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GLOSARIO

AMINA POBRE: Amina a la que se la ha removido H2S y COg, la cual se inyecta

nuevamente a las torres de absorcion.

AMINA RICA: Amina que ha absorbido H2S y CO2 de la corriente de gas a endulzar.

CICLO DE CORRIDA: Es el periodo de tiempo transcurrido que una planta opera

entre dos ciclos de mantenimiento mayor.

COS: Sulfuro de carbonilo. Contaminante que afecta la especificacion de calidad de
los hidrocarburos gaseosos tales como propano, butano.

CS:2: Bisulfuro de carbonilo. Contaminante que afecta el catalizador de las unidades
de azufre. Su presencia en las unidades de amina aumenta la velocidad de

corrosion.

DEA: Dietanolamina, es un compuesto quimico organico que se utiliza como
absorbente para el sulfuro de hidrégeno (H2S) y dioxido de carbono (COz2) en los

procesos de endulzamiento

ENDULZAMIENTO: Proceso fisicoquimico que ajusta el contenido de gases acidos
como el CO2y H2S que estan presentes en las corrientes producidas en el proceso
de Craqueo, refinacion e hidrotratamiento. Este contenido permitido es regulado por
el ente competente. Uno de los procesos mas empleados es la absorcion quimica

con aminas.
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GAS COMBUSTIBLE: mezcla de gases con alto contenido de CH4 que también
incluye en menor cantidad Hidrégeno.

GAS ESPONJA: corriente de gas que contiene las fracciones mas livianas del
craqueo catalitico fluidizado y que se usa como la carga del lado frio de las unidades
de craqueo.

GLP: gas licuado del petroleo. Es una mezcla principalmente de propanos y butanos

en todas sus formas quimicas.

GRB: Gerencia Refineria Barrancabermeja. Compuesta de 54 plantas entre las que
hacen parte las unidades de craqueo catalitico, la planta de Etileno Il y la Planta de

Turboexpander.

HCM: Unidad de Hidrocraqueo Moderado.

HDT: Planta de Hidrotratamiento de Combustibles; siendo su objetivo la
hidrogenacion de combustibles para el retiro de azufre. Los hidrocarburos
reaccionan con hidrégeno dentro de un lecho catalitico y bajo unas condiciones
moderadas de presién (entre 300 y 1000 PSI) y temperatura (entre 550 °F y 750 °F).
Con ello, los atomos de azufre presentes en las moléculas de hidrocarburo se

combinan con el Hz para dar lugar a sulfuro de hidrégeno (H2S)

LADO FRIO: Seccién criogénica de las unidades de craqueo catalitico fluidizado
donde se carga el gas esponja previamente tratado en las unidades de amina para
la remocion del H2S. De dicha corriente se recuperan principalmente propanos y
propilenos mediante la absorcion con butano y la corriente que contiene la fraccion

de etanos y etilenos es enviada a la unidad de Etileno II.
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MANTENIMIENTO MAYOR: Se refiere a las actividades de mantenimiento que se
realizan al final de cada ciclo de corrida de la planta y donde se ejecuta un alcance

previamente definido.

MDEA: Metildietanolamina, es un liquido claro, incoloro o liquido amarillo pélido con
olor amoniacal. Es unaamina terciaria ampliamente utilizada como agente

endulzador en refinerias, plantas de gas natural y plantas de gas de sintesis.

MEA: Monoetanolamina es un liquido téxico, inflamable, corrosivo, incoloro
y viscoso, con un olor similar al amoniaco utilizada como agente endulzador en

refinerias.

PGR: Propileno Grado Refineria. Una mezcla con contenido minimo de 65%v de
propileno y el resto es propano. Los contaminantes como el H2S se deben mantener

menor a 2 ppmy el COS < 20 ppm.

TURBOEXPANDER: Planta que tiene como funcién la separacion del etano,
tratamiento con amina y retiro de humedad a la corriente de gas de pozo que
alimenta la refineria de Barrancabermeja. Dicho gas se usa como gas combustible

en hornos y calderas.

UOPI: Unidad de Craqueo Catalitico Fluidizado, ubicada en la refineria de
Barrancabermeja, con capacidad de 28 kbpd.

UOPII: Unidad de Craqueo Catalitico Fluidizado, ubicada en la refineria de

Barrancabermeja, con capacidad de 35 kbpd.
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RESUMEN

TITULO: ESTUDIO TECNICO-ECONOMICO DE ESQUEMAS OPERACIONALES QUE PERMITAN
ALTERNAR SISTEMAS DE DESPOJO EN LAS UNIDADES DE TRATAMIENTO CON AMINA DE
LA REFINERIA DE BARRANCABERMEJA*.

AUTORES: Jose Antonio Prieto Gonzalez**.

PALABRAS CLAVES: Evaluacién técnico econOmica, endulzamiento de gas, Aspen HYSYS,
alcanolaminas.

RESUMEN:

En este proyecto se plantearon y evaluaron dos esquemas operacionales para la adecuada remocion
del sulfuro de hidrégeno presente en los gases acidos residuales de las unidades HDT, HCM y UOPI
de la refineria de Barrancabermeja, que estaban sobrecargando y provocando acelerada corrosion
en la unidad de endulzamiento U2870. Se identific6 oportunidades para aprovechar activos
existentes en las unidades de endulzamiento (U4860 y U4282), para tratar las corrientes acidas
evaluando su viabilidad técnica por medio del software para modelamiento de procesos quimicos
Aspen HYSYS V 10. La primera alternativa consiste en tratar la corriente de amina rica proveniente
de laT2561 de HCM en la despojadora T-4861 de la U-4860, siendo necesario un cambio de solvente
de DEA a MDEA para aumentar la capacidad de carga acida (mol gas acido/mol amina). Por otra
parte, la segunda alternativa consiste en adecuar e integrar la torre despojadora T-2842B de la U-
4282 actualmente en fuera de servicio, al sistema de despojo de T-4861 para tratar la amina rica sin
necesidad de cambio de solvente. No obstante, la evaluacién econémica revel6 que aunque ambas
alternativas son viables tanto operativa como econémicamente, la mejor opcién consiste en tratar
alrededor de 320 gpm en la despojadora T-4861 enviando la fraccion restante (134 gpm) en la T-
2842B, mejorando la flexibilidad operativa de las unidades de amina al conectarlas por medio de
cabezal comun, obteniendo ganancias de alrededor USD 72'478,609.00 a los 20 afios de

implementar el sistema propuesto, recuperando la inversion (USD 1°762,800.00) al
primer afo.

* Tesis de Maestria.
** Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Maestria en Ingenieria
Quimica. Director: Dr. Sc. Hernando Guerrero Amaya.
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ABSTRACT

TITLE: TECHNICAL-ECONOMIC STUDY OF OPERATIONAL SCHEMES THAT ALTERNATE
DISPOSAL SYSTEMS IN THE AMINA TREATMENT UNITS OF THE BARRANCABERMEJA
REFINERY™.

AUTHORS: Jose Antonio Prieto Gonzalez**.

KEY WORDS: Economic technical evaluation, gas sweetening, Aspen HYSYS, alkanolamines.

Description

In this project, two operational schemes for the adequate removal of hydrogen sulphide present in
the residual acid gases of the HDT, HCM and UOPI units of the Barrancabermeja refinery, which
were overloading and causing accelerated corrosion in the sweetening unit U2870, were proposed
and evaluated. . Opportunities were identified to take advantage of existing assets in the sweetening
units (U4860 and U4282), to treat the acid currents by evaluating their technical viability through the
software for modeling chemical processes Aspen HYSYS V 10. The first alternative consists of
treating the current of rich amine from HCM T2561 in the T-4861 deminer of U-4860, a solvent change
from DEA to MDEA being necessary to increase the acid loading capacity (mol acid gas / mol amine).
On the other hand, the second alternative consists of adapting and integrating the stripping tower T-
2842B of the U-4282 currently out of service, to the dispossession system of T-4861 to treat the rich
amine without the need for solvent exchange. However, the economic evaluation revealed that
although both alternatives are viable both operatively and economically, the best option is to treat
around 320 gpm in the T-4861 stripping unit, sending the remaining fraction (134 gpm) in the T-
2842B, improving the operational flexibility of the amine units when connecting them by means of
common head, obtaining earnings of around USD 72'478,609.00 after 20 years of implementing the
proposed system, recovering the investment (USD 1'762,800.00) in the first year.

* Research work.

** Physicochemical Engineering Faculty. Graduated Engineering Chemistry School. Master in
Chemical Engineering. Director: Dr. Sc. Hernando Guerrero Amaya.
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INTRODUCCION

El alto contenido de azufre en los crudos que actualmente se cargan en la refineria
de Barrancabermeja, genera en los procesos de refinacion una serie problemas en
los equipos y corrosion en los materiales que componen las unidades de proceso
de refinacion. Como parte de una estrategia para eliminar las causas de falla
identificadas, se realiza un convenio entre Ecopetrol Refineria Barrancabermeja y
la Universidad Industrial de Santander, para darle formacion académica a su equipo
humano, de tal forma que puedan afrontar las oportunidades que apuesten al
mejoramiento en la industria petroquimica y su refinacion, para asi poder mantener

la competitividad en el mercado.

Como aporte de este proyecto se realizara un estudio en las plantas de procesos
de remocion de contaminantes con amina de las unidades de UOPI, UOPII, HDT y

HCM en la basqueda de alternativas para mejorar estos procesos.

Los pasos iniciales de este trabajo fueron identificar las diferentes plantas operativas
qgue por su ubicacion geografica y por su afinidad de procesos pudieran ser
interconectadas; luego se recopil6 una serie de datos o variables operativas claves

en los procesos de tratamiento con amina similares en las unidades.

El capitulo 1 muestra unos antecedentes y un planteamiento de todo el problema
gue estudiaremos en este trabajo y que esta enfocado a realizar una mejora en el

proceso de refineria de Barrancabermeja.
En el capitulo 2 se hace referencia a los objetivos trazados por este trabajo, los

cuales estan conectados de manera tal que con las bases fundamentales para el

analisis son la solucién al problema.
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En el capitulo 3 trata brevemente los conceptos tedricos fundamentales del

tratamiento con aminas, caracteristicas fisicoquimicas, descripcion del proceso de

tratamiento con aminas en refineria, con los modelos de Aspen Hysys en

condiciones actuales de proceso. En la busqueda del estado del arte se identifico

un enorme cantidad de informacion sobre este tema, lo cual demuestra la existencia

de autoridades técnicas en esta materia; sin embargo, el enfoque de este trabajo

consiste en identificar las mejores herramientas para el logro de los objetivos.

El capitulo 4 se enfoca en la metodologia que esté divida en 5 pasos fundamentales:

1.

Una recopilaciéon de datos de proceso de los sistemas actuales de tratamiento
con amina, los cuales fueron tratados en un paquete estadistico llamado
MINITAB, donde se descartaron todos los datos atipicos; en esta parte también
se recopilaron datos de disefio de equipos y los balances masicos y de energia
de las unidades objeto de este trabajo.

Se cargan los datos recopilados en la herramienta Aspen HYSYS version V10
y se realizé la simulacién de las plantas segun el disefio estimando su grado de
precision.

A continuacion, se determina las alternativas y se evalian por medio del
simulador Aspen HYSYS.

Se evalud la capacidad hidraulica de las alternativas y se registra la evolucién
en hojas de calculo.

Se evallo econémicamente las alternativas y se define la mejor de ellas.

En el capitulo 5 se enuncian los resultados de la simulacién y los esquemas

operativos posibles.
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1. ANTECEDENTES Y PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

En la actualidad la dieta de crudos de la refineria de Barrancabermeja ha tenido un
incremento en crudos pesados y crudos con alto contenido de azufre, lo cual
representa inconvenientes para mantener la calidad de productos con las mismas
condiciones operacionales, igual volumen de produccién y por el contrario un

aumento del contenido de azufre en todas las corrientes de hidrocarburo.!

Los hidrocarburos liquidos y gaseosos procedentes de las unidades de craqueo
catalitico como GLP, etano-etileno, Hidrégeno y gas combustible, contienen COz,
H2S, COS y azufre elemental?>. Cada uno de estos contaminantes representa un
problema en los productos terminados, y un incremento en emisiones. Por ejemplo,
el H2S es corrosivo y su presencia puede llevar a la deposicion de azufre libre, como
ha ocurrido en el trasporte del PGR en los camiones cisterna desde la refineria de
Barrancabermeja hasta REFICAR cuyo impacto econémico fue valorado en U$ 80
millones de dolares.

A continuacion, se realiza una breve descripcion de las tres unidades de amina que

tiene instaladas la refineria de Barrancabermeja.

La primera unidad de amina, U2870, esta conformada por dos etapas principales de
proceso: una etapa de absorcion y una de despojo. En la etapa de absorciéon, cada
corriente de proceso entra a una torre absorbedora, para la unidad U2870 son las
torres T2871, T2872B, T2873 y T2651, las cuales actualmente usan
Monoetanolamina (MEA) como medio de absorcién de H2S y CO2. En la etapa de

LINTITUTO COLOMBIANO DE PETROLEO (ICP). Tratamiento con amina en la UOP-I de la GCB
andlisis operacional,2004.p.45.
2 UOP Manual operativo de la planta.
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despojo, el proceso ocurre en la T2874 mediante vaporizacion para el despojo del
H2S, CO2 y la amina es usada nuevamente. Lo mismo ocurre en la segunda unidad
U4860, que esta conformada por una despojadora T4861, la cual recibe
Dietanolamina (DEA) rica en H2S y CO2 de las unidades de HDT U4750 y U4700
donde se encuentran ubicadas las tres torres absorcién T-4703, T-4704 y T-4752.
Por ultimo, est4 la tercera unidad de amina, ubicada en la Cracking UOPII la cual
emplea Dietanolamina (DEA) para el endulzamiento del gas. Esta unidad se
denomina U-4280 y esta compuesta por dos torres de despojo T4282 y T4282B, las
cuales reciben las corrientes de amina rica de las torres de absorcion T4281 y
T4301.

