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RESUMEN.

Titulo: Simulacion y estudio del comportamiento de la zona de precalentamiento y
hornos de la seccién de craqueo térmico de la unidad viscorreductora.”

Autor(es): Jairo Andrés Garcia Gallén y Jonathan Leonardo Orduz Corredor™”

Palabras claves: Viscorreductora, Topping, Crudo Pesado, Simulacién, Hornos,
Precalentamiento.

Descripcion:

El mercado de la industria petroquimica es un mercado dinamico, en el cual la
oferta y demanda del petréleo y sus productos derivados de los procesos de
refinacion han cambiado en los ultimos afios. Las perspectivas de produccién que
hoy maneja la industria de la refinacion en Colombia son diferentes a su actual
modelo de operacion, por eso se han sugerido cambios en diferentes zonas de la
refineria mas grande del pais. Es por eso que se ha propuesto que la que funciona
hoy como wunidad Vviscorreductora Il perteneciente a la refineria de
Barrancabermeja, propiedad de Ecopetrol S.A, que actualmente convierte fondos
de destilacion primaria o0 demex en asfalto, gasdleo y trazas de nafta
principalmente, sea transformada en un planta procesadora de crudo o topping
gue tome crudo de tipo pesado y que produzca fracciones medias de crudo como:
nafta, diesel, jet-a y crudo reducido. Para este fin se requiere hacer una simulacion
utilizando el software Aspen HYSYS 8.1 y crudo castilla como materia prima para
analizar el comportamiento de la zona de precalentamiento y hornos de esta
unidad. Este estudio tendra como objetivo comparar los resultados calculados
mediante el simulador con los valores actuales de las variables de proceso de la
viscorreductora y asi determinar la viabilidad de la conversion a planta
procesadora de crudo pesado.

* Proyecto de grado
" Universidad Industrial de Santander. Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de
Ingenieria Quimica. Director: Crisostomo BarajasFerreira Ing. Quimico, M.SC.
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ABSTRACT.

Title: Study and simulation of the behavior of the pre-heating zone and ovens of
the thermic cracking of the viscosity reduction unit.”

Author(s): Jairo Andrés Garcia Gallén y Jonathan Leonardo Orduz Corredor.™

Key words: Viscosity Reduction Unit, Topping, heavy oil, Simulation, Ovens,
Preheating.

Description:

The industrial petrochemical market is dynamic, the demand and supply from
petroleum and its derivate products have changed over the last few years. The
production prospects now manages the refining industry in Colombia are different
from their current operating model, Many changes are suggest in different areas of
refinery. This is why, it was proposed that the now operating viscosity reduction
unit I, belonging to the Barrancabermeja’s refinery property of Ecopetrol S.A.
Which turns the bottoms from primary distillation or demex in asphalt, diesel oil and
naphtha mostly, be transformed into a plant processing heavy oil or topping,
producing mid-fractions of crude, such as: naphtha, diesel, jet-a, reduce crude. In
order to achieve this, it is necessary to do a simulation using the software Aspen
HYSYS 8.1 and castilla crude as raw material to analyze the behavior in the pre-
heating and ovens in this zone. This study will have as main objective to compare
the calculated results obtained through simulation with the process real values and,
with this, determine the viability of the change toward a heavy oil processor plant

* Proyecto de grado

* Universidad Industrial de Santander. Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de
Ingenieria Quimica. Director: Crisostomo BarajasFerreira Ing. Quimico, M.SC.
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INTRODUCCION.

El petrdleo es la materia prima que hoy mueve al mundo, asi como todos sus
derivados producto de procesos de refinacion. Los combustibles son el principal
motivo por el cual el crudo se ha convertido en la materia prima mas importante
del planeta. Nuestro pais no es ajeno a esta realidad ya que actualmente se
encuentra entre las 25 naciones mas productoras de petréleo y aunque una buena
parte del mismo es exportada, otra gran cantidad es llevada hacia las principales
refinerias del pais: Barrancabermeja, Tiba, La Dorada, El Guamo y Cartagena.

La refineria de Barrancabermeja (Santander) propiedad de Ecopetrol S.A. es la
mas grande de Colombia, en esta se obtiene 24 productos diferentes, por lo tanto
ha sido el corazon energético del pais y un gran participante en las industrias
derivadas del producto del petréleo. Muchas de las plantas que pertenecen al
complejo industrial han sufrido cambios totales o parciales dentro de su
funcionamiento a lo largo de los afos, pero ese proceso se ha acelerado debido
al aumento en la extraccion de crudo en el territorio nacional; las diferentes
exigencias del mercado cambiante y el aumento de petréleo con una mayor grado
API (American Petroleum Institute) que entra como carga a la refineria.

Una de las plantas que ha presentado pocos cambios desde su fundacién es la
unidad Viscorreductora Il que pertenece al departamento de refinacion de fondos.
Pero los nuevos retos a los que se enfrentan hoy Ecopetrol y la refineria en
particular sugieren que se realice un cambio drastico en el funcionamiento de esta.
Este conjunto de equipos hoy tiene como fin procesar fondos procedentes de
procesos de destilacion primaria o demex y transformarlos en nafta, gaséleo y
asfalto entre otros. La gerencia de la refineria ha propuesto que esta unidad sea
convertida en una procesadora de crudo pesado para producir destilados medios:
Jet A-1, diesel, gasoleo principalmente. Esta transformacion debe darse usando
los equipos ya existentes, sin que sus variables de disefio se vean afectadas.

Este proyecto tiene como fin la simulacion y el estudio del comportamiento de la
zona de precalentamiento y los hornos pertenecientes a la seccion de craqueo
térmico de la Viscorreductora Il en una conversién a planta procesadora de crudo
pesado, usando aspen HYSYS.

Para tal fin se utilizd crudo de tipo castilla como carga y se estudio el
comportamiento de la zona de precalentamiento al igual que la de los dos hornos.
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Donde la temperatura de salida del sistema es una variable fundamental en el
funcionamiento de toda la planta. Los cambios que se daran en esta etapa seran
cruciales en el desarrollo del proceso de refinacion y afectaran el funcionamiento
de toda la refineria.

Para poder desarrollar esta investigacibn se han propuesto tres objetivos
especificos: el primero, comparar el comportamiento de las variables de proceso
con respecto a las de disefio de los equipos de la viscorreductora en la conversién
a planta procesara de crudo pesado. El segundo, estudiar el efecto de la zona de
precalentamiento en el funcionamiento de los hornos y por ultimo buscar las
variables de entrada al proceso necesarias para alcanzar a la temperatura optima
de salida de los hornos y comprobar que a estas condiciones el proceso puede ser
llevado a cabo con los mismos equipos.

REFINERIA DE BARRANCABERMEJA.

La refineria de Barrancabermeja (Santander) propiedad de Ecopetrol S.A. fue
fundada el 18 de febrero de 1922.

El complejo se extiende en un area de 254 hectareas, en las que se distribuyen
mas de cincuenta modernas plantas y unidades de proceso, tratamiento, servicios
y control ambiental; Entre ellas estan cinco unidades topping, cuatro unidades de
ruptura catalitica, dos plantas de polietileno y plantas de alquilacién, acido
sulfurico, parafinas, aromaticos y plantas para el procesamiento de residuos.

La Refineria hoy en dia abastece los siguientes los siguientes productos: Gasolina
de motor (extra y corriente), Jet-Al, diesel, Avigas, gas propano, azufre, ceras,
bases lubricantes, polietileno de baja densidad, aromaticos, asfaltos, disolventes
alifaticos, entre otros.

UNIDAD VISCORREDUCTORA II.

La Unidad Viscorreductora Il de la Refineria de Ecopetrol Gerencia Refineria de
Barrancabermeja es la infraestructura destinada a la obtencion de asfalto, donde
por medio de este se obtiene productos como gasolina, combustdleo, GLP (gas
licuado de petroleo) y diesel. Este proceso esta distribuido en cinco secciones en
la Unidad Viscorreductora Il.

. La seccion de carga y precalentamiento.
. La seccion craqueo térmico.
. La seccion fraccionamiento.
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. La seccion Estabilizacion.
. La Seccion Despojo.

La seccion de carga y precalentamiento es la etapa de la unidad en donde los
fondos demex provenientes de la planta de desasfaltado se acumulan en tanques
calientes de almacenamiento. Mas adelante son llevados por bombas de carga
para ser bombeado a la unidad de la viscorreductora donde hay una inyeccion de
ALC (aceite liviano de ciclo) para un proceso de dilucién y asi mejorar su fluidez al
disminuir su viscosidad.

Los fondos demex que son llevados a la seccién de carga son calentados. Primero
por un intercambiador de calor, por el cual fluye por uno de sus lados de los
tubos: gasoleo caliente, producto de la bandeja de la torre de fraccionamiento.
Donde el calor es aprovechado para calentar la carga y asi disminuir costos.

La seccion de craqueo térmico es realizada por medio de dos hornos, donde se
elabora un proceso de calentamiento donde se controla la temperatura a la salida
gue sera enviada a la seccion de fraccionamiento.

El flujo que sale de la seccion de carga y precalentamiento se dividen en cuatro
corrientes que llegan a los serpentines de los hornos, donde a cada serpentin se
le une un flujo de vapor para evitar el taponamiento y una posible falla.

El gas combustible del suministro a los hornos entra a la unidad por el lado norte
hacia el tambor del gas combustible, donde se divide en cada serpentin que
consta de doce quemadores que son controlados por medio de valvulas; la carga
de fondos por cada serpentin entra al horno por la zona de conveccion, donde se
calienta recuperando el calor de los gases de combustién. Luego este entra a la
zona de radiacion en donde empieza alcanzar la temperatura de reaccion.

Las temperaturas del proceso en los hornos de la viscorreductora se monitorean
en diferentes puntos a lo largo de los 49 tubos de cada serpentin en la zona,
donde se genera un proceso de ruptura térmica entre (780- 810) °F.

La seccion de fraccionamiento recibe la corriente caliente proveniente de los
hornos de la seccion de craqueo térmico en forma de liquido y gas, donde la parte
liquida caliente entra a la torre por la zona flash a través de cierta boquilla
generando flujo vertical. Los hidrocarburos livianos son flasheados y pasan a la
parte superior y los hidrocarburos pesados son lavados con gasoéleo para lavar los
vapores pesados y poder ser llevados hacia el fondo.
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De la torre fraccionadora se dividen tres corrientes. Una corriente pesada de fondo
asfalto que va a la seccion de despojo; una corriente lateral de gasoleo, la cual se
utiliza para calentamiento y generacion de vapor; y finalmente una corriente de
cima de vapores de nafta y gases, luego de pasar por un proceso de
condensacion y reflujo van hacia la seccién de estabilizacion.

La seccion de estabilizacion tiene 30 platos tipo valvula y recibe la corriente de
nafta que proviene de la torre fraccionadora. El objetivo de la es reducir la presiéon
de vapor de la nafta que viene de la Torre Fraccionadora.

La seccién de despojo trata el gas6leo que se genera a la salida de los fondos de
la seccion de fraccionamiento y un excedente de gaséleo; donde las fracciones
mas livianas y pesadas de gaséleo, por efecto de alta temperatura, vaporizacion
instantdnea y baja presion, se despojan y hacen salir gaséleo y gases mas livianos
por la cima de la despojadora y la fraccion pesada asfalto por el fondo. Finalmente
el asfalto es diluido con ALC para ser llevado al tanque de almacenamiento como
producto final con el nombre de combustdleo.

Figura 1. Unidad Viscorreductora.
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TOPPING O PROCESADORA DE CRUDO PESADO

Es un proceso fisico de separacion del crudo en diferentes fracciones. Basado
principio de la destilacién, donde se calienta una mezcla liquida hasta su
ebullicion, los vapores liberados de esta son mas ricos en los componentes mas
volatiles; a su vez, estos vapores se condensan y la mezcla liquida obtenida se
calienta nuevamente, repitiendo cierto nimero de veces esta operacion. Se
consigue separar las diferentes fracciones del petrdleo, desde las mas ligeras
hasta las mas pesadas, segun las diversas exigencias.

En Colombia; Ecopetrol posee una unidad topping (denominada topping U200)
ubicada en la refineria de Barrancabermeja, que posee una carga aproximada de
80000 BDP de crudo y tiene un ciclo de corrida: lado atmosférico y lado vacio.

Figura 2 Diagrama de procesos de la topping U200 la refineria de
Barrancabermeja.
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La unidad Topping comienza con un proceso de precalentamiento donde el crudo
gue ingresa entra a 90 °F para salir a una temperatura aproximadamente de 250
°F. Este precalentamiento se da por medio de intercambiadores de calor.

Los crudos que entran a este proceso siempre llegan con impurezas, que tienen
gue ser removidas tales como agua y sales de sodio , calcio y magnesio; también
se presentan productos corrosivos para ser extraidos como H,S, azufre y
finalmente ciertos sdlidos y lodos que no implican un valor econdmico para la
planta y deben ser removidos del crudo a través de un proceso de desalacion de
crudos, que consiste en precalentar el crudo a 280 °F , luego es sometido a un
campo eléctrico para extraer la mayor cantidad de sales y agua, finalmente se
obtiene un crudo con un porcentaje muy pequeio de sales y pasa al horno para el
proceso de calentamiento.

Después de que pasen por el proceso de precalentamiento se emplean los hornos
gue estan antes de las torres fraccionadoras, este proceso utiliza combustibles en
los hornos para el proceso de calentamiento y asi lograr que el crudo alcance una
temperatura de 690 °F y obtener un porcentaje de vaporizado entre 45% y 55%.

Una vez que sale del primer horno este llega a uno de los procesos fundamentales
de la planta topping; es el proceso de destilacibn atmosférica por el cual es
logrado por torres despojadoras, donde el producto que sale va al siguiente
horno para finalmente pasar al proceso de destilacion por vacio asi lograr retirar
un 40% de gasoleo.

FUNCIONAMIENTO DE LAS UNIDADES A SIMULAR.
Viscorreductora ll

La seccion de la planta que se estudiara en el presente trabajo es la de craqueo
térmico, los equipos que alli se emplean son un intercambiador de calor y dos
hornos con dos serpentines cada uno, dos intercambiadores de precalentamiento
de la carga, un tambor de carga y las bombas de transferencia de carga.

Precalentamiento: Intercambiador.

El flujo de fondos de carga pasa a precalentarse al lado tubos del intercambiador
de fondos demex. En la seccién del casco de este fluye gaséleo de la bandeja de
la T-2801 (torre fraccionadora) y precalienta la carga que fluye por el lado tubos
con el propésito de economizar gas combustible en los hornos. El flujo de carga se
divide a los serpentines de los hornos en cuatro corrientes.
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Hornos.

La linea de carga proveniente de la bomba de carga de fondos provenientes de
la zona de carga y precalentamiento se divide en cuatro corrientes que pasan a
los serpentines de los dos hornos. Cada serpentin de cada horno se opera a un
flujo maximo méximo, con el propdsito de disminuir el tiempo de residencia de la
carga en los hornos y aumentando su velocidad espacial.

Se realiza este control de relacion entre la carga y el vapor, para mantener y
controlar el tiempo de residencia en los hornos .El gas combustible de suministro a
los hornos proviene del bloque Ill y se divide en dos corrientes, una para cada
horno. El gas combustible va a 12 quemadores, 6 en cada uno de los hornos.

La carga de fondos por cada serpentin entra al horno por la zona de conveccion,
donde se calienta recuperando el calor de los gases de combustion. Luego, entra
a la zona de radiacion en donde se empieza alcanzar la temperatura de reaccion.
Cada horno esta compuesto por 49 tubos. La reaccion de ruptura térmica se inicia
en el horno entre (780-810) °F. El flujo de proceso continla calentandose y
alejandose de la zona de radiacion.

Figura 3. Diagrama del horno de la viscorreductora.
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1 METODOLOGIA.

Figura 4. Diagrama de bloques de la metodologia.

Planteamiento del problema.

Revision Bibliografica.

Seleccion de datos de entrada.

Simulacion.

1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA.

La gerencia de la refineria de Barrancabermeja propiedad de Ecopetrol S.A. ha
propuesto que la unidad Viscorreductora Il, que hoy usa como materia prima
fondos de procesos de destilacion primaria de crudo sea transformada en una
planta que convierte crudo pesado en fracciones medias como el jet y el diesel.
Donde este cambio se debe dar de tal forma que los equipos que componen la
viscorreductora no sean modificados y que las nuevas condiciones a los que sean
sometidos estén dentro de las variables de disefio de los mismos. Dos etapas son
cruciales en ambos procesos: el calentamiento y la separacion; Para que la
destilacion que separara los componentes se den de manera Optima donde es
crucial que la temperatura de salida de los hornos en la zona de carga y
precalentamiento sea la apropiada (711, 9 °F).

1.2 REVISION BIBLIOGRAFICA.

A lo largo de la investigacion se realizd constantemente la buUsqueda de
informacion relacionada con los temas de interés en diferentes fuentes como
libros, proyectos de grado, articulos, paginas web y manuales. Los temas claves,
hornos, modelo termodinamico, crudo pesado, gas natural.

Algunas fuentes de informacién son: los manuales de operacién de la
viscorreductora, manuales de ASPEN HYSYS, articulos sobre refinacion de
crudos de pesados y funcionamiento de hornos.
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1.3 SELECCION DE DATOS DE ENTRADA.

Cualquier simulacién de un proceso requiere disponer del valor de las propiedades
fisicoquimicas y termodinamicas de las mezclas de los compuestos que circulan
entre los distintos equipos de la planta, teniendo en cuenta todas las condiciones
del proceso como composicion, presién y temperatura que puedan llegarse a
verificar en la operacion de la misma. La seleccion de estas técnicas es crucial
para un célculo preciso de los equipos y corrientes de la planta simulada. No basta
con que el simulador cuente con los mejores algoritmos de calculo, los mas
rapidos y estables, si hemos realizado una eleccion incorrecta del método de
prediccion de propiedades y los resultados que obtengamos en la simulacion
tendran poco o nada que ver con la realidad.

