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RESUMEN

TITULO: EVALUACION TECNICOECONOMICA PARA REALIZAR HIDROCRAQUEO A UNA
MEZCLA DE GASOLEO Y ACEITE LIVIANO DE CICLO EN LA PLANTA UNIBON PARA
PRODUCIR DIESEL DE BAJO AZUFRE EN LA REFINERIA DE BARRANCABERMEJA,
ECOPETROL S.A.”

AUTORES: Yennsy Davian Ravelo Espindola”

PALABRAS CLAVES: Evaluacion, técnico econémica, hidrocraqueo, gaséleo, liviano
RESUMEN:

En éste proyecto se realizé una evaluacion técnica y econdémica para la conversion de la planta de
hidrotratamiento de aceite desmetalizado de la refineria de Barrancabermeja Unibon en una unidad
de hidrocragueo moderado, el proyecto inicia con una evaluacion a maxima carga de la unidad
para identificacion de cuellos de botella, posteriormente se realizd la simulacion de la unidad en
estado estacionario, a partir de la cual se redisefid la unidad con el objetivo de mejorar los
sistemas de precalentamiento y de fraccionamiento de la unidad. Con los cambios a estos dos
sistemas se habilita la unidad para aumentar la carga de 22KBPD a 24KBPD y aumentar la
produccion diésel de 1IKBPD a 7KBPD. Respecto al sistema catalitico se realizan las simulaciones
con multiples sistemas de catalizadores hasta obtener el sistema que permita la mayor conversion
de diésel con consumo de hidrégeno inferior a 500PC/Bbl y con las condiciones operacionales del
sistema de reaccién de la unidad. La evaluacién econdmica del nuevo esquema operacional se
realiz6 teniendo en cuenta diferentes variables econémicas como: Precio del crudo, indice de
precios al consumidor, tasa representativa del mercado, variacién de precios de los productos por
estacionalidad y especificacion en el contenido de azufre del diésel, entre las mas importantes.

’ Proyecto de grado
Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica Maestria en Ingenieria
Quimica. Director Criséstomo Barajas Ferreira
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ABSTRACT

TITLE: TECHNICAL-ECONOMIC EVALUATION FOR HYDROCRACING TO A GAS MIX AND
LIGHT CYCLE OIL ON THE UNIBON PLANT TO PRODUCE LOW SULFUR DIESEL AT THE
BARRANCABERMEJA REFINERY, ECOPETROL S.A.

AUTHORS: Yennsy Davian Ravelo Espindola ™

KEY WORDS: Evaluation, economic technician, hydrocracking, gas oil, light

Description

In this project a technical and economic evaluation was carried out for the conversion of the
demetallized oil hydrotreating plant Unibon of the Barrancabermeja Refinery into a moderate
hydrocracking unit, the project begins with a maximum loading evaluation of the unit for bottlenecks
identification, the unit was simulated at steady state, after that the unit was redesigned in order to
improving the preheating and fractionation systems. With the changes to these two systems the unit
is enabled to increase the loading from 22KBPD to 24KBPD and increase the diesel production
from 1KBPD to 7KBPD. Regarding the catalytic system, the simulations are carried out with multiple
catalyst systems until finding the one that allows the greater conversion of diesel with hydrogen
consumption less than 500PC / Bbl and the operational conditions of the actual unit reaction
system. The economic evaluation of the new operational scheme was made taking into account
different economic variables such as: crude price, consumer price index, representative market
rate, seasonal product price variation and specification of the diesel sulfur content, among the most
importantThe economic evaluation of the new operational scheme was made taking into account
different economic variables such as: crude price, consumer price index, representative market
rate, seasonal product price variation and specification of the diesel sulfur content, among the most
important

" Project of grade
Physicochemical Faculty of Engineering. School of Engineering Chemical. Master of Chemical
Engineering Director Criséstomo Barajas Ferreira
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INTRODUCCION

La refineria de Barrancabermeja tiene una capacidad de procesamiento de crudos
de 250 mil barriles por dia [BPD] con una conversion de 72% y es la fuente mas
importante de combustibles liquidos en el pais. Durante los ultimos afios ha
experimentado diferentes cambios en sus unidades de proceso con el objetivo de
mejorar su conversion y procesar dietas mas economicas que aumenten el

margen de refinacion. (12)

El presente caso de estudio pretende realizar una evaluacién técnico econémico
para convertir la planta de hidrotratamiento de residuos (RCD Unibon), en una
planta de hidrocraqueo moderado de gasdleo - ALC para obtener la carga

hidrotratada a Cracking y un rendimiento adicional de ACPM de bajo azufre.

Este proyecto involucra cambios en las dietas de diferentes unidades de proceso,
cambios en los ruteos de las corrientes de gasoleo de la refineria, cambios en el
80% de las variables de proceso de la planta Unibon, revision del desempefio
hidraulico de las diferentes corrientes de Unibon, reingenieria de las torres de
fraccionamiento y despojo de Unibon, reingenieria en los hornos de la unidad,
cambio en el sistema catalitico de la unidad, cambios en la integracion energética
de la unidad, especificaciones de carga y producto de las unidades y en general

un cambio en el diagrama de proceso de la refineria de Barrancabermeja.

Las unidades de hidrotratamiento son los procesos mas comunes en las refinerias
modernas, de hecho, la capacidad volumétrica de hidrotratamiento corresponde
aproximadamente al 50% de la capacidad de los procesos de destilacion
atmosférica a nivel mundial. Una refineria tipica en el occidente usualmente tiene

tres hidrotratadoras para nafta, gasoleos livianos y gasoleos pesados.
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Los procesos de hidrocraqueo son menos comunes que las hidrotratadoras en la
industria, sin embargo, la necesidad de incrementar la conversion de las refinerias
y el aumento en la demanda global de destilados medios ha llevado a las
refinerias a modernizar su infraestructura y/o buscar oportunidades de incrementar
los rendimientos de diésel usando la configuracion existente y con minimos costos

de inversion. Paul Robinson & Geoffrey Dolbear et al. (2004)

Otra parte fundamental para la evaluacion técnica econdmica del proyecto es la
identificacion de las condiciones a las cuales van a trabajar los equipos, los cuellos
de botella de los sistemas y la reingenieria de los nuevos sistemas que me
permitan alcanzar las especificaciones de productos requeridas; lo anterior se

realiza a través de la simulacion de procesos.

La simulacién de procesos usando herramientas computacionales ha resultado
fundamental en la solucion de problemas (troubleshooting), evaluacion vy
optimizacién de procesos y en el disefio o reingenieria de unidades de procesos
quimicos. En la industria de refinacion, las herramientas informaticas permiten
entender oportunidades de mejora, capacidades de respuesta, e identificar y
evaluar variables criticas para la operacion de los procesos quimicos. Ademas,
permite obtener rangos de operacion Optimos de cara al proceso real y valorar
escenarios de integracion energética (Villaflor et al., 2008). Un ejemplo de lo
anterior es dado en Lopez et al. (2009) quienes modelaron para las unidades de
destilacién de crudo de la refineria de Barrancabermeja utilizando Pro Il como
instrumento informatico, encontrando condiciones Optimas de operacion para
torres de destilacion atmosférica. Finalmente, Vega et al. (2012) simularon la
operacion de una torre pre-flash usando Aspen Hysys, realizando un analisis de
sensibilidad luego de reubicar los reflujos circulantes de la torre. A pesar que el
uso de software de simulacion de procesos estan comprobados en la industria, es
importante el conocimiento profundo de las correlaciones termodinamicas usadas

en cada sistema, asi como los fluidos involucrados en el proceso, para esto es

18



fundamental el conocimiento y dominio de los conceptos de termodinamica,
cinética, y operaciones unitarias para obtener un modelo que refleje el

comportamiento real del proceso.

Con el objetivo de realizar los andlisis de éste proyecto se recurre a la simulacién
de procesos por medio de las herramientas informaticas PROII, donde se hace la
simulacion detallada de la planta Unibon realizando la correlacion entre las
variables operacionales, rendimiento de productos y calidades obtenidas en el
simulador y comparandolas con los resultados reales obtenidos en la unidad. Para
la simulacion detallada de hornos se us6 HTRI, FNRC, también se us6 la
herramienta informatica de la compariia KochGlitsch KG-TOWER para redisefio de
las torres involucradas en el estudio y la herramienta para disefio del lecho
catalitico de la compafiia ALBEMARLE. Adicional a lo anterior es fundamental
para la interpretacion de los datos y bases de disefio las mejores practicas de
disefio de Ecopetrol y la experiencia de los ingenieros expertos en redisefio de

unidades de proceso.
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1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

En la actualidad la refineria de Barrancabermeja tiene una capacidad instalada de
procesamiento de crudos de 230 KBPD y es el complejo refinador més grande de
Colombia, la refineria hace parte del Grupo Empresarial Ecopetrol el cual
actualmente es socio mayoritario el Gobierno de Colombia. Como tal tiene un
compromiso pais de cumplir con las necesidades de inventario de Gasolina, Jet, y
Diésel de todo el pais. (12)

La configuracién de la refineria la ubica como una refineria de conversion media
(72% de conversion) de productos blancos que son los que se encuentran en el
rango de ebulliciébn entre 25 y 390 °C; como son: la gasolina, jet, diésel, gasoleo
(Cheng, 2006). Actualmente su capacidad para el procesamiento de los nuevos
hallazgos de crudo en el Magdalena Medio y en el pais se ha visto limitada,
teniendo en cuenta su gravedad API (menor de 20) y su contenido de
contaminantes &cidos y Azufre (TAN, S), esto conlleva a realizar ingenierias en
las unidades de proceso de la refineria que permita lograr un mayor

aprovechamiento de dichos crudos. (11)

El procesamiento de crudos de menor gravedad API con la actual capacidad
instalada en refineria genera una disminucion en los rendimientos de productos
medios como gasolina, jet y ACPM, generando una brecha que debe ser cubierta
por importaciones de éstos combustibles, desequilibrando las finanzas de
Ecopetrol S.A. toda vez que la compafia responde por el suministro de

combustibles para el pais.

La RCD UNIBON es una unidad orientada al hidrotratamiento de residuos que en

el caso de la refineria es aceite desmetalizado DMO proveniente de la unidad de
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desasfaltado Demex obteniendo DMO hidrotratado (DMOH) que se alimenta a las
unidades de craqueo catalitico para produccion de gasolinas. En las unidades de
cragueo catalitico también se producen otros subproductos como el aceite liviano

de ciclo y el slurry este ultimo con un precio inferior al precio del crudo. (12)

Teniendo en cuenta que la demanda de diésel en el pais es superior a la demanda
de gasolinas, se hace necesario incrementar la produccion del mismo en la
refineria y de ésta manera disminuir el impacto financiero por las importaciones del

combustible para cubrir el consumo interno.

La planta Unibon por sus especificaciones: metalurgia de equipos, presion de
disefio, temperaturas de disefio, capacidades, tiene el potencial de convertirse a
una unidad de hidrocraqueo de tal manera que cargando gaséleos se pueda
incrementar la produccion de diésel y a su vez siga cumpliendo su funcion de

disminuir contaminantes de las unidades de craqueo catalitico.

Esta situacion hace necesario realizar un estudio para reorientar la unidad de
hidrotratamiento de residuo Unibon, de tal manera que utilizando otras cargas
(gaséleos) se incremente la produccion de diésel, manteniendo el rendimiento de
gasolinas en las unidades de craqueo catalitico, se reduzcan las importaciones de
diésel y de esta manera incrementar margen de refinacion. Se debe realizar la
evaluacion técnico-econémica del cambio de esquema en Unibon hacia el
hidrocraqueo de gaséleo y teniendo en cuenta su impacto sobre la operacion de la

refineria.

Internamente en la planta Unibon se deben realizar diferentes adecuaciones al
disefio, las cuales involucran cambios en el lecho catalitico y modificacion de
sistemas para la recuperacion del diésel, teniendo en cuenta que los actuales
presentan limitaciones de capacidad para recuperar el diésel adicional que se va a

producir.
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2. OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GENERAL

Evaluar técnica y economicamente el esquema de operacion de Unibon como una

unidad de hidrocraqueo moderado y determinar los cambios que se deben realizar

en los sistemas, equipos Yy variables operacionales para incrementar la produccion

de ACPM de bajo azufre en la unidad.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

Simular la planta de Unibon en estado estacionario en el software PRO Il con
las condiciones actuales de operacion y compararlas con una corrida de planta
en operacion.

Evaluar el sistema catalitico actual y proponer un nuevo sistema catalitico que
permita incrementar el rendimiento de medios con diferentes composiciones de
carga de gasoleo y aceite liviano de ciclo.

Realizar los balances de masa y energia de la unidad Unibon en el nuevo
esquema de operacion.

Identificar cuellos de botella con el nuevo esquema operacional de unidad
Unibon.

Proponer las soluciones de Ingenieria para los cuellos de botella encontrados
en la evaluacion de la unidad.

Realizar un balance econémico de la propuesta.

22



3. MARCO TEORICO

3.1 PROCESOS DE REFINACION

La refinacion se define como el conjunto de procesos que se aplican al petréleo
crudo con el fin de separar sus componentes Utiles, ademas de adecuar sus
caracteristicas a las necesidades de la sociedad (Valiente & Noriega, 1993). Por lo
tanto, una refineria involucra las diferentes tipos de procesos como son:
destilacién atmosférica, destilacion al vacio, craqueo catalitico, hidrotratamiento,
cragueo térmico, extraccion liquido—liquido, alquilacion, reformacion,
isomerizacion, y el TAME y MTBE (Produccion de éteres terciarios), blending o
mezclado, entre los mas importantes. La separacion primaria de los compuestos
valiosos del crudo se origina gracias a los distintos puntos de ebullicibn de los
mismos usando la destilacion atmosférica y al vacio, los cuales se pueden
visualizar en la Figura 1, mostrando el perfil de refinacién que se lleva a cabo en la
GRB.

Figura 1. Perfil productos de la refinacién

o 32.2 - 104.4 - 157.2 - 232.2 - 343.3 - o
<32.2°C 104.4°C 157.2°C 232.2°C 343.3°C ae.7°c  TH67C
Butanos y . .

mas Gasolinas Naftas Kerosenos C-Ii.asroleos Gasdleos Residuo
ivianos pesados

ligeros

Fuente: ECOPETROL S.A. Manual de refinacion de crudos de programacion de produccion GRB

En este orden de ideas, la refinacion atmosférica consiste en la separaciéon de la

mezcla de hidrocarburos liquidos en componentes mas especificos, mediante la
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aplicacion de calor hasta lograr vaporizar cada componente, aprovechando que
cada uno de ellos posee diferente punto de ebullicién. En las torres de destilacion
atmosférica, el crudo desalinizado se precalienta utilizando calor recuperado del
proceso. Después, pasa a un calentador de carga de crudo de caldeo directo y
desde alli, a la columna de destilacion vertical a presiones ligeramente superiores
a la atmosférica y a temperaturas comprendidas entre 343 °C y 371 °C (se evita el
cragueo térmico a temperaturas superiores). Las fracciones ligeras (de bajo punto
de ebullicion) se difunden en la parte superior de la torre, de donde son extraidas
continuamente y enviadas a otras unidades para tratamiento, mezcla y
distribucion. La nafta, o gasolina de destilacion directa, se toma de la seccion
superior de la torre como corriente de productos de evaporacion. Las fracciones
del rango de ebullicion intermedio (gasoleo, nafta pesada y destilados), se
despojan de la seccion intermedia de la torre como corrientes laterales, y se
envian a las operaciones de acabado para su empleo como queroseno, gasoéleo
diésel, fuel, combustible para aviones de reaccion, material de craqueo catalitico y
productos para mezclas. Algunas de estas fracciones liquidas se devuelven a la
torre como corrientes de reflujo descendentes. Las fracciones pesadas, de alto
punto de ebullicién (denominadas residuos o crudo reducido), que se condensan o
permanecen en el fondo de la torre, se utilizan como fuel, para fabricar betin o
como carga de craqueo, o bien se conducen a un calentador y a la torre de

destilacion al vacio (15).