Hoy dia, las condiciones de proceso de las tres unidades de amina han cambiado
respecto al disefio, notdndose incremento en la composicion de gas acido Hz2S y
CO:2 de los diferentes flujos de gas, por ejemplo, en la UOPI, el aumento de los
contaminantes en los productos de los sistemas de absorcibn con amina se ven
reflejados en la Tabla 1, al compararlos con respecto al disefio de la unidad se

puede observar un aumento en el azufre total de carga.

Tabla 1. Comparacién del contenido de azufre en las cargas de las torres de

absorcion de la U2870, plantas de amina UOP |

: Dato actual C
Variable 2017 Datos de disefio
Flujo total de amina de carga 285,75 256.93
gpm
Flujo total de S de carga a
amina U2870, Tm/dia 53,68 42,35
Flujo total de S de carga en
T2871,T2872B, T2873, Tm/dia 22,37 13,22
Flujo total de S de carga en
T2651, Unibon, Tm/dia 3131 29,13

Fuente: Base de datos de andlisis de laboratorio de la refineria, CDLAB.
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Otro hallazgo son los datos en la Tabla 2, promedio de carga acida de la MEA de la
U2870 de cracking UOP1, desde enero de 2014 a Marzo de 2017, con relacion
molar entre 0,2 y 0,35 mol H2S y CO2 / mol de MEA. Los datos indican que la MEA
rica de la T2872B y T2871 estan en el valor limite superior de control recomendado
de 0,35 a 0,4 mol H2S y CO2 / mol de MEA.

Tabla 2. Carga acida de H2S y COz en la amina de la U2870.

moles (H2S+ CO02 )/ mol de MEA
T28.74 T2873 T2872B T2871
Amina : i ) ) : )
Aminarica | Aminarica | Aminarica
pobre
0,104 0,191 0,359 0,344

Fuente: Base de datos de andlisis de laboratorio de la refineria Pl y CDLAB.

Las plantas de craqueo catalitico (UOPI, UOPII) e hidrotratamiento (HCM y, HDT)
ubicadas en la refineria de Barrancabermeja (ver Figura 1) producen corrientes que
contienen H2S y CO2 los cuales son removidos en las tres unidades de
endulzamiento con amina anteriormente descritas. Dichas unidades de amina
fueron disefiadas para ser intervenidas en mantenimiento mayor con un ciclo de
corrida igual al de la unidad generadora de las corrientes de hidrocarburo a
endulzar. Sin embargo, hoy dia esta condicién no se puede cumplir debido a que
los ciclos de corrida cambiaron y no coinciden los procesos de intervencion de

mantenimiento.
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Figura 1. Plano geografico de la refineria de Barrancabermeja.

Actualmente, cuando sale de servicio una planta de amina, para efectos de

mantenimiento, es necesario sacar de servicio junto con ella, las corrientes del
proceso de absorcién de la unidad afectada. Esto genera impacto econémico de
120 a 200 kUS$/d por incumplimiento y desabastecimiento de combustibles al pais
e incremento de costos por importacion de diésel y gasolina. Otro impacto
economico esta asociado al incumplimiento del plan de compra de gas de GRB con
sus proveedores, debido a que las corrientes de PGR o GLP que se desvian
internamente en la refineria reemplaza el gas que se compra, esta situacién conlleva
al pago de multas por incumplimiento del plan de consumo y a un riesgo de
integridad mecéanica del gasoducto debido a que este aumenta la presion de

operacion. En la Figura 2, se puede observar el flujo de PGR o GLP que se inyect6
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a lared de gas combustible en los dos ultimos afios, siendo lo normal cero flujos de

estos productos hacia la red interna de gas combustible de la refineria.

Figura 2. Flujos de PGR y GLP de la planta UOP-I inyectados a la red de gas
combustible durante 2015 a 2017.
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Fuente: Base de datos histdoricos de proceso de la GRB.

Asi mismo, el cambio en la composicion actual de las dietas de carga a las unidades
cragueo catalitico y HCM esta provocando aumento en la carga acida de las aminas
ricas, en otras palabras, hay sobresaturacion de las solucion de amina dando como
resultado la formacién de compuestos corrosivos lo que esta conllevando a un
aumento en la concentracién de solidos suspendidos en la solucion de amina y
ensuciamiento del sistema, situacidbn que se evidencia en el aumento de la
frecuencia saturacion de los elementos filtrantes de la amina a través del aumento

de la presion diferencial de filtro como se puede ver en la Figura 3.
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Figura 3. Diferencial de presion filtro de MEA, el cambio de cartuchos se
realiza en entre 15 PSly 18PSI.
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Fuente: Base de datos historicos de proceso de la GRB 2016 al 2017

Dado que no existe un esquema que permita la integraciéon de los procesos de
endulzamiento con amina de las plantas existentes, se busca con el estudio de las
tres unidades de la refineria una propuesta que le brinde flexibilidad al sistema al
momento de realizar una intervencion mecanica por salida de emergencia,
cumplimiento de un ciclo de parada de unidades o parada operativa por limpieza

quimica.
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Debido a que las unidades de amina usan diferentes tipos de solventes de amina,
es conveniente evaluar los el uso de un solo solvente para todas las unidades y
eliminar el efecto de mezclas entre aminas, esto hace parte de las alternativas

propuesta en el presente proyecto.

Es por todo lo anterior que este trabajo se enfoca en la realizacion de un estudio
técnico-econdmico de alternativas de esquemas operacionales para mantener una
continuidad en la operacion y la produccion de gasoéleo y ACPM de la planta de
HCM.
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2. OBJETIVOS DEL TRABAJO

2.1 GENERAL

Realizar un estudio técnico-econdmico de esquemas operacionales que permitan
alternar los procesos de tratamiento con amina, asegurando la remocion del CO2y

H2S en la refineria de Barrancabermeja.

2.2 ESPECIFICOS

1. Evaluar cualitativa y cuantitativamente los sistemas actuales de tratamiento con
amina verificando la capacidad disponible con respecto del disefio, identificando
equipos y/o condiciones del proceso susceptibles de integrar para continuidad
de la operacion

2. Realizar una evaluacion hidraulica entre los sistemas factibles de interconectar,
utilizando los conceptos de la ecuacion de Bernoulli para determinar los

requerimientos de energia del nuevo esquema operativo.

3. Evaluar econdmicamente las alternativas propuestas.
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3. FUNDAMENTACION CONCEPTUAL

3.1 UNIDAD DE TRATAMIENTO DE AMINA

Histéricamente, varios métodos se han usado para remover contaminantes tipo H2S
y CO23. Si las cantidades de H2S y CO:2 son del orden de 0,05%p, se usa el lavado
caustico. Para contenidos superiores de contaminantes, se puede usar tamices
moleculares o tratamiento con aminas, ya que el tratamiento caustico es inviable
debido al costo de la soda y a los problemas de disposicion y tratamiento de soda

gastada.

El azufre del crudo que es convertido a H2S durante procesos tipicos es removido
por un tratamiento adecuado con amina, de acuerdo a las siguientes ecuaciones.

Absorcion de Hz2S en Monoetanolamina (MEA):

Ecuacion 1 2RNH, + H,S —» (RNH;3),S
Ecuacion 2 (RNH;3),S + H,S — 2RNH3HS

Absorcion de CO2 en Monoetanolamina (MEA):
Ecuacién 3 2RNH, + H,0 + C0O, » (RNH3),C04
Ecuaciéon 4 (RNH3),C05 + H,0 + CO, - 2RNH;HCO4

Absorcion de HzS en Dietanolamina (DEA):

Ecuacioén 5 2R,NH + H,S - (RNH;),S
Ecuacion6  (RNH,),S + H,S — 2R,NH,HS

8 MADDOX R. N. Gas and liquid sweetening. USA, Oklahoma 1977. p.1
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Absorcion de CO:z en Dietanolamina (DEA):

Ecuacién 7 2R,NH + H,0 + C0, - (R,NH;),C04
Ecuacion 8 (RNH,),C05 + H,0 + CO, - 2R,NH,HCO,

Otra amina usada en el mercado actual del tratamiento de gases es la
Metildiatenolanomia (MDEA), la cual se usa en una concentracion de 20 -50% p/p.
Las soluciones de menor concentracion se usan tipicamente a muy bajas presiones.
Esta amina reduce considerablemente los problemas de corrosion, lo que permite
manejar cargas de 0.7 - 0.8 mol/mol en equipos de acero al carbono. Las aminas
MDEA tienen grandes ventajas sobre las aminas primarias y secundarias, como
baja presion de vapor, bajos calores de reaccién (600 BTU/Ib para el CO2 y 522
BTU/Ib para el H2S ), alta resitencia a la degradacion, menos problemas de corrosion
y selectivad al H2S en presencia del COz2. A altas relaciones CO2/H2S una mayor
cantidad de CO2 puede desplazarse del absorbedor mientras se remueve el H2S.
La mejor selectividad de la MDEA para el H2S resulta de la inhablidad de las aminas
terciarias para formar carbamatos con el CO2. La MDEA no tiene hidrogeno unido
al nitrogeno y no puede reaccionar directamente con el CO2 para formar carbamato®.
Esta reaccién unicamente ocurre después de que el CO: se disuelve en agua para
formar ion bicarbonato® (Ecuacion 9), el cual lleva a cabo una reaccién acido-base

con la amina (Ecuacion 10).

Ecuacion 9 CO, + H,0 < H,CO4
Ecuacion 10 H,CO3 + R{R,R3N < R,R,R;NHTHCO3

4 HAIKIU, Zou; MIAOPENG, Sheng & et al. Removal of hydrogen sulfide from coke oven gas by
catalytic oxidative absorption in a rotating packed bed. Fuel. Vol. 204 (2017); p. 47-53.

5T, Wang; J, Hovland & K.J., Jens. Amine reclaiming technologies in post.combustion carb6n dioxide
capture. J. Eviron. Sci. Vol. 27 (2015); p 276-289.
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Figura 4. Esquema de tratamiento de gases de reciclo de unidades de

hidroprocesamiento.

Hidrogeno de Reposicion

H2S

COMPRESION TRATAMIENTO
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Aceite Alimentado Aceite Producto
HIDRO SEPARACION A
PROCESAMIENTO ALTA PRESION

* Hidrocraqueo
* Hidrotratamiento
* Hidrodesulfurizacion

La segunda aplicacién, recobro de gas combustible y GLP se detalla en el esquema
mostrado en la Figura 5. Este caso hace referencia a las corrientes de gases
producidos en las unidades de reformado, craqueo catalitico y coquizacion, que
contienen entre 2 a 5%p de H:zS, y estos gases son llevados para la remocion de
azufre en un proceso de extracciébn con amina en torres de absorcion, para luego
pasar a un proceso de purificacién y poder separar cada producto valioso (GLP,

Etileno, Gas combustible).
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Figura 5. Esquema de tratamiento de gases combustibles y GLP para
remocién de Hz2S y CO..
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La amina después de remover el H2S y CO2 es llevada a una unidad de
regeneracion, la cual consta de una torre de despojo para retirar dichos
contaminantes y recuperar la amina para ser enviada a un sistema de filtros para la
remocion de particulas y sales formadas por la reaccién con algunos hidrocarburos
acidos (férmico, acético, etc.) presentes en los gases. Ademas, estas sales ayudan

a degradar la amina y a generar corrosion en el circuito cerrado de este proceso.

En los procesos de remocion por absorcion con amina, normalmente se selecciona
entre Monoetanolamina (MEA, 15 a 20%p), Dietanolamina (DEA, 25 a 33%p) vy
Metildietanolamina (MDEA, 45 a 50%p). La MEA por si misma no es considerada
muy corrosiva, pero sus productos de degradacidon son extremadamente corrosivos.
La MEA reacciona con agentes oxidantes tales como COS, CSz, SO2, SOz y oxigeno
para formar productos solubles los cuales deben removerse del sistema de

circulacién para evitar serios problemas de corrosion®.

6 ABKHIZ V.,; HEYDARI |., & TAHERI M.,. Operational investigation of multi feed amine process
perfomance in comparison with convetional process. Int. J. Oil Gas Coal Eng. Vol. 2 No. 6 (2014); p.
78-83.
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Los productos de degradacion de la DEA son mucho menos corrosivos que los de
la MEA, pero cabe resaltar que la DEA es mas resistente a la degradaciéon por COS,
CS2y CO2’, y en las refinerias se usa frecuentemente con una concentracion tipica
entre 25 a 33%p en solucién acuosa. La MDEA genérica se caracteriza por su baja
reactividad y por ende menor degradacion, pero en algunos casos podria no cumplir
con las especificaciones del producto tratado a bajas presiones. Se ha incrementado
el uso de esta Ultima amina por su alta selectividad por H2S sobre el CO2 y menores

requerimientos energéticos, sin embargo, tiene la desventaja del alto costo®.

3.2 DESCRIPCION DEL PROCESO DE TRATAMIENTO REFINERIA
BARRANCABERMEJA

Como se habia mencionado anteriormente, la refineria de Barrancabermeja cuenta
con cuatro unidades de tratamiento con amina. A continuacion, se realiza una

descripcion mas detallada de cada proceso.

Iniciando con el proceso general de la unidad de amina, U-2870, el cual se describe
en la Figura 6. Esta unidad trabaja con MEA para retirar el H2S y CO2 de cuatro
corrientes de proceso a saber: la corriente gaseosa de etano/etileno de la Unidad
de Cracking UOP |, se trata en la absorbedora T-2872B; la corriente de GLP liquida
de la Cracking UOP I, se trata en la torre absorbedora T-2873; la corriente de Hz de
reciclo de la planta de HCM Unibon, se trata en la corriente T-2651 y la corriente de

gas combustible de Unibén se trata en la torre absorbedora T-2871.