Tres aspectos fueron fundamentales para dar inicio a la simulacién: la eleccién del
crudo que ingresa como materia prima, el gas natural usado como combustible en
los hornos y lo mas importante el modelo termodinamico.

1.4 CRUDO CASTILLA.

Castilla o Castilla Blend es un crudo pesado con un API de 18,8° y 1,97% que
resulta de la mezcla del crudo de Castilla con otros crudos pesados producidos en
campos de la region de los Llanos. A continuacion se muestra algunas
propiedades fisicas del crudo castilla.

Tabla 1.Propiedades del crudo Castilla.

CARACTERISTICAS UNIDADES VALOR TIPICO
Azufre % masico 2,2
Cenizas % masico 0,8
Agua por destilacion % volumen 0,6
Punto de inflamacién °C 82,7
Viscosidad a40° C mm? /s 1360
Viscosidad a 40 ° C mm?®/s 668
Vanadio mg/Kg 320
Niquel mg/Kg 99
Hierro mg/Kg 32
Sodio mg/Kg 2
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La carga de crudo que entra a los procesos de refinacion en Barrancabermeja es
es realidad una mezcla de petroleo extraido en diferentes regiones del pais, donde
el mayor porcentaje es de tipo pesado. Este tipo de crudo tiene una alta densidad
y un conjunto de propiedades que son equiparables a la mezcla anteriormente
descrita y por eso este fue escogido como modelo usado para la carga de la
unidad.

1.5 GAS NATURAL.

El gas natural constituye una importante fuente de energia fosil liberada por su
combustion. Es una mezcla de hidrocarburos gaseosos ligeros que se extrae
normalmente en el subsuelo continental o marino. La composicion del gas natural
incluye diversos hidrocarburos gaseosos, con predominio del metano, por sobre el
90% y en proporciones menores etano, propano, butano, pentano y pequefias
proporciones de gases inertes como didxido de carbono y nitrogeno. El gas natural
usado en la viscorreductora es una mezcla de varios gases naturales, con
diferentes proporciones de componentes como metano, etano y propano e
inclusive de otros gases combustibles generados en diferentes procesos en otras
plantas del complejo industrial.

El modelo usado en la simulacion es un compuesto basico que aun es usado
actualmente en la unidad Viscorredutora IlI; con 3 componentes basicos que son
etano, propano y butano,donde se desprecian otros componentes que se
encuentran en un porcentaje muy bajo al respecto de los ya mencionados, con
alrededor de un porcentaje del 0,5%.

Tabla 2. Composicion del gas natural.

Sustancia Composicion %
Propano(C3H8) 65
Butano(C4H10) 15

Etano(C2H6) 20
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1.6 MODELO TERMODINAMICO.

Para el tratamiento y simulacién de hidrocarburos los manuales de ASPEN
HYSYS recomiendan el uso del modelo que tiene como base la ecuacién de
estado de Peng-Robinson (PR), Ademas goza de una amplia aceptacién en
aplicaciones de la industria del gas, petréleo y petroquimica.

Este modelo es ampliamente usado en la termodindmica de la ingenieria quimica.
Ya que proporciona mejores predicciones para las densidades de liquidos mejor
gue la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong. Este requiere el uso de tres
propiedades por compuesto puro: Tc (temperatura critica), Pc (presion critica) y el
factor acéntrico (w).

Peng-Robinson es un modelo es ideal para el calculo de la densidad del liquidos
para los sistemas de hidrocarburos. El modelo debe proporcionar una precision
razonable cerca del punto critico, sobre todo para los célculos del factor de
compresibilidad y la densidad del liquido, cumple con extender su rango de
aplicabilidad en Presion y Temperatura y también en tratamientos especiales para
algunos de los componentes clave y para tener una mayor base de datos del
parametro de interaccion binaria.

1.7 SIMULACION.

La version de ASPEN HYSYS utilizada para desarrollar este proyecto fue 8.0 y los
pasos para desarrollarla se ven el siguiente diagrama de bloques.

Figura 5. Diagrama de flujo de la simulacion.

Ingreso de componentes.

Eleccion del paquete de fluidos.

Ingreso de propiedades del crudo.

Equipos del desarrollo del
proceso.

Proceso sin precalentamiento.
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1.7.1 Ingreso de componentes. El primer paso que se dio durante la simulacion
fue la inclusion de todos y cada uno de los componentes que estan involucrados
en el proceso que se pretende modelar. Estos se encuentran con todas y cada
una de sus propiedades en la base de datos del programa.

Inicialmente se ingreso la informacién concerniente al crudo en este caso el tipo
Castilla con alrededor de 22 componentes entre ellos agua, metano, etano,
propano, oxigeno, nitrégeno etc. (Informacién sobre este crudo ver anexo A). Los
compuestos que componen el gas natural y aire que ingresan para producir la
combustion que calienta las los serpentines dentro de los hornos, tienen como
base parte de los componentes del crudo, ya no hay necesidad de ingresarlos
nuevamente. (Informacion anexo B y C de cada corriente). Ademas se incluyen
algunos componentes producto de la combustion que salen del sistema a través
de las chimeneas de los hornos como el CO y el CO..

1.7.2 Seleccion del paquete de fluidos o modelo termodinamico. HYSYS
utiliza el concepto de paquete fluido o Fluid Package como el contenido de toda la
informacion necesaria para desarrollar calculos de propiedades fisicas y
evaporaciones espontaneas de corrientes. El paquete de fluido permite toda la
informacion como: propiedades, componentes, compontes hipotéticos. Después
de especificar los componentes este es el paso a seguir. Donde el paquete de
fluidos se utiliza para calcular las propiedades termodinamicas,mezclas de
simulaciéon y el fenomeno de transporte de los componentes. Por lo tanto, es muy
importante escoger la correcta seleccion del paquete de fluidos. Para este caso
como ya se ha explicado la eleccién fue Peng- Robinson.

Ingreso de propiedades del crudo.

Para este fin se ingresaron algunas de las propiedades del crudo como lo son el
peso molecular, la densidad estandar o gravedad especifica y viscosidad a
diversas temperaturas, ademas la composicibn del crudo en porcentaje
volumeétrico. Estos datos se presentan en la siguiente tabla.
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Tabla 3 Composicion y propiedades del crudo Castilla.

CRUDO
PROPIEDADES FISICAS DESTILACION SIMULADA
Densidad a 15%, g/cc 0,98 %VOL °C
°API 13,4 PIE 53,9
Cenizas, %p 0,093 5 157,5
Carbon Conradson, %p 15,17 10 236,2
Insolubles n-C7, %p 15,5 15 278,4
Insolubles n-C5, %p 18,98 20 312,4
Nitrégeno Total, ppm 4664 25 343
Viscosidad a 50 °C, ¢St 971,6 30 371,4
Viscosidad a 80 °C, cSt 144,6 35 400,5
Viscosidad a 100 °C, cSt 58 40 427,8
indice de refraccion, 20 °C 1,57 45 454,1
Azufre Horiba-D 4249 2,16 50 482,6
Metales, ppm 55 514,7
Vanadio 311,7 60 548,8
Niquel 78,2 % Rec 60,1

Tomado de Altgelt, K. and Boduszynski, M., 1994. “Composition and analysis of
heavy petroleum fractions”. Marcel Dekker Inc., New York.
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Después de que estos datos fueron registrados en el programa aparece la
corriente de entrada en la hoja de trabajo de HYSYS.

1.7.3 Equipos y desarrollo del proceso. La primera zona es una zona de
precalentamiento, compuesta por una bomba de carga del crudo, un
intercambiador, un separador de fases, y dos operaciones légicas del tipo set.

Figura 6. Zona de precalentamiento.

rgia de Precalentamiento

Crudo Castilla g Bomba 1 Gases de Torre

_,J crudo g Calentar

Energia 1

Precalefitador .
—
Crudo Precalentado

Tambor de
‘ carga

SET-1

—_
crudo + vapor

Vapor a Crud
SET-2 Bunto de Mezcla

El crudo castilla se carga al sistema a través de una bomba que lleva el crudo de
12,7 a 160 psia (ver anexo D).

Figura 7. Bomba de carga de crudo

Crudo Castilla Bombal|1

crudo a Calenlar
Energia 1

Seguidamente pasa a una seccidn de precalentamiento en donde utilizando la
integracion energética se precalienta el crudo, utilizando una corriente proveniente
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de la torre de destilacién para precalentar la mezcla de crudo; ademas aqui se
utiliza un set que mantiene la temperatura y la presién de salida, esto se us6 por
gué no hay datos existentes del diesel que deberia usarse para calentar y para
gue estos datos de de salida sea la indicados para que el proceso se de de forma
optima. Esta zona lleva el crudo de (77,23- 127,2) °F. (Ver anexo E)

Figura 8. Intercambiador de calor.

rgia de Precalentamiento

do 3 Calel:itar 5 :
Precale L N
Crudo Precalentado

SET-1

El siguiente paso es un tambor de carga. Que tiene como fin mantener la presion
balanceada con los vapores de cima de la torre fraccionadora para dar la presion
adecuada para la operacion de carga de crudo a los hornos. (Ver anexo F)

Figura 9. Tambor de carga.

»
Gases de Torre

g——
Crudo Precalentado

Tambor de
Carga

Crudo_'IZ« T}atar

Luego de pasar por el tambor de carga, la corriente va a un mezclador en donde
es mezclado con vapor de agua, esto se hace con el fin de calentar la mezcla aun
mas y dar al crudo otras propiedades necesarias para un mejor desempefio del
proceso. Esta zona cuenta con un segundo set que modifica la cantidad de vapor
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gue entra al separador dependiendo de la cantidad de crudo que entre al mismo.
Aqui se inyecta un vapor de 611 psia. (Ver anexo G).

Figura 10. Mezclador: Inyector de vapor de agua.

Crudo A Tyatar

L‘—r crug crudo + vapor
apora tridp, nto de Mezcla

SET-2 Se

La segunda zona es aquella donde se encuentran los hornos, estan compuestos
por un separador de corriente y dos hornos.

Figura 11. Zona de hornos.
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—
Crudo Pasado Hormo

combustible horno 1 ‘
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—
salidas 2
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crudo a calentar
Jezcla Separador a Hornos

—
Crudo Pasado hormo 2

combustible hormo 2

aire 1

En esta parte lo primero que aparece es un separador de flujo que por razones de
disefio trabaja con el flup maximo de entrada, pero el flujo total supera la
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capacidad de cada uno de los hornos, es por eso que se separa la corriente de de
crudo en dos corrientes cada una con el 50% del flujo de entrada (ver anexo H).

Figura 12. Divisor de corriente.
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Finalmente se llega a los dos hornos que tienen cada uno entrada de crudo que ha
sido precalentado. Una entrada de aire en una proporcion de 65 % de oxigeno y
35 % nitrogeno, este informacidn proviene del manual de Viscorreductora Il y es
gue este es el usado en la unidad, por cuestiones practicas entra en exceso
evitando la combustién incompleta, aunque no se puede suprimir totalmente. La
ultima entrada es el combustible que es llevado a los quemadores, se usa gas
natural, su composicion se encuentra en la tabla 2, el flujo maximo de operacion
es del 75% para evitar dafios en los equipos (ver anexo ).

Figura 13. Hornos.

salidas 1

Crudo Pasado Horno

combustible horno 1 H-100

aire
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Por ultimo cada uno de los hornos tiene dos salidas, una es la chimenea que
expulsa los gases de combustion que al salir a una alta temperatura pueden
usarse en calentamiento de otras corrientes. La segunda y méas importante
corriente en todo el sistema: la salida de crudo caliente que tiene como variable
clave la temperatura que ser de 710 °F para evitar el cragueo térmico y ademas
estar a las condiciones necesarias para que la torre de destilacion que continua en
la proceso pueda hacer una separacion 6ptima (ver anexo J).

1.7.4 Proceso sin precalentamiento. Por ultimo para hacer uno de los andlisis
de los objetivos propuestos se realizo la simulacion sin la etapa de
precalentamiento para ver como esto afectaria el sistema.

Se observa que desparecen el intercambiador, el separador de fase y el
mezclador que inyectaba vapor de agua a la corriente. Los hornos y la corriente de
entrada a los mismos se ven claramente modificadas.

Figura 14. Simulacion sin zona de precalentamiento.
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2.1 EQUIPOS.

2 RESULTADOS.

Tabla 4. Comparacion de variables reales de la viscorreductora Il y las simuladas
como procesadora de crudo pesado.

Simulacion como Procesadora de

Equipos. Estado en viscorreductora. crudo pesado.
Carga. API Presion. Carga. API | Presién.
Bomba de
carga.
2 18000 BPD -2a2 169 PSla éiO[())O 18 147,3 PSla
. Sustancia
Sustancia d T
. usada para | Duty Temp(_eratura usada Duty emperatura
Intercambiador ' de salida. para : de salida.
He calentar.
I . calentar.
precalentamiento.
Gasbleo | ND 150 °F Diesel 6,96*10% | 157 oF
6 btu/hr
Flujo. Presion interna. Flujo. Presidn interna.
Tambor de
carga.
18.000 BPD 180,3 PSla 24000 BPD | 157,7 PSla
Flujo de entrada. Presion de vapor de Flujo de Presion de vapor
entrada. entrada. de entrada.
Mezclador.
18.000 BPD 600 PSla 24000 BPD 611,2 PSla
Flujo de entrada | Flujos de salida Flujo de Flujos de salida
Divisor de (FE). (50%FE). entrada (FE). (50%FE).
corriente.
18660 BDP 9330 BPD 24660 BDP 12330 BPD
Craqueo | Flujo Flujo Flujo Flujo
Térmico | de Temp(_aratura de Qraq_ueo de Temp(_aratura de
de salida. . térmico. de salida. )
Homos gas. aire. gas. aire.
' 3654 1900
Si N.D* 810 °F N.D* | No 711,9 °F 0
Ib/hr Ib/hr

ND* informacion no disponible.
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Tabla 5. Analisis de disponibilidad de equipos de la Viscorreductora Il.

Procesadora de crudo
pesado(simulacion).

Estado en Viscorreductora.

Andlisis.

Bombas de carga

Disponibles

La bomba de carga utilizada
para los fondos Demex podrian
ser usada para cargar el crudo

pesado

Intercambiador de
precalentamiento

Disponible

El intercambiador usado en el
precalentamiento con
combustéleo de los fondos,
puede ser utilizando el diesel
proveniente de la torre de
fraccionamiento.

Tambor de Carga

Disponible

Se utiliza el mismo tanque o
Vessel disponible.

Mezclador

Disponible

Pueden utilizarse el mezclador
gue cumple la misma funcién en
la Viscorreductora y es la
inyeccion de vapor

Divisor de corriente

Disponible

Ya se encuentra en la unidad
actual, funcionara de las misma
forma

Hornos

Disponible

Solo cambiara su funcién: que
ira de craqueo a térmico a solo
calentamiento.

2.2 CONDICIONES DE OPERACION PARA ALCANZAR LA TEMPERATURA
OPTIMA DE SALIDA DE HORNOS (711,9 °F).

Tabla 6. Condiciones de operacion para alcanzar la temperatura 6ptima.

Variable Valor

Flujo de crudo castilla(volumétrico/masico) 24000 bpd | 319.Ib/h
Presién de salida de la bomba 160 Psia
Temperatura de salida del intercambiador de calor. 127 F

Energia que es entregada en el intercambiador 6190000 BTU/h

Flujo de vapor de 614 PSI 4,35 m°/h 9586 Ib/h
Flujo de combustible por horno 3,64 m°/h 3654 |b/h
Flujo de combustible total 7,28 m°/h 7308 Ib/h
Flujo de aire a CNPT por horno 8,84 m°/h 19000 Ib/h
Flujo de aire a CNPT total. 17,68 m*h 38000 Ib/h
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2.3 EFECTO DE

LA  ZONA DE

FUNCIONAIENTO DE LOS HORNOS.

PRECALENTAMIENTO EN EL

La diferencia clave que se observa en el uso de combustible (anexo K).

Tabla 7. Flujo de gas natural

Flujo de gas con zona de

precalentamiento.

Flujo de gas sin zona de
precalentamiento.

Por Horno

3,64 m’/h.

3654 Ib/h.

3,97 m°/h.

3986 Ib/h.

Total

7,28 m°/h.

7308 Ib/h.

7,4 m°h

7972 Ib/h.

La falta del vapor al crudo aumenta la viscosidad del crudo que entra al horno.

Tabla 8. Viscosidad del flujo de crudo que ingresa a los hornos (anexo L).

Viscosidad cinética de crudo con zona de

precalentamiento por horno.

Viscosidad cinética de crudo sin zona de
precalentamiento.

4,998 cSt.

26,16 cSt.
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3 CONCLUSIONES.

Los valores de variables calculadas para alcanzar la temperatura 6ptima de
la salida de los hornos no superan los valores de operacion de la
viscorreductora, por lo tanto el proceso puede ser llevado a cabo.

El valor de las variables en la simulaciéon de la unidad de tratamiento de
crudo pesado en las zonas de precalentamiento y de los hornos en algunos
casos no son superados o son bastantes cercanos a los valores de
operacion actuales en la Viscorreductora Il, lo que se traduce en que no son
superadas las variables de disefio.

Se evidencia que al no existir la zona de precalentamiento hay un aumento
en el gas natural usado como combustible para calentar en los hornos, y
gue la presencia de esta zona reduce la viscosidad con la que ingresa el
crudo a los hornos, disminuyendo el tiempo de residencia.
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4 RECOMENDACIONES.

