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RESUMEN 

 

TÍTULO: EVALUACIÓN TÉCNICA DE LA UNIDAD GENERADORA DE HIDRÓGENO U-4650 DE 
LA PLANTA DE HIDROTRATAMIENTO EN LA REFINERÍA DE BARRANCABERMEJA-

ECOPETROL OPERANDO CON GAS GUAJIRA 

AUTORES: Joyce Isabel Aguilar Ribero; Jesús Rodríguez Romero  

PALABRAS CLAVES: Hidrógeno, Unidad Generadora de Hidrógeno U-4650, gas Guajira, ASPEN 
Hysys. 

 

DESCRIPCIÓN:    

Ecopetrol S.A es la principal compañía petrolera en Colombia que comprometida con el medio 
ambiente en cuanto a la reducción del contenido de azufre en la gasolina y diesel mediante 
hidrógeno, inauguró la unidad de generación de hidrógeno (U-4650). Debido a que esta unidad 
presenta disminución en su producción de hidrógeno, Ecopetrol en compañía de la UIS, trabaja en 
el desarrollo de una metodología de evaluación técnica que permita encontrar puntos de falla para 
mejora de la operación actual de la unidad. En la primera fase de este trabajo, se planteó la 
estructuración de una herramienta informática que permita la evaluación actual de la unidad 
constituyendo la base de este trabajo de tesis de grado.   

Por tanto, se desarrolló una simulación en ASPEN Hysys de la unidad generadora de hidrógeno 
(U-4650), y se realizó una evaluación técnica en condiciones actuales de operación utilizando 
como materia prima gas natural Guajira con aproximadamente 98 %mol de metano.  

El estudio se enfocó en la generación de hidrógeno dada en los equipos; horno reformador (H-
4651) y convertidor de alta temperatura (R-4652), ya que en éstos se lleva a cabo la conversión de 
Gas Natural. Los resultados de la simulación se validaron usando datos históricos de la empresa 
en una ventana de tiempo de 24 meses.  
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ABSTRACT 

 

TITLE: TECHNICAL EVALUATION OF THE HYDROGEN GENERATING UNIT U-4650 OF THE 
HYDROTREATMENT PLANT IN THE BARRANCABERMEJA-ECOPETROL REFINERY 

OPERATING WITH GUAJIRA GAS 

AUTHORS: Joyce Isabel Aguilar Ribero; Jesús Rodríguez Romero  

KEYWORDS: Hydrogen, Hydrogen Generation Unit U-4650, Guajira gas, ASPEN Hysys.  

 

DESCRIPTION:  

Ecopetrol SA is the leading oil company in Colombia committed to the environment in terms of 
reducing the sulfur content in gasoline and diesel by hydrogen. This is the reason by Ecopetrol 
starts the U-4650 hydrogen generation unit. Due that this Unity presents a decreasing in its 
production, Ecopetrol with UIS, work in the development of a technical evaluation methodology to 
allow found the failures to propose to improve the current operation in the unity. On the first phase 
of this work, it is raised to structuration of a useful software tool that allow the evaluation of unit. 
This is the base of the present undergrade project.  

Therefore, in this work was developed an ASPEN Hysys simulation of hydrogen generation unit (U-
4650) and a technical evaluation under actual operating conditions using Guajira Natural Gas as 
feedstock with approximately 98%mol of methane. 

This study is focused in the hydrogen generation performed in the reforming oven (H-4651) and the 
high temperature reactor (R-4652), because in these equipments taken place the conversion of 
Natural Gas. The simulation results are valided using the historical data of the company at time 
windows of 24 months. 
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INTRODUCCIÓN 

 

La empresa colombiana de petróleo mixta, ECOPETROL S.A, es la más 

importante en Colombia. Posee la refinería más grande, la cual se encuentra 

situada en Barrancabermeja (Santander) ocupando 254 hectáreas, con 42 

unidades de procesos y cargando 250000bbl/d [1]. 

Debido a la necesidad de generar combustibles más limpios mediante la reducción 

de compuestos azufrados (ley 1205 de 2008), Ecopetrol inaugura la planta de 

hidrotratamiento (HDT) en la refinería de Barrancabermeja en el año 2010. Esta 

planta HDT cuenta con 7 unidades de proceso que se enumeran a continuación 

(Ver Figura 1):  

1) Unidad de generación de hidrógeno (U-4650), 

2) Unidad de hidrotratamiento de gasolina (U-4750), 

3) Unidad de hidrotratamiento de diésel (U-4700), 

4) Unidad de amina (U-4860), 

5) Unidad de aguas agrias (U-4840), 

6) Unidad de Claus (U-4800): Planta recuperadora de azufre y 

7) Unidad de Clauspol (U-4820): Planta de gases de cola [2]. 
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Figura 1. Planta de hidrotratamiento HDT, refinería de Barrancabermeja 

 

Fuente: ECOPETROL S.A, 2014 

La unidad de HDT de gasolina permite disminuir la cantidad de azufre inicial 

(aprox. 1900 ppm) y producir gasolinas acordes a las regulaciones nacionales 

actuales. Para ello, el corte de gasolina que entra en dicha unidad debe ser 

tratada con hidrógeno permitiendo una reducción del contenido de azufre hasta 30 

ppm. El producto resultante es posteriormente almacenado y mezclado con 

gasolina no hidrogenada obteniendo así 60000bbl/d  de gasolina con 300 ppm. 

Durante el proceso se generan como subproductos amina rica en H2S (ácido 

sulfhídrico o sulfuro de hidrógeno) y aguas agrias. 

Por otro lado, la unidad de HDT de diésel trata el corte de diésel producido por la 

refinería, el cual contiene 4500 ppm de azufre, para reducirle su contenido hasta 

25 ppm. El producto obtenido es posteriormente almacenado y mezclado con 

diésel no hidrogenado consiguiendo 70000bbl/d de diésel con 50 ppm para Bogotá 

y Medellín, así como para los sistemas de transporte masivo de todo el país y 

diésel de 500 ppm para el resto del territorio nacional. Los subproductos 

generados durante el proceso son los mismos antes mencionados para la unidad 

HDT de gasolina [2]. 
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Las demás unidades (unidad de amina, de aguas agrias, de Claus y Clauspol) 

realizan la recuperación de los subproductos mencionados anteriormente con el fin 

de producir 47,2 ton/d de azufre líquido. 

Para realizar todos los procesos anteriores es indispensable el uso del hidrógeno 

que se obtiene a partir del gas natural y vapor de agua. Por esta razón dentro de 

la planta de HDT encontramos la unidad generadora de hidrógeno U-4650 (Anexo 

A) que se encarga de proporcionar el hidrógeno necesario a la unidad HDT de 

gasolina y HDT de diésel. La U-4650 consta de seis secciones que son: 

1) Desulfurización,  

2) Reformado con vapor, 

3) Conversión a alta temperatura,  

4) Purificación de hidrógeno (PSA),  

5) Generación de vapor y  

6) Recuperación de hidrógeno (PSA ROG) [2]. 

Actualmente, la unidad generadora de hidrógeno (U-4650) produce un gas de alta 

pureza (promedio de 99,65%mol) [3] a partir de gas natural Guajira que contiene 

alrededor de 97,5%mol de metano (CH4) [4]. Debido a la alta pureza del gas 

Guajira (Ver Tabla 1), dicho gas se exporta en grandes cantidades y ha conllevado 

a predecir su agotamiento temprano en un futuro cercano. Debido a ello, es 

fuertemente probable que otro tipo de carga sea necesaria para suministrar el 

metano necesario en la U-4650. 
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Tabla 1. Composición gas Guajira  

Componente Resultado (%mol) 

CH4 98,044 

Nitrógeno 1,5695 

Oxígeno 0,0113 

CO2 0,1453 

Etano 0,1466 

Propano 0,0495 

Iso-butano 0,0165 

N-butano 0,0071 

H2S 0 

Fuente: ECOPETROL S.A, 2014 

La unidad generadora de hidrógeno se diseñó para operar con Gas Natural 

Guajira, por lo tanto al cambiar este gas de carga por uno de menor contenido en 

metano provocará un cambio en el comportamiento del horno reformador y en el 

convertidor de alta temperatura. Ecopetrol cuenta con otros pozos de producción 

de Gas Natural siendo el Gas Natural Cusiana el que vendrá seguramente a 

remplazar el Gas Guajira, ya que existen grandes volúmenes de reserva en el 

piedemonte llanero. La Tabla 2 muestra la composición de este gas, el cual 

presenta un contenido de metano más bajo que el observado en el Gas Guajira.  

Tabla 2. Composición gas Cusiana.  

Componente Resultado (%mol) 

 CH4 82,747 

Etano 9,984 

Propano 3,648 

 CO2 1,834 

N-butano 0,545 

Nitrógeno 0,544 

      Iso-butano 0,537 

Iso-pentano 0,085 

n-Pentano 0,045 

C6+ 0,028 

Fuente: ECOPETROL S.A, 2014 

El interés de Ecopetrol es por lo tanto, determinar cómo este cambio de gas de 

carga va a afectar la producción de hidrógeno, esto implica entonces, evaluar el 

nuevo rango de condiciones de operación que debe ajustarse experimentalmente 

para mantener la actual producción de la unidad. En ese sentido y de la mano con 

la Universidad Industrial de Santander, se plantea en esta tesis de grado, que 
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tiene como objetivo el desarrollo de una simulación de la unidad generadora de 

hidrógeno (U-4650) usando la carga de gas actual (Gas Guajira) que servirá de 

herramienta predictiva para el posterior estudio de condiciones de operación 

necesarias con Gas Cusiana. La simulación desarrollada en este estudio se 

validará en los rangos de operación de la refinería mediante la comparación de los 

datos arrojados por el simulador con los datos históricos de la empresa en una 

ventana de tiempo de 24 meses.  
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1. MARCO TEÓRICO 

 

1. 1 ASPEN HYSYS 
 

ASPEN Hysys es una herramienta que permite el diseño y optimización de 

procesos químicos y petroquímicos mediante el simulado en estado estacionario y 

dinámico. Cuenta dos ambientes “properties” y “simulation” en los que se agregan 

los componentes, modelos termodinámicos, reacciones químicas, equipos y se 

construye el diagrama de flujo o flowsheet. Este programa, muy usado en la 

industria de petróleo y gas, permite modelar más de 40 operaciones unitarias 

(columnas de destilación y extracción, reactores, intercambiadores de calor, 

separador de 3 fases, etc.) usando una base de datos de más de 1500 

compuestos, propiedades de sustancias puras, electrolitos y crudos, correlaciones 

específicas para fracciones de petróleo, procesos de reciclo, ajuste de variables, 

entre otros [5]. Para ello, ASPEN Hysys requiere de la termodinámica, los 

balances de masa y energía y en algunos casos las ecuaciones constitutivas del 

proceso. 