7INTITUTO COLOMBIANO DE PETROLEO (ICP). Tratamiento con amina en la UOP-| de la GCB
andlisis operacional. Op. Cit.; p. 5.

8 ASTARITA G.,; SAVAGE D.W., & BISIO A.,. GasTreating whit Chemical Solvents. John Wiley &
Sons, New York 1983.
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Figura 6. Esquema de tratamiento con aminay despojo de amina en el &rea de
la UOPI.

éEcopetroI - Barrancabermeja Refineryé
Area UOP 1 - MEA System - U-2870

T-2871 Gas
Fuel Gas

T-2874 Regenerator

T-2872-B Gas
Gas Esponja

T-2651 Gas

Design Conditions

Fuente: Sulphur block master plan ECOPETROL refinery.

El flujo de circulacion total de amina que trata la U-2870 es de 280 gpm el cual es
distribuido por la bomba P2872A/B en cuatro corrientes, cada una alimentada por la
parte superior de las cuatro torres absorbedoras de dicha unidad. Por el fondo de
cada torre entra la corriente de proceso a tratar, por lo que esta corriente y la amina

se ponen en contacto en contracorriente para dar lugar a la reaccion quimica entre
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el H2S, el CO2 y la amina. La amina rica en H2S y CO:2 de las torres T-2872B, T-
2651y T-2873 va al fondo de la T-2871 para unirse con la amina rica de esta torre,
de tal manera que una sola corriente de amina rica es enviada desde el fondo de la
T-2871 hacia la torre despojadora T-2874 de baja presion (18-20 psig). En esta torre
despojadora se hace la regeneracion de la amina retirando el H2S y CO: presentes.
Para lograr la regeneracion, el fondo de la torre despojadora cuenta con un
rehervidor (E-2875), el cual mediante intercambio de calor con vapor de 50 psig,
suministra 10.4 MMBTU/h, energia necesaria para revertir la reaccion y generar el
despojo de los compuestos acidos tipo H2S y CO2 de la amina, lograndose con esto,
la regeneracién de la MEA lista para ser reinyectada de nuevo a las torres de

absorcion.

Otro proceso donde se remueve H2S, es en las unidades de hidrotratamiento diésel
(U4700) y gasolina (U4750) como se puede observar en la Figura 7. Los gases de
reciclo de esta unidad entran en otro circuito de tratamiento con amina, en el cual
se usa DEA.

La corriente de amina rica proveniente de las hidrotratadoras de diésel (U4700) y
gasolina, U-4750, se recibe en la unidad regeneradora de amina U-4860, en el
tambor de carga D-4861 donde se realiza un proceso de decantacién y separacion
de amina rica e hidrocarburos pesados; también se realiza un proceso flash por
cambio de presion de la amina en donde ocurre la separacion de hidrocarburos

livianos, los cuales salen del tambor hacia un incinerador.
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Figura 7. Diagrama de flujo del proceso de tratamiento y regeneracién de
amina para los gases de unidades de hidrotratamiento de Diésel y Gasolina

de refineria de Barrancabermeja.

&> éEcopetrDI - Barrancabermeja Refineryé
o Area UOP 1 - DEA System - HDT

T-4703 LP Gas

T-4861 Regererator

1y Outlet-3

G P-4B63
Flash-1 -

Current Conditions
T-4752 HF Gas

Fuente: Sulphur block master plan ECOPETROL refinery.

La DEA rica proveniente del tambor flash D-4861 entra por la cima de la torre
despojadora de amina T-4861 y desciende hacia el fondo a través de los platos.

Parte del liquido que se acumula en el fondo de la torre despojadora entra al lado
casco del rehervidor de la despojadora de DEA, donde es parcialmente vaporizada
hasta alcanzar las condiciones normales de operacion. Vapor de 50 psig se usa

para suministrar el calor requerido para el despojo.
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De la cima de la torre sale una corriente de vapores ricos en H2S con trazas de DEA,
la cual se enfria con un sistema de aeroenfriadores. La corriente, parcialmente
condensada, continta al tambor de reflujo de cima D-4862, donde los vapores de
H2S se separan de la solucion de amina y son enviados a la unidad recuperadora
de azufre U-4800 y/o U-2880.

3.3 SOBRE LOS PROCESOS DE ABSORCION Y DESPOJO EN UNIDADES DE
TRATAMIENTO.

Lars E. y Stian P. (2014) estudiaron el consumo de energia y los cambios de presion
durante la desorcion de CO2 con Monoetanolamina. Ademas, evaluaron la eficiencia
en el despojo al usar diferentes configuraciones de integracion energética. Para ello
utilizaron simulaciones en Aspen HYSYS y Aspen Plus donde evidenciaron. Las
variables o factores de mayor influencia sobre los costos de operacion, son la
presion, le temperatura de absorcion, el proceso de enfriamiento de la amina y el
flujo de solvente, ademas que colocar una unidad de enfriamiento por aire adicional
entre el compresor y la torre de absorcion ayuda a la eficiencia de absorciéon y de
paso disminuye el consumo de energia en el proceso de despojo. Cabe resaltar que
esto se logra para valores de CO: inferiores al 4,18% con respecto a un valor del
25% de concentracién de amina. Ademas, que existe una correlacion lineal entre el
contenido de COz2, un aumento de éste, genera mayores requerimientos de energia

y mas superficie de intercambio de calor.

3.4 SOBRE EL CONSUMO DE ENERGIA Y MEZCLAS DE AMINAS EN
SIMULACION DE ASPEN HYSYS

Qiu K, Zhang J.F. et al. (2014) llevaron a cabo una simulacion donde emplearon

MDEA en procesos de endulzamiento de gas con alto contenido de H2S buscando
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ahorrar energia como funcion objetivo. Los resultados obtenidos les permitieron
concluir que requirieron menor cantidad de vapor en el rehervidor y operar a menor

presion, lo que, a su vez, permitio la maximizacion del flujo de gas tratado.

También Abolghasem K, et al. (2014), mediante Aspen HYSYS y Aspen Plus
estudiaron la configuracion estdndar de proceso con amina utilizando la mezcla de
MDEA y DEA y comparandola con procesos como Sulfinol-M y LO-CAT, de
tratamiento con soda caustica para remocion de H2S y COg2; encontrando que
cuando se emplee la mezcla MDEA-DEA, debe optimizarse bajo condiciones de
presion y temperatura, resultando esta opcion mas econémica que otras, como LO-
CAT, donde se emplean altas recirculaciones y alto consumo de soda caustica, el

cual luego se convierte en un residuo de dificil disposicién.
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4. METODOLOGIA

La metodologia desarrollada en el presente estudio estd compuesta de las etapas
que indica la figura 8.

Figura 8. Metodologia desarrollada.

RECOPILACION ¥ ANALISIS
ESTADISTICO DE DATOS DE
PROCESO DE LAS UNIDADES DE
TRATAMIENTO CON AMINA

DESARROLLO Y WALIDACION DE LA
SIMULACION EN CONDICIONES DE
DISEROY ACTUALES

VALIDACION DE LA CAPACIDAD
DISPONIBLEEM CADA UNA DE LAS
TORRES DESPOJADORAS CON LA

PLANTEAMIENTO DE ALTERMATIVAS
¥ EVALUACION TECNICA EN ASPEN
HYSYS

DETERMINACION LAS NUEVAS
CONDICIONES OPERATIVAS E
HIDRAULICAS SEGUN LOS
RESULTADOS DE LA SIMULACION

REALIZACION DE EVALUACION
ECONOMICA DE LAS AITERNATIVAS

OPERACION ACTUAL

4.1 RECOPILACION Y ANALISIS ESTADISTICO DE DATOS DE PROCESO DE
LAS UNIDADES DE TRATAMIENTO CON AMINA

Existen varias fuentes de informacién de las variables operacionales de las

unidades de amina en refineria, entre ellas:

1. La fuente PROCESS INFORMATION (PIl) estos datos en tiempo real son
almacenados en un servidor y es alimentada directamente de los sistemas de
control distribuido, guarda informacion de variables tales como presiones,

temperaturas, flujos, datos de laboratorio y rondas estructuradas. Los datos
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almacenados se pueden descargar hasta con un minuto de historia, pero para el
presente analisis se tuvo en cuenta la informacion promedio del dia. Esto
conlleva a seleccionar ciclos operativos con muy buena estabilidad operacional.
2. Sistema de informacion de analisis de laboratorio CDLAB donde se almacenan
los resultados de las cromatografias de las muestras.
3. Los datos de disefio de los manuales PFD, hojas de datos de balances masicos

y de energia de las unidades involucradas en este estudio.

El presente andlisis esta en dos grandes grupos de datos, el primero es de la U2870
y la T-2651; el segundo grupo esta compuesto por la U4860; para la T4282B no se
realizaron estadisticas de datos reales debido a que este equipo esta fuera de
servicio, sin embargo, los datos de modelacion quedan registrados segun el disefio

y el modelamiento con los diferentes escenarios.

Los datos de las principales variables operacionales fueron filtrados, inicialmente
descartando la informacion incompleta; por ejemplo, la no registrada debido a la
falla en la sefial de algun instrumento de medicion, asi como los datos no registrados

de paradas de la unidad shutdown.

Se utilizé también el filtro de datos atipicos del programa Minitab y se comparé los

con los reportes de turno del sistema RIS de refineria para validar o descartar.

Con la informacion ordenada se realizdé un andlisis estadistico de caja y bigotes y
los datos comprendidos entre el primer y tercer cuartil se usaron para la definicién
de las condiciones de operacién de variables como flujo de carga, presiones,

temperaturas y datos de laboratorio con un intervalo de confianza del 95%.
Dicha informacion es util para definir los limites de la operacién de la unidad en el

intervalo tiempo analizado de 2016 al 2017 y determinar la capacidad de las

unidades en este periodo, ejemplo: carga maxima de las torres de absorcion y
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despojo, concentracion de las aminas, presion y temperatura del proceso. Para esto
se tomaron los datos registrados promedio hora de cada variable.

4.2 DESARROLLO Y VALIDACION DE LA SIMULACION EN CONDICIONES DE
DISENO Y ACTUALES

Los requerimientos para el desarrollo de la simulacion en condiciones actuales
fueron: documentos de disefio de los equipos, incluyendo balances de materia y
energia, propiedades fisicas y térmicas de las corrientes de proceso; posterior a las
simulaciones de disefio se obtuvieron de las bases de datos de refineria la
composicién y condiciones operacionales para el periodo de muestra 2016-2017

con el fin de validar dichas simulaciones.

Para este trabajo por efectos de licencia se utilizé el software Aspen Hysys V8.8 el
cual tiene incluidos dentro de sus paquetes termodinamicos, tres asociados a
componentes involucrados en procesos de tratamiento con aminas para la remocion
de azufre y dioxido de carbono, a saber: Acid Gas — Chemical Solvents, Acid Gas
— Physical Solvents y Acid Gas - Liquid Treatment.

En la identificacion del modelo termodinamico adecuado para el desarrollo del
trabajo, se dispuso de acuerdo con los valores recopilados propiedades
fisicoquimicas y termodinamicas de las mezclas de compuestos que circulan entre
los distintos equipos de la planta y todas las condiciones de compaosicion, presion y

temperatura recopiladas en el proceso.

Al realizar el cargue de componentes (Component List) en el software, éste solo
permitié elegir el paquete Acid Gas-Chemical Solvents en el cual se incluyen los
componentes que estamos utilizando en el proceso, como se observa en la Figura

X. El paquete de Acid Gas-Chemical Solvents y su tecnologia de gases acidos
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admite solventes, como MDEA, DEA, MEA, DGA, DIPA, PZ y TEA. También es
compatible con mezclas de solventes que incluyen Sulfolane + DIPA, Sulfolane +
MDEA, Sulfolane + MDEA + PZ, MDEA + MEA + DEA y dos solventes quimicos
cualquiera. El paquete de Acid Gas - Chemical Solvents se desarrolla con la
ecuacion de estado de Peng-Robinson para fase de vapor y electrolito NRTL
(eNRTL) para la termodinamica electrolitica®.

Figura 9. Interface de seleccion de modelo termodinamico (Fluid Package) de

Aspen Hysys

U2870_juniol0 V10_Heater-Cooler.hsc - Aspen HYSYS V10 - aspenONE |

ﬁ' Fluid Package: Basis-1 = | (5 j—|
SetUp | Phase Handling | Diagnostics | Notes ‘
Package Type: HYSYS Compaonent List Selection Component List - 1 [HYSYS Databanks] v| View |

Property Package Selection Required Components Supported Amine Blends
Amine

<none> - DEA+DGA DEA+DIPA DEA+MDEA

Acid Gas - Chemical Solvents coz DEA+MEA  DEA+PZ DEA+TEA

Acid Gas cal Solvents H2S

Acid G Treating ) DGA+DIPA  DGA+MDEA DGA+MEA

Antaine DGA+PZ DGA+TEA DIPA+MDEA

ASME Steam

Braun K10 H Supportad Amines CIPA+MEA  DIPA+PZ DIPA+TEA

BWRS DEA MDEA+MEA MDEA-PZ  MDEA<TEA

Chao Seader DGA

Chien Null MEA+PZ MEA+TEA  PZ+TEA
DIPA

CPA SULFOLANE-+DIPA

Esso Tabular MDEA

Extended NRTL MEA SULFOLANE+MDEA

GCECS N p7 MDEA+MEA=DEA

General NRTL

Glycol Package TEA SULFOLAME+MDEA+PZ

Grayson Streed

IAPWS-IFO7 Upgrade Parameters |

Kabadi-Danner

Lee-Kesler-Plocker

MEWR

Luego de seleccionado el modelo termodinamico, se procedio a la creacion de las
corrientes de entrada, utilizando la informacién de los balances de materia y las
propiedades fisicas en disefio. A continuacion, se configuran los equipos que
componen cada unidad de proceso (Absorber Column Sub-Flowsheet, Distillation

Column Sub-Flowsheet, Mixer, Tee, Separator, Heater, Cooler, Pump, Control

9 ASPEN HYSYS®2004.2. User guide y Simulation Basis. Aspen Technology, Inc., USA (2005)
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Valve) realizando las conexiones de acuerdo con los PFD (Process Flow Design)

correspondientes.

