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RESUMEN

TITULO: ESTUDIO Y ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LA UNIDAD UNIBON EN CORRIDA DE
GAO DE LA REFINERIA DE ECOPETROL—GERENCIA COMPLEJO BARRANCABERMEJA'.

AUTORES: HERRENO GARCIA, Juan Mateo N
SANCHEZ CALDERON, Luisa Fernanda.

PALABRAS CLAVES: Gasoleo atmosférico, simulacion, hidrodesulfurizacién, sensibilidad, Aspen
Hysys v8.0.

DESCRIPCION:

En este trabajo se lleva a cabo el estudio y el analisis de sensibilidad de los equipos en la unidad
UNIBON del Complejo Barrancabermeja. Para esto se llevé a cabo una simulacién en el software
del programa Aspen Hysys v8.0 para identificar las variables que perturban en gran medida el
proceso, obteniendo datos de los manuales, “Data Sheets” de los equipos y datos de
levantamiento de campo. Todo lo anterior se simulo en estado estacionario con datos actuales de
la corrida con gasoleo atmosférico (GAQ), haciendo énfasis que algunos equipos ya que no se
pueden modelar por falta de datos.

Se implementd la sensibilidad paramétrica, la cual se refiere a la variacion de la variable
dependiente de un modelo como funcién de pequefio cambios de las entradas del modelo o de los
valores de los coeficientes del modelo con respecto a sus valores medios de referencia. Se
tomaron como rangos para las perturbaciones de la sensibilidad los datos mostrados en los
manuales de ECOPETROL, para asi tener una mejor aproximacion con el comportamiento maximo
y minimo de los equipos, comparado con los valores actuales de la unidad UNIBON. Luego del
andlisis a cada uno de los equipos simulados se obtiene que las variables mas afectadas son: D-
2652 cuando se varia la presion a la salida (figura 4), el horno H-2651 (figura 5), D-2651 cuando se
varia la temperatura de entrada al equipo (figura 8 y 9), torre despojadora T-2652 (figura 5 y figura
6), el intercambiador E-2656 variando la temperatura de salida (figura 10).

’ proyecto de grado
Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director: Crisdstomo
Barajas Ferreira, Ingeniero Quimico M.Sc.

13



ABSTRACT

TITLE: SENSITIVITY ANALYSIS UNIT UNIBON IN GAO OPERATION REFINERY ECOPETROL -
COMPLEX MANAGEMENT BARRANCABERMEJA .

AUTHORS: HERRENO GARCIA, Juan Mateo N
SANCHEZ CALDERON, Luisa Fernanda.

KEYWORD: GAO, hydrodesulfurization, sensitivity, Aspen Hysys v8.0.

DESCRIPTION:

This work is carried out the study and sensitivity analysis equipment in Barrancabermeja Complex
UNIBON unit. For this he carried out a simulation software Aspen Hysys v8.0 program to identify
the variables that greatly disturb the process, obtaining data from the manual, "Data Sheets" of
equipment and field survey data. All this was simulated steady-state current run data with
atmospheric gas oil (GAO), emphasizing that some teams and that can’t be modeled by lack of
data.

The parametric sensitivity was implemented, which refers to variation in the dependent variable of a
model as a function of small changes in the model inputs or values of the model coefficients with
respect to reference their mean values. They were taken as ranges for disturbances of sensitivity
data shown in the manuals of ECOPETROL in order to have a better approximation with the
maximum and minimum performance of equipment, compared with the current values of the
UNIBON unit. After analyzing each of the simulated equipment is obtained that the variables most
affected are: D-2652 when the pressure at the outlet (4) is varied, the oven H-2651 (Figure 5), D-
2651 when the inlet temperature varies equipment (8 and 9), T-2652 devastator tower (figure 5 and
figure 6), E-2656 exchanger by varying the outlet temperature (figure 10).

:*Undergraduate Thesis
Physico - Chemical Engineering Collage. Chemical Engineering Deparment. Director: Criséstomo
Barajas Ferreira, Chemical Engineer M.Sc.
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INTRODUCCION

En la busqueda para incrementar el aprovechamiento que se tiene de los fondos
de la refinaciobn, para generar productos Uutiles a partir del consumo de
combustibles fosiles pesados, se han propuesto diferentes alternativas para
mejorar los equipos actuales de diversas unidades [4,11]. Estas alternativas
pueden ser: a). reemplazar de forma total el antiguo equipo por uno que presente

un rendimiento mayor, b). aplicar reingenieria favoreciendo asi el proceso.

Desde el punto de vista local, Colombia se encuentra caracterizado por sus
extracciones de crudo con gran contenido de agentes contaminantes; esto exige
que las unidades de refinacion logren retirar gran porcentaje de estas impurezas,

con el objetivo de satisfacer las necesidades de mercado [4,11].

Las nuevas tecnologias ofrecen extraer algunos crudos que antes no se lograban
traer a la superficie para ser aprovechados, lo cual representa unas

concentraciones mas altas de los agentes contaminantes.

Esta situacion requiere un estudio y analisis de los presentes equipos que se
encuentran en la unidad que se enfoca en la hidrogenacion, unidad Unibén de la

refineria de Barrancabermeja.