Realizar un estudio sobre el efecto de la temperatura de salida de los
hornos en el funcionamiento de la torre de fraccionamiento y como esto
afecta las variables de entrada a la zona de precalentamiento y de los
hornos.

Calcular el calor que puede entregar el diesel caliente producto de la
bandeja de la torre fraccionadora que se utilizara en el precalentamiento

del crudo y su efecto en la zona precalentamiento.

Utilizar otros tipos de crudo o una mezcla como se desarrolla en la
realidad y observar los cambios que pueden generarse en el proceso.
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ANEXOS

Anexo A. Corriente de crudo de entrada.
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15 - s Fluid Package: Basis-1
7| Material Stream: Crudo Castilla _
8 Property Package: Peng-Robinson
m CONDITIONS
11 Overall Liquid Phase
12| Vapour/Phase Fraction 0.0000 1.0000
13| Temperature: (F) 77.00 * 77.00
14| Pressure: (psia) 12.70 * 12.70
15| Molar Flow (Ilbmole/hr) 1216 1216
16| Mass Flow (Ib/hr) 3.195e+005 3.195e+005
17| Std Ideal Lig Vol Flow (barrel/day) 2.400e+004 * 2.400e+004
|18] Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -2.427e+005 -2.427e+005
19] Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 67.85 67.85
20| Heat Flow (Btu/hr) -2.951e+008 -2.951e+008
21] Lig Vol Flow @Std Cond __ (barrel/day) 2.391e+004 * 2.391e+004
= PROPERTIES
24 Overall Liquid Phase
125] Molecular Weight 262.8 262.8
126] Molar Density (Ibmole/ft3) 0.2157 0.2157
127| Mass Density (Ib/ft3) 56.70 56.70
128] Act. Volume Flow (barrel/day) 2.409e+004 2.409e+004
129] Mass Enthalpy (Btu/lb) -923.6 -923.6
130] Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.2582 0.2582
31| Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 110.1 110.1
132] Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.4189 0.4189
133] LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - -
134] HHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) o -
135] HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) - -—-
36| CO2 Loading - -
137| CO2 App ML Con (Ibmole/ft3) 0.0000 0.0000
138] CO2 App WT Con (Ibmol/lb) 0.0000 0.0000
139] LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) - -
140| Phase Fraction [Vol. Basis] 0.0000 1.000
141] Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 1.000
142] Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 1.000
143] Mass Exergy (Btu/lb) -7.084e-003 et
|44 Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 -
145] Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000
146] Act. Gas Flow (ACFM) - -
147| Avg. Lig. Density (Ibmole/ft3) 0.2165 0.2165
148] Specific Heat (Btu/lbmole-F) 110.1 110.1
149] Std. Gas Flow (MMSCFD) 11.07 11.07
150] Std. Ideal Liq. Mass Density (Ib/ft3) 56.91 56.91
151] Act. Lig. Flow (USGPM) 702.7 702.7
52| Z Factor 1.022e-002 1.022e-002
153|] Watson K 11.29 11.29
|54] User Property - -
155| Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 -—
6] cpiCp-R) 1.018 1.018
157] CplCv 1.092 1.092
158| Heat of Vap. (Btu/lbmole) 1.421e+005 -—
2 Kinematic Viscosity (cSt) 26.20 26.20
160 Lig. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 57.12 57.12
161] Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 2.391e+004 2.391e+004
162 Liquid Fraction 1.000 1.000
63| Molar Volume (ft3/Ilbmole) 4.636 4.636
164] Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 540.8 -—-
65| Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 1.0000
66| Surface Tension (dyne/cm) 29.78 29.78
167| Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 7.105e-002 7.105e-002
68| Viscosity (cP) 23.80 23.80
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8 (27.0.0.8138) Page 1 of 4




L2 Fluid Package: Basis-1

7] Material Stream: Crudo Castilla (continued) ? ‘

8 Property Package: Peng-Robinson

m PROPERTIES

11 Overall Liquid Phase

12| Cv (Semi-Ideal) (Btu/lbmole-F) 108.1 108.1

[13] Mass Cv (Semi-ldeal) (Btu/lb-F) 04113 0.4113

[14] Cv (Btu/lbmole-F) 100.8 100.8

115 Mass Cv (Btu/lb-F) 0.3836 0.3836

[16] Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) 105.5 1055

[17] Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) 0.4015 0.4015

18| Cp/Cv (Ent. Method) 1.043 1.043

119] Reid VP at37.8C (psia) 2.350 2.350

20| True VP at37.8C (psia) 4.086 4.086

21] Liq. Vol. Flow - Sum(Std. Cofuyrel/day) 2.391e+004 2.391e+004

22| Viscosity Index 28.31 -

m COMPOSITION

25

m Overall Phase Vapour Fraction 0.0000
127 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
28 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
129] H20 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
130] Methane 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
31] Ethane 26747 " 0.0022 * 80.4272 * 0.0003 * 15.4831 * 0.0006
32| Propane 52278 * 0.0043 * 230.5291 * 0.0007 * 31.1539 * 0.0013
33] i-Butane 1.4589 * 0.0012 * 84.7979 * 0.0003 * 10.3322 * 0.0004
34] n-Butane 9.1182* 0.0075 * 529.9867 * 0.0017 * 62.2227 * 0.0026
35| NBP[1]112" 45.9558 * 0.0378 * 3066.0595 * 0.0096 * 296.5221 * 0.0124
36] NBP[1]221* 164.8572 * 0.1356 * 15246.7801 * 0.0477 * 1384.3021 * 0.0577
137] NBP[1]334" 148.9307 * 0.1225 * 19822.4016 * 0.0620 * 1691.2978 * 0.0705
138] NBP[1]410" 84.8601 * 0.0698 * 13781.6417 * 0.0431 * 1138.1010 * 0.0474
139] NBP[1]465 95.4372 * 0.0785 * 17533.5406 * 0.0549 * 1420.1112 * 0.0592
40| NBP[1]543" 113.8560 * 0.0937 * 251024116 * 0.0786 * 1978.0480 * 0.0824
41| NBP[1]631* 104.0691 * 0.0856 * 27938.8565 * 0.0874 * 2138.4870 * 0.0891
42| NBP[1]695" 10.3340 * 0.0085 * 3124.4453 * 0.0098 * 234.8383 * 0.0098
43| NBP[1]726" 50.0894 * 0.0412 * 15928.9957 * 0.0499 * 1187.3253 * 0.0495
44| NBP[1]783" 79.9971 * 0.0658 * 28178.9797 * 0.0882 * 2067.6405 * 0.0862
145] NBP[1]858" 91.6684 * 0.0754 * 37654.0378 * 0.1178 * 2703.8641 * 0.1127
146] NBP[1]926" 102.7318 * 0.0845 * 47051.9317 * 0.1473 * 3321.0935 * 0.1384
147] NBP[1]1142* 104.4339 * 0.0859 * 64171.1926 * 0.2008 * 4319.1773 * 0.1800
48] CO2 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
149] CO 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
150] Nitrogen 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
51| Oxygen 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
52| Total 1215.7001 1.0000 319527.0153 1.0000 24000.0000 1.0000
3‘ Liquid Phase Phase Fraction 1.000
155 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
56 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
157] H20 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
58] Methane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
159] Ethane 26747 0.0022 80.4272 0.0003 15.4831 0.0006
60| Propane 5.2278 0.0043 230.5291 0.0007 31.1539 0.0013
61| i-Butane 1.4589 0.0012 84.7979 0.0003 10.3322 0.0004
62| n-Butane 9.1182 0.0075 529.9867 0.0017 62.2227 0.0026
63] NBP[1]112" 45.9558 0.0378 3066.0595 0.0096 296.5221 0.0124
64] NBP[1]221* 164.8572 0.1356 15246.7801 0.0477 1384.3021 0.0577
65| NBP[1]334* 148.9307 0.1225 19822.4016 0.0620 1691.2978 0.0705
2 NBP[1]410* 84.8601 0.0698 13781.6417 0.0431 1138.1010 0.0474
67] NBP[1)465 95.4372 0.0785 17533.5406 0.0549 1420.1112 0.0592
68| NBP[1]543" 113.8560 0.0937 25102.4116 0.0786 1978.0480 0.0824
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8 (27.0.0.8138) Page 20f4
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6] _ " 5 Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: Crudo Castilla (continued) ‘

8 Property Package: Peng-Robinson
m COMPOSITION
% Liquid Phase (continued) Phase Fraction 1.000
113 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
14 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
115] NBP[1]631* 104.0691 0.0856 27938.8565 0.0874 2138.4870 0.0891
116] NBP[1]695" 10.3340 0.0085 3124.4453 0.0098 234.8383 0.0098
117] NBP[1]726" 50.0894 0.0412 15928.9957 0.0499 1187.3253 0.0495
|18] NBP[1]783 79.9971 0.0658 28178.9797 0.0882 2067.6405 0.0862
119] NBP[1)858" 91.6684 0.0754 37654.0378 0.1178 2703.8641 0.1127
120] NBP[1]926* 102.7318 0.0845 47051.9317 0.1473 3321.0935 0.1384
121] NBP[1]1142" 104.4339 0.0859 64171.1926 0.2008 4319.1773 0.1800
|22] CO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
123] CO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
124] Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Oxygen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Total 1215.7001 1.0000 319527.0153 1.0000 24000.0000 1.0000
— K VALUE

28

29 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
130} H20 -
131 Methane - - -
132] Ethane 0.0000 0.0000
133 Propane 0.0000 0.0000 -
134] i-Butane 0.0000 0.0000
135] n-Butane 0.0000 0.0000
136 NBP[1]112* 0.0000 0.0000
137] NBP[1]221* 0.0000 0.0000
138 NBP[1]334* 0.0000 0.0000
139] NBP[1]410* 0.0000 0.0000 -
140 NBP[1]465* 0.0000 0.0000 -
141) NBP[1]543* 0.0000 0.0000 -
142) NBP[1]631* 0.0000 0.0000
143] NBP[1]695* 0.0000 0.0000 -
144 NBP[1]726* 0.0000 0.0000 -
145 NBP[1]783* 0.0000 0.0000 -
146 NBP[1]858* 0.0000 0.0000
147] NBP[1]926* 0.0000 0.0000
148 NBP[1]1142* 0.0000 0.0000
149 Co2 —
150 co
151] Nitrogen - - -
52 Oxygen - e -
% UNIT OPERATIONS

55 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

56| Pump: Bomba 1

57
& UTILITIES

59 ( No utilities reference this stream )
:—? PROCESS UTILITY

62

63
5 DYNAMICS

65| Pressure Specification  (Active): 12.70 psia *

Flow Specification

(Active) I Molar:

1216 Ibmole/hr l Mass:

3.195e+005 Ib/hr

Std Ideal Liq Volur@e+004 barrel/day *

User Variables
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Anexo B. Corriente de gas natural

16 Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: combustible horno 1 > .
8 Property Package: Peng-Robinson
m CONDITIONS
11 Overall Vapour Phase
12| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
13| Temperature: (F) 77.00 * 77.00
14| Pressure: (psia) 14.70 * 14.70
15] Molar Flow (Ibmole/hr) 98.54 98.54
16| Mass Flow (Ib/hr) 3654 3654
17| Std Ideal Lig Vol Flow (barrel/day) 550.0 * 550.0
18| Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -4.118e+004 -4.118e+004
19] Molar Entropy (Btu/Ibmole-F) 42.76 42.76
20| Heat Flow (Btu/hr) -4.058e+006 -4.058e+006
21| Lig Vol Flow @Std Cond __(barrel/day) 567.3 * 567.3
™ PROPERTIES
24 Overall Vapour Phase
125] Molecular Weight 37.08 37.08
126] Molar Density (Ibmole/ft3) 2.583e-003 2.583e-003
127 Mass Density (Ib/ft3) 9.578e-002 9.578e-002
128] Act. Volume Flow (barrel/day) 1.631e+005 1.631e+005
129] Mass Enthalpy (Btu/lb) -1111 -1111
130] Mass Entropy (Btu/lb-F) 1.153 1.153
131] Heat Capacity (Btu/Ibmole-F) 15.53 15.53
132] Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.4188 0.4188
ﬁ LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) 7.461e+005 7.461e+005
134] HHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) 8.078e+005 8.078e+005
135] HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2.178e+004 2.178e+004
136] CO2 Loading --- -
137] CO2 App ML Con (Ibmole/ft3) -
138] CO2 App WT Con (Ibmol/lb) --- -
139] LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2.012e+004 2.012e+004
140 Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000
141] Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000
142] Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 1.000 1.000
143] Mass Exergy (Btu/lb) -9.576e-007 -
_ﬁ Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 -—
145] Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000
146] Act. Gas Flow (ACFM) 635.9 635.9
1471 Avg. Liq. Density (Ibmole/ft3) 0.7658 0.7658
ﬁ Specific Heat (Btu/lbmole-F) 15.53 15.53
149] Std. Gas Flow (MMSCFD) 0.8974 0.8974
150] Std. Ideal Lig. Mass Density (Ib/ft3) 28.40 28.40
151] Act. Liq. Flow (USGPM) -
52| Z Factor 0.9880 0.9880
153] Watson K 15.74 15.74
154] User Property - -
155]| Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 -
156] Cpl(Cp-R) 1.147 1.147
157] Cp/Cv 1.154 1.154
158| Heat of Vap. (Btu/lbmole) 9671 -—
ﬂ Kinematic Viscosity (cSt) 5.836 5.836
160] Lig. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 27.53 27.53
161] Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 567.3 567.3
162] Liquid Fraction 0.0000 0.0000
163] Molar Volume (ft3/Ibmole) 387.2 387.2
164] Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 260.8 -
165] Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000
ﬁ Surface Tension (dyne/cm) - -
167) Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 1.171e-002 1.171e-002
68| Viscosity (cP) 8.954e-003 8.954e-003
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8 (27.0.0.8138) Page 10f 4
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16 = = 2 Fluid Package: Basis-1

7] Material Stream: combustible horno 1 (contin ,

8 Property Package: Peng-Robinson

m PROPERTIES

11 Overall Vapour Phase

112] Cv (Semi-Ideal) (Btu/lbmole-F) 13.54 13.54

113] Mass Cv (Semi-Ideal) (Btu/lb-F) 0.3652 0.3652

141 Cv (Btu/lbmole-F) 13.46 13.46

[15] Mass Cv (Btu/lb-F) 0.3629 0.3629

[16] Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) - -—

[17] Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) -

18] Cp/Cv (Ent. Method) -

119] Reid VP at37.8C (psia) 428.2 428.2

120] True VP at37.8C (psia) 641.9 641.9

121] Liq. Vol. Flow - Sum(Std. Caftuyrel/day) 567.3 567.3

22| Viscosity Index o —

m COMPOSITION

25

] Overall Phase Vapour Fraction 1.0000
127 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
28 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION

129] H20 -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
130 Methane 14.7805 * 0.1500 * 237.1227 * 0.0649 * 54.2311 * 0.0986 *
131] Ethane 19.7074 * 0.2000 * 592.5990 * 0.1622 * 114.0817 * 0.2074 *
132] Propane 64.0490 * 0.6500 * 2824.3685 * 0.7729 * 381.6872 * 0.6940 *
33] i-Butane -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
134] n-Butane -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
ﬁ. NBP[1]112* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
136] NBP[1]221* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
137) NBP[1]334" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
138] NBP[1]410" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
139] NBP[1]465* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
140] NBP[1]543" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
41| NBP[1]631* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
142] NBP[1]695" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
143] NBP[1]726* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
1441 NBP[1]783" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
145] NBP[1]858* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
146] NBP[1]926" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
1471 NBP[1]1142" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
48] CO2 -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
149] CO -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
150] Nitrogen -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 *
51] Oxygen 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 *
52| Total 98.5369 1.0000 3654.0903 1.0000 550.0000 1.0000
-:-j- Vapour Phase Phase Fraction 1.000
155 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
56 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION

i H20 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
58] Methane 14.7805 0.1500 237.1227 0.0649 54.2311 0.0986
ﬁ Ethane 19.7074 0.2000 592.5990 0.1622 114.0817 0.2074
60| Propane 64.0490 0.6500 2824.3685 0.7729 381.6872 0.6940
61] i-Butane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
62] n-Butane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63] NBP[1]112" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
64] NBP[1]221* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
6_5l NBP[1]334* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
66] NBP[1]410" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| NBP[1]465* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
68| NBP[1]543" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8 (27.0.0.8138) Page 2 of 4
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16 = 2 2 Fluid Package: Basis-1
L7 Material Stream: combustible horno 1 (contin _

8 Property Package: Peng-Robinson
m COMPOSITION
% Vapour Phase (continued) Phase Fraction 1.000
113 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
14 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
115] NBP[1]631* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
116] NBP[1]695* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
I/_ NBP[1]726* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18] NBP[1]783" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
119] NBP[1)858" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
120] NBP[1]926" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
121] NBP[1]1142" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|22) CO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
123] cO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|24] Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Oxygen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Total 98.5369 1.0000 3654.0903 1.0000 550.0000 1.0000
— K VALUE

28

29 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
ﬁ H20 - -
131) Methane - -
132] Ethane - o
133 Propane - o -
134] i-Butane - o
135] n-Butane - - -
136 NBP[1]112*
137] NBP[1]221*
138 NBP[1]334*
139 NBP[1]410* —
|40 NBP[1]465*
141] NBP[1]543*
|42 NBP[1]631*
ﬁ NBP[1]695* -
144] NBP[1]726*
145 NBP[1]783*
146 NBP[1]858"
147] NBP[1]926*
148 | NBP[1]1142*
149] co2
150] co
151] Nitrogen - - -
52 Oxygen = -
% UNIT OPERATIONS

55 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

56| Fired Heater: FH-100

57

= UTILITIES

59 ( No utilities reference this stream )

% PROCESS UTILITY

62

63

m DYNAMICS

65| Pressure Specification  (Active): 14.70 psia *

66] Flow Specification (Active) I Molar: 98.54 Ibmole/hr I Mass: 3654 Ib/hr | Std Ideal Liq VolumeS50.0 barrel/day *
:—; User Variables
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Anexo C. Corriente de aire.

