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RESUMEN

TITULO: EVALUACION TECNICO Y ECONOMICA DE ALTERNATIVAS PARA INCREMENTAR
LA CARGA HACIA LA SECCION DE RECUPERACION DE ETANO-ETILENO DE LA UNIDAD DE
CRAQUEO CATALITICO UOP |

AUTOR: Luis Eduardo Pimienta Coronado”

PALABRAS CLAVES: PFI 111, Jet flooding, Balances de masa y energia, Andlisis estadistico,
Ecuaciones de produccién y calidad

Descripcion

ECOPETROL.S.A. basandose en la obligacién de hacer gran esfuerzo para lograr los objetivos
empresariales y manejo eficiente de recursos, prevaleciendo el interés por el desarrollo del pais por
encima del interés particular, requiere operar al maximo el lado frio de la cracking UOP 1,
buscando cumplir con la PFI 111recomendada por la firma SHELL.

La unidad recuperadora de etano-etileno (UOP 1) presenta un inconveniente, radicado en la
dificultad de manejar altas cantidades de gas, problema que se presenta en la torre de lavado
caustico (T-2757), la cual posee dificultad de arrastre esporadico de soda (Jet Flooding).

Inicialmente se recopilaron datos histéricos de condiciones operacionales, condiciones de disefio
segun diagrama de flujo de proceso, data sheet de intercambiadores de calor, torres, bombas y
valvulas de control para establecer los balances masicos y de energia; con esta informacion se
construy6 la simulacién rigurosa de la seccién de etano/etileno. Posteriormente a esto y mediante
analisis estadistico se construyeron las ecuaciones que representan la produccion y concentracion
de etano/etileno para luego a esto evidenciar a medida que se incrementaban la carga de gases a
la unidad identificar las restricciones mecénicas de la unidad recuperadora de etano/etileno.

Finalmente en base a la identificacion de los requerimientos y actualizaciones de equipos se
realizé la evaluacion econémica de los tres escenarios en funcién del potencial de incremento de
carga hacia la seccién de recuperacion de etano/etileno de la UOP I.

’ Proyecto de grado

” Facultad de Ingenierias fisicoqumicas, Escuela de Ingenieria Quimica, Maestria en Ingenieria
*(*3Uﬁan'oaafbixm:tmgérﬁexi&iiﬁkmqmﬁmajaEsR&redﬁraje Ingenieria Quimica, Maestria en Ingenieria
Quimica, Director M.Sc. Cris6stomo Barajas Ferreira
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ABSTRACT

TITLE: TECHNICAL AND ECONOMIC EVALUATION OF ALTERNATIVES TO INCREASE THE
LOAD TO THE ETHANE-ETHYLENE RECOVERY SECTION OF THE CATALYTIC CRACKING
UNIT

AUTHOR: Luis Eduardo Pimienta Coronado”

KEY WORDS: PFI 111, Jet flooding, Mass and energy balances, Statistic analysis, Production and
quality equations

DESCRIPTION:

ECOPETROL.S.A. based on the obligation to do the best to achieve business goals and efficient
management of resources, prevailing the interest on the development of the country above
particular ones, requires to operate at maximum the cold side of cracking UOP 1, In order to fulfill
the specifications given by SHELL in the PFI 111.

The recovery unit of ethane-ethylene (UOP 1) has a major drawback, which is the difficulty to
handle a large amount of gas, this disadvantage occurs in the caustic washing tower (T-2757),
which presents sporadic drag problems of caustic soda (Jet Flooding).

Initially, historical data were collected on operational conditions, design conditions according to
process flow diagram, data sheet of heat exchangers, towers, pumps and control valves to
establish mass and energy balances; With this information the rigorous simulation of the ethane /
ethylene section was constructed. Subsequently to this and through statistical analysis were
constructed the equations that represent the production and concentration of ethane / ethylene to
later to this to evidence as they increased the load of gases to the unit to identify the mechanical
restrictions of the recovering unit of ethane / ethylene.

Finally, based on the identification of equipment requirements and upgrades, the economic
evaluation of the three scenarios was performed according to the potential for increasing the load to
the ethylene / ethylene recovery section of UOP I.