Una vez se ha obtenido la convergencia de las columnas en la simulacion de disefio
se recopilan los datos de propiedades y composiciones de las corrientes, para

realizar posteriormente los balances de materia y energia comparativos.

Para las simulaciones en condiciones actuales se reemplazan los datos de
composicién y variables de operacion descargadas de las bases de datos de

refineria, resultantes del analisis estadistico ejecutado previamente.

Se recopilan los datos resultantes en estas nuevas simulaciones y asi completar la

informacion requerida para evaluar la capacidad disponible en la operacién actual.

4.3 VALIDACION DE LA CAPACIDAD DISPONIBLE EN CADA UNA DE LAS
TORRES DESPOJADORAS CON LA OPERACION ACTUAL.

Con la informacién obtenida de las simulaciones en condiciones de operacion
actuales se evalta la calidad de las corrientes de salida en funcion del retiro
efectivo de contaminantes acidos para calcular los limites de capacidad disponible.
La convergencia de las columnas de absorcién también dependera del flujo de
amina para tratamiento, con la informacion en HYSYS se realiza la evaluacion
hidraulica en las unidades de amina U2870 y la unidad U4860 junto con cada una
de las torres de absorcion, las torres de absorcion no seran objeto de estudio
profundo por lo tanto solo se realizara los analisis en las torres de despojo T-2874,
T4861ylaT4282B en desuso para determinar si hay limitante hidraulicas realizando
un analisis de desempefio de la ubicacion de punto de operacion hidraulico en los

platos de la torres para comprender si existe la disponibilidad de aumento de carga.
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En el caso de las despojadoras T-2874 y T-4860 se tendra como limitante los
factores de disefio asociados al flujo de carga, lo cual permitira validar la
disponibilidad de las unidades de tratamiento simuladas en condiciones de

operacion actual.

4.4 NUEVAS CONDICIONES OPERATIVAS E HIDRAULICAS DESPUES DEL
ANALISIS DE LOS RESULTADOS DE LA SIMULACION ACTUAL

Una vez ejecutadas las simulaciones en condiciones actuales de operacion y
validada la capacidad disponible de las unidades en cuestidn, se analiza el cambio
del solvente a una amina terciaria la cual permite una mejora en el manejo de gas
acido y un aumento de carga acida, en este paso se realizara la inclusién de la
corriente de MEA rica de la T2651.

Para la segunda alternativa se contempla la introduccién de la T-4282B, la cual
actualmente no se encuentra en servicio y que con las adecuaciones pertinentes

podria contribuir al tratamiento de la amina rica del T-2651.

Se identificaron posibles puntos de conexion entre las unidades U4860 y la U4280
con la U2870, se tuvo en cuenta aspectos como la distancia y facilidad de acceso
para manipular las valvulas. Luego se calcul6 la caida de presion de los diferentes
tramos usando la ecuacién de Darcy-Weisbach y el factor de friccién con la ecuacion
de Fanning'®. La viscosidad se estimé con Aspen HYSYS. Los célculos se validaron
con los valores de presion medidos en los limites de planta de cada unidad. Una
vez validados los calculos, se estimara la caida de presion de cada una de las
futuras conexiones y validara con la cabeza disponible de los sistemas de bombeo

existentes.

10 CRANE. Flow of Fluids Through valves, fittings, and pipe,Priented in U.S.A, Seventeenth printing-
1978; p 3-2.
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Para la caida de presion en los intercambiadores que hacen parte del circuito
hidrdulico se estima la caida de presion teniendo encueta tres componentes:
Pérdida por friccion de los tubos, pérdida por cambio de direccion de flujo y pérdida

por las boquillas, para esta Ultima se utilizé la ecuacion de Sieder y Tate!,

Ademas, estas evaluaciones seran realizadas utilizando una amina terciaria que me
permite un manejo hidraulico de mayor capacidad de carga acida y una mejor
capacidad absorcion de H2S y CO.. Esto permitiria pasar de una relacion molar de
0,5 a 1,0*? mol de H2S y CO2/ mol de amina y de este modo, liberar carga hidraulica

de bombeo para interconectar las unidades de tratamiento con amina.

4.5 EVALUACION ECONOMICA Y SELECCION DE LA MEJOR ALTERNATIVA.

Para la definicion de la alternativa adecuada se llevd a cabo una evaluacion
econdmica de las alternativas bajo un flujo de caja contemplada a 20 afios de vida
atil (tiempo estipulado por la empresa para evaluaciones econémicas), empleando
como indicadores de inversion el valor presente neto (VPN) y la tasa interna de
retorno (TIR). Para el calculo de estos indices se cre6 una matriz de flujo de caja
para la alternativa 1 y 2 en Microsoft Excel, considerando los siguientes factores:
produccion, precio productos, inversion, costos de operacion e impuestos a las

utilidades.

4.5.1 Produccion y precio de los productos. Se revisaron las registros de la base
de datos Refinery Information System (RIS), para establecer los dias de parada no
programada de la unidad de hidrotratamiento moderado (HCM), producto de la

salida de servicio de la unidad cracking UOP | con su respectivo sistema de amina,

11 KERN.D. Proceso de trasferencia de Calor. Compafiia editorial continental de México, edicién
XXVIII, 1997; p.183,

2YILDIRIM O. et al. Reactive absorption in chemical process industry: A review on current activities.
Chemical Engineering Journal, 2012, p. 374.
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y a partir del registro diario de la produccion en la base de datos Process System
(Pl) se estimé el valor promedio diario de diésel producto de la unidad (HCM),
estimando asi la produccion generada al implementar las alternativas. De igual
forma se estimé la cantidad de los gases licuados del petréleo (GLP) y propano
grado refineria (PGR) desviados a la red de gas combustible. Por otra parte, de los
indices econdmicos de la refineria se tomaron los precios de venta de los productos

para los ultimos 5 afios y se proyectaron utilizando Microsoft Excel.

4.5.2 Inversion y costos de operacién. Se identifico los costos de inversion y de
operacion necesarios para la implementacién de las dos alternativas propuestas y
por medio de cotizaciones realizadas a los ingenieros estatico, electronico, de
planeacidon de paradas de planta y de procesos asignados al area de interés, se
estimé la inversidn necesaria junto a los costos de operacién (insumos, servicios y

los analisis de laboratorio) de cada alternativa.

4.5.3 Impuestos a las utilidades. Se empled el impuesto anual al afio vencido; su
periodo gravable es del 1 de enero al 31 de diciembre. Este impuesto grava las
utilidades y su tarifa corresponde al 33% (24% corresponde al impuesto de renta y
9% al impuesto sobre la renta para la equidad (CREE)). Considerando que las
alternativas no requieren compra de equipos nuevos, no se hizo necesario tener en
cuenta la depreciacion, impuesto al patrimonio, mano de obra entre otras, puesto

que se facturan igual implementadas o no las alternativas.

Finalmente es importante aclarar que para la evaluacién se tiene en cuenta una tasa

de descuento de 15% aprobada por Ecopetrol para los proyectos de inversion.
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5. RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS

Los datos de proceso corresponden al periodo de operacion entre 2016 — 2017.
Dicha informacion se analiz6 con la herramienta computacional Minitab, a
continuacion, se reportan los resultados de estadistica descriptiva basica y algunas
variables de importancia en este tipo de proceso se indican en diagramas de cajay

bigotes.

5.1 RECOPILACION DE DATOS DE PROCESO DE LOS SISTEMAS ACTUALES
DE TRATAMIENTO CON AMINA

5.1.1 Datos de la unidad de amina U-2870. Se eliminaron 350 de 851 filas de
datos encontrados en el analisis de las principales variables asociadas al
desempefio la unidad de amina. Entre las principales causas estan: Por falla
instrumentacién, paradas no programadas de la unidad o disturbios operacionales
un total de 62 filas (7,3%); por andlisis de datos atipicos reportados por Minitab se
eliminaron 288 filas (33,8%). Lo anterior significa que la informacion que se reporta
en la Tabla 3 resumen, el conjunto de datos corresponde al 58,9% de los datos
originalmente descargados de los sistemas de informacién de la refineria. La
informacion reportada tiene un intervalo de confianza del 95%. La Tabla 4 contiene
el diagrama de caja y bigotes donde se indican los valores intercuartiles y los

bigotes.
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Tabla 3. Resumen estadistico de las principales variables operacionales de las torres de la unidad de amina
U2870 correspondiente al periodo 2016 — 2017.

Variable Unidad | Media |Desv.Est.|Minimo| Q1 |Mediana| Q3 |Maximo
Carga amina a T2874 Gpm | 267,42 | 19,24 | 207,06 | 262 270,58 | 279,65 | 300,82
Presion fondo T2874 Psig | 20,204 | 0,827 18,181 | 19,691 | 20,386 | 20,777 | 21,734
Temp. Rehvdor fondo °F 260,22 2,38 253,68 | 259,19 | 260,92 | 261,99 | 263,57
Temp. Entrada MEA a T2874 °F 181,52 9,37 160,12 | 173,43 | 182,74 | 187,38 | 197,68
Temp. cima T2874 °F 218,68 8,26 195,58 | 214,01 | 218,87 | 223,81 | 239,59
C02 mearica T2871 Ppm | 26418 7045 8497 | 21859 | 25776 | 31562 | 42869
H2S mea rica T2871 Ppm | 12288 4820 4998 | 9060 | 10649 | 15157 | 26455
C02 mearica T2872 Ppm | 31466 7232 11308 | 26370 | 32099 | 35526 | 51345
H2S mea rica T2872 Ppm | 9926 3739 271 7561 9008 | 12454 | 18709
C02 mearica T2873 Ppm | 12821 5574 6253 | 8885 | 10898 | 14550 | 31762
H2S mea rica T2873 Ppm 3343 5373 189 586 785 2555 | 20272
C02 mea pobre T2874 Ppm | 10127 3885 0 8456 9978 12632 | 19526
H2S mea pobre T2874 Ppm | 676,5 261,3 146,6 | 516,3 | 693,2 | 809,5 | 1752,2
MEA libre pobre T2874 %p |19,502 | 1,048 16,6 | 18,818 | 19,484 | 20,2 | 23,078
Presion T2873 Psig | 182,75 3,25 159,46 | 180,93 | 182,94 | 184,84 | 191,33
Flujo MEA a T2873 Gpm | 25,646 1,54 12,939 | 25,007 | 25,996 | 26,606 | 28,883
Flujo MEA a T2872B Gpm | 130,2 5,6 73,79 | 127,96 | 130,01 | 132,31 | 149,99
Flujo MEA pobre T2871 Gpm | 16,007 | 6,132 0,047 | 12,999 | 15,004 | 21,001 | 28,847
Flujo MEA pobre T2651 Gpm | 80,51 22,6 -0,3 85 87,99 90 95,01
Gas carga T2871 pceh | 55970 | 60764 299 461 540 |125986| 146345
Gas carga T2872 pceh [473851| 36444 |316670 |446652| 471900 (497391 | 572747
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Variable Unidad | Media |Desv.Est.|Minimo| Q1 |Mediana| Q3 |Maximo
GLP carga T2873 Bpd |3848,7| 477,1 1938,4 | 3531,8 | 3819,4 |4189,2 | 5793,8
Gas carga T2651 pceh | 68907 | 22016 -2 65140 | 76980 | 80819 | 96643
Gas cima T2874 pceh | 46115 8515 18993 | 41585 | 47582 | 52637 | 60133
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Tabla 4. Cajay bigotes de las principales variables operacionales asociadas a
latorre despojadora T2874 correspondientes al periodo de 2016 — 2017.
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5.1.2 Datos de la unidad de amina U-4860. Se eliminan 10 de 708 filas de datos
atipicos encontrados en el andlisis de las principales variables asociadas al
desempeiio la unidad de amina. Entre las principales causas estan falla
instrumentacioén, paradas no programadas de la unidad o disturbios operacionales.

La Tabla 5 resumen el conjunto de datos con un intervalo de confianza del 95%.

51



Tabla 5. Resumen de la estadistica bésica variables de proceso de unidad de amina U4860.

Variable Unidad| Media |Desv.Est.|Minimo Q1 Mediana| Q3 |Maximo
Flujo circulante DEA pobre Gpm | 307,70 3,28 301,68 | 305,27 | 306,40 | 311,52 | 315,55
Presion fondo T4861 Psig 17,60 0,69 16,30 | 16,84 17,76 18,24 | 18,90
Presion cima T4861 Psig 14,47 0,15 13,50 | 14,50 14,50 14,50 14,60
Temperatura salida rehervidor °F 258,59 2,47 250,05 | 256,75 | 259,48 | 260,68 | 262,16
Temp. gas cima T4861 °F 259,35 1,89 254,62 | 257,69 | 259,88 | 261,04 | 262,39
Temp carga a T4861 °F 216,12 2,44 208,27 | 214,39 | 215,89 | 218,24 | 222,56
Flujo carga a T4861 Gpm | 306,07 3,71 294,06 | 303,16 | 304,73 | 309,79 | 312,34
Flujo gas acido cima T4861 Kscfth 48,29 7,00 24,59 | 43,34 49,53 54,75 | 56,53
CO2 DEA rica Ppm | 6189,00 | 6002,00 0,00 | 1310,0 | 1310,0 | 9887,0 |24659,0
H2S DEA rica Ppm [21544,00| 7292,00 |4216,00|14128,0| 20062,0 |29352,0|29352,0
CO2 DEA pobre Ppm | 1286,30 | 899,60 0,00 | 559,30 | 1198,90 |1917,90| 5224,0
H2S DEA pobre Ppm | 2434,10 | 926,40 | 628,00 |1773,60| 2401,10 |3019,50|6033,10
DEA Libre %p 25,40 1,36 21,36 | 24,74 25,26 25,73 | 29,34
DEA Combinada %p 0,57 0,25 0,24 0,45 0,53 0,62 2,41
DEA total %p 25,97 1,36 21,87 | 25,28 25,78 26,28 | 29,84
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Tabla 6. Diagrama de caja y bigotes de las principales variables operativas de
la T4861.
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Temperatura rehervidor E4862, °F

Q1 = 256,75 °F
Mediana = 259,48 °F
Q3 =260,68 °F
Rango intercuartil =
256 3,92

254 Bigotes en: 250,92.
250 262,16

N =698

262

260

258

Rehervidor, °F

250

5.2 RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LAS CONDICIONES DE DISENO Y
ACTUALES.

Las simulaciones se realizaron en el software Aspen HYSYS version 8.8, en el
transcurso del desarrollo de este trabajo la empresa actualizé a la version 10, sin

embargo, esto no altero los resultados de las corridas ni los analisis posteriores.

