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INTRODUCCION

Enfrentarse a los nuevos retos actuales, como procesar una importante diversidad
de crudos, es una constante en la operacion de la Gerencia Refineria
Barrancabermeja (GRB). Las diferentes composiciones de la principal materia prima
utilizada en la refinacion, tienen como consecuencia la variabilidad en la produccién
de combustibles o la necesidad de la compra de productos intermedios que
complementen los compromisos comerciales. El gas licuado de petrdleo (GLP) es
uno de los productos gaseosos de importancia en una refineria. Este es extraido las
unidades de rupturas cataliticas (FCC) y es enviado como carga a la planta
alquilacién (U-4560) para la generaciéon de Avigas [1]. Sin embargo, el GLP
requerido para ser alimentado a alquilacion debe cumplir con ciertos estandares de
calidad, los cuales estan medidos en términos de la relacién isobutanos/olefinas

(IC4/C4=); esta relacion debe encontrarse cercana a 1.

La unidad U-4560 fue disefiada para producir 7000 barriles por dia (bpd) de aquilato,
a partir de 10000 bpd de GLP; sin embargo, actualmente la carga se encuentra en
2500 bpd de GLP a partir de los cuales se obtiene una produccion de ca. 2000 bpd

Figura 1 Relacién Isobutano/olefinas que llegan de las FCC's
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de Alquilato total [2]. La causa principal de la baja carga en esta unidad ha sido la
condicion subestandar del GLP disponible. La Figura 1 muestra el comportamiento
de la relacion iC4/C4= en el periodo desde el 2002 a 2014; los datos recopilados
fueron extraidos por el sistema de informacion de laboratorio que cuenta la refineria
SILAB. Segun esta Figura, la relacion iC4/C4= ha ido en disminucién desde el afio
2006; el GLP de las unidades FCC denominadas UOP2, Modelo 1V, Orthoflow y
UOP1 se ha encontrado fuera de especificacion en toda la ventana operativa.
Asimismo, segun la Figura 1, las FCC han incrementado la produccion de olefinas

en cada afio, lo que ha conllevado a un valor de iC4/C4= entre 0,35y 0,7.

Considerando el valor comercial del Alquilato (58,4 USD/barril) [obtenido del PyG a
diciembre de 2016 de la UOPII], un incremento en su produccion impactaria
positivamente el margen de refinacion. Por lo anterior, el presente trabajo de grado
evalla diferentes alternativas para el aumento de la concentracién de iC4 del flujo
de entrada a la unidad de alquilato. Las alternativas propuestas estan relacionadas
con el uso de equipos subutilizados en la propia GRB, generando asi una
oportunidad para que la comparfia aumente su margen de refinacién sin la

adquisicién de nuevos activos.



1 MARCO TEORICO

1.1 Reaccion de Alquilacion

La alquilacion es un proceso en el cual las olefinas se combinan con hidrocarburos
saturados para dar lugar a hidrocarburos de cadena ramificada con alto nimero de
octano (Figura 2) [3]. En presencia de acido sulfurico, la alquilacion se efectua a

temperaturas por debajo de 50 °F [4].

Figura 2 Reaccion de Alquilacién en presencia de Acido sulfurico
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Entre las olefinas presentes en el GLP se encuentran el propileno, el 2-Buteno y el
2-Metilbuteno. Estos compuestos, al reaccionar con isobutano generan 2,3-
dimetilpentano, 2,2,4-trimetilpentano y 2,2,5trimetilhexano con octanaje (RON) de

91, 100y 91, respectivamente [4].

1.2 Planta de alquilacion U-4560.

La unidad de alquilaciébn, U-4560, procesa una carga combinada de GLP
provenientes de las unidades de ruptura catalitica (Modelo IV, Orthoflow, UOPI y
UOPII), al igual que, gases de la unidad de destilacion U-2000, para producir
alquilato como producto principal; también produce propano y n-butano, y gas
combustible como subproducto [2]. La Figura 3 presenta el diagrama del proceso
industrial de alquilacién, el cual cuenta con cuatro etapas principales: carga,

reaccion, refrigeracién y fraccionamiento.



Figura 3 Diagrama de bloques de la unidad de alquilacion.
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Seccidn de carga. En esta seccion se prepara el flujo de alimentacién a la unidad
con una relacién adecuada de isobutanos a olefinas; con esta relacion es posible
garantizar la produccion de alquilato y disminuir las reacciones secundarias e
indeseadas (polimerizacion de olefinas). Esta seccién cuenta con una torre
separadora para generar una corriente rica en isobutano, la cual es enviada a la

seccion de reaccion [1].

Seccion de reaccion. Esta seccidn posee reactores para la generacion de alquilato,
a partir de &cido sulfurico y las corrientes de iC4 y olefinas. Segun disefio, la seccion

de reaccion cuenta con una capacidad para la produccion de 3000 kbpd de alquilato
[1].