1.1.1 Elección del paquete termodinámico 

Uno de los principales requisitos que requiere la simulación en ASPEN Hysys es la 

elección de uno o varios paquetes termodinámicos “fluid package” que permitan 

definir la información (propiedades, componentes, componentes hipotéticos, 

parámetros de interacción, reacciones, datos tabulados, etc.) de las sustancias 

involucradas en el proceso. Con éste se calculan las propiedades físicas y 

evaporación espontánea de las corrientes [6]. Por esta razón, el usuario debe 

elegirlo correctamente, ya que en muchas ocasiones el programa converge con la 

información suministrada pero si no es el modelo termodinámico adecuado, las 

especificaciones de salida no van a ser las correctas ni las que más se ajustan a la 

realidad. En la Tabla 3 se presentan las características de algunas ecuaciones de 

estado para seleccionar un buen modelo termodinámico. 
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Tabla 3. Características de algunas ecuaciones de estado. 

Redlich Kwong Soave (SRK) Peng Robinson 

-Apto para fluidos simples (Ar, Kr, 

Xe), para los cuales el factor acéntrico 

es 0. 

 

-Calculo de propiedades críticas de 

mezclas binarias y equilibrios de 

fases a presiones <10 atm. 

 

-Calcula entalpias de líquido vapor 

para sustancias polares y/o sin 

simetría esférica. 

-Predice el comportamiento de fases 

de sustancias a alta presión y 

temperatura como por ejemplo en el 

procesamiento de hidrocarburos, 

extracciones supercríticas. 

 

-Correlaciona el ELV de mezclas que 

contienen hidrocarburos, H2, N2, 

H2SO4, CO, CO2. 

 

-Calcula ELV de mezclas simétricas 

que tengan CH4. 

 

-Apto para temperaturas superiores a 

-143°C y presiones mayores a 5 psia. 

 

-Predice el comportamiento de fases 

de sustancias no polares y 

ligeramente polares. 

-Predice la presión de vapor y el 

comportamiento volumétrico de 

sistemas binarios, ternarios y 

multicomponentes. 

 

-Correlaciona de una manera más 

exacta el ELV de mezclas que 

contienen H2 y N2. 

 

-Mejora ligeramente la predicción del 

volumen del líquido y el factor de 

compresibilidad. 

 

-Apto para mezclas de moléculas 

grandes y pequeñas. 

 

 

 

Fuente: Fernández Rocha, 2006, [6] 

Además de los modelos presentados en la Tabla 3, existen otros modelos de gran 

uso como lo es el ASME Steam, el cual corresponde a un modelo especial usado 

para un solo componente; el agua. El paquete ASME Steam cuenta con 

propiedades del vapor saturado y recalentado en unidades del SI, pero tiene 

limitaciones como: presiones de menos de 15000 psia y temperaturas superiores a 

32°F (0°C) y menores de 1500°F [7].  

1.1.2. Simulación de reactores con ASPEN Hysys 

ASPEN Hysys permite la simulación de procesos químicos con varios tipos de 

reactores como el CSTR (Reactor de mezcla continua), Plug Flow Reactor 

(Reactor Flujo-Pistón) y General Reactors (Son prácticamente separadores de 

fases que incluyen reacciones químicas como el reactor de conversión, de 
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equilibrio y Gibbs). En la Tabla 4 se observa una descripción más detallada de los 

equipos. 

Tabla 4. Generalidades de los reactores en ASPEN Hysys. 

Reactor CSTR Reactor PFR Reactor de 

conversión 

Reactor de 

equilibrio 

Reactor Gibbs 

-Requiere la 

estequiometría, 

cinética de la 

reacción y volumen 

del reactor. 

-Para reacciones 

inversas, requiere 

valores de la Keq en 

función de la 

temperatura. 

-Calcula 

composiciones y 

conversión. 

-Los tipos de 

reacciones que usa 

son: cinética y 

velocidad simple. 

-Requiere la 

estequiometría, 

cinética de la 

reacción y 

dimensiones del 

equipo (longitud, 

diámetro, número de 

tubos, etc.) 

-Para reacciones 

inversas, requiere 

valores de la Keq en 

función de la 

temperatura. 

-Calcula 

composiciones y 

conversión. 

-Los tipos de 

reacciones que usa 

son: cinética, 

velocidad simple y 

catálisis 

heterogénea. 

-Requiere la 

estequiometría y 

conversión (del 

reactivo límite) de la 

reacción. 

-Calcula las 

composiciones de la 

corriente de salida. 

-El tipo de reacción 

que usa es: 

conversión 

-Requiere la 

estequiometría, 

valores de la Keq o su 

dependencia de la 

temperatura para 

cada reacción. 

-Adecuado si se 

desea conocer la 

conversión máxima. 

-Calcula la 

composición de la 

corriente de salida. 

-El tipo de reacción 

que usa es: equilibrio 

-Requiere la 

estequiometría. 

-No requieren de un 

set de reacciones. 

-Da resultados 

parecidos al reactor 

de equilibrio. 

-Calcula la 

composición en 

equilibrio de la 

corriente de salida 

minimizando la 

energía libre de 

Gibbs de la corriente 

de entrada.  

-El tipo de reacción 

que usa es: 

equilibrio. 

 

1.2 VAPOR REFORMADO (SR) DE HIDROCARBUROS 

 

El vapor reformado usa la energía térmica para separar el hidrógeno y el carbono 

de hidrocarburos e implica la reacción de estos combustibles con vapor sobre 

superficies catalíticas. El primer paso de la reacción es la descomposición del 

hidrocarburo en hidrógeno y monóxido de carbono, seguido por la reacción WGS 

(desplazamiento gas-agua, por sus siglas en inglés) de monóxido de carbono y 

agua a dióxido de carbono e hidrógeno. El vapor reformado es un proceso 

endotérmico, por lo tanto, parte del combustible debe ser quemado y el calor 

transferido al reformador [8]. 
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Este proceso tiene ciertas ventajas frente a otras tecnologías de producción de 

hidrógeno como por ejemplo: el producto tiene una concentración molar de H2 de 

70-80% a diferencia de los otros métodos con un 40-50%, genera menores 

emisiones de CO2 por mol de H2 producido, es económico a gran escala y ha sido 

ampliamente estudiado a nivel mundial teniéndose datos importantes de su 

proceso (catalizador, reformador, mecanismo, etc.). 

En el horno reformador se distinguen principalmente dos partes: el horno donde se 

realiza la combustión entre aire y gas combustible y el reactor o serpentín de tubos 

con catalizador donde se da la reacción de reformado de hidrocarburos, es decir, 

entre gas natural y vapor de agua. En su interior ocurren dos mecanismos de 

transferencia de calor; el de radiación que se da desde la alta temperatura de la 

llama hacia los tubos fríos y el de conducción que ocurre desde la pared de los 

tubos (donde está el catalizador) hacia el fluido del proceso. Sin embargo, aunque 

existen estos dos mecanismos de transferencia de calor, el dominante en el 

proceso es la radiación [9]. 

Los hornos de reformado para la producción de hidrógeno generalmente se 

cargan con gas natural, pero cuando no hay disponibilidad de éste se suelen usar 

otros hidrocarburos mayores (C5-C7) como nafta, gas licuado de petróleo, entre 

otros, que presentan poco octanaje y no son aptos para la gasolina [10].  

Para lograr un buen funcionamiento del equipo hay que considerar lo siguiente: 

-Etapas previas al reformado donde se eliminan compuestos que favorezcan la 

desactivación del catalizador. 

-Una adecuada relación vapor/carbono porque si es menor que el mínimo crítico, 

inmediatamente se forma carbón y si es mayor puede aumentar la caída de 

presión en los tubos. Según Ecopetrol, la relación óptima es de 3 moles de vapor 

por átomo de carbono [11]. 

-Un adecuado balance entre el calor aportado al proceso y el calor consumido por 

la reacción para evitar el sobrecalentamiento de los tubos y la formación de coque. 
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Según la información suministrada en ECOPETROL el horno H-4651 está dotado 

de 80 tubos con catalizador de Ni, 30 quemadores en la parte superior que 

generan calor para transferirlo a los tubos, una sección de radiación, de 

convección y una chimenea [9]. 

Una revisión bibliográfica para el proceso de vaporeformado de hidrocarburos 

señala que la primera unidad de reformado apareció en los años treinta para 

transformar hidrocarburos ligeros a 1atm [12], siendo BASF la primera en 

presentar una patente para el vaporeformado de metano (SMR, por sus siglas en 

inglés) con un catalizador de níquel soportado [13]. Desde entonces, la mayoría de 

los estudios de SR se han enfocado en las características del catalizador, 

mecanismos de reacción para el metano, cinética, termodinámica, reformadores de 

membrana, entre otros [14, 15, 16]. 