Se realizan simulaciones con los parametros de disefio de las unidades U2870,
U4860 y U4282B; en las cuales se deben realizar adaptaciones para compensar las
limitaciones del software HYSYS, como se describen a continuacion.

e UNIDAD 2870

La unidad U2870 consta de cuatro (3) torres absorbedoras: T-2871, T-2872, T-2873
y T-2651 que generan la carga de una (1) torre despojadora T-2874.

El documento de disefio de esta unidad no suministra las temperaturas de la
solucion de amina pobre que alimentan cada torre absorbedora, por lo cual se
determina este valor mediante una temperatura de aproximacibn como un

diferencial mayor o igual a 5°F entre la corriente de gas acido y la corriente de
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solucion de amina pobre, esta condicion impide la condensacion de hidrocarburos
evitando la contaminacion de la solucion de amina (Amine Treating Unit-General
Operating Instructions, UOP Process Division,1992, P4g.8). En esta unidad
tomamos la temperatura de 118°F como referencia para la solucion de amina pobre

gue se carga a las cuatro torres absorbedoras.

La torre absorbedora T-2873 se alimenta con GLP en estado liquido.

En el disefio, el fondo de la T-2871 recibe las corrientes de fondo de las otras tres
(3) torres absorbedoras, para efectos de la simulacién se utilizé6 un mezclador para
recibir las corrientes de fondo de las cuatro (4) torres y de ahi se alimenta la corriente
de carga a la torre despojadora, pasando antes por un intercambiador de calor y
una valvula reguladora de presion, los cuales ajustan las variables de entrada para
dicha torre. Posteriormente, para obtener una convergencia mas rapida de la torre
despojadora T-2874, se coloca un calentador (Heater E-103) y un condensador
(Cooler E-100) para simular el intercambiador de calor que transfiere las corrientes
de carga y fondo de esta torre. La corriente de amina pobre proveniente del fondo,
se mezcla con amina fresca y luego pasa a un divisor de corrientes (TEE-100), el

cual surte las cargas de aminas a las torres absorbedoras que conforman la unidad.
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Figura 10. Torres absorbedoras U2870
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Figura 11. Torre despojadora U2874
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e UNIDAD 4860

La unidad 4860 comprende un tambor flash D-4861 que remueve hidrocarburos
disueltos o arrastrados en la corriente de carga de la torre despojadora T-4861. Los
hidrocarburos livianos son separados debido a la reduccién de la presion. Estos
gases son lavados, antes de que salgan de la unidad, con una pequefia corriente
de amina pobre dentro de un lecho de contacto que se encuentra sobre el tambor.
Para efectos de la simulacion, fue necesario conectar la corriente de cima del
separador D-4861 a la torre absorbedora T_D-4861, que hace las veces del lecho
de contacto y posteriormente utilizar el mezclador MIX-100 para unificar corrientes
de salida. Luego se coloco el splitter X-100 para ajustar la limpieza de la corriente

de amina rica en la composicién de disefio.
La amina rica ingresa a la bomba P-4862A/B y luego se calienta en el

intercambiador de calor E-100 previo a la alimentacion a la torre despojadora. El

gas &cido obtenido por la cima se envia a la Unidad de Recuperacion de Azufre
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(SRU). La amina pobre del fondo se envia al mismo intercambiador para precalentar
la corriente de alimentacion de la torre y se mezcla en el MIX-101 con una corriente
de DEA pobre para bombearlo mediante P-4863A/B al divisor TEE-100 que genera
las corrientes de carga para las absorbedoras T-4703, T-4704 y T-4752.

Figura 12. Tambor flash D-4860
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Figura 13. Torre despojadora T-4861
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e UNIDAD 4282B

Las corrientes de amina rica se unen en el mezclador MIX-103 e ingresan al tambor
flash D-4282, donde se limpia la corriente de hidrocarburos livianos disueltos y luego
la cima se carga a la torre absorbedora T_D-4282, simulando el lecho de contacto
que esta sobre el tambor flash, luego el mezclador MIX-101 reune la corriente de
fondo de la torre y del separador. La corriente de salida del mezclador debe
bombearse, sin embargo, ésta contiene fraccion de vapor, por lo cual es necesario
ubicar el separador V-100 e incluir el mezclador MIX-101 para unificar las corrientes
de cima del tambor flash. La corriente de fondo resultante es llevada por la bomba
P-4281C/D a precalentarse en el intercambiador de calor E-100 y luego se carga a
la torre despojadora T-4282B. La corriente de fondo de amina pobre ingresa al
intercambiador mencionado para entregar calor a la amina rica mientras que la cima

de gas acido es enviada a la planta de azufre.

Figura 14. Tambor flash D-4282
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Figura 15. Torre despojadora T-4282B
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e VALIDACION DE SIMULACIONES BAJO PARAMETROS DE DISENO

Para validar el modelo de la unidad de HYSYS se realiza una verificacion de los
datos de composicion, condiciones y propiedades de las en las corrientes de salida
de cada una de las torres con el fin de evaluar los datos y calcular el error los
resultados esté en la tabla 7 se identifica que el error esta por debajo de 5% lo que
indica que los resultados de estas simulaciones son perfectamente validados para

realizar los corridas de los escenarios propuestos para este trabajo
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Tabla 7. Datos de disefio de las corrientes de salida de las torres de amina para validar contra la simulacion

DATOS DISENO DATOS SIMULACION ERROR CALCULADO
MOLES/HR | LBMOL/HR [ LBMOL/HR |GAA DE| — [MOLESHR LBMOL/HR|GAADE| .
COMPUESTO | pm| GAS | SALIDA | GLP | AMINA sg::a sg:ia GAS Li“ﬁﬁ;’:R GLP | AMINA sé::a sé'A':a e | €| €| €| ¢ €
SALIDA | C2/C2= | SALIDA |SALIDA| Lo | oo | SALIDA | ‘o " | SALIDA |SALIDA| . | o0 | T2871 | T2872 | T2873 | T2874 | TA861 | T42828
T2871 T2872 | T2873 | T2874 T2871 72873 | T2874
Inerte 0 81.15 0 0 0003 0 0.00 8113 000 003] 000 000 000 001] 000 -0.03| 009 000
H20 18 0 0 0 2178 | 9599 | 7.35 3.04 421 1001]  21.77] 951| 746 -304| 421 1001| 001 008 -0.10
coz 4 0 0 0 158 0 | 3337 0.00 0.01 0.00] 1584 000 3322| 000 -001] 000 -0.04 000 0.11
H2S 34 0 0 0 1188 | 1129 | 66.39 0.00 0.00 0.00] 118.57| 112.89| 66.06] 0.00] 0.00| 000 010 000] 0.20
H2 2| 19 2255 0 0 0 0 191.01] 225.44 000 412] 000 000 001 002] 000 412 000] 000
cl 16 | 4383 247 0 0 0023 0 382 246,91 000 055 002] 000 001 003] 000 -055 000 000
Co= 2 0 1246 0.16 0 0 0 000] 12453 0.16]  0.04] 000 000 000 002] 000 -0.04 000 000
c2 30| 962 1216 2.36 0 0.01 0 962 12158 236 0.06] 001] 000 000 002] 000 -0.06] 000] 000
C3= 2 0 3459 397.1 0 0 0 0.00 34.56 397.0] 006 000 001] 000] 002 001] -0.06] 000 -0.01
3 4| 749 9.1 1509 0 | 0006 0 7.49 921]  150.87|  0.02] 0.002] 0.00] 000] 000 000] -002] 000 0.0
Cé= 56 0 1.69 4436 0 0 0 0.00 169] 44351 0.09] 000 000 000 000 002] -0.09] 000 0.0
ica 58 | 3.03 2.44 2451 0 0 0 3.03 244 24508| 000 0.00] 000 000] 000 000] 000 000 0.0
NC4 |58 2 0.51 774 0 0001 0 2.00 0.51 7740]  0.00] 0.00 | 0.00] 000| 000 000] 000 000 0.0
C5= 7 0 0.01 9.27 0 0 0 0.00 0.01 9.26) 001] 000 000 000 000 001 -0.01] 000] 000
ic5 2| 142 0.04 6.5 0 0 0 14 0.04 650 005 000 000 001 000 000 -0.05| 000] 000
NC5 | 72| 089 0 0 0 0 0 0.89 0.00 000 000] 000 000 000 000 000 000 000 000
Co+ 8| 126 0.02 0 0 0 0 125 0.02 000 002] 000 000 001 000 000 -0.02] 000] 000
20% w MEA 0.00 0 0 0 0 0 0.00 0.00 0.01]  000] 000 000 000 000 -001| 000 000 000
ﬂ‘[’r’:o'l'l’::]‘" 260.58 | 84837 | 1332.05 | 156.36 [122.611| 107.11 | 26355 | 85220 | 134193 | 161.23 |122.43|106.75| -0.82| -0.41| -0.69| -1.90| o0.08| 047
peso 8.83 18.8 51.2 328 | 328 | 3605 | 89 18.82 5090 | 3204 |3281 |3605| -0.06| -002| 020 057 -001| 000
molecular PM
FLUJO [ib/hr] 230092 | 159494 | 68201 |5128.61|4021.65|3861.32| 23456 | 16040 | 68304 | 51659 |4017.1|38483| -1.86| -0.57| -0.15| -0.71] 0.11] 033
NMNMPCSD 237024 | 7.71677 | 121163 |142225|1.11527|0.97427| 23973 | 7.7524 | 12.206 | 1.4666 |1.1137| 0.971 | -0.03| -0.03| -0.08| -0.04] 0.00| 0.0
PRESION 66.00 185 185.00 | 10.00 | 14.00 | 10.00 65 185.00 185 10 | 13 | 10 | o060 000 o000 o000 088 0.00
CIMA [psig]
PRESION
_ 70.00 190 20000 | 19.00 | 17.70 | 16.30 70 190.00 195 19 | 177 | 163 | o000 000 167| o000 000 0.00
FONDO [psig]
TEM[':F(]:'MA 101.00 102 115.00 | 150.00 | 130.00 | 120.00 | 118 118.00 121 148 | 1207 | 120 | -846| -7.92| -279| 080 013]  0.00
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e BALANCES DE ENERGIA EN TORRES DESPOJADORAS

Se plantea la ecuacion de Balance de Energia en funcion de las entalpias masicas
para cada sistema conformado por la torre despojadora que contiene una corriente
de entrada, dos corrientes de salida, un rehervidor y un condensador.

Am * Usistema = Mentrada * hentrada — Mgqaiida * hsalida + Q

Donde

Am es el diferencial de flujos masicos de las corrientes del sistema, se toma como
base de calculo 1 hora.

Usistema es la energia del sistema en funcion de las entalpias de las corrientes
y el calor de intercambio.

m es la masa de cada corriente

h es la entalpia méasica de cada corriente

Q es el diferencial de Duty entre el entregado por el rehervidor y el retirado por el

condensador

Ejemplo para la T-4861:

Am x Ur_yg61 = Mg * hg — ((ng * hg) + (Mq3 * hy3)) + (Qre1r — Qro1c)
Am x Up_ug¢; = 2.2€7 Btu

Tabla 8. Resultado Balances de Energia Torres despojadoras en disefio

Torre Am * Usistema Am x Usistema
Despojadora en PFD [Btu/h] en simulacion [Btu/h]
T-2874 19 MMBtu/h 21 MMBtu/h
T-4861 22 MMBtu/h 22 MMBtu/h
T-4282B 21 MMBtu/h 20.3 MMBtu/h
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5.3 ALTERNATIVAS PROPUESTAS PARA ALTERNAR SISTEMAS DE
DESPOJO.

En los apartados anteriores se establecié la unidad de endulzamiento con amina U-
2870 encargada de tratar las corrientes acidas de la cracking UOP | (T-2871,
T2872B, T2873) como un cuello de botella por dos principales razones. Primero la
torre despojadora de esta unidad T-2874 bajo la configuracion actual de operacion
trabaja por encima del flujo y carga acida de disefio, debido a la inclusion de una
corriente externa de MEA rica proveniente de la torre T-2651 encargada de retirar
el Hz2S del gas residual producto del proceso de hidrogenacion y hidrocraqueo de la
unidad HCM, lo cual provoca serios problemas operacionales y de corrosiéon en el
circuito de despojo. Por otra parte, cuando la unidad de amina U-2870 tiene parada
de planta no programada. es necesario sacar también la unidad HCM puesto que
ninguna otra unidad de amina esta habilitada para tratar sus gases acidos, trayendo
como consecuencia la perdida innecesaria de produccion de diésel y gasdleo
hidrogenado (GAOH) durante los dias que dure el mantenimiento y puesta en

marcha de las unidades (Figura 16).

63



Figura 16. Configuracion actual de operacion de la unidad de endulzamiento
U-2870.
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Por tal motivo, este capitulo describe y muestra la evaluacién técnica de los

esquemas operacionales propuestos para solventar la problematica descrita.

