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INTRODUCCION

La seccion de refinacion de Crudos de la GRB consta de 5 unidades de destilacion
—atmosférica y al vacio—, las cuales generan gases de cima, nafta, jet, diésel y
diferentes variedades de gasoleos. Actualmente la seccion procesa ca. 230 kBPD
de crudo pesado en sus unidades; esta caracteristica de carga ha generado
problemas en la operacion de las unidades ya que los disefios de estas no son aptos
para este tipo de crudo y esto se debe a que los crudos que se procesaban y los
que se extraian de los pozos eran crudos medianos. Por lo que, para cumplir las
restricciones, se hace una mezcla o blending, de modo que el crudo que se carga a
las unidades sea un crudo mediano. A pesar de esta estrategia, la cantidad de crudo
reducido resultante de la torre de destilacion atmosférica hace necesaria la
operacion de las torres de vacio para elevar la cantidad de productos livianos

aprovechables (gasoleos de vacio) [1].

La operacion de las torres de vacio genera una problemética que impacta en el
incremento de la contaminacion atmosférica. En estas torres se tiene un flujo
liberado a la atmdsfera denominado venteo. La composicion de gases de este flujo
reporta una proporcion elevada de butanos, los cuales pueden ser utilizados en
otros procesos de la GRB para obtener flujos con potencial comercial; con esta
alternativa, la utilizacion de este venteo llevaria consigo la reduccién del impacto
ambiental y la generacién de ingresos econémicos que aumentarian el margen de

refinacion [1].

El presente documento expone de manera sucinta el analisis realizado a diferentes
alternativas para el uso de los venteos generados en las torres de vacio de la
seccion de refinacion de la GRB. Las alternativas corresponden a utilizar estos
gases bien sea en la Unidad de Recuperacion de Vapores (VRU) o0 en un nuevo
sistema de separacion. La simulacion y el potencial econémico fueron utilizados
como herramientas de decision para la proposicion de la alternativa de uso con

mejores perspectivas para la refineria [1].



1. MARCO TEORICO

1.1. Funcionamiento de las unidades de destilacién
La seccion de refinacion de la GRB estd conformada por las unidades U-150/130,
U-200, U-250, U-2000 y U-2100. El proceso inicia con la recepcion de la carga
mezclada en el primer tren precalentamiento. Posteriormente, el crudo entra por la
parte inferior del desalador para la remocion de las sales e impurezas presentes por
solubilidad en una fase acuosa; este tratamiento reduce la probabilidad de corrosion
en las torres de destilacion. Luego, el crudo es conducido a un horno atmosférico,
con lo cual se obtienen las condiciones de presion y temperatura necesarias para
gue ocurra una separacion por vaporizacion en la torre atmosférica. En esta torre,
los vapores ascienden través de los platos internos de la torre movilizados por un
vapor de despojo. Los hidrocarburos mas livianos salen por el tope de la torre y
llegan al condensador de cima, en donde los vapores se condensan, y la fase liquida
y gas llegan al tanque separador de nafta. En este tanque acumulador, los vapores
condensados (nafta) se separan de la fase gaseosa y se envian a las torres
debutanizadoras en donde se extraen los butanos y estos son enviados a las
unidades de craqueo catalitico fluidizado (FCC); también pueden ser conducidos a
una tea, 0 a un sistema de gas combustible. Los vapores mas pesados se iran
condensando en los platos colectores de la torre de acuerdo al perfil de temperatura
y al corte de cada hidrocarburo. Los hidrocarburos como el jet, ACPM y el GOA son
recolectados utilizando las torres laterales. Por el fondo se obtiene el crudo reducido

el cual es enviado al tanque de carga para la seccion de vacio [1], [2], [3].

En cuanto a la seccion de vacio, el crudo reducido es llevado al horno de vacio,
antes de ingresar a la torre de vacio. Esta, a diferencia de la atmosférica, opera a
presiones reducidas para disminuir el punto de ebullicién de los gaséleos presentes
en el crudo reducido y asi evitar el craqueo térmico. La operacion de la torre al vacio
es semejante a la atmosférica; el crudo reducido se separa en la zona flash, los
vapores ascienden a través de los platos y empaques de la torre, de modo que se

favorezca el contacto liquido-vapor y haya una mejor separacion. En la cima se



obtienen gases que van desde C1 hasta C6, que son venteados a la atmodsferay un
tipo de gasoleo liviano denominado gasoleo de relojera. Los productos intermedios
son gasoleo liviano (GLV) y el gasoéleo pesado (GPV). Por la parte del fondo se
obtiene asfalto o fondos de vacio. La Figura 1 ilustra el recorrido de un flujo de crudo
en una unidad de destilacion de la GRB [1], [2].

Fig. 1. Unidad de destilacion de crudo [1].
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1.2. Venteo en las unidades de vacio de la GRB
Las torres de vacio procesan una mezcla de crudo reducido utilizando eyectores
con condensadores intermedios o multietapas para disminuir la presion absoluta a
ca. 29 in Hg. Los eyectores funcionan con vapor, el cual es acelerado en una tobera
convergente-divergente. Debido al afecto Venturi, la disminucion en la presién del
vapor genera una succion del fluido aspirado en la camara de mezcla. La mezcla
del fluido del vapor y los gases aspirados, son introducidos en un difusor, donde se
transforma la velocidad en presion [2]. En la torre, el vacio genera una corriente
ascendente de vapores y gases; los vapores son condesados en platos superiores
para obtener en las salidas laterales los flujos de gaséleos, que son enviados a las

unidades FCC para su conversion en productos livianos de mayor valor agregado

3].



Por otra parte, los gases o vapores no condensables son usualmente descargados
a la atmosfera lo cual ocasiona contaminacion ambiental por su contenido elevado
de metano, etano, propano, butanos, pentanos y H2S. Unos de los principales focos
de contaminacion en la GRB corresponde a la unidad U-250, ya que esta unidad
tiene la mayor capacidad de carga (ca. 39 kBPD). Las emisiones de los efluentes
gaseosos de las unidades de vacio de la GRB estan alrededor de 820 kg/h, cuya
composicion se muestra en la Tabla 1 Los datos fueron suministrados por el
software Pl DATALINK de la empresa (Ve Anexo A). La composicion de estos gases

se muestra en la siguiente Tabla 1 [1].

Fig. 2. Torre de destilacién al vacio [3].
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Debido al flujo de estos gases, la implementacion de una alternativa de uso

conllevaria no solo reduccion del impacto ambiental, sino también el



aprovechamiento de compuestos livianos, con el correspondiente beneficio

econdmico.

Tabla 1. Composicion gases de cima de las torres de vacio [1].

FRACCION MASICA
H20 0,06
AIRE 0,12
H2 0,00
H2S 0,07
C1 0,15
C2 0,11
C3 0,14
IC4 0,00
NC4 0,15
IC5 0,00
NC5 0,18
NEOPENTANO 0,00
N-HEXANO 0,03

1.3. Simulador de Procesos ASPEN HYSYS
El software de simulacion de procesos empleado para el presente trabajo de grado
fue ASPEN HYSYS® el cual es un simulador de facil utilizacién y comprension. Este
simulador ofrece una gran base termodindmica para el célculo preciso de las
propiedades fisico-quimicas, propiedades de transporte y muy buena aproximacion
para la industria del petréleo y gas. Debido a las razones mencionadas
anteriormente, se escogié este simulador para representar procesos CoOmo:
compresion de gases, equilibrios liquido-vapor, disefio de facilidades (refiérase a un
sistema de tuberia) y equipos. Adicionalmente su operacion y propiedades permiten
modelar una amplia gama de procesos con confianza, tiene una gran base
termodinamica y sus paquetes de propiedades llevan a la presentacion de un

proceso mas realista [4].



2. OBJETIVOS

Objetivo general
Realizar la evaluacion técnico-econdmica de diferentes alternativas para el
aprovechamiento de los efluentes gaseosos de las torres de destilacion al vacio de
la GRB.

Objetivos especificos
o Proponer diferentes alternativas para el aprovechamiento de los efluentes
gaseosos de las torres de destilacion al vacio.
o Disefar las facilidades y equipos necesarios para la implementacion de la
alternativa seleccionada.
o Evaluar econémicamente la alternativa para el aprovechamiento de los

efluentes gaseosos de las torres de destilacion al vacio.