Seccidn de refrigeracion. En esta seccién, el propano del efluente de la seccién
de reaccién es separado para purificar el alquilato. Asimismo, esta seccion se
encarga de retirar la energia de la reaccion exotérmica; para refrigerar se provee un
flujo liquido de iC4 y n-butano hacia los reactores. En ésta seccion se cuenta con

un sistema de refrigeracion con un compresor como equipo fusible [1].

Seccidn de fraccionamiento. Esta seccion cuenta con un tren de destilacion que

tiene por objeto el de obtener iC4, n-butano y alquilato [1].



1.3 Unidad de ruptura catalitica

La ruptura catalitica es el proceso que descompone hidrocarburos pesados con
altos puntos de ebulliciébn en presencia de un catalizador [5]. Todas las unidades de
cragueo con que cuenta la GRB utilizan un reactor de lecho fluidizado [6] y por lo
general la unidad puede dividirse en cuatro principales secciones, segun el

diagrama de bloques de la Figura 4.

Seccién de carga. Encargada de recibir y adicionarle calor a la carga que va al
reactor, la alimentacion que por lo general puede ser Gasoéleos (GAO) y Crudo
reducido son calentados por productos que salen por el fondo de la seccion de

fraccionamiento [7].

Seccion catalitica. Compuesta por elevador del reactor, reactor y regenerador; en
esta seccién la carga precalentada pasa por el elevador y se encuentra con el

catalizador regenerado generando las reacciones de rompimiento molecular; el flujo

Figura 4 Diagrama de bloques unidad de ruptura catalitica Modelo IV
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total contintia a través de los ciclones ubicados en la cima del reactor. En el reactor,
un flujo de vapor es inyectado para separar los hidrocarburos adsorbidos en el
catalizador. A la salida del reactor, el flujo de la reaccion es enviado a la seccion de
fraccionamiento, mientras el catalizador recubierto con coque es llevado al
Regenerador. El catalizador gastado entra en contacto con aire generando

combustién del carbon, con lo cual se logra la energia para completar el ciclo del



catalizador y la integracion energética entre el regenerador y el elevador del reactor
[71.

Seccidn de fraccionamiento. El efluente que sale del reactor es llevado a la torre
fraccionadora para ser separado, de acuerdo a la diferencia en el punto de
ebullicién. Las corrientes de salida de esta seccion son slurry (fondo), aceite pesado

de ciclo (APC), ALC, nafta y gases (gasolina principalmente) [7].

Seccion de recuperacion de vapores (VRU). La seccion de recuperacion de
vapores recibe carga de los vapores de hidrocarburos con alta presion y los separa
en productos de mas valor. Se divide en; i) Torre Absorbedora donde la corriente
gaseosa entra al fondo de la Torre y se pone en contacto con una corriente liquida
de absorbente pobre ALC. El liquido recupera la mayor parte de los componentes
valiosos, propano (Cs) mayormente y fluye al fondo como aceite rico para enviarse
de vuelta a la fraccionadora. ii) Torre Estabilizadora donde se separa Cs del
hidrocarburo liquido, gasolina mayormente, por medio de los vapores generados
por un rehervidor. iii) Torre debutanizadora donde se separan la mayoria de los Cs
y Ca presentes en la carga son removidos por la cima de la torre mediante
destilacién y por el fondo se extrae la gasolina libre de livianos [7].

1.4 OBJETIVOS

Objetivo general

Evaluar diferentes alternativas para el uso de las corrientes de isobutanos de tres

torres de destilacion de crudos y de una unidad de craqueo catalitico de la GRB.

Objetivos especificos

e Resumir las diferentes alternativas disponibles para la recuperacion de
isobutanos disponibles en la GRB.

e Realizar un diagnostico sobre los requerimientos y las condiciones
operacionales de aquellas alternativas factibles para aplicar en la GRB.

e Seleccionar la alternativa que presente el mayor beneficio econdmico para la

implementacion en la GRB.



2 METODOLOGIA

Figura 5 Metodologia desarrollada
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3 RESULTADOS Y ANALISIS

3.1 Proposicion y comparacion de alternativas.

Las alternativas para aumentar la concentracion de iC4 corresponden a:

e Alternativa 1. Eliminacion de compuestos pesados de una corriente de 27800
kg/h de GLP provenientes de una unidad de ruptura catalitica, para luego ser
enviada a una deisobutanizadora (Anexo 1).

e Alternativa 2. Procesamiento de una corriente de 27800 kg/h de GLP una torre
debutanizadora (Anexo 2) y posteriormente ser enviada a la unidad de
alquilacion.

e Alternativa 3. Tratamiento de ca. 4000 BPD de olefinas pesadas de una torre
de destilacion, en una torre debutanizadora (Anexo 3) y extraer el isobutano para

ser aprovechado en la unidad de alquilacién.

Las alternativas anteriores exhiben ventajas y desventajas propias de las facilidades
y equipos disponibles en la GRB. La Tabla 1 expone las principales ventajas y

desventajas asociadas estas alternativas.