:*Project of grade
Faculty of Engineering Physical Chemical. School of Engineering Chemical. Master in
Engineering Chemical. Director M.Sc. Criséstomo Barajas Ferreira
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INTRODUCCION

La industria petroquimica constituye un mercado solido y rentable. Los principales
productos petroquimicos (etileno, propileno, benceno y butadieno) representaron
un aumento en la produccion y demanda en el afio 2016 y esta previsto que sigan
creciendo. Desde el punto de vista local, los productos que en Colombia tienen
mayor interés a dia de hoy son los derivados de etileno y metano, puesto que
existe una importante demanda, cubierta en su mayoria por importaciones. El
etileno petroquimico es la materia prima unica y principal para la produccién de
polietileno de baja densidad de las unidades de Polietileno 1y Il proveniente de los
lados frios de las unidades de ruptura catalitica UOP | y UOP Il de la refineria de

Barrancabermeja.

A dia de hoy se han identificado una serie de inconvenientes que derivan en el
incumplimiento de las especificaciones planteadas por la firma consultora para la
optimizacién de las refinerias, SHELL Global Solutions, en el afio 2002, en su
estudio de las condiciones existentes en las diferentes plantas para identificar los
puntos de mejora en los procesos mediante recomendacion en el lado frio de la
UOP | conocida como PFI-111. Dicha recomendacion plantea el maximo
aprovechamiento o recuperacion de los gases hacia la unidad recuperadora de
etano/etileno o lado frio de la URC UOP I, esto debido a que en la actualidad la
unidad esta desviando parte de dicho gas proveniente de la torre de tratamiento
de gases acido con MEA, T-2872 B. Este gas contiene aproximadamente 8% de
GLP (Gas licuado de petroleo) y 30% de etano/etileno, el caudal promedio que se
desvia hacia la red de gas combustible son 80.000 SCFH (pies cubicos estandar
hora), lo que implica perder 96 BPD de GLP y 1530 Ib/h de etano/etileno que en
términos econdmicos le representan a la empresa un promedio de 140,2
KUS$/afo.

14



Este gas, llamado gas esponja, que proviene de la seccidbn de amina esta
compuesto por hidrocarburos ligeros e impurezas tales como sulfuro de hidrégeno
(H2S) y diéxido de carbono (CO,), estas impurezas causan inconvenientes como
productos fuera de especificaciones de calidad (GLP y etano/etileno), corrosion
acida, problemas de polucién luego de la combustién e impactos por seguridad
industrial a personal propia y de las comunidades circundantes; por lo cual la

remocion de éstos es muy importante.

El sulfuro de hidrogeno (H,S) es altamente toxico y en presencia de agua forma un
acido corrosivo débil. El umbral del valor limite (TLV) para la exposicion
prolongada es de 10 ppmv y en concentraciones mayores a 1000 ppmyv, la muerte
se produce en minutos. Es facilmente detectable a concentraciones bajas por su
olor a "huevo podrido". Desafortunadamente, a niveles toxicos es inodoro, ya que
insensibiliza las terminaciones nerviosas en la nariz en cuestion de segundos.
Cuando las concentraciones de H,S estan muy por encima del nivel ppmv, otras
especies de azufre pueden estar presentes. Estos compuestos incluyen disulfuro
de carbono (CS;), mercaptanos (RSH), y sulfuros (RSR), ademas de azufre
elemental. Si el CO, esta presente también, el gas puede contener pequefas
cantidades de sulfuro de carbonilo (COS). El didxido de carbono es no inflamable
y en consecuencia, grandes cantidades no son deseables en un combustible. Al

igual que el H,S, forma un acido corrosivo débil en presencia de agua.