3. METODOLOGIA

* Revision de las alternativas disponibles para el tratamiento de
efluentes gaseosos de las torres de destilacion al vacio de
modo que permita realizar la elaboracion de un cuadro
comparativo de las diferentes alternativas encontradas o
planteadas.

AL ALY

| » Seleccion de la alternativa que sea viable desde el punto de
vista técnico y que genere mayores ingresos. Una vez
seleccionada la alternativa se procedera a realizar los
respectivos disefios de facilidades y equipos necesarios para
su implementacion.

NP

» Simulacién de las condiciones operativas para evaluar el
desempeiio de la alternativa de modo que no se generen

problemas o disturbios operacionales en procesos posteriores.

N =

» Evaluacién econdémica de la alternativa seleccionada para
finalizar con la generacion de conclusiones 'y
recomendaciones.

==




4. RESULTADOS Y ANALISIS

4.1. Alternativas para el flujo de no condensables
Alternativa N°1. Una de las alternativas para el uso de los efluentes gaseosos
generados por las torres al vacio, corresponde a su uso en las unidades de
recuperacion de vapores (VRU) de la GRB, en donde son separados en metano
(gas combustible), Etano-etileno, PGR (propano grado refineria), butanos y nafta
liviana. Para lograr esto, se necesita la aplicacién de un sistema de compresion de
anillo liquido, posterior a los eyectores y al tanque acumulador de gasoleo; El
compresor de anillo liquido permite comprimir los gases para poder enviarlos al

destino antes mencionado [1] [5].

Alternativa N°2. Esta alternativa consta de una separacién primaria de estos gases
por condensacion, en la que se separa una parte liviana que consta de metanos,
etanos y otros componentes dificilmente condensables, y una parte pesada que
viene dada por butanos, pentanos y hexanos. La parte liviana se utilizaria como gas
combustible, mientras que la parte pesada seria enviada a las unidades de craqueo
catalitico. El proceso consta de una compresion por parte de la bomba de anillo
liquido (sirve para reducir el contenido de H2S presente en los gases) para que
posteriormente sea enfriada en un intercambiador de calor, de modo que este
condense la parte pesada para que luego sea separada de la liviana en un tanque
separador [1].

4.2. Seleccion de la alternativa
Cada alternativa presenta ventajas y desventajas para su aplicacion, la Tabla 2
describe las principales ventajas y desventajas para cada una de ellas. Como es
posible apreciar en esta tabla, la seleccién de la alternativa de mayor conveniencia
dificilmente podria ser soportada sélo con las ventajas o las desventajas; a priori sin
un analisis técnico y econdémico podria conllevar a la ejecucion de un proyecto

posiblemente fallido.



Alternativa N°1
VENTAJAS
Reduccién del impacto ambiental
debido a la reduccion del H2S vy
demas gases descargados a la
atmosfera.  Adyacentemente se
mejora notablemente el ambiente

laboral debido a la reducciéon de

Tabla 2. Cuadro comparativo de las alternativas planteadas.

Alternativa N°2
VENTAJAS
Mayor integracion energética para
el departamento de refinacion de
crudos [1].
Reduccion de gases
contaminantes presentes en la

atmosfera [1].

malos olores generados por estos DESVENTAJAS
efluentes [1], [5]. e Disefio de nuevas facilidades y
DESVENTAJAS equipos [1].

e Elevada inversion inicial debido a la e Mayor inversion inicial tanto por el
implementacion del sistema de sistema de compresion de anillo
compresién de anillo liquido y nuevas

facilidades [1].

liquidd como también por los

nuevos equipos que se requieren.

4.2.1. Andlisis de las alternativas por simulacion
El andlisis por simulacién de las alternativas de uso de los gases no condensables
fue realizado con base en el programa HYSYS 8.4. Para la ejecucion de la
simulacion fue necesario establecer un paquete de fluido que modele el sistema
representado, por tal razon se escogieron las ecuaciones de estados del modelo de
PENG-ROBINSON, debido a que este sistema de cima consta de gases livianos
desde C1 hasta C6 y dicho modelo proporciona una precision razonable cerca del
punto critico, sobre todo para los calculos de compresibilidad y la densidad del
liquido, ademas de que cumple con extender su rango de aplicabilidad en presion y
temperatura [6]. Una vez establecido dicho paquete de fluido, se ingresaron las

condiciones de entrada del proceso (presién, temperatura, flujos, composicions), las



cuales fueron suministradas por el software Pl DATALINK® y las hojas de
especificaciones de los equipos. Cabe aclarar que el sistema de compresion de
anillo liquido fue asumido como un compresor rotatorio. Este sistema esta
compuesto por los siguientes equipos representados en Figura 5; las condiciones
de entrada para los sistemas simulados son mostradas en las Tablas 2y 3, y en el
Anexo K se muestran las tablas de corrientes. Asimismo, la capacidad de cada
sistema de compresion de anillo liquido fue estimada para determinar el factor de
utilizacion (indica si un equipo posee la capacidad suficiente para operar a las
condiciones de flujo dadas) (Tabla 6), el cual es utilizado para establecer si el

sistema puede admitir la produccion de efluentes gaseosos.

Fig. 3. Sistema PG-252 completo [1].
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Tabla 3. Condiciones de entrada al proceso PG-252 [1].

Sistema PG-252

Corriente Presion (kPa) Temperatura (°C) Flujo (kg/h)
Gases T-205 137,90 118,33 77,77
Gases T-253 137,90 48,89 309,62
Gases T-131 137,90 118,33 104,59
Vapor Booster T-205 137,90 118,33 315,70
Vapor Booster T-131 137,90 48,89 294,84

Tabla 4. Condiciones de entrada al proceso PG-2102 [1].

Sistema PG-2102
Corriente Presion (kPa) Temperatura (°C) Flujo (kg/h)
Gases T-2003 137,90 54,44 207,58
Gases T-2103 137,90 54,44 120,47

Tabla 5. Pardmetros de las nuevas facilidades [1].

FACILIDAD FACILIDAD  FACILIDAD

T-205 T-131 T-2003
Longitud [m] 150 150 100
Diametro nominal [in] 4 6 4
. Acero al Acero al Acero al
Material
carbono carbono carbono
Schedule 40 40 40
HTC global [kJ/h-m2-°C] 328,1 328,1 328,1
Caida de presion [kPa] 1,49 0,07 0,43

Tabla 6. Factor utilizacion [1].

Factor utilizacion

Disefio PG-252 [kg/h] 503,59 0.95
Flujo gases a PG-252 [kg/h] 478,60 ’
Disefio PG-2102 [kg/h] 415,32 0.79

Flujo gases a PG-2102 [kg/h] 328,10

Simulacion de la alternativa N°1
Los gases de cima generados por la T-205 son enviados juntos con el vapor de los

eyectores al D-230 de modo que este separe la fase gaseosa y la fase liquida que
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estd compuesta por el vapor de agua condensada. Lo gases a la salida del D-230
son enviados al sistema de compresion de anillo liquido a través de la facilidad T-
205 que se une a la facilidad que sale de la cima de T-253 y donde se mezclan los
gases generados por las torres T-253 y T-131. De manera similar ocurre con los
gases de la T-131 los cuales son enviados junto con el vapor usado en los eyectores
del sistema de vacio y son mezclados juntos con los gases de la T-253 Y T-205.
Una vez mezclados los gases estos son enviados al D-271 el cual permite eliminar
por el fondo todo el condensado formado durante la trayectoria. Por el tope del D-
271 salen los gases y son cargados al D-272 el cual sirve para eliminar trazas de
condensado que aun estan presentes en estos gases. Una vez eliminado la mayor
cantidad posible de condensado, los gases son enviados al sistema de compresién
de anillo liquido PG-252 en donde son comprimidos para poder ser enviados a las
unidades de craqueo catalitico de la GRB, donde son separados desde C1 hasta
C6. De igual manera es la descripcion del sistema de compresion de anillo liquido
PG-2102. Las Figuras 4 y 5 presentan los diagramas de los equipos en el PFD

codificado en HYSYS para esta alternativa [1].