En el presente trabajo se estudia las operaciones efectuadas en la unidad Unibon,
realizando una simulacion en el software Aspen HYSYS v8.0, el cual permite
identificar las mejoras en el proceso, analizando respuestas emitidas al colocar el
estado estacionario frente a cambios en las condiciones de operacién
(temperatura, presion, flujos y porcentaje de nivel del liquido) [9], los cuales se

toman de los manuales de Unibdn junto con los que el software Hysys permite

15



modificar’. Con el fin de visualizar cuales equipos seguirdn cumpliendo con el
objetivo que tienen propuesto y a cudles condiciones de operacion es

recomendable que estén para que logren el propdésito.

! Hace referencia a las variables de entrada en el simulador.
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1. ESTADO DEL ARTE

En el afio 2007 por necesidades de la empresa, se fabrican facilidades y realiza
corrida de carga total de ACPM de 18000 bpd, y da buenos resultados bajo azufre,
mejora la chispa y el color y se mejora el despojo de la corriente de ACPM hacia la

T-2652, aumentando el vapor de despojo, y obteniendo la corrosién del ACPM.

En el afio 2008, debido a las politicas ambientales del pais se realizan pruebas en
la planta de Unibdn durante la corrida especial de ACPM, cargando 1000 bpd de
biodiesel para observar el efecto en esta mezcla de diésel, con el fin de mejorar

los parametros del diésel y poder cumplir con las normas ambientales.

En el afio 2012, se hizo un estudio para mejoramiento de la calidad de ACPM de
la unidad U-2650 “Unibon” en corrida DMO que permitié concluir como alternativa
el reciclo de 30% de la corriente de ACPM producto, hacia la T-2652 e incremento
del flujo de vapor, ya que permite una reduccion de 38% de la concentracion de

H,S; sin afectar considerablemente la produccion de ACPM.

En la actualidad, la refineria de Barrancabermeja, maneja una carga promedio
sobre los 227 kbpd, de los cuales se producen 24 kbpd de GAO en la seccién

demex, siendo la carga para la unidad de interés.

Las especificaciones de los combustibles cada vez mas exigentes han despertado
fuertemente el interés de la industria petrolera por la tecnologia de
hidrotratamiento [13]. Esta tecnologia consiste en hacer reaccionar una fraccion de
petréleo sin importar si es ligero o pesado, o si es residuo de procesos anteriores
con hidréogeno con ayuda de un catalizador de tipo sulfuro a condiciones de

operacion severas de presion y temperatura. Durante el proceso se presentan las

17



reacciones de hidrodesulfurizacion, hidrodenitrogenacion e hidrodesaromatizacion
[1], que permiten la remocion de compuestos de azufre y nitrégeno y la
hidrogenacion de aromaticos [8], estos compuestos estan relacionados con las
emisiones de Oxidos de azufre (SOx), oxidos de nitrogeno (NOx) y material

particulado en los motores de combustion.
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2. MARCO TEORICO

En la ciudad de Barrancabermeja, Santander se instalo la refineria de petréleo
mas grande del pais la cual cuenta con unidades dotadas de tecnologia moderna
para el tratamiento de los crudos pesados productos de los suelos del magdalena
medio y pais en general; con el fin de producir gasolina y otros productos blancos,
disminuyendo de esta forma la importacién de gasolina, diésel, gas propano y
asfalto.

La unidad de Unibén es un proceso de hidrotratamiento de residuos que tiene
como objetivo remover contaminantes de una corriente, en este proyecto la
corriente objetivo es el gasoleo (GAO), proveniente de la unidad de destilacion

atmosférica [8].

Para realizar la simulacion (figura 1), se recogié los maximos datos posibles ya
sea de los manuales de la unidad, visitas guiadas y datos de campo.

Las caracteristicas de las cargas y los productos de la unidad de Unibén se

presentan en las siguientes tablas:

Tabla 1. Cargas a la unidad de Unibén.

Cargas Origen

Gasoleo atmosférico GAO | Unidad de destilacion atmosférica. tanque de
almacenamiento K-2803

Vapor de agua Servicios industriales
Hidrégeno Unidad de generacién de hidrégeno
Agua de lavado E-2666 Seccion de compresién y reciclo de
hidrogeno
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Tabla 2. Productos de la unidad de Unibon

Productos Destino

ACPM Tanque de almacenamiento K-2654

GAOH Tanque de almacenamiento K-2701/02.

20



Figura 1. Diagrama de simulacién del proceso simulado Unib6n con GAO (ver en detalle anexo A)
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Tabla 3. Subproductos de la unidad de Unibon.

Subproductos Destino

Gases Tratamiento de gases

Aguas agrias | Tratamiento de aguas agrias

A continuacion, en las tablas se muestra; la caracterizacion de la carga obijetivo,
en el caso es GAO y seguidamente la caracterizacion del ACPM producto de la
unidad de Unibon [7].

Tabla 4. Caracterizacion de GAO carga de la unidad de Unibén.

Caracteristicas Valor para carga GAO
Velocidad de carga [bpd] 24.000
Gravedad especifica [°API] 18,9
Azufre [%p/p] 1,1
Nitrdgeno [ppm] 2.074
Ni+V [ppm] 1,4

Tabla 5. Caracterizacién de ACPM producto de la unidad de Unibon.

