste en la cuantificacion
de los costos y beneficios asociados a la implementacion de un proyecto o politica para el inversor
y/o la sociedad a lo largo de un periodo de tiempo (Boardman et al., 2020). También conocido
como indice neto de rentabilidad, el objetivo del ACB es identificar si el proyecto evaluado
genera una asignacion de recursos mas eficiente en relacion con una alternativa y puede realizarse
desde una perspectiva privada o social. Desde la perspectiva privada se busca determinar la
conveniencia de llevar adelante una inversion, segin el punto de vista del inversor o accionista.
La evaluacidn social se realiza respecto a criterios de bienestar de la sociedad y permite informar
si la ejecucion del proyecto generara o no mejoras. Los costos y beneficios considerados en el
andlisis deben ser atribuibles al proyecto y se deben considerar los costos y beneficios directos,
indirectos e intangibles, asi como algunas externalidades propias del proyecto. Dentro de esta
consideracién de proyecto se encuentra el andlisis de plantas industriales, donde el ACB es
aplicable cuando se busca alguna incorporacion de tecnologia a la planta o la mejora de los
procesos existentes. El fundamento bésico del ACB es la comparacién de los beneficios y los
costos, si los beneficios son mayores que los costos entonces sera recomendable llevar a cabo la
mejora de la planta, por el contrario, si los costos son mayores que los beneficios entonces no
sera conveniente realizar un cambio (Zerbe y Bellas, 2015). El valor de costo-beneficio se puede
obtener mediante la siguiente expresion:

B VAN

—=— 4.14
C VAC (4.14)

donde B se consideran los beneficios, C los costos, VAN es el valor actual de ingresos totales

netos o beneficios totales y VAC es el valor actual de costos de inversion o costos totales.
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4.4.1 ldentificacion, cuantificacion y valoracion de costos
Los costos que se deben considerar para el ACB en una planta incluyen costos directos,
indirectos, intangibles y externos. Los costos directos reflejan la utilizacion de insumos
necesarios para la ejecucion y operacion de la planta como la materia prima. Esta valoracion debe
considerar precios sociales, es decir, no distorsionados por impuestos o subsidios. Los costos
indirectos son los que estan relacionados con el uso de servicios para la planta. Los costos
intangibles son para los cuales no existe necesariamente un mercado que permita valorarlos. Pese
a que no influyen en el calculo de rentabilidad, es importante identificarlos. Los costos externos
son afectaciones a mercados diferentes al relacionado con la planta (Drury, 2013). De acuerdo
con lo anterior, para conocer la conveniencia del proyecto se calculan indicadores de rentabilidad
para estimar los costos. Los costos totales de una planta estan dados por los costos fijos de
inversion (CFI ) més los costos de operacion (CO) por la siguiente ecuacion:

CT =CFI +CO (4.15)

De acuerdo con el método de factores propuesto por Lang (1947), los costos fijos de inversion

pueden estimarse como la suma de los costos dentro de los limites de bateria (CDLB), més los
costos fuera de los limites de bateria (CFLB), mas los costos de ingenierfay construccién (CIC)

y los costos de contingencias (CC) dado como:

CFI =CDLB+CFLB+CIC+CC (4.16)
donde los costos dentro de los limites de bateria se pueden calcular en funcién de un factor de

instalacion que depende de la materia que se esté tratando. La ecuacion propuesta es como sigue:
CDLB =FC, (4.17)

donde el valor de F =[3.1, 4.74 o 3.63] para plantas que procesan solidos, fluidos o fluidos-
solidos, respectivamente. Debido a que el método de factores propuesto es muy antiguo,
Wijoseno (2023) propuso una modificacion del valor en un rango de F =[3 — 5.33] para para
plantas procesadoras de fluidos. Para fines practicos se propone utilizar un valor promedio de F
=4.165. Por otra parte, C. representa el costo total de los equipos de la planta los cuales pueden
ser estimados mediante la ecuacion (4.18) que considera los costos en funcion de ciertos

materiales usados para la constriccion:

Co=[ (1 f,) ot (fo o fo 4 fo 4 fl)]zN:c

i=1

(4.18)

es,i
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donde f , f, f,., f,, f;, f., f,, f,y N son el factor de instalacion de tuberias, el factor de

ery el Ui c

costo de material de tuberias, el factor de instalacion de equipos, el factor de instalacion de
componentes eléctricos, el factor de instalacion de instrumentacion y control, el factor de costo
de obra de ingenieria civil, el factor de costo de estructuras y edificios, el factor de costo de
recubrimientos, aislamiento y pinturas y el nimero total de equipos, respectivamente. El valor

de f_ puede variar dependiendo de la aleacion usada para las tuberias que van de valores de 1 a

1.7. En el caso de los demés factores pueden ser definidos mediante un estimado de la materia
que se trata en la planta, ya sea fluido, solido o fluido-solido. El costo especifico de cada equipo

que compone la planta se puede obtener mediante la siguiente ecuacion:
C,=a+bS" (4.19)

Donde a 'y b son coeficientes de costo dependiendo del equipo, S el tamafio del equipo a unidades
especificas y n un exponente relacionado al tipo de operacion. Los coeficientes para los diferentes

tipos de proceso se encuentran reportados en la literatura (Wain, 2014). Los costos fuera de los

limites de bateria se pueden estimar como CFLB=Fa(CDLB), los costos de ingenieria y
construccion como CLC =Ffg(CDLB+CFLB) y los costos de contingencias como

CC =Fy(CDLB+CFLB) Los factores F;, también dependen del tipo de materia tratada en el

proceso. Por otro lado, los CO son aquellos que se requieren para operar la planta a largo plazo,

se incluyen principalmente costos de mano de obra (CMO), costos por usar servicios auxiliares
(CSA), costos para el tratamiento de residuos (CTE) y costos por la adquisicion de materia

prima (CMP). La ecuacién que permite establecer la relacién de los CO esta basada en el

método de factores de Lang:

CO =0.208CFI +2.73CMO +1.23(CSA+ CTE + CMP) (4.20)

Este célculo estd basado en las reglas heuristicas reportadas El célculo de CMO considera el

namero de etapas que incluyen manejo de sélidos (NS), el nimero de etapas que no incluyen
sélidos (N, ), el nimero total de operadores minimo por equipo (O, =4.5) y una media del

salario de los operadores de procesos (Sm) y se escribe como:

CMO=0,5,,(6.29+3L7NZ+0.23N, )" (4.21)
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Por otro lado, el costo de los servicios auxiliares se calcula mediante la siguiente expresion:
CSA=F,Cu, +F,,Cu, + P F.Cu. (4.22)
donde F,, Cy,, Fw, Cuw ., B, Fo ¥y Cye representan el flujo total de vapor utilizado en la

planta, el costo unitario del vapor que depende del pais, el flujo total de agua de calentamiento o
enfriamiento, el costo unitario del agua que depende del pais, la potencia de todos los equipos
que utilizan energia eléctrica, los flujos de los equipos que usan energia eléctrica y el costo
unitario de la energia eléctrica que depende del pais, respectivamente. El costo total del

tratamiento de efluentes se puede obtener como CTE =0.03m_.donde m.es la masa total de

M
efluentes y el costo total de la materia prima como CMP = ZCUj donde M es el nimero total
j=1

de materias primas compradas (Stuart y El-Halwagi, 2012).

4.4.2 ldentificacion, cuantificacion y valoracion de beneficios

Los beneficios esperados durante el horizonte de evaluacion en la mejora de la planta son los
beneficios directos, indirectos, intangibles y externos. Los beneficios directos son aquellos que
se obtienen durante la etapa de operacion y que propician ahorros en el proceso de produccion e
incrementos en el consumo del producto. Los beneficios indirectos son los que se reflejan en el
mercado y que se relacionan con el producto, ya sea incrementando su consumo o liberando
recursos mediante ahorros en sus procesos de produccion. Los beneficios intangibles no estan
relacionados con la parte econdmica, por lo que no suelen ser cuantificables. Los beneficios
externos estan relacionados a una mejor posicion del producto en el mercado, lo cual no se refleja
directamente como una consecuencia de la mejora de la planta pero que si puede aportar en la
factibilidad de la propuesta de mejora. El costo total del producto o los productos generados en

la planta se puede calcular en funcién del precio unitario como:

M
CP=m > Cu, (4.23)
j=1

donde M es el numero total de productos generadosy m, es la masa total de producto generado.

Es importante sefialar que los calculos se deben realizar por afio y los precios unitarios de los

productos dependeran si son sélidos o liquidos. Para calcular los beneficios derivados del ahorro

86



2229
2230

2231

2232
2233
2234
2235
2236
2237
2238
2239
2240

2241
2242

2243
2244
2245
2246
2247

2248

2249
2250

de recursos es necesario realizar la comparacion entre ambas propuestas, la planta convencional
y la planta con la mejora. A fin de cuantificar esta contribucion se obtiene la siguiente expresion:

BA=C,-C, (4.24)
donde BA corresponde al rubro por beneficios econdmicos por ahorro o aprovechamiento de

utilidades en la planta.

4.4.3 Estimacion de inversion o costo real

Para considerar el valor real de los costos de inversion y operacién primero se debe identificar el
grado de confiabilidad que tiene el estimado. Esta estimacion permitird conocer la cantidad de
dinero que se requerira para construir o modificar la planta. Especificamente, existen 5 tipos de
estimados que se utilizan dependiendo del detalle de los estudios y célculos, la cual se encuentra

reportada por Dysert y Christesen (2016).

Tabla 4. 1. Matriz de clasificacion de costo estimado para industrias de proceso.

Clase de Nivel de Margen de
- definicién de Proposito del estimado Metodologia precision previsto a
estimado D
proyecto (%) variacion (%)
. Calculo de capacidad L:-20--50
5 0-2 Escalamiento conceptual mediante analogias H: +30 — +100
S Calculo de costos
Ingenieria basica: . L:-15--30
4 1-15 factibilidad mediante factores o H: +20 — +50
modelos
Ingenieria de detalle: Calc_ulo_de costos L:-10--20
3 10-40 . unitarios semi .
Control presupuestario H: +10 - +30
detallados
2 30_75 Instrumentacion y control: Célculo de costos L:-5--15
oferta y licitacion unitarios detallados H: +5 - +20
Construccion y compras: . C A
1 65— 100 comprobacion de CaI%LéItZ?IS(Ij%k;ales |_||‘ ' +§ - +1105
presupuesto '

En la tabla 4.1 se muestra el nivel de precision que puede tener la propuesta de mejora, su
proposito, la metodologia requerida y los margenes de precision que pueden tener los calculos,
el cual contempla un limite inferior y uno superior. Para calcular el rango del costo es necesario

aplicar la siguiente ecuacion:
CE, =CT (1+RiR}i) (4.25)

Donde i depende del rango positivo 0 negativo que se esté considerando y j depende de la clase
de estimado que se esté empleando para la mejora de la planta. En la practica un estudio de
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ingenieria basica es suficiente para la determinacion de la viabilidad de un proyecto, pues
contempla el conocimiento necesario de todos los equipos necesarios, su dimension y costos de
construccion. Aunque el estudio de clase 1 es el mas completo, conocer todos los detalles
definitivos, cotizaciones o tipos de inversion resulta complejo y es poco utilizado en una etapa
temprana de una propuesta para la mejora de una planta. Por ello, para un estudio en una fase
inicial que cuente con suficiente informacion para un estimado general se considera el estudio de
clase 4. Si bien se puede considerar que las aproximaciones reportadas en la literatura son
confiables es necesario considerar los datos de la actualidad. Para actualizar los costos totales de
inversion a valores que se manejan actualmente en el mercado que permitan hacer estimaciones
confiables, es necesario considerar un factor de inflacién mediante los indices anuales reportados
y se calcula de acuerdo con la siguiente ecuacion:

Inv, = Inv, (:—2] (4.26)

1

donde el subindice 2 indica la inversion y el indice actualizado respecto a una reportada en afios
pasados (subindice 1). Considerando estos calculos es posible generar una estimacion confiable
de cuanto dinero es necesario invertir y cuanto se puede obtener de ganancias o beneficios
(Mignard, 2014). Con ello se puede obtener el indice costo-beneficio que indicard si la
modificacion o la propuesta de mejora presenta buena rentabilidad. Si el valor del indice costo-
beneficio es mayor que 1, significa que la propuesta es rentable y presenta ventajas respecto a
otra propuesta 0 una situacién actual de la planta. Es importante sefialar que la inversion inicial
de la propuesta se puede amortizar en un horizonte de tiempo entre 5 y 25 afios, por lo que el
valor de inversion calculado se puede dividir en los afios en los que se considera la amortizacion.
Entre menor sea el tiempo de amortizacion mayor sera la inversién necesaria en cada afio
(Pratschner et al., 2023).

4.5 Estimacion costo-beneficio de la planta de endulzamiento

Para realizar el analisis de costos es necesario contemplar los equipos utilizados en la planta y
sus caracteristicas de disefio, esto para poder hacer el estimado de los costos que requeriria su
mejora o implementacion segun sea el caso. En la tabla 4.2 se muestran algunas las caracteristicas

de los equipos que posee la planta de endulzamiento. Hay que considerar que el costo de los
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HFMC comerciales Liqui-Cel™ con fibras huecas de polipropileno (PP) estd en

aproximadamente 1,000 USD.

Tabla 4. 2. Condiciones de los equipos en la planta de endulzamiento.