Fig. 4. Sistema PG-252 alternativa N°1.
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Fig. 5. Sistema PG-2102 alternativa N°1.
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Segun los resultados de la simulacién, a los flujos obtenidos a la salida de cada
compresor se recupera el 90% en la VRU (este es el porcentaje de recuperacion
obtenido en la operacién normal de esta unidad). Es decir la VRU separa el 90% de
los componentes [5]. Los gases de salida de ambos compresores salen ca. 197,9
kPa y, 54 y 65°C. Ambos compresores trabajan a una potencia de ca. 18,64 kW.
Ver Tabla 8 y 9 para mayor informacion [1].

Simulacion de la alternativa N°2

A diferencia de la alternativa anterior, en esta se estudio una pre-separacion de los
gases antes de ser enviados a las unidades de craqueo. Esta alternativa consta de
un enfriamiento luego de una compresion por parte de la bomba de anillo liquido, y
posteriormente una separacioén en un tanque, en donde se dividen las corrientes en
livianas (C1 a C3) y en pesadas (C4 a C6) [5]. En las figuras 6 y 7 se muestra como

viene representada esta alternativa.

Fig. 6. Sistema PG-252 alternativa N°2.
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Fig. 7. Sistema PG-2102 alternativa N°2.
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De acuerdo a los resultados de la simulacion, los flujos de los compuestos pesados
varian de acuerdo a la temperatura del fluido de enfriamiento, estos mantienen una
tendencia decreciente la medida en que la temperatura del fluido de enfriamiento al
intercambiador es menor. En cuanto al flujo de compuestos livianos estos mantienen
una tendencia constante debido a su baja temperatura de condensacion. Las
condiciones operacionales de los compresores son similares a la de la alternativa
N°1.

Tabla 7. Flujos maximos encontrados Alternativa N°2.

SITEMA PG-252 SITEMA PG-2102

Temperatura fluido i Temperatura fluido i
enfriamiento (°C) 45,56 enfriamiento (°C) 45,56
Flujo butanos BPD 15,43 Flujo butanos BPD 10,44

FONDOS : X

PESADOS Flujo pentanos BPD 19,45 Flujo pentanos BPD 13,22
Flujo hexanos BPD 2,93 Flujo hexanos BPD 2,15
TOPE Flujo etanos BPD 22,91 Flujo etanos BPD 16,32
LIVIANOS FIul_o propanos BPD 12,86 F|UJ-O propanos BPD 12,18
Flujo metanos BPD 36,63 Flujo metanos BPD 14,46

4.3. Evaluacion econdémica de alternativas
Alternativa N°1. Para la evaluacion economica de esta alternativa, se calculo el
ingreso por cada componente de acuerdo a su precio por barril, suministrados por
el Departamento de Planeacién de la GRB; la Tabla 8 y 9 presenta las ganancias
brutas obtenidas por la venta de los componentes puros constituyentes de los gases
generados en las torres de vacio. Asimismo, la Tabla 8 y 9 presenta los flujos de los
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componentes a la salida de cada compresor de anillo liquido aplicada la heuristica
de la operacion de la VRU mencionada anteriormente, junto con los precios por
barril de cada compuesto que suministra la UOP Il y las ganancias obtenidas [5].
Las ganancias presentadas son un indicativo del dinero que obtendria la refineria
ya que los componentes separados pueden ser utilizados es otros procesos de la
GRB.

Tabla 8. Potencial econémico sistema PG-252 alternativa N°1.

SISTEMA PG-252

Componente | Flujos [kg/h] | Flujos BPD | Precio USD/BARRIL Ganancia USD/h
n-Hexano 11,97 2,66 15,70 usD 1,74
n-Pentano 78,01 18,24 15,70 usD 11,93
n-Butano 67,37 17,49 15,70 UsD 11,44
Propano 60,72 18,15 15,70 UsD 11,87
Etano 49,20 22,30 20,10 usD 18,68
Metano 66,04 33,16 15,70 USD 21,69

INEERN uso 7736

Tabla 9. Potencial econémico sistema PG-2102 alternativa N°1.

SISTEMA PG-2102

Componente | Flujos [kg/h] | Flujos BPD | Precio USD/BARRIL | Ganancia USD/h
n-Hexano 8,77 1,95 15,70 UusD 1,27
n-Pentano 52,62 12,31 15,70 UsbD 8,05
n-Butano 43,85 11,38 15,70 usD 7,45
Propano 40,92 12,23 15,70 UsSD 8,00
Etano 32,16 14,58 20,10 USD 12,21
Metano 43,85 22,01 15,70 USD 14,40

[IEEIN usp 513

Segun las tablas 8 y 9, la alternativa 1 tiene un potencial de ganancia maximo de
ca. 128,74 USD/h.
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Alternativa N°2. La evaluacion de esta alternativa requirio la variacion de la
temperatura de entrada del fluido de enfriamiento, para determinar los costos
asociados a la refrigeracion; la Tabla 10 presenta los costos segun los rangos de
refrigeracion. Asimismo, se considera que los ingresos por componente estan
relacionados de acuerdo a la separacion dada en el tanque (por el fondo del tanque
en pesados, y por el tope, en livianos) (ver Anexo B). Segun lo anterior, el potencial
econdmico puede ser expresado en funcién de la temperatura de enfriamiento; dos
sistemas de anillo liquido fueron considerados en esta alternativa (PG-252 y PG-
2102). Como se puede observar de la Figura 8, el potencial econémico (calculado
CcOmo ingresos por ventas menos egresos por la refrigeracion) para la operacion con
el sistema PG-252 presenta una tendencia no monoténica debido al cambio en los
costos de refrigeracion (Tabla 10); esto se da porgue el costo de refrigeracion desde
-50 a -20°C es aproximadamente el doble al costo desde -20 a 5°C. Cabe aclarar
que el costo de refrigeracion empleado para hallar el potencial econémico esta en
funcién del duty del intercambiador (Anexo B).

Tabla 10. Costo refrigeracion [14].

Costo refrigeracion -50 a -20°C (USD/GJ) | 18,18
Costo refrigeracion -20 a 5°C (USD/GJ) | 10,94
Costo refrigeracion 5 a 30°C (USD/GJ) 6,14

Fig. 8. Potencial econémico en funcion de la temperatura de enfriamiento PG-252
alternativa N°2.
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De manera similar para el sistema PG-2102, el potencial exhibe una tendencia
creciente no monotoénica debido a los costos de refrigeracion. Para ambos sistemas
el potencial aumenta en la medida en que se incrementa la temperatura de

refrigeracion, pero sin presentar ganancias positivas.

Fig. 9. Potencial econdémico en funcién de la temperatura de enfriamiento PG-2102
alternativa N°2.

UsSD 0
-20 -10 0 10

-USD 500

o
(@]
,
N
o
)
w
o

-USD 1.000

-USD 1.500

-USD 2.000

Potencial (USD/h)

-USD 2.500

-USD 3.000

Temperatura (°C)

Segun las Figuras 8 y 9, el potencial econémico total para esta alternativa presenta
ganancias negativas sin alcanzar un potencial econdémico positivo, lo cual nos da a

entender que esta alternativa no es econémicamente viable.

Con los resultados del potencial econémico, es posible soportar que la alternativa
N°1l es en potencia econémicamente viable. Con esta alternativa, el uso de los
gases no condensables ingresos brutos positivos y las caidas de presién a lo largo
de las nuevas facilidades estan dentro del rango permitido; y ademas no requiere el

disefio de nuevos equipos para su implementacion, evitando los respectivos costos.
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4.4. Operatividad de la alternativa seleccionada

Una vez seleccionada la alternativa, otro punto a analizar es el sistema operacional
que este requiere; es decir, si el diseiio de la VRU de las unidades de cragueo
catalitico de la GRB es capaz de procesar todos los efluentes gaseosos
provenientes de las torres de vacio. Esto se podria verificar mediante las
condiciones de disefio del compresor 245 (C-245) ubicado en la unidad U-200 ya
que este es el encargado en enviar gases de toda la seccion de refinacion de crudos.
Segun la hoja de especificacion, el compresor C-245 puede mover 1,56 m3/s de
gases. Los flujos de gases de PG-252 y PG-2102 corresponden a 0,16 m?/s, con lo
cual el C-245 posee capacidad suficiente para movilizar todos los gases generados
(Tabla 11) [1].