Caracteristicas Valor para producto ACPM
Velocidad de carga [bpd] 2.700
Gravedad especifica [°API] 27,8

Tabla 6. Caracterizacion de GAOH producto de la unidad de Unibén.

Caracteristicas Valor para producto GAOH
Velocidad de carga [bpd] 22.740
Gravedad especifica [°API] 22,1

22



2.1 CARACTERISTICAS GENERALES DE LOS EQUIPOS:

D-2652: La carga ingresa al Tambor de Carga D-2652, donde se almacena para
ser succionada. Este equipo permite la salida de los gases hacia la tea, en el caso

de presionamiento por vapores de agua o livianos.

H-2651: Explica el proceso de calentamiento para alcanzar la temperatura de
reaccion de los Reactores de Hidrotratamiento R-2651/52 describe el proceso en

los reactores de hidrotratamiento

La cantidad de hidrégeno neto a utilizar en la reaccion no debe estar nunca por
debajo de los 3000 PCED por barril de carga. La mezcla de carga de hidrogeno-
Hidrocarburo ingresa en dos corrientes en paralelo (serpentines A y B), al Horno
de Carga a los Reactores, H-2651. La carga se distribuye de manera equitativa en
los serpentines. El calor del horno H-2651 se suministra por la quema de gas

combustible.

D-2651: Este ciclon utiliza las diferencias de densidades entre la fraccion de
GAOH liquida y el gas rico en hidrégeno. Se genera dentro del ciclén un
movimiento circular (fuerza centrifuga) sobre la carga, y la gravedad actta sobre el
componente mas pesado, el cual cae hacia el fondo, separandose asi del mas
liviano, que sube. Por el fondo sale la fraccion de GAOH liquida y por la cima el
gas de hidrogeno y compuestos de azufre.

T-2652: A la corriente hacia la Torre Despojadora T-2652 se le inyecta una
facilidad de hidrocarburo. La carga a la torre despojador ingresa por el plato No. 5.
La torre despojadora utiliza un flujo de vapor de 50 psi para despojar el material
liviano de la fraccion de GAOH. El vapor de 50 psi por debajo del plato No. 1 de la

torre. El vapor asciende a través de los platos, mientras la corriente liquida va

23



descendiendo y siendo despojada. Al final, una corriente de GAOH producto fluye
desde el fondo de la torre y la de vapor con livianos sale por la cima.

E-2656: Enfriadores de Aire E-2656A/B, que se encuentran dispuestos en paralelo
y que utilizan aire para enfriar y condensar los vapores condensables de cima del
D-2651.

D-2653: se originan tres corrientes: por la bota del fondo salen aguas agrias; por el
otro extremo del fondo se origina una corriente de ACPM; por la cima, el gas de
hidrégeno se dirige hacia la Torre Absorbedora de Gases T-2651.

D-2654: La corriente liquida de fondo del tambor flash de separacién D-2651, pasa
por el LIC-26502 donde ocurre una caida de presion de 1500 a 225 psi (Seccion
de Separacion de Alta Presién), e ingresa al Tambor Flash Caliente D-2654, el
cual ayuda a la separacion de livianos, ocasionada por la vaporizacion en la caida
de presioén. La corriente que se origina del fondo del D-2654 es la fraccion liquida
de GAOH, y esta corriente sale por presion para calentar la corriente de entrada
de carga al horno H-2651, y luego ingresar a la Torre Despojadora T-2652.

24



3. DESCRIPCION METODOLOGICA

Anélisis de sensibilidad:

Existe un concepto completamente diferente de <<estabilidad>> que tiene gran
importancia practica en el analisis de modelos complejos: la idea de sensibilidad
paramétrica. La sensibilidad paramétrica se refiere a la variacién de la variable
dependiente de un modelo como funcién de pequefio cambios de las entradas del
modelo o de los valores de los coeficientes del modelo con respecto a sus valores

medios de referencia.

Un estudio de la <<estabilidad>> de una pieza del equipo, cuando se utiliza en el
sentido de un estudio de la sensibilidad paramétrica del equipo, permite al
ingeniero determinar si los limites de temperatura, de presion, o de otras
restricciones, se sobrepasan o no cuando se producen perturbaciones de las

condiciones limites o de las entradas®.

Uno de los criterios a la hora de seleccionar las perturbaciones en flujo,
temperatura, presion y porcentaje de nivel para el analisis de sensibilidad de cada
uno de los equipos simulados, fueron los rangos presentados por el manual de
control de la unidad Unib6n [8], manual que presenta los rangos de operacién
minimos y maximos de los equipos, y las recomendaciones sugeridas por el
personal de planta. Dichos valores de los rangos de las variables se presentan en
el anexo A, donde se muestra cada equipo presentado en la simulacion, frente a

las diversas variables que pueden ejercer cambios en la operacion, la cual se

> MAUTNER Himmelblau KENNETH David, BISCHOFF B.. Analisis y simulacion de procesos,
Reverte, 1992 - 776 paginas. p 353
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justifica en detalle para cada equipo dependiendo si se presenta un valor bajo o un

valor alto.