Uno de los procesos aplicados para la remocion de estos compuestos en
refinerias y plantas petroquimicas se denomina “Proceso de lavado caustico” y
consiste en utilizar una solucién acuosa de soda caustica como liquido absorbente
con una concentracion que varia entre el 5 y el 15% en peso. Las reacciones

principales que involucra este proceso son las siguientes:

H,S + NaOH —» NaSH + H,0

15



NaSH + NaOH - Na,S + H,0

2NaOH + CO, — Na,COs; + H,0

En el proceso de lavado caustico la transferencia de masa se da principalmente
por absorcion, en esta operacion la mezcla gaseosa se pone en contacto con el
liquido con el fin de disolver, de manera selectiva uno o mas componentes del gas
y obtener una solucion liquida de estos. El gas que queda libre se denomina gas
limpio. Este proceso se lleva a cabo en una torre absorbedora, que es una
columna vertical de platos con una o mas bandejas montadas horizontalmente en
el interior para el contacto gas-liquido. La corriente de gas entra por la parte
inferior de la columna a la presiéon de la misma y fluye hacia arriba pasando a
través de aberturas (orificios o véalvulas) en las bandejas. El liquido entra por la
parte superior de la torre y viaja a través de cada bandeja mediante el vertedero
hasta que alcanza el fondo de la torre. La transferencia de masa se produce
mediante la pulverizacion del liquido creado por la velocidad del gas a través de
las aberturas de la bandeja.

En el presente trabajo se estudia la operaciéon de la torre de lavado caustico, T-
2757, debido a que se tiene plenamente identificada como una de las limitaciones
operacionales para incrementar carga hacia la seccidbn recuperadora de
etano/etileno o lado frio. Esto debido a que la torre T-2757 en su operacion normal
evidencia arrastres de soda y agua lo cual afecta la integridad mecanica de los
tamices moleculares para absorcibn de humedad, al tiempo que induce
fendbmenos de obstruccidon en la seccion fria por generacion de hidratos que
restringen la carga e impiden una mayor recuperacion de etano/etileno. De igual
manera se realizard una revision integral de toda la seccién de recuperacion de
etano-etileno con el fin de identificar posibles restricciones que limiten el

incremento de carga a este sistema.
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Para tal propdsito este estudio se ha organizado en 6 capitulos cuyos contenidos

se describen brevemente a continuacion:

17



1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La industria petroquimica constituye un mercado con un crecimiento sélido y
estable, con buenas perspectivas de futuro. Los principales productos
petroquimicos (etileno, propileno, benceno y butadieno) representaron una
demanda agregada de ~285Mtn en 2015, tras un crecimiento del 3% anual
experimentado en los Ultimos afios, y esta previsto que sigan creciendo entre 2013
y 2022 al 3,5% anual en todo el mundo (Ver figura 1).

Figura 1. Tendencia de principales productos petroquimicos

Demanda mundial de los principales productos basicos petroquimicos, 2005-22
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Asia es la region con mayor demanda (~40% del total) y se mantendra en esta
posicion en los proximos afios. Actualmente, América Latina representa una
fraccion pequefia del mercado global (~5%), sin embargo, es la regién con mayor

crecimiento esperado en los préximos afios (Boston Consulting Group, 2014).
Desde el punto de vista local, los productos que en Colombia tienen mayor interés

a dia de hoy son los derivados del etileno y propileno, debido a que existe una

importante demanda, cubierta en su mayoria por importaciones. Debido a esto, el

18



etileno petroquimico es la materia prima Unica y principal para la produccion de
polietileno de baja densidad de las unidades de Polietileno | y Il de la refineria de
Barrancabermeja. Y a su vez, para la produccion de etileno petroquimico en la
refineria se requiere como materia prima los gases de etano/etileno proveniente
de los lados frios de las unidades de ruptura catalitica, UOP |y UOP II (Ver figura
2).