Por otra parte, las torres de destilacién al vacio proporcionan la presion reducida
necesaria para evitar el craqueo térmico al destilar el residuo, o crudo reducido,
que llega de la torre atmosférica a mayores temperaturas. La torre de vacio
ordinaria origina gasotleos, material base para aceites lubricantes y residuos
pesados (fondos de vacio) que se procesan en las unidades de proceso de
balance; mientras que una torre de segunda fase, que trabaja con un nivel menor
de vacio, se usa para separar productos de craqueo catalitico del residuo

sobrante.
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La Unidad de Balance esta ubicada en un area de 43 hectareas y cuenta con las
siguientes unidades de proceso: Demex, viscorreductora, hidrogeno y unibon,
unidades de tratamiento como amina, merox, azufre y la unidad de ruptura
catalitica UOP 1, con su area de almacenamiento y servicios industriales. Esta
area entro en operacion el 17 de diciembre de 1979, aumentando la capacidad a
140KBPD. La ingenieria y licencias de proceso para este proyecto se contrataron
con la firma norteamericana Universal Oil Products (UOP) de Chicago. Esta firma

disefio la unidad en conjunto con el Instituto Mexicano del Petréleo.

El proceso de hidrotratamiento de residuos de la UOP (Unibon) es un proceso de
hidrogenacion que permite remover niquel, vanadio, azufre, sodio y carbén
conradson de una corriente de aceite desmetalizado llamada por sus siglas en
ingles DMO, la cual proviene de las unidad de extraccion liquido-liqguido Demex.
Este proceso de hidrotratamiento permite mejorar la calidad de la carga a las
unidades de craqueo catalitico incrementando los rendimientos de gasolina y

optimizando el consumo de catalizador.

Las unidades de hidrotratamiento mas comunes en la industria son las usadas
para la remocion del azufre de combustibles liquidos como: gasolina y diésel,
estos combustibles deben cumplir con especificaciones de calidad que dependen

de la legislacién ambiental vigente en cada pais.

En la figura 2. Se muestra la configuracion de la refineria de Barrancabermeja

antes de la implementacién del presente proyecto.

El objeto principal de éste proyecto involucra esencialmente las cargas a las
unidades de craqueo catalitico fluidizado (FCC) y la unidad Unibon, donde se
evidencia en el esquema actual que los gaséleos son cargados a las unidades de
cragueo catalitico fluidizado (FCC) y cuyos productos mas valiosos son las

gasolinas y el aceite liviano de ciclo (ALC). Por otro lado el aceite desmetalizado
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(DMO) es cargado a la unidad de hidrotratamiento de residuos (Unibon) para
obtener DMOH que es mezclado con los gas6leos cuya mezcla constituye la carga
alas FCC.

Figura 2. Configuracion Refineria de Barrancabermeja antes del proyecto
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En la siguiente seccidén se revisard en detalle la planta Unibon iniciando por las
especificaciones de la carga, sus productos, condiciones operacionales vy filosofia

de operacion.

3.2 PROCESO DE HIDROTRATAMIENTO DE RESIDUOS RCD UNIBON DE LA
REFINERIA DE BARRANCABERMEJA.

En la figura 3. se muestra el esquema operacional de la planta RCD Unibon
disefiada por UOP, la cual esta constituida por 7 secciones:

Seccion de Precalentamiento y carga

Seccion de Reaccion

Seccion de separacion de alta presiéon

Seccion de separacion de baja presion

Seccion de fraccionamiento de ACPM y recobro de gases
Seccion de depuracion de hidrogeno con amina

Seccidén de compresion y reciclo de hidrogeno
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Figura 3. Diagrama proceso hidrotratamiento de residuos RCD Unibon (12)
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A continuacion se muestran las especificaciones de las cargas y productos de la
unidad Unibon con el esquema operacional actual de la refineria de

Barrancabermeja.

Tabla 1. Caracterizacion del DMO y DMOH de la Unidad de Unibon

L Valor DMO Valor DMOH
Caracteristicas
Carga producto
Flujo volumétrico (BPD) 22000 21800
Gravedad Especifica (°API) 15 17
Carbén Conradson (%p/p) 5,0 3,0
Niquel (ppm) 10 2,5
Vanadio (ppm) 10 2,5
Azufre (ppm) 1,40 0,30
Hierro (mg/kg) 1,67 1,02
Sodio (mg/kg) 7,8 1,3
Insolubles en nC7 0,05
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La tabla 2. Caracterizacion del ACPM Producto de la Unidad de Unibon, describe

las especificaciones del ACPM producto de la unidad Unibon en corrida con DMO.

Tabla 2. Caracterizacion del ACPM Producto de la unidad de Unibon

Caracteristicas Valor
Rata de Produccién (BPD) 1000
Gravedad Especifica (°API) 29,2
Azufre (ppm) 0,13
Punto Inicial de Ebullicion (°F) 418
Punto Final de Ebullicién (°F) 757
indice de Cetano 42
Chispa (°F) 231
Refractancia (%) 85
Color ASTM 3
Corrosion lamina cobre ASTM 1A
D130

Condiciones operacionales de Unibon.

Las condiciones principales a las cuales opera la unidad RCD Unibon se muestran

a continuacion:

e Presion de operacion de los reactores: 1500 psig

¢ Maxima temperatura de entrada al reactor 1: (final del ciclo - EOR): 700 °F

e Maxima temperatura de salida del reactor 2: 760 °F.

e Disponibilidad de Hidrégeno a la entrada de los reactores (make up + reciclo)

¢ Inicio de corrida SOR: 70 MMSCFD

e Final de corrida EOR: 60 MMSCFD

¢ Relacién hidrégeno reciclo/carga que oscilan desde 3000 SCF/BL
(614NM3/M3) SOR hasta 2600 SCF/BL (507 NM3/M3) EOR.

e Pureza del Hidrégeno de entrada a los reactores:

e Minimo: 90 %

e Maximo: 94%
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e Flujo hidrégeno de restitucion (MAKE UP) incluyendo quench:
e MMSCFD de 97 % de pureza.
e Consumo de Hidrégeno quimico de 250 SCF/BL.

3.3 PROCESO DE HIDROCRAQUEO

Es un proceso catalitico que convierte moléculas pesadas y aromaticas, de alto
peso molecular a moléculas de menor peso molecular a través de la ruptura de los
enlaces carbono-carbono, acompafado simultaneamente de hidrogenacion.
Hidrocraqueo es un proceso considerablemente flexible porque permite la
conversion de un amplio rango de cargas con diferentes especificaciones

obteniendo una variedad de productos. J. Scherzer and A Gruia (1996). (27)

El proceso catalitico de hidrocraqueo requiere diferentes tipos de catalizadores
gue operan a alta presion parcial de hidrogeno (725 a 2600psig) y moderada
temperatura (350 a 430°C).

Las unidades de hidrocraqueo son alimentadas con gaséleos de vacio o corrientes
con similares puntos de ebullicién, su conversion normalmente es superior al 60%
en peso. Si el aceite no convertido en la primera etapa es recirculado se puede
alcanzar conversiones superiores a 95% en peso. Las unidades de hidrocraqueo
moderado poseen al menos un lecho de hidrocraqueo el cual le permite alcanzar
conversiones entre 20 y 40% en peso, el fondo no convertido es un hidrocarburo
de alto valor y normalmente es direccionado como dieta a las unidades FCC o

hacia plantas para produccion de bases lubricantes.
La diferencia entre las unidades de hidrocraqueo (HCK) e hidrocraqueo moderado

(Mild Hydrocracking MHC) esta en el numero de lechos de craqueo catalitico

cargado en los rectores y la presion parcial de hidrogeno; éstas dos variables
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fundamentales hacen la diferencia en los rendimientos obtenidos en estas
unidades. En la tabla 3 se muestran diferentes procesos con sus presiones de

operacion y conversion respectivamente.

Tabla 3. Condiciones de operaciéon de diferentes unidades de hidroproceso.

(7)

H- Partial Pressure Conversion

Process, Feedstock Types psig kPa wit%o
Hvdroreating

Naphtha 250 to 450 1825 to 3204 0.5 to 5%

LGO (Kerosene) 250 to 600 1825 to 4238 0.5 to 5%

HGO (Diesel), LCO 600 to 800 4238 to 5617 5 to 15%

VGO, VBGO, DAO, CGO, HCO 800 to 2000 5617 to 13,891 5 to 15%

Residual Oil 2000 to 3000 13,891 to 20,786 5to 15%
Mild Hvdrocracking

VGO, VBGO, DAO, CGO, LCO, HCO 800 to 1200 5617 to 8375 20 to 40%

Once-Through Hydrocracking

VGO, VBGO, DAO, CGO, LCO, HCO 1500 to 2000 10,443 to 13,891 60 to 90%

Residual Oil 2000 to 3000 13,891 to 20,786 15 to 25%
Recycle Hvdrocracking

VGO, VBGO, DAO, CGO, LCO, HCO 1500 to 2000 10,443 to 13,891 80 to 99%
Ebullated-Bed Hydrocracking

VGO, VBGO, DAO, HCO 2000 13,891 80 to 99%
Residual Oil 2000 to 3000 13,891 to 20,786 =50%
LGO = light gas oil HGO = heavy gas oil

LCO =FCC light cycle oil HCO = FCC heavy cycle oil

VGO = vacuum gas oil VBGO = visbreaker gas oil

DAO = deasphalted o1l CGO = coker gas o1l
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Figura 4. Consumo hidrogeno para diferentes tipos de cargas (7)
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El consumo de hidrogeno es una variable fundamental para los procesos de
hidroprocesamiento, la cual depende del peso molecular de la carga que se va a
procesar, por ejemplo para hidrotratamiento de naftas usualmente existe un
consumo de 100SCF/Bbl, en el caso del diésel es de 300SCF/Bbl, para el caso del
gasoéleo 600SCF/Bbl, un aceite liviano de ciclo ALC 900SCF/Bbl; en la grafica 4
se ilustra los consumos de hidrogeno tipicos y los niveles de presién requeridos

dependiendo el tipo de carga a hidroprocesar.

En la figura 5, se muestra el esquema catalitico tipico usado para las unidades de
hidrocraqueo HCK, hidrocragueo moderado MHC y es comparado con un
esquema catalitico de una unidad de hidrotratamiento. La diferencia basica esta
en el dltimo lecho de catalizador del reactor que facilita las reacciones de
hidrocraqueo, generalmente este catalizador estd compuesto por Ni-W sobre
Silica-alumina amorfa o Ni-Mo sobre zeolita. En la figura 5. Se ilustra un esquema

catalitico de una unidad de hidrocraqueo HCK, MHC y HDT.
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Figura 5. Esquema catalitico de una unidad de hidrocraqueo HCK, MHC y
HDT. (5)
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Los catalizadores con base zeolita son mucho mas activos con tiempos de corrida
mayores y mas estables en tiempos de corrida, sin embargo son catalizadores
muy sensibles al contenido de Nitrdgeno organico en la carga y a los aromaticos
polinucleares. En la figura 6. Se muestra la comparacion entre tres tipos de

catalizadores en cuanto a actividad y nitrdgeno organico.
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Figura 6. Actividad y tolerancia a Nitrégeno organico de catalizadores HCK
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A mayor actividad del catalizador, mayor conversién y a su vez mayor sensibilidad
al Nitrogeno basico, en la tabla 4 se muestran las concentraciones maximas de

nitrdgeno organico permisible para diferentes tipos de catalizadores de HCK.

Tabla 4. Sensibilidad al nitrégeno organico catalizadores HCK

+
VGO HDTVGO 1 HDTVGO 2 th:tl}:lggoan
N, (PPM) 1000 70 10 <5
NH3 (ppm) 0 930 990 <5
. . . 80 - 100% conv. 80 - 100% conv.
zeolite poisoned poisoned MD sel. > 60% max gasoline sel
$i0--ALLO conv. < 20% conv. <40% 40-70% conv. 80 - 100% conv.
102A1Us MD sel. > 75 % MD sel. > 75 % MD sel. > 65 % MD sel. > 65%
ALO conv. < 20% conv. < 25%
273 MD sel. > 75 % MD sel. > 75 %

Finalizada esta breve revision del proceso de hidrocragueo se observa que en
éste proceso son usados catalizadores para hidrotratamiento con el objetivo de
remover el azufre y nitrdgeno presentes en la carga y presenta un lecho de

catalizador que cumple la funcién de facilitar el craqueo, dependiendo la base de
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éste ultimo lecho es mas 0 menos sensible al nitrégeno organico y posee mayor o

menor actividad.

A nivel global debido al incremento en la demanda de destilados medios, las
refinerias han tenido que optar por tecnologias de hidrocraqueo catalitico a partir
de la conversion de los gaséleos, sin desmeritar el mercado de la gasolina cuya

produccion se basa en las tecnologias de craqueo catalitico fluidizado FCC.

3.4 SOFTWARE DE SIMULACION (PRO II)

PRO/Il es una herramienta de simulacion por computadora para ingenieros de
procesos de la industria quimica, del petréleo, gas natural, manejo de soélidos y
polimeros. Permite simular diversos tipos de procesos quimicos y como tal, realiza
todas las operaciones necesarias para encontrar una solucién especifica a lo

establecido en el diagrama de proceso (Flowsheet) cada vez que se ejecuta.

En su algoritmo de calculo PRO/II combina las fuentes de datos de una gran
libreria de componentes quimicos y de métodos para predecir propiedades
termodinamicas, con técnicas numeéricas avanzadas Yy flexibles para cada una de
las unidades de operacién y a su vez suministra al Ingeniero de Procesos una
herramienta para realizar todos los calculos de balance de masa y energia para
procesos en estado estable. PRO/II esta disefiado para el uso de principiantes y
expertos. Esta basado en fundamentos integrales, confiables y precisos de
simulacién, es facil de usar y el lenguaje de entrada es una extension del lenguaje

universal de Ingenieria Quimica.

Para llevar a cabo el proceso de simulacion de cualquier planta o unidad, se

requiere recopilar cierta cantidad de datos e informacién con el fin de tener una
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aproximacion al caso real; para este fin se exponen los pasos que se siguieron

para realizar este proceso de simulacion y sintonizacion.

3.4.1 Estudio de launidad

e Estudiar los procesos unitarios presentes en la unidad para tener una vision
global del funcionamiento de la planta.
e Estudiar los manuales de entrenamiento de la Unidad especifica con el fin de

conocer la descripcion detallada del proceso de la misma.

3.4.2 Configuracion del modelo de la planta

e Recolectar datos de disefio y condiciones de operacion de los equipos por
medio de manuales, datasheets y planos de la planta.

e Asegurar la caracterizacion de las corrientes de entrada por medio de pruebas
de laboratorio o recopilacién de informacion de las corrientes.

e Seleccionar el modelo termodinamico mas adecuado para el proceso, segun
las caracteristicas de la carga, las condiciones de operaciéon y teniendo en
cuenta recomendaciones de literatura o consulta de expertos.

e Correr el caso de disefio.

e Analizar los resultados obtenidos.

3.4.3 Simulacién del escenario test run o corrida de la unidad.

e Recopilar y validar la informacion del Test run mas reciente.

e Descargar datos de operacion de la unidad para el periodo del test run por
medio de la base de datos en tiempo real (BDTR).

e Configurar el modelo con los datos de la corrida de planta.

e Realizar una corrida de la simulacion del caso test run.
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e Analizar los resultados obtenidos.

3.4.4 Ajuste o sintonia del modelo con el caso test run

e Sintonizar la simulacion del caso test run a los datos obtenidos en planta o
caso real.

¢ Realizar una reconciliacién de los datos desviados y representarlos por medio
de una tabla comparativa.

e Analizar y validar los resultados (6).

37



4. METODOLOGIA

La Figura 7 muestra la metodologica que se utilizé para lograr los objetivos

propuestos.