Existen, por otro lado, algunos estudios para el vaporeformado de los demás 

hidrocarburos ligeros como por ejemplo; las de Mandeep Sharma e Ingmar 

Schoegl [17] quienes demostraron que la conversión de propano en un reformador 

no catalítico y a 600°C es lenta (10%), pero logra su conversión completa al 

aumentar la temperatura sustancialmente hasta 1000°C. Este mismo estudio 

también demostró que sin catalizador no es bueno agregar vapor a baja 

temperatura.  

En el SR de etano y propano, O. Sidjabat y D.L. Trimm [18] concluyeron que usar 

catalizadores de níquel soportados en magnesio disminuye la formación de coque 

que si se usan catalizadores de níquel soportados por alúmina. 

El estudio de SR de i-butano con catalizador de Pt–Ce0,8Gd0,2O1,9 realizado por 

Chethan K. Acharya et al. [19] en donde los principales productos fueron H2, CO2, 

CO y CH4, mostró una conversión total de i-butano a 700°C.  

Sofía D. Angeli et al. [20] en su trabajo denominado “Vapor reformado de metano 

a bajas temperaturas: Efecto de la presencia de alcanos livianos en la formación 

de coque” observó que para el SR de etano y propano se producen H2, COx y CH4 

el cual puede producirse por metanación o hidrogenólisis. Al comparar la 
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distribución de gas tanto para el SR de metano como para el de etano y propano, 

concluyó que son similares a excepción del CO2 cuyo contenido aumenta al 

aumentar el número de carbonos en la alimentación. 

Una de las principales razones por las que la alimentación del SR está limitada al 

gas natural y a la nafta liviana es que el coque se forma en los procesos que 

incluyen hidrocarburos superiores incluso a altas relaciones vapor/carbono (Ko, 

1995). Un ejemplo de ello es el estudio realizado por O. Sidjabat y D.L. Trimm [18] 

en donde se evidenció que la formación de coque aumenta al aumentar el peso 

molecular de la alimentación. Sin embargo en el mismo trabajo, también se 

muestra que en el SR de etano y propano se favorece la poca formación de coque 

pero a 500°C y con catalizadores de níquel (Ni) soportados con magnesio (Mg). 

Otros estudios como el realizado por Natalia Morlanés Sánchez [10] también 

demuestran que la formación de coque aumenta cuanto menor sea la cantidad de 

vapor de agua en la alimentación. 

Muchas de las publicaciones de SMR, entre ellas las de D. Wayne Blaylock et al. 

[21] y Long Q. Nguyen et al. [22] afirman que el proceso de SR es altamente 

endotérmico y es típico que ocurra entre 600-900°C y 10-30 bar. V. V. Kuznetsov y 

S. P. Kozlov [23] demostraron que no sólo la cantidad de calor agregado a la 

reacción sino también la forma de suministrar el calor a lo largo del reactor 

aumenta el grado de conversión. Ellos observaron que si se aumenta la 

temperatura a la entrada del reactor, tanto la reacción como el calor agregado se 

vuelven más efectivos. Por otro lado, en los resultados presentados por Mihaela D. 

Lazar et al. [24] se observa que en el SMR con catalizadores de níquel soportados 

en aluminio, la selectividad hacia el CO2 es aproximadamente del 51% a 700°C y 

de aproximadamente 97% a bajas temperaturas. Otros estudios de SR a baja 

temperatura (500-700°C) como los de Long Q. Nguyen et al. [22] afirman que el 

zirconio es un soporte muy efectivo para el níquel y otros como los de Sofía D. 

Angeli et al. [20] muestran que el rodio (Rh) es mejor catalizador que el níquel (a 
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pesar que los dos metales son muy activos) ya que acumula menor cantidad de 

carbón a 400-550°C. 

En cuanto a los catalizadores usados en el proceso de SR de hidrocarburos y a 

las condiciones extremas que allí se manejan, éstos son propensos a desactivarse 

por la formación de coque, principal problema para los catalizadores basados en 

níquel. Por esta razón, M. Masuda et al. [25] y Kohej Urasaki et al. [26] estudiaron 

cuáles son las características más importantes para que los catalizadores sean 

efectivos y sugirieron que son el peso, tamaño, actividad, coste, tiempo de vida, 

selectividad, eficiencia, versatilidad en condiciones de operación y en 

combustibles de diferente composición. Además la literatura [27] indica que un 

beneficio para el catalizador es que incluya soportes y aditivos que brinden 

estabilidad a altas presiones parciales de vapor, mayor resistencia frente a la 

sinterización y deposición de coque, propiedades conductoras de iones óxido para 

intervenir de forma positiva en el mecanismo de la reacción y un adecuado estado 

de oxidación y dispersión del metal. Dentro de los metales más activos para el 

proceso se encuentran los del grupo VIII, como por ejemplo el níquel, el cual sigue 

siendo el más empleado por su bajo costo, alta actividad y estabilidad en la 

producción de hidrógeno. 

En este sentido se evidencia que las variables que más afectan la operación de 

SR son la temperatura, el catalizador y la relación vapor/carga como también lo ha 

planteado Joensen y Rostrup-Nielsen [28]. Sin embargo, la alta temperatura que 

favorece a la reacción de SR es perjudicial para la reacción WGS (water gas shift) 

según J.R Rostrup Nielsen [29], el cual indica que si se desea aumentar la 

conversión de CO y desplazar el equilibrio, se debe aumentar la concentración de 

agua o disminuir la temperatura en etapas posteriores. 

Una revisión bibliográfica para la cinética del proceso ayuda a entender el 

mecanismo de reacción, la formulación de nuevos catalizadores e implica la 

velocidad de reacción en función de las variables de operación. Jianguo Xu y 

Gilbert F. Froment [30] presentaron un esquema de reacción basado en el modelo 
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LHHW (Langmuir-Hinshelwood), el cual consiste en 11 pasos analizados 

detalladamente como posible etapa limitante de la velocidad de reacción (Ver 

Tabla 5). De sus estudios consideran que las reacciones (I-II) son una primera 

aproximación al proceso de vaporeformado. Rostrup- Nielsen y Aparicio [31] 

concluyeron que no existe una sola etapa limitante ya que la reacción de 

vaporefromado es aplicable a un amplio rango de condiciones de reacción. 

Tabla 5. Reacciones posibles en el vapor reformado de metano 

No. Reacción 

I CH4 + H2O  CO + 3H2 

II CO + H2O  CO2 + H2    

III CH4 + 2H2O  CO2 + 4H2 

IV CH4 + CO2  2CO + 2H2 

V CH4 + 3CO2  4CO + 2H2O 

VI CH4  C + 2H2 

VII 2CO  C + CO2 

VIII CO + H2  C + H2O 

IX CO2 + 2H2  C + 2H2O 

X CH4 + 2CO  3C + 2H2O 

XI CH4 + CO2  2C + 2H2O 

Fuente: Xu y Froment, 1989 [30] 
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2. METODOLOGÍA 

 

Para cumplir con el objetivo propuesto se siguió la metodología presentada en la 

Figura 2. 

Figura 2. Metodología desarrollada para la evaluación técnica de la U-4650

 

 

2.1 REVISIÓN BIBLIOGRÁFICA 
 

Con el fin de conocer las condiciones de operación típicas del proceso de 

vaporeformado de hidrocarburos y la cinética de sus reacciones se realizó una 

revisión bibliográfica en base de datos.  

2.2. IDENTIFICACIÓN DEL PROCESO DE GENERACIÓN DE HIDRÓGENO DE 

LA U-4650 DE ECOPETROL S.A 
 

Esta etapa consistió en una visita realizada a la refinería de Ecopetrol S.A. en 

Barrancabermeja. En ella se recolectó la información necesaria para la realización 

de este proyecto; datos históricos de composiciones a la salida de los reactores, 

diagramas de flujo, características técnicas de equipos, cinética de las reacciones, 

especificaciones de catalizadores, etc.  

REVISIÓN BIBLIOGRÁFICA

IDENTIFICACIÓN DEL PROCESO DE 
GENERACIÓN DE HIDRÓGENO DE LA 

U-4650 DE ECOPETROL S.A

ESTRUCTURACIÓN DE LA 
HERRAMIENTA DE SIMULACIÓN DE LA 

U-4650

VALIDACIÓN DE LA SIMULACIÓN DE LA 
U-4650 
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2.3 ESTRUCTURACIÓN DE LA HERRAMIENTA DE SIMULACIÓN DE LA U-

4650 
 

Una vez se realizó la apropiación del proceso de generación de hidrógeno de la U-

4650, se inició el desarrollo de una simulación de esta unidad usando como 

herramienta ASPEN Hysys. Los modelos termodinámicos utilizados fueron Peng 

Robinson y ASME Steam (Ver ítem 1.1.1). El primero es adecuado para simular 

procesos que contengan principalmente hidrocarburos livianos e hidrógeno, sin 

embargo, cuando se presentan sustancias polares (por ejemplo CO y H2O) y a 

altas presiones dicho modelo arroja resultados un poco desviados de la realidad. 

Por lo tanto también se simuló con el paquete termodinámico “Peng Robinson SV” 

el cual considera las desviaciones en sustancias polares. Como los resultados 

obtenidos con Peng Robinson SV fueron muy similares (debido a que la presión 

no es significativa en nuestro caso) a los proporcionados con Peng Robinson, se 

decidió simular finalmente con Peng Robinson.  

En la sección de reformado con vapor se consideró que no hay deposición de 

coque en los catalizadores de la unidad ya que la formación de carbono no es 

determinante en el proceso de reformado [30]. 

La sección de desulfurización no fue posible simularla porque la reacción no se 

desarrolla en vista de que la composición de azufre en el Gas Guajira es de 0 

%mol. Sin embargo los desulfurizadores generan una pequeña caída de presión 

(0,2 atm) y un delta de temperatura en el gas de proceso. En nuestro caso se 

tuvieron en cuenta dichos cambios y se simplificó la sección usando un 

intercambiador de calor.  