Ex = = Fluid Package: Basis-1
L7 Material Stream: aire :
8 Property Pack Peng-Rob
m CONDITIONS
11 Overall Vapour Phase
12| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
13| Temperature: (F) 77.00 * 77.00
14| Pressure: (psia) 14.70 * 14.70
15| Molar Flow (Ibmole/hr) 640.5 640.5
16| Mass Flow (Ib/hr) 1.960e+004 1.960e+004
17| Std Ideal Liq Vol Flow (barrel/day) 1335 * 1335
18] Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -3.859 -3.859
19| Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 36.17 36.17
20| Heat Flow (Btu/hr) -2472 -2472
21| Lig Vol Flow @Std Cond _ (barrel/day) 1.036e+006 * 1.036e+006
™ PROPERTIES
24 Overall Vapour Phase
125| Molecular Weight 30.60 30.60
126] Molar Density (Ibmole/ft3) 2.554e-003 2.554e-003
127 Mass Density (Ib/ft3) 7.815e-002 7.815e-002
128] Act. Volume Flow (barrel/day) 1.072e+006 1.072e+006
29| Mass Enthalpy (Btu/lb) -0.1261 -0.1261
130] Mass Entropy (Btu/lb-F) 1.182 1.182
ﬂ' Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 6.977 6.977
132] Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.2280 0.2280
133] LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) 0.0000 0.0000
134] HHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) 0.0000 0.0000
135] HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 0.0000 0.0000
136] CO2 Loading - -
|37| CO2 App ML Con (Ibmole/ft3) - -
138] CO2App WT Con (Ibmol/lb) - -
139] LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) e -
140] Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000
141] Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000
|42] Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 1.000 1.000
143] Mass Exergy (Btu/Ib) -1.173e-006 -—-
|44] Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 -
145] Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000
146] Act. Gas Flow (ACFM) 4180 4180
147] Avg. Liq. Density (Ibmole/ft3) 2.051 2.051
& Specific Heat (Btu/Ibmole-F) 6.977 6.977
149] Std. Gas Flow (MMSCFD) 5.833 5.833
150] Std. Ideal Liq. Mass Density (Ib/ft3) 62.76 62.76
151] Act. Liq. Flow (USGPM) - -
52| Z Factor 0.9992 0.9992
153] Watson K 5.316 5.316
|54] User Property - -
155 Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 -
6] Cp/(Cp-R) 1.398 1.398
157| Cp/Cv 1.401 1.401
158] Heat of Vap. (Btu/lbmole) 2783 -—
2 Kinematic Viscosity (cSt) 15.95 15.95
160] Liq. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 8.088e-002 8.088e-002
161] Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 1.036e+006 1.036e+006
162] Liquid Fraction 0.0000 0.0000
2 Molar Volume (ft3/Ibmole) 391.6 391.6
ﬂ Mass Heat of Vap. (Btu/Ib) 90.93 -
65| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000
ﬁ Surface Tension (dyne/cm) -
167] Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 1.510e-002 1.510e-002
68| Viscosity (cP) 1.997e-002 1.997e-002
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Ln - 4 o Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: aire (continued) ‘

8 Property Package: Peng-Robinson
m PROPERTIES

11 Overall Vapour Phase
112] Cv (Semi-Ideal) (Btu/lbmole-F) 4.991 4.991
113 Mass Cv (Semi-ldeal) (Btu/lb-F) 0.1631 0.1631
114] Cv (Btu/lbmole-F) 4.980 4.980
ﬁ Mass Cv (Btu/lb-F) 0.1627 0.1627
116] Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) - -—
ﬂ_ Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) --- -—
118] Cp/Cv (Ent. Method) - -
119] Reid VP at37.8 C (psia) - -
120] True VP at37.8C (psia) - -
121] Liq. Vol. Flow - Sum(Std. Caftuirel/day) 1.036e+006 1.036e+006

22| Viscosity Index -6.293 -
m COMPOSITION

25
o] Overall Phase Vapour Fraction 1.0000
127 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
28 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
28] H20 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
130 Methane 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
31| Ethane 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
32| Propane 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
133] i-Butane 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
134] n-Butane 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
35| NBP[1]112" 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
136] NBP[1]221* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
137] NBP[1]334* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
138] NBP[1]410* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
ﬁ NBP[1]465* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
4_0l NBP[1]543* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
41| NBP[1]631* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
142| NBP[1]695" 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
143] NBP[1]726" 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
ﬂ NBP[1]783* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
ﬁ NBP[1]858* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
46| NBP[1]926* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
147| NBP[1]1142* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
48] CO2 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
149] CO 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
150] Nitrogen 224.1626 * 0.3500 * 6279.4662 * 0.3204 * 533.2176 * 0.3994
51 Oxygen 416.3019 * 0.6500 * 13321.6614 * 0.6796 * 801.7824 * 0.6006
52| Total 640.4645 1.0000 19601.1276 1.0000 1335.0000 1.0000
-:i- Vapour Phase Phase Fraction 1.000
155 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
56 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
1 H20 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
58] Methane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
ﬂ Ethane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
60] Propane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
61| i-Butane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
62] n-Butane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63] NBP[1]112" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
64| NBP[1]221* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
165] NBP[1]334* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
66| NBP[1}410" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| NBP[1]465* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
68| NBP[1]543* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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16 = = 2 Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: aire (continued) _

8 Property Package: Peng-Robinson
m COMPOSITION
% Vapour Phase (continued) Phase Fraction 1.000
113 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
14 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
115] NBP[1]631* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
116 NBP[1]695" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
117] NBP[1]726 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
118] NBP[1]783 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
119] NBP[1)858" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
120] NBP[1]926* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
121] NBP[1]1142* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|22) CO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23] CO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
124] Nitrogen 224.1626 0.3500 6279.4662 0.3204 533.2176 0.3994
25| Oxygen 416.3019 0.6500 13321.6614 0.6796 801.7824 0.6006
26| Total 640.4645 1.0000 19601.1276 1.0000 1335.0000 1.0000
— K VALUE

28

29 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
130] H20 -
3_1 Methane — -
132 Ethane — v
133 Propane — - =
134] i-Butane — - -
135 n-Butane - =
136 NBP[1]112*
137] NBP[1]221*
138 NBP[1]334*
139 NBP[1]410* -
40| NBP[1]465*
41] NBP[1]543* -
142 NBP[1]631*
143 NBP[1]695*
144] NBP[1]726*
145 NBP[1]783*
146 | NBP[1]858*
1471 NBP[1]926*
148 | NBP[1]1142*
149 Cco2 -
150] co
151 Nitrogen - — son
52 Oxygen - - -
% UNIT OPERATIONS

55 PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

56| Fired Heater: FH-100
m UTILITIES

59 ( No utilities reference this stream )
2—? PROCESS UTILITY

62

63
= DYNAMICS

64

65| Pressure Specification  (Active): 14.70 psia *

66] Flow Specification (Active) l Molar: 640.5 Ibmole/hr l Mass: 1.960e+004 Ib/hr | Std Ideal Liq Volume:1335 barrel/day *
z—; User Variables
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Anexo D. Bomba de Carga.

Pump: Bomba 1

CONNECTIONS

Inlet Stream

Stream Name

[ From Unit Operation

Crudo Castilla

Outlet Stream

Stream Name

[ To Unit Operation

crudo a Calentar

I Heater

lzo > |3 mluv = |5 "’l" ol“’ °°]“I°’ !

[
S

Energy Stream

»

Stream Name

| From Unit Operation

N
N

Energia 1

[
& o

PARAMETERS

N
S

85.00 *

Adiabatic Effici (%):

Delta P: 147.3 psi | Duty:

71.03 hp

N
k2

N
X

CURVES

N
3

Delta P:

147.3psi_| Duty:

71.03 hp

N
3

Coefficient A:

0.0000 *

Coefficient B: 0.0000 *| C: ient C:

0.0000 *

@
S

Parameter Preferences

Units for Delta P: ft I Flow Basis ActVolFlow Units for Flow:

barrel/day

wloa
S |2

User Variables

2]s

RATING

w
&

Head Offset:

0.0000 ft | Efficiency Offset:

0.0000

o e
B 2

Characteristic Curves

o
-3

Speed:

=
©

Flow

[ Head | Efficiency (%)

= [=
= |5

NPSH

S
S

NPSH Required

| NPSH Available 109.7 ft_| Enable NPSH Curves:

S
15

NPSH Curves

ry
X

[ [

s[5
> |o

Nozzle Paramaters

s
L

Base Elevation Relative to Ground Level

0.0000 ft *

S
=3

Crudo Castilla crudo a Calentar

Y
©

Diameter

(ft) 0.1640 0.1640

o
S

Elevation (Base)

(ft) 0.0000 0.0000

2

Elevation (Ground)

(ft) 0.0000 0.0000

o [a
=<8 L)

Inertia

2

Rotational inertia (Ib-ft2) 11.87

Radius of gyration (ft) 0.3281 | Mass (Ib) 110.2 Friction loss factor (Ib-ft2/s)

1.187

o [o
> |o

Start Up

o
4

Design Flow Typical Operating Capacity

1510 barrel/day

o [o
© |®

CONDITIONS

o |2
= |5

Name

Crudo Castilla crudo a Calentar Energia 1

Vapour

0.0000 0.0000 —

o
R

Temperature

(F)

77.0000 * 77.2302 —

)
@

Pressure

(psia)

12.6960 * 160.0000 * —

2

Molar Flow

(Ibmole/hr)

1215.7001 1215.7001 s

)
<l

Mass Flow

(Ib/hr)

319527.0153 319527.0153 —

@
>

Std Ideal Lig Vol Flow

(barrel/day)

24000.0000 * 24000.0000 —

)
%

Molar Enthalpy

(Btu/lbmole)

-2.427e+005 -2.426e+005 —

o[22
© |®

Molar Entropy

(Btu/lbmole-F)

67.85 67.87 —

Aspen Technology Inc.
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Pump: Bomba 1 (continued)

51

i
L

8
m CONDITIONS
11] Heat Flow (Btufhr) | -2.9511e+08 | -2.9493e+08 1.8074e+05
e PROPERTIES
14| Name Crudo Castilla crudo a Calentar
ﬁ Molecular Weight 262.8 262.8
|16] Molar Density (Ibmole/ft3) 0.2157 0.2160
_E Mass Density (Ib/ft3) 56.70 56.76
|18] Act. Volume Flow (barrel/day) 2.409e+004 2.406e+004
119] Mass Enthalpy (Btu/lb) -923.6 -923.0
120] Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.2582 0.2582
121] Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 110.1 110.1
g Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.4189 0.4189
123] LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - -
124] HHV Molar Basis (Std)  (Btu/lbmole)
.E HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) - -
126] CO2 Loading
127] CO2 Apparent Mole Conc. (Ibmole/ft3) 0.0000 0.0000
& CO2 Apparent Wt. Conc. (Ibmol/lb) 0.0000 0.0000
2 LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb)
130] Phase Fraction [Vol. Basis] 0.0000 0.0000
.3_1. Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 0.0000
132] Phase Fraction [Act. Vol. Basis) 0.0000 0.0000
ﬁ. Mass Exergy (Btu/lb) -7.084e-003 0.5146
[34] Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 0.0000
ﬁ Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000
136] Act. Gas Flow (ACFM) - -
137] Avg. Liq. Density (Ibmole/ft3) 0.2165 0.2165
138] Specific Heat (Btu/lbmole-F) 110.1 110.1
139] Std. Gas Flow (MMSCFD) 11.07 11.07
140 Std. Ideal Liq. Mass Density (Ib/ft3) 56.91 56.91
141] Act. Lig. Flow (USGPM) 702.7 701.9
142 Z Factor 1.022e-002 0.1286
143] Watson K 11.29 11.29
144] User Property - -
ﬁ Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 0.0000
146] Cp/(Cp-R) 1.018 1.018
147] Cp/Cv 1.092 1.094
148] Heat of Vap. (Btu/lbmole) 1.421e+005 1.204e+005
ﬁ Kinematic Viscosity (cSt) 26.20 26.08
150] Liq. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 57.12 57.12
151] Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 2.391e+004 2.391e+004
152] Liquid Fraction 1.000 1.000
153] Molar Volume (ft3/Ibmole) 4.636 4.631
154] Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 540.8 458.1
155] Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 0.0000
i Surface Tension (dyne/cm) 29.78 29.77
157] Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 7.105e-002 7.104e-002
158] Viscosity (cP) 23.80 23.72
159] Cv (Semi-Ideal) (Btu/lbmole-F) 108.1 108.1
160] Mass Cv (Semi-ldeal) (Btu/lb-F) 0.4113 0.4113
61] Cv (Btu/lbmole-F) 100.8 100.7
62| Mass Cv (Btu/lb-F) 0.3836 0.3831
163] Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) 105.5 105.1
164] Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) 0.4015 0.3998
65] Cp/Cv (Ent. Method) 1.043 1.048
166] Reid VP at37.8C (psia) 2.350 2.350
67] True VP at37.8C (psia) 4.086 4.086
68| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Coftudyrel/day) 2.391e+004 2.391e+004
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8 (27.0.0.8138) Page 2 of 3




Anexo E. Intercambiador de calor.

Heater: Precalentador

CONNECTIONS

Inlet Stream

slR2B]e]=]~]=]

STREAM NAME

FROM UNIT OPERATION

crudo a Calentar

Pump

Bomba 1

Outlet Stream

STREAM NAME

I

TO UNIT OPERATION

Crudo Precalentado

l Separator

Separador dos fases

Energy Stream

STREAM NAME

FROM UNIT OPERATION

Energia de Precalentamiento

PARAMETERS

Pressure Drop:

2.304 psi

Duty:

6.915e+006 Btu/hr Volume:

3.531 ft3

Function:

Not Selected

Zones:

1

User Variables

RATING

NOZZLE PARAMETERS

Base Elevation Relative to Ground Level

0.0000 ft *

crudo a Calentar

Crudo Precalentado

Diameter

(ft) 0.1640

0.1640

Elevation (Base)

(ft) 0.0000

0.0000

Elevation (Ground)

(ft) 0.0000

0.0000

CONDITIONS

Name

crudo a Calentar

Crudo Precalentado _|rgia de Precalentamiento

Vapour

0.0000

0.0000 —

Temperature

(F)

77.2302

127.2302 i

Pressure

(psia)

160.0000 *

157.6960 * -

Molar Flow

(Ibmole/hr)

1215.7001

1215.7001 o

Mass Flow

(Ib/hr)

319527.0153

319527.0153 —

Std Ideal Lig Vol Flow

(barrel/day)

24000.0000

24000.0000 i

Molar Enthalpy

(Btu/lbmole)

-2.426e+005

-2.369e+005 o

Molar Entropy

(Btu/lbmole-F)

67.87

78.00 -

Heat Flow

(Btu/hr)

-2.9493e+08

-2.8801e+08 6.9150e+06

PROPERTIES

I

Name

crudo a Calentar

Crudo Precalentado

Molecular Weight
Molar Density
Mass Density

(Ibmole/ft3)
(Ib/ft3)
(barrel/day)
(Btu/lb)
(Btu/lb-F)
(Btu/Ibmole-F)
(Btu/lb-F)
(Btu/lbmole)
(Btu/lomole)
(Btu/lb)

Act. Volume Flow
Mass Enthalpy

Mass Entropy

Heat Capacity

Mass Heat Capacity
LHV Molar Basis (Std)
HHV Molar Basis (Std)
HHV Mass Basis (Std)
CO2 Loading

CO2 Apparent Mole Conc. (Ibmole/ft3)
CO2 Apparent Wt. Conc. (Ibmol/lb)
LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb)
Phase Fraction [Vol. Basis]

262.8
0.2160
56.76
2.406e+004
-923.0
0.2582
110.1
0.4189

262.8
0.2114
55.57
2.458e+004
-901.4
0.2968
117.5
0.4470

0.0000 0.0000
0.0000 0.0000

0.0000 0.0000

2[2[2[B[2[RIZ[R[2[2[2[2[2[3[&]=]
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Heater: Precalentador (continued)

PROPERTIES

Name crudo a Calentar Crudo Precalentado
12| Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 0.0000
113] Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 0.0000
114] Mass Exergy (Btu/lb) 0.5146 1.475
115] Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 0.0000
116] Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000
117] Act. Gas Flow (ACFM) - -
118] Avg. Lig. Density (Ibmole/ft3) 0.2165 0.2165
119] Specific Heat (Btu/lbmole-F) 110.1 117.5
120] Std. Gas Flow (MMSCFD) 11.07 11.07
121] Std. Ideal Liq. Mass Density (Ib/ft3) 56.91 56.91
122| Act. Lig. Flow (USGPM) 701.9 716.8
123] Z Factor 0.1286 0.1184
124] Watson K 11.29 11.29
25| User Property - -
126] Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 0.0000
127] Cp/(Cp-R) 1.018 1.017
28] Cp/Cv 1.094 1.105
129] Heat of Vap. (Btu/lbmole) 1.204e+005 1.208e+005
130| Kinematic Viscosity (cSt) 26.08 11.81
131] Lig. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 57.12 57.12
132 Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 2.391e+004 2.391e+004
133 Liquid Fraction 1.000 1.000
[34] Molar Volume (ft3/Ibmole) 4.631 4.729
135] Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 458.1 459.6
136] Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 0.0000
137] Surface Tension (dyne/cm) 29.77 27.49
138] Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 7.104e-002 6.884e-002
139 Viscosity (cP) 23.72 10.51
140[ Cv (Semi-Ideal) (Btu/lbmole-F) 108.1 1155
141] Mass Cv (Semi-Ideal) (Btu/lb-F) 0.4113 0.4394
42| Cv (Btu/lbmole-F) 100.7 106.4
43| Mass Cv (Btu/lb-F) 0.3831 0.4047
144] Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) 105.1 1.7
45| Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) 0.3998 0.4252
146] Cp/Cv (Ent. Method) 1.048 1.051
47| Reid VP at37.8C (psia) 2.350 2.350
48] True VP at37.8C (psia) 4.086 4.086
149] Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Coffudyrel/day) 2.391e+004 2.391e+004
50| Viscosity Index 28.29 24.49
:—; PERFORMANCE PROFILES
3 Zone Pressure Temperature Vapour Fraction Enthalpy
54 (psia) (F) (Btu/lbmole)
55 Inlet 160.00 77.23 0.0000 -242596.44
56 0 157.70 127.23 0.0000 -236908.43
% PERFORMANCE PLOT
B
ﬂ
ﬂ
2
ﬂ
|64}
E
ﬁ
ﬂ
68
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Anexo F. Tambor de carga.