Figura 7. Diagrama metodologia empleada. Fuente: el autor.
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5. EVALUACION Y SELECCION DEL SISTEMA CATALITICO

Se realizd una revision del estado del arte de tres fuentes: articulos de
publicaciones de la industria, a través de proveedores de catalizadores de
hidrotratamiento, contactos con otras refinerias en visitas industriales y seminarios

para intercambio de informacion.

Se realizd6 muestreo y caracterizacion de las corrientes de gasoleo que se
producen la refineria de GRB, se realiz6 la proyeccion de las cargas a GRB para
obtener una caracterizacion de los gaséleos probables a 5 afios, para los calculos

fue usado el software de simulacion de propiedad de Ecopetrol SA - SIGMAREF.

Tabla 5. Distribucidén volumétrica componentes como cargas a unidades de

craqueo catalitico y Unibon afio 2016 -2020

Cargas UOPI UOPII |Orthoflow| Unibon | Modelo IV

[KBPD] [KBPD] [KBPD] [KBPD] [KBPD]
DMO 8 12,5 14,16 0 0
Gasobleo 6,8 6,6 5,05 24 0
GAOH 9 9 0 0 0
Total 23,8 28,1 19,21 24 0
CCR [%] 1,78 1,55 1,8 0,5 0
Ni [ppm] 6,12 5,92 7,87 1,1 0
Va [ppm] 4,89 4,49 5,66 0,9 0
Metales 1101 | 1041 | 1353 2 0
[Ppm]

Como premisa fundamental el carbon conradson del DMO cambia de

especificacion de 6% CCR maximo a 5% CCR y se debe garantizar un
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rendimiento maximo de 45% en la unidad para evitar afectacion en carga de las

unidades de craqueo catalitico.

Teniendo ya la composicion de la carga proveniente de cada una de las unidades,
se realizaron las simulaciones del sistema catalitico con el objetivo de encontrar el
mayor rendimiento de diésel a las condiciones operacionales de la unidad. Para la
simulacion se utilizé el software especializado de la compafia ALBEMARLE
proveedor del catalizador. Se tomo el resultado de los analisis para la mezcla de
gasoOleos con especificaciones de la carga promedio en contenido contaminantes y
destilacion, (ver Tabla 6), con las condiciones operacionales de la planta Unibon
(Tabla 7.), y con un nivel de carga de 24KBPD; obteniendo los resultados

presentados en las Tablas 8 y 9.

Tabla 6. Propiedades gaso6leo de carga a Unibon

Propiedades de la carga
Gravedad API API 18,8
IBP °F 540
10 % °F 711
30 % °F 788
50 % °F 860
70 % °F 907
90 % °F 1010
EBP °F 1170
Contenido de Azufre wit% 1,1
Contenido de Nitrégeno wppm 1500
Contenido Carbon Conradson | wt% 1,6
Monoaromaticos % 25
Diaromaticos % 20
Tri+ Aromaticos % 10
Ni +V wppm 1,4
Insolubles en n-heptano ppm 0,1
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Tabla 7. Condiciones operacionales de Unibon

Parametros operacionales

Active Catalyst Volume ft3 4752
Active Catalyst Weight Lb 226814
Feedrate BPD 24000
WABT Total °F 725
Hydrogen Consumption Max [PCS/Bbl]| 500
Total Gas Circulation MMSCFD| 80
Total gas hydrogen purity % 94,4
Total gas H2S content % 0,01
Quench Gas MMSCFD| 10
Quench Gas % 13%
Quench Gas Temp °F 185
Reactor inlet pressure psig 1500,0
Makeup Gas Rate MMSCFD| 11
Makeup Gas hydrogen purity %vol 97,0
Makeup Gas H2S content %vol 0,01
Recycle Gas Rate MMSCFD| 70
Recycle hydrogen purity %vol 94,0
Recycle H2S content %vol 0,01

Tabla 8. Resultado evaluacién reactores con catalizador del proveedor

Unibon

SOR Especificaciones Producto EOR Especificaciones Producto
API Gravity API 28 API Gravity API 29

Density Uplift API 9 Density Uplift API 10

Sulfur Wppm | 240 Sulfur wppm | 300
Nitrogen Wppm | 110 Nitrogen wppm | 40

Con Carbon wt% 0 Con Carbon wt% | 0,2

Aromatics Aromatics

Saturation wt% | 36,0 Saturation wt% | 34,0
Ni+V Wppm| 0,14 Ni+V wppm | 0,14
IBP °F 250 IBP °F 210
10% °F 480 10% °F 458
30% °F 635 30% °F 618
40% °F 680 40% °F 665
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SOR Especificaciones Producto EOR Especificaciones Producto
50% °F 735 50% °F 700
60% °F 760 60% °F 755
70% °F 792 70% °F 777
90% °F 920 90% °F 907
EBP °F 1130 EBP °F 1115
Conversion wt% 27 Conversién wt% 30

En la tabla 9. Se muestra las especificaciones de calidad de la carga y los
productos con el nuevo esquema operacional. La primera tabla indica los
resultados al inicio de corrida SOR (Start of Run) y la segunda indica al final de la
corrida EOR (End Of Run).

Tabla 9. Especificaciones de calidad de carga y productos

CORRIENTES
Variable GASOLEO
GASOLEO ACPM HIDROTRATADO
GAOH
CCR <=1,6 % Max. 1,2 %
Numero de <=3 mg
Bromo Br/100g
Azufre Max. 13000 <= 200 ppm Max. 2500 ppm
ppm
Color ASTM max. 3
Metales <=12 ppm Max. 7 ppm
Corrosion <=2 en lamina
lamina Cu de cobre
Insolubles en <= 0.05%
n-heptano
BSW <=0,5% Vol
Max. 380 °C
T-95 (715 °F)
Punto de Min. 60 °C (140
chispa °F)
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El esquema catalitico que permite obtener las especificaciones de calidad de los
productos se muestra en la figura 8. En los reactores R2651 y R2652 se orienta a
la remocién de azufre y nitrdgeno con catalizadores tipo NiMo y CoMo, en la parte
inferior del lecho catalitico del reactor R2652 se colocaron 910mm de catalizador
zeolita que es el catalizador de hidrocraqueo responsable de incrementar el
rendimiento de diésel.

Figura 8. Esquema catalitico Unibon MHC.

relative | Volume | Loading
Height | m3 |Technigue
3.2%

Grading 1.5% 1.8 Manga
Grading 1.7% 1.6 Manga
Grading 3.1% 2.8 Manga
NiMo-1.3Q 11.0% | 10.1 Manga
NiMo-1.3Q 7.8% 7.1 Manga
CoMo-1.3Q 1280 13.7% | 12.5 Manga
CoMo-1.30, 1768  18.5% | 17.3 Denso
CoMo-1.30Q 2002 214% | 196 Denso
NiMo-1.3Q 12.3% 11.3 Denso
NiMo-3Q 1.6% 1.5 Manga
1/4" Bolas Inertes 120 1.3% 1.2 Manga
1/2" Bolas Inertes 100 1.1% 1.0 Manga
1" Bolas Inertes 100 1.1% 1.0 Manga

9360  100% 83.8681
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Figura 9. Esquema catalitico Unibon MHC.

mm
300

Grading 140

Grading 160

Grading 180
NiMo-1.3Q 100
. 2610
| CoMo-13Q | 2660
Zeolita Amorfa-1.5E 910
NiMo-3Q 170

1/4" Bolas Inertes 90

1/2" Bolas Inertes 140

1" Bolas Inertes 70

Height relative

Height
4.0%
1.9%
2.1%
2.4%
1.3%
34.7%
35.3%
12.1%
2.3%
1.2%
1.9%
0.9%

100%

Volume | Loading
m3 (Technique
14 Manga
1.6 Manga
1.8 Manga
1.0 Manga
25.5 Denso
26.0 Denso
8.9 Denso
1.7 Manga
0.9 Manga
14 Manga
0.7 Manga

70.7583

De los resultados anteriores se tienen las siguientes conclusiones:

Con disponibilidad de hidrogeno de 10MMPCSD se tiene una capacidad de carga
de 24KBPD de gasoéleo en la unidad, obteniendo una produccién de diésel de bajo
azufre (menor a 300ppm) del 27% a inicio de corrida (SOR) y 30% a final de

corrida (EOR); éstos rendimientos son alcanzados con temperaturas de inicio de

corrida de 725°F y final de corrida de 760°F.
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Se usan catalizadores NiMo, CoMo y un lecho de catalizador MHC teniendo en
cuenta la disponibilidad de hidrogeno en la unidad, las condiciones de disefio,
velocidad espacial; obteniendo un consumo quimico de hidrégeno en la reaccion
de 450PC/Bbl.
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6. SIMULACION RIGUROSA PLANTA UNIBON

6.1 CORRIDA A MAXIMA CARGA EN UNIBON

El primer paso para realizar el proyecto es realizar la corrida a maxima carga en el
esquema anterior cuyo objetivo es realizar una evaluacion hidraulica y de
transferencia de calor de la unidad e identificar las restricciones que se presentan
con carga de 24KBPD en Unibon. Esta corrida también se usa para ajustar la
simulacién rigurosa de la unidad que posteriormente va a ser usada en el redisefio

de la misma.

Se realiza la evaluacién a méaxima carga de la planta Unibon dando una capacidad
maxima de carga de 24KBPD y como principales cuellos de botella encontrados
son los siguientes:

e Capacidad del sistema de precalentamiento para alcanzar la temperatura de
reaccion (700°F) a maxima carga, en el cual se evidencia la necesidad de
incrementar la transferencia en el horno de calentamiento de carga H2651
cuya capacidad de disefio es de 41MMBTU/h y se requiere 50MMBTU/h para

alcanzar la temperatura de reaccion deseada.

e Capacidad de fraccionamiento para separar el 26% del diésel adicional que
sale en la corriente de gaséleo hidrotratado producto en la unidad y que
actualmente no se esta recuperando. Este cambio involucra el redisefio de las
torres de fraccionamiento y despojo del sistema fraccionamiento de ACPM y

recobro de gases.

Con el objetivo de recuperar el mayor contenido de diésel de bajo azufre obtenido

en el lecho catalitico fue necesario realizar cambios en las secciones de:
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Precalentamiento y carga, rectificacion de ACPM y recobro de Gases y en la torre
Despojadora T-2652.

Revision a balances de masa y energia y revision de la hidraulica de todos los

sistemas de la unidad.

6.2 SIMULACION DEL SISTEMA ACTUAL

Para la elaboracion de la simulacion rigurosa fueron usadas las hojas de
especificaciones de los equipos, tales como: la torre de fraccionamiento, torre de
despojo, intercambiadores de calor, tambores, bombas y véalvulas de control. La
herramienta de simulacién de procesos usada para éste proyecto es PROIl de
SIMSCI.

Las especificaciones de las corrientes producto de los reactores fueron tomadas
de la simulacion realizada en la herramienta computacional del proveedor del
catalizador (ver tabla 9), estos datos fueron alimentados a la simulacion rigurosa
de la unidad.

La simulacién queda regida por variables manipuladas como temperatura de
salida de reactores, flujo de carga, fraccion de reflujo de cima, vapor de despojo,
fluo de quench a salida de reactores y temperatura de rehervidor de la torre
fraccionadora. Posteriormente, se fueron ajustando las variables hasta conseguir,
en la corrida computacional, la calidad de productos finales similares a las del

proceso real.
Al final se obtuvo la simulacién completa del proceso, evaluada para diferentes

cambios de las variables operacionales de la unidad, con los respectivos

rendimientos y calidades de productos, en éste caso gasoleo hidrotratado, diésel y
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nafta. La fidelidad de los resultados obtenidos en el modelo computacional fueron
sensibilizados y ajustados con los datos obtenidos en la corrida a maxima carga

de la unidad.

En la figura 13. se muestra la simulacion de Unibon en forma rigurosa incluyendo

todos los equipos de proceso de la unidad.
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7. REINGENIERIA

La conversion de la unidad Unibon cambia la filosofia de proceso de una unidad
de hidrotratamiento de residuos a una unidad de hidrocraqueo moderado MHC
cuyo objetivo es hacer hidrogenacion e hidrocraqueo de gaséleo obteniendo 30%
de diésel de bajo azufre y retirando los contaminantes del gaséleo: azufre, niquel,
vanadio, sodio y carbén, para mejorar la calidad de la carga a las unidades de

craqueo catalitico.

Para cumplir con éste objetivo se parte de la simulacién rigurosa de la unidad y se

realizan las modificaciones en la unidad en cuatro sistemas de la planta

especificamente:

7.1. SISTEMA DE REACCION

En éste sistema se especifica un nuevo diagrama de cargue con las

especificaciones de catalizador ya discutidas en la seccién 5. Evaluacion y

seleccién del sistema catalitico.

7.2. SISTEMA DE FRACCIONAMIENTO

En la figura 11 se muestra el sistema de fraccionamiento antes del proyecto donde

se observan las siguientes limitaciones:
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1. La corriente de carga a la torre T2653 tiene 71% de diésel con
especificacion de destilacion 95% de 370°C y el 29% de gaséleo, tal como se

muestra en la Tabla 10.

El disefio actual de la torre T2653 cuenta con 16 platos de valvulas méviles; por la
cima se recuperan los gases y la nafta y por el fondo se obtiene la corriente
diésel/gasdleo. En el fondo cuenta con un horno rehervidor que suministra la

energia requerida para el fraccionamiento.

Teniendo en cuenta que la torre T2653 esta disefiada soélo para el fraccionamiento
de diésel y nafta, no cuenta con una seccién para separar la fraccion de gaséleo
presente en el diésel, por tal razdén es necesario redisefiar internamente la torre

adicionando otra zona para fraccionamiento gasoleo/diésel.

Tabla 10. Especificaciones diésel de carga a la torre de fraccionamiento
T2653

AZUFRE 0,12 |g/100g
AZUFRE EN PPM 1200 | mglkg
GRAVEDAD AP 27,8 | Grados API
DENSIDAD A 15 C 887,9 |kg/m3
DENSIDAD A 15 C. 0,888 |[N/A

PTO INICIAL DE EBULLICION 373,8 |°F
PTO INICIAL DE EBULLICION 189,9 |°C

5% vol. RECOBRADO 4429 |°F
5% vol. RECOBRADO 228,3 |°C
10% vol. RECOBRADO 4759 |°F
10% vol. RECOBRADO 2466 |°C
50% vol. RECOBRADO 620,6 |°F
50% vol. RECOBRADO 327 °C
70% vol. RECOBRADO 375 °C
70% vol. RECOBRADO 703,4 |°C
90% vol. RECOBRADO 761 °F
90% vol. RECOBRADO 405 °C
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95% vol. RECOBRADO 786 °F
95% vol. RECOBRADO 4189 |°C
PTO FINAL DE EBULLICION 786,4 |°F
PTO FINAL DE EBULLICION 419,1 |°C
GRAVEDAD API. 27,8 Grados API

Figura 11. Esquema del sistema de fraccionamiento actual (12)

Seccion de
Fraccionamiento de ACPM
v Recobro de Gases

Unidad
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2. Los resultados obtenidos de las corridas de los reactores (tabla 9.)
muestran un incremento en la produccion de diésel de 1,0KBPD actuales a
7KBPD, los cuales deben ser separados del gaséleo en la torre de

fraccionamiento existente T2653.
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Teniendo en cuenta las limitaciones hidraulicas en el sistema y la limitacion para la
separacion de diésel del gasdleo se procede a revisar varias alternativas para el
redisefio del sistema. Se analizaron 23 alternativas y se obtuvo el mayor

rendimiento de diésel el esquema mostrado en la figura 15.

Figura 12. Diagrama propuesto para la torre fraccionadora T2653

En éste nuevo sistema propuesto para la torre T2653 se instala un plato colector
en la zona media de la torre para permitir separacion del diésel en ésta seccién y
de ésta forma separarlo del gaséleo que se obtiene en la parte inferior de la torre.