En cuanto al proceso de la PSA, como ASPEN Hysys no dispone de 

adsorbedores, su proceso se representó a través de separadores, enfriadores, 

divisores y mezcladores los cuales permitieron la adecuada simulación de los 

datos de operación. 
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Se omitió la simulación de las secciones de recuperación de hidrógeno (PSA 

ROG) y generación de vapor porque nos enfocamos en la generación de H2 y 

estas secciones no son relevantes. 

 

2.4 VALIDACIÓN DE LA SIMULACIÓN DE LA U-4650 
 

Esta etapa del trabajo consistió en determinar si los resultados arrojados por la 

simulación concuerdan con los presentados en los históricos de la empresa. Para 

ello se realizó un tratamiento de eliminación de datos extremadamente anómalos, 

de los datos experimentales suministrados por la empresa en una ventana de 

tiempo de 24 meses (Anexo B), usando el concepto del diagrama de caja y 

bigotes. Se trabajó principalmente con las composiciones de salida del horno y del 

convertidor de alta temperatura; consideradas como las variables más importantes 

del proceso. Una vez eliminados los datos extremadamente anómalos, se calculó 

la media y la desviación estándar, las cuales fueron comparadas con los datos 

arrojados por el simulador Hysys. 

Se considera válida la simulación si los datos simulados se encuentran dentro del 

intervalo de confianza dado por la desviación estándar sobre la media calculada 

de los datos experimentales.  
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3. RESULTADOS Y ANÁLISIS DE RESULTADOS 

 

3.1 DISEÑO DE LA U-4650 EN EL SOFTWARE ASPEN Hysys V 8.0 

 

Con la identificación del proceso se realizó un diagrama simplificado de la unidad 

(Figura 3), el cual es base para diseñar la simulación de la U-4650 en ASPEN 

Hysys (Anexo C).  

Figura 3. Diagrama simplificado de la U-4650 
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Para la simulación de la unidad se usaron los datos (variables de entrada) 

suministrados por el personal encargado de la U-4650 (Ver Anexo D).  

Como se observa en la Figura 3, el horno de vapor reformado (H-4651) se divide 

en 2 equipos que son: El horno H-4650 y el reactor HR-4651, donde el reactor 

absorbe parte del calor que genera el horno. 

En el horno H-4650 se dan reacciones de oxidación (Ver Tabla 6). Debido a que la 

combustión puede considerarse completa para su simulación se utilizó un reactor 

de conversión que permite conocer el calor liberado. 

Tabla 6. Reacciones de oxidación dadas en el horno H-4650 

Reacción 

CH4 + 2O2  CO2 + 2H2O                                                

C2H6 + 
7

2
 O2  2CO2 + 3H2O                                            

C3H8 + 5O2  3CO2 + 4H2O                                             

CO + 
1

2
 O2  CO2                                                                                            

H2 + 
1

2
 O2  H2O                                                               

C2H4 + 3O2  2CO2 + 2H2O                                            

C3H6 + 
9

2
 O2  3CO2 + 3H2O                                            

C4H10 + 
13

2
 O2  4CO2 + 5H2O                                         

i-C4H10 + 
13

2
 O2  4CO2 + 5H2O                                       

C4H8 + 6O2  4CO2 + 4H2O                                            

i-C5H12 + 8O2  5CO2 + 6H2O                                         

 

Por otro lado, la simulación contempla que en el reactor HR-4651 se dan las 

reacciones de vapor reformado presentadas en la Tabla 7. Las reacciones de 

vapor reformado de etano y propano (3 y 4) no son importantes en este caso 

debido a que sus composiciones son menores a 1%mol y por tanto, se simularon 

como reacciones de equilibrio mediante la minimización de la energía libre de 

Gibbs usando un reactor de equilibrio. 
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Tabla 7. Reacciones de vaporeformado 

No. Reacción 

1 CH4 + H2O  CO + 3H2                                                  

2 (WGS) CO + H2O  CO2 + H2                                           

3 C2H6 + 2H2O  2CO + 5H2                                              

4 C3H8 + 3H2O  3CO + 7H2                                              

Fuente: Ecopetrol 

El efluente de salida del reactor HR-4651 es enviado al convertidor R-4652, en 

donde se produce la reacción de WGS (Ver Tabla 7). Así como el HR-4651, el 

convertidor R-4652 fue simulado usando un reactor de equilibrio. 

Para las reacciones de vapor reformado de metano y WGS (reacciones 1 y 2, 

Tabla 7) la cinética usada en la simulación se obtuvo de las siguientes ecuaciones 

que fueron proporcionadas por Ecopetrol utilizando datos experimentales (Anexo 

E).  

Para el vapor reformado de metano: 

𝐾𝑒𝑞 𝐶𝐻4 =
1

𝐾𝑝
[=] 𝑎𝑡𝑚2 

𝐾𝑝 = 𝑒{𝑍[𝑍((0,2513𝑍−0,3665)−0,58101)+27,1337]−3,2770} 

Para la conversión de CO a CO2 (WGS): 

𝐾𝑒𝑞 𝐶𝑂 = 𝐾𝑝 

𝐾𝑝 = 𝑒{𝑍[𝑍(0,63508−0,29353𝑍)+4,1778]+0,31688} 

Donde Z es una variable utilizada para simplificar las ecuaciones y se determina 

como:   

𝑍 =
1000

𝑇
− 1          𝑇 𝑒𝑛 𝐾𝑒𝑙𝑣𝑖𝑛 

Los equipos más relevantes del proceso son los reactores HR-4651 y R-4652. El 

presente trabajo se enfoca en éstos equipos porque en ellos se da la producción 
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de hidrógeno que depende de las variables presentadas en la Tabla 8. Los valores 

dados en la tabla corresponden a los valores de operación del mes de agosto del 

2014 que fueron proporcionados por el personal de Ecopetrol.  

Tabla 8. Variables importantes para la producción de hidrógeno 

Variable Reactor (HR-4651) Convertidor (R-4652) 

Relación vapor/carbono 3,095 mol vapor/átomo de 

carbono 

3,095 mol vapor/átomo de 

carbono 

Temperatura de salida 1570 °F 727 °F 

Caída de presión 5 psig No depende 

Fuente: Ecopetrol, 2014 

3.2 VALIDACIÓN DE LA HERRAMIENTA CON DATOS DE LA INDUSTRIA 
 

3.2.1 Tratamiento de datos experimentales  

Las corrientes más importantes del proceso son las corrientes 7 y 10 (Ver Figura 

3) que corresponden a la salida del horno reformador y convertidor de alta 

temperatura, respectivamente. Para estas corrientes se pudieron recuperar 231 

datos históricos (se trata de composiciones molares en base seca) obtenidas por 

cromatografía para un periodo de 2 años de operación, comprendido entre 

noviembre de 2012 y noviembre de 2014. 

Se aplicó el concepto del diagrama de caja [32] a los datos para conocer valores 

atípicos. En la Figura 4 se observa dicha distribución del porcentaje molar de H2 

en la corriente 7. 

De la Figura 4 se obtiene la siguiente información: 

Primer cuartil: Q1= 72,84 %mol 

Segundo cuartil o mediana: Q2= 73,52 %mol 

Tercer cuartil: Q3= 74,08 %mol 

Rango intercuartílico: RIC= 1,24 
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Figura 4. Diagrama de caja para el H2 en el horno de reformado 

 

 

Los datos atípicos son aquellos con valores superiores a Q3 +1,5RIC e inferiores a 

Q1 -1,5RIC. Los datos extremadamente atípicos son aquellos con valores 

superiores a Q3 +3RIC e inferiores a Q1 -3RIC. 

Q3 +3RIC= 77,79 %mol H2                     Q1 -3RIC= 69,12 %mol H2 

El mismo procedimiento se aplicó para los demás componentes (CH4, CO, CO2 y 

N2), obteniendo la Tabla 9 que muestra rangos entre Q1 -3RIC (mín.) y Q3 +3RIC 

(máx.).  
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Tabla 9. Rangos permitidos para las composiciones molares de salida en el horno 

reformador y convertidor 

  HR-4651 (Corriente 7) R4652 (Corriente 10) 

  CH4 CO CO2 H2 N2 CH4 CO CO2 H2 N2 

% Mín. 2.98 9.46 6.44 69.12 -0.06 2.81 -1.68 11.73 71.36 -0.20 

% Máx. 6.06 16.18 11.24 77.79 1.06 5.57 7.42 20.48 81.16 1.20 

 

Se eliminan los valores por fuera del rango para cada componente porque son 

datos extremadamente atípicos [32]. Dichos resultados anómalos pueden 

presentarse debido a que las cromatografías no siempre registran el valor 

adecuado de todas las composiciones en una muestra. Otra posible razón es que 

los históricos suministrados por la empresa pueden tener errores de digitación en 

el archivo que se recibió de Excel. 

Del anterior procedimiento se obtuvo una nueva muestra de 174 datos de los 

cuales el 80% (139 datos) se utilizó como muestreo para calcular el promedio y el 

intervalo de confianza (IC). El 20% restante se usó para verificar el intervalo 

calculado para la validación de la simulación.  

3.2.2 Determinación de la media experimental e intervalos de confianza a 
95% 

Las Figuras 5 y 6 muestran, como puntos azules, el 20% de datos experimentales 

no usados ni para el cálculo de la media experimental (línea negra continua) ni 

para el intervalo de confianza a 95% (línea de trazos). Se observa que la mayoría 

de estos valores se encuentran fuera de la media  IC y muy pocos dentro del 

rango de confianza asumido en este estudio. Esto muestra que los datos 

experimentales arrojados por la unidad pueden contener una alta dispersión y 

puede conllevar a que algunas predicciones sean sub o sobre estimadas. 
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Figura 5. Verificación del intervalo calculado para validación de la simulación en la 

salida del horno reformador 

 

 

Figura 6. Verificación del intervalo calculado para validación de la simulación en la 

salida del convertidor de alta temperatura 
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La convención de las Figuras 5 y 6 y del Anexo F (que contiene las gráficas para 

los otros compuestos presentes en las corrientes de salida del reactor HR-4651 y 

de la salida del convertidor R-4652) es: 

Puntos azules: Valores de Ecopetrol (20% de los datos restantes) 

Línea negra discontinua (media ± IC): Indica el valor máximo y mínimo del rango 

válido. 