Equipo Material | Presion [bar] | Area[m?] | Flujo [m¥h] Otros

Columna de Acero Empaque: PALL metal 1.5 in

absorcion (1) inoxidable 0 %0 123311 C. térmica: -8.64e8 kJ/h

Bomba Acero 63.24 45.15 C. t{:rm!ca: -6.11e8 kJ/h

centrifuga (3) inoxidable 297 | - 28494.2 C. tgrm!ca: -8.88e8 kJ/h

67.47 63.63 C. térmica: -9.61e8 kJ/h

Intercambiador Acero 53 297 360.81 C. térmica: -6.11e8 kJ/h

de calordetubo | . "7 . ' 14908.2 C. térmica: -8.83e8 kJ/h

inoxidable 2.97 4,57

U=0.85 kJ/K cm? s
C. térmica: -4.74e8 ki/h

y coraza (2)

. Acero 2.97 7.69 63.63 A
Enfriador (2) | oxidable 2.97 7.69 63.63 C. fj;g‘g’gk;}ﬂenfzksy h
Columna de Acero Empaque: PALL metal 1.5 in
desorcion (1) inoxidable La7 85 721.426 C. térmica: -8.64e8 kJ/h
Separador gas- Acero 147 11.08 3335.95 C. térmica: -3.06e7 kJ/h
liquido (1) inoxidable ' ' '
Separador (2) _ Agero 297 63.79 C. térm!ca: -9.61e8 kJ/h
inoxidable 67.47 63.79 C. térmica: -9.47e8 kJ/h
Mezclador (2) _ Agero 147 28494.2 C. térm!ca: -9.61e8 kJ/h
inoxidable 2.97 63.63 C. térmica: -8.88e8 kJ/h

Para el célculo del costo de cada equipo se utiliza la ecuacion descrita por Turton et al. (2008)
donde todos los datos sobre el coste de adquisicion de equipos se obtuvieron por la Chemical
Engineering Plant Cost Index en 2001 con un valor promedio para el factor correctivo por
inflacion de 397. Los datos del coste de adquisicion del equipo, a presiéon de funcionamiento

ambiente y utilizando acero al carbono se consideran en la siguiente ecuacion:
2
log,, C, = K, +K, log,, (A)+K,[ log,, (A)] (4.27)
donde A es el parametro de capacidad o tamafio del equipo. Los datos de K,, K, y K,, junto con

los valores maximos y minimos utilizados en la correlacion para los equipos presentes en la

planta figuran en la tabla 4.3.
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Tabla 4. 3. Datos sobre el coste de los equipos que deben utilizarse con la ecuacion (4.27).

Equino Ki Ky Ks Unidades de Tamaiio Tamafio
quip capacidad minimo maximo
Co'umrg" deabsorciony 1549 045 011 Volumen [m?] 0.3 520
esorcion
Bomba centrifuga 3.39 | 0.05 0.15 | Potenciade eje [kW] 1 300
Intercambiador de calor de 277 073 008 Area [m?] 10 100
tubo y coraza
Enfriador 208 090 -002  Serviciotérmico 650 10,750
[kw]
Empaque para torres 245097 | 0.01 Volumen [m?] 0.03 628
Separadores y mezcladores 3.85 1 0.70 | -0.03 Potencia [kW] 5 150

Debido a que los costes de los equipos aumentan con el incremento de la presion de
funcionamiento, se utilizan factores de presion para contabilizar estos cambios. El factor de
presion para recipientes de proceso horizontales y verticales (presurizados) de diametro D (m) y
que funcionan a una presion de P (bar) se basa en el codigo ASME para el disefio de recipientes
a presion entre 5y 70 bar (Guthrie, 1974). Considerando una tension maxima admisible para el
acero al carbono, S= 944 bar, una eficiencia de la soldadura, E=0.9 bar, un espesor minimo
admisible del recipiente de 0,0063 m (1/4 de pulgada), y una tolerancia a la corrosion,
CA=0,00315 m (1/8 de pulgada) se tiene la siguiente expresion:

_(_1 (P+1)D
o - (0-0063j(2[850—0.6(P+1)] +O'°°315J (4.28)

El factor de presion para el resto de los equipos viene dado por la siguiente expresion:
2
log,, F, =C, +C, log,, (P)+C, [ log,,(P)] (4.29)

donde los factores de presion son siempre superiores a la unidad. Los valores de las constantes

de la ecuacion (3.40) para los diferentes equipos se encuentran en la tabla 4.4.

Tabla 4. 4. Factores de presién para equipos de proceso.

Equipo Ci Cz Cs Rango de presién [bar]
Bomba centrifuga -0.3935 | 0.3957 | -0.0023 10<P<100
Intercambiador de calor de tubo y coraza | 0.0388 | -0.1127 | 0.0818 5<P<140
Enfriador -0.0163 | 0.0569 | -0.0088 2<P<200

Como se sefiald anteriormente, los costes de los equipos cambian en funcién del material de

construccion. Los factores de material (Fm) para los diferentes tipos de equipos de la planta se
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encuentran de acuerdo con el nimero de identificacion en la Tabla 4.5. Los factores del modulo
desnudo (Fgsm) para para intercambiadores de calor, recipientes de proceso y bombas vienen
dados por la siguiente ecuacion:

Few =B +B,Fy R (4.30)
Con la correccion de presion y material se puede calcular el costo final de cada uno de los equipos
de la planta como C, =C_F;,, . Los costos totales de los equipos se pueden pesar utilizando el

factor de inflacion que para el afio 2023 tiene un valor de 714.

Tabla 4. 5. Factores de correccion por tipo de material y para contantes de médulo desnudo.

Equipo _Numero de Bi | B Fw Material de

identificacion construccion
Columna de absorcion y desorcion 20 225182 3 Acero inoxidable
Bomba centrifuga 39 189 |135| 2 Acero inoxidable
'”tercamb'ad‘zgr":zga'or de tuboy 5 174 155 38|  Acero inoxidable
Enfriador 5 174 | 155 | 3.8 Acero inoxidable
Separadores y mezcladores 20 149 | 152 3 Acero inoxidable
Empaques 66 7 Acero inoxidable

Otro factor importante para considerar es el precio unitario por costo de servicios, los cuales
dependen de cada pais. En la Tabla 4.6 se encuentran reportados los precios unitarios para

México en el afio 2023 por los servicios que utiliza la planta endulzadora.

Tabla 4. 6. Costo unitario de servicios auxiliares.

Servicio Costo unitario [USD] = Unidades Referencia
Electricidad 0.148 KW Ellaf et al. (2023)
Agua de enfriamiento 15.43 m3 CONAGUA (2022)
Vapor de calentamiento 0.0061 kg Ellaf et al. (2023)

Asi mismo, es necesario conocer los costos de la materia prima y del producto final que es
vendido para su consumo. En la Tabla 4.7 se muestran los costos actuales de los compuestos

utilizados y obtenidos de la planta endulzadora.
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Tabla 4. 7. Costo de materia prima y productos.

Servicio Costo unitario [USD] | Unidades Referencia
MDEA 4.7 kg Cavaignac et al. (2021)
Agua de proceso 15.43 m3 CONAGUA (2022)
Gas humedo dulce 0.95 kg Mazumder y Xu (2020)
Gas amargo 0.22 kg Zahid et al. (2020)

Para analizar si es redituable la inversion que se debe realizar para la aplicacion de las nuevas

tecnologias se puede estimar un tiempo de amortizacion que es un periodo de tiempo en el que

los recursos generados por la empresa cubren los desembolsos iniciales y sucesivos. Se puede

calcular dividiendo el gasto de inversién entre los afios considerados para la amortizacion.
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CAPITULO V: Resultados y discusion

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos y su discusion, partiendo de la réplica y
comparacion de la simulacién de la planta de endulzamiento de gas natural a partir de softwares
especializados como Aspen Plus, DWSIM. Al paralelo, se aborda la validacién de las
simulaciones numeéricas frente a los datos de planta, para dar confiabilidad a las simulaciones
numericas, estas se comparan con softwares como MATLAB y COMSOL a partir de los modelos
matematicos de los procesos de absorcion en columnas empacadas y por HFMC. Posteriormente,
se presenta la solucion de los problemas de optimizacion planteados en la columna empacada y
el HFMC con la finalidad de identificar las condiciones y referencias necesarias para la
implementaciéon de los esquemas de control propuestos. Se realiza el acoplamiento de la
simulacion de la planta con el equipo de HFMC presentando las alternativas a comparar mediante
el calculo de costo-beneficio, siendo las alternativas las siguientes: i) caso de la planta en
operacion actual, ii) caso de la planta con una columna empacada optimizada y controlada y iii)
caso de la planta con un HFMC controlado y optimizado sustituyendo a la columna empacada.

5.1 Simulacion de la planta de endulzamiento de gas

La planta de tratamiento de gas natural esta compuesta de 3 procesos principales, el
endulzamiento del gas, la recuperacion de azufre y el proceso criogénico del gas dulce. La entrada
a la planta se realiza en la endulzadora de gas, la cual esta encargada de recibir el gas que tiene
en su composicion moléculas de CO2 y H>S. Especificamente, la planta endulzadora de gas
natural procesa corrientes de gas acido provenientes de pozos y yacimientos de la cuenca del
estado del Veracruz, el gas &cido ingresado para su endulzamiento posee la composicion
mostrada en la Tabla 5.1. La planta de endulzamiento esta compuesta por numerosos equipos
donde los procesos principales son la torre absorbedora y la regeneradora. El diagrama de flujo
la planta endulzadora generado en el software Aspen Plus se muestra en la Figura 5.1. Para la
simulacion completa de la planta de endulzamiento se consideraron las condiciones de operacion
reportadas en el diagrama proporcionado por los ingenieros de la planta. Se tienen en total 14

operaciones contando equipos auxiliares como valvulas y bombas. En la columna de absorcion
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(V-1) de la plantase utiliza como solvente una solucion H2.O-MDEA con una composicion de 0.5

que favorece la transferencia de masa del soluto en la fase gas a la fase liquida.

Tabla 5. 1. Componentes presentes en el gas natural.

Componente Formula | % molar
Metano CH, 82.87
Etano C2Hs 6.64
Propano CsHs 3.01
Isobutano CsH1o 0.053
N-Butano CsH1o 1.18
Isopentano CsHio 0.042
N-Pentano CsHio 0.045
N-Hexano CeH12 0.027
Nitrégeno N2 0.099
Dioxido de carbono CO; 2.15
Acido sulfhidrico H.S 1.50

Una vez que la corriente de MDEA-pobre entra a la torre de absorcién, sale como MDEA-rica
en los gases acidos y es dirigida a la regeneradora (V-2) para recuperar la mayor cantidad de
solvente y asi recircularlo a la torre de absorcion. Como productos de esta planta se obtiene el
gas humedo dulce y el gas acido. La simulacion en estado estacionario de la planta endulzadora
de gas natural se realizo en Aspen Plus V10, con el cual se empleé el paguete termodinamico y
de propiedades (Acid gas chemical solvent), propio y disefiado por los desarrolladores del
software, que es especificamente empleado para este tipo de procesos con aminas ya que se
incluye el conjunto de reacciones que tienen lugar en el proceso. En la Figura 5.2 se muestra el
balance de la torre de absorcion, donde por la zona inferior ingresa la alimentacion de gas acido
a una temperatura de 34° C mientras que la corriente de MDEA-pobre ingresa por la zona
superior a una temperatura de 46 °C. La columna de absorcion opera a una presion de 70 kg/cm?.
Se puede observar que los balances se cumplen adecuadamente para cada compuesto presente en

la torre de absorcion.
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Figura 5. 1. Diagrama de flujo de la planta endulzadora de gas natural.

Posteriormente, la amina rica pasa a través de un intercambiador de calor (E-1) para darle las

condiciones especificas antes de ingresar a la regeneradora. Posteriormente, la MDEA-rica se

alimenta a la columna de desorcion (V-2), la cual opera a presiones de 1.5 y 1.8 kg/cm? en el

condensador y rehervidor, respectivamente. El balance de materia de la torre regeneradora se

muestra en la Figura 5.3 el cual se cumple adecuadamente para todos los compuestos presentes

en las diferentes corrientes.

E=S
C1+C4=C2+C3
Comp Cl(kmol'h) | C2(kmolh) | C3(kmolh) | C4(kmolh) | Balance
Metano 27704913 | 2768.3736 19177 0 0
Etang 221.9368 221.8421 01147 0 0
Propano 100.79% 100.7629 0.0351 0 0
LButano 17.6895 17.6892 0.0004 0 0
N_Butano 303544 303836 0.0008 0 0
LPentano 14.0185 14.0182 0.0004 0 0
N-Pentano 150182 150179 0.0004 0 0
N_Hexano 3.0103 9.0087 0.0015 0 0
Disiisks de 717612 18.7061 53.9474 08923 g
carbono
Agua 0 6.5468 1815.6426 | 1822.1885 0
Acido ) .
50.1332 bl 51.23 095
i 50.1532 0.0126 1.2361 1.0955 0
Nitrbgeno 33.0421 33,0201 0.0129 0 0
MDEA 0 0.0062 270.0472 270.0534 0
Fljomolar | . | ... Sor o | ovoea0ar
e 33433236 | 32443961 | 21929572 | 2094.2297 0

Figura 5. 2. Balance de materia en la torre de absorcion (V-1).
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Especificamente, para la torre de absorcion, se realizd una simulacién individual para comparar
los datos reportados por la planta y asi validar la simulacion. Calculando el error relativo entre
las corrientes de proceso, los resultados se muestran en la Tabla 5.2, donde se observa que no
hay diferencias significativas entre lo reportado por la planta y lo reportado por la simulacion
realizada en Aspen, pues son menores al 5%. Lo anterior significa que puede considerarse como

valida la simulacién de la columna de absorcion empacada.

11 E=S
12
C8+C12=C11+C18

-« ————
------- Componente CB{lmolh) | Cl(kmolh) | Cli(kmol/h) | C18(kmolh) | Balance
------- Metano 0.1732 0 01732 ] [

Fiano 00000 0 0.0000 b 0
Propans 0.0023 0 0.0025 D 0
I-Buteno 0 U 0 0 0
N-Butano 0 0 ] 0 0
v_ 2 [-Pentano 1] 0 0 1] 4]
N-Pentano 0 0 o o 1]
N Hexano 0.0001 0 0.0001 [ 0
Dipderde 518363 00272 52 9058 0.8877 0
carbono
A 18155803 TE.0782 612072 18323613 [
fommm e sui;;'g;w 51.165% 0.0811 50.1580 1.0800 0
....... Nitrazeno 0.0006 0 0.0006 [ 0
8 MDEA 270.0472 0 D 270.0472 0
> \—/ F'“‘]“’n‘;‘”” 21908370 TE.1865 1846372 | 20843863 a

ELN

Figura 5. 3. Balance de materia de la columna de regeneracién (V-2).

Asi mismo, se realizé la simulacion del proceso de absorcion empacada en el software libre
DWSIM, con la finalidad de presentar alternativas de bajo costo para el analisis del sistema. En
la Tabla 5.3 se muestra la comparacion de las composiciones a la salida del gas dulce utilizando
el software Aspen y el software DWSIM. Se puede apreciar que, si bien existen diferencias entre
ambos softwares de procesos, la aproximacion que tiene en la mayoria de los componentes es
muy cercana. Unicamente se reporta esta corriente porque fue la que mostré errores menores al
5%, en el caso de la corriente de gas dulce y la simulacién de la planta completa si existieron
diferencias significativas. Dentro de las condiciones que pueden mejorar la comparacion entre
ambos softwares se encuentra la necesidad de contar con un paquete especializado de aminas que
cuente con las reacciones que se llevan a cabo, pues para este caso esta tarea se realizo
introduciendo las reacciones, lo cual dificulta en gran medida la simulacién pues no todos los

componentes estaban definidos en el software.
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2446 Tabla 5. 2. Validacion de la simulacién de la torre de absorcion frente a los datos de planta.