Para este estudio se basé en informacién del laboratorio, planos mecanicos,
“datasheet”, los manuales de la planta y levantamiento de informacion de campo.

Simulacién del proceso:

Cuando se simula un proceso que involucre petréleo o fracciones de este se debe
conocer o0 aproximar las propiedades del mismo [8]. La determinacién de la
composicion exacta de la corriente de hidrocarburos como por ejemplo el GAO, no
es posible conocer debido a la cantidad de componentes que la integra. Como
segunda opcion en esta practica se caracterizo el hidrocarburo por medio de una
curva de destilacion TBP (temperatura frente a porcentaje de liquido destilado),
curvas de distribucién de propiedades y propiedades globales (ver figura 2).

Estimadas mediante procedimientos estandarizados por las normas ASTM.

La selecciéon del modelo termodinamico es importante a la hora de simular el
proceso ya que permite la validez de la simulacion termodinamicamente, para esté
trabajo se usé el paquete Grayson streed [10], el cual se adapta a la

termodinamica de los procesos.
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Figura 2. Curvas de destilacion del GAO (a) y ACPM (b).
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Fuente: Resultados de la destilacion en Aspen Hysys v8.0.

La simulacién se inicié con la construccion del modelo conceptual en el simulador
Aspen HYSYS v8.0 del Grupo Hydrotech. El modelo incluye algunas secciones y
equipos de proceso, excepto del sistema de reacciéon R-2651 y R-2652 del cual no
se tiene conocimiento de las cinéticas de las reacciones que alli ocurren, por esta
razon se realizo la reconstitucion de la corriente que sale de los reactores a partir
de las corrientes producto de la planta. Las secciones del proceso que no estan en
la simulacion son depuracién de hidrogeno con MEA, compresion y reciclo de
hidrogeno y fraccionamiento de ACPM y recobro de gases; algunas porque no son
necesarias en la simulacion (compresion y reciclo de hidrégeno) y otras por falta
de datos de campo (depuracién de hidrégeno con MEA y fraccionamiento de

ACPM y recobro de gases).
Luego de tener la simulaciéon con los equipos con sus condiciones normales de

operacion y la validacion en la simulacion, se llevdé a cabo la seleccion de las

variables que el software Hysys permitié modificar el valor de entrada:
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Tabla 7. Rangos usados para realizar las perturbaciones de la unidad
Unibén.

Separador D-2652

Flujo de GAO [bpd - | 54 000-0.044 | 18.000-0,033 | 35.000* - 0,046

m®/s]
Nivel del liquido [%] 50 25 75
Presion [Psig - kPa] 24 - 220,75 8-73,58 30 - 275,95

Horno H-2651
Temperatura de entrada
a los serpentines del H- 564,7 — 569,1 550 - 560,9 570 - 572

2651 [°F - K]

Separador D-2651

Porcentaje de liquido en 0 0 0
ol D-2651 50% 25% 75%
Temperatura a la entrada
del D-2651 [°F - K] 750 - 672 600 - 588 800 - 699

Torre T-2652

Flujo de entrada de 1.500 - 0,189 800 - 0,1008 1.500 - 0,189
vapor [Ib/h - kg/s]

Presion de salida de la T-
2652 [Psi - kPa]

50 - 344,74 20 - 137,89 90 - 620,53

Enfriadores E-2656A/B

Temperatura salida [°F -

K] 93 - 307 100 - 310,9 150 - 338,7
Separador D-2653
Nivel de liquido [%] 50 20 60
Separador D-2654
Nivel de liquido [%] 50 35 45
Temperatura ]e””ada (F | 120-322 100 — 310,9 150 — 338,7
_ K ) )

*Se toma 35 kbpd por sugerencia de los ingenieros de la unidad.
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Observando la tabla anterior, se observa que los valores estandar de los flujos de
entrada de GAO al H-2651 superan los valores de minimo y maximo y los valores
de temperatura para los enfriadores E-2656 se encuentra operando por debajo del
minimo, esto se debe a que para este equipo esos valores son cuando se usa
aceite desmetalizado (DMO). Este valor presenta consecuencias en el incremento

de consumo de combustible.
Con el modelo conceptual ajustado, se procede a la realizacién del analisis en sus

principales variables de operacion con el fin de identificar y analizar alternativas de
mejora en sus variables de salida [2].
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4. RESULTADOS Y ANALISIS

Definicién y sensibilidad de las variables:

Para conocer el grado de relevancia de las variables a estudiar se desarrollaron
simulaciones especificas para cada equipo de tratamiento. A continuacion, se

muestran las variables de mayor influencia en cada equipo.

Para la variacion en las condiciones de presion, temperatura, flujo y porcentaje de
nivel en cada uno de los equipos simulados, se usé la herramienta CaseStudy® del

simulador Aspen Hysys v8.0.

4.1 SEPARADOR D-2652

4.1.1 Flujo de descarga de la bomba P-2715 Cambiando el flujo de descarga de
la bomba desde 18.000 bpd con un incremento aleatorio de 1000 bpd de GAO
hasta 35.000 bpd, se observé la cantidad de vapor y liquido producido en el D-

2652. Se observa el comportamiento en la figura 3.

En la figura 3a se observa que la cantidad de vapor (corriente 4) que sale por el
tope junto con el liquido (corriente 5) incrementa, lo que se diferencia es la
pequefia separacion entre los dos flujos, indicando que la separacion de livianos
se da a mayores flujos de entrada pero como se observa en la figura 3b, a

mayores flujos de GAO la remocion de azufre es menor.