Línea negra continua: Valor promedio 

Los valores muy por fuera del rango pueden ser datos atípicos que se deben a:  

 Cambios bruscos en la relación vapor/carbono y en la temperatura de las 

corrientes de salida del horno y del convertidor, ya que las composiciones 

de dichas corrientes dependen de éstas variables.  

 Emergencias presentadas en la unidad en las fechas registradas. 

 Razones por las que se eliminaron los datos extremadamente atípicos (Ver 

pág. 33). 

El modelo, sin embargo, fue validado mediante la comparación de los datos 

arrojados por el simulador con la media calculada para los datos experimentales.  

3.2.3 Comparación datos simulados – datos experimentales 

Para la validación de la simulación realizada, se compararon los datos obtenidos 

por el simulador en las condiciones de entrada presentadas en la Tabla 8 y los 

datos experimentales (media  (IC)). La comparación se encuentra en la Tabla 10, 

para la salida del reactor HR-4651 y en la Tabla 11 para la salida del convertidor 

R-4652. Como se observa en las tablas, los valores predichos por la simulación se 

encuentran dentro del proporcionado por los datos experimentales, excepto los del 

CO2 e H2 en el R-4652. La desviación (% Error) entre el valor predicho y la media 

experimental no supera el 1% en el reactor y el 5% en el convertidor.  

Las tablas muestran los resultados a baja y alta capacidad de producción que 

según los datos históricos de la empresa son 32% y 82% respectivamente. 
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Tabla 10. Validación de la simulación para el horno H-4651 

HR-4651 

(Corriente 7) 

Capacidad 

32% 

Capacidad 

82% Media   ±   (IC) 

% Error 

Cap. 32% 

% Error 

Cap. 82% 

CH4 4.488 4.485 4.487 ±   0.049 0.017 0.043 

CO 12.926 12.924 12.943 ±   0.132 0.133 0.144 

CO2 8.681 8.683 8.758 ±   0.081 0.876 0.856 

H2 73.409 73.412 73.318 ±   0.173 0.125 0.128 

N2 0.496 0.495 0.494 ±   0.028 0.363 0.354 

 

Tabla 11. Validación de la simulación para el reactor R-4652 

R-4652 

(Corriente 10) 

Capacidad 

32% 

Capacidad 

82% 
Media ±   (IC) 

% Error 

Cap. 32% 

% Error 

Cap. 82% 

CH4 4.096 4.093 4.144 ±   0.051 1.160 1.219 

CO 3.058 3.057 3.022 ±   0.160 1.201 1.167 

CO2 16.661 16.662 16.123 ±   0.154 3.335 3.344 

H2 75.733 75.735 76.238 ±   0.173 0.662 0.659 

N2 0.452 0.452 0.473 ±   0.028 4.468 4.476 
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4. CONCLUSIONES 

 

Se desarrolló una simulación utilizando datos experimentales y operacionales de 

la unidad generadora de hidrógeno U-4650, que permite predecir las variables de 

respuesta de mayor interés (composiciones) usando cargas de gas variable a 

diferentes capacidades de producción. 

El análisis estadístico permitió evidenciar que el simulador predice los datos 

experimentales con un error inferior al 1% en el horno de reformado H-4651 y al 

5% en el convertidor de alta temperatura R-4652. Este error fue calculado 

comparando los datos de concentración de los componenentes predominates en 

las corrientes de salida del reactor HR-4651 y de la salida del convertidor R-4652 

obtenidos por el simulador con la media experimental de estas mismas 

concentraciones calculada sobre una muestra 139 datos experimentales obtenidos 

en un tiempo de operación de la unidad de 2 años. 
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5. RECOMENDACIONES 

 

Se recomienda tener en cuenta la cinética de reacción para gases de carga con 

composiciones significativas de etano y propano ya que la simulación realizada 

despreció el efecto del catalizador para dichos componentes debido a sus bajas 

composiciones en el gas de carga utilizado en este trabajo.  

 

El coque en el catalizador de níquel se genera con facilidad cuando se presentan 

altas composiciones de etano, propano y otros hidrocarburos pesados en el gas 

de carga, por lo cual se recomienda tener en cuenta su formación en el horno H-

4651 si se desea obtener una mejor predicción. 

 

Se recomienda realizar un seguimiento más detallado a las composiciones de H2 y 

CO2 en el convertidor de alta temperatura R-4652 con el fin de evaluar el grado de 

predicción de la simulación cuando se cambien las condiciones de operación de la 

unidad. 
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ANEXOS 

ANEXO A. DIAGRAMA DE CONTROL DE LA U-4650. SECCIÓN DE DESULFURIZACIÓN 
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Fuente: Ecopetrol
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ANEXO A. DIAGRAMA DE CONTROL DE LA U-4650. SECCIÓN DE REFORMADO CON VAPOR 
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ANEXO A. DIAGRAMA DE CONTROL DE LA U-4650. SECCIÓN DE CONVERSIÓN A ALTA TEMPERATURA 
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ANEXO A. DIAGRAMA DE CONTROL DE LA U-4650. SECCIÓN PURIFICACIÓN DE HIDRÓGENO PSAM-4651 
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ANEXO A. DIAGRAMA DE CONTROL DE LA U-4650. SECCIÓN DE GENERACIÓN DE VAPOR 
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ANEXO A. DIAGRAMA DE CONTROL DE LA U-4650. SECCIÓN DE RECUPERACIÓN DE HIDRÓGENO PSA 

ROG M-4655 
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ANEXO B. HISTÓRICO DE LAS COMPOSICIONES DE SALIDA DE LAS 

SECCIONES DE REFORMADO CON VAPOR Y DE CONVERSIÓN A ALTA 

TEMPERATURA, NOV. 2012- NOV. 2014 

 

SECCIÓN DE REFORMADO CON VAPOR: 

Fecha CH4 CO  CO2 H2 N2 

nov-14 4.41 12.28 9.19 73.56 0.56 

nov-14 4.46 12.08 9.41 73.17 0.88 

nov-14 4.78 12.6 8.78 73.43 0.41 

nov-14 4.36 12.73 8.73 73.76 0.42 

nov-14 4.3 12.7 8.58 73.97 0.45 

nov-14 4.8 12.65 9.08 73.07 0.4 

nov-14 4.78 12.57 9.4 72.77 0.48 

nov-14 5.43 6.33 9.49 78.27 0.48 

oct-14 4.9 12.31 9.01 72.97 0.81 

oct-14 4.65 12.41 8.98 73.33 0.63 

oct-14 4.8 12.34 8.87 73.4 0.59 

oct-14 4.89 12.46 8.92 73.24 0.49 

oct-14 4.77 0 8.87 85.91 0.45 

oct-14 5.57 13.49 11.63 68.83 0.48 

oct-14 4.23 8.68 8.41 78.32 0.36 

oct-14 4.64 12.38 8.74 73.65 0.59 

oct-14 4.63 12.41 8.73 74.23 0 

oct-14 4.71 12.49 8.53 73.69 0.58 

oct-14 4.63 13.44 8.42 73.07 0.44 

sep-14 4.74 12.93 8.43 73.38 0.52 

sep-14 4.4 12.74 8.99 73.29 0.58 

sep-14 4.82 12.17 8.53 73.86 0.62 

sep-14 4.94 13.43 8.51 72.67 0.45 

sep-14 5.07 13.46 8.5 72.33 0.64 

sep-14 4.83 13.96 8.4 72.38 0.43 

sep-14 4.81 13.56 8.52 72.38 0.73 

sep-14 4.86 12.75 8.71 73.09 0.59 

sep-14 4.78 12.89 8.54 73.24 0.55 

sep-14 5.03 12.58 8.64 73.14 0.61 

ago-14 4.95 12.51 8.52 73.43 0.59 

ago-14 5.05 12.5 8.64 73.34 0.47 

ago-14 4.94 12.87 8.53 73.14 0.52 
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ago-14 4.88 12.71 8.57 73.33 0.51 

ago-14 4.99 12.89 8.46 72.34 1.32 

ago-14 4.91 12.58 8.57 73.27 0.67 

ago-14 4.95 12.92 8.42 73.11 0.6 

ago-14 5 13.19 8.81 72.68 0.32 

ago-14 4.28 11.51 7.83 75.65 0.73 

ago-14 4.93 12.68 8.46 72.99 0.94 

ago-14 4.68 12.61 8.36 74.01 0.34 

ago-14 4.83 12.69 8.58 72.89 1.01 

jul-14 4.64 13.01 8.68 73.12 0.55 

jul-14 4.61 12.76 8.71 73.15 0.77 

jul-14 4.13 13.14 8.44 73.82 0.47 

jul-14 4.45 13.04 8.66 73.34 0.51 

jul-14 4.6 13.14 8.55 73.16 0.55 

jul-14 4.44 12.82 8.29 73.79 0.66 

jul-14 4.41 13.12 8.49 73.44 0.54 

jul-14 5.05 0 9.87 84.47 0.61 

jul-14 4.55 13.07 8.34 73.46 0.58 

jul-14 4.73 12.93 8.64 73.18 0.52 

jun-14 4.63 14.35 8.64 71.61 0.77 

jun-14 4.65 14.48 8.47 71.96 0.44 

jun-14 4.82 14.73 8.5 71.33 0.62 

jun-14 4.73 12.95 8.74 72.88 0.7 

jun-14 4.87 12.9 8.68 73 0.55 

jun-14 4.61 12.69 8.3 74.1 0.3 

jun-14 4.79 12.17 8.68 73.54 0.82 

jun-14 4.64 12.38 8.95 73.5 0.53 

jun-14 4.86 12.26 8.66 73.75 0.47 

jun-14 4.93 13.49 8.63 72.53 0.42 

may-14 4.85 13.46 8.69 72.34 0.66 

may-14 5.12 0 9.9 84.44 0.54 

may-14 4.99 12.27 8.55 73.73 0.46 

may-14 4.63 12.23 8.36 74.18 0.6 

may-14 4.55 13.22 8.36 73.53 0.34 

may-14 4.9 12.56 8.53 73.6 0.41 

may-14 4.72 12.58 8.31 73.73 0.66 

may-14 5.03 0 9.17 85.01 0.79 

may-14 4.56 12.86 8.55 73.18 0.85 

may-14 4.39 13.17 8.5 73.51 0.43 

abr-14 4.25 12.53 8.57 74.1 0.55 

abr-14 4.09 3.4 15.61 76.48 0.42 
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abr-14 4.55 12.79 8.67 73.54 0.45 