Componente Frgccién mol en la Err(_)r Fraccion mol en Ia_corriente Errgr
corriente de gas dulce relativo de MDEA-rica relativo

Planta Aspen [%0] Planta Aspen [%0]
Metano 0.8533 0.8571 0.4453 0.0009 0.0010 0.0100
Etano 0.0684 0.0671 0.1395 0.0000 0.0003 0.0299
Propano 0.0311 0.0510 2.0538 0.0000 0.0002 0.0199
I-Butano 0.0055 0.0116 0.6133 0.0000 0.0001 0.0099
N-Butano 0.0121 0.0051 0.7085 0.0000 0.0006 0.0599
I-Pentano 0.0043 0.0040 0.0301 0.0000 0.0005 0.0499
N-Pentano 0.0046 0.0042 0.0401 0.0000 0.0007 0.0699
N-Hexano 0.0028 0.0024 0.0401 0.0000 0.0005 0.0499
COz 0.0058 0.0066 0.0804 0.0246 0.0215 0.3178
Agua 0.0020 0.0009 0.1102 0.8279 0.8254 0.3019
H2S 4 ppm 4 ppm 0.0000 0.0234 0.0231 0.0307
Nitrégeno 0.0102 0.0098 0.0400 0.0006 0.0007 0.0100
MDEA 0.0062 0.0010 0.5232 0.1231 0.1099 1.5053
Flujo molar total ' 3544 g4 3196.95 1.4685 2192.96 2196.34 0.1541

[kmol/h]

2447

2448  Posteriormente, se compararon las corrientes de salida de la planta obtenidas por la simulacion

2449  completa de la endulzadora frente a los datos proporcionados por la planta.

2450
2451 Tabla 5. 3. Comparacion de la simulacion de la torre de absorcién en DWSIM frente a la realizada en Aspen Plus.
Componente Fraccién mol Error relativo
(Gas dulce) DWSIM | Aspen [%]
Metano 0.8290 | 0.8533 2.9312
Etano 0.0662 | 0.0683 0.2248
Propano 0.0301 | 0.0310 0.0927
I-Butano 0.0053 | 0.0055 0.0201
N-Butano 0.0118 | 0.0121 0.0303
I-Pentano 0.0042 | 0.0041 0.0100
N-Pentano 0.0045 | 0.0044 0.0100
N-Hexano 0.0027 | 0.0025 0.0200
Dioxido de carbono | 0.0206 | 0.0051 1.5826
Agua 0.0035 | 0.0035 0.0000
Acido sulfhidrico | 0.0120 | 0.0003 1.1842
Nitrégeno 0.0099 | 0.0102 0.0302
MDEA 0.0000 | 0.0001 0.010
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De acuerdo con lo reportado en la Tabla 5.4, se puede apreciar que se tienen diferencias que no

son significativas en las fracciones de los compuestos presentes en 3 corrientes, gas dulce, de

MDEA-rica que arrastra los compuestos &cidos y la corriente de salida de la planta de gas acido.

Los errores relativos obtenidos son menores al 5%. Considerando a los compuestos de interés el

CO2 y el H2S, se muestra que las fracciones mol comparadas pueden considerarse iguales. De

acuerdo con los resultados obtenidos, se puede decir que la simulacion de la planta endulzadora

de gas realizada en Aspen Plus se encuentra validada frente a los datos de planta y permite

representar de forma fehaciente la operacion completa de la planta de acuerdo con los datos

brindados. Los equipos presentan resultados muy similares respecto a las condiciones de

operacion y en las corrientes de proceso, por lo que la simulacién representa correctamente el

endulzamiento de gas natural.

Tabla 5. 4. Comparacion de la simulacion del proceso de endulzamiento de gas, datos experimentales frente a la
simulacion en Aspen.

Componente

Metano
Etano
Propano
I-Butano
N-Butano
I-Pentano
N-Pentano
N-Hexano
CO2
Agua
H2S
Nitrégeno

MDEA

Flujo molar
total
[kmol/h]

Fraccién mol de
gas dulce

Error
relativo

Fraccién mol de
MDEA-rica

Error
relativo

Fraccién mol de
gas acido

Error
relativo

Planta | Aspen
0.8533 | 0.8533

0.0684 | 0.0683
0.0311 | 0.0310
0.0121 | 0.0121
0.0055 | 0.0055
0.0043 | 0.0041
0.0046 | 0.0044
0.0028 | 0.0025
0.0058 | 0.0051
0.0020 | 0.0035
4 ppm 4 ppm
0.0102 | 0.0102
0.0062 | 0.0001

3244.60 | 3196.95

[%]
0.0000
0.0107
0.0103
0.0000
0.0000
0.0200
0.0200
0.0300
0.0704
0.1503
0.0000
0.0000
0.6138

1.4685

Planta | Aspen
0.0009 | 0.0014

0.0000 | 0.0002
0.0000 | 0.0001
0.0000 | 0.0000
0.0000 | 0.0000
0.0000 | 0.0002
0.0000 | 0.0011
0.0000 | 0.0065
0.0246 | 0.0189
0.8279 | 0.8318
0.0234 | 0.0234
0.0006 | 0.0072
0.1231 | 0.1240

2192.96 | 2196.34

[%6]
0.0500
0.0200
0.0100
0.0000
0.0000
0.0200
0.1100
0.6500
0.5843
0.4710
0.0000
0.6603
0.1026

0.1541

Planta | Aspen
0.0018 | 0.0025

0.0001 | 0.0000
0.0002 | 0.0000
0.0000 | 0.0000
0.0000 | 0.0000
0.0000 | 0.0000
0.0000 | 0.0000
0.0001 | 0.0006
0.4768 | 0.4739
0.0354 | 0.0348
0.4859 | 0.489%4
0.0006 | 0.0016
0.0000 | 0.0000

78.1865 | 78.7121

[%]
0.0701
0.0100
0.0200
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0500
0.5542
0.0622
0.6808
0.1000
0.0000

0.6722
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5.2 Simulacion y validacion de modelos matematicos

Para realizar la simulacion de los modelos matematicos propuestos se empleo el software Matlab,
donde las ecuaciones de cada proceso son programadas en algoritmos propios. La simulacién
considera la parte dinamica de los procesos y los operadores espaciales son discretizados
mediante diferencias finitas. Las simulaciones de Matlab son comparadas con su software
comercial para dar confiabilidad a los algoritmos generados en Matlab. En el caso de la columna
de absorcion empacada se propone utilizar el software Aspen-Plus debido a sus mdltiples
aplicaciones en el andlisis de plantas de procesos y tener médulos bien definidos para el estudio
de absorcion de gases. Para comparar el proceso de HFMC se propone el uso de COMSOL pues
tiene solucionadores robustos para problemas de difusion-conveccion, flujo de fluidos e
interacciones quimicas, tanto en régimen estacionario como transitorio. Ambos softwares son
reconocidos por ser simuladores de gran aplicabilidad en el area de la ingenieria quimica. Para
validar las simulaciones de ambos procesos de absorcion se propone su comparacion frente a los

datos operativos proporcionados por la planta endulzadora en operacion

5.2.1 Columnaempacada para el endulzamiento de gas
Para realizar la simulacion numeérica del modelo matemaético, se realiza la discretizacion del
operador diferencial espacial por diferencias finitas, obteniendo N nodos en la direccion axial.
Los parametros calculados son los coeficientes de difusion de ambas fases para los compuestos
de interés (CO2, H2S), los coeficientes globales de transferencia de masa, el area de transferencia
efectiva y las constantes de velocidad de reaccidn aparente. Lo anterior permite validar el modelo
frente a los datos proporcionados por la planta. En ese sentido se realizd una simulacion en
Matlab de las ecuaciones (3.9) y (3.10) como solvente MDEA/H20. Las condiciones de
operacion en la entrada de gas son 34 °C y 94.85 kgf/cm? con una corriente de entrada de gas
natural de concentracion 70.902 y 49.4665 kmol/m® de CO y H.S, respectivamente. Para la
entrada de la fase liquida las condiciones de operacion son 46.5 °C, 69.5 kgf/cm?, 0.83 kmol/m?
de CO2 y 0 kmol/m? de H.S. Se tiene que la concentracion de CO2 y H.S en la salida de la fase

gaseosa debe ser de 18.55 y 1.25 kmol/m?, respectivamente.
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Tabla 5. 5. Parametros calculados para modelar la columna de absorcién a escala industrial.
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La Tabla 5.5 muestra los valores de los parametros obtenidos a partir de las correlaciones

2

T

9

~ 5080)

~0.05
L2 j (.0

ao,

]

Fuente

Fuller y Gid
(1965)

dings

Perkins y

Geankop
(1969)

lis

Onda et al.

(1968)

Onda et al.

(1968)

Rocha et
(1993)

al.

Saha et al. (1995)

Valor

8.5716e-3
[m?/h]
6.5844¢-3
[m?/h]
1.5174e-5
[m?/h]
2.293e-5
[m?/h]

0.1713 [m/h]
19.7734
[m/h]

100.47 [m?]

63.19 [m/h]

3.96 [m/h]

0.0286
[m3/Kmol h]
0.1322
[m3/Kmol h]

reportadas en la literatura. EI modelo considera que la fase liquida entra en contracorriente con

la fase gas de tal forma que a la altura L=0 m se encuentra la entrada de la fase gaseosa y a la

altura L=19 m se encuentra la entrada del solvente.
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Figura 5. 4. Perfiles de concentracion de los gases acidos a lo largo de la columna, a) fase gas y b) fase liquida.
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En la Figura 5.4 se muestran los perfiles de concentracion de CO2 y H»S para ambas fases, donde
se observa como va disminuyendo su concentracion en la fase gas conforme atraviesa la columna
debido a que se esta absorbiendo en la fase liquida. En el caso de la fase liquida, se presentan
cambios de concentracion importantes en la entrada (L=19 m) debido a que se encuentra en
contacto directo con la fase gas para el instante inmediato cuando t > 0. Por otro lado, en la Figura
5.5 se muestran los perfiles de concentracion de CO2 y H2S obtenidos a partir de la simulacion
en la salida del proceso (Ultimo nodo) en ambas fases con las condiciones utilizadas en la columna
de absorcion de la planta endulzadora. En el tiempo t=0 la columna se considera totalmente vacia
y aproximadamente a los 40 min se alcanza el estado estacionario, lo cual se asemeja a lo
reportado por Marx-Schubach y Schmitz (2018). La comparacion de las simulaciones con los
datos proporcionados por el complejo procesador de gas se muestra en la Tabla 5.6, donde se
observa que los valores obtenidos son cercanos a los reportados por el complejo procesador de
gas. Los porcentajes de error reportados son menores al 5% en las salidas del proceso para las
simulaciones de Matlab y Aspen por lo que se puede considerar que las simulaciones se
encuentran validadas con los datos de planta y el modelo es adecuado para representar la columna

de absorcion a escala industrial.
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Figura 5. 5. Perfiles de concentracion de los gases &cidos en el tiempo, a) CO y b) H,S.

La Figura 5.6 se muestra los perfiles de concentracion dindmicos para cada fase y especie. Donde

claramente se observa la presencia de minimos y maximos para las concentraciones de CO; y
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H>S, de acuerdo con la entrada y salida de ambas fases. Para la fase liquida se observa que a
tiempos cortos existe un cambio de la concentracion, el cual es atribuido a las condiciones
iniciales del modelo, mismas que estan definidas por la recirculacion del solvente MDEA de la
torre regeneradora. En ese sentido, a tiempos cortos se presenta una onda que indica la presencia

de los componentes acidos en la corriente de MDEA.

Tabla 5. 6. Comparacion de los resultados obtenidos entre Matlab y Aspen frente a los datos de planta.
Error relativo | Aspen- Error relativo

Componente Matlab [%] Plus [%] Planta
Concentracion de COz en fase gasala | g 543 1.5460 18.7062 0.8420 18.55
salida [kmol/m?]
Concentracion de HoS en fasegasala g o) 0.0000 0.012 0.0000 0.012
salida [kmol/m?]
Concentracion de CO. en fase liquidaala | 5, 7,60 1.3827 54.435 0.0642 54.47
salida [kmol/m?]
Concentracion de H,S en fase liquida a la 47 621 1.3649 50.0236 36115 48.28

salida [kmol/mq]

Una vez que se ha verificado que el modelo puede representar la operacion de la planta real, es
necesario analizar su comportamiento frente a distintos escenarios, con el propdésito de corroborar
que la respuesta del modelo sigue la tendencia esperada. Por ello, se realizd un analisis de
sensibilidad paramétrico a partir del cual se realizan variaciones de las distintas condiciones de
entrada del proceso en un tiempo determinado. Se decidié observar la concentracion de CO:
debido a que su presencia en la mezcla es significativamente mayor que la del H2S. En primer
lugar, se analiza la variacién de la altura del lecho empacado debido a que es una de las variables
de disefio m&s importantes dentro de la absorcion en columnas. Por ello, se proponen variaciones
en los valores de L considerando un error del +10%, este error puede derivarse de errores por
medicion y +30% que considera si la longitud de area empacada se encuentra comprometida.
En la Figura 5.7a Se observan los perfiles correspondientes a los cambios realizados sobre el
valor de L y la linea que hace referencia a la concentracion en el primer estado estacionario. El
comportamiento mostrado, deja claro que un aumento en la altura del lecho empacado da como
resultado concentraciones menores de CO. a la salida del proceso, y viceversa. Este
comportamiento es posible debido a que un aumento en la altura del lecho trae como
consecuencia un incremento en el area efectiva de transferencia de masa, disponiéndose, por lo

tanto, de un area mas extensa, donde el gas y el liquido entran en contacto.
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Figura 5. 6. Dinamica espaciotemporal para la columna de absorcidn empacada, a) perfiles de concentracién de
CO2 y b) de HS en fase gaseosa; c) perfiles de concentracion de CO; y d) de H,S en fase liquida
(@ mayor concentracion, @ menor concentracion).