54

6
7| Separator: Tambor de carga

8

9
m CONNECTIONS

11
m Inlet Stream

13 Stream Name From Unit Operation

14| Crudo Precalentado Heater: Precalentador
15
ol Outlet Stream

17 Stream Name To Unit Operation

18| Gases de Torre

19| Crudo A Tratar Mixer: Punto de Mezcla
20
m Energy Stream

22 Stream Name From Unit Operation

23

24
2—5 PARAMETERS

26| Vessel Volume: - Level SP: 50.00 % Liquid Volume: -
27| Vessel Pressure: 157.7 psia Pressure Drop: 0.0000 psi | Duty: 0.0000 Btu/hr Heat Transfer Mode: Heating
28 .
ol User Variables

30
R RATING

31

32
-~ Sizi

P Zing

34 Cylinder Vertical Separator has a Boot: No

35| Volume: - Diameter: = Height: -
36

= Nozzles

38| Base Elevation Relative to Ground Level 0.0000 ft * | Diameter — Height
39 Crudo Precalentado Gases de Torre Crudo A Tratar

40| Diameter (ft) 0.1640 0.1640 0.1640

41| Elevation (Base) (ft) 0.0000 0.0000 0.0000

42| Elevation (Ground) (ft) 0.0000 0.0000 0.0000

43| Elevation (% of Height) (%) --- — -

44 —
m Level Taps: Level Tap Specification

46| Level Tap PV High [ PV Low [ OP High OP Low

47
o] Level Taps: Calculated Level Tap Values

49| Level Tap | Liquid Level I Aqueous Level

50 %

e Options

52] PV Work Term Contribution %) | 100.00 *

53

E CONDITIONS

155] Name Crudo Precalentado Crudo A Tratar Gases de Torre

56| Vapour 0.0000 0.0000 1.0000

57| Temperature (F) 127.2302 127.2302 127.2302

58| Pressure (psia) 157.6960 * 157.6960 157.6960

59| Molar Flow (Ibmole/hr) 1215.7001 1215.7001 0.0000

160 Mass Flow (Ib/hr) 319527.0153 319527.0153 0.0000

61| Std |deal Lig Vol Flow (barrel/day) 24000.0000 24000.0000 0.0000

62] Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -2.369e+005 -2.369e+005 -4.887e+004

63| Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 78.00 78.00 32.67

64| Heat Flow (Btu/hr) -2.8801e+08 -2.8801e+08 0.0000e-01

65

™ PROPERTIES

67| Name Crudo Precalentado Crudo A Tratar Gases de Torre

68| Molecular Weight 2628 262.8 52.75

69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8 (27.0.0.8138) Page 10of 3




Separator: Tambor de carga (continued)

I(.o mlsﬂ Ich

s PROPERTIES

111] Name Crudo Precalentado Crudo A Tratar Gases de Torre
112] Molar Density (Ibmole/ft3) 0.2114 0.2114 3.372e-002
113] Mass Density (Ib/ft3) 55.57 55.57 1.779
ﬁ Act. Volume Flow (barrel/day) 2.458e+004 2.458e+004 0.0000
115] Mass Enthalpy (Btu/lb) -901.4 -901.4 -926.3
|16] Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.2968 0.2968 0.6192
117] Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 117.5 117.5 25.60
118] Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.4470 0.4470 0.4853
119] LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - -
120 HHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) -
121] HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) - - ---
122| CO2 Loading - - -
123 CO2 Apparent Mole Conc. (Ibmole/ft3) 0.0000 0.0000 -
2_4 CO2 Apparent Wt. Conc. (Ibmol/lb) 0.0000 0.0000 -
125] LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) - - -
126] Phase Fraction [Vol. Basis] 0.0000 1.000
127| Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 0.0000 1.000
128] Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 0.0000 -
129] Mass Exergy (Btu/lb) 1.475 1.475 45.77
130] Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 0.0000 0.0000
|3_1 Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000
132] Act. Gas Flow (ACFM) 0.0000
133] Avg. Liq. Density (Ibmole/ft3) 0.2165 0.2165 —
134| Specific Heat (Btu/lbmole-F) 117.5 117.5 25.60
35| Std. Gas Flow (MMSCFD) 11.07 11.07 0.0000
136] Std. Ideal Liq. Mass Density (Ib/ft3) 56.91 56.91 34.76
137] Act. Liq. Flow (USGPM) 716.8 716.8
138] Z Factor 0.1184 - -
139] Watson K 11.29 11.29 13.90
140]  User Property -
141 Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 0.0000 0.0000
142| Cpl(Cp-R) 1.017 1.017 1.084
43| Cp/Cv 1.105 1.105 1.279
& Heat of Vap. (Btu/lbmole) 1.208e+005 1.208e+005 1.347e+004
ﬁ Kinematic Viscosity (cSt) 11.81 11.81 0.3207
146 Liq. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 57.12 57.12 37.23
147] Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 2.391e+004 2.391e+004 0.0000
48] Liquid Fraction 1.000 1.000 0.0000
ﬁ Molar Volume (ft3/Ibmole) 4.729 4.729 29.65
ﬂ Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 459.6 459.6 255.4
151] Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 0.0000 1.0000
2 Surface Tension (dyne/cm) 27.49 27.49 -
153] Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 6.884e-002 6.884e-002 1.153e-002
154 Viscosity (cP) 10.51 10.51 9.140e-003
155] Cv (Semi-ldeal) (Btu/lbmole-F) 115.5 115.5 23.61
156] Mass Cv (Semi-ldeal) (Btu/lb-F) 0.4394 0.4394 0.4476
157] Cv (Btu/lbmole-F) 106.4 106.4 20.02
158] Mass Cv (Btu/lb-F) 0.4047 0.4047 0.3795
159] Cv (Ent. Method) (Btu/lomole-F) 11.7 117 -—
60| Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) 0.4252 0.4252 -
161] Cp/Cv (Ent. Method) 1.051 1.051
62| Reid VP at37.8C (psia) 2.350 2.350 190.2
63| True VP at37.8C (psia) 4.086 4.086 245.0
64| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cofbdyrel/day) 2.391e+004 2.391e+004 0.0000
65] Viscosity Index 24.49 24.49 -40.36
= DYNAMICS

68 Vessel Parameters: Initialize from Product
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Case Name: ROLO-Y-TATHAN-SIMULACION-3.HSC
LEGENDS
Burlington, MA Unit Set: Field
aspen ol
Date/Time: Thu Jul 30 19:17:26 2015

Separator: Tambor de carga (continued)

Vessel Parameters: Initialize from Product

Vessel Volume

(3)

Level Calculator

Vertical cylinder

Vessel Diameter

(ft)

Fraction Calculator

Use levels and nozzles

sREE[=I~]ol-]-]-]~]-

(ft)

Feed Delta P

(psi)

0.0000

@

Vessel Height
Liquid Level Percent

(%)

50.00

Vessel Pressure

(psia)

157.7

=

15

Holdup: Vessel Levels

Phase

Percent
()

Volume
(ft3)

Vapour
Liquid
Aqueous

0.0000
0.0000
0.0000

Holdup:

Details

Phase

Accumulation
(Ibmole/hr)

Moles
(Ibmole)

Volume
(ft3)

Vapour
Liquid
Aqueous

0.0000
0.0000
0.0000

0.0000
0.0000
0.0000

0.0000
0.0000
0.0000

Total

0.0000

0.0000

0.0000

29

NOTES
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Anexo G. Mezclador: Inyector de vapor de agua.

Mixer:

Punto de Mezcla

CONNECTIONS

Inlet Stream

STREAM NAME

FROM UNIT OPERATION

“T1=1=-1=-1=1-1=
Im U\IA@NI- ol“’ °°I“I°>‘

Crudo A Tratar Separator Tambor de carga
Vapor a Crudo
7 Outlet Stream
18 STREAM NAME | TO UNIT OPERATION
19] crudo + vapor [ Tee a Homos
m PARAMETERS
22 2
B User Variables
% NOZZLE PARAMETERS
26| Base Elevation Relative to Ground Level 0.0000 ft *
27 Crudo A Tratar Vapor a Crudo crudo + vapor
28| Diameter (ft) 0.1640 0.1640 0.1640
29| Elevation (Base) (ft) 0.0000 0.0000 0.0000
30| Elevation (Ground) (ft) 0.0000 0.0000 0.0000
m CONDITIONS
133] Name Crudo A Tratar Vapor a Crudo crudo + vapor
34| Vapour 0.0000 1.0000 0.0000
35| Temperature (F) 127.2302 720.0000 * 203.2322
36| Pressure (psia) 157.6960 614.6960 * 157.6960
37| Molar Flow (Ibmole/hr) 1215.7001 532.0986 1747.7988
38| Mass Flow (Ib/hr) 319527.0153 9585.8105 329112.8257
39| Std Ideal Lig Vol Flow (barrel/day) 24000.0000 657.6921 24657.6921
40| Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -2.369e+005 -9.913e+004 -1.950e+005
41| Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 78.00 40.30 69.87
42| Heat Flow (Btu/hr) -2.8801e+08 -5.2745e+07 -3.4076e+08
m PROPERTIES
45| Name Crudo A Tratar Vapor a Crudo crudo + vapor
146] Molecular Weight 262.8 18.02 188.3
147] Molar Density (Ibmole/ft3) 0.2114 5.233e-002 0.2863
148| Mass Density (Ib/ft3) 55.57 0.9428 53.91
149] Act. Volume Flow (barrel/day) 2.458e+004 4.346e+004 2.610e+004
150] Mass Enthalpy (Btu/lb) -901.4 -5502 -1035
151] Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.2968 2237 0.3711
152| Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 117.5 9.813 95.07
153] Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.4470 0.5447 0.5049
154] LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - 0.0000 -—
155] HHV Molar Basis (Std) (Btu/Ibmole) - 1.763e+004 -—
156] HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 978.7
157| CO2 Loading -—- - -
158] CO2 Apparent Mole Conc. (Ibmole/ft3) 0.0000 - 0.0000
159] CO2 Apparent Wt. Conc. (Ibmol/ib) 0.0000 - 0.0000
60| LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) o — —
161] Phase Fraction [Vol. Basis] o 1.000 0.0000
62| Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 1.000 0.0000
163] Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 1.000 0.0000
164] Mass Exergy (Btu/lb) 1.475 509.7 6.742
165] Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 0.0000 0.0000
166] Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000
167] Act. Gas Flow (ACFM) - 169.5 -
168] Avg. Lig. Density (Ibmole/ft3) 0.2165 3.458 0.3030
69 Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8 (27.0.0.8138) Page 1 of 2
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Mixer: Punto de Mezcla (continued)

3'(9 oolstlm

PROPERTIES
11] Name Crudo A Tratar Vapor a Crudo crudo + vapor
12| Specific Heat (Btu/lbmole-F) 117.5 9.813 95.07
13| Std. Gas Flow (MMSCFD) 11.07 4.846 15.92
141 Std. Ideal Lig. Mass Density (Ib/ft3) 56.91 62.30 57.05
15] Act. Lig. Flow (USGPM) 716.8 761.2
16] Z Factor 0.9278 -
[17) Watson K 11.29 - 11.29
18] User Property - - —
19] Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 0.0000 0.0000
20| Cp/(Cp-R) 1.017 1.254 1.021
21| Cp/Cv 1.105 1.394 1.110
22| Heat of Vap. (Btu/lbmole) 1.208e+005 1.334e+004 1.143e+005
23] Kinematic Viscosity (cSt) 11.81 1.598 4.998
[24] Liq. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 57.12 63.35 58.61
25] Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 2.391e+004 646.8 2.400e+004
26] Liquid Fraction 1.000 0.0000 1.000
_2_7_ Molar Volume (ft3/lbmole) 4.729 19.11 3.493
28] Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 459.6 740.7 607.2
29| Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 1.0000 0.0000
30| Surface Tension (dyne/cm) 27.49 - -
31| Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 6.884e-002 3.311e-002 6.907e-002
[32) Viscosity (cP) 10.51 2.414e-002 4.316
33] Cv (Semi-Ideal) (Btu/lbmole-F) 115.5 7.827 93.08
34] Mass Cv (Semi-Ideal) (Btu/lb-F) 0.4394 0.4345 0.4943
35| Cv (Btu/lbmole-F) 106.4 7.041 85.68
36| Mass Cv (Btu/lb-F) 0.4047 0.3909 0.4550
37| Cv (Ent. Method) (Btu/lomole-F) 111.7 - -
38] Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) 0.4252
39| CpiCv (Ent. Method) 1.051
40| Reid VP at37.8 C (psia) 2.350 0.9380 2.350
41| True VP at37.8C (psia) 4.086 0.9380 5.025
42] Liq. Vol. Flow - Sum(Std. Coffmyrel/day) 2.391e+004 646.8 2.455e+004
43| Viscosity Index 24.49 9.031 17.24
5 DYNAMICS
46 Pressure Specification:  Set Outlet to Lowest Inlet
m Holdup Details
149 Phase Accumulation Moles Volume
50 (Ibmole/hr) (Ibmole) (ft3)
511 Vapour 0.0000 0.0000 0.0000
152 Liquid 0.0000 0.0000 0.0000
53 Aqueous 0.0000 0.0000 0.0000
54 Total 0.0000 0.0000 0.0000
— NOTES
56
57
ﬂ
2
ﬂ
6_1l
ﬂ
ﬂ
64
ﬂ
ﬂ
ﬂ
68
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Anexo H. Separador de corriente.

Tee: Separador a Hornos

CONNECTIONS

59

10

11

m Inlet Stream

13 STREAM NAME FROM UNIT OPERATION

14| crudo + vapor Mixer Punto de Mezcla
% Outlet Stream

17 STREAM NAME TO UNIT OPERATION

118| crudo a calentar 1 Fired Heater FH-100
19| crudo a calentar 2 Fired Heater FH-101
= PARAMETERS

22 Flow Ratios Dynamic Valve Openings

123} crudo a calentar 1 0.5000 * 50.00
24 crudo a calentar 2 0.5000 50.00
25

26 Valve Control: Multiple Stream |

%;- User Variables

" RATING

31

%] Nozzle Parameters

33| Base Elevation Relative to Ground Level 0.0000 ft *
34 crudo + vapor crudo a calentar 1 crudo a calentar 2

35| Diameter (ft) 0.1640 0.1640 0.1640

36| Elevation (Base) (ft) 0.0000 0.0000 0.0000

37| Elevation (Ground) (ft) 0.0000 0.0000 0.0000

= CONDITIONS

40| Name crudo + vapor crudo a calentar 1 crudo a calentar 2

41| Vapour 0.0000 0.0000 0.0000

42| Temperature (F) 203.2322 203.2322 203.2322

43| Pressure (psia) 157.6960 157.6960 157.6960

44| Molar Flow (Ibmole/hr) 1747.7988 873.8994 873.8994

45| Mass Flow (Ib/hr) 329112.8257 164556.4129 164556.4129

46| Std Ideal Lig Vol Flow (barrel/day) 24657.6921 12328.8461 12328.8461

47| Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -1.950e+005 -1.950e+005 -1.950e+005

48| Molar Entropy (Btu/Ibmole-F) 69.87 69.87 69.87

49| Heat Flow (Btu/hr) -3.4076e+08 -1.7038e+08 -1.7038e+08

= PROPERTIES

52| Name crudo + vapor crudo a cal 1 crudo a cal 2

153] Molecular Weight 188.3 188.3 188.3

154] Molar Density (Ibmole/ft3) 0.2863 0.2863 0.2863

2 Mass Density (Ib/ft3) 53.91 53.91 53.91

156] Act. Volume Flow (barrel/day) 2.610e+004 1.305e+004 1.305e+004

157] Mass Enthalpy (Btu/lb) -1035 -1035 -1035

158| Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.3711 0.3711 0.3711

59| Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 95.07 95.07 95.07

160| Mass Heat Capacity (Btu/Ib-F) 0.5049 0.5049 0.5049

161] LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - - -—

62| HHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) e - -

63| HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb)

164 CO2 Loading --- -—- ---

165 CO2 Apparent Mole Conc. (Ibmole/ft3) 0.0000 0.0000 0.0000

166] CO2 Apparent Wt. Conc. (lbmol/Ib) 0.0000 0.0000 0.0000

67| LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) - -— o

68] Phase Fraction [Vol. Basis] 0.0000 0.0000 0.0000

69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8 (27.0.0.8138) Page 1 of 2