abr-14 3.93 12.08 8.61 74.7 0.68 

abr-14 4.19 12.7 8.61 74.02 0.48 

abr-14 4.41 13.51 0 81.59 0.49 

abr-14 4.15 12.1 8.53 74.8 0.42 

abr-14 3.21 11.84 9 75.37 0.58 

abr-14 4.19 11.6 9.44 74.11 0.66 

abr-14 5.19 0 9.82 84.43 0.56 

mar-14 4.37 12.5 8.5 74.16 0.47 

mar-14 4.46 11.99 8.96 74.16 0.43 

mar-14 4.39 12.6 8.46 73.72 0.83 

mar-14 4.33 12.75 8.36 74.13 0.43 

mar-14 4.44 12.59 8.56 73.99 0.42 

mar-14 4.47 13.27 8.88 73.16 0.22 

mar-14 4.5 12.5 8.49 74.04 0.47 

mar-14 0 12.4 8.68 78.4 0.52 

feb-14 4.41 12.84 9.05 73.47 0.23 

feb-14 4.3 14.1 8.25 72.47 0.88 

feb-14 5 1.53 9.6 83.45 0.42 

feb-14 4.37 13.54 8.48 73.12 0.49 

feb-14 4.91 0 9.93 84.72 0.44 

feb-14 4.27 13.13 8.65 73.49 0.46 

feb-14 4.03 13 8.5 73.87 0.6 

feb-14 4.12 12.4 8.38 74.65 0.45 

ene-14 4.3 12.32 7.94 74.9 0.54 

ene-14 4.38 12.57 7.94 74.41 0.7 

ene-14 4.23 12.21 8.7 74.44 0.42 

ene-14 3.94 14.49 8.52 72.56 0.49 

ene-14 4.91 0.01 10.17 84.31 0.6 

ene-14 4.47 13.61 9.21 72.24 0.47 

ene-14 4.3 14.25 8.36 72.46 0.63 

ene-14 4.31 14.6 8.27 72.39 0.43 

ene-14 4.38 12.89 8.78 73.49 0.46 

ene-14 4.37 12.54 8.66 74 0.43 

ene-14 4.24 14.43 8.59 72.29 0.45 

dic-13 4.19 14.48 8.48 72.35 0.5 

dic-13 4.36 12.01 8.92 74.27 0.44 

dic-13 4.39 13.82 8.49 72.81 0.49 

dic-13 4.57 11.84 9.51 73.63 0.45 

dic-13 4.89 15.27 10.65 68.42 0.77 

dic-13 4.58 13.66 8.36 73 0.4 
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dic-13 4.56 12.22 8.87 73.63 0.72 

dic-13 4.79 14.33 9.79 70.6 0.49 

nov-13 4.78 0.74 13.32 81.16 0 

nov-13 4.44 13.43 8.24 73.49 0.4 

nov-13 4.45 13.37 8.49 73.23 0.46 

nov-13 4.5 14.37 9.96 70.63 0.54 

nov-13 4.23 12.94 8.43 73.88 0.52 

nov-13 4.3 12.78 8.34 74.13 0.45 

nov-13 4.7 14.44 10.43 69.71 0.72 

nov-13 3.89 13.35 8.62 73.64 0.5 

nov-13 4.43 12.99 9.08 73.02 0.48 

oct-13 4.37 13.06 8.6 73.51 0.46 

oct-13 4.38 15.59 10.43 69.61 -0.01 

oct-13 3.32 12.34 9.59 74.31 0.44 

oct-13 3.93 13.44 10.12 72.51 0 

oct-13 4.04 4.63 5.28 85.39 0.66 

oct-13 3.96 11.92 9.21 74.5 0.41 

oct-13 4.43 13.33 8.13 74.1 0.01 

oct-13 5.23 17.73 12.32 64.11 0.61 

oct-13 4.05 11.59 7.31 76.64 0.41 

oct-13 4.09 3.46 15.46 75.5 1.49 

sep-13 4.16 12.84 8.87 73.67 0.46 

sep-13 4.3 12.35 8.74 74.17 0.44 

sep-13 4.28 11.84 9.03 74.25 0.6 

sep-13 4.31 14 8.18 72.62 0.89 

sep-13 4.6 14.06 9.48 71.34 0.52 

sep-13 4.61 13.89 8.39 72.58 0.53 

sep-13 4.59 12.33 8.84 73.77 0.47 

sep-13 5.12 18.91 12.71 62.61 0.65 

sep-13 4.12 12.29 8.73 74.42 0.44 

sep-13 4.45 13.41 8.27 73.31 0.56 

ago-13 4.64 14.1 8.21 72.22 0.83 

ago-13 4.6 13.08 8.34 73.07 0.91 

ago-13 4.92 13.98 9.92 70.68 0.5 

ago-13 4.6 12.37 8.97 73.62 0.44 

ago-13 4.59 13.15 9.53 72.26 0.47 

ago-13 4.63 12.91 8.5 73.4 0.56 

ago-13 4.68 12.16 9 73.47 0.69 

ago-13 4.69 13.03 9.46 72.29 0.53 

ago-13 4.52 14.45 8.27 72.34 0.42 

ago-13 4.27 13.13 8.41 73.73 0.46 
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jul-13 4.47 11.81 9.08 73.58 1.06 

jul-13 4.4 12.4 9.87 72.82 0.51 

jul-13 4.71 12.8 8.53 73.47 0.49 

jul-13 4.39 12.7 8.44 74 0.47 

jul-13 4.48 12.72 8.5 73.83 0.47 

jul-13 4.58 11.69 8.91 74.16 0.66 

jul-13 4.4 11.66 8.75 74.73 0.46 

jul-13 4.04 11.48 9.31 74.72 0.45 

jul-13 4.15 1.54 16.81 76.94 0.56 

jul-13 4.15 12.44 0 82.9 0.51 

jul-13 4.41 12.31 8.35 74.44 0.49 

jul-13 4.38 11.9 8.88 74.11 0.73 

jun-13 4.41 12.57 9.45 73.11 0.46 

jun-13 4.34 13.57 9.49 72.31 0.29 

jun-13 4.37 12.31 9.33 73.61 0.38 

jun-13 4.39 12.35 8.92 74.05 0.29 

jun-13 2.95 12.8 7.69 76.15 0.41 

jun-13 4.18 12.29 8.33 74.59 0.61 

jun-13 3.75 12.67 9.77 73.52 0.29 

jun-13 3.56 11.7 9.03 75.19 0.52 

may-13 3.72 11.64 9.51 74.86 0.27 

may-13 3.62 11.57 9.21 75.19 0.41 

may-13 4.09 11.93 9.19 74.52 0.27 

may-13 4.14 12.59 9.08 73.93 0.26 

may-13 4.28 12.23 9.18 74 0.31 

may-13 4.52 12.43 8.77 74 0.28 

may-13 5 15.08 10.72 68.86 0.34 

may-13 4.83 13.81 0 80.86 0.5 

abr-13 4.04 11.52 14.62 69.38 0.44 

abr-13 4.52 12.33 9.68 73.15 0.32 

abr-13 4.11 12.8 9.18 73.63 0.28 

abr-13 4.37 12.27 9.51 73.58 0.27 

abr-13 4.62 12.64 0 82.29 0.45 

abr-13 4.29 11.51 14.58 69.22 0.4 

abr-13 5.4 16.93 12.36 64.89 0.42 

mar-13 4.74 12.93 9.71 72.15 0.47 

mar-13 4.33 12.69 8.93 73.68 0.37 

mar-13 4.37 12.91 9.57 72.82 0.33 

feb-13 5.25 18.5 12.11 63.62 0.52 

feb-13 4.44 12.4 8.61 74.18 0.37 

feb-13 4.67 12.77 8.69 73.38 0.49 
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feb-13 4.76 12.78 8.56 73.55 0.35 

feb-13 5.03 15.63 10.53 68.38 0.43 

feb-13 4.73 14.66 8.7 71.48 0.43 

feb-13 4.94 14.64 8.46 71.58 0.38 

feb-13 4.78 14.73 8.48 71.9 0.11 

feb-13 4.54 14.7 8.71 71.67 0.38 

feb-13 4.13 13.37 8.84 73.18 0.48 

ene-13 4.45 12.86 8.63 73.71 0.35 

ene-13 4.21 12.46 7.98 74.91 0.44 

ene-13 4.81 14.06 9.27 71.65 0.21 

ene-13 4.33 12.63 9.33 73.35 0.36 

ene-13 4.52 13.02 9.13 72.84 0.49 

ene-13 4.48 14.89 10.12 70.13 0.38 

ene-13 4.42 13.09 8.62 73.36 0.51 

ene-13 4.36 12.85 8.57 73.87 0.35 

ene-13 4.27 12.55 9.14 73.56 0.48 

ene-13 4.26 16.57 10.83 67.78 0.56 

ene-13 4.27 13.41 9.17 72.78 0.37 

ene-13 4.25 12.66 8.71 73.87 0.51 

ene-13 4.48 12.62 8.78 73.79 0.33 

ene-13 4.61 12.79 8.72 73.57 0.31 

dic-12 4.55 12.60 8.65 73.78 0.42 

dic-12 4.43 12.89 8.88 73.34 0.46 

dic-12 4.61 13.65 9.34 72.03 0.37 

dic-12 4.60 12.57 8.57 73.66 0.6 

dic-12 4.20 12.89 8.71 73.80 0.4 

dic-12 4.39 12.71 8.56 73.77 0.57 

dic-12 4.38 12.84 8.59 73.66 0.53 

dic-12 4.40 12.83 8.63 73.67 0.47 

dic-12 4.15 13.10 8.81 72.96 0.98 

nov-12 4.59 12.87 8.41 73.67 0.46 

nov-12 4.67 12.80 8.49 73.54 0.5 

nov-12 4.46 12.89 9.35 72.83 0.47 

nov-12 4.37 13.00 8.50 73.83 0.3 

nov-12 4.51 13.63 9.12 72.42 0.32 

Fuente: Ecopetrol 
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SECCIÓN DE CONVERSIÓN A ALTA TEMPERATURA: 