La torre propuesta consta de tres zonas: la zona inferior compuesta por cinco
platos de alta eficiencia con mayor area activa y dimensiones adecuadas para un

alto trafico de liquido, en el anexo 3 se muestra resumen de los célculos
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realizados a los platos y la hoja de especificacion de la nueva torre de

fraccionamiento.

La zona media compuesta por empaque estructurado donde encontramos el
reflujo medio con retiro de calor, la salida de diésel y una zona superior con
empaque estructurado para el fraccionamiento de la corriente liviana nafta y

gases.

Los intercambiadores SE2653A/B usados para el retiro de calor en la corriente de

reflujo medio son usados para precalentar la carga a la unidad.

Figura 13. Diagrama de flujo sistema de fraccionamiento T2653
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7.3. SISTEMA DE DESPOJO

El sistema de despojo presenta las siguientes limitaciones:

La temperatura de la corriente de llegada a la torre es de 640°F y para lograr una
vaporizacion adecuada la corriente debe llegar a una temperatura minima de
730°F.

Se debe considerar mayor trafico liquido vapor en la torre de despojo teniendo en
cuenta que la recuperacion de diésel es mayor, el flujo de vapor de despojo debe

ser mayor y la temperatura del vapor de despojo debe ser de 700°F.

Al recuperarse mayor flujo de vapores en la cima de la torre, la linea de cima debe

cambiar el didmetro.
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Figura 14. Diagrama de flujo sistema de despojo T2652 Unibon (12)

b 5 in

S in | Torre

o " __ s | Despojadora
T-2252

Los cambios en ésta seccion es la instalaciéon de un bypass en el lado casco de
los intercambiadores E-2654, cambio en la tecnologia de los cinco platos de la
torre con mayor area de transferencia, aumento en el diametro de la linea cima y
conectar el retorno de gaséleo de fondo de la torre T2653 hacia la carga de torre
T2652.
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Figura 15 Diagrama de flujo sistema de despojo T2652 Unibon MHC
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7.4 SISTEMA DE PRECALIENTE

En ésta seccidbn se tienen en cuenta la hoja de especificacion de los
intercambiadores de calor existentes y se realizaron los calculos de transferencia
de calor para conocer el duty requerido para alcanzar la temperatura de reaccion
de disefio 720°F.

De la simulacion rigurosa se obtiene que la maxima temperatura que se obtiene

con el sistema actual de 690°F siendo esta una limitacion para alcanzar la energia

de reaccion al final de corrida. Este diferencial de temperatura de 30°F para
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24KBPD de gaslOleo de carga corresponde a 10MMBTU/dia requeridos para

alcanzar dicha temperatura. Para lo cual se toman las siguientes acciones:

Se cambia de servicio al sistema SE2660 que en el disefio original funciona
como enfriador con agua de la corriente de DMOH o producto mas pesado.
Teniendo en cuenta el requerimiento energético en el precaliente queda
intercambiando calor entre la carga a la unidad y el producto GAOH con esto
se aprovecha toda la energia que posee el producto y se ahorra consumo de

agua de enfriamiento.

En el anexo 6. Se muestra los resultados de la simulacién del horno H2651
donde se concluye que tiene una eficiencia muy baja 73% vs 80% de disefio,
generando altas temperaturas de piel de tubos 1100°F vs 900°F de disefio, por

lo tanto, se recomienda hacer una limpieza mecanica a los tubos (pigging).

El cambio de servicio del horno H2652 con capacidad de 5SMMBTU/dia, deja
de ser usarse como rehervidor en la torre T2653 y se usa como parte del

precaliente de la unidad.

La instalaciébn de una pareja de intercambiadores nuevos en la zona de
precalentamiento de la wunidad SE2678A/B, éstos equipos fueron
seleccionados entre diferentes sistemas disponibles en la bodega de
materiales y otras plantas de la refineria; lo anterior con el objetivo de
disminuir costos de inversion a la refineria y tiempos de ejecucion del
proyecto. Finalmente se adaptaron al sistema los intercambiadores SE233C/D
con 3500ft3 de area cada uno y se nhombraron de acuerdo a la nomenclatura
de la unidad SE2678A/B.

Para el ejercicio de integracion energética se utilizé el modelo de red de

intercambiadores de calor propuesto por Aspen plus, conocido como HEN
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(Sandler, 2015), y acompafiado del método de programacion lineal que también

incluye dicha herramienta.
En la figura 16. Diagrama Unibon MHC se muestra la configuracion del precaliente

propuesta para la unidad, logrando eliminar los cuellos de botella evidenciados en

el balance energético de la unidad con el esquema actual.
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Figura 16. Diagrama de flujo sistema de precaliente Unibon MHC
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7.5. DESCRIPCION DETALLADA DE LOS CAMBIOS REALIZADOS

La descripcion de las modificaciones en cada una de las secciones de la unidad se

describe a continuacion:

7.5.1. Precalentamiento de Gaso6leo — GAO Instalacion de un sistema de
intercambiadores nuevos los SE2678A/B, cuyo uso en el sistema de precaliente
de la carga de acuerdo a lo mostrado en la figura 19. Diagrama de flujo Unibon
MHC. La ubicacion en el plot plan debe ser en el area entre el H2652 y los
transformadores eléctricos en el acceso occidental del bloque Il, ver anexo 3.

La linea de carga 8" GAL-301-006 se debe conectar con el lado casco del nuevo
sistema de intercambio de calor SE2678A/B, la salida lado casco de los
intercambiadores se vuelve a conectar con la misma linea que posteriormente van
hacia el cuadro de control FICV26505.

La linea 8" GAL-301-006 proveniente del FICV26505 se debe conectar con la linea
8” TRW-305-320 lado tubos del SE2660 que cambia de servicio de enfriamiento

con agua a enfriamiento con la carga.

La linea de salida lado tubos de los SE2660A/B (gasdéleo de carga) se conecta con
el lado casco de los intercambiadores SE2653A/B que trabajan en paralelo y
contindan en flujo de proceso actual hacia los E2652A/B.

El flujo de gasoleo de salida de los intercambiadores SE2652A/B linea 8” GAL-
301-007 se divide en dos corrientes una va para el PDIC 26502 y la otra corriente
se alimenta al horno H2652 cuya funcidbn es calentar 5SKBPD de carga,

posteriormente se conectan y se dirigen hacia los filtros SF2651.
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Cambio en el servicio del sistema de intercambiadores SE2653A/B que
actualmente intercambia calor por el lado tubos con GAOH, se debe conectar con
la corriente de diésel del plato colector de la torre T2653 (linea nueva) y la salida

se debe conectar con la succion de las bombas SP2659A/B (linea nueva).

La corriente de diésel de pumparound de la torre T2653 (descarga P225A/B) se
debe interconectar con la boquilla superior del lado tubos del sistema SE233, la
salida con la boquilla superior del lado tubos del E2653A y la salida de éste
sistema una parte al pumparound y la otra parte con la linea de entrada lado tubos
del intercambiador E2677 3" GAL-306-008.

La salida lado tubos de los intercambiadores SE2678A/B se debe conectar con la
linea 8" GAL-301-006 que va hacia el lado casco de los intercambiadores
SE2652A/B y que posteriormente el fluido va hacia el drum de carga D2652.

7.5.2. Seccion de despojo T-2652 Realizar las interconexiones para el
precalentamiento de la corriente de carga de GAO con la corriente de GAOH
producto del fondo de la T-2652 en el intercambiador E-2654 A/B. Ver anexo 2.
Diagrama de flujo Unibon MHC.

Instalar linea de bypass de los intercambiadores SE2654 lado casco conectando
directamente la linea que viene desde el D2654 6" GAL-305-003 con la linea de
llegada a la T2652 6”GAL-301-033, ésta conexion se realizara en linea de 6” y se
deben realizar los analisis de esfuerzos y soportes necesarios. Debe quedar
totalmente independizado el intercambiador de la linea 6” GAL-305-003 para
permitir la conexion del intercambiador lado casco con el fluido proveniente de la
descarga de P2658A/B.
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Realizar las modificaciones internas en la torre despojadora T-2652 de la unidad
Unibon U-2650 para cargar GAOH del D-2654. Se debe cambiar los platos
existentes por platos de mayor eficiencia tipo PROVALVE.

Cambiar la boquilla y la linea de salida de cima de la T2652 6" GAL-305-026 de

diametro 6” actual y pasar a diametro de 10”.

La linea de descarga de la bomba SP2658 GAOH producto se debe interconectar
en linea de 6in de didmetro con la boquilla superior del lado casco del
intercambiador SE2654, a la salida del lado casco boquilla inferior se
interconectara con la linea 6” GAL-305-008 que va hacia los intercambiadores
SE2651.

Conectar linea de llegada de vapor de despojo de la torre T-2652 a cabezal de

170psig proveniente de la unidad de generacién de hidrogeno.

7.5.3. Seccion de fraccionamiento T-2653 Realizar las interconexiones para
recibir GAOH de la torre T-2653.

Independizar las lineas de la descarga de la bomba P-2659A/B de las lineas de
alimentacion al horno H-2652. El producto de fondo de la T2653 (2200BPD
aprox.) se debe recircular hacia la linea de entrada de carga a la torre T2652.
Realizar interconexiéon desde la linea de descarga de la SP2659 6” GAL-306-004
con linea de 3in hacia la linea de entrada de carga a la T2652 6’GAL-301-033.

El intercambiador E2657 lado casco va a operar en serie con los

intercambiadores E2658A/B para lo cual se realizaran las siguientes conexiones:

La linea de salida del E2657A/B lado casco 3”’-GAL-305-016 se debe interconectar
con los intercambiadores E-2658A/B lado casco con tuberia de 3in y la salida de
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estos intercambiadores se interconecta con los enfriadores E2659 linea 3”-GAL-
305-016 en tuberia de 3 in de diametro.

La salida lado tubos de los intercambiadores SE2658 6”-GAL-306-001 se debe
conectar con la linea de alimentaciéon al horno H2652 6”-GAL-306-004. La linea de
salida del H2652 8” GAL-306-002 se conectard con una boquilla Q nueva (8in)

gue estara ubicada a en la parte inferior del plato colector de la T2653.

Realizar las modificaciones internas en la torre fraccionadora T-2653 de la unidad
Unibén U-2650, para cargar GAOH.

Se deben retirar los platos del 1 al 5 y en su lugar instalar platos de alta eficiencia
SUPERFRAC cambiando la distancia entre platos de 24" a 27", por debajo del
plato 1 se debe instalar la boquilla de alimentacion de los vapores provenientes de

la cima de la torre T-2652 (diametro 12in).

Entre los platos 5 y 6 se debe instalar un plato distribuidor para la corriente de
diésel proveniente del horno H-2652. En el plato 6 se debe instalar un colector
parcial y conectar boquilla (12in) para retiro lateral de diésel a través de las
bombas SP-225A/B.

Se deben retirar los platos del 8 al 11 y en su lugar instalar empaque estructurado
FLEXIPAC 4X y entre los platos 11 y 12 se debe instalar un distribuidor para la

corriente de diésel de pumparound fria de la T-2653.

Se deben retirar los platos del 12 al 16 y en su lugar instalar empaque
estructurado FLEXIPAC 250Y HC.

En la parte superior de la torre se debe instalar distribuidor tipo Trough para

distribuir el fluido hacia el empaque instalado en la parte superior de la torre.
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Realizar las interconexiones para instalar un sistema de bomba e intercambiador
de calor como pumparound en la torre fraccionadora T-2653 de la unidad Unibén
U-2650.

En el plato 6 se instalard nueva boquilla “P” de 12in de diametro y lineas de
succién de la bomba de pumparound cuya descarga se conectara con el lado
tubos boquilla superior del sistema SE233 y E2653A estas conexiones en tuberia
de 6in de diametro. A partir de aqui se divide el flujo en dos tuberias, una en 6in
que es el pumparound (retorno frio) hacia la boquilla nueva “O” ubicada debajo del
lecho superior de la T2653 y otra linea de 4in que debe conectarse al

intercambiador E2677 para el diésel producto de la unidad.

La temperatura del plato colector parcial 6, se controla a través del retiro de
producto con valvula de control ubicada en linea de 4in antes del intercambiador
E2678A/B.

7.5.4. Balance de masa y energia de la Unidad Unibon MHC En el anexo. 1 se
adjuntan los balances de masa y energia de corrientes principales para la
configuracion propuesta de la unidad.

7.5.5. Revision hidraulica de la Unidad Unibon MHC Los calculos hidraulicos se
realizaron usando la herramienta de simulacién INPLANT 4.4 con la cual se
revisaron lineas existentes y se dimensionaron las nuevas lineas requeridas en la

unidad. En el anexo 2. Se adjuntan los resultados de los célculos hidraulicos.
7.5.6. Lazos de control propuestos para el nuevo esquema En el anexo 4 se

muestra la filosofia de control de los lazos de control adicionales requeridos en el

nuevo esquema operacional de Unibon MHC.
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En el anexo 5. Se muestra el listado de los cambios en las guias de control y
ventanas operativas de las principales variables involucradas en la modificacién

del esquema operacional de Unibon MHC.
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8. EVALUACION ECONOMICA DE LA INICIATIVA

El esquema de MHC en Unibon tiene un potencial de beneficio econémico, debido
al incremento en la produccion de diésel de bajo azufre que se aumentaria de
12% actual a 30% en el segundo semestre de 2016. Sin embargo, existen otras
variables técnicas como el cambio en los rendimientos de las unidades FCC,
cambios en tiempos de corrida y variables macroeconémicas que influyen en la
evaluacién econOmica de la iniciativa. A continuacion se detallan cada una de

éstas variables y se analiza su impacto en el resultado de la evaluacion.

La evaluacion econdmica de la iniciativa se realiza bajo las siguientes premisas:

Figura 17. Premisas de la evaluacién econémica

PREMISAS EVALUACION ECONOMICA

Periodo de evaluacion 1 Aho
IPC 7% e.a.
TRM 3000 SCOP/SUSD
Brent 30 Invierno uS/B
Precios GRB Brent 40 Verano us/B
Brent 50 Afio usS/B
Catalizador de FCC 3800 SUSD/T
380 °C
T95 370 °C
360 °C
S en diésel 100 ppm
producto 150 ppm
200 ppm
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Periodo de evaluacion: Se toma como periodo de evaluacion 1 afio teniendo en

cuenta que éste proyecto tiene retorno potencial inferior a 1 afio.

IPC: indice de precios al consumidor

TRM: Tasa representativa del mercado vigente en el momento de realizar la

evaluacion.

Precios: En el momento de realizar la evaluacion el precio del crudo Brent estaba
en 30USD/Bbl, para realizar la evaluacion se tienen en cuenta 3 escenarios de
precios 30USD/Bbl, 40USD/Bbl, 50USD/BblI.

Estacionalidad: Teniendo en cuenta que las diferencias en precio entre la gasolina
y el diésel dependen directamente de las estaciones del afio, debido a las fuerzas
de oferta y demanda, se hizo una proyeccion del comportamiento de la diferencia
de precios durante los ultimos 5 afios dependiendo de la estacionalidad y se

incluyé en el modelo econémico.

Precio del catalizador de FCC: Las unidades de craqueo catalitico tendran un
consumo adicional de catalizador, debido a que la carga tiene un incremento en la
composicién de niquel y vanadio. El precio del catalizador es el promedio en la
industria colombiana para el aflo 2015. El consumo adicional de catalizador fue el
promedio del segundo semestre de 2015 donde se tuvo una carga similar en una

de las unidades de craqueo catalitico.
Destilacion T95: es la temperatura a la cual destila el 95% de volumen del diésel

producto de la unidad. Se tienen tres rangos posibles de destilacion incluidas en
el modelo: 360°C, 370°C y 380°C.
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Contenido de azufre S: Es el contenido de azufre en el diésel producto en partes
por millén [ppm]. Se establecen tres valores en el modelo 100ppm, 150ppm y
200 ppm.