Tee: Separador a Hornos (continued)

i
L
8
m PROPERTIES
11] Name crudo + vapor crudo a calentar 1 crudo a calentar 2
112] Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 0.0000 0.0000
113] Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 0.0000 0.0000
ﬁ Mass Exergy (Btu/lb) 6.742 6.742 6.742
E Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 0.0000 0.0000
116] Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000
117] Act. Gas Flow (ACFM) - - -
118] Avg. Liq. Density (Ibmole/ft3) 0.3030 0.3030 0.3030
119] Specific Heat (Btu/lbmole-F) 95.07 95.07 95.07
120] Std. Gas Flow (MMSCFD) 15.92 7.959 7.959
121] Std. Ideal Liq. Mass Density (Ib/ft3) 57.05 57.05 57.05
122 Act. Lig. Flow (USGPM) 761.2 380.6 380.6
123] Z Factor -- - -
|24] Watson K 11.29 11.29 11.29
125| User Property - - -
ﬁ Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 0.0000 0.0000
127| Cp/(Cp-R) 1.021 1.021 1.021
128 CplCv 1.110 1.110 1.110
129] Heat of Vap. (Btu/lbmole) 1.143e+005 1.143e+005 1.143e+005
130|  Kinematic Viscosity (cSt) 4.998 4.998 4.998
131] Liq. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 58.61 58.61 58.61
132 Liq. Vol. Flow (Std. Cond) _ (barrel/day) 2.400e+004 1.200e+004 1.200e+004
133 Liquid Fraction 1.000 1.000 1.000
134| Molar Volume (ft3/Ibmole) 3.493 3.493 3.493
ﬁ Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 607.2 607.2 607.2
136] Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 0.0000 0.0000
137] Surface Tension (dyne/cm) - e e
138] Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 6.907e-002 6.907e-002 6.907e-002
139] Viscosity (cP) 4.316 4.316 4.316
140] Cv (Semi-ldeal) (Btu/Ibmole-F) 93.08 93.08 93.08
141] Mass Cv (Semi-Ideal) (Btu/lb-F) 0.4943 0.4943 0.4943
142] Cv (Btu/lbmole-F) 85.68 85.68 85.68
143] Mass Cv (Btu/lb-F) 0.4550 0.4550 0.4550
ﬁ Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) - - -
ﬁ Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) - - -
146] Cp/Cv (Ent. Method) — - -
47| Reid VP at37.8C (psia) 2.350 2.350 2.350
148 True VP at37.8C (psia) 5.025 5.025 5.025
149 Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Coffidyrel/day) 2.455e+004 1.228e+004 1.228e+004
50| Viscosity Index 17.24 17.24 17.24
= DYNAMICS
53 .
m Holdup Details
155] Phase Accumulation Moles Volume
56 (Ibmole/hr) (Ibmole) (ft3)
157] Vapour 0.0000 0.0000 0.0000
158 Liquid 0.0000 0.0000 0.0000
59 Aqueous 0.0000 0.0000 0.0000
60 Total 0.0000 0.0000 0.0000
— NOTES
62
63
164)
165
166
ﬂ
68
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Anexo |. Hornos.

6
a Fired Heater: FH-100
8
m CONNECTIONS
11] Combustion Product salidas 1 | Fuel Gas Feed aire
12 Economizer Zone Connections
13 Econ Zone Inlet Econ Zone Outlet | # of Tubes 0*
14 Convective Zone
15 Conv Zone Inlet Conv Zone Outlet I # of Tubes 0"
16 Radiative Zone
17 Radiant Zone Inlet Radiant Zone Oulet
# of Tubes A
18 crudo a calentar 1 Crudo Pasado Horno
™ PARAMETERS
21| Min Air Fuel Ratio - Flame Temp - Heater SS Efficiency 75.00 *
22| Air Fuel Ratio - Lean Factor 1.000 *| Heater SS Excess Air Percent e
23| Max Air Fuel Ratio o Rich Factor 40.00 *
% User Variables
m RATING
28 .
m Sizing
30 Radiative Zone
31| Radiant Tube Inner Diameters (ft) - Radiant Zone Inner Diameters (ft) 5.577
32| Radiant Tube Outer Diameters (ft) o Radiant Zone Outer Diameters (ft) 6.562
33] Number of Radiant Tubes -- Radiant Zone Height (ft) 14.04
34| Radiant Tube Lengths (ft) ---
35| Tube Inner Area (ft2) - l Tube Outer Area (ft2) - Wall Inner Area (ft2) 246.0 l Wall Outer Area (ft2) 289.5
36 Convective Zone
37| Convective Tube Inner Diameters (ft) - Convective Zone Inner Diameter (ft) 3.714
38| Convective Tube Outer Diameters (ft) Convective Zone Outer Diameter (ft) 4.698
39| Number of Convective Tubes o Convective Zone Height (ft) 5.577
40| Convective Tube Lengths (ft) -
41| Tube Inner Area (ft2) - Tube Outer Area (ft2) -
42 Economizer Zone
43| Economizer Tube Inner Diameters (ft) - Economizer Zone Inner Diameter (ft) 1.280
44| Economizer Tube Outer Diameters (ft) - Economizer Zone Outer Diameter (ft) 1.608
45| Number of Economizer Tubes - Economizer Zone Height (ft) 38.12

46| Economizer Tube Lengths (ft)

47| Tube Inner Area (ft2) - Tube Outer Area (ft2) -
48

] Heat Transfer

50 Radiative Zone

51 Radiative Zone Properties

52| Zone to Wall Emissivity

Radiant Tube Densities

53| Outer Wall to Surroundings Emissivity

Furnace Wall Conductivity

1.300 Btu/hr-ft-F *

54| Radiant Tube Conductivities

Furnace Wall Specific Heat

155] Radiant Tube Cps

Furnace Wall Density

Radiative Tube Properties

57| Tube Feed Stream

crudo a calentar 1

crudo a calentar 1

crudo a calentar 1

58| Zone to Tube Emissivitys

59| Wall to Tube Emissivitys

Tube to Fluid HXCoefficient

(Btu/hr-ft2-F)

61] Zone to Tube HXCoefficient

(Btu/hr-ft2-F)

Conductive Zone

Conductive Zone Properties

64| Convective Tube Conductivities

- l Convective Tube Cps

Convective Tube Densities

Conductive Tube Properties

66| Tube Feed Stream

67| Zone to Tube Emissivitys

Tube to Fluid HX Coefficient

(Btu/hr-ft2-F)
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Fired Heater: FH-100 (continued)

Zone to Tube HX Coefficient

(Btu/hr-ft2-F) |

Economizer Zone

2 lg]e]=l~]=]

Economizer Zone Properties

Economizer Tube Conductivities

- | Economizer Tube Cps

— Economizer Tube Densities

13 Economizer Tube Properties

14] Tube Feed Stream

15] Tube to Fluid HX Coefficient (Btu/hr-ft2-F)

16| Zone to Tube HX Coefficient (Btu/hr-ft2-F)

m PROPERTIES

19| Name crudo a calentar 1 aire combustible horno 1 | Crudo Pasado Horno salidas 1

120] Molecular Weight 188.3 30.60 37.08 188.3 28.52
121] Molar Density (Ibmole/ft3) 0.2863 2.554e-003 2.583e-003 2.058e-002 6.048e-004
122| Mass Density (Ib/ft3) 53.91 7.815e-002 9.578e-002 3.875 1.725e-002
123] Act. Volume Flow (barrel/day) 1.305e+004 1.072e+006 1.631e+005 1.815e+005 5.763e+006
124] Mass Enthalpy (Btu/lb) -1035 -0.1261 -1111 -676.3 -2733
125 Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.3711 1.182 1.153 0.7685 1.933
126] Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 95.07 6.977 15.53 132.7 10.72
127] Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.5049 0.2280 0.4188 0.7045 0.3759
128] LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - 0.0000 7.461e+005 - 740.1
129 HHV Molar Basis (Std)  (Btu/lbmole) 0.0000 8.078e+005 - 8197
130] HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 0.0000 2.178e+004 - 287.4
|31] CO2 Loading - - - - -
132| CO2 Apparent Mole Conc. _(Ibmole/ft3) 0.0000 - - — -
133] CO2 Apparent Wt. Conc. (Ibmol/lb) 0.0000 o o — e
134| LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2.012e+004 - 25.95
135] Phase Fraction [Vol. Basis] 0.0000 1.000 1.000 0.2953 1.000
136] Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 1.000 1.000 0.2710 1.000
137| Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 1.000 1.000 0.9339 1.000
138 Mass Exergy (Btu/lb) 6.742 -1.173e-006 -9.576e-007 152.5 357.3
139] Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 4.351
40| Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
141] Act. Gas Flow (ACFM) 4180 635.9 661.0 2.247e+004
42| Avg. Lig. Density (Ibmole/ft3) 0.3030 2.051 0.7658 0.3030 1.881
43| Specific Heat (Btu/lbmole-F) 95.07 6.977 15.53 132.7 10.72
144] Std. Gas Flow (MMSCFD) 7.959 5.833 0.8974 7.959 7.426
45| Std. Ideal Lig. Mass Density (Ib/ft3) 57.05 62.76 28.40 57.05 53.65
146{ Act. Liq. Flow (USGPM) 380.6 349.7
47| Z Factor 0.9992 0.9880 1.000
148 Watson K 11.29 5.316 15.74 11.29 7.696
149] User Property — - - — -
150 Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
151] Cp/(Cp-R) 1.021 1.398 1.147 1.015 1.227
152] Cp/Cv 1.110 1.401 1.154 1.014 1.228
153] Heat of Vap. (Btu/lbmole) 1.143e+005 2783 9671 1.143e+005 1.739e+004
154] Kinematic Viscosity (cSt) 4.998 15.95 5.836 - 158.6
155] Liq. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 58.61 8.088e-002 27.53 58.61 47.71
156 Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 1.200e+004 1.036e+006 567.3 1.200e+004 2084
157 Liquid Fraction 1.000 0.0000 0.0000 0.3963 0.0000
158] Molar Volume (ft3/Ibmole) 3.493 391.6 387.2 48.59 1653
159] Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 607.2 90.93 260.8 607.2 609.9
60| Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 1.0000 1.0000 0.6037 1.0000
161] Surface Tension (dyne/cm) --- - -—- 9.797 -
162 Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 6.907e-002 1.510e-002 1.171e-002 5.009e-002
163] Viscosity (cP) 4.316 1.997e-002 8.954e-003 - 4.382e-002
64| Cv (Semi-ldeal) (Btu/lomole-F) 93.08 4.991 13.54 130.7 8.735
65 Mass Cv (Semi-ldeal) (Btu/lb-F) 0.4943 0.1631 0.3652 0.6940 0.3063
66] Cv (Btu/lomole-F) 85.68 4.980 13.46 130.9 8.734
67| Mass Cv (Btu/lb-F) 0.4550 0.1627 0.3629 0.6951 0.3062
68| Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) - -— — - -
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Fired Heater: FH-100 (continued)

o PROPERTIES

11| Name crudo a calentar 1 aire combustible horno 1 | Crudo Pasado Horno salidas 1

12] Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) - - - - -
13| Cp/Cv (Ent. Method) - - -
[14] Reid VP at37.8C (psia) 2.350 428.2 2.350
[15] True VP at37.8C (psia) 5.025 641.9 5.025 1.259e+004
[16] Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Caofidyrel/day) 1.228e+004 1.036e+006 567.3 1.212e+004 2084
17| Viscosity Index 17.24 -6.293 - 11.94
% Performance

20 Results

21 Radiative Tube Duty Results

22| Rad Zone Feeds crudo a calentar 1

23| Tube to Wall Duty (Bturhr) —

24| Radiant Duty to Tubes (Bturhr) ---

25| Convective Duty to Tubes (Btu/hr) -

26| Total Duty to Tubes (Btu/hr) -

27| Total Duty to Process Fluid (Bturhr) -

28 Radiative Zone Duty Results

29| Total Wall Duty - l Wall to Surroundings Duty - l Total Rad Zone Duty - L Rad to Conv Zone Duty
30 Conductive Tube Duty Results

31| Conv Zone Feeds

32| Radiant Duty to Tubes (Btu/hr)

33| Convective Duty to Tubes (Btu/hr)

34| Total Duty to Tubes (Bturhr)

35| Total Duty to Process Fluid (Bturhr)

36 Conductive Zone Duty Results

37| Radiant to Convective Zone Duty | Total Convective Zone Duty
38 Economizer Tube Duty Results

39| Econ Zone Feeds

40| Total Duty to Tubes (Bturhr)

41| Total Duty to Process Fluid (Btu/hr)

42 Economizer Zone Duty Results

43| Total Econ Zone Duty -
44 .

m Profile

46 Econ Feeds Inlet Temp (F) Outlet Temp (F) Tube Inner Temp (F) Tube Outer Temp (F)
47

48 Conv Zone Feeds Inlet Temp (F) QOulet Temp (F) Tube Inner Temp (F) Tube Outer Temp (F)
49

50 Rad Zone Feeds Inlet Temp (F) Outlet Temp (F) Tube Inner Temp (F) Tube Outer Temp

51 crudo a calentar 1 203.2 711.9 = =

z—i Temp Profile

54| Top Temp - - l - l Bottom Temp —

55| Wall Inner Temp —- | Wall Outer Temp -
% PERFORMANCE TABLE

58

m crudo a calentar 1

60

™ Overall Phase

162 Temperature Pressure Heat Flow Enthalpy

63 (F) (psia) (Btu/hr) (Btu/lbmole)

164 203.23 157.70 0.00 -194961.98
165 | 254.10 157.70 4405199.84 -189921.18
166 304.97 157.70 9084645.01 -184566.56
167 355.85 157.70 18244573.39 -174084.99
68 406.72 157.70 23331548.38 -168264.04
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Fired Heater:

FH-100 (continued)

PERFORMANCE TABLE

crudo a calentar 1

zlalRzlgle]=]~]~

Overall Phase

_ﬁ Temperature Pressure Heat Flow Enthalpy

16 (F) (psia) (Btu/hr) (Btu/lbmole)

117 457.59 157.70 28681308.47 -162142.39
118 508.46 157.70 34289829.86 -155724.64
119/ 559.33 157.70 40147385.84 -149021.93
120] 610.20 157.70 46242592.89 -142047.28
121 661.07 157.70 52559530.83 -134818.90
22 711.94 157.70 59086206.77 -127350.52
123] Vapour Fraction Vap Phase Mass Frac Heat of Vap

24 (Btu/lbmole)

125 0.0000 0.0000 -
126 0.0000 0.0000 --
127 0.0000 0.0000 -
128 0.3237 0.0492
129 0.3506 0.0626 -—-
130] 0.3826 0.0809 -
131] 0.4196 0.1050 -
132 0.4613 0.1356
133 0.5065 0.1732
'ﬂ 0.5543 0.2181 ---
35 0.6037 0.2710
% Vapour Phase

138 Mass Flow Molecular Wt Density Mass Sp Heat Viscosity Thermal Cond

39 (Ib/hr) (Ib/ft3) (Btu/lb-F) (cP) (Btu/hr-ft-F)

140
141]
Iﬁ — e ion — — e
143 ] 8097.41 28.63 0.55 0.51 0.01 0.02
144] 10304.85 33.63 0.60 0.53 0.01 0.02
145 | 13315.54 39.82 0.67 0.55 0.01 0.02
146 17277.85 47.12 0.75 0.57 0.02 0.02
147 22315.42 55.36 0.84 0.59 0.02 0.02
148 | 28500.62 64.39 0.93 0.62 0.02 0.02
149 35897.17 74.11 1.03 0.64 0.02 0.02
50 44589.98 84.51 1.12 0.66 0.02 0.03
151] Std Gas Flow Z Factor Pseudo Pc Pseudo Tc Pseudo Zc Pseudo Omega

52 (MMSCFD) (psia) (F)

ﬁ S22 PP —" S G PPy
E = Sk 1+ a5 s Sk
156 2.57 0.94 2794.36 674.68 0.26 0.33
_5_7[ 279 0.95 2650.46 670.28 0.26 0.33
158 3.04 0.95 2492.64 667.86 0.26 0.33
2 3.33 0.95 2330.15 668.18 0.26 0.33
160/ 3.66 0.95 2171.56 671.68 0.26 0.34
161 4.02 0.95 2023.01 678.37 0.26 0.35
162 4.40 0.95 1888.03 688.02 0.26 0.36
63 4.80 0.94 1767.33 700.35 0.26 0.37
= Light Liquid Phase

ﬁ Mass Flow Density Mass Sp Heat Viscosity Thermal Cond Surface Tens

67 (Ib/hr) (Ib/ft3) (Btu/lb-F) (cP) (Btu/hr-ft-F) (dyne/cm)

68 159832.91 53.76 0.49 3.93 0.07 24.35
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Fired Heater: FH-100 (continued)

PERFORMA|

NCE TABLE

crudo a calentar 1

Blslzlzle]=]~]~

Light Liquid Phase

14

115 Mass Flow Density Mass Sp Heat Viscosity Thermal Cond Surface Tens

16 (Ib/hr) (Ib/ft3) (Btu/lb-F) (cP) (Btu/hr-ft-F) (dynelcm)

117 159915.98 52.52 0.52 2.10 0.07 22.38
18] 160065.23 51.26 0.54 1.27 0.06 20.57
119 156459.00 50.28 0.57 0.90 0.07 19.67
120 154251.56 49.09 0.59 0.64 0.06 17.69
121 151240.87 47.93 0.62 0.47 0.06 15.93
122 147278.56 46.81 0.64 0.36 0.06 14.35
123 142240.99 45.74 0.66 0.28 0.06 12.97
24 136055.79 44.71 0.68 0.23 0.05 11.78
125 128659.24 43.71 0.70 0.20 0.05 10.71
26 119966.43 42.76 0.72 0.16 0.05 9.80
127 Molecular Wt Sp Gravity Pseudo Pc Pseudo Tc Pseudo Zc Pseudo Omega

28 (psia) (F)