Tabla 11. Efluentes gaseosos de los compresores de anillo liquido y porcentaje de
utilizacion [1].

m3/s
Flujo de gases de PG-252 0,10
Flujo de gases de PG-2102 0,06
Total 0,16
Porcentaje utilizacion 10,04%

4.5. Requerimientos de instalacién de la alternativa
Para la instalacion de la alternativa N°1 es necesario la construccion de nuevas
facilidades que parten de las unidades U-200, U-130 y U-2000 al nuevo sistema a
utilizar. Para estimar las longitudes las nuevas facilidades, se realizé una inspeccion
en campo y mediante el mapa que suministra GOOGLE MAPS®. Estas longitudes
estan reportadas en el Anexo C. La Tabla 12 presenta el costo de las tuberias de

las facilidades que se deben implementar (ver Anexo J).

Tabla 12. Costo de las nuevas facilidades [8].

Costo facilidad

Facilidad T-205 | USD 28.122,50
Facilidad T-131 | USD 47.335,50
Facilidad T-2003 | USD 18.748,33
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Las facilidades salen de la torre 205 (T-205), torre 131 (T-131) y torre 2003 (T-2003).
Para las facilidades de la T-205 y T-131, estas llegan al sistema de cima de la torre
al vacio de U-250 y se unen a la PG-252. Y para la facilidad de la T-2003, esta llega

al sistema de cima de la U-2100 y se uniria al nuevo sistema PG-2102.

Actualmente el sistema PG-252 se encuentra instalado en la U-250. El costo del
sistema PG-2102, el cual consta de un compresor de anillo liquido, un tanque
separador, un intercambiador y una bomba centrifuga (Figura 3), fue determinado a
partir de los parametros de disefio del sistema PG-252; La Tabla 13 presenta los
costos de implementacion del sistema PG-2102 [13] (ver Anexo E, F, Gy H).

Tabla 13. Costo sistema PG-2102.

COSTO

P-2125 | USD 70.007,83
D-2112 | USD 9.444,24
P-2126 | USD 25.102,75
E-2131 | USD 83.044,08
TOTAL | USD 187.598,90

Resumiendo, la alternativa N°1 que consta de la puesta en marcha del sistema PG-
252 y la implementacion del nuevo sistema PG-2102, result6 la mas viable segun el
potencial economico. Independiente de la alternativa seleccionada, la
implementacion respectiva requiere de una inversion, cuya parte mayoritaria

corresponde al costo del sistema PG-2102.

4.6. Costos y requerimientos adicionales de operacion
Para la implementacion y puesta en marcha de la alternativa N°1, esta tiene como
requerimientos: servicios industriales, mano de obra, mantenimiento y tratamiento

de residuos [14].
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Tabla 14. Costos operativos de la alternativa N°1.

ALTERNATIVA N°1

41,01 kKW energia eléctrica
de equipos y 13,56 m3/h por
Servicio Industrial agua de enfriamiento en
intercambiadores de los
sistemas PG [1].

7,69 USD/h en energia

Costo Servicio eléctrica'y 0,28 USD/h en
Industrial agua de enfriamiento [1], [7],
[10].

2 paradas de planta para la
implementacién y puesta en
marcha de amos sistemas
PG, con un costo de USD
2°000.000 [16].

Costo de paradas de
planta

Numero de Equipos 4 (Sistema PG-2102) [1].

10 obreros por un mes de
instalacion con un salario de
2.000 USD mensual/obrero,
adicionalmente se requieren

3 operarios nuevos (ver
Anexo M) [11], [16].

Mano de Obra

Se realiza cada 2 meses y
Mantenimiento se requieren 2 obreros que
trabajen un dia [11]

Las aguas agrias que son
removidas de los sistemas

Tratamiento de PG son enviados a la PTAR
Residuos de la GRB y los residuos
gaseosos son quemados en
la TEA [1].

4.7. Evaluacion financiera de la alternativa seleccionada
Los ingresos y costos (egresos) presentados en la Tabla 15 se llevaron a

anualidades para poder realizar la correcta evaluacion financiera.
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Tabla 15. Ingresos y egresos de la alternativa en anualidades.

Se evalug el estudio para una vida util del proyecto de 10 afios con una tasa minima

Ingresos Egresos Inversion inicial
(USD/ANO) (USD/ANO) (USD)
1'112.313,6 84.402 301.805,23

atractiva (TMR) de 17,42% e.a [12].

Tabla 16. Flujo de caja.

Afio | Ingresos (USD) | Egresos (USD) Ingres(oUséI[E)gj:)resos %IPC VPN (USD)
0 2.301.805,23 -2.301.805,23 6,02% | -2.301.805,23
1 1.184.984,76 89.916,26 1.095.068,49 6,53% | 932.608,15
2 1.190.750,25 90.353,75 1.100.396,50 7,05% | 798.114,22
3 1.196.515,74 90.791,23 1.105.724,51 7,57% | 683.000,01
4 1.202.281,23 91.228,72 1.111.052,52 8,09% | 584.475,46
5 1.208.046,72 91.666,20 1.116.380,53 8,61% | 500.151,84
6 1.213.812,22 92.103,68 1.121.708,53 9,12% | 427.984,03
7 1.219.577,71 92.541,17 1.127.036,54 9,64% | 366.221,19
8 1.225.343,20 92.978,65 1.132.364,55 10,16% | 313.364,40
9 1.231.108,69 93.416,13 1.137.692,56 10,68% | 268.130,51
10 1.236.874,18 93.853,62 1.143.020,57 11,20% | 229.421,06

IDVBNE 2.801.665,64

De acuerdo a la Tabla 16, podemos verificar la viabilidad de la alternativa N°1
obteniendo asi un VPN de USD 2’801.665,64, una TIR de 47% y un Payback de 2
afios aproximadamente. La tendencia de la Figura 10 decrece a medida que
transcurren los afios debido a que los costos de operacion (egresos) aumentan en

mayor medida que los ingresos.

21



Fig. 10. Flujo de caja.
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5. CONCLUSIONES

o El desarrollo del presente proyecto de grado determind que Ila
implementacion de una alternativa para el uso de los gases generados en las torres
de vacio de la GRB requiere de una inversion inicial superior a USD 281.805. Esta
inversion reportaria ingresos brutos de 128,74 USD/h, un VPN de USD 2'801.666 y
una TIR de 47% con la alternativa N°1 lo que nos indica la viabilidad econémica y

financiera de presente proyecto.

o Se pudo encontrar la viabilidad técnica del proyecto tanto en la operacion de
los nuevos equipos a implementar y al disefio hidraulico de las nuevas facilidades
gue se requieren. En este sentido, se encontrd que la caida de presion a lo largo de
las facilidades deben ser menor a 18,6 kPa (presién de succién de ambos sistemas
PG es de alrededor de los 119 kPa) y las calculadas mediante el simulador son:
1,49, 0,07 y 0,43 kPa de modo que haya un gradiente de presion y no ocasione
retroflujo de los gases. Y los equipos necesarios en la implementacion de la

alternativa N°1 poseen la capacidad suficiente para la operacién de esta.
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6. RECOMENDACIONES

. Para un estudio mas detallado es necesario realizar un analisis en cuanto al
modo de operacion de las VRU cuando reciba carga de los sistemas PG-252 y PG-
2102.
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ANEXO A. GASES DE CIMA GENERADOS POR LAS TORRES DE VACIO

ANEXOS

Fechainicio 11/3/16 Fecha final 10/9/16
U-200 | U-2100 U-2000 U-130 | U-250
Flujo Promedio kg/h | 77,77 | 120,47 207,58 104,59 | 309,62
Flujo Maximo kg/h 141,52 | 149,19 241,70 135,62 | 367,82

ANEXO B. POTENCIAL ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA N°2

Tabla 17. Potencial econdmico sistema PG-252 alternativa N°2.