En la Figura 5.7b se lleva a cabo el anélisis frente a cambios en el diametro de la columna donde
se proponen variaciones de +15% y +30%. En este caso, se decidid incrementar la variacion
menor en 5% para que el efecto pudiera ser visible. En general se puede observar que un aumento
en el valor del didmetro da como resultado concentraciones menores a la salida, mientras que
una disminucién resulta en concentraciones mayores a la salida de la fase gas. Este
comportamiento puede ser justificado si se toma considera que el tiempo de contacto entre ambas
fases aumenta y mejora la eficiencia de separacion. En la Figura 5.7c¢ se muestran las variaciones
en las velocidades del gas en +15% y +30%. Se puede observar que los cambios en la velocidad
del gas tienen una mayor incidencia en la respuesta de modelo en comparacion con los cambios
realizados a la velocidad del liquido. Esto se debe a que se puede disminuir el tiempo de contacto
entre las fases, reduciendo la efectividad del proceso de transferencia donde claramente se
observa que el proceso de transferencia de masa en la fase gas es la dominante. La Figura 5.7d
muestra la variacion de la velocidad de la fase liquida. Debido a que cambios del +£15% y +30%

no eran apreciables se propuso incrementar estos rangos. La variacion respecto a la fase gas es
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de un orden de magnitud superior, indicando que el modelo es poco sensible al cambio de esta

variable. No obstante, esto se puede atribuir a que la velocidad de la fase gas es méas grande en
un orden de magnitud que la velocidad de la fase liquida.
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Figura 5. 7. Dindmica para la columna de absorcion empaquetada a diferentes cambios de operacion, a) longitud,
b) diametro, ¢) velocidad de gas y d) velocidad del liquido.

5.2.2 HFMC para el endulzamiento de gas
Como base para el estudio de la absorcién considerando el uso de membranas se selecciond un
modelo de un contactor, donde los balances de masa estan divididos en 3 zonas: el tubo interior,
por donde pasara el gas rico en CO2 y H»S; la membrana, que es considerada seca, como la
interfaz entre ambas fases y; la coraza, por la cual entraré el solvente en contracorriente. En el
tubo interior se considera transporte difusivo y convectivo, en la membrana transporte difusivo
y en el tubo exterior (coraza) transporte difusivo, convectivo y reaccion quimica. Es importante
sefialar que el modelo considera dos coordenadas espaciales por lo que su simulacién en estado
estacionario se puede representar mediante un grafico de colores, mientras que el estado
dindmico puede ser observado mediante una secuencia de imagenes donde se tendra un grafico
de colores para cada tiempo en el cual se llevara a cabo la simulacion del proceso. La Tabla 5.7

muestra los valores de los pardmetros obtenidos de las correlaciones reportadas en la literatura.
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Tabla 5. 7. Parametros calculados del modelo de absorcién en HFMC para el endulzamiento de gas.

Parametro Correlacion Fuente Valor
0.5
Deo, tubo 0010131 (3" (1/M,)) 2.978e-1 [m?h]
D a7 Dai et al. (2016)
D ubo P[(Zvi) } 9.978e-1 [m?/h]
D —1.256x10" exp| — 2119 Versteeg and Van Swaaij 7.859¢ [m2/h]
b CO,,cor T (1988)
1714
D, cor = 9.86x10°° exp[—?j Tian et al. (2020) 4.99e2[m?/h]
Vs = Q—GZ 1.7102 [m/h]
_ nzr
Vi Q Agrahari et al. (2012)
v, =—=
Sy 0.1065 [m/h]
nr;
@ Q= l—? Zang et al. (2014) 0.4 [-]
. Ao, =0.391/T 0.0012 [1/K]
i ay,s =0.35884/T 0.0011 [1/K]
exp(—2044/T oo : 1.0312¢* [Pa
€o, = g = ) X107 Eslami et al. (2011) m¥kmol]
He, :
exp(-2194/T) ... 1.0312¢* [Pa
€ = —~ X107 3k
2 3.54e mfkmol]
5080
Keo, -pea =1.9€° (——j 5.8 [m¥/Kmol h]
Ki moea Saha et al. (1995)
" 9 1 [_ 5080) 6.4192¢ [m¥/Kmol
CO,~-MDEA — &* h]

A pesar de que se pretende adecuar la simulacién al caso de estudio particular, en primera
instancia se opt6 por replicar un modelo del cual ya estan definidos los pardmetros difusivos,
velocidades de flujo, etc., con la finalidad de obtener una simulacion correcta que permita
representar de manera correcta el fenémeno de absorcion mediante un HFMC. En ese sentido, se
realizo la simulacion del modelo dinamico del HFMC (ecuaciones (3.18) - (3.30)) en el software
Matlab, utilizando los pardmetros reportados en Al-Marzouqi et al. (2008) donde se tiene una
entrada de gas rica en CO2 y como solvente se utiliza MDEA/H20. Para poder comparar la
simulacion con los resultados de la literatura las ecuaciones (3.18), (3.23) y (3.26) se

adimensionalizaron quedando de la siguiente forma:
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oc; 2 o%c. oc, 2 9% 0c:
gI,COI‘ _ L |: gI,COI' +£ gl,cor +R gl,corj|_a gl,cor (51)

or  RPe | 0y° y oy L& o oC
oc. 2 o%c. oc. 2 9%~
g|,mem — - L g|,n21em +1 g|,mem +R_2 gl,n;_em (52)
or RPE em| O7 y Oy L* of
oc. 2 o’c. oc. 2 9%c. oc.
gl,tubo — - I— gl,tzubo +£ gl,tubo +R_2 gl,t;bo _ﬂ gl,tubo (53)
ot RPeu,| Oy° ¥y oy L of ¢

donde z, ¢;, Pe, 7, £, 'y B son el tiempo adimensional, la concentracion adimensional,

el niumero de Peclet para cada especie i, la longitud radial adimensional, la longitud axial
adimensional, el perfil de velocidad adimensional en la coraza y el perfil de velocidad

adimensional en el tubo, respectivamente.

Lado del tubo Membrana Lado de la coraza

=
= ﬁ:'—r

s
i1l

Altura del tubo
Concentracion
de CO2

o1 0.2 03 04 0s (<X} 07 [<X.} 09
Distancia radial

Figura 5. 8. Perfil de concentracion de CO, del HFMC simulado en Matlab
(@ mayor concentracion, @ menor concentracion).

En la Figura 5.8 se muestra el perfil de concentracion de CO; en estado estacionario para las tres
secciones del modelo que se encuentran acopladas. En el lado del tubo, (izquierda) el gas entra
por la parte inferior con una concentracion de entrada Cin=1, transportandose a lo largo del eje
axial y difundiéndose en la zona de la membrana (centro). Posteriormente, se absorbe en la fase
liquida del lado de la coraza (derecha), donde la entrada del liquido se realiza por la parte

superior. En la interfaz entre la membrana y la coraza se puede observar un pequefio desfase,
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consecuencia de la condicién de equilibrio entre las dos fases del sistema. Posteriormente, se
realizo la simulacion dinamica del HFMC, misma que es de utilidad para realizar los estudios de

optimizacion y control.
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Figura 5. 9. Perfil de concentracion de CO, del HFMC dinamico, a) salida del tubo y b) salida de la coraza.

En la Figura 5.9 se muestra la dinamica de la concentracion de CO: a la salida del tubo (fase gas)
y a la salida de la coraza (fase liquida). Se observa como al tiempo 7 =0 el contactor se encuentra
completamente vacio y conforme transcurre el tiempo se alcanza el estado estacionario
aproximadamente en 15 unidades de tiempo. Se puede apreciar que a la salida del tubo la
concentracion de CO; es del 50% respecto a la entrada, lo que significa que la mitad del CO, fue
transferido al solvente. Ambos perfiles son el resultado de un promedio en el eje radial a la salida
de cada seccidn, tanto en la parte estacionaria como la dindmica se logra reproducir la simulacion
correctamente. Para contrastar los resultados del modelado del HFMC mediante Matlab y darle
confiabilidad a la simulacion se realizé la misma simulacion del proceso mediante el software
COMSOL de forma adimensional. Lo primero a desarrollar fue la geometria, la cual se realiz6
uniendo la seccion del tubo, la seccion de la membrana y la seccion de la coraza para poder

definir las caracteristicas en cada zona.
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Figura 5. 10. Representacién de las secciones del HFMC en COMSOL, a) geometria y b) mallado.

En la Figura 5.10a se muestra la construccion de la geometria. Para fines de la simulacion solo
se agreg6 el perfil de concentracion del CO2 y hacer la comparacion con la literatura. En la
seccién del tubo y la coraza se agrego en la simulacién el transporte de especies diluidas y el
perfil de velocidad de acuerdo con las caracteristicas especificas de cada seccién. Para la zona

de la membrana se agregé como fisica del modelo el transporte de especies en medios porosos.

na on o8 1 ) 5.2 04 0 oY) 1 o 02 0.4 ) of \

Altura adimensional (z/L)
Gradiente de velocidad

Distancia radial adimensional (1/1,)

Figura 5. 11. Perfiles de velocidad en la geometria del HFMC a diferentes tamafios de malla, a) extremadamente
fina, b) extrafina, c) mas fina, d) fina, ) normal y f) gruesa (@ mayor velocidad, @ menor velocidad).
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En la Figura 5.10b se muestra el mallado de las 3 secciones que componen el modelo, el cual es
dominado por la fisica definida de cada seccion, donde en las fronteras se observa mayor
densidad de malla, excepto en la primera frontera del lado del tubo debido a que existe una
condicion de simetria en la frontera. Es importante mencionar que se realizd un analisis de
independencia de malla, observando las diferentes configuraciones que proporciona el software:
Extremadamente fina, extrafina, mas fina, fina, normal, gruesa, mas gruesa, extra gruesa y
extremadamente gruesa. En la Figura 5.11 se pueden apreciar los perfiles de velocidad de
transferencia de masa del CO; para seis mallas distintas donde se muestra el perfil de velocidad
en las secciones del tubo y la coraza del modelo del HFMC. Por el lado del tubo se observa la
mitad del perfil de acuerdo con la definicién de la fisica por simetria, en la parte de la membrana
no se tiene un perfil de velocidad debido a que no existe contribucion del transporte convectivo
y en el lado de la coraza se observa el perfil de velocidad completo. Como se puede observar,
conforme se va haciendo gruesa la malla el efecto se ve reflejado directamente en la capa limite.

Esta variacion deja de ser apreciable a partir de la malla fina.

Tabla 5. 8. Parametros calculados para modelar la absorcién en HFMC aplicados en el caso de estudio actual.
Variacion en los perfiles de

Tipo de mallado Elementos de dominio | Elementos de contorno velocidad locales [%6]
Extremadamente fina 27,165 733
Extrafina 18,332 678 0
Mas fina 6,946 374 1
Fina 2,401 203 5
Normal 1,320 168 10
Gruesa 1,037 133 20
Mas gruesa 543 93 30
Extra gruesa 407 84 45
Extremadamente gruesa 207 59 60

En la Tabla 5.8, tomando como base la malla extremadamente fina, se muestra que con una
simulacion de malla fina se puede tener una variacion del 5% del perfil de velocidad, lo que
significa que con cualquier malla mas gruesa la solucién se vuelve menos precisa. En ese sentido,
se selecciono la malla fina para la simulacion esto con la finalidad de reducir el tiempo de

computo. Al resolver la simulacién se obtuvieron los perfiles de velocidad y concentracion.
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Figura 5. 12. Representacion del perfil de concentracion de CO- en la geometria del HFMC,
a) perfil 2D, b) perfil 3D (@ mayor concentracién, @ menor concentracion).

Por otro lado, en la Figura 5.12 se tiene el perfil de concentracion, donde se aprecia que el CO>
se difunde desde el tubo pasando por la membrana y después en la coraza. Se observa que en la
frontera que existe entre la seccion de la membrana y la seccion de la coraza se tiene la
contribucion del equilibrio pues existe un pequefio desfase. De forma general se observa que el

modelo consigue representar adecuadamente la fisica del proceso de absorcion.
lr n a

0.8+ e 0.8

o6HE F 7 7 - {0.6

0.0 - bbbt ~STyyra {0.4

Altura adimensional (z/L)
Gradiente de concentracion

1 1 1 1 1

0 0.2 04 0.6 08 1
Distancia radial adimensional (r/r,)
Figura 5. 13. Comparacién del modelo matematico de HFMC, a) Simulacion de la literatura, b) Simulacién
realizada en COMSOL y c) Simulacion realizada en Matlab (@ mayor concentracion, @ menor concentracion).
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En ese sentido, se agruparon los resultados de la simulacion en Matlab, la simulacion en
COMSOL vy lo reportado en Al-Marzouqi et al. (2008). En la Figura 5.13 se muestra la
comparacion de los perfiles de concentracion donde se puede observar de forma evidente que el
perfil obtenido en COMSOL tiene una buena correspondencia a lo reportado en la literatura. Por
otro lado, el modelado del contactor realizado en Matlab también muestra una aproximacion
adecuada comparado con el perfil obtenido mediante COMSOL. Debido a lo anterior se puede
asegurar que la simulacion del contactor mediante Matlab representa correctamente el transporte
de COz que existe desde la parte del tubo hasta su presencia en la coraza. Se observa también que

el salto existente entre la fase gas y la fase liquida es representada de forma adecuada por el modelo.

1.0
= — Literatura — Literatura
= 50 ——COMSOL | 0.67 —— COMSOL
E ) Matlab Matlab
=
@
£ o5
= _
= 05
=
2 077
=)
=
E 0.4
r] 0.6 1 4
o
=
8 ]

L B 03 — T T T T

: — ;
00 D02 04 06 08 10 00 02 04 06 08 10

Altura adimensional
Figura 5. 14 Comparacién de perfiles de concentracion locales en el eje axial, a) r=0y b) r=0.5.

Para una comparacién mas objetiva, se generaron los perfiles de concentracién en el eje axial
para dos diferentes distancias radiales. La Figura 5.14 muestra las diferencias entre lo reportado
en la literatura, la simulacién de COMSOL y la simulacion de Matlab para r=0y r=0.5. Se puede
apreciar que los perfiles tienen buena correspondencia, pues las tendencias son similares. Al sacar
un promedio del error entre los diferentes perfiles se pueden obtener errores menores al 5%. De
tal forma que las simulaciones logran representar lo reportado por la literatura, teniendo mejor
aproximacion el software COMSOL para r>0.5 y mejor aproximacion con Matlab para r<0.5.
Una vez corroborado el modelo se realizo la simulacion del HFMC con los datos reportados en
la Tabla 5.7. En la Figura 5.15 se muestran los perfiles de concentracion espaciales de CO2 y HoS

en el estado estacionario para las 3 secciones del proceso a un tiempo de operacién de 3 h. La
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mezcla de gases fluye desde el lado del contactor donde z=0 mientras que el disolvente fluye
desde el otro lado (z=L) donde se supone que la concentracion de CO2 y HaS es minima. A medida
que el gas fluye por el lado del tubo la concentracién de ambos compuestos se desplaza a la
membrana debido a la diferencia de concentraciones, posteriormente, son absorbidos por el
disolvente en movimiento del lado de la coraza. Los resultados arrojados por la simulacion
presentan variaciones menores al 5% respecto a los datos de la planta por lo que se puede decir
que el modelo fue adecuado para representar las mismas condiciones que la columna empacada

del complejo procesador de gas.
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Figura 5. 15. Distribucion espacial de la concentracion para el HFMC, a) perfiles de CO2 y b) H,S en tubo,
membrana y seccion de caparazon (@ mayor concentracion, @ menor concentracion).