Tabla 1 Ventajas y desventajas de las alternativas para la obtencién de iC4.

ALTERNATIVA 1
VENTAJA DESVENTAJA

Capacidad de carga de la T-171 que esta | | , 510 7171 procesa Nafta, con lo cual

alrededor 9000 BPD ademas de su gran se debe redireccionar este flujo.

numero de etapas que posee.

ALTERNATIVA 2

VENTAJA DESVENTAJA

Disponibilidad futura del equipo. Reducido numero de platos en la torre.




ALTERNATIVA 3
VENTAJA DESVENTAJA

La T-2004 actualmente recibe carga como | Reducido numero de etapas, lo cual

GLP aumentando la cantidad de iC4. genera que gran parte de producto valioso

sea arrastrado al fondo.

3.2 Evaluacion técnica de las estrategias

La evaluacion técnica se dirige a la determinacion del factor de recuperacion en
fraccion masica de iC4 que presentaria cada alternativa. Este factor relaciona la
cantidad de iC4 en la cima de la columna de destilacion, con respecto al alimento
que recibe la torre. La ecuacion (E1) presenta la estructura matematica para el factor

de recuperacion:

D
Xica * D

Frig, =—2—
ic4 F
Xicq * F

(E1)

Donde; x2, y x£, hace relacion a la composicion masica de isobutano en la corriente
de destilado y alimentacién respectivamente y D y F al flujo de alimento y destilado
en kg/h [8]. La estimacion del factor de recuperacion puede ser hecha por medio de
una simulacion utilizando Aspen Hysys® V.8.8 de cada alternativa. La composicién
de la alimentacién del GLP para cada una de las alternativas (ver Anexo 4) y las
condiciones de disefio de los equipos fueron recopiladas de las hojas de

especificaciones respectivas, suministradas por la GRB.



3.2.1 Simulacion de la alternativa N° 1. En la figura 6 se presenta el PFD
codificado en HYSYS de la alternativa; la alimentacion ingresa al tambor D-171 el
cual separa las aguas aceitosas y los gases livianos que componen el GLP
proveniente de las unidades de craqueo. EI GLP es bombeado y precalentado con
el fin de alcanzar una presion de 724 kPa y 56°C aproximadamente. La T-171
contiene 50 platos (85% eficientes) y recibe 26200 kg/h de flujo de alimentacién. Por
la cima de la torre se extrae alrededor de 8900 kg/h de butanos, los cuales son
enviados a la T-305 (28 platos con una eficiencia del 80%) para efectuar la
separacion de iC4, por la cima con un flujo de 5200 kg/h. Este flujo es enviado a la
unidad de alquilacién para su respectivo procesamiento.

Figura 6 Diagrama de bloques de Alternativa N°1

3.2.2 Simulacién de la alternativa N° 2: La Torre debutanizadora T-305 en la
unidad de craqueo es utilizada para separar los butanos y butilenos de la nafta que
provienen del fondo de la torre estabilizadora T-304 [9]. Debido a que el actual
sistema no cuenta con un sistema de carga, es necesario disefiar un tambor de
carga y una bomba de carga. La figura 7 presenta el diagrama codificado en
HYSYS® para la alternativa N° 2. La alimentacién proveniente de cracking ingresa
directamente al tambor de carga D-300; por la cima de la torre se extraen 14200
kg/h de iC4 para ser utilizados en la unidad de alquilacion; por el fondo de la torre

se extraen pentanos y hexanos presentes en la carga.
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Figura 7 Diagrama de bloque de Alternativa N°2
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3.2.3 Simulacién de laalternativa N° 3: La alternativa N° 3 fue también codificada
en Hysys y su PFD es presentado en la figura 8. La alimentacién ingresa al D-2002
el cual separa trazas de aguas acidas y gases livianos; la corriente que sale del
fondo de la torre lleva un flujo de 15000 kg/h que ingresa a la torre T-305; de esta
torre se extraen 9128 kg/h los cuales son enviados para la unidad de alquilacién.

Figura 8 Diagrama de bloques Alternativa N°3

11



3.2.4 Isobutano recuperado en cada alternativa: El factor de recuperacion para
cada alternativa fue calculado por medio de la ecuacién (E1) y los resultados de las
simulaciones. Tal como se observa en la Tabla 2, la alternativa N°1 presenta el mas
bajo factor de recobro, debido a que la T-171 separa grandes cantidades de
propanos por la cima. De igual manera la alternativa N°3 presenta un factor de
recuperacion ligeramente superior a la alternativa Nol, lo cual se debe a que la
corriente de carga posee grandes cantidades de sustancias pesadas que la alteran
la volatilidad relativa del isobutano. La alternativa N°2 presenta el mayor factor de
recuperacion; ademas, al solo usar una sola torre, esta alternativa se presenta
rentable. Con lo anterior, la alternativa seleccionada para el andlisis del impacto de

su aplicacion para el aumento de iC4 en la unidad de alquilacion de la GRB.