Figura 2. Esquema del tren petroquimico de Refineria Barrancabermeja

Gas Combustible

TuRBO Etano [—'I , EmeNom "7 poLiETILENOT
———— EXPANDER [P
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Y
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_ GENERACION —— 2
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La seccion de recuperacion de etano-etileno es una de las secciones de la URC
UOP | y es el area encargada de recibir el gas esponja luego de su tratamiento en
la seccion de tratamiento de amina con el fin de separar compuestos livianos tales
como diéxido de carbono (CO;), mondxido de carbono (CO) y metano (CHy) y
compuestos pesados como propano-propileno y butano-butileno con procesos de
compresion, absorcién, lavado, fraccionamiento y despojo para obtener
etano/etileno como producto final hacia la planta petroquimica de Etileno II (Ver
figura 3).
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Figura 3. Diagrama de bloque seccion de recuperacion de etano/etileno
(Etileno 1)
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Actualmente la seccién de recuperacion de etano/etileno de la URC UOP | esta
desviando parte del gas de carga proveniente de la seccion de tratamiento de
amina, al cabezal de gas combustible de refineria. Esto debido a la limitacion por
disefio para admitir la totalidad de los gases por estar a su maxima capacidad de
carga. Este gas contiene aproximadamente 8% de GLP y 28% de etano/etileno, el
flujo promedio que se desvia a gas combustible oscila entre 80 y 150 KPCEH de
acuerdo a los niveles de carga programada para la URC UOP | y corrientes

externas, lo que implica perder 96 BPD de GLP y 1530 Ib/hr de etano/etileno.

A la fecha una de las restricciones operacionales identificadas en la seccion de
recuperacion de etano/etileno (Etileno I1ll) para el total recibo de los gases
producto de la reaccién de craqueo catalitico es la torre absorbedora de lavado
caustico (Ver figura 4). El gas a la salida de los compresores de la seccién de
recuperacion de etano/etileno entra a esta torre con el objeto de reducir el
contenido de H,S y CO, a valores de 0 ppm. Este después del lavado caustico,
pasa a través del plato chimenea a la seccion superior de la torre, donde es lavado

con agua, para neutralizar la soda que haya absorbido.
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Figura 4. Diagrama de la torre de lavado caustico (T-2757).
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La torre absorbedora o de lavado caustico en su operacién normal evidencia
arrastres de soda y agua lo cual afecta la integridad mecanica de los tamices
moleculares al tiempo que induce taponamiento en la seccion fria por generacion
de hidratos que restringen la carga e impiden una mayor recuperacion de
etano/etileno. Adicionalmente el sistema presenta fendmeno de jet flooding
superiores a 90% con cargas superiores a 480KPCEH (Actualmente carga 320
KPCH) debido a cambios rapidos en el flujo de gas y altas velocidades que

acarrea gotas de liquido a los platos superiores.

Frecuentemente se presentan problemas en las especificaciones de calidad en la
corriente de etano/etileno producto por presencia de contaminantes de tipo
azufrado como &cido sulfhidrico (H,S) y sulfuro de carbonilo (COS), si dichos
contaminantes estan presentes en los gases de etano/etileno de UOP | hacia la
unidad petroguimica de Etileno Il puede causar desactivacion temporal y/o
definitiva del catalizador de deshidrogenacion lo que conllevaria a parada no
programada de la unidad de Etileno Il con consecuencias de pérdidas econémicas
para la refineria por no produccion de polietileno de baja densidad para suplir la

demanda de los clientes nacionales.
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Con el fin de identificar otras posibles restricciones operacionales que puedan
limitar o restringir el recibo de la totalidad de los gases producto de la seccion de
cragueo catalitico se plantea realizar una revision completa e integral de toda la
seccion recuperadora de etano/etileno a diferentes niveles de gas de carga

mediante simulacion rigurosa con la herramienta Aspen Plus.
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2. OBJETIVOS

A continuacion se puntualizan los objetivos, general y especificos, que motivaron

la realizacion del presente estudio.

2.1 OBJETIVO GENERAL

Evaluar técnica y econdmicamente alternativas que permitan incrementar la carga

hacia la seccién de recuperacion de etano/etileno de la unidad de Craqueo
Catalitico UOP |.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

Del objetivo general, se derivan los siguientes objetivos especificos:

Desarrollar un disefio de experimento que permita realizar un analisis
estadistico, tomando en cuenta el historial de datos de la planta desde 2014
hasta 2016.

Determinar relaciones entre variables y modelos matematicos mediante
andlisis estadistico andlisis de varianza (ANOVA) y andlisis de regresion de
acuerdo variables como reflujos de cima, recirculaciones, suministro de carga
térmica, carga de gases a purificar, concentracion y produccion del producto
deseado.