Tiempo de corrida en las unidades de craqueo catalitico: Teniendo en cuenta que
la unidad tiene una carga con mayor contenido de niquel, vanadio y mayor
potencial de formacion de coque, se incluyé dentro del modelo una afectacion

econdémica por menor tiempo de corrida en las unidades de 6, 12 y 18 meses.

Costo financiero de las importaciones de diésel: Debido a los volimenes de diésel
que Ecopetrol SA importa para cubrir la demanda nacional, se generan
movimientos financieros por cambios de divisas y otros cargos logisticos. Este

valor es tomado de datos reales del afio 2015.

Costo por cambio de catalizador: Teniendo en cuenta que la planta Unibon
incrementa su tiempo de corrida para cambio de catalizador de 8 meses a 24
meses, también genera un ahorro adicional por menor costo de catalizador y

menor costo de mantenimiento anualizado.

Adicional a lo anterior se tiene en cuenta los rendimientos de productos en las
unidades de craqueo catalitico con los diferentes tipos de carga: gaséleo (GAO),
gasoOleo hidrotratado (GAOH), aceite desmetalizado (DMO) y aceite desmetalizado
hidrotratado (DMOH). En la Tabla 11 se muestran estos rendimientos los cuales
fueron tomados usando un modelo de simulacion de refinerias de Ecopetrol

llamado SIGMAREF y se incluyeron en el modelo para el calculo econémico.
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Tabla 11. Rendimientos de las unidades FCC para diferentes tipos de cargas

Rendimientos en las unidades de craqueo catalitico

U$/B | Dieta KBPD |API| S.G. | Gas Seco |GLP | Gasolina | ALC | Slurry | Total | U$/B
PRECIO | US$/b 6 26 65 57 36

48,6 GAO 20 | 0,934 6% 26% 56% 18% | 8% | 113% | 49,8

GAOH 26 | 0,898 5% 26% 61% 13% | 7% |112% | 50,7

44,4 DMO 16 | 0,959 10% 23% 48% 18% | 11% | 111% | 47,1

DMOH 20 | 0,934 8% 24% 51% 19% | 9% | 111% | 48,6

Teniendo en cuenta la Tabla 11 se realizan las proporciones de carga que se van
a obtener en el escenario base y en el escenario futuro para tener el margen

operacional por mayor rendimiento de productos.

En la figura 21 se muestra el resultado de la evaluaciobn econémica teniendo en

cuenta los diferentes escenarios.

Las variables que tienen mayor influencia en la evaluacion son el precio del crudo
Brent, la calidad de la destilacion T95 exigida por el ministerio de medio ambiente

en Colombia para las cuales se muestra la sensibilidad en la figura 12.

También es importante resaltar que se toman como valores mas probables
teniendo en cuenta las simulaciones y analisis técnicos realizados los siguientes
valores: tiempo maximo de disminucién de corrida en FCC 12 meses, contenido

de azufre maximo en el diésel 200ppm.
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Figura 18. Resultados evaluacion econémica Unibon MHC

Sensibilidades

Millones USD/A T95 370
Diferencial de realizacion de la GOA/DMO 25,6 BRENT 40
Mayor Costo Catalizador FCC -6,2 Afo
Mayor Costo Mantto FCC -8,4 12 meses
Costo financiero importaciones 2,41 200 ppm S
Costo cambio catalizador Unibon 2.00
TOTAL 154 SET
Millones USD/Afio  T95 380 T95370 T95 360
Brent 30 8,8 8.0 7,3
Brent 40 16,5 15,4 14,3
Brent 50 23,6 22,1 20,7
6 meses 11,5
18 meses 3,1
100 ppm 15,3
300 ppm 5,2

De la figura 18 se concluye que la iniciativa tiene un potencial econémico minimo
de 7.3 millones de ddlares por afio en el escenario con precio de crudo Brent de
30USD/BblI, destilacién T95 exigida por el ministerio del medio ambiente de 360°C,

disminucion en 12 meses de corrida de las FCC, diésel producto con 200ppm

contenido de azufre.

En el escenario mas optimista con precio de crudo Brent de 50USD/BblI,
destilacion T95 exigida por el ministerio del medio ambiente de 380°C, disminucion
en 12 meses de corrida de las FCC, diésel producto con 200ppm contenido de

azufre, la iniciativa tiene un potencial econémico de 23.6 millones de dolares por

ano.
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Y en el escenario intermedio con precio de crudo Brent de 40USD/Bbl, destilacién
T95 exigida por el ministerio del medio ambiente de 370°C, disminucion en 12
meses de corrida de las FCC, diésel producto con 200ppm contenido de azufre, la

iniciativa tiene un potencial economico de 15.4 millones de délares por afio.

Teniendo en cuenta ésta evaluacion econdmica basado en rendimientos y
variables macroecondmicas se continta con la etapa de evaluacion técnica para

obtener la inversion real capital y obtener la tasa interna de retorno del proyecto.

Para realizar el esquema de operacion en Unibon como MHC, cambia totalmente
la filosofia de operacion de la unidad y el catalizador que se debe utilizar tiene
caracteristicas muy diferentes al usado actualmente. El catalizador actual contiene
puntos activos de Niquel Molibdeno NiMo y orientado a hidrotratamiento de
residuo DMO con tiempos de corrida de 8 meses, mientras el catalizador
propuesto es base alumina con metales Niguel Molibdeno (NiMo), Cobalto
Molibdeno (CoMo) y de Mild hidrocraquing MHC orientado a maximizar

hidrotratamiento y conversion del gaséleo para maximizar el rendimiento de diésel.

De acuerdo al balance de masa y los crudos proyectados a 2016, se cumplen las
ventanas operativas de las cargas a las unidades de craqueo catalitico cumpliendo
la especificacion para la cual fueron disefiadas. Se debe garantizar la segregacion
de las cargas de acuerdo a la Tabla 4. y garantizar la especificacion de carbén
conradson en el DMO para evitar superar las ventanas operativas de las cargas a

las unidades de craqueo catalitico.

72



9. ANALISIS DE RESULTADOS

Teniendo en cuenta que éste proyecto fue ejecutado en la refineria de
Barrancabermeja, se puede realizar la validacion de los datos en términos de
volumen y calidad de los productos valiosos como son: nafta y diésel y
condiciones de inicio de corrida para validar la efectividad del lecho catalitico

disefiado para ésta aplicacion.

En la gréfica 19 se muestran las temperaturas promedio de inicio de corrida de los
dos reactores de la planta, (WABT: weight average bed temperature) con valor de
730°F ligeramente superior al 725°F que fue simulado durante la fase de disefio
(ver tabla 8). Estas temperaturas muestran un buen inicio de corrida y es
necesario continuar haciendo seguimiento a la velocidad de desactivacién del
catalizador para proyectar el tiempo de vida atil del mismo y planear con

anticipacion el proceso de compra.

El comportamiento de las temperaturas promedio de los dos lechos es bastante
estable y muestran una correlacion directa con los rendimientos y calidad de los

productos.

En la gréfica 19 también se muestra la tendencia del consumo de hidrégeno en
pies cubicos estandar de hidrogeno por barril de gasoéleo cargado a la unidad, éste
valor es en promedio de 450PCS/Bbl al inicio de corrida que comparando con el
disefio 500PCS/Bbl es muy similar y su variacion se debe basicamente a las
caracteristicas del gasoleo cargado.

Es muy importante mantener el consumo de hidrégeno inferior a 550PCS/Bbl

teniendo en cuenta la baja disponibilidad de hidrégeno en la refineria de
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Barrancabermeja, con un consumo superior a éste valor limitaria la capacidad de

carga de gasoleo a la unidad.

Figura 19. Condiciones inicio corrida reactores Unibon MHC
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En la figura 20 se muestran dos de las especificaciones mas importantes del
diésel producto, el contenido de azufre muestra valores promedios de 175ppm
cumpliendo con los valores requeridos para la mezcla en el blending de
combustibles, éste valor es ajustado con la severidad en los reactores y depende
del WABT promedio.

La destilacion del 95% en volumen del diésel muestra un promedio de 400°F
siendo superior a la esperada (380°F) durante el disefio, lo anterior debido a un
incremento en la produccion de diésel en la unidad, teniendo en cuenta que el
blending de productos corrige ésta especificacion y mantener ésta especificacion
alta en la unidad permite incrementar el volumen del producto desde 7000 BPD
hasta 8000BPD.
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El rendimiento volumétrico de la unidad de acuerdo a lo mostrado en la figura 21
es de 38% muy superior al especificado durante el disefio 30%, lo anterior debido
al disefio adecuado del lecho catalitico, al incremento en la especificacion
destilacién 95%vol y demuestra que la reingenieria realizada a la unidad en su

conjunto genero excelentes resultados.

Figura 20. Especificaciones del diésel producto Unibon MHC
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Figura 21. Rendimiento volumétrico diésel y nafta Unibon MHC
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10. CONCLUSIONES

. El sistema catalitico es el apropiado para la especificaciébn de los gasoleos
obtenidos en la refineria de Barrancabermeja, obteniendo un consumo de
Hidrégeno de 450Ft3/Bbl 10% inferior al especificado en el disefio 500Ft3/Bbl.

. Con temperatura promedio de inicio de corrida WABT (730°F) se alcanzaron
las especificaciones de calidad del diésel y se superaron los rendimientos
esperados, se debe continuar haciendo el seguimiento a la velocidad de
desactivacion del catalizador para proyectar el tiempo de vida util y realizar la

gestién de compra para el préximo cargue.

. La especificacion de contenido de Azufre en el diésel (175 ppm promedio) se
cumple de acuerdo al disefio del lecho catalitico (200ppm), ésta especificacion
se garantiza ajustando la temperatura de reaccion (WABT) y se puede
manipular de acuerdo a la necesidad del blending de diésel para el manejo del
contenido de azufre en el producto final.

. La especificacion de destilacion T95 para el diésel es ligeramente superior a la
esperada 400°C vs 380°C, teniendo en cuenta que éste incremento nos ha
permitido aumentar el rendimiento de diésel en la unidad un 12%, sin
afectaciéon en el producto final teniendo en cuenta que dicha especificacion es

corregida en el blending de diésel con la mezcla de los otros componentes.
. Los rendimientos volumétricos de diésel y gasolina son del 35% y 3%

respectivamente cumpliendo las expectativas planteadas en el disefio 30% y
1.2%.
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6. Los beneficios econdmicos calculados posterior al proyecto oscilan entre 8
millones de doélares y 20 millones de ddlares por afio dependiendo de las
diferencias de precio entre la gasolina y el diésel, teniendo en cuenta que la
inversion en el proyecto fue de 4 millones de dolares se deduce que el retorno
a la inversion es de 6 meses; lo anterior demuestra el éxito del proyecto
cumpliendo su promesa de valor generando una rentabilidad aproximada de
1400%.
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ANEXOS

Anexo A. Balances de masa y energia

BALANCE DE MASA Y ENERGIA Julio 12, 2016
CONVERSION DE LA UNIDAD - RCD UNIBON EN UNA PLANTA DE HIDROCRAQUEO MODERADO - HCM