® Esta herramienta permite la variacion sistematica de las perturbaciones (datos de entrada en el
simulador).
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Figura 3. a) Cantidad de vapor y liquido vs cantidad de GAO de descarga P-
2715, b) flujo masico de H,S en tope y fondo.
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Fuente: Aspen Hysys v8.0

4.1.2 Nivel del liquido del tanque Realizando un analisis de sensibilidad a esta
variable, las condiciones de separacion no se vieron afectadas, por lo tanto no se

tuvo en cuenta.

4.1.3 Presion en el tanque Cambiando las presiones a la salida del fondo del D-
2652 entre los valores de 22,7 y 44,7 psia (8 y 30 psig respectivamente) con un
paso aleatorio de 3 psia se puede observar el comportamiento del separador en la

gréfica siguiente:

“El nmero 4 y 5 en la figura indican la corriente de vapor y de liquido respectivamente
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Figura 4. Influencia de la presion del fondo del D-2652 sobre los flujos de

vapor y liquido.
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Fuente: Aspen Hysys v8.0

A medida que se aumenta la presion el vapor se reduce desde 153 bpd hasta 115
bpd, mientras que el liquido va desde 24.848 bpd hasta 24.810 bpd esto conlleva
a que se condensen mayores cantidades de gases (H2S), contaminando los
fondos (figura 4b). Los cambios no son tan grandes si se examinan por aparte,
pero muestra el comportamiento del equipo ante variaciones en la presion
concluyendo que es mejor trabajar a menores presiones para obtener un liquido

con menores gases solubilizados.

4.2 HORNO H-2651
En este horno se tendra en cuenta la cantidad de energia transferida al GAO, por

lo tanto se simulara como un “heater” segun la nomenclatura de programa Aspen

Hysys v8.0. Se us6 como variable:
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4.2.1 Flujo de entrada de GAO al H-2651 La corriente de hidrégeno que recibe el
GAO sera a la que se le apligue la variacion de flujo entre 9.500 y 13.250 bpd con
un paso aleatorio de 500 bpd.

Figura 5. Variacion de la temperatura del vs flujo a la entrada del horno H-
2651.
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Fuente: Aspen Hysys v8.0
Un aumento de flujo de hidrégeno hace que aumente la temperatura del fluido
antes de ingresar al horno, lo que lleva a una disminucién en la energia que se

requiere para calentar el fluido, lo que se traduce en menos gasto de combustible
(figura 5).

4.3 SEPARADOR D-2651

Para la simulacion se modelé6 como un separador de dos fases, debido a la

ausencia de este tipo de hidrociclon en el programa Hysys.
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Se planted que las variables que afectaron la separacion de este equipo son las

que se presentan a continuacion:

4.3.1 Porcentaje de liquido en el D-2651 Esta variable no influye
significativamente en el proceso de separacion, pues requiere un complejo
sistema de control el cual tenga en cuenta el volumen como variable de salida. En

este trabajo se le hace el analisis en estado estable.

4.3.2 Temperatura a la entrada del D-2651 Los valores de la temperatura fueron
los que influyeron en gran medida en la operacién de equipo. Se tomaron los
valores de desde el 600 °F hasta 800 °F a un paso aleatorio de 10 °F, obteniendo

los siguientes datos:

Figura 6. Cantidad de vapor vs cantidad de liquido en el D-2651.
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Fuente: Aspen Hysys v8.0.
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Figura 7. Variaciéon de las corrientes de vapor y liquido vs la temperatura en
el D-2651
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Fuente: Aspen Hysys v8.0

En la figura 6 y 7 se presentan las corrientes del tope (13) y fondo (14). A
temperaturas altas se presenta un decremento de la produccion de GAOH debido
a que los compuestos ligeros presentes (hidrégeno y H,S) se retiran por el tope
siendo el hidrégeno el de mayor proporcion (figura 7b). Por el liquido (corriente
14), a mayores temperaturas no se presentan gran cantidad de compuestos

ligeros, lo que mejora la pureza de la corriente (figura 7a).

4.4 TORRE DESPOJADORA T-2652
Para el analisis de sensibilidad de esta torre se tuvo en cuenta las variables que

afecten la eficiencia de la torre y generen cambios significativos en el proceso de

absorcion. Estas variables son las siguientes:
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4.4.1 Flujo de vapor de baja (50psi). En la figura 8 se muestra la variacion de los
componentes de la cima de la torre T-2652, los cuales varian dependiendo del
flujo de vapor por el fondo. La variacion que se tomo6 fue desde 800 Ib/h hasta
1.500 Ib/h con un paso aleatorio de 50 Ib/h.

Se aclara que cuando se habla de NBP (Normal Boiling Point, en inglés), son los
compuestos que simulan el hidrocarburo GAOH, usando las curvas de destilacion
TBP explicado en la metodologia. Cada uno de los NPB presenta un namero, los

cuales son los valores de ebullicion del compuesto simulado.