Temperatura
enfrf ilzl:rlr(mj i?anto (gg%) en?ﬁ;;?i gr?to
°C) (USD/h)
-45,56 207,57 3.773,53 -3.697,24
-42,78 201,96 3.671,49 -3.595,06
-40,00 196,27 3.568,07 -3.491,66
-37,22 190,47 3.462,69 -3.386,45
-34,44 184,56 3.355,25 -3.279,34
-31,67 178,53 3.245,60 -3.170,17
-28,89 172,36 3.133,40 -3.058,62
-26,11 166,03 3.018,35 -2.944,37
-23,33 159,53 2.900,13 -2.827,10
-20,56 152,83 2.778,47 -2.706,54
-17,78 145,93 1.596,65 -1.525,97
-15,00 138,82 1.518,79 -1.449,50
-12,22 131,44 1.438,04 -1.370,30
-9,44 123,83 1.354,77 -1.288,71
-6,67 116,00 1.269,13 -1.204,87
-3,89 108,00 1.181,66 -1.119,29
-1,11 99,29 1.086,35 -1.026,08
1,67 92,92 1.016,67 -957,94
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Tabla 18. Potencial econémico sistema PG-2102 alternativa N°2.

ide | puty | Costode
enfriamiento | (GJ/h) AT
°C) (USD/h)
-45,56 143,96 2.617,13 -2.569,14
-42,78 140,20 2.548,78 -2.500,38
-40,00 136,40 2.479,66 -2.430,96
-37,22 132,54 2.409,59 -2.360,71
-34,44 128,63 2.338,45 -2.289,49
-31,67 124,65 2.266,03 -2.217,12
-28,89 120,59 2.192,23 -2.143,48
-26,11 116,43 2.116,69 -2.068,22
-23,33 112,17 2.039,28 -1.991,21
-20,56 107,81 1.959,89 -1.912,34
-17,78 103,32 1.130,41 -1.083,47
-15,00 98,69 1.079,80 -1.033,59
-12,22 93,92 1.027,58 -982,21
-9,44 88,98 973,54 -929,11
-6,67 83,88 917,78 -874,39
-3,89 78,64 860,37 -818,11
-1,11 73,26 801,56 -760,50
1,67 67,57 739,29 -699,54
4,44 62,43 683,01 -644,46
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ANEXO C. LONGITUD DE TUBERIAS DE LAS NUEVAS FACILIDADES

017-519 Google Maps

Google Maps

Ustos def maps ©2017 Google 20 M hd

Medir la destancia
Distancia total: 100,26 m (328,94 ples)

M7-5-19 Google Maxs

Google Maps

Google

Dotoa def mapa 92017 Googie 20 M b d

Medir la distancia
Distancia total 150,41 m (493 47 pies)
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217-5-18 Googie Maps

Google Maps

Datos del mapa 82017 Cocgle 20 M e

Medir Ia distancia
Distancia fotal: 150,37 m (493,35 pies)

ANEXO D. DESCRIPCION SISTEMA DE COMPRESION DE ANILLO LIQUIDO
PG-252

El sistema de compresion de anillo liquido consta de los equipos presentados en la
Figura 3 y su funcionamiento se describe a continuacion.

Los gases a recuperar se hacen pasar junto con agua, por la bomba de anillo liquido
(P-269) para ser comprimidos y posteriormente enviados al tanque separador (D-
265) en donde como su nombre lo indica separa la fase gaseosa de las dos liquidas.
El D-265 es un separador 3 fases, ya que los gases provenientes de la unidad de
vacio aun contienen gasoleos livianos; evidenciando asi la fase acuosa, aceitosa y
la gaseosa. Posterior a la separacion los gases ya comprimidos son enviados a las
unidades FCC [1], [5].

Los gasoOleos son separados del tanque separador y enviados a donde sea
necesario. Por ultimo, el agua que sale del fondo del D-265 es comprimida por una

bomba (P-272), en la que a la salida se purga parte de la corriente y el restante lo
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envia a un intercambiador (E-271) con el fin de enfriar el agua (entre mas caliente
sea el liquido de compresién menos eficiente es la bomba de anillo liquido). Una vez
enfriada el agua, esta es enviada de nuevo la bomba de anillo liquido para iniciar
otra vez el proceso. Debido a que se hace una purga de agua es necesario enviar
agua de reposicion al tanque separador, esto con el fin de mantener limpia el agua
de compresion y en estado estable. Cabe aclarar que la purga es necesaria debido
al contacto liquido-gas que ocurre en la bomba de anillo liquido y que trae como

consecuencia la absorcion de H2S [1], [5].

ANEXO E. ESTIMACION DEL COSTO DE LA BOMBA DE ANILLO LIiQUIDO P-
2125

La ecuacion utilizada para calcular el costo total de la bomba es la siguiente [13]:

CEPCI(2016)
Cp_2125 = CpFpy W(ZOOI) (D)

Donde C, esta dado por la siguiente ecuacion,
log1o C, = K1 + K;10810(A) + K3 [logyo(A)]*  (E2)

Donde A es la caracteristica representativa del equipo, en este caso la potencia del
compresor la cual es de 18,64 kW. Con las tablas que se presentan a continuacion,
es posible el célculo del costo del equipo. Las tablas fueron extraidas de la
bibliografia. Se asumié que la bomba de anillo liquido se comporta como un

compresor rotatorio [1].

Tabla 19. Constantes para la estimacion del costo de la P-2125 [13].

K1 K2 K3

5,0355 -1,8062 0,8253
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Para la determinacion del Fbm es necesario obtener el nimero de identificacion de
la Figura 11, y una vez determinado el nimero de identificacion se encuentra el Fom

de acuerdo a la Figura 12.

Fig. 11. Numero de identificacion de acuerdo al material del equipo [13].

1dentification Number Equipment Type Equipment Description Material of Construction

| Compressors/blowers Centrifugal compressor or blower s

2 Centrifugal compressor or blower S5

3 Centrifugal comprossor or blower Ni allovy
1 Axial compressaor or blower s

- Axial compressor or blower S5

a Axtal comprssor or Blower Ni alloy
7 Rotary compressor of blower CS

= Rotary compressor or biower S

v Rotary compressor or blower Ni alloy
10 Reciprocating compessor or blower s

n Reciprocating compressor or blower SS

12 Reciprocating compressor or blower Ni atloy
13 Drives for compressors and blowers  Electno—explossonproot —

14 Flectrie—totally enclosed _

15 Flectric—open /dripproof —

e Gas turbine —

17 Steam turbine —

I8 Intemal combustion engine

19 Evaporators and vaporizers Evaporator—forced cirg, short or Jong s

tube

20 Evaporator—forced cire, short or long tube Cu alloy
21 Evaportor—forced cire, short or long tube <5

2 Evaportor—larced are, short or long tube Ni alloy
3 Evaporator—furced cire, short or Jong tubse I

p2 | Evaporator—{alling film, scraped-wall s
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Fig. 12. Factor Fbm [13].
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De acuerdo a la bibliografia encontrada el CEPCI de enero de 2016 es de 979,1
para bombas y compresores; y el CEPCI del 2001 es de 397. EI CEPCI permite
llevar el costo del equipo del afio 2001 hacia el afio a proyectar, en este caso es el
2016 [9].

ANEXO F. ESTIMACION DEL COSTO DEL TANQUE SEPARADOR D-2112.

La siguiente ecuacién permite calcular el costo del equipo [13]:

CEPCI(2016) i3
CEPCI(ZOOl)) (E3)

Donde C, se calcula mediante la ecuacién E2. A continuacion se presenta la grafica

Cp-2112 = CS(B1 + BszFp) (

gue permite realizar el calculo. Cabe aclarar que ya que existe un sistema homaélogo
en la refineria de este sistema de compresion por lo cual se tomaron los mismos
disefios de los equipos. En este sentido el D-2112 tendra un volumen de 1 m3con
un diametro de 0,9144 m, 1,83 m de longitud y una presién de 3,45 barg [1].
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Fig. 13. Costo de tanques por unidad de volumen [13].
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El factor de presion Fp esta basado en el disefio segun el codigo ASMME para

tanques presurizados de diametro D (m) y a presion de operacion de P (barg).

(P+1)D
P = 2(850 — 0,6(P + 1))
P 0,0063

+0,00315

para espesores > 0,0063m  (E4)

El facto del material puede ser calculado mediante la siguiente tabla. El disefio del

tanque esta para acero al carbono [1].

Tabla 20. Factor Fm de acuerdo al material [13]
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Material de construccién Fm

Acero al carbono 1,0

Acero inoxidable con 1,7

revestimiento

Acero inoxidable 3,1
Niquel con revestimiento 3,6
Niquel 7,1
Titanio con revestimiento 4.7
Titanio 9,4

Los coeficientes B1 y B2 para tanques horizontales son 1,49y 1,52 respectivamente

[13]. De esta manera se calculé el costo del tanque separador D-2112.