129 261.29 0.86 318.62 910.59 0.24 0.64
130 259.47 0.84 340.24 909.06 0.24 0.64
131 256.27 0.82 378.28 906.36 0.24 0.64
132 264.71 0.81 415.73 932.49 0.24 0.66
133 271.82 0.79 394.60 945.58 0.24 0.67
34 280.32 0.77 375.59 961.34 0.23 0.69
ﬁ 290.38 0.75 358.08 979.82 0.23 0.71
136 302.14 0.73 341.31 1000.93 0.23 0.74
137 315.48 0.72 326.13 1024.22 0.23 0.76
138 330.30 0.70 312.11 1049.29 0.23 0.79
39 346.43 0.69 299.27 1075.61 0.22 0.83
:—? Heavy Liquid Phase

142 Mass Flow Density Mass Sp Heat Viscosity Thermal Cond Surface Tens

43 (Ib/hr) (Ib/ft3) (Btu/Ib-F) (cP) (Btu/hr-ft-F) (dyne/cm)

44| 4723.50 59.46 1.05 0.29 0.39 59.53
145 4640.43 57.95 1.07 0.22 0.40 54.08
46| 4491.18 56.34 1.09 0.18 0.40 48.34
ﬂ. i N i —— i N
48]
149 - - =
ﬂ. - - oincs i o -
2 p— p— p— p— p— p—
54 S 5 S
155 Molecular Wt Sp Gravity Pseudo Pc Pseudo Tc Pseudo Zc Pseudo Omega

56 (psia) (F)

157 18.02 0.95 3208.23 705.47 0.26 0.34
158 | 18.02 0.93 3208.23 705.47 0.26 0.34
2 18.02 0.90 3208.23 705.47 0.26 0.34
_6-0- J— — — — — —
61] —
g —— — — — — a—
163
ﬂ. PN A v — ——— A
67 — e
68
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Fired Heater: FH-100 (continued)

PERFORMANCE TABLE

] crudo a calentar 1

13 3 T

m Mixed Liquid Phase

15 Mass Flow Density Mass Sp Heat Viscosity Thermal Cond Surface Tens

16 (Ib/hr) (Ib/ft3) (Btu/Ib-F) (cP) (Btu/hr-ft-F) (dyne/cm)

i 164556.41 53.91 0.50 4.32 0.07
18] 164556.41 52.66 0.53 2.30 0.07 -
19 164556.41 51.39 0.56 1.38 0.07
120 156459.00 50.28 0.57 0.90 0.07 19.67
121) 154251.56 49.09 0.59 0.64 0.06 17.69
122 151240.87 47.93 0.62 0.47 0.06 15.93
123 147278.56 46.81 0.64 0.36 0.06 14.35
24 142240.99 45.74 0.66 0.28 0.06 12.97
125 136055.79 44.71 0.68 0.23 0.05 11.78
126 128659.24 43.71 0.70 0.20 0.05 10.71
27 119966.43 42.76 0.72 0.16 0.05 9.80
128 Molecular Wt Sp Gravity Pseudo Pc Pseudo Tc Pseudo Z¢ Pseudo Omega

29 (psia) (F)

3_0 188.30 0.86 1185.60 849.05 0.25 0.55
ﬂ. 188.30 0.84 1185.60 849.05 0.25 0.55
132 188.30 0.82 1185.60 849.05 0.25 0.55
133 264.71 0.81 415.73 932.49 0.24 0.66
34) 271.82 0.79 394.60 945.58 0.24 0.67
135 280.32 0.77 375.59 961.34 0.23 0.69
136 290.38 0.75 358.08 979.82 0.23 0.71
137 302.14 0.73 341.31 1000.93 0.23 0.74
138 315.48 0.72 326.13 1024.22 0.23 0.76
139) 330.30 0.70 312.11 1049.29 0.23 0.79
40 346.43 0.69 299.27 1075.61 0.22 0.83
— Dynamics

42

43 Model

44 Economizer Zone

45| Tube Holdup Volume - l Zone Holdup Volume 49.02 ft3 [ Zone Total Volume 49.02 ft3
46 Convective Zone

47| Tube Holdup Volume — | Zone Holdup Volume 49.021t3 | Zone Total Volume 49.02 ft3
48 Radiant Zone

49| Tube Holdup Volume | Zone Holdup Volume 49.02 ft3 | Zone Total Volume 49.02 ft3
50

=] Specs

52 K Values --- | Use K Values No | Use Delta P No | Press Drop  ---

53 Economizer Zone

54 Steam 0 * l K Values | Use K Values Use Delta P ] Press Drop

55 Convective Zone

56 Stream 0 % l K Values l Use K Values Use Delta P l Press Drop

57 Radiant Zone

58 d K Values Use K Values Use Delta P Press Drop

;‘ Stream 1 — No No —

60 Hold Up

61 Overall Stream Holdup Details

62| Stream crudo a calentar 1

63 Phase Accumulation (Ibmole/hr) Moles (Ibmole) Volume (ft3)

164) 0.0000 0.0000 0.0000

65| 0.0000 0.0000 0.0000

66 0.0000 0.0000 0.0000

67 Individual Holdups

68 Zone Radiative Holdup 0 *
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Anexo J. Corriente de salida de hornos.

67

16 = Fluid Package: Basis-1
a Material Stream: Crudo Pasado Horno _
8 Property Package: Peng-Robinson
m CONDITIONS
11 Overall Vapour Phase Liquid Phase
12| Vapour/Phase Fraction 0.6037 0.6037 0.3963
13| Temperature: (F) 711.9 711.9 711.9
14| Pressure: (psia) 157.7 157.7 157.7
15] Molar Flow (Ibmole/hr) 873.9 527.6 346.3
16| Mass Flow (Ib/hr) 1.646e+005 4.459e+004 1.200e+005
17| Std Ideal Lig Vol Flow (barrel/day) 1.233e+004 3640 8689
18] Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -1.274e+005 -8.348e+004 -1.942e+005
19| Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 144.7 74.08 252.3
20| Heat Flow (Btu/hr) -1.113e+008 -4.405e+007 -6.725e+007
21| Lig Vol Flow @Std Cond _ (barrel/day) 1.200e+004 3408 8716
= PROPERTIES
24 Overall Vapour Phase Liquid Phase
125| Molecular Weight 188.3 84.51 346.4
126] Molar Density (Ibmole/ft3) 2.058e-002 1.330e-002 0.1234
127| Mass Density (Ib/ft3) 3.875 1.124 42.76
I2_8 Act. Volume Flow (barrel/day) 1.815e+005 1.695e+005 1.199e+004
E Mass Enthalpy (Btu/lb) -676.3 -987.8 -560.5
30| Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.7685 0.8765 0.7284
131] Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 132.7 85.77 2498
132| Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.7045 0.6599 0.7211
133] LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - -- -
ﬁ HHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - - -
ﬁ HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) — -— -—
136 CO2 Loading - - -
137| CO2 App ML Con (Ibmole/ft3) - - 0.0000
138] CO2 App WT Con (Ibmol/lb) - - 0.0000
139] LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) — - -
140| Phase Fraction [Vol. Basis] 0.2953 0.2953 0.7047
141] Phase Fraction [Mass Basis] 0.2710 0.2710 0.7290
142] Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.9339 0.9339 6.606e-002
143| Mass Exergy (Btu/lb) 152.5 - -
& Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 -— -—
145| Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000
146] Act. Gas Flow (ACFM) 661.0 661.0 B
147] Avg. Liq. Density (Ibmole/ft3) 0.3030 0.6196 0.1704
148 Specific Heat (Btu/lbmole-F) 132.7 55.77 249.8
149] Std. Gas Flow (MMSCFD) 7.959 4.805 3.154
150| Std. Ideal Lig. Mass Density (Ib/ft3) 57.05 52.36 59.02
151] Act. Liq. Flow (USGPM) 349.7 - 349.7
152| Z Factor - 0.9427 0.1016
153| Watson K 11.29 11.44 11.36
54| User Property - - -
2 Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 - -
i Cp/(Cp-R) 1.015 1.037 1.008
.5—7 Cp/Cv 1.014 1.051 1.008
158| Heat of Vap. (Btu/lbmole) 1.143e+005 -— -
2 Kinematic Viscosity (cSt) - 0.9433 0.2367
160] Liq. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 58.61 55.93 58.84
161] Liq. Vol. Flow (Std. Cond)  (barrel/day) 1.200e+004 3408 8716
162] Liquid Fraction 0.3963 0.0000 1.000
163| Molar Volume (ft3/lbmole) 48.59 75.16 8.101
_ﬁ Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 607.2 -— -
165| Phase Fraction [Molar Basis] 0.6037 0.6037 0.3963
66| Surface Tension (dyne/cm) 9.797 - 9.797
167] Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) - 2.532e-002 4.936e-002
68| Viscosity (cP) - 1.699e-002 0.1621
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6} = . Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: Crudo Pasado Horno (contir _

8 Property Package: Peng-Robinson
m PROPERTIES

11 Overall Vapour Phase Liquid Phase
[12] Cv (Semi-Ideal) (Btu/Ibmole-F) 130.7 53.79 2478
113] Mass Cv (Semi-Ideal) (Btu/lb-F) 0.6940 0.6364 0.7153
14] Cv (Btu/lbmole-F) 130.9 53.09 2478
[15] Mass Cv (Btu/lb-F) 0.6951 0.6282 0.7153
[16] Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) - - -
[17] Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) - - -
18] Cp/Cv (Ent. Method) o o o
19] Reid VP at37.8C (psia) 2.350 5.070 0.2643
20| True VP at37.8C (psia) 5.025 8.409 1.337
21] Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cofyrel/day) 1.212e+004 3408 8716

22| Viscosity Index — - —
= COMPOSITION

25
'2? Overall Phase Vapour Fraction 0.6037
127 | COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
28 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
29] H20 266.0493 0.3044 4792.9052 0.0291 328.8461 0.0267
30] Methane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
31| Ethane 1.3373 0.0015 40.2136 0.0002 7.7416 0.0006
[32] Propane 26139 0.0030 115.2645 0.0007 15.5769 0.0013
33] i-Butane 0.7295 0.0008 42.3989 0.0003 5.1661 0.0004
[34] n-Butane 4.5591 0.0052 264.9933 0.0016 31.1113 0.0025
35] NBP[1]112* 22,9779 0.0263 1533.0298 0.0093 148.2610 0.0120
36 NBP[1]221* 82.4286 0.0943 7623.3900 0.0463 692.1511 0.0561
37] NBP[1]334" 74.4654 0.0852 9911.2008 0.0602 845.6489 0.0686
38] NBP[1]410" 42.4301 0.0486 6890.8209 0.0419 569.0505 0.0462
39] NBP[1]465" 47.7186 0.0546 8766.7703 0.0533 710.0556 0.0576
40] NBP[1]543" 56.9280 0.0651 12551.2058 0.0763 989.0240 0.0802
41] NBP[1]631* 52.0346 0.0595 13969.4282 0.0849 1069.2435 0.0867
42] NBP[1]695" 5.1670 0.0059 1562.2226 0.0095 117.4192 0.0095
143 NBP[1]726* 25.0447 0.0287 7964.4979 0.0484 593.6626 0.0482
44] NBP[1]783" 39.9985 0.0458 14089.4899 0.0856 1033.8202 0.0839
45] NBP[1]858" 45.8342 0.0524 18827.0189 0.1144 1351.9321 0.1097
46] NBP[1]926" 51.3659 0.0588 23525.9658 0.1430 1660.5467 0.1347
47] NBP[1]1142" 52.2169 0.0598 32085.5963 0.1950 2159.5887 0.1752
48] CO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
49] CO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
[50] Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
51| Oxygen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
52| Total 873.8994 1.0000 164556.4129 1.0000 12328.8461 1.0000
% Vapour Phase Phase Fraction 0.6037
155 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
56 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
57] H20 258.6656 0.4903 4659.8873 0.1045 319.7196 0.0878
58] Methane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
59] Ethane 1.2969 0.0025 38.9966 0.0009 7.5073 0.0021
[60] Propane 2.5076 0.0048 110.5772 0.0025 14.9435 0.0041
61] i-Butane 0.6924 0.0013 40.2430 0.0009 4.9034 0.0013
[62] n-Butane 4.3102 0.0082 250.5254 0.0056 29.4127 0.0081
63] NBP[1]112" 21.0001 0.0398 1401.0740 0.0314 135.4994 0.0372
64] NBP[1]221* 71.3572 0.1352 6599.4538 0.1480 599.1847 0.1646
65] NBP[1]334* 57.6497 0.1093 7673.0670 0.1721 654.6856 0.1799
66 NBP[1]410" 28.9350 0.0548 4699.1741 0.1054 388.0622 0.1066
67] NBP[1)465" 28.5169 0.0540 5239.0597 0.1175 424.3323 0.1166
68| NBP[1]543* 26.1003 0.0495 5754.4687 0.1291 453.4471 0.1246
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Lz o . Fluid Package: Basis-1
7 Material Stream: Crudo Pasado Horno (contir _

8 Property Package: Peng-Robinson
m COMPOSITION
% Vapour Phase (continued) Phase Fraction 0.6037
113] COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
14 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
115 NBP[1)631* 15.3289 0.0291 4115.2546 0.0923 314.9885 0.0865
116 NBP[1]695* 0.9878 0.0019 298.6635 0.0067 22.4480 0.0062
117| NBP[1]726* 3.7403 0.0071 1189.4571 0.0267 88.6605 0.0244
118] NBP[1]783" 3.6168 0.0069 1274.0252 0.0286 93.4820 0.0257
119] NBP[1]858" 1.9046 0.0036 782.3385 0.0175 56.1782 0.0154
120] NBP[1]926" 0.9546 0.0018 437.2082 0.0098 30.8597 0.0085
121] NBP[1]1142" 0.0431 0.0001 26.4596 0.0006 1.7809 0.0005
2 co2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
123] cO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|2_4 Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Oxygen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Total 527.6078 1.0000 44589.9336 1.0000 3640.0957 1.0000
% Liquid Phase Phase Fraction 0.3963
129 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
30 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
131] H20 7.3837 0.0213 133.0180 0.0011 9.1265 0.0011
ﬁ Methane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
33| Ethane 0.0405 0.0001 1.2170 0.0000 0.2343 0.0000
34| Propane 0.1063 0.0003 4.6873 0.0000 0.6334 0.0001
ﬁ i-Butane 0.0371 0.0001 2.1559 0.0000 0.2627 0.0000
136] n-Butane 0.2489 0.0007 14.4679 0.0001 1.6986 0.0002
137] NBP[1]112" 1.9778 0.0057 131.9557 0.0011 12.7616 0.0015
138] NBP[1]221* 11.0714 0.0320 1023.9363 0.0085 92.9663 0.0107
139 NBP[1]334* 16.8157 0.0486 2238.1338 0.0187 190.9633 0.0220
40 NBP[1]410* 13.4950 0.0390 2191.6468 0.0183 180.9883 0.0208
41| NBP[1)465* 19.2018 0.0554 3527.7106 0.0294 285.7233 0.0329
42| NBP[1]543* 30.8277 0.0890 6796.7371 0.0567 535.5769 0.0616
143] NBP[1]631* 36.7057 0.1060 9854.1736 0.0821 754.2550 0.0868
144] NBP[1]695" 4.1792 0.0121 1263.5591 0.0105 94.9711 0.0109
145] NBP[1]726" 21.3044 0.0615 6775.0408 0.0565 505.0021 0.0581
146] NBP[1]783" 36.3817 0.1051 12815.4647 0.1068 940.3383 0.1082
147 NBP[1]858" 43.9296 0.1269 18044.6804 0.1504 1295.7538 0.1491
& NBP[1]926* 50.4113 0.1456 23088.7577 0.1925 1629.6870 0.1876
£ NBP[1]1142* 52.1739 0.1507 32059.1367 0.2672 2157.8077 0.2483
_fﬂ CcOo2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
ﬂ co 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
2 Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53] Oxygen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
54| Total 346.2916 1.0000 119966.4793 1.0000 8688.7503 1.0000
= K VALUE

56

57 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

58] H20 22,99 22.99
2 Methane - - -
160] Ethane 21.03 21.03
161] Propane 15.48 15.48 -
162] i-Butane 12.25 12.25 -
163 n-Butane 11.37 11.37
164 NBP[1]112* 6.969 6.969 -
165 NBP[1]221* 4.230 4.230
ﬁ NBP[1]334* 2.250 2.250
167 NBP[1}410* 1.407 1.407
68 NBP[1]465* 0.9747 0.9747
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Material Stream:

Crudo Pasado Horno (contir

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

3Je]x]~]>

K VALUE
11 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
112 NBP[1]543* 0.5557 0.5557
113] NBP[1]631* 0.2741 0.2741 -
114 NBP[1]695* 0.1551 0.1551
115 NBP[1]726* 0.1152 0.1152
116 NBP[1]783* 6.525e-002 6.525e-002
117 NBP[1]858* 2.846e-002 2.846e-002
118 NBP[1]926* 1.243e-002 1.243e-002 -
119 NBP[1]1142* 5.417e-004 5.417e-004
120 Cco2
121 Cco
122 Nitrogen - o -
23 Oxygen — — -
24
o UNIT OPERATIONS
26 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION
27 Fired Heater: FH-100
28
. UTILITIES
29
30 ( No utilities reference this stream )
31
B PROCESS UTILITY
33
34
m DYNAMICS
36| Pressure Specification  (Inactive)  157.7 psia
37| Flow Specification (Inactivej Molar: 873.9 Ibmole/hr l Mass: 1.646e+005 Ib/hr Std Ideal Liq Volun3e+004 barrel/day
38 .
5 User Variables
40
— NOTES
41
42
43 T
m Description
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Anexo K. Corriente de gas natural.