Figura 8. Variaciéon de los flujos masicos de los componentes livianos del

GAOH con respecto al flujo de vapor.
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Se observa en la figura anterior que entre mas flujo de vapor se le ingrese a la
torre T-2652, mayor sera el despojo de los componentes livianos pero presenta

arrastre con algunos compuestos pesados.

36



4.4.2 Presion de salida de la T-2652 Para la presion de salida del fondo de la
torre T-2652 se tomo el rango de 20 a 90 psia con un paso de 5 psia para el

analisis de sensibilidad de esta variable. Los datos se muestran a continuacion.

Figura 9. Variacion el flujo del fondo de la T-2652 con la presién del fondo de

la torre.
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Fuentes: Aspen Hysys v8.0

La figura 9 muestra la variacion del flujo volumétrico del fondo de la torre, la cual
es minima y creciente siendo afectada por el aumento presion parcial de

hidrocarburos haciendo que se vaporicen menos compuestos livianos.

4.5 ENFRIADORES DE AIRE E-2656
Con el objetivo de condensar los vapores condensables de cima del D-2651 se

toma el enfriador de aire E-2656, para lograr este fin; a continuacion se realizé la
prueba de sensibilidad tomando la siguiente variable:
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45.1 Temperatura de salida de E-2656 Se realiza una variacion en la
temperatura de salida del equipo E-2656 desde 100 °F con una variacion aleatoria
de 5 °F para un crecimiento hasta 150 °F. Se observa el comportamiento a

continuacion.

Figura 10. Temperatura de salida de E-2656 vs Fracciéon de vapor
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Fuente: Aspen Hysys v8.0

En la figura 10 se aprecia la afectacion de la variacion de la temperatura de salida
del equipo E-2656 a la fraccion de vapor de la misma corriente, ya que esta
corriente contiene varios compuestos en estado mezcla y cada uno tiene su
temperatura de ebulliciébn, para unos un poco mas alta (compuestos pesados) y
otros un poco mas baja (compuestos ligeros), y estos ultimos son los que
empiezan a ser parte de la fraccion de vapor que incrementa con la temperatura;

como se puede observar a continuacion:
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Figura 11. Temperatura de salida de E-2656 vs flujos masicos en fase vapor
de los componentes livianos del GAOH.
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Se observa en la figura 11, entre mayor sea la temperatura de esta corriente se
tendra un mayor flujo de los compuestos ligeros del GAOH en fase vapor, lo
anterior es importante porque el interés de este intercambiador es tener en fase
gaseosa compuestos de azufre o aquellos compuestos de los cuales se puede
retirar el azufre; pero teniendo al limite los compuestos livianos de GAOH, para
gue estos compuestos en los siguientes equipos no se escapen como vapores a la
tea.

4.6 SEPARADOR D-2653
Se realiz6 la prueba de sensibilidad tomando la siguiente variable:
4.6.1 Nivel de liquido de separador D-2653 y D-2655 Se realizd una variacion en

el nivel de liquido dentro del separador en frio D-2653 desde el valor minimo con

una variacion aleatoria de 4% para un crecimiento detallado hasta el valor
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maximo, se observa que es nula la influencia del nivel de liquido dentro del
separador D-2653 en diferentes variables. Lo mismo se realizé para el tambor de
flash frio ya que este tiene el mismo rango de sensibilidad, lo cual se observara en

el comportamiento a continuacion.

Figura 12. Nivel de liquido del separador D-2653 y D-2655 vs flujos masicos
de los componentes livianos del GAOH en la corriente de salida de vapores
del D-2653 y D-2655
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Al haber realizado el andlisis de sensibilidad a esta variable, las condiciones de
separacion no tuvieron cambios significativos, como se puede ver en la figura 12,
no se ven afectados los flujos méasicos de los componentes de la corriente de
salida del separador D-2653, para gases y vapores, por lo tanto no es de interés
para este andlisis de sensibilidad. De igual manera se presenta que en el
separador D-2655 no se generaron cambios.

4.7 TAMBOR FLASH D-2654

Se llevé a cabo la prueba de sensibilidad tomando las siguientes variables como

base:
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4.7.1 Nivel de liquido dentro de tambor flash caliente D-2654 Se realiza una
variacion en el nivel de liquido dentro de tambor flash caliente D-2654 desde el
35% con una variacion aleatoria de 1% para un crecimiento hasta 45%, se
observa que es nula la influencia del nivel de liquido dentro del tambor D-2654 en

diferentes variables.

El analisis de sensibilidad a esta variable, las condiciones de separacion no tuvo
cambios significativos en los flujos masicos de los componentes de la corriente de
salida del tambor D-2654, para gases y vapores, por lo tanto no es de interés para
este analisis de sensibilidad.

4.7.2 Temperatura de entrada de tambor flash caliente D-2654 Asi como se
presentaron las unidades anteriores, para la simulacion se utilizd en la corrida
estandar un valor fijo, y luego para la prueba de sensibilidad la herramienta

CaseStudy del programa Aspen Hysys.