ANEXO G. ESTIMACION DEL COSTO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR E-
2131

Empleando la ecuacion E3 y E2 es posible el célculo del costo total del equipo. Para
los intercambiadores de calor, la caracteristica que lo representa es el area de
transferencia de calor. El E-2131 tendria 1,7 m? de area efectiva de transferencia
calor [1]. Para dicho calculo son necesarios los siguientes parametros suministrados

por la bibliografia [13].

Tabla 21. Pardmetros para el calculo del costo del E-2131 [13].

K1 K2 K3 Bl B2
4,3247 -0,303 0,1634 1,63 1,66

En cuanto al Fm este posee un valor de 1 ya que este intercambiador de calor
estaria hecho de acero al carbono. Para valores de presion de operacion del
intercambiador menores a 5 barg el factor de presion es cero (Fp igual 0). De

acuerdo a la hoja de especificacion del equipo este opera a 3,51 barg [1].
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ANEXO H. ESTIMACION DEL COSTO DE LA BOMBA DE RECIRCULACION P-
2126

El costo de la bomba P-2126 se puede calcular mediante el uso de las ecuaciones
E3 y E2, en donde la caracteristica representativa es la potencia que requiere este
equipo, en cuyo caso es 1,86 kW y seria una bomba centrifuga. La determinacién

del costo requiere de los siguientes parametros.

Tabla 22. Pardmetros para el calculo del costo de la P-2126 [13].

K1 K2 K3 Bl B2
3,3892 0,0536 0,1538 1,89 1,35

Esta bomba centrifuga seria de acero al carbono por lo que su factor Fmes 1,5y el
factor de presion es de 1 debido a que este equipo operaria a una presion de
descarga de 3,51 barg y este a su vez es menor a 10 barg, es decir Fp es igual a
cero si P < 10 barg [13].

Fig. 14. Namero de identificacion para bombas centrifugas hechas en acero al
carbono [13].

[dentification Number fquipment Type fquipment Description Material of Conatruction

" ) g -
"umg Kock A

Fig. 15. Factor de material Fm [13].
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ANEXO |. COSTO DE SERVICIOS INDUSTRIALES Y REQUIMIENTOS

INDUSTRIALES.

Tabla 23. Consumo de energia equipos empleados [1].

Gasto energético

(kW)

P-269 18,64
P-2125 18,64
P-272 1,86
P-2126 1,86
ORI 4101
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Tabla 24. Gasto de servicio industrial [1].

Flujo agua
enfriamiento
(m3/h)
E-271 6,78
E-2131 6,78

Tabla 25. Costos de servicios industriales y variacion de la inflacion [14],[10].

Costo agua Costo Costo Costo
N PO i e I
(USD/m3) (USD/GJ) (USD/GJ) (USD/GJ)
2009 0,01 13,11 7,89 4,43 2,00%
2010 0,02 13,53 8,14 4,57 3,17%
2011 0,02 14,03 8,44 4,74 3,73%
2012 0,02 14,37 8,65 4,86 2,44%
2013 0,02 14,65 8,82 4,95 1,94%
2014 0,02 15,19 9,14 5,13 3,66%
2015 0,02 16,22 9,76 5,48 6,77%
2016 0,02 17,15 10,32 5,79 5,75%
2017 0,02 18,18 10,94 6,14 6,02%
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Tabla 26. Proyeccion IPC [10].

Afio IPC (%)
2009 2,00%
2010 3,17%
2011 3,73%
2012 2,44%
2013 1,94%
2014 3,66%
2015 6,77%
2016 5,75%
2017 6,02%
2018 6,53%
2019 7,05%
2020 7,57%
2021 8,09%
2022 8,61%
2023 9,12%
2024 9,64%
2025 10,16%
2026 10,68%
2027 11,20%

La proyeccion de la tabla 25 se realizo mediante la funcion tendencia de EXCEL®.
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Fig. 16. Tarifas costo energia eléctrica [ESSA].

ELECTRIFICADORA DE SANTANDER S.A. ESP.
INFORMA A 5US USUARIOS DEL $ISTEMA DE ENERGLA ELECTRICA DE DEPARTAMENTO DE SANTANDER Y SUR DEL CESAR

D8 acuerdo con las resglucionss 11307, 05708, 121003, 172103, 160/44, 13114 ¥y 01516 expedicas por la Comision de Regulackn de Energla y Gas CREG,

Conforme con las resoluciones CREG 1B0M4 y 0115M& el valor (Cfm,j) que aplica para el

que parmitten astablecer o cosfos de la prastacin dal sanicio 3 usuarios repulados, |as tarfas para o mes de  JUNMIO 2047
TARIFAS RESIDENCIALES
ESTRATO _ 1 2 3 4
PROPIEDAD NIVEL TARIFA TARIFA TARIFA TARIFA
ACTIVOS MEDIDA BRI | gnowh i e I $/KWh SIKWh
ESSA ] £5.75% 207 4253 44 A% 2502854 -15.00% 308 4160 4B58.7258
CLIENTE I -55.88% 187.9921 44 BE% 2340001 -15.00% 62,2180 426.1389
Hoda: El subsidio 6= aplicago hasta el conaumo de subsistencla.
TARIFAS RESIDENCIALES | TARIFAS NO RESIDENCIALES
ESTRATO Sy 6 COMERCIAL | INDUSTRIAL ACUEDUCTOS. ESP CFICIAL
PROPIEDAD NIVEL J— TARIFA CONTRE. TARIFA CONTRE. TARIFA TARIFA
ACTIVOS MEDIDA $hWh 20% o 10% $/kWh $kWh
ESSA ] 20.00% 5624710 03.7452 K 5624710 0 468726 515.5084 488.7258
CLIENTE 1 20.00% 511.3678 85.2280 | S11.3079 426140 468.7530 426.1320
1] 776520 | 4853173 3BTTE4 426.5408 3877844
1l 65.1242 | 380.7451 J2.5621 358.1830 25,6200
I‘J ST.THET | 3467742 258079 178764 2889785
COMPOMENTES DEL COSTO UNITARIO VARIABLE Y FLIO DE PRESTACION DEL SERVICIO [CU) segin Res. CREG 11972007

mes de junio de 2017 es TI66.69 $factura

G T D Cv PR R CUN Calculado CUF Aplicado
Cnstn oe Compra,
MHIVEL Compra Cosio STH (Cosin ol e transporte y COElD e Costo Unitano Varabie de Prestacion D{BIIF mm::*
Enemla Déstribucion | Comerdalzacion reduccion de FResklcoiones ol Servicio
MEDIDA pérdcas Sanick
S/Wh FWh S/KWh $KWh $MWh SKWh e $HKWh
|ESSA 163.5016 | 212555 | 1734240 | 527127 30.2553 27 4867 468 7258 0.0000
ICLIENTE | 1e3.5816| 212555 | 130.8381 | s27127 302553 27 4367 4761380 0.0000
Il 183.5816 | 212555 | 108.8854 | 527127 13.7324 27 4887 287 7644 0.0000
1] 183.5016 | 212565 | 405771 527127 10,0072 27 4867 325 6200 0.0000
vV 1635016 | 212565 | 197252 527127 4.2060 27 4867 2EB.07E5 0.0000
flnﬁ Es3a 163.5016 | 21.2555 | 1521311 | 527127 30,2553 27 4867 447 4320 0.0000
Seqin ko establecido en @ Ley 520 de 2003 y si decreto regamentario 3130 de CONSUMO DE SUBSISTENCIA -
2003, E55A comunica los valores comespondientss a 35 garantias Sxghtss para 1a m:m"““:”” M“ﬁm“
genuncia del contrato de amendamisnio. Resolucion UPME 0355 de 8 de Julio de 2004,
COSTO DE GARANTIAS PARA EL MES 173 kWn 130 RWh
SECTOR Valor Garantia (3]
ESTRATO 1 14734
ESTRATOZ 158,752 e CruBo-a
ESTRATO 3 235,508 ‘ Vigilado P
ESTRATO 4 325.036 Superservicios siempre odelante
ESTRATOS 330374 X HEpE
ESTRATOG 517,720
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ANEXO J. PARAMETRIZACION PARA LA ESTIMACION DE COSTOS DE

TUBERIAS

Semwme. ALAN MADRICIO LOPEZ BARSCaA

Oegmad sow Coglas Fullea § Acwans 4
EEr = | ”l sl I.