5.3.1 Alternativa 1: Envio de carga acida de la torre T-2651 hacia la U-4860. La
alta carga acida y baja flexibilidad de la T-2874 para el manejo del gas acido de la
T-2651, junto a la necesidad de sacar de servicio HCM cuando la U2870 se
encuentra en mantenimiento, hace necesario buscar otros destinos para esta
corriente &cida. Dentro del estudio de las unidades de amina se identifico la
oportunidad de integrar la torre T-2651 a la unidad de amina U-4860,
especificamente a la despojadora T-4861 en busca de utilizar los activos existentes

al maximo de su capacidad de instalacion (Figura 17).
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Figura 17. Configuracién de operacion propuesta en la alternativa 1.
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La torre T-4861 es una despojadora que actualmente trata el solvente producto del
endulzamiento de los gases residuales de la unidad HDT (T-4752, T-4704y T-4703).
Sin embargo, en la operacion actual emplea dietanolamina (DEA) mientras que la
T-2651 metiletanolamina (MEA), haciendo necesario realizar un cambio de
solvente. Aunque la T-4861 trabaja al limite de carga &cida de disefio, estos
parametros se ven sobrepasados al incluir la corriente extra de solvente de DEA o
MEA (alrededor de 100 gpm con 46109 ppm H2S) proveniente de la T-2651, por
este motivo se propone hacer el cambio de solvente a la Unidad U-4860y la T-4861
a metildietanolamina (MDEA) puesto que en operacion puede manejar
concentraciones acuosas de solvente muy superiores a las aminas primarias y
secundarias, permitiendo aumentar el flujo de solvente en las torres absorbedoras
(T-4752, T-4704 y T-4703) soportando mayor carga acida (mol de gas acido/mol de

solvente) favoreciendo la adecuada operacion (Tabla 9).
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Tabla 9. Propiedades principales de los

endulzamiento.

tres tipos de amina para

PROPIEDAD MEA DEA MDEA
Concentracion solucion de amina [%p/p] 20 35 40
Car_ga acida [moles de gas acido/moles de 0.35 04 05
amina]

Consumo de vapor [lb vapor/ gal de amina] (0.6-0.9) | (0.7-1.0) | (0.9-1.2)
Punto ebullicién (°F) 339 516 477

Fuente: Campbel, 2014

Son numerosos los estudios realizados que confirman los beneficio del uso de
aminas terciarias para la remocion de contaminantes acidos (H2S y COz2), que
complementan los buenos resultados obtenidos de cambios de solventes realizados
en la refineria (solventes primarios y secundarios a aminas terciarias), por ejemplo
en las unidades de Parafinas e Hidrogeno que permiten postular el empleo de la
MDEA como solucion a las elevadas concentraciones de gas acido en las corrientes

de refineria.

SIMULACION DE LA ALTERNATIVA PROPUESTA EN ASPEN HYSYS V.10

Con el fin de evaluar la correcta operacion de las unidades que involucran la
alternativa 1, estas se simularon en el software Aspen HYSYS V.10, como se
observa en la figura 18.

Se inicio la simulacion con la seccion de absorcion: torre T-4752 de la unidad U4750
(HDT) y las torres T-4704 y T-4703 de la unidad U-4700 (UOP II), por dltimo se
adiciono la torre T-2651 de la U-2650 (HCM), finalmente se incluyo el sistema de
despojo de la U-4860 (T-4861). Los variables de entrada ingresadas para el
simulador se obtuvieron de estimar el valor promedio registrado en las herramientas

de CDLAB y PI, para el periodo de tiempo comprendido entre el 2016-2017.
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La alternativa esta compuesta por el cambio de solvente y la inclusién de una
corriente de MDEA de la T-2651 (alrededor de 90 gpm) al sistema de despojo de la
U-4860, que opera bajo la configuracion actual con una carga de amina rica

promedio de 305 gpm (Tabla 6).
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Figura 18. Alternativa 1 desarrollada en el ambiente de simulacion de Aspen HYSYS V.10.
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Las composiciones de entrada del gas acido y condiciones de la corriente
(Temperatura, presion y flujo) necesarias para la evaluacion de esta alternativa se

pueden observar en la Tabla 10

Tabla 10. Condiciones de las corrientes de alimentacion y cromatografia

UNIDAD T-4752 T-4704 T-4703 T-2651
Flujo gas [Lb/h] 29281 44485 6080 27845
Temperatura [°F] 105 130 100 131
Presion [Psig] 205 683 81 1500
COMPONENTE % mol
Hidrégeno 0.19 0.59 13.02 12.21
Nitrdgeno 0.00 0.00 0.00 0.60
Metano 86.40 94.13 54.39 86.13
Etano 0.00 0.00 0.00 0.38
Etileno 12.54 3.84 17.91 0.00
Propano 0.00 0.00 0.00 0.21
Propileno 0.27 0.50 5.76 0.00
Iso-Butano 0.00 0.00 0.00 0.06
N-Butano 0.00 0.40 0.00 0.20
Pentano 0.01 0.00 3.24 0.01
Buteno 0.01 0.40 4.73 0.00
Acido sulfhidrico 0.59 0.14 0.95 0.20

Nota. valores promedio de base de datos de refineria CDILAB y PlI.

El cambio de amina permite subir la concentracion de MDEA en el solvente al 40%
p/p, a diferencia de la DEA que por disefio y heuristica se mantiene al 25% p/p, esta
diferencia de concentracién permite mayor flujo de solvente (amina en la solucién
acuosa) favoreciendo que la carga acida se encuentre dentro de los limites (<0.5
mol gas acido/mol MDEA), manteniendo la eliminacion de H2S de las corrientes de
gas acido tratado. La figura 19 muestra el flujo de MDEA y el grado de eliminacion
de H2S en las corrientes de gas acido calculadas a partir de la simulacion realizada
en Aspen HYSYS.
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Figura 19. Resultados de simulacién de la alternativa 1 al cambiar el solvente:
a) Flujo de circulacion de MDEA vs DEA y b) Porcentaje de eliminacion de Hz2S
de la corriente de gas acido.
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En la figura 19a se puede apreciar el aumento en la circulacién de amina (MDEA)
en cada una de las torres con respecto a su operacion anterior (DEA), destacando
gue la amina presente en la solucion acuosa de las tres absorbedoras que cargan
ala U-4860 (T-4751, T-4704 y T-4704) aumento en un 50%, permitiendo una mayor
cantidad de absorbente por unidad de gas éacido (H2S o COg2), mejorando
notablemente la carga acida del proceso. Por otra parte, en la figura 19b se observa
gue para la configuracién de operacion propuesta todas absorbedoras logran un
porcentaje de eliminacion de HzS de la corriente de gas acidos mayor al 99.5% vy la
T-4861 logra despojar el 97.5% de Hz2S contenido en la amina rica, cumpliendo con
las especificaciones de calidad de los corrientes a las condiciones de temperatura

y presién actuales.
Ademas del grado de remocion del H2S, se verificd que la carga acida de las

absorbedoras se encontrara dentro del valor recomendado para el nuevo tipo de
solvente (Tabla 11).
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Tabla 11. Cargar acida en la etapa de absorcion de H2S.

TORRE T-4752 | T-4704 | T-4703 | T-2651
Carga acida maxima [mol gas acido/
mol MDEA]

0.17 0.33 0.45 0.50

Como se evidencia en la tabla 11 todas las torres evaluadas se encuentran dentro
del rango de carga acida permisible (<0.5 mol gas acido/ mol MDEA), de tal manera
gue se puede esperar que parametros como corrosion, degradacion del solvente,
reacciones y productos indeseables se encuentren dentro del rango caracteristico
de este tipo de procesos. En cuanto a la despojadora T-4861 se analiz6 su
comportamiento hidraulico, puesto que este equipo soporta el mayor impacto de la
alternativa 1, al tener que tratar una nueva corriente de amina rica. Con el fin de
analizar el funcionamiento hidraulico de los platos, se identificd la zona 6ptima de
operacion a las nuevas condiciones de operacién, a través de la simulacién
realizada en Aspen HYSYS figura 20.

Figura 20. Evaluacion hidraulica de los patos 5 al 22 de la T-4861
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En la figura 20 se observa que para la alternativa propuesta, el punto de operacion
de la T-4861 se encuentra dentro de la zona Optima, lo que permite un adecuado
proceso de despojo de los gases acidos contenidos amina rica en cada uno de los

platos .Sin embargo, la linea de operacion cruza el limite de maxima carga del
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vertedero y la operacioén se encuentra muy cerca del limite de lloriqueo, por tal
motivo se recomienda no aumentar la carga puesto podria trasladar la operacién de

despojo a zonas indeseables de maxima carga en el vertedero o lloriqueo.

Por otra parte, en la cima de la torre (platos 1) si bien la linea de operacion esta
enmarcada en zona 6ptima de operacion, se encuentra muy cerca de la zona de
carga minima del vertedero, de tal forma que disminuir el flujo de amina podria sacar

esta seccion de la torre de la zona optima de operacion.

Figura 21. Evaluacién hidraulica del plato 1 (T-4861).
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A continuacién, en la tabla 12 se muestra la composicién molar de las corrientes de
cima de las torres absorbedoras que se incluyeron en esta alternativa, donde se
puede evidenciar el cumplimiento de pardmetros de calidad de los productos de
salida en cuanto contenido de gases acidos (H2S y COz), junto a la corriente de cima
de la despojadora T-4861.
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Tabla 12. Composicion molar de las corrientes endulzadas con MDEA en las
torres T4752, T4704, T4A703 y la T2651

Absorbedoras Despojadora
T-4752  T-4702 T-4703 T-2651 T-4861

Componente Fraccion molar

Nitrégeno 0.000 0.000 0.000 0.006 0.000
Agua 0.006 0.005 0.018 0.002 0.077
Dioxido de

carbono 0.000 0.000 0.000 0.000 0.003
Acido sulfhidrico | 0.000 0.000 0.000 0.000 0.919
Hidrogeno 0.865 0.946 0.621 0.893 0.001
Metano 0.126 0.039 0.205 0.090 0.000
Etileno 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Etano 0.003 0.005 0.056 0.004 0.000
Propileno 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Propano 0.001 0.002 0.054 0.002 0.000
Butileno 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Iso-butano 0.000 0.000 0.000 0.001 0.000
N-butano 0.001 0.004 0.037 0.002 0.000
Pentene 0.000 0.000 0.000 0.000 0.004
Pentano 0.000 0.000 0.000 0.001 0.000
Hexileno 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
MDEA 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000

El cambio de solvente implica un cambio en el consumo de energia en el rehervidor
de la despojadora, para esta nueva configuracion operativa el consumo estimado
sera de 28 [MMBtu/hr] entregado por 30774 Ib/h de vapor para remover un
promedio de 90000 Pies Cubicos Estandar Hora (PCSH) de H2S. En la operacién
actual la despojadora tiene un requerimiento energético de valor 22 [MMBtu/hr]

suministrados por 23600 Ib/h de vapor.
5.3.2 Alternativa 2: Envio de carga acidade latorre T-2651 hacia la T-4282B via

cabezal de HDT. Esta alternativa consiste en conectar por medio de un banco de

tuberia el cabezal de amina rica y pobre que envia solvente de HDT a ser tratado a
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la U-4860, con la unidad de endulzamiento con amina U-4280 ubicada en la cracking
UOP I1.

La corriente de amina rica proveniente de la T-2651 se enviara a la unidad U-4860
donde se mezclara con las corrientes de amina de las torres (T-4752, T-4704 y T-
4703), enviando una fraccion de esta a ser tratada en la despojadora T-4861 de la
U-4860 y la restante por la conexion propuesta a la despojadora T-4282B de la
Unidad U-4280 (Figura 23).

Figura 22. Configuracion de operacién propuesta en la alternativa 2.
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La torre T-4282B es una despojadora con DEA auxiliar a la T-4282A ubicada en la
cracking UOPII (Figura 24), que actualmente se encuentra fuera de servicio, por
este motivo se podria emplear para tratar una fraccién de la corriente de amina rica

de alrededor de 180 gpm (flujo de disefio), enviando el restante a ser tratada en la
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T-4861 (290 gpm). Esta configuracion permite tratar por completo el efluente de
amina rica con elevadas concentraciones de H2S de las absorbedoras de (HDT,
UOPI y HCM), debido a que este cambio permite que la T-4861 opere a flujos y
cargas acidas por debajo de la de disefio sin necesidad de cambio de solvente, y
ademas permite optimizar el uso de los activos existentes al poner en operacion la
despojadora T-4282B.

Figura 23. Circuito de despojo de amina en torno a la torro T-4282B.
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SIMULACION DE LA ALTERNATIVA PROPUESTA EN ASPEN HYSYS V.10

Con el fin de evaluar la correcta operacion de las unidades involucradas en esta
alternativa, se simularon en el software Aspen HYSYS V.10, como se observa en la
figura 23. Se emple6 como base la simulacion desarrollada en la alternativa 1,
incluyendo un divisor de corriente TE-100 (Amina rica) y el sistema de despojo

entorno a la T-4282B. Los variables de entrada ingresadas para el simulador se
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obtuvieron de estimar el valor promedio registrado en las herramientas de CDLAB
y PI, para el periodo de tiempo comprendido entre el 2016-2017.

Esta alternativa consiste en tratar 320 gpm de DEA rica en la T-4861 (flujo de

disefio) y mandar la fraccidn restante (134 gpm) a regenerar en la torre T-2842B.
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Figura 24. Alternativa 1 desarrollada en el ambiente de simulacion de Aspen HYSYS V.10.
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Para esta alternativa no era necesario el cambio de solvente, de tal manera que se
ejecutd la simulacion con las condiciones normales de DEA pobre (solucion acuosa
al 25 %pl/p) al ingreso de las absorbedoras. En la tabla 13 se muestra la composicion
del gas dulce a la salida de las torres absorbedoras con DEA donde se evidencia la
eliminacion de los contaminantes (H2S y CO2) cumpliendo las especificaciones de
calidad en cada una de las corrientes producto.