Se realiz6 una variacion en temperatura de entrada de tambor flash caliente D-
2654 desde el 100 °F con una variacion aleatoria de 5 °F incrementando hasta 150
°F, se observa que es nula la influencia de la temperatura de entrada de tambor
flash caliente D-2654 en diferentes variables. Como se observa en el

comportamiento a continuacion.
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Figura 13. Temperatura de entrada de tambor flash caliente D-2654 vs flujos
masicos de los componentes livianos del GAOH en la corriente de salida de
vapores del D-2654
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Se puede observar de la grafica anterior que las condiciones de separacion no
tuvieron cambios significativos de esta manera no son afectados los flujos masicos
de los componentes de la corriente de salida del tambor D-2654, para gases y

vapores, por lo tanto no es de interés esta variable para el analisis de sensibilidad.

Se realiz6 un resumen generalizado del manual de control de operacion para
aguellos equipos que se simularon para el presente trabajo de grado (ver anexo
C), debido a los inconvenientes para conseguir datos de estado estacionario de

todos los equipos de la unidad Unibon.
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5. CONCLUSIONES

Luego de aplicar las metodologias de analisis de sensibilidad en cada uno de los
equipos de la unidad de Unib6én se observa que existen algunos equipos mas
sensibles a estas las variaciones como: D-2652 cuando se varia la presion a la
salida (figura 4), el horno H-2651 (figura 5), D-2651 cuando se varia la temperatura
de entrada al equipo (figura 8 y 9), torre despojadora T-2652 (figura 5 y figura 6),
el intercambiador E-2656 variando la temperatura de salida (figura 10).

Una perturbaciéon que se logro evidenciar que no afectaba el proceso de operacion
es el nivel del liquido dentro de los separadores D-2652, D-2651, D-2653 y D-
2654.

El tambor de separacion D-2652 se afecta por el flujo de carga produciendo mas
liquido purificado (entre 0.12%wt y 0.22%wt de H,S) con unas concentraciones
mayores de gases solubilizados no deseados en el producto. A mayores presiones
del equipo D-2652 se logra producir menor cantidad de vapor evitando el arrastre.

Por lo tanto es mejor trabajar a menores flujos y mayores presiones de operacion.

En el horno H-2651 con el aumento del flujo del hidrogeno se logra un aumento de
la temperatura a la entrada del equipo, logrando una reduccién en el cambio de
temperatura necesaria para calentar el fluido antes de ingresar a los reactores R-
2651 y R-2652, esto lleva a una reduccion de la energia transferida que se deduce
en menos gasto de combustible. A mayores flujos de hidrogeno se beneficia el
intercambio de energia en el equipo.

La torre T-2652 se beneficia ante un aumento de la corriente de vapor,

incrementando la remocion de compuestos livianos del GAOH, aumentando la
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calidad. Ante un aumento de la presion del fondo de la torre, la producciéon de
GAOH aumenta. Si se aumenta la presion en el fondo y el flujo de vapor, se

mejora la trasferencia de masa.

La caracterizacion de los productos obtenidos en la simulacion de la unidad
Unibdn tiene como guia los valores de planta detallados en la tabla 6 para el
ACPM vy tabla 7 para el GAOH [8]; en el caso del ACPM en la simulacion se tiene
que se producen 2.370 bpd con un porcentaje de error de 12%, este ACPM tiene
una gravedad especifica de 22°API con un porcentaje de error de 20,8% y con un
contenido de azufre de 0.0025%wt; y para el producto GAOH en la simulacién se
tiene que se producen 22.580 bpd con un porcentaje de error de 0,7%, la
gravedad especifica del GAOH es de 19,5°APIl con un porcentaje de error de
11,7% ; con todos estos datos generados a partir de la simulacién se puede ver
una proximidad entre los respectivos valores, lo cual indica que es una buena
simulacién del proceso de hidrodesulfurizacion generando productos con poco

contenido de azufre como objetivo final.
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6. RECOMENDACIONES

Se sugiere que se trabaje a flujos mayores de vapor en la torre T-2652 para
beneficiar el proceso de remocion de compuestos de azufre y mercaptanos,

obteniendo un proceso de calidad.

Trabajar el contenido de hidrogeno en los méaximos rangos de flujo para que

permita un incremento en la temperatura lo que lleva a un gasto menor de energia.

Este trabajo servirh como guia para realizar un estudio sobre las combinaciones

posibles que beneficien el proceso en general de la unidad Unibon.
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ANEXOS

Anexo A. Diagrama de la unidad Unibon en el simulador Aspen Hysys v8.0

Figura 14. Diagrama de flujo parte |
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Figura 15. Diagrama de flujo parte Il
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Anexo B. Equipos de la simulacién, con el rango de operacién y consecuencias de desviacion.