5.3 Solucion de los problemas de optimizacion propuestos

Para la propuesta de la optimizacion de los procesos de absorcion se selecciond como objetivo
reducir la cantidad de CO- en la salida de gas dulce de la planta. Respecto al H>S presente, debido
a que es el componente en menor proporcion se espera que la variacion de los parametros en la
busqueda de los valores 6ptimos permita a su vez su reduccion en la salida. Aunado a esto, se
busca que la mayor cantidad de gases acidos salgan en la salida de la fase liquida. Como variables
de decision se seleccionaron los parametros de disefio de los procesos como el radio y la longitud

de los equipos. Ademas, se seleccionaron variables operativas importantes como la temperatura
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y el flujo del solvente. La optimizacion de los procesos de absorcion también fue llevada a cabo
en Matlab mediante el algoritmo de punto interior, el cual ya se encuentra dentro de las

paqueterias, la funcion fmincon.

5.3.1 Condiciones 6ptimas de la columna de absorcion empacada

Al realizar la optimizacion de la columna de absorcién empacada se encontraron los resultados
mostrados en la Tabla 5.9, donde se observa que la mayoria de los pardmetros incrementaron su
valor, salvo el flujo de la fase liquida. Lo encontrado por el método de optimizacion tiene sentido,
pues al sugerir un equipo mas grande el tiempo de contacto entre las fases se incrementa y se
reduce la cantidad de gases acidos presentes en el gas natural. Asi mismo, que el flujo de MDEA-
H>O haya disminuido favorece en la reduccion del gasto energético de la planta debido a que
gran parte de este gasto se realiza en la torre regeneradora del solvente.

Tabla 5. 9. Parametros 6ptimos calculados para el proceso de absorcién en columna empacada.

Variable Planta = Optimo
Temperatura [K] 338.65 | 365.99
Fujo del solvente [m%/h] 63.15 | 55.42
Diametro de la columna [m] 1.52 2.72
Longitud del area de empaque [m] 19.753 32.7
Concentracion de CO- a la salida [kmol/m®] | 18.7 10

En la Figura 5.16 se muestran los perfiles de concentracion de CO2y H2S con los parametros de
planta frente a los obtenidos con los pardmetros 6ptimos. En la Figura 5.16a se observa una
disminucion de la concentracion de gases en la fase gas, en el caso del CO. pasa de 18.7 a 10
kmol/m?3, lo cual representa una disminucion del 53% aproximadamente. La cantidad de H2S
también disminuy6 de 0.012 a 8.33x107 kmol/m?, lo cual representa practicamente que ya no hay
presencia de este compuesto a la salida de la fase gas. En el caso de la fase liquida, también
disminuye la presencia de ambos componentes, esto tiene sentido debido a que existe menor flujo
del liquido lo que genera una disminucion en la cantidad de gases que se pueden absorber, no
obstante, se recupera una buena cantidad de ambos y solo disminuye su concentracion en 20
kmol/m® aproximadamente. En este caso, debido a que la aplicacion de la estrategia de

optimizacion es particular, no es posible realizar una comparacion con la literatura, no obstante,
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la modificacion de las concentraciones de salida presenta una buena correspondencia con el

analisis paramétrico mostrado en la Figura 5.7.
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Figura 5. 16. Perfiles de concentracion 6ptimos de CO2 y HzS en la columna empacada, a) fase gas, b) fase liquida.

5.3.2 Condiciones éptimas del HFMC para absorcion
De igual manera se realizo la optimizacion del proceso de absorcién HFMC, para este proceso
se agreg6 una variable de decision méas que fue el nimero de fibras internas del equipo. Los
resultados se reportan en la Tabla 5.10, donde se presentan dos configuraciones de valores
optimos, la primera donde se obtienen concentraciones a la salida del proceso de 4.5 kmol/m?®y
una segunda que fue obtenida para realizar una comparacion justa con el proceso de absorcion
empacada 6ptimo. Evidentemente el haber encontrado una configuracion que permite mejorar la
operacion puede ser una alternativa interesante de analizar. Se puede observar que los pardmetros
encontrados en general son cercanos a los proporcionados por la planta. Especificamente, los
parametros de disefio son los que presentan mayor variacién, lo cual tiene sentido debido a que
un equipo mas grande permite mejorar la interaccion de sus componentes. A diferencia del
proceso de absorcion empacado, el flujo de la fase liquida no resulta ser un pardmetro
significativo, lo cual puede atribuirse a que el transporte de masa es dominado por la fase gas y
su interaccion con la membrana. También se puede observar que el nimero de fibras internas
tampoco varié demasiado, lo que significa que es posible mantener el disefio propuesto por las

compafiias comerciales, lo cual facilita el calculo de su costo.
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Tabla 5. 10. Parametros optimos calculados para el proceso de absorcién en HFMC.

Variable Planta | Optimo = Optimo a comparar
Temperatura [K] 338.65 | 357.06 343.61
Fujo del solvente [m%/h] 63.15 61.33 53.26
Radio del contactor [m] 0.031 0.051 0.05
Longitud del contactor [m] 2 3.35 2.61
NUmero de fibras internas 3600 | 3600.04 3600.03
Concentracion de CO; a la salida [kmol/m3] | 18.7 45 10

En la Figura 5.17 se muestra la comparacién de los perfiles de concentracion optimos frente a

los perfiles obtenidos con los pardmetros de planta. A diferencia del proceso de absorcién

empacada, se observa una menor disminucion de los componentes acidos en la fase liquida, lo

cual puede favorecer a la obtencion de productos dentro de la planta. De igual forma que en la

optimizacion del proceso de absorcién empacada se observa una disminucion de la concentracion

de gases en la fase gas, principalmente de la cantidad de H2S que disminuyd practicamente a 0.

3

Concentracion, kmol/m

Figura 5. 17. Perfiles de concentracién 6ptimos de CO2 y HS en el HFMC, a) fase gas, b) fase liquida.
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5.4 Estrategias de control en los procesos de absorcion

A continuacion, se presenta el rendimiento en lazo cerrado de los controladores basados en

modelos propuestos, que se comparan con un esquema de control PI clasico. Se evaluaron los
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controladores teniendo en cuenta cambios en la referencia y perturbaciones en las condiciones
de alimentacién. La robustez de los controladores propuestos se analiza incluyendo
incertidumbres en los parametros del modelo nominal. El rendimiento de los esquemas de control
se cuantifica y compara utilizando como indice la integral del error de regulacion al cuadrado

entre la referencia deseada y la composicion de medida tal que:
t 2
E? = [ (Ve —¥(1)) dt (5.4)

Debido a la baja presencia de HzS en la corriente de gas de entrada se considera para la
implementacidn de los esquemas de control reducir la cantidad de CO> presente en la corriente
de gas natural en un 50% a la salida del proceso, esto de acuerdo con lo encontrado mediante el
método de optimizacion del proceso. Con ello, se espera a su vez reducir la cantidad de H>S al
minimo pues ambos compuestos se encuentran en una unica corriente. Para la seleccién de
parametros de sintonizado se puede hacer uso de métodos de optimizacion, tomando como base

las reglas reportadas en la literatura y proponer una vecindad cercana para la busqueda.

5.4.1 Aplicacion de esquemas de control en la columna empacada
Para el proceso de absorcion en la columna empacada, de acuerdo con el analisis de sensibilidad
realizado en la Seccidn 5.2.1 se eligio la velocidad de la fase gas como variable de control. Para
el control de este proceso se propone la aplicacion y comparacién de un control NMPC y MEC
frente al controlador PI para regular la salida de CO». Los parametros de control para cada uno
de los esquemas se seleccionaron basados en las reglas reportadas por la literatura y
posteriormente fueron optimizadas para la mejora de la respuesta. En el caso del control MEC,

el célculo de los pardmetros 7, y 7, se basaron en las reglas de sintonizado reportadas por
Alvarez-Ramirez et al. (2002), donde los pardmetros Optimos encontrados fueron z.=10 vy
7, =0.6. Los valores de ponderacion nominales y, y y, se seleccionaron de acuerdo con Henson
y Seborg (1997), donde los parametros Optimos encontrados fueron y,=55y y,=99. Los

parametros de control Pl se ajustaron segun lo indicado por Skogestad (2003), de forma que

K, =153.983 y 7, =0.3747. Cabe sefialar que también se intentd encontrar parametros 6ptimos

con este controlador, pero la respuesta que mostraba generaba respuestas oscilatorias, por lo que

se considero utilizar los parametros sintonizados. Para la implementacion de los controladores,
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las dos primeras horas de funcionamiento del proceso se llevan a cabo en lazo abierto, donde se

alcanza el estado estacionario. Posteriormente, se introduce la accion del controlador que
conduce la variable de salida a la referencia (Y, ). Finalmente, para evaluar la robustez de los
controladores propuestos, se proponen cambios de referencia y perturbaciones externas. Para
regular el proceso frente a cambios en el valor nominal, los controladores se evaluaron frente a

cuatro cambios de referencia Yy, =[15, 10, 5, 15] kmol/m® en t = [6, 10, 14, 18] h,

respectivamente.
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Figura 5. 18. Desempefio del controlador MEC, NMPC y PI convencional frente a cambios de referencia,
a) Regulacion de concentracion, b) Entrada de control, c) Indice de desempefio.

La Figura 5.18 muestra el rendimiento de los controladores PI, MEC y NMPC, observandose que
todos los esquemas de control alcanzan el punto de referencia. Se observa que la respuesta del
controlador PI muestra un rendimiento inferior al obtenido con los controladores basados en
modelo. El controlador NMPC muestra el mejor rendimiento, lo que puede atribuirse al valor del
horizonte de control empleado (0,5 h). Un valor menor del horizonte de control acelera la
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respuesta del controlador y un horizonte de prediccion suficientemente significativo mejora el
rendimiento en lazo cerrado (Zhao et al., 2018). Sin embargo, el tiempo de computo aumenta
proporcionalmente a la longitud del horizonte de prediccién y es inversamente proporcional a la
longitud del horizonte de control. Esto sugiere que la velocidad con la que se midan las variables
de estado tendra un fuerte impacto en la respuesta del controlador NMPC. La Figura 5.18b
muestra que el controlador NMPC exhibe una secuencia méas suave en la variable de control. Esto
se debe a que la secuencia de la variable de control se actualiza cada vez que se resuelve el
problema de optimizacion, por lo que la variable de control (u) exhibe una variacion menory, en
consecuencia, proporciona estabilidad al sistema con un rebasamiento minimo (Tabla 5.11). Esto
sugiere que el control NMPC tiene una ventaja importante en la gestion del mecanismo del
actuador fisico. A pesar de ello, la respuesta suave del controlador NMPC resulta en un

rendimiento inferior comparado con los controladores MEC y PI (Figura 5.18c).
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Figura 5. 19. Desempefio del controlador MEC, NMPC y PI convencional frente a perturbaciones externas,
a) Regulacion de concentracion, b) Entrada de control, ¢) Indice de desempefio.

La robustez de los esquemas de control también se evalta incorporando una secuencia de

perturbaciones externas de alimentacion: £15 % de concentracion de CO2 de alimentacién en el
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gas &cido, -40 % de velocidad de la fase liquida y +10 % de concentracion de MDEA de
alimentacion en la solucién de amina pobre en t=[6, 10, 14, 18] h, respectivamente. La Figura
5.19 muestra el rendimiento de los controladores sometidos a las perturbaciones propuestas. En
la Figura 5.19a se observa que todos los controladores consiguen llevar el sistema al punto de
referencia deseado. El enfoque MEC muestra una accion de control mas rapida para regular la
concentracion de COz en el gas dulce, pero presenta una respuesta subamortiguada con un
sobreimpulso mayor que el control NMPC (Tabla 5.11). Esto se debe a que el controlador MEC
no tiene restricciones en la dindmica de la variable de control, como el control NMPC. Asimismo,
debe considerarse que los términos estimados por el esquema MEC incluyen términos
dependientes del tiempo que contribuyen a una respuesta de control mas compleja (Christofides
y El-Farra, 2005). EI comportamiento del sistema frente a perturbaciones indica que el

controlador MEC es mas robusto para asegurar que la calidad del producto final no se vea

afectada.
Tabla 5. 11. Diferentes desempefios de los esquemas de control implementados.
Entrada de control Cambios de referencia Perturbaciones Incertidumbres
Propuesta Méx. Tiempo de Méx. Tiempo de Max. Tiempo de Max. Tiempo de

(%) (h) (%) (h) (%) (h) (%) (h)

de control | sobresalto | asentamiento | sobresalto | asentamiento | sobresalto | asentamiento | sobresalto | asentamiento

NMPC 2.2 1.24 13 1 8 0.9 4.5 1
MEC 3.9 0.88 3 0.5 0.5 0.1 0.5 0.2
Pl 24.8 1.55 12 11 0.7 0.7 7.5 15

Esto esta directamente relacionado con las variaciones que presenta el gas de entrada al proceso
de endulzamiento, ya que, al provenir de una fuente natural, su concentracidn siempre presentara
variaciones en el gas amargo de entrada a la columna de absorcion. La Figura 5.19b muestra la
secuencia de la variable de control, donde se observa que los cambios en esta variable son suaves
para ambos controladores. Nétese que la variable de control nunca alcanza los valores de

saturacion en todos los casos (u,;, =10, u. =70 m/s). Para el controlador PI, se observa un
retardo en la respuesta de la variable de control, que impide que alcance el valor de referencia.
A efectos practicos, esperariamos realizar un nimero minimo de acciones correctoras, por lo que
el controlador MEC muestra un mejor rendimiento. Esto se corrobora en la Figura 5.19¢ donde

se observa que el error acumulado para el controlador MEC es menor debido a que la dinamica
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del proceso se sitia principalmente en la concentracion de referencia a un tiempo de

establecimiento menor (Tabla 5.11).
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Figura 5. 20. Desempefio del controlador MEC, NMPC y PI convencional frente a incertidumbres de modelado,
a) Regulacion de concentracion, b) Entrada de control, c) Indice de desempefio.