Tabla 2 Factor de recuperacion de isobutano para las 3 alternativas

N°1 27713,48 21,61 513291 39,15 33,55
N°2 27713,48 21,61 | 14237,65 26,27 62,45
N°3 27713,48 21,61 9128,61 25,56 38,96

3.3 Evaluacion de las condiciones de operacion para la alternativa N°2.
Las condiciones de operacion para la torre de esta alternativa fueron evaluadas
considerando las variables relacion de reflujo, presion de operacion y flujo de

energia al rehervidor.
Relacion de reflujo

La Figura 9 muestra la tendencia de la recuperacion de iC4 y la relacion iC4/olefinas
de la torre, respecto al cambio de la relacién de reflujo. Segun esta figura, la

operacion se favorece, en términos de la cantidad de iC4, con el aumento en la

12



relacion de reflujo; sin embargo, después de un valor de 7 para la relacién de reflujo,
el flujo de iC4 recuperado y la relacién iC4/olefinas presenta un aumento leve con
el incremento en la relacién de reflujo; i.e. valores de reflujo superiores a 7,
conducen al incremento en el costo de la operacion y a una disminucion en el

beneficio econémico.

Figura 9 Relacion de reflujo vs flujo de Isobutano en la cima
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Presion de operacion y energia al rehervidor

De la figura 10 se sigue que a bajas presiones se recupera una elevada cantidad de
iC4, al igual que a mayor energia suministrada al rehervidor se incrementara la
extraccion de iC4, puesto que se incrementa el despojo en la torre, no obstante, al
suministrar grandes cantidades de energia en el rehervidor, se vera reflejado en el
costo de la operacion, por lo tanto, se asume que es favorable trabajar a una presion
en un rango de 670 kPa a 700 kPa con una recuperacion de isobutano de 9,39 m3/h

con una energia entregada de 21,50 GJ/h al rehervidor
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Figura 10 Presion y Energia al Rehervidor vs Flujo de isobutano en la cima
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3.4 Evaluacion energética de la Alternativa N°2

Rehervidor

Bajo las condiciones de operacion mencionadas anteriormente (relacion de reflujo
de 7), la temperatura que debe mantenerse en el rehervidor (entre 58°C y 63°C) se
alcanza por medio de un suministro de 21,75 GJ/h. El rehervidor actualmente recibe
flujo de vapor de 1136 kPa (150 psi), lo cual provee méas 52,50 GJ/h, cantidad

suficiente para mantener el rehervidor funcionando y realizar el despojo requerido.

Condensador

La corriente de cima requiere el retiro de energia de aproximadamente 23,89 GJ/h.
El flujo de agua de enfriamiento que se requiere corresponde a 53 m?/h; con esto,
en principio el condensador puede ser operado para establecer una relacion de
reflujo de 7.

3.5 Disefio de la alternativa N°2

Los equipos complementarios para esta alternativa corresponden a:

Tanque de carga

La funcion principal de este tanque es el de eliminar ciertos contaminantes en el

efluente de GLP [9]. La Tabla 3 muestra las condiciones de operacion y las

14



especificaciones de disefo, los célculos necesarios para el disefio se encuentran

especificados en el Anexo 5.

Tabla 3 Condiciones de Disefio y operacién D-300

EQUIPO TANQUE DE CARGA
ESPECIFICACIONES UNIDAD 300
VOLUMEN [m3] 7.963 CONDICIONES DE OPERACION
DIAMETRO [m] 1,36 |SUSTANCIA DE TRABAIO GLP FLUJO DE ENTRADA [KPa] 477
ESPESOR [mm] 73 |TEMPERATURA['C]  [2422  |PRESION [kPa] 516
TIEMPO DERESIDENCIA [min] | 10 [FASE GAS LIQUIDO PESADO
MATERIAL (S [FLUIOdesalida [m3/h] | 162 16,06 1,935 £-02

Bomba de carga

Debido a que las presiones son moderadas, la bomba de tipo centrifuga se adapta
al disefio que se requiere. En la Tabla 4 se reportan los resultados obtenidos del

disefio de la bomba de carga.