VICEPRESIDENCIA DI REFINACION Y PETROQUIMICA
cnmmumvecmqumnoqohnmf :!Erjnlfu %@

MEMORANDO
{

PIN/GPR-167-12 | o
Barrancabermeia, Dicembre 11 ge 2012 L. 408 pre

PARA: Ing. Juan Mauricio Lopez; Gerente de Proyectos de Refinacion y
Petroquimica.

DE: Ing. Reynalde Acevedo Rodriguez; Jefe cel Departamentoc ce
Ingenieria - PIN.

ASUNTO: DIVULGACION PARAMETRICOS DE TRANSFORMADORES Y
TUBERIA PARA LA VRP.

El eaquipc de Esmmackn de Costos de la GRP an congunta con Is Direocion
Comporative de Proyecios (DPY), tienen & objetva de cresr mevicas propiss o= ia
compaiia, qua ‘orisfezcan |a revisién y validacién de los esfimatives o= costos y
Lempos de ios progremas y proyscios

Coma resullado se han ganarado paramainces de caslos que permytan apoyar la toma
O gecisiones en fases tempranas de maduracion y gesticn de proyectos, oblenienda
una mejor predctibilidad v control de los senvicos an la Estimacion de Costos en ia
VRP

Los paraméirices fueron generados mediante Informacion histdrica de corirsios
sjecutados en Is Refineria de Barrancatemmeja, entre 103 afes 2007 hasta 2011 as!
como tembén de prayecios que s2 madwaron durante e aflo 2012 dentro deo o

Gerencis de Proyecios,
A conlinuacdan se presantan 10s peramalrices menconados:

et
YRP-SeV.S.nay Cavess 2 Cabe 10 9 1OV Ctutes 3ut 7% o Agoes
Varsda: 03 Ricner L. d32a e O AN terteve - Tatiresa.

Teltfoees 1D 0200001 fac: (O_T) 50000
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) +———————rtn= —
0 5 10 ) (h)xs 20 2% E N
Pario g6 Tuberia {kg/m|
Calbes
Dimension
Nominad Do)| 40 8 160

1 2.5 324 474

112 405]  sa1l 725

2 3.4 748 11.11

) 1129 1527 1135

3 16,07 2132 33.54

€ W26 456 756

8 4255] o464 117

10 80,31 9501 17233

12 79.73] 13208| 23876

L4 9435] 158.1| 2817

16 1233) 200.55| 36535

i8 1558] 25455 A5017

20 18342! 31117 S6481

% 25544 | 44203 80822
pa i
VAR OPY P04 Covers 3 Cotu 30 v 1D DActzas el 25 44 Ao,
werckdes ©1 80000 L DerrdiadirreSetar e - Catenna

Tolttwaon (B 78200001 Fow: [0, 7) Q00000
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VICEPRESIDENCIA DE REFINACION ¥ PETROQUIMICA
GERENCIA DE PROYECTOS DE REFINACION Y PETROQUIMICA

Consderaciones

e Los paramétricos mostrades, s& genesaron uilizando informacion histdrica
de proyecios sjecutacos desde &l afio 2001 hasta of afio 2011, en la
Refineria de Barancabermem

e Los precos se nomalizafon a 2012 con la hermamients corporativa
Escalation Tool,

* Los costos sa exprasan &n COP/Kg de tuberia.

o La absdsa de 3 grifica (@) representa el diametro de |& luberia en
pulgadas.

» Se presertan los tres Schedule mas usadcs dentrp de la Refinerla de
Barancabermei.

« Elmatarial de 12 tuberia es acero al carbono A108 y AS3

» Se analizaron Wberlas comerciales de Scheaule 40, 80 y 163 en un rango
de ciametro (e} de: ¥s e 224",

Incdusones

o Sumins¥o y montaje de Wwbera y accesarios mencres (excepto bridas y
véalvidas) da acero al carbén en canpo en alturas de hasla 6m,

Alguier, armado y desarmado de ardamics

Prueba hidrostatica y precomisionamianto.

Suminisro e instalacion de soportes metalicos tipicos (Incluye pntura)
Suminisio y aplicadon de limpleza y pintura para wberlas aéreas tap 1a
especificaadn téonica corporativa.

Exclusiones

= Escalacién y contingencia.

o AlUy demas costos mdrectos.
Cosios de pasos espedales (Cruces de via, subfiuviales, viaductos stcétera),
infraestructura de seccionamiento, terdido de fibra Optica en la linea y

sistemas de profecadn catodics,
» Ensaycs no destrcives en montaje {rayos X, Ultrasonido y aivios térmicos).
Mg b 328
VAF-OFY-rass Covera JCale )0 ¢ 100 OADas def 25 2w Ados.
Werside: 0L Soase I, BarmcedereaiySamder « Copeas

Tokioess (570000801 Fac (D) 0308000

45



> &Tﬁ'ROL

VICEPRESIDENCIA DE REFINACION ¥ PETROQUINMICA
GENENCIA DE PROYECTOS DE REFINACION ¥ PETROQUIMICA

Los amnteriores paramétricoa han sig0 elaborades por & Equipe d& Estimscion de
Costas del degartamenio de Ingenlerla de la VRP, valldados por la OFY y
posterionmenta dhvuigados para su respectiva aplcacion. Eslos paramétricos son
SBlS 84 Meéjoramienio y normaizacion  contmua en funcian de & informamen
disponiin

D\MA.O\.PV‘"—\

Rey Acevedo Rodriguez
lefe rtamento de Ingenieria PIN - GRP

C.C Dra. Lesly Castrg, Coorcinadora de cantratacitn A8

ing. Ivan Guerrero Gomez, Jefe Departamento de Prayectes
Ing. Cesar Luts Baroo Garcls, Derector Carporativa de Proyectos
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ANEXO K. TABLAS DE CORRIENTES.
Tabla 27. Corrientes sistema PG-252.

SISTEMA PG-252 COMPOSICIONES MASICAS
CORRIENTE TEMPE_RTURA PRESION | FLUJO HXO0| C6 | C5 | C4 | C3 | C2 | C1 |H2S | H2 | Aire
(9 (kPa) | (kg/h)

GASES T-253 48 39 137,80 | 30962 |0,059|0,027(0,176|0,152|0,137|0,111|0,149|0,066|0,004 (0,118
GASES T-131 35,00 137,80 | 104,59 |0,059|0,027(0,176|0,152|0,137|0,111|{0,149|0,066|0,004 (0,118
GASES AD-272 40,95 135,83 | 478,56 |0,033|0,028(0,181|0,156|0,141|0,114 0,153 |0,068|0,004 (0,121
CONDENSADO D-271 40,95 135,83 | 623,96 |1,000|0,000 (0,000 |0,000|0,000| 0,000 0,000(0,000|0,000(0,000
GASES A PG-252 4092 132,38 | 478,56 |0,033|0,028(0,181(0,156|0,141|0,114 0,153 |0,068|0,004 (0,121
CONDENSADO D-272 4092 132,38 0,00 |(1,000(0,000|0,000 0,000(0,000)|0,000|0,000(0,000/0,000)0,000
GASES T-205 118,33 137,50 77,77 |0,05%|0,027(0,176|0,152|0,1537|0,111 0,149|0,066|0,004 (0,118
2 115,18 137,80 | 393,47 |0,814|0,005(0,055|0,030|0,027|0,022 |0,029|0,015|0,001 (0,023
CONDENSADO 115,18 137,80 0,00 |(1,000(0,000|0,000 0,000(0,000)|0,000|0,000(0,000 0,000)0,000
BOOSTER T-205 ' ' ' ' ' ' ' ' ' ' ' ' '
ESEDR EVECTORES U- 118,33 137,80 | 315,70 |1,000|0,000 (0,000 0,000|0,000 0,000 0,000(0,000|0,000 (0,000
\::;DR EVECTORES U- 35,00 137,90 | 294,84 |1,000|0,000(0,000 (0,000|0,000| 0,000 0,000(0,000|0,000(0,000
GASES AD-271 40,98 136,41 |110252|0,580|0,012(0,07%|0,068|0,0610,050|0,067|0,029|0,002 (0,053
GASES A CRACKING 66,84 197,85 | 478,56 |0,033|0,028(0,181|0,156|0,141|0,114 0,153 |0,068|0,004 (0,121
9 35,00 137,90 | 399,43 |0,754|0,007 (0,046 |0,040|0,036|0,025|0,039|0,017|0,001 (0,031
GASEST-205 AD-271 3764 136,41 | 393,47 |0,814|0,005(0,035|0,030|0,027 0,022 |0,029|0,013|0,001 (0,023
GASEST-131AD-271 35,00 137,82 | 399,43 |0,754|0,007 (0,046 |0,040|0,036|0,025|0,039|0,017|0,001 (0,051

Tabla 28. Corrientes sistema PG-2102.