Para evaluar el rendimiento de los controladores frente a las incertidumbres de modelado, se
introdujeron cambios en los parametros del modelo. Las incertidumbres son las siguientes:
+100% de coeficiente de difusion de CO2 en la fase gaseosa (considerando el orden de magnitud),
-10% de constante de velocidad de reaccidn, +20% de coeficiente global de transferencia de masa
de CO2y -20% de area de transferencia efectiva en t=[6, 10, 14, 18] h, respectivamente. La Figura
5.20 muestra que ambos controladores basados en el modelo pueden mantener la concentracion
de salida de gas en el valor de referencia a pesar de las incertidumbres en los valores de los
parametros del modelo. Lo anterior confirma que, aunque ambas propuestas de control estan
basadas en modelo, su estructura permite considerar la posibilidad de no representar
completamente el sistema. Esto significa que ambos controladores pueden ser una alternativa

adecuada para el control del proceso de absorcion, ya que usualmente en la industria no existe
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un modelo especifico para cada proceso de la planta. En este caso, se observa un rendimiento
superior del controlador MEC, atribuido a su caracteristica de estimacion de incertidumbres. La
Figura 5.20b muestra un comportamiento mas suave de la variable de control en el controlador
NMPC, mientras que se observan efectos de oscilacion en la respuesta de control MEC. Esto
sugiere que la aplicacion del controlador NMPC es recomendable para procesos en los que
existan actuadores sensibles, lo que lo hace util para sistemas con grandes volimenes de carga o
procesos con tiempos de respuesta mayores a 5 h. Asimismo, se observa en la Figura 5.20c que,
a pesar de las incertidumbres, el error de control acumulado se mantiene en el mismo orden de
magnitud. EI controlador PI presenta un mayor error acumulado mostrando dificultades para
alcanzar la referencia cuando el proceso estd expuesto a cambios en la operacion y/o
perturbaciones externas. Mientras que para el controlador MEC se observa un menor error
acumulado, y menores valores de sobreimpulso méaximo y tiempo de establecimiento en
comparacion con las otras propuestas de control, por lo que se sugiere su implementacion en

procesos con mayores exigencias en las caracteristicas del producto.

5.4.2 Aplicacion de esquemas de control en el HFMC
Durante las primeras tres horas la operacion del proceso en el HFMC se lleva a cabo a lazo abierto

para alcanzar el estado estacionario. Subsecuentemente se introduce la accion de control que

conduce la variable de salida al punto de referencia (Y, ). La Figura 5.21 muestra el efecto sobre

las concentraciones de CO2 y H2S en t=3 h de un cambio de escalon de £30% para 3 variables de
control propuestas en lazo abierto: la velocidad media del flujo de gas, la velocidad media de la
solucién y la concentracion de MDEA. Se puede observar que, aunque la concentracion de
MDEA muestra una respuesta significativa, en la practica seria complicado realizar
modificaciones de esta concentracion en un proceso acoplado a planta, como es el proceso de
endulzamiento de gas natural. Ademas, aumentar la concentracion de MDEA para favorecer el
proceso de absorcion de gas acido incrementaria los gastos de materia prima y los costes de
regeneracion (Mirfendereski y Mohammadi, 2017). Por otro lado, la variable con menor
respuesta es la velocidad media de la fase liquida, lo que contrasta ampliamente con los informes
de la literatura para columnas de adsorcion empacadas o de placas donde se propone la
modificacion del flujo de la solucion (Salvinder et al., 2019). Esto puede atribuirse a que en la

HFMC en la zona de la membrana cercana a la interfase gas-liquido el proceso de difusion
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domina el transporte de masa, el cual esta directamente influenciado por el transporte convectivo
en la fase gaseosa (Wang et al., 2017). Asimismo, la literatura sugiere la implementacién de
controladores de flujo mésico en fase gaseosa en procesos experimentales a nivel de planta piloto,
con el fin de mantener una operacion estable en la HFMC (McLeod et al., 2016; Sethunga et al.,
2018; Vadillo et al., 2022). De esta manera, la velocidad en fase gaseosa fue elegida la variable

de control més adecuada debido a su respuesta y utilidad.
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Figura 5. 21. Comportamiento de lazo abierto a un cambio gradual en la salida de la mezcla de gases HFMC,
a) concentracion de CO; y b) concentracion de H,S.

Para definir los parametros de control, se consideraron como base las siguientes reglas de ajuste:
para el controlador PI utilizando la respuesta del proceso; las reglas reportadas por Alvarez-
Ramirez et al. (2002) para el controlador MEC; y para el controlador SMC segin Huang et al.

(2008). El punto de referencia se definio como Yy, =10 kmol/m? de CO en el flujo de gas en la

parte superior de la HFMC de acuerdo con lo encontrado con el método de optimizacion. La
Figura 5.22 muestra la respuesta de los esquemas de control PI, MEC y SMC con la variacion de
los parametros de control. Para el control PI, la Figura 5.22a muestra que es posible mejorar la

respuesta del controlador sintonizado proponiendo valores para K, y r,. Sin embargo, la

respuesta de la variable de control presenta un retardo significativo y alcanza el limite inferior
para la respuesta, una desventaja importante en la aplicacion del proceso (Figura 5.22d). Por lo

tanto, se sugiere utilizar los parametros sintonizados K, =0.5295 and r,=0.6528. para
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comparacion. Para el control MEC se encontr6 que a valores bajos de z,=10 el controlador no
alcanza la referencia. Ajustando el valor de z,, se realizé una variacion de érdenes de magnitud
en el parametro 7., donde a valores cercanos a 7,=10 la respuesta del controlador mejora, por lo

que se realizd la busqueda de los valores considerando estas caracteristicas (Figura 5.22b). En
ese sentido, se realizd un barrido de los parametros de control, donde se puede observar que a
valores que presentan una variacion con respecto a las reglas de sintonizado puede alcanzar la
referencia deseada. Implementando el método de optimizacion en la busqueda de los pardmetros
de control se encontrd que a valores z,=6, r,= 0.007 se tiene una buena respuesta en la variable
de control (Figura 5.22d). Lo anterior puede atribuirse a la naturaleza compleja del proceso, el

cual presenta respuestas inversas y retardadas a las variaciones del controlador y tiempos de

respuesta prolongados (Chien et al., 2002).
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Figura 5. 22. Perfil del rendimiento del control para diferentes valores de ponderacién a lazo cerrado, a) Pl; b)
MEC; c) SMCy d) comportamiento de la variable de control para 3 controladores con los conjuntos de parametros
de mejor rendimiento.

Por otro lado, para el control SMC, la combinacién de los diferentes valores de 6 y A no parece
tener un comportamiento especifico sobre el desempefio del controlador (Figura 5.22c). Sin

embargo, se observa que cuanto mas cerca estan los valores, se presenta un mejor desempefio del
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controlador. Los parametros encontrados con mejor rendimiento mediante el método de
optimizacion son ¢ =0.765y A =0.8. En el caso del parametro de ponderacion y, su valor optimo
es 150. Cabe destacar que las estrategias de control SMC implican una gran complejidad en la
sintonizacion de altas frecuencias de conmutacion a la salida del sistema, tal y como reporta
Rodriguez-Jara et al. (2023). Debe tenerse en cuenta que, dependiendo del disefio del esquema
SMC, pueden producirse efectos de oscilacion y altas frecuencias de conmutacion en la salida
del sistema, lo que dificulta su aplicacion préactica.
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Figura 5. 23. Rendimiento del controlador frente a perturbaciones externas, a) regulacién de la concentracion,

b) entrada de control, ¢) indice de rendimiento del controlador.

Para evaluar el rendimiento de los controladores aplicados, se calcul6 la relacion de error de
regulacion al cuadrado entre la concentracion de CO> medida y el valor de referencia. Para
evaluar la robustez de los esquemas, se aplican perturbaciones en la alimentacion, cambios en el
punto de referencia e incertidumbres en el modelado. La Figura 5.23 muestra el rendimiento del

controlador frente a cuatro perturbaciones de la alimentacion siguientes: aumento de la
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concentracion de COz en la fase liquida a 9 kmol/m?3, disminucién de la concentracion de COzen

la mezcla de gases a 35 kmol/m?, aumento de la velocidad media en la fase liquida a 0.9 m/h y

aumento de la concentracién de MDEA a 6,500 kmol/m? en los tiempos t =[10, 20, 30,40]h,

respectivamente. La Figura 5.23a muestra que la aplicacion de los 3 controladores permite

regular la concentracion de CO> hasta el punto de referencia deseado.

ON
9 11
% ™
s £ |
© o 10+~ -
(&] »
g£x |
C
8 0ld) ‘ ‘ ‘
5 10 20 30 40 50
© 3
<
=
5
40 50
] PI
14— Mmec
W = SMC
2 4
o
©)
10 20 30 40 50

Tiempo, h
Figura 5. 24. Rendimiento del controlador frente a perturbaciones externas, a) regulacion de la concentracion,

b) entrada de control, ¢) indice de rendimiento del controlador.

Para los controladores basados en modelos se observan claramente mejores respuestas frente a
las perturbaciones propuestas, que era el comportamiento esperado en base a la configuracion de
los controladores para la estimacion de dindmicas complejas 0 no modeladas (Piceno-Diaz et al.,
2020). Cabe destacar que la referencia especificada permite una disminucion significativa de la
cantidad de HS a la salida del sistema, cayendo a valores inferiores a 0.005 kmol/m®. En la
Figura 5.23b, observando el comportamiento de la variable de control, se puede encontrar que

hay una mayor demanda por el SMC, lo que puede ser atribuido a la calidad del disefio del control
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que permite estabilizar el sistema rapidamente, generando respuestas rapidas de mayores
ganancias (Wang et al., 2020). Por otro lado, el controlador MEC tiene un comportamiento mas
suave con cambios escalonados en el requerimiento del controlador, lo que favorece la
estabilidad fisica del proceso y disminuye las variaciones del régimen de flujo (Zhang et al.,
2015). Observando el desempefio del controlador en la Figura 5.23c, los controladores robustos
presentan una mejora significativa en el seguimiento de la referencia a pesar de las perturbaciones
a las que fue expuesto el sistema, lo que demuestra que es posible mantener el proceso HFMC
en un estado deseable durante el tiempo de operacion.

o 1
)
D o
T e .
\E B 10 r o :L T ;1" ¥
% & : ’ ’
5 '
5 a)
U 9 T T T T
S 10 20 30 40 50
O 2
Pl
— MEC
< - - - SMC
£ : ) .
: : p-- -~ b)
20 30 40 50
14
y 01 N
[
= 0.01] ;
1E-31 }————————f________f________J______ES_
10 20 30 40 50

Tiempo, h

Figura 5. 25. Rendimiento del controlador frente a las incertidumbres del modelo, a) regulacion de la
concentracion, b) entrada de control, ¢) indice de rendimiento del controlador.

Posteriormente, los controladores se evaluaron frente a 4 incertidumbres de modelado
considerando: la constante cinética de reaccion entre CO2 y MDEA, el coeficiente de transporte
difusivo para las fases liquida y gaseosa (CO.) y el coeficiente de difusividad efectivo para el

transporte en el interior de la membrana porosa. Las variaciones son las siguientes -70% Kk, , -

70% Do, cors -80% Do, o Y #80% Deo, e agregadas a los tiempos t =[10, 20, 30,40]h,
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respectivamente. La figura 5.24a muestra un menor rendimiento del controlador PI, debido a que
su disefio no contempla la capacidad de estimar incertidumbres de modelado, lo que representa
una deficiencia importante a nivel industrial, donde el desconocimiento de los parametros
involucrados en los sistemas es un hecho coman. De hecho, el proceso escalado suele presentar
importantes incertidumbres en las constantes de velocidad, parametros de transporte y cinéticos,
por lo que la aplicabilidad de los esquemas de control no lineal propuestos se ve favorecida por
el disefio robusto (Rodriguez Vera y Ricardez-Sandoval, 2022). Como se puede observar en la
Figura 5.24b, el requerimiento de los controladores basados en modelo es similar, presentando
el mismo orden de magnitud con una respuesta suave ante el cambio de la velocidad de entrada
del flujo de gas. Cabe destacar que el controlador MEC es mas sensible a las incertidumbres para
valores pequefios de te, 0 que podria generar inestabilidad y disminuir la robustez del
controlador en sistemas distribuidos (Monroy-Loperena y Alvarez-Ramirez, 2000).
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Figura 5. 26. Rendimiento del controlador frente a cambios en el punto de referencia, a) regulacion de la
concentracion, b) entrada de control, ¢) indice de rendimiento del controlador.
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A pesar de ello, el comportamiento de la variable de control muestra un comportamiento mas
suave en comparacion con otros controladores, lo que puede atribuirse al gran tiempo de
residencia en este sistema (orden de magnitud en horas) y que permite una realimentacion
adecuada para reducir el impacto de perturbaciones e incertidumbres (Puebla et al., 2013). Lo
mismo puede observarse en el error acumulado, donde los controladores basados en modelos

presentan dos 6rdenes de magnitud de error menor (Figura 5.24c). Los controladores se evaluaron

frente a 4 cambios en el valor de referencia, introducidos en at t =[10, 20, 30,40]h para valores

de Yy :[8,6,9,12]kmollm3, respectivamente. La Figura 5.25a muestra las siguientes

secuencias de entradas de control: (i) una concentracion de referencia inferior (8 kmol/m?3)
requiere una ligera reduccion del caudal de gas para aumentar el tiempo de residencia, lo que
permite un aumento de la cantidad de soluto transportado desde el gas a granel a la membranay,
posteriormente, a la fase liquida. (ii) Una concentracion superior a la referencia inicial (12
kmol/m®) requiere un aumento del caudal, disminuyendo la posibilidad de transporte de
moléculas de CO, y H2S. (iii) La concentracion mas baja posible (6 kmol/m3) requiere una
disminucion muy agresiva de la entrada de control para alcanzar la referencia (valores cercanos
a 0), lo que puede no ser favorable si se tiene en cuenta que puede no producirse transporte de
masa (Houlker et al., 2021). La Figura 5.25b muestra que la variable de control es mas exigente
para el control SMC, lo que puede dar lugar a una gestion inadecuada del actuador. Ademas, la
gestiéon de caudales mas elevados en el sistema puede causar serios problemas operacionales
como la formacidn de espuma o el ensuciamiento del equipo (Porter et al., 2015). En ese sentido,
para el manejo de un rango de requerimientos en la salida del proceso, el control MEC presenta
mayor robustez. Lo mismo se puede corroborar con el error acumulado donde los controladores
SMC y MEC presentan buena capacidad para alcanzar las diferentes referencias solicitadas
(Figura 5.25c¢). En base a los resultados se propuso calcular el porcentaje de gases acidos
eliminados, para ello, hay que tener en cuenta que la fraccion de concentracion en la interfase
membrana-liquido es equivalente a la del lado del tubo, ya que la resistencia a la difusion de CO-
y H2S en la superficie y en la membrana es pequefia comparada con la resistencia a la difusion
en el tubo. Por lo tanto, considerando la concentracion media en r en z=L se puede calcular el

porcentaje de eliminacion de CO. y H.S a partir de la siguiente ecuacion:
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(QiCi()g;(;?iCi)om2100[1_%(%“} i=CO,,H,5 (55)

i,in

% remocion =100

donde Q y C son el caudal volumétrico y la concentracion, respectivamente. Dado que los
componentes acidos estdn en muy baja proporcién en la corriente de entrada de gas natural, el
cambio en el caudal volumétrico puede suponerse despreciable, por lo que es posible aproximar

la cantidad de CO> y H>S eliminada considerando cada estrategia de control.
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Figura 5. 27. Tasa de eliminacidn de gas &cido a lazo cerrado para los controladores Pl, MEC y SMC, a)
porcentaje de CO. y b) porcentaje de H,S removido.