Tabla 4 Condiciones de disefio P-300

EQUIPO BOMBA DE CARGA
UNIDAD 300
ESPECIFICACIONES CONDICIONES DE OPERACION
POTENCIA [kW] 2.617  [SUSTANCIA DE TRABAJO GLP
TIPO CENTRIFUGA FLUJO [m3/h] 46,06
EFICIENCIA [%] 75 PRESION DE SUCCION [kPa] [PRESION DE DESCARGA [kPa]
MATERIAL CS 516,1 668,8

Facilidades de Tuberia

La longitud de tuberia fue aproximada segun la distancia que existen entre cada
unidad catalitica hacia la unidad modelo IV (receptora) y de esta, a la unidad de
alquilacion; la distancia fue estimada haciendo uso de los estudios anteriores y los
P&ID disponibles de las unidades [10]. La suma total de la longitud aproximada que
se utilizaria seria 10818 ft (3297,33 m) como se muestra en la Tabla 5.
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Tabla 5 Longitudes y diametros de facilidad de tuberias implementadas en la
alternativa N°2

GLP UOP | a Modelo IV 6177 (1882 m) 3” Schedule 40
GLP UOP Il a Modelo IV 2285 (696 m) 4” Schedule 40
GLP Orthoflow a Mod. IV 421 (128 m) 3” Schedule 40
Mod IV a Alguilacién 1935 (590 m) 3” Schedule 40

3.6 Evaluacién econémica de la alternativa No 2.

3.6.1 Ingresos estimados obtenidos: El iC4 recuperado a las mejores
condiciones de operacion (Relacion de reflujo de 7) es de alrededor de 1297,24 bpd
0 8,59 m?h. Con esto, la produccién de isobutano esta dado por:

Pieg = 1,56 * 1297,24

P;.g = 2023,69 Barriles por dia

Teniendo en cuenta que en promedio el precio de alquilato oscila en 54,2 délares
por cada barril, el ingreso obtenido en la operacién de extraccién de isobutano en la
torre T-305 estara alrededor de 109.684 USD$ por dia de operacion. Anualmente
se generara un ingreso de 39486.325 USD$.

3.6.2 Costos de implementacion de la Alternativa N°2: Para determinar los
costos estimados necesarios para ejecutar la alternativa que recupera la mayor

cantidad de iC4, se requiere de algunos factores especificos de cada equipo.

3.6.2.1 Costos del tanque de carga: La estimacion de costo del equipo se
realizd con base a la bibliografia haciendo uso del método de Guthrie [11] el cual
involucra cuatro factores para la lograr dicha estimacién los cuales son Capacidad
(volumen), Adicion de recubrimiento o espesor, Presion y material de construccion.
En el Anexo 6 se describe el procedimiento detallado para la estimacion del costo
del tanque.

Carum = 41.548 USD
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3.6.2.2 Costos de la bomba de carga: El procedimiento para hallar el costo
de la bomba se realiza de igual manera que se desarroll6 para el tanque; haciendo
uso de la bibliografia y utilizando el mismo método de Guthrie. Sin embargo, los
factores involucrados para este equipo son la energia requerida para impulsar el
liguido (potencia), el tipo de la bomba y el material de construccion. En el Anexo 7
se describe a detalle el procedimiento realizado para obtener dicho costo. El maltiplo
de 2 se refiere a la bomba de repuesto necesaria para que en caso de falla impida
el funcionamiento normal de la planta.
Coump = 14.242 USD = 2 = 28.484 USD

3.6.2.3 Costos instalacion de tuberia: El costo de la tuberia esta
determinado de acuerdo al memorando realizado por la Vicepresidencia de
Refinacion de Barrancabermeja para el afio 2012. Los Costos son precios historicos
de las tuberias en diferentes reparaciones hechas dentro de la refineria (ver Anexo
8) [12]

Tabla 6 Costo de Tuberia implementada

GLP UOP | a Modelo IV 273.185
GLP UOP Il a Modelo IV 139.809
GLP Orthoflow a Mod. IV 18.580
Mod IV a Alguilacién 85.642

La inversion total estimada para la implementacién de la alternativa N°2 suman un
total de 547.289 USD los cuales estan representados en un 88% por los costos de
la tuberia, sin embargo, como se aclaré anteriormente, dicha cantidad de tuberia
depende de las actuales facilidades con que se cuentan las cuales reduciran dicho

costo sustancialmente.

Resumiendo lo expuesto en el presente trabajo los costos incurridos estarian bien

solventados con los ingresos generados en la produccion de Alquilato, se puede
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afirmar que la torre T-305 utilizada como equipo clave para la extraccién de
isobutano tiene caracteristicas factibles para su implementacion; Sin embargo, cabe
resaltar que este trabajo hace parte de la ingenieria base para que sea analizado a
detalle por parte de otras especialidades, las cuales logren determinar las diferentes
posibilidades de ejecutar dicho proyecto.

18



4. CONCLUSIONES

Al evaluar los requerimientos y condiciones de operacion para la alternativa que
presenta mayor concentracion de isobutano en la cima de la torre debutanizadora,
se ha logrado obtener resultados claves para el uso de una unidad de craqueo
catalitico subutilizada, generando asi una oportunidad para que la compafia logre
reutilizar parte de sus activos que actualmente no estan produciendo su mejor

desempeiio.