18.000 - 25.000

Cavitacién en las

Alto nivel al D-2652

bpd (0,033 - provoca envio de liquido
0,046 m?/s) bombas alatea
. Ny P: cavitacién en la P- N:envia GAO y Gases a
8-30 psig 2651y aumento en la la tea
25-75% | (73,58 - 275, T’ém R
93 kPa) . _,p *P: aumento de los flujos
(coquizacion en el horno)
de carga
s: 550 -700 °F Mayor consumo de .
. - Ahorro de energia,
(560,9 — energia, mayor presion menor combustible
644,3K) sobre los quemadores
F: alto consumo de gas
. e.serp: 550 - combustible en el H-
e.anSEJg) 0113;55_0 770 °F F y T: alta temperatura 2651
0p024‘1: m?/s) (560,9- 644,3 en los tubos del H51 *T: Ahorro energia al
’ K) disminuir el consumo de

combustible.

e: entrada, s: salida, v: vapor, h: hidrocarburo, ag: aguas aceitosas.
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Te: baja remocién de
azufre, alto nivel en el D-

Te: menor tiempo de
corrida, mayores
remocioén de azufres,

AP:20-85 | 600 - 800 °F
psi (137,89 - (588,7 - 2651 Mayor consumo de H2
586,05 kPa) 699,8 K) *AP: bajas remociones *AP: Menor tiempo de
de carbono corrida, problemas de
distribucion de flujo
Te: alto nivel por alta Te: menor separacion
visc.osidad esc?ape por del H2 del GAOH, mas
e: 600 - 800 | expansion térmica en E- produccion de ACPM
- 0, ° _
25-15% F (588.7 2655 *N: aumenta la purga de
699,8 K) .
] . hidrogeno, pero puede
*N: se presenta perdida
. presentar arrastre de
de hidrogeno -
liquido
e: 250-300 °F
(394,3 - 422 Escapes.por expansion Aumento vapores
K) termica, mayor hidrocarburo, mayor
s: 100-150 °F condensacion de los roduccion dé AC)IIDM
(310,9 - vapores de ACMP P
338,7K)
*Nag: Arrastre de Nag y Nacpm: Arrastre
AP: 1.470- hidrocarburo de ACPM * P: disparo
AG 20-60% 1.510 psi e: 100-150 °F | *N acpm: dafos por alta | valvula de seguridad a la
ACPM 20- | (10.134,92 - (310,9 - presion * P:cambio tea contaminando por
50% 10.410,70 338,7K) Peso Molecular * TE: | altas concentraciones de
kPa) Evitan el arrastre de

ACPM

H2S * TE: riesgo de

arrastre de ACPM
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35-45%

€:100-150 °F
(310,9 -
338,7K)
sFondo: 400-
800 °F (477,6
- 699,8 K)

Te: Mayor condensacion
de vapores de ACPM

*TsF: incendio
N: Presionamiento del

sistema de
Despojadora52

Te: Aumento de vapores

e hidrocarburo

*Ts y F: Ahorro de
energia y menor
consumo de gas, mejor
separacion

*N:Presionamiento del
tambor acumulador 56
arrastre de liquido
pesado con los gases

e: entrada, s: salida, v: vapor, h: hidrocarburo, ag: aguas aceitosas.

AG 20-60% | AP: 65-80 psi
ACPM 20- | (448,16 -
60% 551,58 kPa)

Nag: arrastre de
hidrocarburo impacto de
azufre
*Nacpm: Arrastre de
agua cavitacion P56 *
P: Alto nivel D2655
arrastre de liquido con
gases

Nag: Arrastre de agua,
cavitacion de la P-2656
*Nacpm: Arrastre de
liquido de hidrocarburo
con gases, presionando
el tambor
*P: Perdida de gases
por disparo de valvula
de seguridad dafio de
equipo.

e: entrada, s: salida, v: vapor, h: hidrocarburo, ag: aguas aceitosas.
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v: 800-1.500
Ib/h e: 12.000-
13.000 bpd
(0,1008 - 0,189
m?/s)

s: 20-90 psi
(137,89 -
620,53 kPa)

sF: 200-780
°F (366,5 —
688,7 K)
Cima: 550-
750 °F (560,9
- 672 K)

Fv: menor despojo de
liviano, corrosién por la
cima
*TsF: Riesgo de escape
por expansion térmica en
E51/52/53 Incendio
*FF: Aumento nivel de la
torre minimo flujo en la
P-58
*N: cavitacion en las P-
58
*Ps: Aumento flujo de
salida GAOH
*Tcima: Composicion
mas liviana de cima,
disminucién en la
eficiencia de despojo,
mayor contenido de
livianos en Fondo

Fv: mayor despojo,
mayor flujo de corrientes
valiosas e ACPM y nafta

*Ts y F: mayor
transferencia de calor
ahorro de energia

*FF: Bajo nivel de la
torre cavitacion P-53
altas temperatura hacia
tanques

*N: Alta temperatura en
cima arrastre GAOH
hacia el ACPM producto

*Fs: Escape de tapas de
los intercambiadores,
alto nivel de la torre

*Tcima: Composicion
pesada en vapores,
perdida de GAOH en la

cima

e: entrada, s: salida, v: vapor, h: hidrocarburo, ag: aguas aceitosas.
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Hidrocarbur
0: 30-60%
AG: 20-
60%

AP: 170-210
psi (1.172,11
-1.447,89
kPa)

Nh: arrastre agua a
hidrocarburo Flasheo

*Nag: Contaminacion en
el sistema da agua
agrias por arrastre de
hidrocarburo

*P: Alto nivel del D54/56

Nh: Arrastre de liquido
ACPM

*Nag: Arrastre de agua
flasheo *P: perdida de
gases

e: entrada, s: salida, v: vapor, h: hidrocarburo, ag: aguas aceitosas.
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