Tabla 13. Composicién molar de las corrientes endulzadas con DEA en las
torres T4752, T4704, T4703 y la T2651.

T-4752 T-4702 T-4703 T-2651
Componente Fraccion molar
Nitrdgeno 0.00 0.00 0.00 0.0060
Agua 0.006 0.01 0.02 0.0011
Dioxido de carbono | 0.000 0.00 0.00 0.0000
Acido sulfhidrico 0.000 0.00 0.00 0.0000
Hidrogeno 0.865 0.95 0.62 0.8938
Metano 0.125 0.04 0.20 0.0897
Etileno 0.000 0.00 0.00 0.0000
Etano 0.003 0.01 0.07 0.0038
Propileno 0.000 0.00 0.00 0.0000
Propano 0.001 0.00 0.05 0.0021
Butileno 0.000 0.00 0.00 0.0000
Iso-butano 0.000 0.00 0.00 0.0006
N-butano 0.001 0.00 0.04 0.0020
Pentene 0.000 0.00 0.00 0.0000
Pentano 0.000 0.00 0.00 0.0008
Hexileno 0.000 0.00 0.00 0.0000
DEA 0.000 0.00 0.00 0.0000

La figura 26 muestra el consumo energético (Ib vapor) y el % de remocion de H2S
del sistema de regeneracion de amina calculados a partir de la simulacion realizada
en Aspen HYSYS.
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Figura 25. Resultados de simulacion de la alternativa 2 (T-4861 y T-4282B): a)
Consumo energético y b) Porcentaje de eliminacion de H2S contenido en DEA.
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En la figura 27a se puede apreciar un aumento del consumo de vapor necesario
para el despojo del H2S en la amina correspondiente al 15.1% con respecto a la
configuracion actual de operacion, aumentando el consumo energético del proceso
de despojo en 25 MMBTU/H. Por otra parte, en la figura 27b se observa que para la
configuracion de operacion propuesta las despojadoras T-4861 y T-4282B logran
un porcentaje de eliminacion de H2S contenido en la amina rica mayor al 98%,

cumpliendo con las especificaciones de calidad de la amina pobre.

Ademas del grado de remocion del HzS, se verificd que la carga acida de la amina

cargada a las despojadoras se encontrara dentro del valor recomendado (Tabla 14).

Tabla 14. Cargar acida en la etapa de despojo de H2S.
TORRE T-4861 | T-4282B

Carga acida maxima [mol gas acido/ mol de amina] | 0.28 0.29

Como se evidencia en la tabla 11 las despojadoras se encuentran dentro del rango
de carga acida permisible (<0.4 mol gas acido/ mol DEA), de tal manera que se

puede esperar que parametros como corrosion, degradacion del solvente,
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reacciones y productos indeseables se encuentren dentro del rango caracteristico
de este tipo de procesos. En cuanto al funcionamiento hidraulico de las
despojadoras T-4861 y T-4282B, se analizo identificando la zona Optima de
operacion de las etapas (Platos) a las nuevas condiciones, a través de la simulacion
realizada en Aspen HYSYS.

Perfil Hidraulico de la despojadora T-4282B
Desde el plato 3 Al 24 se observa un buen comportamiento hidraulico de torre, sin
embargo todos los platos muestran que puede aumentarse la carga de amina rica

en la unidad sin salir de la zona optima de operacién de la torre (Figura 27).

Figura 26. Perfil hidraulico de los platos 3 al 24 de la T-4282B.
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No obstante, del plato 1 al 3 la operacion de despojo se encuentra por debajo del
limite de carga minima en el vertedero (Figura 28), esta condicién podria mejorar
subiendo levemente la carga. Sin embargo la operacion en general logra mantener
adecuadamente la calidad de las corrientes producto, sin arrastre de liquido en la

corriente de cima.
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Figura 27. Perfil hidraulico del plato 1 de la T-4282B.
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Perfil Hidraulico de la despojadora T-4861

En el perfil hidraulico del pato 1 al 2 su punto de operacion esta por fuera de la linea
de carga liquida minima en el vertedero, indicando bajo flujo de liquido en la cima
de la torre lo cual puede provocar en ocasiones arrastre de liquido por parte del gas

ascendente, esto se puede mejorar subiendo levemente la carga a la torre (Figura

29).

Figura 28. Perfil hidraulico de los platos 1y 2 de la T-4861.
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En el plato 3 (Figura 30) la operacion se encuentra en la zona de lloriqueo o

lagrimeo, posiblemente por la baja velocidad del gas y el alto caudal de liquido,

debido a que es el plato de carga de la torre.

Figura 29. Perfil hidraulico del plato 3 de la T-4861.
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Finalmente se observa en la figura 31, que el punto de operacion de la T-4861 del

plato 5 al 22 se encuentra dentro de la zona 6ptima, motivo por el cual a pesar del

bajo rendimiento que podria haber en los 3 platos de cima se logra un adecuado

proceso de despojo de los gases acidos contenidos amina rica.

Figura 30. Evaluacioén hidraulica de los platos 4 al 22 de la T-4861.
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5.4 EVALUACION HIDRAULICA DE LOS SISTEMAS FACTIBLES DE
INTERCONECTAR

Para el cumplimiento de la alternativa 1 es necesario incluir una corriente de 90 gpm
de DEA rica proveniente de la T-2561 a ser tratada en la despojadora T-4861. Este
incremento en el flujo de las corrientes de amina puede impactar en el
funcionamiento correcto de los equipos auxiliares a los que ingresa
(intercambiadores, valvulas y bombas), donde su capacidad puede llegar a ser una
limitante para el aumento de carga al sistema de regeneracién. Por este motivo se
hace necesario realizar una evaluacion hidraulica a los equipos en torno a la
despojadora T-4861 (Figura 32).

Figura 31. Diagrama esquematico de la despojadora T-4861.
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Inicialmente se verifico que las bombas de carga y de producto (P-4862 y P-4863)
pudieran operar a las nuevas condiciones de flujo. En la tabla 15 se puede verificar
que bajo la condicidn propuesta de flujo ambas bombas se encuentran dentro del
rango de disefio, destacando que la bomba de producto se ubicaria en el punto de
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mejor eficiencia, de tal manera que el equipo de bombeo no supone ningun

problema para la nueva configuracion de bombeo operacion.

Tabla 15. Operacion de las bombas de carga y producto a las nuevas

condiciones de operacion.

Operacion Presion descarga Caudal [gpm]
P [Psig] Operacion | Minimo | Maximo | BEP
P-4863
Actual 278.1 309
2 71
Propuesta 271.58 370 89 528 3
P-4862
Actual 90.7 296
Propuesta 82.07 380 245 420 350

* BEP: Punto de mejor eficiencia.

A partir de los datos de disefio (AP, CV y flujo) minimo, maximo y de operacion se

construyo la curva de operacién de las valvulas de control (Figura 33).

Figura 32. Curva de operacion de las valvulas de control: a) Valvula de carga
y b) Valvula de producto.
a) b)
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En la figura 33 se observa que el flujo de carga y producto propuesto (380 y 285

gpm) estan por fuera de la zona de operacién de disefio de las valvulas. Por otra
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parte, una prueba de recorrido realizada a la valvula FV48615 en campo reporto un
flujo de 284 gpm al 100% de apertura (valor similar al del flujo propuesto), por tal
motivo se debe realizar un cambio de internos de las valvulas (mejorar el CV), de
tal manera que los flujos propuestos se encuentren dentro del rango de apertura

recomendado (entre el 50y 75 %).

Es importante aclarar que todo el flujo descargado por la bomba P-4863 no pasa
por la valvula de control (FV48615), puesto en operacion normal alrededor del 25%
es desviado por el bypass (FV48609). De manera similar a las valvulas de control,
se observa en la figura 34 que la valvula del Bypass se encuentra fuera de la zona
de operacion de disefio para la operacion propuesta (95 gpm), siendo necesario un

adecuamiento de los internos.

Figura 33. Curva de operacion de la valvula DE bypass de producto.
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Finalmente se comprob6 que la cabeza aportada por las bombas fuera suficiente
para transportar el fluido a su lugar de destino. En la tabla 16 se observa la presiéon
de descarga de la P-4862 y la caida de presién en el recorrido del fluido hasta la
torre T-4861.
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Tabla 16. Cabeza de presién requerida para transportar la amina hasta la T-
4861.

CAIDA DE PRESION
Operacion P Descarga Banco P Final
P P-4862 E-4861 FVv48605 . Total
Tuberia
Actual 90.7 3.35 24.99 3.88 32.22 58.51
Propuesto 82.07 5.22 11.51 6.39 23.13 58.94

*P: presion, todas los valores estan dados en Psi.

Como se observa en la tabla 16, la bomba de carga P-4862 cuenta con la cabeza
de presidn necesaria para transportar la amina del tambor de carga D-4861 a la
torre de despojo T-4861, también es evidente que el aumento del flujo propuesto no
significo un cambio apreciable en la presién del circuito con respecto a su operacion
habitual. De igual manera se puede apreciar que en la tabla 17 que la bomba de
producto (P-4863) también cuenta con la cabeza de presion necesaria para el buen

funcionamiento hidraulico del circuito de fondo.

Tabla 17. Cabeza de presion minima requerida por la P-4863 para el transporte

de amina.
CAIDA DE PRESION
Operacion P Descarga Banco P Final
P P-4863 F-4861 | FVv48615 . Total
Tuberia
Actual 278.1 20.00 34.06 34.3 79.86 | 190.04
Propuesto 271.58 20.00 17.27 57.2 94.47 | 183.63

*P: presion, todas los valores estan dados en Psi. Este escenario corresponde

cuando el Bypass esta completamente cerrado (Apertura 0%).
En cuanto la alternativa 2, no es necesario realizar una evaluacion hidraulica de los

equipos anexos, puesto se distribuyeron los flujos de amina rica entre la T-4861 y

T-4282B de tal manera que trabajen dentro de su zona de operacion.
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5.5 EVALUACION ECONOMICA DE LAS ALTERNATIVAS.

5.5.1 Produccion generada. Para la evaluacion economica es importante definir la
cantidad de productos generados al implementar las opciones planteadas. En este
caso, el objetivo de implementar las alternativas es permitir que la unidad de
hidrocraqueo moderado (HCM) siga en servicio aun cuando la unidad UOPI junto a
su seccion de tratamiento de amina salga fuera de servicio de manera programada

0 no.

Tiempo fuera de servicio HCM.

Observando en registro de shut down de la Unidad UOPI se encontré que esta

presento paradas no programadas de alrededor de 15 dias/afio.

Produccion diaria de Diesel en HCM

Debido a que la refineria trabaja en estado estacionario, manteniendo siempre la
produccion lo mas proximo posible al valor de disefio de las unidades, se tomo los
datos de produccion promedio diaria de Diesel y gasoleo hidrotratado (barriles/dia)

generados en HCM (Tabla 18).

Tabla 18. Productos generados a partir de las alternativas propuestas.

PRODUCTO RECUPERADOS/ANO
Diésel [Kbbl] 60
Gasoleo Hidrotratado [Kbbl] 150

5.5.2 Precio del producto. Se tomo de los indices econdmicos de refineria los
precios del diésel y gaséleo hidrotratado (GAOH) de los udltimos 10 afios, se
ajustaron y proyectaron los precios que tendran los productos en los afios a evaluar

(Figura 35). Estos valores proyectados son necesarios para el analisis economico.
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Figura 34. Proyeccion de los precios de los productos de interés GAOH y
DIESEL
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5.5.3 Inversion econémica.

e Alternatival

Inversién total.

En la tabla 19 se presenta la inversion de capital necesaria para adecuar las torres
absorbedoras para el cambio de solvente a MDEA, los bancos de tuberia, la

instalacion de la instrumentacion de medicién y control.

Tabla 19. Inversion necesaria para la implementaciéon de la alternativa 1.

ACTIVIDADES uUsD
Circuito  de | Limpieza en caliente con el solucién acuosa entre | 80,000.00
amina el 3% y 2% p/p de Na2CO3 con un tiempo de

residencia de 3 horas, seguido de un lavado con
agua cruda y dos enjuagues con agua
desmineralizada.

Materiales (46,800.00 USD)
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ACTIVIDADES USD
Banco tuberia | Horas’/hombre 'y alquiler de maquinaria | 202,800.00
(500 m, 4 in), | (140,000.00 USD)
200 juntas, | Supervisor, personal administrativo, HSE
alivio térmico | (16,000.00 USD)
y pintura.
Valvulas FV48605, FV48609 y FV48615. 2,000.00
MDEA Compra de 160 ton gal MDEA para el cambio de | 1'664,400.00
solvente
DEA Manejo de residuo (DEA) por cambio de solvente | 200,000.00
*Impacto de | Para realizar el cambio de solvente la unidad de
produccion amina estara fuera de servicio alrededor de 10 | 2°000,000.00
dias (limpieza, entrenamiento, arranque Yy
contratiempos).
TOTAL 4’149,200.00

* Para realizar el cambio de solvente de las unidades involucradas es necesario,

sacar de servicio las unidades que la cargan (HDT y HCM), viéndose afectada la

produccion de refineria. En esta situaciones el departamento de planeacion de

produccion programa la carga de crudo manteniendo las perdidas por debajo de los
100,000.00 USD/unidad fuera servicio*dia.

Costos de operacion.

Para los costos de operacion (Tabla 20) se tiene como insumo la solucién acuosa

de MDEA al 40% p/p. Se debe tener en cuenta que ésta se regenera por lo cual s6lo

hay que tener un stock de MDEA para reponer las pérdidas que puedan existir. Por

otra parte, se tendra en cuenta el aumento estimado para el consumo de vapor.

Tabla 20. Costos de operacion de la alternativa 1.