Los ingresos estimados que se esperan recibir por la implementacion de la
alternativa N°2 sugieren una posible factibilidad econémica; sin embargo, este fin

depende proporcionalmente de la calidad del GLP que la T-305 logre obtener.
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5. RECOMENDACIONES

Se recomienda efectuar la siguiente etapa de la ingenieria, la cual corresponde al
disefio basico y detallado de la mejor alternativa obtenida en el presente documento.
Ademas, se recomienda realizar un analisis hidraulico de las actuales facilidades

gue existen con el fin de reducir los costos de implementacion de tuberia.
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ANEXOS

Anexo A Descripcion Torre de Destilacion Debutanizadora T-171

En la torre debutanizadora T-171 se retiran los livianos a la nafta proveniente de la
torre pre flash T-152 ubicada en la unidad de Topping U-150 la cual recibe
generalmente crudo de naturaleza parafinico, el objetivo es obtener nafta

debutanizada por el fondo y butanos por la cima.

La carga de la torre proviene del tambor de carga D-171 fluyen (FIC-17001)
aproximadamente 16000 BPD, intercambia calor con la nafta debutanizada que sale
por el fondo de la torre, ingresando por el lado tubos de los intercambiadores E-171
A/B e ingresa a una temperatura (T1-17024) 402°F por el plato N°33 de los 50 que
posee la torre. El indicador de temperatura Tl- 17002 registra la temperatura de los
vapores que salen por la cima de la torre T-171 alrededor de 186 °F. Los gases
entran por el lado casco de los Condensadores de Cima E-172A/B en donde ceden
calor al agua que fluye por el lado tubos, después de esto la corriente llega al
Tambor de Butanos D-172 el cual tiene un indicador de presion PIC-17003
registrando aproximadamente 86psi y actla al recibir una sefial de salida del
controlador de 0 a 33% para admitir gas del sistema de gas combustible. La parte
que se condenso se separa en dos fases: butano liquido y agua. El agua se acumula
en la bota de decantacion del tambor. El butano liquido sale por el fondo del tambor
y llega a la succion de las Bombas de Butano P-172A/B, en la descarga de las
bombas se registra la temperatura (T1-17026) de 128 °F y la presion (PI-17041) de
274 Psi. La corriente de butano continla y se divide en dos. La primera va como
reflujo de cima a la Torre Debutanizadora T-171 pasando por la valvula del
Controlador de Reflujo FIC-17002 aproximadamente 2600 BPD, la segunda llega
finalmente al multiple principal desde el cual se envia a las Cracking. Por el fondo
de la torre La parte liquida de la nafta que fluye al fondo de la torre entra por la parte
inferior del Rehervidor E-173, donde se vaporiza una parte de los fondos. Los

vapores se envian de regreso a la torre a través de la valvula del Controlador de
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Temperatura TIC-17025 de 504°F, este vapor asciende por la torre y se pone en
contacto con la nafta descendente. Ese contacto es el que permite la destilacion de
la carga. El medio o fuente de calentamiento del Rehervidor E-173 es vapor de
150psi o 400psi. Al salir del Rehervidor E-173, la nafta debutanizada pasa por el
Indicador de Temperatura de Nafta Debutanizada TI-17019 a 321°F, para luego
entrar al lado casco de los Intercambiadores de Calor E-171A/B, donde cede calor
a la nafta de carga a la T-171 que fluye por el lado tubos, pasando por medidor de
flujo FI-17007 el cual registra 12000 BPD. [13]

Anexo B Descripcidon Torre de Destilacion Debutanizadora T-305.

El liquido proveniente del fondo de la Estabilizadora T-304 pasa por el FIC-03012
midiendo un flujo de 7200 BPD y establece condiciones de temperatura en los
Precalentadores de Carga E-313A/B con la corriente gasolina que fluye por el lado
tubos. EIl Indicador de Temperatura de Carga a T-305, TI-03049, mide la
temperatura de carga a la Torre Debutanizadora T-305 a 149°F y es alimentada por
encima del plato No. 12 o 16 de los 28 que posee la torre. Parte del liquido se
acumula en el plato No. 1 y se retira para alimentar el lado casco Calentador de
Vapor E-317 y absorbe calor del vapor de 150psi que fluye por el lado tubo. Los
vapores retornan a la Debutanizadora T-305 ascendiendo por los platos. El contacto
entre los vapores de generados y el liquido que desciende por los platos promueve
la separacién de compuestos livianos que salen por la cima de la torre. El producto
de la cima de la debutanizadora sale a una temperatura medida por el Indicador de
Temperatura de Cima de la Debutanizadora T1-03012 a 265°F y que en su mayoria
son productos de butano, pasa al lado casco de los Condensadores de la
Debutanizadora E-316A/B donde se condensa totalmente. El condensado se
acumula en el Tambor de Cima de la Debutanizadora D-309, donde se eliminan los
vapores no condensados y agua. El hidrocarburo liquido sale del Tambor de Cima
D-309 y lo descargan en dos corrientes; una corriente se usa como reflujo de cima
a la Debutanizadora T-305, bajo Control de Reflujo de la Debutanizadora FIC-03013
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de 2600 BPD. La otra corriente pasa al lado casco del Enfriador de
Butanos/Butilenos Producto E-319 donde se enfria con agua de enfriamiento que
fluye por el tubo y sale a una Temperatura de 121 °F, el flujo de salida esta medido
en el Indicador de Flujo de Olefinas FI-03045. Las Bombas de Gasolina
Debutanizada P-314A/B toman el producto liquido del fondo y lo dirigen hasta los
Enfriadores de Nafta Debutanizada Producto E-318 con agua de enfriamiento que
pasa por los tubos. La corriente enfriada de gasolina pasa por el Control de Nivel de
Fondo de la Debutanizadora LIC-03023. La temperatura y flujo de salida estan
indicados por el Indicador de Temperatura de Gasolina Debutanizada TI-03066 y el
Indicador de Flujo de Gasolina Producto FI-03044, respectivamente [9].