La Figura 5.26 muestra el porcentaje de CO2 y HS absorbido en la primera hora a lazo cerrado.
Se observa que el controlador de accion mas rapida es el SMC que permite eliminar mas del 80%
del CO2 de la mezcla de gases en menos de 30 min. Asimismo, se observa que en el control MEC
la cantidad de gas eliminado por unidad de tiempo puede aproximarse a una linea recta, por lo
que se considera el controlador con el comportamiento mas estable (Figura 5.26a). Para el H2S,
la Figura 5.26b muestra que las 3 estrategias de control son capaces de remover practicamente la
totalidad del H2S presente en la salida del gas, donde el control MEC exhibe una respuesta mas
rapida. Esto nos permite determinar que los controladores robustos son mas eficientes para

alcanzar los requerimientos internacionales de pureza en menor tiempo.
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5.5 Alternativas en la simulacién de la planta endulzadora

De acuerdo con las estrategias de optimizacion y control implementadas se verifico que es posible
la mejora del proceso de absorcién empacada o su alternativa mediante un proceso de HFMC,
donde es posible comparar 3 escenarios: a) la planta actual en operacién, b) la planta con una
columna de absorcion empacada optimizada y controlada y c) la sustitucion de la columna de
absorcion por un proceso de HFMC controlado y optimizado. En ese sentido, se realizé una nueva
simulacion de la planta de endulzamiento de gas considerando los parametros 6ptimos de
operacion de absorcion empacada.

Tabla 5. 12. Comparacidn de la simulacién del proceso de endulzamiento de gas con parametros de planta frente a
la simulacién con el proceso de absorcion empacada 6ptimo.
Fraccién mol de gas dulce Fraccion mol de MDEA-rica Fraccion mol de gas 4cido

Componente | Simulacion | Simulacion Simulacion Simulacion Simulacion Simulacion
planta Optima planta Optima planta Optima
Metano 0.8533 0.8619 0.0014 0.0083 0.0025 0.0000
Etano 0.0683 0.0675 0.0002 0.0014 0.0000 0.0000
Propano 0.0310 0.0304 0.0001 0.0009 0.0000 0.0000
I-Butano 0.0121 0.0119 0.0000 0.0003 0.0000 0.0000
N-Butano 0.0055 0.0053 0.0000 0.0001 0.0000 0.0000
I-Pentano 0.0041 0.0042 0.0002 0.0001 0.0000 0.0000
N-Pentano 0.0044 0.0045 0.0011 0.0001 0.0000 0.0000
N-Hexano 0.0025 0.0027 0.0065 0.0001 0.0006 0.0000
CO; 0.0051 0.0009 0.0189 0.0145 0.4739 0.4822
Agua 0.0035 0.0009 0.8318 0.8489 0.0348 0.0000
H2S 4 ppm 1.26 ppm 0.0234 0.0185 0.4894 0.4987
Nitroégeno 0.0102 0.0097 0.0072 0.0005 0.0016 0.0189
MDEA 0.0001 0.0000 0.1240 0.1580 0.0000 0.0000

Flujo molar

total [kmol/h] 3196.95 3220.94 2196.34 2091.36 78.7121 88.0282

En la Tabla 5.12 se muestran los resultados de las corrientes principales de proceso. Se puede
observar que en la corriente de gas dulce la cantidad de CO: se redujo en mas del 50%, mientras
que el HoS paso de 4 a 1.26 ppm. Esto sugiere que con la mejora del proceso de absorcion
empacada se puede alcanzar los estandares de calidad y estar en un rango favorable de acuerdo

con la norma. Por otro lado, aumento la cantidad de flujo principalmente de metano, lo que
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significa que la corriente tiene mayor pureza y el producto es de mayor calidad. Respecto a la
corriente que sale del proceso de absorcion (MDEA-rica) se puede observar que las fracciones
de los gases acidos aumento mientras que la fraccion de MDEA se redujo, esto debido a que al
aumentar las dimensiones del equipo se incrementa el tiempo de residencia mejorando la
interaccion de los componentes reactivos (Houlker et al., 2021). En el caso de la corriente de gas
acido se puede apreciar que lar fracciones de CO2 y H>S incrementaron, asi como el flujo total.
Esto también se atribuye a la mejora del proceso de absorcidn pues con la disminucion de su
presencia en el gas natural es posible recuperar mayor cantidad de gas acido. Posteriormente, se
realizé el acoplamiento del proceso de HFMC a la planta de endulzamiento de gas sustituyendo
la columna empacada. En la figura 5.27 se muestra el diagrama de la simulacion realizado en el
software Aspen Plus. Como se puede apreciar se integré el proceso de HFMC mediante un
modulo de interfaz de usuario. Para esta simulacion se redujo la presion del flujo de entrada
considerando las caracteristicas del contactor, el cual debe operar a un limite maximo permisible
de 5 bar (Lugmani et al., 2023). Los cambios propuestos para la operacion del HFMC modifican
algunas caracteristicas de operacion de la planta. Principalmente, se eliminaron algunos equipos
de tratamiento térmico y aumento de presion, pues ya no es necesario acondicionar las corrientes
de proceso para la retroalimentacion de la corriente de MDEA/H,O entre la operacion del HFMC

y la columna de desorcion.
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Figura 5. 28. Diagrama de flujo de la planta endulzadora de gas natural con un proceso de HFMC.
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Por ello, se comparan nuevamente las corrientes principales con los datos de planta, las cuales se
reportan en la Tabla 5.13. Se puede observar que en la corriente de gas dulce ya no existe
presencia del solvente debido a que ya no hay contacto directo entre las fases. Se observa un
incremento en las fracciones de los hidrocarburos y una disminucion sustancial de los gases
acidos, ademas, un mejor aprovechamiento del recurso utilizando el HFMC éptimo frente a la
columna de absorcion empacada 6ptima. Respecto a la corriente de MDEA-rica presenta mayor
pureza de hidrocarburos frente a lo reportado por la planta y lo obtenido con la torre empacada.
Ademas, la corriente total incrementd en 90 kmol/h respecto al proceso empacado. Esto
representa una ventaja mayor debido a que no solo la corriente se presenta mas pura, también se

tiene mayor flujo de gases &cidos derivados de la operacion mejorada del HFMC.
Tabla 5. 13. Comparacidn de la simulacién del proceso de endulzamiento de gas con parametros de planta frente a

la simulacién con el proceso de absorcién de HFMC 6ptimo.
Fraccién mol de gas dulce Fraccion mol de MDEA-rica Fraccion mol de gas &cido

Componente | Simulaciéon | Simulacién Simulacién Simulacién Simulacién Simulacién
planta Optima planta Optima planta Optima
Metano 0.8533 0.8573 0.0014 0.0000 0.0025 0.0000
Etano 0.0683 0.0687 0.0002 0.0000 0.0000 0.0000
Propano 0.0310 0.0312 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000
I-Butano 0.0121 0.0122 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
N-Butano 0.0055 0.0055 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
I-Pentano 0.0041 0.0043 0.0002 0.0000 0.0000 0.0000
N-Pentano 0.0044 0.0046 0.0011 0.0000 0.0000 0.0000
N-Hexano 0.0025 0.0028 0.0065 0.0000 0.0006 0.0000
CO; 0.0051 0.0003 0.0189 0.0242 0.4739 0.5629
Agua 0.0035 0.0000 0.8318 0.8332 0.0348 0.0000
H2S 4 ppm 1.04 ppm 0.0234 0.0195 0.4894 0.4370
Nitroégeno 0.0102 0.0102 0.0072 0.0000 0.0016 0.0000
MDEA 0.0001 0.0000 0.1240 0.1234 0.0000 0.0000

Flujo molar

total [kmol/h] 3196.95 323141 2196.34 2188 78.7121 94.2944

Finalmente, respecto a la corriente de gas acido se observa un incremento en la fraccion de COo,
misma que estd presente en mayor medida en la corriente de gas natural. Esto sugiere un
incremento en la corriente final de los gases acidos traduciéndose en mayor venta por el
tratamiento de estos gases. Respecto al proceso de absorcion empacada Optimo, también existe

una mejora de la calidad del producto final. En ese sentido, respecto al manejo de las corrientes
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y su pureza la opcién que permite la mejor calidad y la mayor cantidad de producto es la planta
que integra el proceso de HFMC. Esto es, se obtiene una mejora con la sustitucion del HFMC
del 2% en la cantidad de gas dulce obtenido y del 20% en la cantidad de gas acido separado.

5.6 Calculo costo-beneficio entre las alternativas de operacion

Para corroborar los beneficios obtenidos mediante la operacion con el sistema de membranas se
requiere realizar el andlisis costo-beneficio de su implementacion a la planta endulzadora de gas.
Para ello, como primer acercamiento se calcul6 el costo de capital y de utilizades mediante el
software Aspen Plus. Los resultados de las 3 simulaciones (planta, con columna empacada
Optima y con HFMC 6ptimo) se muestra en la Tabla 5.14. Para el calculo del costo del equipo se
considero el precio actual de un HFMC comercial (24,300 USD por unidad) con caracteristicas
similares a la simulacion y se sumé a los costos calculados por el software (Martin-Hernandeza
et al., 2022). Para cubrir la demanda total del complejo procesador de gas se requieren 200
equipos en paralelo de caracteristicas similares a los equipos comerciales. De acuerdo con lo
encontrado con el software, la simulacion de la planta con el proceso de absorcion empacada
Optima requiere un mayor coste de capital que la simulacion de la planta que opera actualmente.
Esto se puede atribuir a que los parametros de disefio déptimos incrementaron el tamafio del
equipo de absorcion aumentando los costos de instalacion. No obstante, los costos de operacion

disminuyeron lo que se puede traducir como beneficios a tiempos prolongados.

Tabla 5. 14. Comparacion de costos de las diferentes alternativas de la simulacion de la planta de endulzamiento
obtenidos mediante Aspen Plus.

Simulacién de Simulacién de planta con Simulacién de
Costos obtenidos en Aspen planta en absorcion empacada planta con HFMC

operacion Optima optimo

Costo total de inversion [USD] 5,664,710 6,257,830 5,143,490

Costo total de operacion [USD/afio] 3,773,180 3,621,060 2,372,440

Costo total de los servicios auxiliares 2,290,720 2,113,860 1.321.750

[USD/afio]

Costo de equipos [USD] 534,000 781,600 4,860,289

Costo total de instalacién [USD] 1,646,800 2,013,600 941,600

La simulacion de la planta con el proceso de absorcion por HFMC &ptimo muestra una

disminucion en el costo total de inversion y servicios auxiliares e instalacion respecto a lo
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obtenido por la simulacion de la planta actual, lo cual podria ser un indicativo de que puede ser
una buena alternativa. Por otro lado, el costo de los equipos incremento sustancialmente. Por
ello, para tener mayor certeza en los costos y calcular un margen de ganancia neto se realizd
nuevamente el calculo de los costos mediante las ecuaciones descritas en la seccion 4.4 con los
valores unitarios y especificaciones de material de la seccion 4.5. En la Tabla 5.15 se describe
detalladamente los costos calculados de la planta actual frente a las alternativas propuestas de
acuerdo con el método de factores de Lang. Analizando el costo de la materia prima se puede
apreciar que el disefio actual de la planta es exigente en el consumo del solvente para la absorcion,
mientras que las alternativas presentan un mejor manejo y aprovechamiento de los recursos
(Figura 5.28a). Esto se puede atribuir a que los pardmetros 6ptimos de disefio y operacion de los
procesos de absorcion mejoran su eficiencia. Ademas, se puede observar que en las alternativas
planteadas se requieren menos servicios para la operacion adecuada de la planta. Por otro lado,
al calcular los costos, es notable que la adquisicion de los equipos propuestos por los nuevos
disefios es mas costosa que el que se tiene actualmente, pero si se considera que estos equipos ya
estan instalados los costos por adquisicion para la planta actual se consideran nulos (Figura
5.28b). Respecto a la columna de absorcion empacada Optima, los parametros encontrados

sugieren un mayor volumen lo que incremento sustancialmente el costo de la columna.

Tabla 5. 15. Comparacidn de costos calculados mediante el método de factores de las diferentes alternativas de la
simulacion de la planta de endulzamiento.
Costos calculados Simulacién de planta Simulacién de planta con Simulacién de planta
[USD/afo] en operacion absorcion empacada éptima con HFMC éptimo

Materia prima

MDEA 345,567,288 49,406,400 43,230,600
Agua de proceso 7,654,985 4,027,971 3,919,837
Costos de operacién

Servicios auxiliares 2,290,720 2,113,860 1,321,750

Mano de obra 740,000 740,000 700,000
Costos fijos de inversién

Equipos de proceso 17,476,978 64,641,929 23,279,858

Dentro de limites de 72,791,614 260,233,632 96,960,610

F“erabdaet;mtes de 21,837,484 80,770,090 29,088,183

Disefio e ingenieria 28,388,729 105,001,117 37,814,638

Contingencias 9,462,910 35,000,372 12,604,879
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Para la planta con el proceso de HFMC debido a que se requiere una numerosa cantidad de
equipos para satisfacer la demanda los precios se elevaron por encima del valor que tendria la
adquisicién de los equipos actualmente instalados en planta, a pesar de que el disefio de la planta
sugirio presidir de algunos de los equipos que se utilizaban para modificar las caracteristicas de
las corrientes de proceso. Debido a que los costos dentro y fuera de los limites de bateria, los
costos de disefio e ingenieria y los costos por contingencias dependen de los equipos que
componen la planta se ve un incremento de estos costos en las propuestas. Donde existe menor
diferencia entre la propuesta que contiene un proceso de absorcién por HFMC con los costos de
inversion actuales de la planta. No obstante, se puede observar que el aprovechamiento de los
recursos es un factor crucial para la rentabilidad de las propuestas, mismas que son mas
significativas que los costos fijos de inversion, pues se pueden apreciar ahorros de mas de 200
MM USD.