L6 | Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: combustible horno 1 : ‘
8 Property Package: Peng-Robinson
m CONDITIONS
11 Overall Vapour Phase
12| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
13| Temperature: (F) 77.00 * 77.00
14| Pressure: (psia) 14.70 * 14.70
15| Molar Flow (Ibmole/hr) 107.5 107.5
16| Mass Flow (Ib/hr) 3986 3986
17] Std Ideal Lig Vol Flow (barrel/day) 600.0 * 600.0
18] Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -4.118e+004 -4.118e+004
19| Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 42.76 42.76
20| Heat Flow (Btu/hr) -4.427e+006 -4.427e+006
21| Liq Vol Flow @Std Cond _ (barrel/day) 618.9 * 618.9
m PROPERTIES
24 Overall Vapour Phase
125] Molecular Weight 37.08 37.08
126] Molar Density (Ibmole/ft3) 2.583e-003 2.583e-003
127 Mass Density (Ib/ft3) 9.578e-002 9.578e-002
28] Act. Volume Flow (barrel/day) 1.779e+005 1.779e+005
129] Mass Enthalpy (Btu/lb) -1111 -1
130] Mass Entropy (Btu/lb-F) 1.153 1.1583
131] Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 15.53 15.53
32| Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.4188 0.4188
33| LHV Molar Basis (Std) (Btu/lomole) 7.461e+005 7.461e+005
34| HHV Molar Basis (Std)  (Btu/lbmole) 8.078e+005 8.078e+005
35| HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2.178e+004 2.178e+004
136] CO2 Loading --- -
137] CO2 App ML Con (Ibmole/ft3) -- --
138] CO2 App WT Con (Ibmol/Ib) --- -
139] LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) 2.012e+004 2.012e+004
140 Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000
141] Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000
42| Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 1.000 1.000
43| Mass Exergy (Btu/lb) -9.576e-007 -
& Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 -—
145] Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000
46| Act. Gas Flow (ACFM) 693.7 693.7
47] Avg. Liq. Density (Ibmole/ft3) 0.7658 0.7658
48] Specific Heat (Btu/lbmole-F) 15.53 15.53
49| Std. Gas Flow (MMSCFD) 0.9790 0.9790
50| Std. Ideal Liq. Mass Density (Ib/ft3) 28.40 28.40
51] Act. Liq. Flow (USGPM) - -
52| Z Factor 0.9880 0.9880
53] Watson K 15.74 15.74
154] User Property - -
155] Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 -
156] Cp/(Cp-R) 1.147 1.147
157] Cp/Cv 1.154 1.154
58] Heat of Vap. (Btu/lbmole) 9671 -—
159] Kinematic Viscosity (cSt) 5.836 5.836
60] Lig. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 27.53 27.53
61] Liq. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 618.9 618.9
62] Liquid Fraction 0.0000 0.0000
163] Molar Volume (ft3/Ibmole) 387.2 387.2
64] Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 260.8 -
65| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000
66| Surface Tension (dyne/cm) - -
67 Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 1.171e-002 1.171e-002
68 Viscosity (cP) 8.954e-003 8.954e-003
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6 - “ . Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: combustible horno 1 (contin _

8 Property Package: Peng-Robinson
m PROPERTIES

11 Overall Vapour Phase
[12] Cv (Semi-Ideal) (Btu/Ibmole-F) 13.54 13.54
ﬁ Mass Cv (Semi-ldeal) (Btu/lb-F) 0.3652 0.3652
14| cv (Btu/lbmole-F) 13.46 13.46
15| Mass Cv (Btu/lb-F) 0.3629 0.3629
[16] Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) - —
[17] Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) - -
18] Cp/Cv (Ent. Method) —
19| Reid VP at37.8C (psia) 428.2 428.2
20| True VP at37.8C (psia) 641.9 641.9
21] Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Coffuyrel/day) 618.9 618.9

22| Viscosity Index — —
= COMPOSITION

25
P Overall Phase Vapour Fraction 1.0000
127 ] COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
28 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
29] H20 -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
130 Methane 16.1242 * 0.1500 * 258.6793 * 0.0649 * 59.1612 * 0.0986
3_1 Ethane 21.4990 * 0.2000 * 646.4717 * 0.1622 * 124.4528 * 0.2074
[32] Propane 69.8716 * 0.6500 * 3081.1293 * 0.7729 * 416.3860 * 0.6940
33] i-Butane -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
34| n-Butane -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
35| NBP[1]112* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
36] NBP[1]221* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
37| NBP[1]334" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
38 NBP[1]410* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
139] NBP[1]465" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
40] NBP[1]543" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
41] NBP[1]631* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
142 NBP[1]695* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
43| NBP[1]726* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
44| NBP[1]783" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
145 NBP[1]858* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
46 NBP[1]926" -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
47] NBP[1]1142* -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
48 CO2 -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
49| Co -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000 * -0.0000
50] Nitrogen 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
51| Oxygen 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
52| Total 107.4948 1.0000 3986.2803 1.0000 600.0000 1.0000
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
55| COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
56 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
57] H20 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
58] Methane 16.1242 0.1500 258.6793 0.0649 59.1612 0.0986
2 Ethane 21.4990 0.2000 646.4717 0.1622 124.4528 0.2074
60{ Propane 69.8716 0.6500 3081.1293 0.7729 416.3860 0.6940
61] i-Butane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
[62] n-Butane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63] NBP[1]112" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
64] NBP[1]221* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
65| NBP[1]334* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
66] NBP[1]410" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| NBP[1]465* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
68| NBP[1]543" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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16 - 2 2 Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: combustible horno 1 (contin _

8 Property Package: Peng-Robinson
m COMPOSITION
% Vapour Phase (continued) Phase Fraction 1.000
113] COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
14 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
115] NBP[1]631* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
ﬁ NBP[1]695* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
i NBP[1]726* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
118] NBP([1]783" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
119] NBP[1]858" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
120/ NBP[1]926* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
121] NBP[1]1142" 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| CO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
123] CO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
124] Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Oxygen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Total 107.4948 1.0000 3986.2803 1.0000 600.0000 1.0000
— K VALUE

28

29 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
130] H20
131 Methane - - -
132 Ethane o o e
133 Propane - - b
134) i-Butane - — -
135] n-Butane
136 NBP[1]112*
137] NBP[1]221*
138] NBP[1]334* -
139] NBP[1]410*
140] NBP[1]465*
141] NBP[1]543*
142] NBP[1]631*
143) NBP[1]695*
144] NBP[1]726*
145 ] NBP[1]783*
146 NBP[1]858"
147] NBP[1]926*
148 NBP[1]1142*
149 co2
150] co
151] Nitrogen - o= ==
52 Oxygen
;—? UNIT OPERATIONS

55 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

56| Fired Heater: FH-100

— UTILITIES

58

59 ( No utilities reference this stream )

% PROCESS UTILITY

62

63

o] DYNAMICS

65| Pressure Specification  (Active): 14.70 psia *

66| Flow Specification (Active) | Molar: 107.5 Ibmole/hr | Mass: 3986 Ib/hr Std Ideal Liq Volume600.0 barrel/day *
% User Variables
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Anexo L. Corriente de entrada a horno

74

L Case Name: ROLO-Y-TATHAN-SIMULACION-3.2.HSC

12 | LEGENDS

3 Burlington, MA Unit Set: NewUser

| aspen USA

? Date/Time: Thu Jul 30 20:42:06 2015

16| = Fluid Package: Basis-1

7] Material Stream: crudo a calentar 1 A
8 Property Package: Peng-Robinson

= CONDITIONS

11 Overall Liquid Phase

12| Vapour/Phase Fraction 0.0000 1.0000

13| Temperature: (F) 77.09 77.09

14| Pressure: (psia) 44.09 44.09

15] Molar Flow (Ibmole/hr) 607.9 607.9

16| Mass Flow (Ib/hr) 1.598e+005 1.598e+005

17| Std Ideal Lig Vol Flow (barrel/day) 1.200e+004 1.200e+004

118] Molar Enthalpy (Btu/lbmole) -2.427e+005 -2.427e+005

119] Molar Entropy (Btu/lbmole-F) 67.86 67.86

20| Heat Flow (Btu/hr) -1.475e+008 -1.475e+008

21| Lig Vol Flow @Std Cond __ (barrel/day) 1.196e+004 1.196e+004

= PROPERTIES

24 Overall Liquid Phase

125| Molecular Weight 262.8 262.8

126] Molar Density (Ibmole/ft3) 0.2158 0.2158

27| Mass Density (Ib/ft3) 56.71 56.71

128] Act. Volume Flow (barrel/day) 1.204e+004 1.204e+004

129] Mass Enthalpy (Btu/lb) -923.4 -923.4

32_ Mass Entropy (Btu/lb-F) 0.2582 0.2582

131] Heat Capacity (Btu/lbmole-F) 1101 110.1

132] Mass Heat Capacity (Btu/lb-F) 0.4189 0.4189

2 LHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - -—

134] HHV Molar Basis (Std) (Btu/lbmole) - -—

135] HHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) —

136] CO2 Loading - —

137 CO2 App ML Con (Ibmole/ft3) 0.0000 0.0000

138] CO2 App WT Con (Ibmol/lb) 0.0000 0.0000

139] LHV Mass Basis (Std) (Btu/lb) R -

140] Phase Fraction [Vol. Basis] 0.0000 1.000

ﬂ Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 1.000

142] Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 1.000

143] Mass Exergy (Btu/lb) 0.1041 —

ﬁ_ Partial Pressure of CO2 (psia) 0.0000 -—

145] Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000

146] Act. Gas Flow (ACFM) - o

147 Avg. Liq. Density (Ibmole/ft3) 0.2165 0.2165

148] Specific Heat (Btu/lbmole-F) 110.1 110.1

49| Std. Gas Flow (MMSCFD) 5.536 5.536

150 Std. Ideal Lig. Mass Density (Ib/ft3) 56.91 56.91

151] Act. Liq. Flow (USGPM) 351.2 351.2

152| Z Factor 3.547e-002 3.547e-002

153 Watson K 11.29 11.29

|54] User Property - -—

155] Partial Pressure of H2S (psia) 0.0000 -—

156] Cp/(Cp-R) 1.018 1.018

157] Cp/Cv 1.092 1.092

158] Heat of Vap. (Btu/lbmole) 1.386e+005 -—

2 Kinematic Viscosity (cSt) 26.16 26.16

160 Liq. Mass Density (Std. Cond)  (Ib/ft3) 57.12 57.12

161] Liqg. Vol. Flow (Std. Cond) (barrel/day) 1.196e+004 1.196e+004

162] Liquid Fraction 1.000 1.000

163] Molar Volume (ft3/lbmole) 4.635 4.635

164] Mass Heat of Vap. (Btu/lb) 527.1 —

165] Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 1.0000

166 Surface Tension (dyne/cm) 29.77 29.77

167] Thermal Conductivity (Btu/hr-ft-F) 7.105e-002 7.105e-002

68 Viscosi!y (cP) 23.76 23.76
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6 = 5 Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: crudo a calentar 1 (continue _

8 Property Package: Peng-Robinson
= PROPERTIES

11 Overall Liquid Phase
[12] Cv (Semi-Ideal) (Btu/Ibmole-F) 108.1 108.1
113] Mass Cv (Semi-Ideal) (Btu/lb-F) 04114 0.4114
|14 Cv (Btu/Ibmole-F) 100.8 100.8
|15 Mass Cv (Btu/lb-F) 0.3835 0.3835
16| Cv (Ent. Method) (Btu/lbmole-F) 105.1 105.1
17| Mass Cv (Ent. Method) (Btu/lb-F) 0.3998 0.3998
18| Cp/Cv (Ent. Method) 1.048 1.048
19| Reid VP at37.8C (psia) 2.350 2.350
120 True VP at37.8C (psia) 4.086 4.086
121 Liq. Vol. Flow - Sum(Std. Cofdyrel/day) 1.196e+004 1.196e+004

22| Viscosity Index 28.30 -
m COMPOSITION

25
o] Overall Phase Vapour Fraction 0.0000
127 | COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION | LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
28 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
129 H20 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
130 Methane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
3_1 Ethane 1.3373 0.0022 40.2136 0.0003 7.7416 0.0006 |
32| Propane 2.6139 0.0043 115.2645 0.0007 15.5769 0.0013 |
133] i-Butane 0.7295 0.0012 42.3989 0.0003 5.1661 0.0004 |
34| n-Butane 4.5591 0.0075 264.9933 0.0017 31.1113 0.0026 |
35| NBP[1]112* 22,9779 0.0378 1533.0298 0.0096 148.2610 0.0124
36| NBP[1]221* 82.4286 0.1356 7623.3900 0.0477 692.1511 0.0577 |
137] NBP[1]334" 74.4654 0.1225 9911.2008 0.0620 845.6489 0.0705 |
138 NBP[1]410" 42.4301 0.0698 6890.8209 0.0431 569.0505 0.0474 |
139 NBP[1]465* 47.7186 0.0785 8766.7703 0.0549 710.0556 0.0592 |
140 NBP[1]543" 56.9280 0.0937 12551.2058 0.0786 989.0240 0.0824 |
141 NBP[1]631* 52.0346 0.0856 13969.4282 0.0874 1069.2435 0.0891 |
142 NBP[1]695" 5.1670 0.0085 1562.2226 0.0098 117.4192 0.0098 |
43| NBP[1]726* 25.0447 0.0412 7964.4979 0.0499 593.6626 0.0495 |
144] NBP[1]783" 39.9985 0.0658 14089.4899 0.0882 1033.8202 0.0862 |
145] NBP[1]858" 45.8342 0.0754 18827.0189 0.1178 1351.9321 0.1127 |
46] NBP[1]926* 51.3659 0.0845 23525.9658 0.1473 1660.5467 0.1384
47 NBP[1]1142* 52.2169 0.0859 32085.5963 0.2008 2159.5887 0.1800 |
48| CO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
149] CO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
150] Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
51| Oxygen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
52| Total 607.8501 1.0000 159763.5076 1.0000 12000.0000 1.0000
% Liquid Phase Phase Fraction 1.000
155 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
56 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
5_7 H20 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
158] Methane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
59| Ethane 1.3373 0.0022 40.2136 0.0003 7.7416 0.0006
60| Propane 2.6139 0.0043 115.2645 0.0007 15.5769 0.0013
61] i-Butane 0.7295 0.0012 42.3989 0.0003 5.1661 0.0004
62| n-Butane 4.5591 0.0075 264.9933 0.0017 31.1113 0.0026
63| NBP[1]112" 22.9779 0.0378 1533.0298 0.0096 148.2610 0.0124 |
64| NBP[1]221* 82.4286 0.1356 7623.3900 0.0477 692.1511 0.0577 |
65 NBP[1]334" 74.4654 0.1225 9911.2008 0.0620 845.6489 0.0705 |
66| NBP[1}410* 42.4301 0.0698 6890.8209 0.0431 569.0505 0.0474 |
67| NBP[1]465* 47.7186 0.0785 8766.7703 0.0549 710.0556 0.0592 |
68| NBP[1]543* 56.9&80 0.0937 12551.2058 0.0786 989.0240 0'082;.
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 8 (27.0.0.8138) Page 20of4 |
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L6 c 5 Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: crudo a calentar 1 (continue _

8 Property Package: Peng-Robinson
m COMPOSITION
% Liquid Phase (continued) Phase Fraction 1.000
113 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
14 (Ibmole/hr) (Ib/hr) FLOW (barrel/day) FRACTION
115] NBP[1]631* 52.0346 0.0856 13969.4282 0.0874 1069.2435 0.0891
116 NBP[1]695* 5.1670 0.0085 1562.2226 0.0098 117.4192 0.0098
117| NBP[1]726* 25.0447 0.0412 7964.4979 0.0499 593.6626 0.0495
118] NBP[1]783" 39.9985 0.0658 14089.4899 0.0882 1033.8202 0.0862
119 NBP[1]858" 45.8342 0.0754 18827.0189 0.1178 1351.9321 0.1127
120/ NBP[1]926" 51.3659 0.0845 23525.9658 0.1473 1660.5467 0.1384
121] NBP[1]1142" 52.2169 0.0859 32085.5963 0.2008 2159.5887 0.1800
|22] CO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
123] CO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
124] Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Oxygen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Total 607.8501 1.0000 159763.5076 1.0000 12000.0000 1.0000
— K VALUE

28

29 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY
130 H20 —
131) Methane - - -
132] Ethane 0.0000 0.0000
133 Propane 0.0000 0.0000 -
134] i-Butane 0.0000 0.0000
135] n-Butane 0.0000 0.0000
136 NBP[1]112* 0.0000 0.0000 —
137 NBP[1]221* 0.0000 0.0000 -
138 NBP[1]334* 0.0000 0.0000 -
139 NBP[1]410* 0.0000 0.0000 -
140/ NBP[1]465* 0.0000 0.0000 -
141 NBP[1]543* 0.0000 0.0000 -
142 NBP[1]631* 0.0000 0.0000 -
143 NBP[1]695* 0.0000 0.0000 -
44 NBP[1]726* 0.0000 0.0000 -
145 NBP[1]783* 0.0000 0.0000
146 NBP[1]858" 0.0000 0.0000
147 NBP[1]926* 0.0000 0.0000
148 NBP[1]1142* 0.0000 0.0000
149 Cco2
150] co
151 Nitrogen - -
52 Oxygen e -
% UNIT OPERATIONS

55 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

56| Fired Heater: FH-100 Tee: Separador a Hornos

— UTILITIES

58

59 ( No utilities reference this stream )

m PROCESS UTILITY

62

63

™~ DYNAMICS

64

65| Pressure Specification  (Inactive)  44.09 psia

66| Flow Specification (Inactivei Molar: 607.9 Ibmole/hr l Mass: 1.598e+005 Ib/hr | Std Ideal Liq Volur@e+004 barrel/day

[2)
<

)
o

User Variables

)
©
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