Anexo C Descripcion Torre de Destilacion Debutanizadora T-2004.

La torre debutanizadora T-2004 se disefid con el objetivo de retirar la parte liviana
a la nafta de la torre Pre-Flash (T-2005) y nafta de otras unidades. La operacion
consiste en sacar nafta debutanizada por el fondo y sacar por la cima butano y

propano.

Sin embargo, gracias a estudios realizados se buscé optimizar su funcionamiento
encaminado a producir una mayor cantidad de alquilato, se modifico su forma de
operacion con el objetivo de recibir GLP proveniente de las Cracking y lograr separar
una corriente rica en isobutano para luego ser enviado a la unidad de alquilacion,

siendo usada como una torre separadora de Isobutano/Butileno [10].

El gas GLP que se alimenta (FIC-20018) aproximadamente 7000 BPD y a una
temperatura (T1-20115) a 194°F ingresa por el plato 14 de 32 platos que contiene la
torre. El vapor que sale por la cima rica en isobutano sale a una presion (P1-20121)
a 70 Psi y a una temperatura (TI1-20116) de 170°F es enfriada mediante agua de
enfriamiento en el intercambiador de calor E-2019 e ingresa al Drum de butanos D-
2005 donde es retirado trazas acidas. El isobutano es bombeado en la bomba de
cima P-2032 C/D parte retorna a la torre (FIC-20019) 1162 BPD y parte se dirige a
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alquilacién (FI-20087) 619 BPD. Por el fondo de la torre sale butilenos (FI20088)
5136 BPD a una temperatura (T1-20120) a 226°F donde intercambia calor con nafta
del proceso de la unidad en el Intercambiador E-2021 A/B e impulsado por la bomba
P-2012 C/D enviandose a la nueva estacion de GLP. [14]

Anexo D Condiciones de alimentacion de GLP para las tres alternativas

Tabla 7 Condiciones de alimentacion [10]

Flujo [kg/h] 10000 | 10900 6900
Composicion [%p/p]
Gases livianos 0,02 0,00 0,02
Propeno 0,04 0,00 0,09
Propano 0,05 0,02 0,06
iI-Butano 0,21 0,24 0,20
i-Buteno 0,23 0,21 0,23
1-Buteno 0,14 0,12 0,14
1,3-Butadieno 0,01 0,01 0,01
n-Butano 0,13 0,15 0,04
tr2-Buteno 0,11 0,14 0,12
cis2-Buteno 0,05 0,09 0,09
Total Olefinas 0,71 0,72 0,72
Pesados 0,01 0,02 0,01

Anexo E Disefio de tanque (Drum)

Inicialmente se describen algunas reglas heuristicas empleadas en el
dimensionamiento de tanques de separacion flash, entre las mas relevantes se

encuentran se puede hacer mencion a las siguientes [11]:
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e Larelacion optima de L/D es de 3

e Los tanques de alimentacion liquida utilizan el 75% de su capacidad.

El dimensionamiento de este tipo de tanques se halla en funcién del tiempo de
residencia y del caudal. El tiempo de residencia se selecciona segun el tipo de
tanque, en la tabla 8. Se presentan los valores comunmente utilizados:

Tabla 8 Tiempos de residencia para separadores gas liquido y tanques
horizontales (Turton, 2009).

Tanque de reflujo 5
Tangue de alimentacién a torres 10
Tanque de alimentacién a hornos o calderas 30

La ecuacion resultante es:

30 xt,

V=
4

(E2)

Donde V es el volumen ocupado por el fluido, Q se refiere al caudal y tr es el tiempo
de residencia segun el tipo de tanque tomado de la tabla 8. La division por dos se
realiza dado que el tanque esta lleno las 3/4 partes. Obtenemos el didmetro

despejando del volumen, y la longitud por la relacién L/D.
Recubrimiento

La decision de recubrir un tanque se toma a partir del material de construccion y de
las condiciones de presion presentes, altas presiones requieren mayor grosor del
tanque, En tanques cuyo grosor de pared sobrepasa los 8 mm es recomendable
utilizar un revestimiento [15]. La ecuacion N°3, tomada del cédigo ASME para el
disefio de tanques presurizados, se utiliza para hallar el grosor de pared adecuado

a las condiciones del tanque [15].
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PxD

L=oS+E—12p

+to (E3)

Donde t es el espesor del tanque, P es la presidon en bar, D es el diametro del tanque,
E la eficiencia de la soldadura y se toma como 1 debido al tipo de material que se
utilizara, S es el limite elastico del material (bar) el cual se halla de acuerdo a la
siguiente tabla [15] en funcion del material del tanque es el espesor del tanque y por

ultimo to es el sobre espesor para tanques el cual es 3mm.