Fecha CH4 CO  CO2 H2 N2 

nov-14 3.94 2.81 16.59 76.15 0.51 

nov-14 3.57 2.46 16.12 77.39 0.46 

nov-14 4.4 3.05 16.61 75.38 0.56 

nov-14 4.03 2.82 16.48 76.27 0.4 

nov-14 3.89 2.77 16.38 76.44 0.52 

nov-14 4.32 2.78 16.82 75.7 0.38 

nov-14 4.33 2.87 16.73 75.32 0.75 

nov-14 4.53 5.28 16.08 73.69 0.42 

oct-14 4.51 2.8 16.71 75.49 0.49 

oct-14 4.28 2.72 16.58 75.68 0.74 

oct-14 4.42 2.87 16.13 75.94 0.64 

oct-14 4.46 2.9 16.27 75.96 0.41 

oct-14 4.48 2.97 16.15 75.95 0.45 

oct-14 4.25 3.08 15.83 76.28 0.56 

oct-14 5.7 5.27 22.7 65.85 0.48 

oct-14 4.25 3.11 15.65 76.49 0.5 

oct-14 3.61 2.59 13.77 80.03 0 

oct-14 4.43 3.08 16.14 75.89 0.46 

oct-14 4.33 4.56 14.92 75.79 0.4 

sep-14 4.36 4.69 14.78 75.76 0.41 

sep-14 4.35 3.73 15.98 75.38 0.56 

sep-14 4.32 3.69 15.51 75.9 0.58 

sep-14 4.74 4.82 14.86 75.03 0.55 

sep-14 4.54 4.67 14.74 75.6 0.45 

sep-14 5.87 4.59 14.88 74.06 0.6 

sep-14 4.48 4.06 15.5 75.22 0.74 

sep-14 5.98 6.97 0 86.11 0.94 

sep-14 4.71 4.47 14.68 75.51 0.63 

sep-14 4.65 4.57 14.93 75.34 0.51 

ago-14 4.67 4.65 14.97 75.19 0.52 

ago-14 4.64 4.09 15.36 75.45 0.46 

ago-14 4.58 4.24 15.28 75.05 0.85 

ago-14 4.55 4.43 14.99 75.58 0.45 

ago-14 4.89 0 15.31 78.88 0.92 

ago-14 6.44 4.49 14.85 73.56 0.66 

ago-14 4.61 4.31 14.87 75.86 0.35 

ago-14 4.51 2.8 16.41 75.99 0.29 

ago-14 4.88 3.71 17.06 73.53 0.82 
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ago-14 4.56 3.41 15.82 75.69 0.52 

ago-14 4.33 3.33 15.35 76.68 0.31 

ago-14 4.26 3.82 14.84 76.42 0.66 

jul-14 4.19 3.94 15.76 75.54 0.57 

jul-14 4.19 3.73 15.4 76.2 0.48 

jul-14 3.93 3.9 15.81 75.83 0.53 

jul-14 4.12 3.77 15.9 75.56 0.65 

jul-14 4.13 3.88 15.7 75.85 0.44 

jul-14 5.96 3.74 15.05 74.55 0.7 

jul-14 4.1 3.86 15.56 75.88 0.6 

jul-14 4.23 0 15.87 79.51 0.39 

jul-14 3.87 4.1 15.3 75.95 0.78 

jul-14 4.58 3.97 14.85 75.98 0.62 

jun-14 4.4 4.9 15.64 74.43 0.63 

jun-14 4.48 4.68 15.3 74.76 0.78 

jun-14 4.64 4.58 15.63 74.44 0.71 

jun-14 4.48 3.06 17.14 74.89 0.43 

jun-14 4.39 3.35 16.09 75.48 0.69 

jun-14 4.18 2.92 15.51 77.1 0.29 

jun-14 4.33 2.85 16.33 75.39 1.1 

jun-14 4.2 2.83 17.27 75.32 0.38 

jun-14 4.39 2.91 16.3 76 0.4 

jun-14 4.57 3.4 16.68 74.91 0.44 

may-14 4.37 3.32 16.53 75.38 0.4 

may-14 4.12 3.31 16.35 75.83 0.39 

may-14 4.52 3.08 15.73 76.22 0.45 

may-14 4.45 3.28 15.26 76.47 0.54 

may-14 4.3 3.47 15.42 76.46 0.35 

may-14 4.48 3.41 15.48 76.27 0.36 

may-14 4.34 3.4 15.66 76.23 0.37 

may-14 4.09 3.56 14.83 77.07 0.45 

may-14 4.24 3.15 15.86 76.31 0.44 

may-14 4.08 3.29 15.9 76.35 0.38 

abr-14 4 3.29 15.42 76.68 0.61 

abr-14 4.37 13.16 8.54 73.44 0.49 

abr-14 3.89 3.44 15.05 76.56 1.06 

abr-14 3.38 2.85 15.55 77.83 0.39 

abr-14 3.97 2.76 16.1 76.74 0.43 

abr-14 4.38 3.47 0 91.6 0.55 

abr-14 3.99 3.38 15.47 76.67 0.49 

abr-14 3.95 2.96 15.89 77.17 0.03 
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abr-14 3.81 3.04 16.01 76.76 0.38 

abr-14 5.15 0 0 93.93 0.92 

mar-14 4.06 2.36 15.95 77.19 0.44 

mar-14 4.22 3.4 15.46 76.52 0.4 

mar-14 3.98 3.18 15.74 76.71 0.39 

mar-14 4.33 2.6 15.51 77.08 0.48 

mar-14 4.12 3.69 15.51 76.27 0.41 

mar-14 4.46 3.73 17.42 73.99 0.4 

mar-14 4.15 3.48 15.44 76.23 0.7 

mar-14 4.09 2.96 15.6 76.96 0.39 

feb-14 4.04 2.14 16.89 76.72 0.21 

feb-14 3.99 3.6 15.56 76.04 0.81 

feb-14 4.11 3.72 15.33 76.32 0.52 

feb-14 3.74 3.16 15.56 75.71 1.83 

feb-14 4.1 3.19 15.86 76.14 0.71 

feb-14 3.89 3.39 14.93 75.16 2.63 

feb-14 4.17 3.32 15.72 76.37 0.42 

feb-14 4.23 3.14 15.5 76.56 0.57 

ene-14 4.05 3.28 14.53 77.25 0.89 

ene-14 4.11 3.43 14.51 77.5 0.45 

ene-14 4 2.23 16.33 76.13 1.31 

ene-14 3.52 3.58 15.95 76.43 0.52 

ene-14 4.61 0.01 16.71 77.43 1.24 

ene-14 4.1 1.88 16.09 77.42 0.51 

ene-14 4.07 1.99 16.43 77.03 0.48 

ene-14 4.02 3.59 16.03 75.95 0.41 

ene-14 4.05 2.51 16.52 76.49 0.43 

ene-14 4.01 2.25 16.76 76.56 0.42 

ene-14 4.01 3.37 16.22 75.96 0.44 

dic-13 3.74 3.21 15.01 77.63 0.41 

dic-13 4 1.99 16.73 76.83 0.45 

dic-13 4.12 3.33 15.96 76.15 0.44 

dic-13 4.41 2.11 18.01 75.03 0.44 

dic-13 4.22 2.62 15.8 76.83 0.53 

dic-13 4.3 3.07 15.43 76.82 0.38 

dic-13 4.12 2.4 16.63 76.12 0.73 

dic-13 4.29 2.56 17 75.72 0.43 

nov-13 4.48 0.66 26.28 68.58 0 

nov-13 4.05 3.43 15.55 76.56 0.41 

nov-13 4.45 2.68 15.72 76.78 0.37 

nov-13 3.88 2.1 16.49 77.09 0.44 
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nov-13 3.94 2.4 16.04 77.18 0.44 