Stream Name 1 2 3 4 5
GAO, GAO,
GAO Carga, a @ . Gy de FV505 a de Tubos E2660 a
Succién P2663 Descazrgas';zss?’ a Si"da de 5237?3 Entradaa | Entrada E2653AB
E2678AB arcasaa FV505 E2660AB Tubos Carcasa
Stream Description
Stream Phase Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid
Temperature F 130.0 132.4 204.2 204.1 274.3
Pressure PSIG 10.0 105.0 102.9 82.9 81.5
Total Mass Rate Ib/hr 325161.3 325161.3 325161.3 325161.3 325161.3
Liquid Mass Rate Ib/hr 325161.3 325161.3 325161.3 325161.3 325161.3
Vapor Mass Rate Ib/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Total Molar Rate Ib-mol/h 866.7 866.7 866.7 866.7 866.7
Total Std. Lig. Rate bbl/day 24000.0 24000.0 24000.0 24000.0 24000.0
Vapor Std. Vol. Rate ft3/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Vapor Pressure PSIA 0.0015 0.0016
Total Enthalpy x 1076 BT] 11.342 11.498 22.362 22.362 33.826
Vapor Weight Fraction 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Liquid Weight Fraction 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Total Molecular Weight 375.186 375.186 375.186 375.186 375.186
Vapor Molecular Weight n/a n/a n/a n/a n/a
Liquid Molecular Weight 375.186 375.186 375.186 375.186 375.186
Total Std. Lig. Density Ib/ft3 57.9 57.9 57.9 57.9 57.9
Total Std. API 20.9 20.9 20.9 20.9 20.9
Liquid Std. Sp. Gr. 0.929 0.929 0.929 0.929 0.929
Liquid Act. Density Ib/ft3 56.5 56.5 55.1 55.1 53.8
Liquid Act. Density g/cm3 0.905 0.905 0.883 0.883 0.861
Liquid Viscosity cP 25.4343 24.5412 7.2618 7.2571 3.3196
Vapor Viscosity cP n/a n/a n/a n/a n/a
Liquid Surface Tension. dyne/cm 32.6862 32.5913 29.7393 29.7455 27.0025
ASTM D86 at 760 MM HG (LV) F
I1BP 509.90 509.90 509.90 509.90 509.90
5% 612.70 612.70 612.70 612.70 612.70
10% 651.29 651.29 651.29 651.29 651.29
30% 746.94 746.94 746.94 746.94 746.94
50% 809.61 809.61 809.61 809.61 809.61
70% 863.13 863.13 863.13 863.13 863.13
90% 949.17 949.17 949.17 949.17 949.17
95% 991.28 991.28 991.28 991.28 991.28
EBP 1064.56 1064.56 1064.56 1064.56 1064.56
Total Weight Comp. Rates Ib/hr
H20 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
GASES 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
AMINA-MEA 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
HC LIQUIDS 325161.28 325161.28 325161.28 325161.28 325161.28
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33 34 35 36 37 38 39 40 41 41R 41V 42
. . Naftay
| GaoH, GAOH, 1GAOH, Salida| GAOH hacia| oo | GaoH, | vapores | Reflujo Nafta
GAOH, salida GAOHa Entradaa Carcasa Salida de . . . . |Gases D2657 de
Bypass Producto a |Producto de [ Cima T2653 |Cima, Salida Producto,
PDICV501 E2660AB E2660AB E2660AB a PICV511y T2653
E2660AB E2678AB E2678AB aE2661AB Casco de D2667
Carcasa PICV511 F2651
E2661AB
Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Vapor Mixed Vapor Liquid
403.6 403.6 403.6 403.5 302.1 301.6! 301.7, 195.7 229.7 98.5 103.0 103.0
140.1 140.1 140.1 120.1 117.5 65.0 65.0) 54.4 10.1 9.2 9.0 9.0
200141.4 200.1 199941.2 199941.2 199941.2 199941.2 200141.4 200141.4] 37287.3 37287.3 1883.9 4826.1
200141.4 200.1 199941.2 199941.2 199941.2 199941.2 200141.4 200141.4[n/a 35512.4|n/a 4826.1
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a 37287.3 1774.8| 1883.9|n/a
507.9 0.5 507.4 507.4 507.4] 507.4 507.9 507.9] 578.1 578.1 71.4] 48.3
14975.7 15.0| 14960.7 14960.7 14960.7| 14960.7 14975.7 14975.7| 3450.0 3450.0 231.5 450.0
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a 219375.7 26439.7 27095.0|n/a
35.570) 0.036 35.534 35.534 24.039 24.039 24.075 13.170 11.746 1.520 0.270 0.169;
0.000 0.000 0.000! 0.000 0.000 0.000! 0.000 0.000 1.000 0.048 1.000 0.000!
1.000| 1.000 1.000 1.000| 1.000 1.000 1.000| 1.000 0.000: 0.952 0.000! 1.000
394.082 394.082 394.082 394.082 394.082 394.082 394.082 394.082 64.500 64.500 26.384 99.837
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a 64.500 25.474 26.384|n/a
394.082 394.082 394.082 394.082 394.082 394.082 394.082 394.082|n/a 69.848[n/a 99.837
57.1 57.1 57.1 57.1 57.1 57.1 57.1 57.1 46.2 46.2 34.8 45.8
23.0 23.0] 23.0 23.0) 23.0 23.0 23.0) 23.0 59.5 59.5 122.2 61.0
0.916 0.916 0.916 0.916 0.916 0.916 0.916 0.916|n/a 0.754|n/a 0.735]
50.7 50.7 50.7 50.6 52.6 52.5 52.5 54.5|n/a 46.0[n/a 44.6
0.812 0.812 0.812] 0.811 0.842 0.841 0.841 0.873|n/a 0.736|n/a 0.715]
1.1778 1.1778 1.1778 1.1762 2.2310 2.2251 2.2233 6.3898[n/a 0.5043|n/a 0.4032
n/a |n/a n/a |n/a n/a n/a n/a n/a 0.0096 0.0135 0.0134|n/a
21.9178 21.9178 21.9178, 21.9247 25.7713 25.7908 25.7867 29.9023|n/a 38.8874|n/a 20.6595
636.55 636.55 636.55 636.55 636.55 636.55 636.55 636.55 -419.91 -419.91 -410.67 60.56!
667.84 667.84 667.84 667.84 667.84 667.84 667.84 667.84 46.55 46.55 -410.67 188.89
684.05 684.05 684.05 684.05 684.05 684.05 684.05 684.05 189.26 189.26 -410.67 194.77
758.60) 758.60 758.60 758.60) 758.60 758.60 758.60) 758.60 196.69 196.69 -332.36 203.70
796.99 796.99 796.99 796.99 796.99 796.99 796.99 796.99 215.09 215.09 -274.26 219.61
833.04] 833.04 833.04 833.04] 833.04 833.04 833.04] 833.04 238.55 238.55 67.72, 241.43
999.55 999.55 999.55 999.55 999.55 999.55 999.55 999.55 266.16 266.16 186.06 267.54,
1061.79 1061.79 1061.79 1061.79 1061.79 1061.79 1061.79 1061.79| 286.39 286.39 220.63 287.95
1101.55 1101.55 1101.55 1101.55 1101.55 1101.55 1101.55 1101.55 305.77 305.77 254.27 305.94
72.13 0.07 72.06 72.06 72.06 72.06 72.13 72.13 3406.23 3406.23 56.44 0.99
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 53.68 53.68 53.39 0.04
1.24 0.00 1.24 1.24 1.24 1.24 1.24 1.24 2877.50 2877.50 1182.22 255.19
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
200068.00 200.07 199867.94 | 199867.94 199867.94 199867.94 | 200068.00 | 200068.00 30949.86 30949.86 591.83 4569.82
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46 47 47A 48 49 50 50P 51 51P 53
Diesel y PA,| DieselyPA, Diesel y PA, D|esel'y PA, Dlesel. YPA, Diesel Product, Diesel Diesel PA, a| Diesel PA, Diesel,
Salida Salida . Producto, .
de T2653 a | Entrada Tubos Bypass Tubos Tubos asuccion de descarga de succion de |descarga de | Retorno PA
E2653AB E2653AB E2653AB P2659B P2659A de P2659A aT2653
E2653AB E2653AB P2659B
Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid
450.0 450.0 450.0 351.4] 351.4 351.4 353.1 351.4 353.2 352.9
19.5 19.5 19.5 13.8 10.5 10.5 143.1 10.5 152.1 40.0
253077.3 253052.0 25.3 253052.0 253077.3 105067.3 105067.3 148010.0 148010.0 148010.0
253077.3 253052.0 25.3 253052.0! 253077.3 105067.3 105067.3 148010.0 148010.0 148010.0
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
1118.6 1118.5 0.1 1118.5 1118.6 464.4 464.4 654.2 654.2 654.2
20518.4 20516.3 2.1 20516.3 20518.4 8518.4 8518.4 12000.0 12000.0 12000.0
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
14.3162 14.3162 14.3162
54.996 54.990 0.005 39.860 39.865 16.550 16.636 23.315 23.444 23.444
0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251 226.251
52.7 52.7 52.7 52.7 52.7 52.7 52.7 52.7 52.7 52.7
35.9 35.9 35.9 35.9 35.9 35.9 35.9 35.9 35.9 35.9
0.845 0.845 0.845 0.845 0.845 0.845 0.845 0.845 0.845 0.845
435 43.5 43.5 46.2 46.2 46.2 46.3 46.2 46.3 46.2
0.697 0.697 0.697 0.739 0.739 0.739 0.741 0.739 0.741 0.739
0.3435 0.3435 0.3435 0.5223 0.5221 0.5221 0.5257 0.5221 0.5260 0.5202
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
13.8355 13.8355 13.8355 17.9824 17.9819 17.9819 17.9099 17.9819 17.9056 17.9181
313.81 313.81 313.81 313.81 313.81 313.81 313.81 313.81 313.81 313.81
371.87 371.87 371.87 371.87 371.87 371.87 371.87 371.87 371.87 371.87
412.75 412.75 412.75 412.75 412.75 412.75 412.75 412.75 412.75 412.75
497.71 497.71 497.71 497.71 497.71 497.71 497.71 497.71 497.71 497.71
560.67 560.67 560.67 560.67 560.67 560.67 560.67 560.67 560.67 560.67
611.31 611.31 611.31 611.31 611.31 611.31 611.31 611.31 611.31 611.31
676.50 676.50 676.50 676.50 676.50 676.50 676.50 676.50 676.50 676.50
715.00 715.00 715.00 715.00 715.00 715.00 715.00 715.00 715.00 715.00
747.43 747.43 747.43 747.43 747.43 747.43 747.43 747.43 747.43 747.43
84.42 84.41 0.01 84.41 84.42 35.05 35.05 49.37 49.37 49.37
0.28 0.28 0.00 0.28 0.28 0.12 0.12 0.16 0.16 0.16
110.35 110.34 0.01 110.34 110.35 45.81 45.81 64.54 64.54 64.54
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
252882.21 252856.93 25.29 252856.93 | 252882.21 104986.27 104986.27 | 147895.94 | 147895.94 | 147895.94
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53R 54 55 57 58 59 59V 60 61 62 63 64
Diesel, Diesel. Prod. } :E:;I, 3(2::5‘:" HC del HE del HC del HC D2656, HC D2656, del
Salida Diesel Prod. ] R D2654, Gases D2656, HC D2656 E2658AB
RetomoPA| b\ cvsa7al [salidaE2ezz| 52192 Salida | o olidadel | D26s6 | °2%%°7 | salida | E™% | G E26s7 | entradaT2es3
aT2653 E2677 Carcasa Carcasa E2650 LV511 Lievs11 Tubos E2657 Boquilla K
E2657 E2658AB
Liquid Liquid Liquid Mixed Mixed Mixed Vapor Liquid Mixed Mixed Mixed Mixed
352.8 353.1 184.4 480.7 285.2 168.0 168.3 168.3 168.8 120.2 251.3 327.5
16.3 128.1 121.6 178.5 176.3 169.5 215.0 215.0 75.0| 75.0 72.0 69.1
148010.0| 105067.3 105067.3 14734.6 14734.6) 14734.6 1180.5 13554.0 13554.0 53485.8 53485.8 53485.8
148010.0 105067.3 105067.3 9808.7 12952.5 13518.9|n/a 13554.0 13548.8 53479.8 53469.2 53425.1
n/a n/a n/a 4925.9 1782.0 1215.7 1180.5|n/a 5.3 5.9 16.6/ 60.7
654.2 464.4 464.4] 322.3 322.3 3223 256.8 65.5 65.5 281.7 281.7 281.7
12000.0 8518.4 8518.4| 1654.7 1654.7 1654.7 544.7 1110.0 1110.0 4440.8| 4440.8| 4440.8]
n/a n/a n/a 106783.4] 99489.9 97704.9 97461.6|n/a 263.6 303.8 346.5 684.6
23.441 16.636 7.040| 4.499 2.222 1.100 0.266! 0.834] 0.834 2.111 5.643 7.920
0.000| 0.000! 0.000| 0.334 0.121 0.083 1.000: 0.000| 0.000| 0.000! 0.000] 0.001]
1.000 1.000: 1.000 0.666 0.879] 0.917 0.000! 1.000 1.000 1.000 1.000 0.999
226.251 226.251 226.251 45.715 45.715 45.715 4.597 206.991 206.991 189.834/ 189.834] 189.834/
n/a n/a n/a 17.505 6.797 4.722 4.597|n/a 7.617 7.395 18.144 33.626
226.251 226.251 226.251 239.725 215.387 208.495|n/a 206.991 209.129 190.354 190.392 190.841
52.7 52.7 52.7 38.1 38.1 38.1 9.3 52.2 52.2 51.5 51.5 51.5
35.9 35.9 35.9 100.3! 100.3 100.3 821.1 37.6 37.6 39.9 39.9 39.9
0.845 0.845 0.845 0.855 0.842 0.838|n/a 0.837 0.838 0.826 0.826 0.826
46.1 46.3! 50.1 43.3 47.4 49.9|n/a 49.9] 49.8 50.1 47.0 45.0
0.739 0.741] 0.803 0.694 0.760| 0.799[n/a 0.799 0.798 0.803] 0.753 0.721]
0.5189 0.5248 1.4229 0.3568 0.7105 1.4745|n/a 1.4686 1.4503 1.8006 0.6909; 0.4667
n/a n/a n/a 0.0191] 0.0144 0.0118 0.0118|n/a 0.0135 0.0121 0.0147 0.0145
17.9193 17.9099 25.3618 12.3525! 19.5271] 24.5857|n/a 24.4135 24.6802 26.0407 19.7689) 16.3204/
313.81 313.81 313.81 -410.67 -410.67 -410.67 -410.67 200.24 200.24 87.57 87.57] 87.57
371.87 371.87, 371.87 -410.67 -410.67 -410.67 -410.67 274.72 274.72 227.07, 227.07| 227.07,
412.75 412.75| 412.75 -410.67 -410.67 -410.67 -410.67 341.03 341.03 288.43 288.43 288.43
497.71 497.71 497.71 -252.24 -252.24 -252.24 -417.53 462.44 462.44 425.92 425.92 425.92
560.67 560.67 560.67 430.19 430.19, 430.19 -401.10 537.96 537.96| 501.95 501.95 501.95
611.31 611.31 611.31 550.38 550.38 550.38, -353.17 611.47 611.47 582.70 582.70 582.70
676.50 676.50! 676.50 681.14 681.14 681.14 -273.81 722.95 722.95 693.69 693.69) 693.69
715.00| 715.00 715.00| 737.64] 737.64 737.64] -129.25 760.25 760.25 741.10 741.10 741.10
747.43 747.43 747.43 784.01 784.01 784.01 178.96 800.98, 800.98 784.70 784.70 784.70
49.37 35.05 35.05 0.09 0.09 0.09 0.09 0.01 0.01 6.77 6.77 6.77
0.16 0.12 0.12 470.13 470.13 470.13 468.40 1.73 1.73 3.42 3.42 3.42
64.54 45.81 45.81 655.37 655.37 655.37 581.89 73.47 73.47 641.66 641.66 641.66
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
147895.94 | 104986.27 | 104986.27 13608.99 13608.99 13608.99 130.16 13478.83 13478.83 52833.92 52833.92 52833.92
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42AP 42P 42R 43 43AP 43P 43R 44 45 45P
He D2(::;67, 01| DZf567, Na-fta || R Bl FondosT2653a | HC, Fondos T2653 a HC, Descarga Dle.sel bR Pumparound Diesel Prod, Bl
succion Reflujo de Cima, de Cimaa Succion P2677 Succion P2677 P2677a LICVE13 boquillaP T2653 a T2653 T2653 de T2653a
P2660AB | Descarga P2660AB T2653* succion P2659AB E2653AB
Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid
103.1 104.4 103.0 683.0] 683.0] 684.0 683.7 449.9 449.9 450.0]
14.3 114.3 9.0 11.2 16.9 96.9 25.0 10.6 10.6 19.5
32060.2 32060.2 27234.2 34375.6) 34375.6 34375.6 34375.6| 148010.0] 105067.3| 253077.3]
32060.2 32060.2 27234.2 34375.6| 34375.6 34375.6 34375.6| 148010.0] 105067.3| 253077.3]
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
321.1] 321.1] 272.8 102.3 102.3 102.3 102.3 654.2. 464.4 1118.6,
2989.4 2989.4 2539.4 2636.3 2636.3, 2636.3 2636.3 12000.0 8518.4] 20518.4]
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
26.2037 26.2037
1.126 1.147 0.956 12.561 12.562] 12.581] 12.581 32.156) 22.826) 54.996
0.000 0.000 0.000) 0.000) 0.000) 0.000 0.000) 0.000) 0.000) 0.000
1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
99.837 99.837 99.837 336.050 336.050 336.050 336.050 226.251 226.251 226.251
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
99.837 99.837 99.837 336.050) 336.050) 336.050 336.050) 226.251 226.251 226.251
45.8] 45.8 45.8 55.7| 55.7 55.7 55.7 52.7 52.7 52.7
61.0 61.0 61.0) 26.8| 26.8 26.8 26.8| 35.9 35.9 35.9
0.735] 0.735] 0.735 0.894] 0.894 0.894] 0.894] 0.845 0.845 0.845]
44.6 44.7 44.6 41.7 41.7 42.0 41.7 43.5 43.5 43.5
0.715] 0.715] 0.715 0.668| 0.668 0.672] 0.668| 0.697 0.697 0.697|
0.4033 0.4039 0.4032 0.3023 0.3026 0.3057 0.3023 0.3432 0.3432 0.3435
n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
20.6565 20.5813 20.6595 9.9833 9.9829 9.9496 9.9587 13.8379 13.8379 13.8355
60.56 60.56 60.56 530.30) 530.30 530.30 530.30) 313.81 313.81] 313.81
188.89] 188.89, 188.89, 600.86) 600.86! 600.86 600.86) 371.87 371.87 371.87
194.77| 194.77| 194.77, 631.14] 631.14] 631.14 631.14] 412.75 412.75 412.75
203.70 203.70 203.70) 694.56) 694.56 694.56 694.56) 497.71 497.71 497.71
219.61 219.61 219.61 738.44 738.44] 738.44 738.44 560.67 560.67 560.67
241.43 241.43 241.43] 758.63! 758.63| 758.63 758.63! 611.31] 611.31] 611.31
267.54 267.54 267.54 812.61 812.61 812.61 812.61 676.50) 676.50) 676.50
287.95 287.95 287.95, 824.98| 824.98 824.98 824.98| 715.00) 715.00] 715.00
305.94 305.94 305.94 849.74 849.74 849.74 849.74 747.43 747.43 747.43
6.61 6.61 5.61 5.22 5.22 5.22 5.22 49.37 35.05 84.42
0.30 0.30 0.25 0.04 0.04 0.04 0.04 0.16 0.12 0.28
1695.28 1695.28 1440.09 11.61 11.61 11.61 11.61 64.54 45.81 110.35
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
30358.03 30358.03 25788.21 34358.77 34358.77 34358.77 34358.77 147895.94 104986.27 252882.21
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Anexo B. Célculos hidraulicos