Tabla 9 Maxima contraccion para algunos materiales

Acero al carbono 951,7
Acero inoxidable 1222,6
Niquel 1206,9
Titanio 14629

Por dltimo, se debe comprobar que el espesor calculado este por encima de los

espesores minimos mostrados a continuacion:

Anexo F Estimacion del costo del Tanque de carga

La ecuacion se utiliza para calcular el costo total del equipo [16]
C arum = Cp(By + B2FyFy) (E4)
Donde C, esta dado por la siguiente ecuacion
log1o Cp = K; + K, log19(A) + K; [logy(A)]* (E5)

Con las tablas que se muestran a continuacion, extraidas de los anexos de la
referencia bibliografica completamos la informacién necesaria para el costo de los

tanques de orientacién horizontal correspondiente para un afio especifico:

Tabla 10 Constantes de costeo para un tanque horizontal (Turton,2009)

K1 K2 K3 Bl | B2
3,5565 | 0,3776 | 0,0905 | 1,49 | 1,52
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Tabla 11 Factor del tipo de material construido del tanque (Turton,2009)

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

El factor de presion (F,) esta basado en el disefio segln el codigo ASME para
tanques presurizados de diametro D, a presion de operacion P, con los
correspondientes E y S al material de construccion para un espesor minimo de

0.0063 m y un sobre-espesor de 0.003 m.

(P+D*D .
2SE —12(P+1) " o
E, = P+D (E6)
t .
min

Para F, menores de 1, correspondientes a valores de espesor menores que el
espesor minimo, se toma un F, = 1, para presiones menores de 0.5 bar se toma un

E, de 1.25. [15]

Una vez se haya encontrado el valor correspondiente al costo total del equipo para
el afio especifico (segun bibliografia 2001) se realiza la multiplicacion por un factor
de correccién de precios con el objetivo de estimarlo en un afio futuro haciendo de

la Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI) y se denota como Ci.[16]

CEPCI 2016

Ct=CEPCI 2001

E7)
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Anexo G Estimacion del costo de la bomba de carga

. Para hallar el costo de cada bomba se utiliza la siguiente ecuacion:
C’pump = Clg * Fgy * Ci (E8)

El Cp, se define como el costo del equipo sin especificar las condiciones de

operacion y material requeridos y esta dado por la ecuacion N° 5 (10)

Dénde: k1, k2, k3 son parametros empiricos para cada tipo de equipo Yy
caracteristica (10) A es el parametro de disefio caracteristica de cada equipo.

Los valores de las constantes K, son tomados de la tabla del libro de referencia,
estos valores se encuentran referenciados de 2001. El valor de A para las bombas

es la potencia y el tipo de la bomba sera asumida como centrifuga.[16]

Tabla 12 Constantes para costeo de bombas (turton 2009)

3,3892 | 0,0536 | 0,1538 | 1,89 | 1,35

El Fg,, esta dado por:

Fgy = By + B, * Fy * Fp (E9)
Para calcular el efecto del material, primero se busca en la tabla de la figura 11,
donde dependiendo del material de construccion de la bomba se busca su nimero
de identificacién, el cual luego es leido en la figura 12, donde se halla el valor de Fm
[16].

Figura 11 nimero de identificacion de la bomba dependiendo del material de
construccion. (Turton 2009).
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Anexo H Parametrizacion para la estimacion costos de tuberia
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Consderaciones

e LCs paramétricos mostrades, s& genesaron uilizando informacion histdrica
de proyecios sjecutscos desde & afio 2001 hasta ef afio 2011, en la
Refineria de Barancabermem

* Los precos se nomalizaron a 2012 con la heramients corporativa
Escalation Tool,

* Los costos sa exprasan en COP/Kg de uberia.

* Ls absdsa de 3 grifica (@) representa el didmetro ge |& luberia en
pulgadas.

» Se presertan los tres Schedule mas usados dentrp de la Refineria de
Barancabermei.
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de cidmelro (¢) de: Ws o 2 24",
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Los amteriores paramétricos han 3igo elaboradee por & Equipe d& Estimscion de
Costas del degartamenio de Ingenlerla de la VRP, validados por la OFY y
posterionmenta diwuigados para su respeciva agplicacion. Eslos paramétricos son
SBlS 8& Meéjoramienio y normaizacion  contmua en funcian de & informamen
disponiin
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