nov-13 4.01 2.82 15.83 76.7 0.64 

nov-13 4.14 2.15 18.35 74.86 0.5 

nov-13 4.05 2.46 17.4 75.64 0.45 

nov-13 4.67 3.26 21.8 69.72 0.55 

oct-13 3.56 2.29 16.38 77.35 0.42 

oct-13 3.56 2.28 18.12 75.3 0.74 

oct-13 3.86 3.15 27.48 64.78 0.73 

oct-13 3.42 1.87 16.89 77.42 0.4 

oct-13 3.59 1.69 13.51 80.82 0.39 

oct-13 3.59 1.81 16.75 77.46 0.39 

oct-13 4.67 3.83 0 91.08 0.42 

oct-13 4.06 2.81 16.52 76.18 0.43 

oct-13 4.26 3.04 15.82 76.48 0.4 

oct-13 3.86 2.74 15.71 77.3 0.39 

sep-13 3.86 2.87 16.72 75.95 0.6 

sep-13 3.96 2.36 16.01 77.28 0.39 

sep-13 3.94 2.42 17.71 75.21 0.72 

sep-13 3.95 3.89 15.7 76.06 0.4 

sep-13 4.48 3.17 16 75.4 0.95 

sep-13 4.32 4.23 15.18 75.84 0.43 

sep-13 3.7 1.81 16.64 77.44 0.41 

sep-13 3.76 1.94 16.95 76.95 0.4 

sep-13 3.94 2.14 16.98 76.53 0.41 

sep-13 4.16 3.63 15.3 76.47 0.44 

ago-13 4.36 3.7 15.27 75.9 0.77 

ago-13 4.28 3.42 15.37 76.15 0.78 

ago-13 4.21 2.39 16.07 76.93 0.4 

ago-13 4.16 2.11 16.8 76.5 0.43 

ago-13 4.19 1.99 16.74 76.66 0.42 

ago-13 4.32 2.96 15.76 76.51 0.45 

ago-13 4.21 2.16 16.21 76.82 0.6 

ago-13 4.57 2.51 18.28 74.29 0.35 

ago-13 4.18 2.53 15.48 77.38 0.43 

ago-13 3.92 2.64 16.09 76.9 0.45 

jul-13 4.12 1.78 16.77 76.9 0.43 

jul-13 3.88 1.48 15.38 78.03 1.23 

jul-13 4.27 3.21 15.44 76.48 0.6 

jul-13 4.05 2.78 15.74 77.01 0.42 

jul-13 3.96 2.73 15.95 76.94 0.42 

jul-13 4.27 1.5 16.92 76.78 0.53 
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jul-13 3.75 0.97 18.1 76.72 0.46 

jul-13 3.65 1.11 16.43 78.21 0.6 

jul-13 4.16 12.84 9.32 73.15 0.53 

jul-13 4.17 1.89 0 93.5 0.44 

jul-13 4.07 2.94 15.7 76.81 0.48 

jul-13 4.11 1.89 16.53 77.05 0.42 

jun-13 3.97 2 16.75 76.88 0.4 

jun-13 3.99 0 17.54 74.61 3.86 

jun-13 4.07 1.51 17.5 76.65 0.27 

jun-13 3.96 1.42 16.94 77.41 0.27 

jun-13 2.5 2.63 14.68 79.82 0.37 

jun-13 4.01 1.92 19.79 73.88 0.4 

jun-13 3.34 0.94 17.62 77.85 0.25 

jun-13 3.23 2.24 16.45 77.56 0.52 

may-13 3.35 0.74 17.86 76.68 1.37 

may-13 3.4 2.18 16.54 77.5 0.38 

may-13 3.7 1.01 17.56 77.49 0.24 

may-13 3.71 0 17.38 76.77 2.14 

may-13 4.04 1.57 18.24 75.83 0.32 

may-13 4.16 2.03 16.88 76.67 0.26 

may-13 4.45 2.26 19.48 73.49 0.32 

may-13 4.77 4.17 0 90.57 0.49 

abr-13 3.6 2.82 25.84 67.37 0.37 

abr-13 4 1.74 16.68 77.33 0.25 

abr-13 3.74 1.29 17.58 77.12 0.27 

abr-13 4.13 0 17.42 75.72 2.73 

abr-13 4.39 3.11 0 92.05 0.45 

abr-13 3.7 2.71 25.68 67.54 0.37 

abr-13 4.6 2.85 21 71.22 0.33 

mar-13 4.11 2.13 17.41 75.91 0.44 

mar-13 3.83 0 16.51 76.87 2.79 

mar-13 4.03 1.93 16.43 77.37 0.24 

feb-13 4.26 2.97 17.11 75.34 0.32 

feb-13 4.27 0 15.84 77.22 2.67 

feb-13 4.29 3.99 15.48 75.47 0.77 

feb-13 4.28 2.21 15.93 77.26 0.32 

feb-13 4.67 3.19 16.99 74.77 0.38 

feb-13 4.59 5.32 15.31 74.18 0.6 

feb-13 4.32 6.81 15.46 72.93 0.48 

feb-13 4.67 6.33 15.35 73.46 0.19 

feb-13 3.83 4.66 15.58 75.54 0.39 
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feb-13 3.99 2.71 17.48 75.38 0.44 

ene-13 4.19 0 17.49 75.97 2.35 

ene-13 4.6 3.83 15.95 75 0.62 

ene-13 4.18 3.18 16.78 75.55 0.31 

ene-13 4.02 1.61 17.28 76.35 0.74 

ene-13 4.41 2.63 21.44 71.07 0.45 

ene-13 4.60 3.74 19.46 71.78 0.42 

ene-13 4.07 3.56 16.21 75.74 0.42 

ene-13 4.10 2.05 16.01 77.53 0.31 

ene-13 3.77 2.69 17.32 75.58 0.64 

ene-13 3.57 1.33 17.29 77.48 0.33 

ene-13 3.91 1.50 16.66 77.59 0.34 

ene-13 4.03 2.75 16.08 75.84 1.3 

ene-13 4.10 0.00 16.38 77.93 1.59 

ene-13 4.25 2.19 16.48 76.79 0.29 

dic-12 4.27 3.33 15.77 76.19 0.44 

dic-12 3.98 0.00 16.94 77.01 2.07 

dic-12 4.20 1.82 16.51 77.14 0.33 

dic-12 4.29 3.76 15.53 75.95 0.47 

dic-12 3.95 1.85 16.23 77.68 0.29 

dic-12 4.06 3.15 16.07 76.19 0.53 

dic-12 3.99 3.31 15.92 76.31 0.47 

dic-12 4.10 3.28 16.15 76.43 0.04 

dic-12 4.73 3.99 0.00 90.74 0.54 

nov-12 4.05 3.16 15.85 76.50 0.44 

nov-12 4.07 3.10 15.96 76.31 0.56 

nov-12 3.91 3.13 15.64 76.88 0.44 

nov-12 4.13 2.23 16.65 76.69 0.3 

nov-12 4.17 3.31 14.60 77.48 0.44 

Fuente: Ecopetrol 
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ANEXO C. DISEÑO DE LA U-4650 EN ASPEN HYSYS 

 

PSA M-4650 
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ANEXO D. CONDICIONES DE OPERACIÓN EN ALGUNAS CORRIENTES DE 

LA U-4650 

Fuente: Ecopetrol 

Corriente 25 7 34 9 10 13 5 6 

Fracción molar (O2) 0.0001 
 

0.0167 
     Fracción molar (H2O) 

 
0.3365 0.1839 0.3365 0.2721 1.0000 0.7543 0.7543 

Fracción molar (CO) 
 

0.0854 
 

0.0854 0.0210 
   Fracción molar (H2) 

 
0.4874 

 
0.4874 0.5518 

   Fracción molar (n-Butano) 0.0001 
     

0.0002 0.0002 

Fracción molar (i-Butano) 0.0002 
       Fracción molar (Propano) 0.0005 
     

0.0001 0.0001 

Fracción molar (Etano) 0.0015 
     

0.0004 0.0004 

Fracción molar (CH4) 0.9804 0.0296 
 

0.0296 0.0296 
 

0.2407 0.2407 

Fracción molar (CO2) 0.0015 0.0583 0.1695 0.0583 0.1226 
 

0.0004 0.0004 

Fracción molar (N2) 0.0157 0.0027 0.6224 0.0027 0.0027 
 

0.0039 0.0039 

Fracción molar (Argón) 
  

0.0075 
     Corriente 17 20 21 24 23 28 1 36 

Fracción molar (O2) 
   

0.0001 
 

0.0167 0.0001 
 Fracción molar (H2O) 0.1670 0.9986 0.0035 0.0101 

 
0.1839 

 
0.9993 

Fracción molar (CO) 0.0241 
 

0.0288 0.0830 0.0003 
   Fracción molar (H2) 0.6315 

 
0.7557 0.2926 0.9995 

  
0.0002 

Fracción molar (n-Butano) 
      

0.0007 
 Fracción molar (i-Butano) 

      
0.0002 

 Fracción molar (Propano) 
      

0.0005 
 Fracción molar (Etano) 

      
0.0015 

 Fracción molar (CH4) 0.0339 
 

0.0406 0.1176 
  

0.9799 
 Fracción molar (CO2) 0.1403 0.0014 0.1676 0.4861 

 
0.1695 0.0015 0.0005 

Fracción molar (N2) 0.0031 
 

0.0038 0.0105 0.0002 0.6224 0.0157 
 Fracción molar (Argón) 

     
0.0075 

  

Corriente 
 

25 7 34 9 10 13 5 6 

Fracción de 
vapor 

 
1 1 1 1 1 1 1 1 

Temperatura °F 99 1570 480 620 727 461 608 1033 

Presión psig 57 339 0 336 333 450 440 344 

Flujo molar lbmole/h 96 2284 2888 2284 2284 1223 1629 1629 

Corriente 
 

17 20 21 24 23 28 1 36 

Fracción de 
vapor 

 
1 0 1 1 1 1 1 0 

Temperatura °F 290 104 104 113 113 1678 114 290 

Presión psig 359 343 343 325 325 0 680 359 

Flujo molar lbmole/h 1995 328 1668 575 1093 2888 400 288 
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ANEXO E. VALORES DE CONSTANTES DE EQUILIBRIO VS TEMPERATURA 

PARA EL VAPOR REFORMADO Y WATER GAS SHIFT 

VAPOR REFORMADO: 

 

Fuente: Ecopetrol 
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Fuente: Ecopetrol 
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WATER GAS SHIFT: 

 

Fuente: Ecopetrol 
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Fuente: Ecopetrol 
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Fuente: Ecopetrol 

 

 

 



74 
  

 

Fuente: Ecopetrol 
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Fuente: Ecopetrol 
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ANEXO F. VERIFICACIÓN DEL INTERVALO CALCULADO PARA LA VALIDACIÓN DE LA SIMULACIÓN 
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