FORMATO PARA CHEQUEO HIDRAULICO

Linea Nueva
CAUDAL CONDICIONES RESULTADOS
£ sl . |8 = | 3 g -
5 g < | & g - elel 2| =4 | @
U ~ ) T ] T ~ = Q@ < = oY f @
NUMERODE | oorgen DESTINO g T " 5 3 X : g | Ea| 3 2~ 2zl %] 28| ~o S =
LINEA ® 3 © a I S = oE [] c ° 5 0 ] S e a9 =
I o (0] o <m © £ 25 he) PSS o 2 G c To Q< g T
= > o >¢E o 0 o= (7] 5 5 o © (7] 0T = D B
= | =1 0 ~ fo) 0] c > £ Ke] = o
& = e g o g g £ Ol g2 5] w2 = S 5
[a] n a S \© w o > P4l
0 5 £ > | 5 @
1 Tanque GAO mvcnn%_mow.: 325161.3|325161.3| n/a 24000.0 n/a 130.0 10.0 |56.490 |25.4343 12 40 | 100 0 |1-PH| 2.060 239.72 0.078 0.078
Descarga FICV 26505
2 P2653 Entrada 325161.3|325161.3| n/a 24000.0 n/a 132.4 125.0 | 56.537|24.6173 8 40 | 100 3 |1-PH| 4.603 1197.88 0.721 0.721
3 FIcv n.mmom E2653A 325161.3(325161.3| n/a 24000.0 n/a 132.0 85.0 |56.514]24.6823 8 40 | 100 | 1 |1-PH| 4.603 | 1197.39 | 0.722 0.722
Salida Shell In
E2653A E2653B
4 Shell Out Shell In 325161.3(325161.3| n/a 24000.0 n/a 2276 80.6 |54.659| 5.4017 8 40 | 100 | 1 |1-PH| 4.723 | 1219.27 | 0.553 0.553
E2653B E233C
5 Shell Out Shell In 325161.3(325161.3| n/a 24000.0 n/a 296.7 76.3 |53.334| 2.7247 8 40 | 100 | -1 |1-PH| 4.839 | 1248.86 | 0.489 0.489
E233C E233D
6 Shell Out Shell In 325161.3|325161.3| n/a 24000.0 n/a 345.1 75.3 |52.388| 2.0616 8 40 | 100 0 |1-PH| 4.924 1270.20 0.466 0.466
E233D E2652AB
7 Shell Out Shell In 325161.3(325161.3| n/a 24000.0 n/a 3935 74.2 |51.443] 1.3986 8 40 | 100 [ O |1-PH| 5.025 | 1298.97 | 0.449 0.449
8 Mﬂmwwﬂm iltro F2651 |325161.3|325161.3| n/a 24000.0 n/a 4394 65.3 |50.498] 1.0931 8 40 | 100 | 0 |1-PH| 5.13 1328.95 | 0.443 0.443
9 Filtro F2651 mczw_‘mmmnw 325161.3(325161.3| n/a 24000.0 n/a 439.7 65.3 |50.493] 1.0917 8 40 | 100 | 6 |1-PH| 5.13 1328.81 | 0.443 0.443
D2652 Succion
10 Salida HC P2651 325161.3(325161.3| n/a 24000.0 n/a 4395 26.0 |50.443]| 1.0877 10 40 | 100 | -6 |1-PH| 3.28 542.68 2.010 2.010
D2652 Gases a Fgas o N
1o0v Salida Gases Flare n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a 11/2 40 | 100 0 |1-PH n/a n/a n/a n/a
11 P2651 E2651 325161.3325161.3 / 24000.0 / 464.6 | 1900.0 | 51.858 | 1.1910 8 40 | 100 [ 3 |1-PH| 5.001 | 1296.98 | 0.436 0.436
Descarga Tube In ) ’ na ) na ) ) ) ’ i ) ’ )
12 E2651 E2654 325161.3325161.3 / 24000.0 / 509.1 | 1890.0 | 51.123| 0.9777 8 40 | 100 0 |1-PH| 5.074 1316.19 0.431 0.431
Tube Out Tube In : : n/a ) na ) ) : : i : : )
13 4””Mwn_ﬁ FV26501-502(325161.3|325161.3| n/a 24000.0 n/a 590.4 | 1872.6 | 49.778 | 0.7145 8 40 | 100 | -2 |1-PH| 5.214 1353.25 0.427 0.427
Tee H2
14 FV26501-502 Inject H2651 325161.3(325161.3| n/a 24000.0 n/a 589.6 | 1750.0 | 49.703| 0.7075 6 40 | 100 | 9 |1-PH| 2.62 341.18 0.093 0.093
15 Tee H2 H2651 345133.1]323224.0(21909.1 37491.4|#######| 584.0 | 1712.5 | 45.832] 0.6428 6 40 | 100 9 |ANNU| 42.62 | 83252.62| 0.049 0.049
Inject H2651 Entrada ) ) i} ) ) ) ) ) ) ) ) )
16 Mwﬂww Reactores |[345133.1|312316.332816.8 37491.4|#######| 7200 | 1613.5 | 41.704 | 0.4296 10 40 | 100 | 12 |ANNU| 36.58 | 55803.56 | 1.700 1.700
18 Reactores mﬁw_n_r.wwmnum 330632.6]262765.6 [67867.0 37502.4|#######| 740.0 | 1540.0 | 40.318] 0.3298 10 40 | 100 | -12 4.18 704.45 0.163 0.163
19 ﬂnmun E2655 67228.8 n/a 67228.8 16924.9|#######| 726.5 | 1540.0 | 1.202 | 0.0213 10 40 | 100 0 |1-PH| 28.21 956.56 0.200 0.200
Salida Gases Tube In
20 meuu LICV 26502 272994.51272994.5| n/a 21377.5 n/a 726.5 | 1540.0 | 40.182| 0.3361 8 40 | 100 | -10 | 1-PH| 5.433 1186.08 0.354 0.354
Salida HC Entrada
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21 :an_NmuwS mﬂwhm 272994.5|257017.4[15977.1 21377.5| 124,265.5 | 739.8 | 2250 [38.932{ 02880 | 8 40 | 100 0 5581 | 121265 | 0.360 | 0360 | Linea8" Existente
D2654 E2658AB Linea 4" Existente a
2 | giocmses | s | 147348| e 147348 16547 | 122,312.0 | 730.0 | 2250 | 0.859 | 0.0217 | 4 40 [ 100 [ o |1PH| 53.07 | 242844 | 1300 | 1300 22653 Tiemn
D2654 LICV-510
23 Salida HC Eroada|258259.8] 2582598 /2 197228] n/a | 7300 | 2250 |30.265| 02059 | 6 40 | 260 | 0 |1-PH| 872 | 2985.64 | 2250 | 5.850 | Linea 6" Existente
2% LICV-510 | Tee8"a ;54759 81747879.9[10379.9 19722.8] 293144 | 7282 | 500 |40.226| 02063 | 8 40 | 100 | 44 2134 | 18318557 | 12325 | 12,325 | Linea 8" Existente
Salida T2652 Flujo 2Ph
Tee8"a T2652 : "
24A el 2952 |2s94169) 2804621 89547 221052 263117 | 7243 | 500 [40305( 02055 | 8 40 | 100 0 2253 | 20458.93 | 0.055 | 0.055 | Linea 8" Tee nueva
25 | MPSHEADER | FICV26515 | 35000 | n/a | n/a [3500.0| 239.9 | 737255 | 7000 | 1500 | 0243 | 0.0233 | 3 a0 [ 100 0 |1H 0.00 0.000 | Linea 3" Existente
25A | FICV 26515 mﬁw___ﬂng 35000 | n/a | nfa [3500.0| 2399 | 737255 | 686.0 | 200 [ 0243 |0.0230| 3 40 | 100 0 [1PH 0.00 0.000 | Linea 3" Existente
25B | MPS HEADER mNth: 35000 | nfa | na |3500.0| 239.9 | 737255 | 6860 | 200 | 0243 | 0.0233| 3 40 | 100 0 [1-PH 0.00 0.000 | Linea3" Nueva
Succion Linea 8" Existente
26 T2653BTM | et | 311572 311572 | wa 23824 n/a | 6903 | 116 |41755]| 03088 | 8 40 | 100 | 20 |1PH| 059 | 1453 | 5800 | 5800 [ “gre . SRS
P2659 Tee8"a Linea 2" Nueva
26A Descara sy | 311572311572 | e 23824 nfa | 6903 | s0.0 [41897| 03108 2 40 | 100 | 44 [1oH] 84 | 32707 | 9500 [ 900 | [T UORE
27 T2652 0VH | 72653 Feed | oooyc | 0 op016.73500.0 7584.1 | 223,185.4 | 7007 | 150 | 0396 | 00126 | 10 | 40 | 88 | 26 |1pH| 784 | 243404 | 1410 | 1240 | NuevaLinea 10"
Nozzle C Nozzle F
T2652 BTM Succion Linea 10" Existente
28 Nodle G baess |1974002(1974002| n/a 147610 2| 6915 | 154 [43.908| 03764 | 10 | 40 [ 100 |20 |1PH| 228 | 22825 | 6100 | -6.000 | Cge l RS
Tie In Linea 6"
29 P2658  |E2654AB Shelll o, 5[ 197400.2| /a 147610 nja | 6926 | 2000 |44.481| 03862 6 40 [ 100 [ 4 |1PH| 614 | 167693 | 1.800 | 1800 | Existente P2658 a
Descarga In E2651
TieIn Linea 6"
30 mNmm%__wm:m__ mnaﬂpu Shelll197400.2|197400.2| 1/ 147610 nja | 5659 | 189.9 |47.444| 05906 | 6 40 100 o |1eH| 577 | 157956 | 1900 | 1.900 | Existente P2658a
E2651
31 mnamﬁ__wm:m__ mnaﬂpﬂ__cm 197400.2|197400.2| n/a 147610] n/a | 4945 | 184.8 |48.955| 07811 | 6 40 | 100 0 |1-PH| 56 | 153524 | 1.900 | 1.900 | Linea 6" Existente
32 mnawﬂ?cm PDICV501 In |197400.2[197400.2| n/a 147610 nfa | 422.4 | 180.7 | 50.400 | 1.0866 6 40 [ 100 | o |1-pH| 3211 | 51965 | 0184 | 0.184 _.__.s%c_ww_“ﬂmamm
Tee ByPass N - ) 0 e | Linea 6" Existente de
320 [porcvsot outf ' KPS 1197400.2( 1974002 e 147610] nfa | 4221 | 1407 | 50351 | 10830 | 6 a0 [ 100 | o |1pH| 3201 | s1004 | 0184 | 0184 oDIoS01
Tee ByPass Tee Salida -0, _ . o . R
33 E2653B PICV 26511 9870.0 | 9870.0 n/a 738.0 n/a 422.1 | 140.7 |50.351| 1.0830 3 40 | 100 [ O |[1-PH| 2.394 288.57 0.568 0.568 Linea 3" Existente
34 qmmmnmﬁwm mNQmw”E% 1875302 187530.2| n/a 140229] nfa | 4221 | 1407 | 50351 | 10830 | 6 40 | 100 | 0 |1-PH| 5283 | 140530 | 0649 | 0.649 | Linea 6" Existente
35 mnmmw”,é_um rmH_w«H“ 1875302 187530.2| n/a 140229] /2 | 3148 | 1273 |52.302| 20587 | 6 40 | 100 | 0 |1-PH| 5137 | 138257 | 0669 | 0.669 | Linea 6" Existente
36 _.ww_\_HN M_wh_mu: 1875302 187530.2| n/a 140229] nfa | 3146 | 1073 |52373| 20568 | 8 40 | 100 | 0 |1-PH| 5137 | 138205 | 0669 | 0.669 | Linea 8" Existente
£2660 PICV511 — ) .
37 Sholl Out ermada |1875302]1875302| /2 140229] nfa | 1574 | 1046 |55.324|11.5426] 8 40 | 100 | 0 |1-PH| 42829 | 1014.82 | 0894 | 0.894 | Linea 8" Existente
PICV511 Tee Salida o . . . "
38 soiica | prcy 26511 |1875302|187530.2 /e 140229] nja | 1569 | 650 |s5.207|115779] 8 40 | 100 0 |1-PH| 4834 | 129216 | 0896 | 0.896 | Linea 8" Existente
Tee Salid GAOH
39 plo 2enty | Productoa [1974002|1974002| n/a 147610] nfa | 1719 | es0 |sso10f 91182 8 40 | 100 | 0 |1-PH| 5112 | 143755 | 0938 | 0.938 | Linea 8" Existente
Tanque
40 T2653 OVH E2661 | 131001 | na [43120.1 3993.1 | 241,641.0 | 2340 | 101 | 0231 | 00095 | 10 | 40 | 100 | o |1-PH| 7546 | 131536 | 0514 | 0.514 | Linea 10" Existente

Shell In
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E2661 Entrada 5 . "Ry
4 shell Out Doesy | 3128 [ 413718 | 17573 3993.1 | 26,3020 | 978 | 90 |45822|04977| 8 |40 |100] 0 07768 | 2765 | 0011 | 0011 | Linea 8" Existente
HC Salida Succion ) ) Linea 4" Existente
41p D2661 pags0 | 32879 | 328879 | i 331| na | 1100 | 90 4442903864 | 4 | 40 | 100| 0 [1-PH| 3484 | 53930 | 0386 | 0386 Pt
a2 uxms Nafta Proda | o000 | 48289 | e 4500 | nja | 1110 | 1090 [44429( 03864 | 15 | 40 | 100 | o |1PH| 2135 | 20252 | 0476 | 0476 | Linea 15" Existente
escarga Tanque
02660 12653
42R Doscaraa | Reflio Nafta | 32887 | 326879 | 1/ 30931 | na | 1100 | 109.0 |44429] 03864 | 3 | 40 [ 100| 0 [1-PH| 5412 | 130133 | 1250 | 1250 | Linea 3" Existente
9 Nozzle D
Gases del Succion Linea 6" Existente
a3 D265 es3 | 2754 | e [20754 2496 | 282236 | 1110 | 90 |o108|0032 6 |40 |100] o |1H Succkin C2651
T2653 Nueva
45 | ColectorPA | P2650XX |[307116.3|307116.3| n/a 248769 nfa | 4684 | 108 [43285| 03305 10 | 40 | 164 | 32 | 1pH| 454 | 89248 | 0470 | 0279 | Nueva Linea 10"
Nozzle P Succion
4 | Descargade |TeeTVChacial, .\ ofy0 5] o 28769 nja | 4684 | 150.0 4328503305 6 | 40 | 00| o [1-PH| 986 | 42086 | 1400 | 1400 |  NuevaLinea 6"
P2650XX | E233CD : o G O e : il Raichad I : : : : ]
Tee TVC hacia| E233CD . N
47 523300 | Entr. Tubos |2610488(2610488| n/a 21454) nfa | 4684 | 1500 [43285[ 03305 6 | 40 | 00| o |1PH| 933 [ 376792 | 1300 | 1300 | Nuevalineas
E233CD | E2653AEntr. .__
8 | qaitibos | Tabos - |2610488|2610488| e 21454 o | 3595 | 1379 [46176| 05192 ] 6 | 40 | 00| o |1pH| 933 [ 401956 | 1300 | 1300 | Nuevalinea 6
E2653A Tee Diesel a . "
49 | caicaTubos | E2677 - |261048382610488| e a1454] nfa | 2598 | 1325 [48516| 08706 | 6 | 40 | 00| o |1pH| 887 [ 3817.11 | 1300 | 1300 | Nuevalineas
Tee Salida
E2677 Entrada : "
50 E2653A ; 1072661077266 | nja 87260 nja | 2598 | 1325 |48516] 08706 | 6 | 40 [ 100| o [1-PH| 312 | 47228 | 0200 | 0200 | Nuevalinea6
Lado Tubos arcasa
51 zmmw.ma_.ws qs.ﬁm_z_m_ 1533222| 1533222 | 0 124193 na | 2508 | 1325 |48516] 08706 | 6 | 40 | 100| o |1pH| 532 | 137313 | 0500 | 0.500 |  Nuevalinea 6"
52 :mmw%w_m :mmvm_m%_ 460674 | 46067.4 | n/a 7315| nfa | 4684 | 1500 |43285[ 03305 | 2 | 40 | 100| 0 |1pH| 402 | 69951 | 1.000 | 1.000 | Nuevalinea2”
Tee Salida del | PA Retorno a . "
53 e Frcv2exy | 1993896199380 | nja 161509 nfa | 3113 | 1325 [47332) 06553 6 | 40 | 100 | o |1pH| 575 | 156491 | 0500 | 0500 | NuevalLinea 6
PA Salida PA Retorno
54 108 | 6naT2653 |199389.6]199389.6 n/a 161509 nfa | 3110 | 120 [47217| 06478 | 6 | 40 | 100| o |1pH| 575 | 156110 | 0.500 | 0500 |  NuevaLinea 6"
FICV26XX
Nozzle 0
£2677 Cabezal 6" a Nueva Linea 4"
55 ; Tanque DSL |107726.6] 1077266 n/a 87260 nja | 1583 | 1109 |s0718] 18152 4 | 40 | 100| o [1-PH| 7.66 | 297593 | 1810 | 1810 0 .
Salida Casco Existente en 3
Producto
E2658AB  |E2659 Entrada Linea 3" Existente
56 | saiids casto | Casco | 147348 | 133842 | 13506 16547| 98,025.1 | 2229 | 2197 |48.700] 09993 | 3 | 40 | 100 | 0 [awnu| 464 |104848.95 4400 | 4400 2P Flow
E2659 D2656 Nueva Linea 3"
57 | salidacasco | Entrada | 147348 | 136743 | 10605 16547| 97,0090 | 1000 | 2147 |51335| 28484 | 3 | 40 [ 100 | 0 [awnu| 3923 |79004.16| 3.800 | 3.800 i
58 | Gases D2656 w_hwmw 10604 | n/a | 10604 5331 | 97,0078 | 1000 | 2150 | 0157 | 00106 | 2 | 40 | 100 | 6 | 1| 80.42 | 101538 | 1300 | 1300 | Linea 2" Existente
D2656 | LICV 26511 ._..
59 saidatc | Enrada | 136744] 136744 | /2 11216 na | 1000 | 2150 |51335] 28483 | 2 | 40 | 50 [ 20 [t-PH| 3.7 | 51586 | 12.000 | 6.000 | Linea 2" Existente
LICV 26511 | Tee Entrada . A
60 sald Ecsgtp | 136744 136707 | 37 1216| 2144 | 1002 | 750 |50292] 28155 2 | 40| 50 | 12 [t-PH| 3.8 | 51868 | 9.000 | 4500 | Linea 2" Existente
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Anexo C. Célculos platos torre T2653
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A PROCESS DATA SHEET PIT-00-F-057
GERENCIA REFINERIA BARRANCABERMEJA PLANT: U2650 TAG T2653