INSUMO CANTIDAD USD/afio
MDEA DE REPOSICION 5 Ton/afio 36,450.00
Vapor 30 psig 62844 klb/aino 13,655.56
Total 50,105.56
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e Alternativa 2

Inversioén total.

En la tabla 21 se presenta la inversion de capital necesaria para adecuar e incluir la

torres despojadora (T-4282B) al circuito de amina.

Tabla 21. Inversion necesaria para la implementacion de la alternativa 2

ACTIVIDADES usD

Mantenimiento | e Mantenimiento general de la T-4282B 1'560,000.00
general de la | Interno: facilidades de inspeccion, retiro y lavado
U-4820 de malla, reparaciones menores.

Externo: reparacion boquillas, limpieza y pintura.

o Mantenimiento general las bombas ( P-

4281/82/5) y del tambor de carga ( D-4282)
Banco tuberia | Materiales  (46,800.00 USD) 202,800.00
(500 m, 4 in), | Horas/hombre y alquiler de maquinaria
200 juntas, | (140,000.00 USD)
alivio termico y | Supervisor, personal  administrativo, HSE
pintura. (16,000.00 USD)
TOTAL 1'762,800.00

Costos de operacion.

Puesto que esta alternativa seguira tratando el flujo de DEA rica actual pero en dos

torres, no es necesario la compra adicional de solvente. Por otra parte, hay que

tener en cuenta el consumo energético de las bombas P-4282 y P-4281 que

entrarian a operar con la T-4282B.
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Tabla 22. Costos de operacion de la alternativa 2.

INSUMO CANTIDAD USD/afo
Muestreo y laboratorio Semanal 22,222.00
P-4282 67 kKW 37,000.33
P-4281 13 kW 7,488.00
Vapor 30 Psig 31010 klb/h 6,738.31
TOTAL 73,448.64

5.5.4 Valor presente neto (VPN) y tasa interna de retorno (TIR). Para analizar la
viabilidad financiera de las alternativas se elabor6 una matriz de flujo de caja entre

entrada y salida de efectivo, asumiendo un periodo de 20 afios.

Alternativa 1.

A partir de la matriz de flujo de caja se obtiene un valor presente neto de
70°'285,897.00 USD para el veinteavo afio (Figura 36), devolviendo la totalidad de la

inversion inicial realizada (4’149,200.00 USD) y generando altas utilidades

demostrando la viabilidad economica del sistema propuesto.
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Figura 35. Matriz de flujo de fondo para el sistema propuesto en la alternativa
1.

E C D E F G H I 1

Matriz Flujo de Fondos

e N B s
CcTO INGRESO [USD] | gPERACIONALE VPN [USD]
e & EnT IMPUESTO UTILIDADES | IMPUESTOS
Afio [UsD] [USD] [USD]
2021 210 F16,189,608 13,666 F16,176,952 $56,338,064 $10,837.888 $5,276,051
GADOH 180 #7110 10,665,120
DIESEL =11 F32.07 $5.524,488
2022 210 $16,367 266 A0,105 F16,317,180 $5,284.660 F10,932.491 F12.541.504
2023 210 $16.544,904 Bz E11 F16,492,293 $17.362 $16.474.932 F24.374.119
2024 210 16,722 BR2 Ah,241 F16.667 311 $6.500,213 F1167.088 $30,753,944
2025 210 416,300,200 55,003 16,342,197 5,557,925 F1.284.272 336,389,221
2026 210 $17.077.848 E0,904 F17,016,944 40,615,592 $11,401,353 F41,293,341
2027 210 $17,266,496 £3,949 F17.191.547 $6.673.21 F11.518.337 $46,628.510
2028 210 F17.433,144 BV 145 $17,366,998 #6,730,774 $11.636,218 F49.432,083
2029 210 F17.610,792 70,504 $17.540.288 5,788,295 $11,751.993 $62,772733
2020 210 $17,788.440 74,029 F17.714.411 $5,245,706 $11.968,668 $06, 706424
2031 210 F17.991,008 Tr.oran F17.913,368 $56.911.408 F1z2,001,950 $68,286.221
2032 210 18,168,736 S.E17 $13,087.113 $6,968,749 F12.18.370 F60,661,231
2033 210 $12.346.354 95,693 $15. 260,695 6,028,027 $12,234.660 $62.539.706
2034 210 $19,624,032 99,982 $12.434,050 $E,083,236 $12,350,813 FE4,2086,229
2035 210 F18,700,680 94,482 F18,607,198 F6.140,376 $12, 466,823 $66,817,333
2036 210 $15,878.328 849,208 $18,7580,022 $E.197 440 $12.582 682 FE7. 161,874
2037 210 $13,056.978 104,166 18,952,810 36,254,427 $12.698.393 363,341,987
2038 210 $19,234 624 109,374 $19,1265,250 $E6.31,332 F12.813.917 FE9.377. 47
2033 210 Fa42.272 114,843 $19,297 429 $6,368,152 $12,925,278 FT0,285897
2040 210 $13,688,520 120,585 $19,469,336 $6.424.881 $13.044.454 170,285,897
[ TAM [ 0.15]
[Inwersién Total | $4.149.200 | | TIR [ 2.70]

Por otra parte, se observa que la inversion se recupera y genera utilidades de
$5,275,051.00 USD en el primer afio de operacion (Figura 37) , de tal manera que
la tasa interna de retorno (TIR) presenta un valor elevado correspondiente al 270%,

lo que indica la alta factibilidad econdmica de esta alternativa.
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Figura 36. Valor Presente Neto de los afos evaluados para la alternativa 1.
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Alternativa 2.

A partir de la matriz de flujo de caja (Figura 38), se obtiene un valor presente neto

de 72'478,609.00 USD para veinteavo afio de aplicada la alternativa.

93



Figura 37. Matriz de flujo de fondo para la alternativa 2.

E C o E F e H A
Matriz Flujo de fondos
[E::] [USDIbbI] DPE:"[‘EL?;:ME IMPUESTO UTILIDADES | IMPUESTOS
Afo [UsD] [UsD] [UsD]
2021 210 16,184,602 72449 #16,11E,159 #6,318,333 F10,797 827 47,626,615
GADH 160 #7110 F10,E665,120
DIESEL E0 $92.07 $6.524,458
2022 210 16,367,266 | 16,290,135 45,375,745 10,914,390 $15.879.452
2023 210 16,544,904 20477 F16,463,927 F26,722 F16,437,204 $26,687,190
2024 210 $16,722 552 25,026 16,637 626 #6,490,354 F11147 142 $33,060,605
2025 210 #16,900,200 89,277 16,810,923 45,547 604 $11.263,318 $33 660465
2026 210 F17.077,848 33,74 16,984,107 45,604,755 $11.379,352 $43.580,073
2027 210 #17,265 496 92428 #17 167,062 #6,661,832 11,496,235 47,901,558
2028 210 F17. 433,144 103,350 F17,329,794 #6,718,832 #11,610,962 $61,697,202
2029 210 17 B10,792 108517 17 502,275 45,775,751 $1.726,524 $56,030,612
2030 210 F17,783,440 113,943 $17 674 437 #6,832 584 11,541,913 $57 367 7E2
2031 210 F17 H66, 032 119,640 F17 846,448 46,289,328 11,957,120 $60,527 8654
2032 210 F15,143, 736 125 622 F15,018, 114 46,345,978 F12,072 136 FE2,7E4,222
2033 210 $18,321,354 131,903 $15.189.481 46,002,524 12,186,952 $64.764,943
2034 210 $13,499,032 138,492 18,360 534 46,058 978 12,301,558 $EE,503,505
2035 210 #13,676,650 145 422 #18,631,267 6,115,315 $12,416,942 $68,029,366
2036 210 $15,864, 328 152 694 F158,701,634 6,171,533 F12,530,094 F69,365,382
2037 210 19,031,976 160,329 $18.871647 46,227 643 $12 644,003 $70543,337
2038 210 $13,209 624 168,346 $13,041,273 $6,283 622 $12 767 BA7 F71674,224
2039 210 $13,387,272 17, 7E2 19,210,509 $6,239 468 #12,871,041 $72.478,608
2040 210 #13,564,920 135,601 $13,379,413 #6,395,175 $12,984,144 72,475,603
TAM 0.15
InvcrsiénTota‘ 1,762,800 | TIR B2

Por otra parte, se observa que la tasa interna de retorno (TIR) en al veinteavo afio
es del 620%, lo que indica un retorno mas eficiente de la inversion, alcanzando
2'192,712.00 USD de utilidades méas que la alternativa 1 para el periodo de

evaluacion, con una inversion de capital considerablemente menor.
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Figura 38. Valor Presente Neto de los afos evaluados para la alternativa 2.
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Si bien ambas alternativas son econémicamente factibles, es evidente que la
alternativa dos es la mejor opcién puesto con esta se alcanza un mayor rendimiento
financiero (mayor VPN y TIR) en comparacion con la alternativa 1. Otro aspecto
importante a resaltar es que esta alternativa no cambia la filosofia de la operacion
actual, evitando asi problemas operacionales en las unidades por falta de
experiencia del personal que puedan desencadenar altas pérdidas econdmicas,

ademas de requerir una inversion 57.5 % menor (menor nivel de riesgo).
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6. CONCLUSIONES

La recoleccion y analisis estadisticos de los datos de operacion, revelan que el
41% de los datos de la U-4870 se encontraban fuera de los rangos de operacion
normales, producto de fallas de instrumentacion, salidas de planta no programas
y disturbios que impactan en la operacion continua de las unidades de UOPI y
HCM, demostrando el bajo desempefio de la unidad; a diferencia de la U-4860
donde el analisis estadistico mostr6 que menos del 1% de los datos se
encontraban fuera de rango operativo, dando fuerza a la capacidad de la U-4860

como eje central de las alternativas planteadas en el presente trabajo.

La herramienta Aspen HYSYS V.10, permiti6 simular las unidades de
endulzamiento U-4860, U-2870, U-2840 con un alto grado de prediccion,
manteniendo una desviacién menor al 2% con respecto a los datos de disefio.
En base a estas simulaciones se evalu0 técnicamente las dos alternativas
planteadas, encontrandose que ambas alternativas permiten la correcta

eliminacién de los contaminantes de las corrientes de proceso involucradas.

El aumento del flujo de amina a ser tratado en la T-4861 en la alternativa 1, no
supone ningun problema en los equipos rotativos y estatico del circuito puesto
se encuentran dentro del rango de operacion de disefio. No obstante, se hace
necesario un cambio de internos de las valvulas de carga, producto y de salida

para las nuevas condiciones de flujo.

Las dos alternativas planteadas son son viables técnica y econOmicamente. Sin
embargo, la alternativa 2 presenta mayores utilidades para los 20 afios de
evaluacion (72’478,609.00 USD) con una menor inversion de capital de
1'762,800.00 USD (57.5% menor con respecto a la alternativa 1), destinada
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mayoritariamente a la conexién de laU-4860 con la U-2840 a través de un banco
de tuberia y el mantenimiento general de la T-2842. Por otra parte, el minimo
cambio a la filosofia de la operacion actual, junto a la minima inversion de capital

supone que la alternativa 2 tenga un menor riesgo de inversion con respecto a

lal.
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7. RECOMENDACION

Después de evaluar el trabajo se recomienda realizar el andlisis respectivo para la
inclusién en la alternativa 2 de la torre absorbedora encargada del tratamiento con
DEA de la corriente de gas etano-etileno de la UOPI (U2760), con el objetivo de
asegurar la continuidad operativa de la T2872B en caso de la salida de la unidad de
amina U2870 por dafio en el E2875. Eliminando el impacto ambiental producto de
enviar esta corriente (etano-etileno) sin tratar a la red de gas combustible, donde al
llegar a los hornos y calderas ubicados en distintas unidades de procesamiento, se
libera a SOx a la atmosfera por las chimeneas producto de la combustion de H2S.
Por otra parte, permitiria mantener continua la operacion de a unidad U2760 bajo
cualquier anomalia en el sistema de endulzamiento de U2870, garantizando la
produccion de etano-etileno dentro de los rangos permisibles de contaminantes,
asegurando la calidad de carga y continuidad operativa en las unidades aguas
debajo de POLIETILENO | y II.
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ANEXOS

Anexo A. Calculo hidréulico en intercambiadores de calor

Para el célculo de caida de presion en los intercambiadores se tuvo en cuenta:
e Caida de presion por friccion en lado tubo:

El factor de friccion se calculo por medio de la siguiente expresion

_ fnpLG?
~ 7.5x1012D,;¢

Ecuacion 11 APf
Donde np es el nUmero de pasos, ¢ factor de correccién de la viscosidad, L longitud
de los tubos en ft y Dididmetro del tubo en ft2. Por otra parte f es el factor de friccion
de darcy que depende del numero de Reynolds que se calcula por la siguiente

correlacion.
Ecuacion 12 f = 0.4137Re 02585
La siguiente ecuacion presenta el niumero de Reynolds de un fluido en el lado casco

del intercambiador, donde u es la viscosidad del fluido, nt el nimero de tubos y m

el flujo masico que atraviesa los tubos en Ib/h.

nt
nD;u

np
Ecuacion 13 R, = 4m—()

El parametro G se calcula por medio de la ecuacion 14
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np

. _m (nt)

Ecuacion 14 G = >
D} /4

e Caida de presion por retorno de flujo lado tubo:

13341073, G?

Ecuacién 15 AP, S

Ecuacion 16 a, = (2np — 1.5)

e (Caida de presioén por boquillas:

2x10~ 13N Gn?
S

Ecuacion 17 AP, =

Donde

E [ 18 G, = tm
cuacipon n = D2

Siendo Ns el nimero de coraza y Dn el diametro boquilla en ft
e Caida de presion total: La caida de presion total es igual a la suma de caida
de presion por friccion en la tuberia, por el retorno de liquido lado tubo y en las

boquillas (Ecuacién 19).

Ecuacion 19 APr = APr + AR + AP,
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