SISTEMA PG-2102 COMPOSICIONES MASICAS
CORRENTE | TEMPERTURA \PRESION \FLUJO\ 1oy | o5 | 5 | ca | @3 | c2 | ¢ | Has | H2 | Aire
(9 (kPa) | (kg/h)
GASES A CRACKING 54,52 197,85 | 328,05 |0,0594|0,0297|0,1782|0,1485|0,1386|0,1083|0,1485|0,0693|0,0000 | 0,1138
GASES A PG-2101 43,47 137,47 | 328,05 |0,0594|0,0297|0,1782|0,1485|0,1386|0,10830,1485 |0,0693 {0,0000|0,1188
GASEST-2003 54,44 137,50 | 207,58 |0,0594|0,0297|0,1782|0,1485|0,1386|0,10830,1485 |0,0693 (0,0000|0,1188
GASEST-2103 54,44 137,90 | 120,47 |0,0594|0,0297|0,1782|0,1485|0,1386|0,10830,1485 |0,0693 0,0000|0,1188
GASES T-2003 A PG-2101 35,00 13747 | 207,58 |0,0594|0,0297|0,1782|0,1485|0,1386|0,1083|0,1485|0,0693|0,0000 | 0,1188
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Tabla 29. Caso de estudio Sistema PG-252.

FONDO D-100 TOPE D-100
Temperatura Flujo Flujo Flujo Flujo Flujo Flujo
enfriamiento | Butanos |Pentanos | Hexanos |Etanos |Propanos | Metanos
(°C) BPD BPD BPD BPD BPD BPD
-45,56 15,43 19,45 2,93 22,91 12,86 36,63
-42,78 14,69 19,23 2,92 23,15 13,70 36,65
-40,00 13,86 18,96 2,92 23,37 14,49 36,67
-37,22 12,96 18,62 2,90 23,56 15,21 36,69
-34,44 11,99 18,21 2,89 23,73 15,88 36,70
-31,67 10,96 17,70 2,87 23,88 16,48 36,72
-28,89 9,89 17,08 2,84 24,01 17,03 36,73
-26,11 8,79 16,34 2,81 24,13 17,52 36,75
-23,33 7,68 15,45 2,77 24,23 17,96 36,76
-20,56 6,59 14,40 2,71 24,32 18,35 36,77
-17,78 5,563 13,17 2,63 24,41 18,69 36,78
-15,00 4,52 11,75 2,52 24,48 18,99 36,79
-12,22 3,57 10,12 2,38 24,54 19,26 36,80
-9,44 2,69 8,31 2,18 24,60 19,50 36,81
-6,67 1,89 6,35 1,91 24,66 19,70 36,82
-3,89 1,19 4,31 1,52 24,70 19,88 36,83
-1,11 0,55 2,12 0,91 24,74 20,03 36,83
1,67 0,15 0,62 0,31 24,77 20,13 36,84
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Tabla 30. Caso de estudio Sistema PG-2102.

FONDOS D-101 TOPE D-101
Temperatura Flujo Flujo Flujo Flujo Flujo Flujo
enfriamiento |Butanos |Pentanos |Hexanos | Etanos | Propanos| Petanos
(°C) BPD BPD BPD BPD BPD BPD
-45,56 10,44 13,22 2,15 16,32 12,18 14,46
-42,78 10,01 13,10 2,15 16,53 13,09 14,47
-40,00 9,53 12,95 2,14 16,72 13,94 14,48
-37,22 9,00 12,76 2,13 16,88 14,74 14,49
-34,44 8,42 12,53 2,13 17,02 15,49 14,50
-31,67 7,79 12,25 2,11 17,15 16,16 14,50
-28,89 7,13 11,90 2,10 17,26 16,78 14,51
-26,11 6,44 11,49 2,08 17,35 17,34 14,52
-23,33 5,74 10,99 2,06 17,44 17,84 14,52
-20,56 5,03 10,40 2,02 17,52 18,29 14,53
-17,78 4,33 9,70 1,98 17,59 18,70 14,53
-15,00 3,65 8,88 1,92 17,65 19,05 14,54
-12,22 3,00 7,94 1,85 17,71 19,37 14,54
-9,44 2,38 6,87 1,74 17,75 19,64 14,54
-6,67 1,81 5,69 1,60 17,80 19,89 14,55
-3,89 1,30 4,40 1,41 17,84 20,10 14,55
-1,11 0,84 3,06 1,14 17,87 20,29 14,56
1,67 0,42 1,66 0,74 17,90 20,45 14,56
4,44 0,11 0,47 0,25 17,93 20,57 14,56

ANEXO L. VALOR PRESENTE NETO Y TASA INTERNA DE RETORNO (TIR)

El valor presente neto es un estimativo que me permite determinar la viabilidad de
un proyecto. Si el VPN > 0 esto quiere decir que el proyecto es viable [14]. EI VPN

se logra encontrar cuando todos los valores del proyecto (ingresos y egresos) se

llevan al presente mediante la siguiente expresion:

Donde I, es la inversion inicial, m es el horizonte del proyecto, i tasa minima

atractiva y VF el valor futuro y para este caso el valor futuro se tomé como la

VPN = 1+i e E5
-0 (140" (E5)
n=
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diferencia de los ingresos menos los egresos (ingresos brutos menos costos
operativos) [14].
La tasa interna de retorno se puede calcular cuando VPN es igual a cero, y se

encuentra la variable interés, que en cuyo caso seria la TIR [14].

ANEXO M. COSTO MANO DE OBRA

Segun la bibliografia la mano de obra puede ser calculada mediante las siguientes

ecuaciones:

Ny, = \/6,29 +37,9P2 + 0,23N,,, (E6)

Npp = Z Equipos (E7)

Donde Nol es el nimero de operarios, P es el nUmero de pasos 0 procesos que
involucran solidos y Nnp el nimero de equipos no particulares que involucran,
compresion, calentamientos, enfriamientos, mezcla y reaccion. La tabla 31

esquematiza los equipos no particulados empleados en la alternativa N°1.

Tabla 31. Célculo del numero de operarios

MANO DE OBRA
Compresores 2
Intercambiadores 2
Total 4

De esta manera se requieren 3 nuevos operarios para ambos sistemas PG. Estos
operarios son capaces de suplir las tres jornadas laborales durante el afo, es decir,
cada operario trabajaria una jornada y seria rotativa, esto se corrobora de acuerdo
al esquema operacional del Departamento de Refinacion de Crudos [1]. El costo de

cada operario viene determinado la Tabla 32.
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Tabla 32. Salario minimo y costo de mano de obra [15].

Especificaciones Salariales

Concepto Valor Mensual | Valor Anual Valor Anual
(COP) (COP) (USD)
Salario Minimo 737.717,00 | 8.852.604,00 2.950,87
Subsidio Transporte 83.140,00 997.680,00 332,56
Salud 92.215,00 1.106.580,00 368,86
Pension 118.035,00 1.416.420,00 472,14
Riesgos Profesionales 5 51.345,00 616.140,00 205,38
Caja de Compensacion 29.509,00 354.108,00 118,04
Cesantias 68.405,00 820.860,00 273,62
Interés Cesantias 8.209,00 98.508,00 32,84
Prima de Servicios 68.405,00 820.860,00 273,62
Parafiscales 66.400,00 796.800,00 265,60
Vacaciones 30.738,00 368.856,00 122,95
Descuento Salud-Pension -59.018,00 -708.216,00 -236,07
Total 1.295.100,00 |15.541.200,00 5.180,40
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