PROJECT: ‘UNIT: U2650 ‘DOC. TYPE: PROGR: REV. 0 SHEET 10OF 5 |DATE: 06/06/16
1 Service Item T-2653

2 CONDITONS Temperature Pressure MR

3| | °F PSIG

4 | | Operating Shell 240/690 (1) 10.10/11.54 (1) -EE-

5 e | .

6 [ ] 780 int. 60 ) - ! ] Bt

7 Design Shell ext. . ‘JHEFB:L

8 . 2 e e e

o [ g

10 Fluid GASOLEOS |$

11| |pensity 41.63 Ib /3 ~ | g

12 Postweld Heat treatment (for process) Yes |_|No H‘E‘:!-x;islu E::"E‘:"" ' a:"
13 MATERIALS C.A. (in.) =T i
| | Shell SA - 515 - Gr 60 2 | i
15 :

16 Heads |Top SA - 515 - Gr 60 &) L

17 Btm SA - 515 - Gr 60 (2)

18 INTERNALS

19 Lining i
20| | z
21 Insulation Yes|X No

22 Heat Conservation Cold Hot|X

23 Fire Protection |_| Personnel Protection "
24 Steam Tracing Yesl | No|[X

25 NOZZLES | ,
26 Item No. | Size in. | Rat. & Fac. Service i c
27 A 1| 24 1504 RF |MANWAY |
28 B 1 3" 150# RF VENT i :
29 C 1 10" 150# RF VAPORS OUTLET ! THE ATTHET

30 D 1 3" 150# RF TOP REFLUX INLET = ! T

31 E 1 24" 150# RF MANWAY (3) |

32 F 1 12" 150# RF VAPORS FEED / REBOILER e B L

33 G 1 24" 150# RF MANWAY !
34 H 1 8" 150# RF BOTTOM LIQUID OUTLET al £ | m
35 J1-2 2 11/2" 150# RF LC-26513 i -
36 K 1 10" 150# RF ELIMINATED (4) rE e 2y

37 L 1 11/2" 150# RF STEAM OUT !

38 M 1-2 2 1" 150# RF LC-26514 » |

39 N 1 1" 150# RF Pl-26551 |

40 o 1 6" 150# RF PUMPAROUND RETURN

41 P 1 10" 150# RF LIQ. DIESEL / PA DRAW

42 Q 1 8" 150# RF LIQUIDS FEED INLET . o

43 R 1-2 2 11/2" 150# RF LC-265XX COLECTOR TRAY]|

44

45

46

47

48

49

50 NOTES: (1) TOP/BOTTOM

51| | (2) SEE DRAWING (SHEET 1/2)

52 ] (3) MANWAY RELOCATED IN ORIENTATION, REVAMP 2016

53 ] (4) THIS NOZZLE WAS ELIMINATED, REVAMP 2016

54| |

55| |

56

57

58 [0 COLUMN REVAMP, 2016 [L5-Jun-2016 EFCD ECC YDRE

59 |Rev Description Date Prd. Ckd. App. Rev Description Date Prd. |Ckd. |[App.
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DATA SHEE

FOR DISTILLATION TOWERS

T OF TRAYS

PIT-00-F-058

GERENCIA REFINERIA BARRANCABERMEJA PLANT: RCD UNIBON - MILD HIDROCRACKING TAG T2653
PROJECT: ‘UNIT: U2650 DOC. TYPE: PROGR: REV. 0 SHEET 1 OF 2 DATE: 20/06/16
1
2 TOWER ITEM T2653 T2653 T2653
3 SERVICE GASOLEOS GASOLEOS GASOLEOS
4 TRAYS NUMBERED FROM TOP |_| BOTTOM|L| TOP |_| BOTTOM |_| TOP |_| BOTTOM |i|
5 NUMBER OF TRAYS/SECTION 2 2 1
6 PROCESS DATA
7 LOADINGS AT TRAY NO. 1 3 5
8 FLUID HC + STEAM HC + STEAM HC + STEAM
9 VAPOR DESIGN RATE, Ib./hr. 95512 104967 105625
10 DENSITY AT P.T. Ib./ft.3 0.349 0.371 0.370
11 MOL. WEIGHT 162.39 168.99 167.29
12 COMPR. FACTOR 0.969 0.968 0.969
13 LIQUID DESIGN RATE, Ib./hr. 40620 41280 35335
14 DENSITY AT T. Ib./ft.3 41.629 41.827 42.573
15 MOL. WEIGHT 328.0 307.8 248.2
16 VISCOSITY, cP 0.299 0.290 0.312
17 SURF. TENSION, DYNES/CM 10.015 10.476 12.140
18
19 OPERATING TEMPERATURE
20 VAPOR °F 710 690 674
21 LIQUID °F 674 638 519
22 OPERATING PRESSURE |_|mmHg |X_I Psig 11.54 11.53 11.35
23 SYSTEM (FOAM) FACTOR
24 MAX. FLOODING FACTOR % 90.0 90.0 90.0
25 MAX A P/TRAY |_ImmHg |X_I Psi 0.20 0.20 0.50
26 MIN. DOWNC. RESIDENCE TIME SEC
27 MIN./MAX. RATE % (1) 60/110 60/110 60/110
28 FOULING
29 MECHANICAL DATA
30 TRAY DIAMETER ft. 60" 60" 60"
31 TRAY TYPE SUPERFRAC SUPERFRAC SUPERFRAC
32 TRAY SPACING, INCHES 26.97 26.97 26.97
33 NUMBER OF PASSES PREFERRED '(2) 1 1 1
34
35 MATERIALS
36 TRAY DECK MAT’L C.A. 410S SS 410S SS 410S SS
37 DOWNCOMER MAT'L C.A. 410S SS 410S SS 410S SS
38 VALVES MAT'L C.A. 410S SS 410S SS 410S SS
39
40
41 NOTES: (1) MIN. AND MAX. RATES ARE GIVEN AS PERCENT OF DESIGN RATES THE TRAY PERFORMANCE SHALL BE GUARANTEED WITHIN THE
42 I SPECIFIED RANGE AT CONSTANT L/V. IF NOT SPECIFIED THE OPERATION AT 50% OF THE DESIGN LOADS SHALL BE GUARANTEED.
43 I (2) THE SPECIFIED No. OF PASSES ACCORDING TO MANUFACTURER DESIGN. (KOCH-GLITSCH)
44 |
45 I
46 |
47
48 |0 COLUMN REVAMP, 2016 15-Jun-2016 | EFCD | ECC YDRE
49 |Rev Description Date Prd. Ckd. App. RevDescription Date Prd. Ckd. App.
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Anexo D. Filosofia lazos de control nuevos Unibon MHC

NUEVOS LAZOS DE CONTROL UNIBON HCM

NUumero y nombre
de etiqueta

PDIC26510

TIC26559/FIC26545

Rango de
operacion normal

15psi - 25psi

SKBPD - 8KBPD

100

Objeto de control / Consecuencia de
la desviacion (Alta/Baja)

Indica y controla la presion diferencial
en el sistema de bypass del horno
H2652. Objetivo garantizar el flujo
minimo de gasoleo a traves del horno
H2652.

Alta diferencial presion: Aumenta el
flup a travées del horno H2652,
aumentando el requerimiento de gas
combustible y generando puntos
calientes en la tuberia o deficiencia
de oxigeno en el mismo.

Baja diferencial presiéon: Disminuye el
flujo de gasdleo a través del H2652,
disminuyendo el consumo de gas
combustible generando corte por bajo
flujo de gas en el horno H2652.
Controla la temperatura del plato
colector TIC26559 de la torre T2653
en cascada el flujo de salida de
diésel producto FIC26545.

Alto flujo FV26545: Aumenta el perfil
de temperatura de la torre T2653 y
aumenta la produccién de diésel
producto. Alta produccion de diésel
genera aumento en la temperatura
T95 del diésel (380 ° C maximo).

Bajo flujo FV26545: Baja el perfil de
temperatura de la torre T2653 vy
disminuye la produccion de diésel



NUEVOS LAZOS DE CONTROL UNIBON HCM

LIC26519/FIC26545

FIC26547

SKBPD - 8KBPD

6KBPD - 14KBPD

101

producto, disminuye el punto de
chispa del diésel producto (minimo
60°C).

Controla el nivel del plato colector
LIC26519 de la torre T2653 en
cascada el flujo de salida de diésel
producto FIC26545.

Este lazo de control tiene como
objetivo principal proteger el sistema
de bombeo SP2659 por bajo nivel del
plato colector durante momentos de
inestabilidad, arrancada o apagada
de la unidad.

Indica y controla el flujo del reflujo frio
de la torre T2653 a través de la
valvula de control FV26547. Objetivo
es controlar el perfil de temperatura
de la torre T2653.

Alto flujo FV26547: Baja el perfil de
temperatura de la torre T2653 vy
disminuye la produccién de diésel
producto.

Bajo flujo FV26547: Aumenta el perfil
de temperatura de la torre T2653 y
aumenta la producciéon de diésel
producto. Alta produccion de diésel
genera aumento en el temperatura
T95 del diésel.



Anexo E. Guias de control y ventanas operativas nuevas Unibon MHC

cuias VENTAMNAS DE
TAG EQUIPC DESCRIPCION | UNIDaD | QPERACIONALES |  INTEGRIDAD
Baja Alta Baja Alta
FICZ6501 H-2651 ca"g;E;pTEEI BPD 3100 13250 - 14000
FICZ6502 H-2651 ca"g;E;\p"éZGﬁ BPD 8100 13250 - 14000
PICZE501 H2651 Presion Gas PSI 5 22 3 23
combustible
FI26526 H2551 Consumao de gas PCSH 9000 50000 -- 67480
Diferencial
ET26504 R2651 promedia of & s -- 50
temperatura
Diferencial
ET26506 R2552 promediao oF & s -- s0
temperatura
LIC26502 2651 Nivel del tambor % 40 75 15 a5
TI2E558 T2653 Tem F'Eg“:g;"a del oF 650 750 -- 760
TIZE554 T2652 TEZ‘"",'E‘;’_E‘:'“ of 650 750 -- 790
TI2E559 T2E53 Temperatura plato oF 380 510 340 550
colector parcial
TIZE556 T2652 Temfgﬁd’_‘f“"a of 660 750 - 760
FIC2E6515 T2652 Vapor despojo LE/H 2500 4500 -- 5400
FICZE547 T2653 Flujo "iﬂf" P/A BPD 5000 17000 3000 —
FICZE545 U-2650 F';?;ﬁi?' BPD 2500 10000 - —
FIC26550 D-2666 GLP DEL D-2505 PCEH 2000 12000 -- -
PDIC2E510 H2E52 D'FEP':‘_EE";;! de psi 10 s0 5 70
TT26592 T2652 Temperatura oF 280 400 250 430
retomo del PYA
nivel plato a . . .
LIZE519 T2652 e i, 50
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Anexo F. Resultados simulacién horno

H2651

Output Summary Page 1
Released to the following HTRI Member Company:
Ecopetrol
Eivarth Caballero
Xfh 7.2.1 21/04/2016 22:17 SN:01962-391546228121 US Units
Performance Eval 2016
H2651
Overall Performance

Heat duty (MM Btu/hr) 4 31.218 Excess air (%) 4 15.0
Efficiency (LHV) (%) r 73.8 Pressure drop (psi) r 66.357
Heat release (Total) (MMBtuhry 7 42326 Fuel (LHV) (Btu/lb) " 21387
Heatrelease (LHV) (MM Btu/hr) g 42.000 Gas spaces ) g 3
Convection setting loss (%) " 0.0
Type ) Box

Inlet Crossover Outlet
Temperature F) " 570.08 " 593227 71999
Pressure (psia) " 17314 " 170257  1665.0
Liquid (Ib/hr) " 203522 " 2016927 273087
\apor (Ib/hr) i 25580 i 274107 46015

Radiant Section

Total GS1 GS2 GS3
Flue gas temperature out  (F) r 1360.0 r 1185.8" 141367 1317.3
Surface (it2) r 1891.0 r 945527 472767  472.76
Average flux rate Buhriz)y 7 13181 " 72806" 243047 13858
Maximum flux rate (Btu/hr ft2) r 48647
Duty (MMBtuthr)y 7 24.925 " 688397 11.490" 65515
Max tube metal temp. F r 1175.4
Average gas temperature P " 1591.4 " 139377 174387 1502.2
Draft @ floor (inH20) i 0.457 d 0.446" 0.466 " 0.453
Number of passes (-) d 2

Convection Section
Flue gas temperature in (3] 4 1360.0 Number of fluids ) 2
Flue gas temperature out  (F) r 853.05 Convection duty (MM Btu/hr) 6.2926
Average velocity (ft/sec) " 13.53 Shock tube duty (MM Btu/hr)
Outside film coefficient (Btu/ft2-hr-F) " 4.40 Surface area (ft2) r 3200.9
Inside film coefficient (Btu2-hr-F) 7 1110.0 EMTD () r 485.9
U (Calc) (Btuf2-hr-F) 7 4.05 Stack height () " 69.938
Max fin temperature (F " 741.70 Total draft (inH20) " 0.019
Max tube metal temp. (F) i 653.60 Draft @ bridgewall (inH20) " 0.100
Burners

Firing direction ) Floor Number “) " 12
Flame length (ft) " 5.249 Fuel rate (Ib/hr) 1963.9
Throat diameter (inch) " 3.3691 Oxidant rate (Ib/hr) " 39227
Throat velocity (fsec) " 200.00
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