Costo por MDEA, USD

Figura 5. 29. Costos asociados a los diferentes escenarios de andlisis, a)costos de materia prima y b) costos fijos y
de operacion.
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Para calcular el costo total de la planta y las diferentes alternativas planteadas en esta
investigacién se propone un tiempo de amortizacion a 15 afios para recuperar costos fijos de
inversion. Se calcula el costo de venta de los productos de la planta para obtener el margen de
ganancia. En la Tabla 5.16 se presentan los costos netos calculados que involucran a la inversion,
operacion con inflacion y amortizacidn y se muestran los beneficios que consideran las ganancias
por la venta de los productos y los ahorros generados. En la Figura 5.29 se observa la
comparacion de costo-beneficio de los 3 escenarios: a) proceso actual, b) con una columna de

absorcion optimizada y controlada y ¢) sustituyendo la columna empacada con el HFMC.
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3202 Tabla 5. 16. Comparacion de costos totales calculados considerando la inflacién y un horizonte de amortizacion a

3203 15 afios para las diferentes alternativas de la simulacion de la planta de endulzamiento.
Costos calculados | Simulacion de planta Simulacion de planta con Simulacion de planta
[USD/afio] en operacion absorcion empacada 6ptima con HFMC éptimo

Costos netos
Inversién con

versioncon - 297,796,390 179,274,190
inflacion
Operativos con 441,167,458 77,247,300 64,017,726
inflacion
Inversion 33,186,426 11,951,613
amortizada
Costos totales 441,167,458 408,230,116 255,243,529

Beneficios netos
Costo de gas

. 529,165,055 537,047,654 535,857,608
humedo dulce
Costo de gas 7,918,812 7.195,727 7,830,122
amargo
Ahorros | - 7,159,513 6,603,863
Beneficios totales 537,083,867 551,402,894 550,291,593

3204

3205  Sumando los costos y beneficios cuantificables de cada escenario se puede diferenciar de color
3206  rojo los beneficios y de color negro los costos. Se observa que los costos operativos por el manejo
3207 de mayores volumenes de materia prima elevan sustancialmente los costos de la planta actual,
3208  esto se ve reflejado en los costos totales donde se observa un menor costo en el proceso que
3209  presenta el proceso de absorcion por HFMC. Respecto a los beneficios obtenidos por la venta del
3210 producto, se puede observar que las corrientes de las alternativas propuestas tienen mayor

3211 volumeny por lo tanto mayor beneficio.
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3213 Figura 5. 30. Costos y beneficios netos de los 3 escenarios para la mejora del proceso de gas natural.
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Entre las alternativas propuestas, se tiene mayores beneficios con la planta que presenta la
columna de absorcion empacada, sin embargo, sus costos de inversion y operacién son mas
elevados que en la propuesta con el proceso HFMC. Esto hace evidente que el proceso integrando
la nueva tecnologia puede ser mas redituable. En la Figura 5.30 se muestra una estimacion de los
costos y las ganancias acumuladas de la planta y las diferentes propuestas en un escenario a 5
afios posteriores de cubrir la inversion fija de los equipos. Como se puede observar, los costos de
la planta actual se encuentran casi en un orden de magnitud mayor a los reportados por las
alternativas propuestas. De ellas, la que integra el proceso de absorcion con la tecnologia de
HFMC refleja menores costos a la planta (Figura 5.30a). Por otro lado, respecto a las ganancias
acumuladas, en la Figura 5.30b se muestra que las ganancias actuales de la planta en un escenario
a futuro son menores de las que se podrian obtener si se optara por realizar la mejora de la planta.
Respecto a la comparacion entre ambas propuestas, las ganancias son muy similares, aunque la
planta con el proceso de HFMC muestra valores superiores. Lo anterior permite resaltar los
beneficios que se pueden obtener con la mejora de la planta a largo plazo. Cabe sefialar que es
necesario considerar que el estudio de tipo 4 requiere de la cuantificacion de un margen debido
a gue no se contabiliza en su totalidad las necesidades especificas de las operaciones
involucradas. En ese sentido, se calculé el margen de ganancia para este tipo de estimado

considerando los parametros reportados en la Tabla 5.17.
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Figura 5. 31. Estimacion acumulada a 5 afios posteriores de la inversion, a) costos totales, b) ganancias.

En la Tabla 5.17 se muestra que actualmente la planta presenta un margen de ganancia global de

86.9 — 130.4 millones de ddlares anuales que comparado con las alternativas propuestas queda

137



3237
3238
3239
3240
3241
3242
3243
3244
3245
3246
3247
3248
3249
3250
3251
3252
3253

3254

3255
3256

3257
3258
3259
3260
3261

fuera incluso del margen de ganancia inferior menor. Lo anterior sugiere que si pueden obtenerse
beneficios econémicos sustanciosos con cualquiera de las dos alternativas. La diferencia entre
los margenes de ganancia de las propuestas abordadas en esta investigacion es de 23.7 — 50.8
millones de dolares anuales, lo que significa que la mejora de la planta mediante la integracion
del proceso HFMC es la mejor alternativa. Finalmente, el calculo del valor costo-beneficio para
las diferentes alternativas es 1.2174, 1.3507 y 2.1559, que corresponden a la planta actual, la
planta que integra el proceso de absorcion éptimo y la planta que integra el proceso de HFMC.
Lo anterior indica que, en definitiva, la alternativa mediante el cambio del proceso de absorcion
actual con proceso propuesto optimo de HFMC presenta mayores beneficios y se puede
considerar rentable para su aplicacion. De los costos y ahorros generados por las alternativas
propuestas en esta investigacion, de acuerdo con los resultados se tiene que la alternativa de
optimizar el proceso de absorcion empacado puede traer una reduccion de costos globales del
10% aproximadamente. Por otra parte, la sustitucion del equipo de absorcién empacado por una
tecnologia de HFMC muestra una reduccion de costos del 44%, del cual es posible que alin falte
tomar en cuenta algunas consideraciones respecto al manejo de las membranas. Considerando un
error del 20% en los calculos obtenidos se puede decir que la alternativa podria reducir en un

35% los costos actuales de la planta.

Tabla 5. 17. Comparacion del margen de ganancia para un estudio de clase 4 para las diferentes alternativas de la
simulacion de la planta de endulzamiento.

Costos calculados | Simulacion de planta Simulacién de planta con Simulacién de planta
[USD/afio] en operacion absorcion empacada 6ptima con HFMC éptimo
Costos netos
Valor base 86,943,929 433,809,654 467,718,392
Limite inferior 60,860,751 303,666,758 327,402,874
menor
Limite inferior 73,902,340 368,738,206 397,560,633
mayor
Limite superior 104,332,715 520,571,585 561,262,070
menor
Limite superior 130,415,894 650,714,481 701,577,588
mayor

Con la finalidad de aportar informacion relevante de la energia requerida para operar la planta y
sus diferentes alternativas se generd un grafico en Aspen-Plus que permite analizar las
posibilidades de un ahorro energético mediante el aprovechamiento de las utilidades. En la Figura

5.31 se muestra que es posible generar un ahorro en las utilidades si se propone una integracion
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energética en los equipos de la planta. En el caso de la planta que integra el HFMC, se pueden
reducir las utilidades de calentamiento en un 12.37% vy las utilidades de enfriamiento en un
93.86%. Eso significa que es posible reducir el gasto energético en un 27% de acuerdo con lo
arrojado por el software. Por otro lado, en la planta con el proceso de absorcion éptimo es posible
reducir las utilidades de calentamiento en un 98% vy las utilidades de enfriamiento en un 16.29%.
Esto significaria la reduccion del gasto energético en un 29%. Lo anterior sugiere que es posible
incrementar la relacion costo-beneficio de las propuestas planteadas, lo cual permite asegurar
que la implementacion de estrategias de optimizacion y control en el proceso de absorcion de
CO2 y H2S mejora significativamente el aprovechamiento de los recursos, la disminucion en el

uso de servicios auxiliares y el incremento en las ganancias netas.
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Figura 5. 32. Ahorros energéticos disponibles mediante el aprovechamiento de las utilidades, a) planta con HFMC
Optima, b) planta con columna de absorcién empacada 6ptima
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CAPITULO VI: Conclusiones y perspectivas

En este trabajo se presentd un estudio de ingenieria de procesos en equipos de absorcion
empacados y de HFMC para la captura de CO2 y H2S de una planta industrial de procesamiento
de gas natural en operacion. Esto con la finalidad de identificar puntos de mejora donde la
relacién costo-beneficio sea mayor. Este caso de estudio fue seleccionado debido a su
importancia en el desarrollo de fuentes de energia mas eficientes y amigables con el ambiente,
donde la teoria de optimizacion y control robusta no ha sido abordada en la literatura desde el
punto de vista de la influencia de los procesos en los productos finales de la planta.

Conclusiones:

La propuesta es desarrollada planteado dos escenarios distintos a la operacion actual de la planta,
integrando una columna de absorcién empacada dptima y al paralelo integrando un proceso de

absorcion HFMC o6ptimo. Algunos aspectos que resaltar de la investigacion son los siguientes:

e Los modelos tomados de la literatura presentaron buenas aproximaciones para los casos
particulares de absorcion, donde se facilitd la basqueda de pardmetros cinéticos y de
trasporte mediante la comparacion con softwares especializados. Las aproximaciones
encontradas frente a los datos de planta son menores o iguales al 5%, validando asi la
simulacion de la planta de endulzamiento y los modelos de los procesos de absorcion.

e Parael anélisis de esta planta en particular, se encontr6 que, en los procesos de absorcion,
la transferencia de masa es dominada por el proceso convectivo en la fase gas. Esto se
atribuye a las condiciones de alimentacion, pues la velocidad de la fase gas es superior a
la velocidad de la fase liquida para los procesos de absorcion empacado y de HFMC.

e Labusqueda de los valores 6ptimos de disefio, operacion y control de forma simultanea,
para recudir el CO2 y H2S de la corriente de gas natural, mediante el método de punto
interior no lineal, permitid acoplar los balances de materia de los equipos como

restricciones, facilitando la identificacién de limites fisicos en las variables de decision.
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Los parametros de disefio encontrados mediante la estrategia de optimizacion para la
columna empacada son T =366 K, Q, =55.42 m*/ h, d =2.72 m, L =32.7 m, reduciendo

en 82.4% el CO2 y en 68.5% el H>S. Para el proceso de HFMC los parametros optimos
encontrados son T =343.6 K, Q_=53.26 m* h, r=0.05 m, L=2.61 my f =3600,

reduciendo en 94% el CO2 y en 74% el H.S.

En general, los esquemas de control basados en modelo permitieron regular la
concentracion de COz y H2S a una referencia de 10 kmol/m? de CO, y 1x107 kmol/m3de
H.S frente a cambios de referencia, perturbaciones externas e incertidumbres del modelo.
Por lo tanto, las propuestas de control son alternativas adecuadas para controlar la
absorcion en el endulzamiento de gas natural.

Se sugiere la aplicacién del control MEC para el control de ambos procesos de absorcion
en base a sus caracteristicas que permiten una facil implementacion y sintonizado con un
alto grado de robustez. La comparacion frente los esquemas de control PI, NMPCy SMC
demuestran que el esquema de control propuesto es una buena alternativa para sistemas
de purificacién y reaccién con respuestas menores a 5 h.

La estrategia de acoplamiento de softwares permiti6 integrar la simulacién del HFMC a
la planta de endulzamiento de gas. Es importante sefialar que el acoplamiento conlleva la
solucion, optimizacion y control de los modelos de absorcion. Esta metodologia puede
ser extendida para el estudio de diferentes procesos novedosos y de gran importancia para
la disminucion de contaminantes en la industria quimica.

De acuerdo con los resultados obtenidos, las alternativas propuestas a la operacién actual
de la planta presentan mayores beneficios, donde la sustitucion de la columna empacada
por el sistema de HFMC representa una reduccion del 44% y el 27% en costos y gasto
energeético, respectivamente.

Se demuestra que la mejora del proceso de absorcion repercute de manera significativa
en el aprovechamiento de los reactivos y la obtencién de productos de valor agregado.
Por lo que la relacién costo-beneficio se favorece y se puede recuperar la inversion por

la adquisicion y mantenimiento de los equipos 6ptimos en menos de 15 afios.
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Perspectivas:

A pesar de los resultados obtenidos en la investigacion, siempre es importante sefialar que se

pueden atender ciertos escenarios no contemplados en el trabajo. Para continuar con el desarrollo

de esta investigacion se propone el planteamiento de los siguientes enfoques:

Mejorar la rigurosidad de la investigacion mediante un modelo que involucre el efecto de
la temperatura en el rendimiento del proceso de HFMC. Esto con la finalidad proponer
nuevos limites de disefio para la formulacion de las funciones objetivo en la optimizacion
de la operacion.

Robustecer el planteamiento de optimizacion en los procesos de absorcion considerando
una variable dentro de la funcién objetivo que esté relacionada con los costos de los
equipos. Esto permitiria obtener rangos de disefio que mejoren directamente la relacion
costo-beneficio de la planta.

Mejorar la descripcion del analisis de costos considerando algunos conceptos como el
IVA, el ISR o IEPS que permitan una mayor aproximacion del costo-beneficio en las
propuestas de mejora a la planta de endulzamiento de gas natural.

Proponer un disefio de control robusto MEC que este basado en la respuesta de los
procesos de absorcion mediante el andlisis de sus funciones de transferencia. Esta
aplicacion podria mejorar los disefios de los esquemas propuestos, facilitando su
aplicacion y reduciendo el costo computacional.

Buscar la implementacion de las técnicas de control basadas en modelo en equipos a nivel
laboratorio y planta piloto. Lo anterior permitiria estudios méas profundos para el anélisis
de las respuestas del proceso y la validacion de propuestas para el sintonizado.

Extender las ideas planteadas en esta investigacion a otras plantas de procesamiento de
gases para la captura y aprovechamiento de CO.. Esto con la finalidad de contribuir en la
generacion de conocimiento de frontera para la futura implementacion de procesos y
plantas més eficientes.

De implementarse alguna de las propuestas planteadas en esta investigacion, puede
incrementarse la produccion de la planta de endulzamiento, asi como el ahorro de recursos
y la obtencion de beneficios econdmicos sustanciosos, beneficiando al posicionamiento

del gas natural como una mejor alternativa para la produccion de energia.
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