Implementar por simulacion computacional un andlisis de sensibilidad
implementando los estadisticos de historicos de la planta para lograr
optimizacion del proceso buscando maximizar la produccion y la concentracion

de etano-etileno.
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e Realizar estudio econdémico de las diferentes alternativas para seleccionar la
de mayor beneficio/costo, ademas la determinacion del incremento del margen

bruto por implementacion de esta iniciativa.
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3. MARCO CONCEPTUAL

3.1 BREVE DESCRIPCION DEL PROCESO DE CRAQUEO CATALITICO

Craqueo catalitico es un proceso de ruptura catalitica para conversion de
fracciones pesadas de hidrocarburos en productos mas livianos y de mayor valor.
Es un proceso basicamente disefiado para producir gasolina; sin embargo, puede
operarse en la produccién de hidrocarburos livianos como etano/etileno y gas
licuado del petroleo (Propano/propileno + butano/butileno) los cuales pueden tener
diversos usos como: cargas a las unidades de Alquilacion, polimerizacién, materia
prima para diferentes procesos petroquimicos y finalmente como suministro de

gas de cocina e industrial.

La flexibilidad operacional de las unidades de craqueo catalitico, permite no
solamente satisfacer los requerimientos de su produccion normal, sino también,
procesar cargas adicionales provenientes de otras unidades de la refineria,
contribuyendo a todo el balance operacional de la refineria. Debido a esto, las
unidades de craqueo catalitico son a menudo llamadas como “el corazén de la
refineria” gracias a su importancia y a su versatilidad para procesar tantas clases

de cargas (Ver figura 5).
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Figura 5. Esquema general de distribucion de unidades de proceso en una
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3.2 BREVE DESCRIPCION DE LA UNIDAD DE CRAQUEO CATALITICO URC
UORP |

En la refineria de Barrancabermeja existen cuatro unidades de ruptura catalitica
denominadas Orthoflow, Modelo 1V, UOP 1y UOP 2.

La URC UOP 1 fue disefiada por la firma de ingenieria UOP e inici6 su
construccion en el afio 1974 como parte de la Unidad de Balance. Fue puesta en
funcionamiento en el afio 1979. La planta tuvo una ampliacion y modernizacion en
el afio 1998 que incluyd nuevos avances tecnologicos que mejoraron su eficiencia

y productividad. La unidad consta de varias areas o secciones: craqueo catalitico,



fraccionamiento, recuperacion de vapores, tratamiento Merox, tratamiento de

amina, recuperacion de azufre y recuperacion de etano/etileno (Ver figura 6).

Figura 6. Esquema general de la URC UOP |
Unidad de Cracking UOP I
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3.3 DESCRIPCION GENERAL DEL PROCESO DE LA SECCION DE
RECUPERACION DE ETANO/ETILENO DE LA UNIDAD DE CRAQUEO
CATALITICO UOP |

A continuacion se realiza una breve descripcion del proceso de recuperacion de

etano/etileno de la unidad de cracking URC UOP I. Este proceso consta de cuatro

etapas principales:
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3.3.1. Compresion y lavado del gas de carga. El gas que sale por la cima de la
torre absorbedora de gas esponja perteneciente a la seccién recuperadora de
vapores, y después de haber sido tratado en la unidad de tratamiento con amina
para removerle el H,S y CO; en la torre absorbedora, se comprime a una presion
cercana de 450 psig en los compresores reciprocantes, para posteriormente ser
tratado en una torre de lavado caustico con una solucién de soda de 20 °Be para
retiro total del contenido de H,S y luego lavado con condensado para neutralizar

trazas de soda que puedan ser arrastrados con el gas.

3.3.2. Secado y regeneracion. El gas lavado pasa a través de tamices
moleculares o lechos absorbentes, con el fin de remover las trazas finales de H,S,
CO, y H,0O, mientras simultaneamente se seca. Una corriente liquida que consiste
principalmente de butano/butileno también se seca en otro grupo de tamices
moleculares. Esta corriente de butano/butileno proveniente del fondo de la torre
depropanizadora de la unidad recuperadora de vapores, se usa como reposicion o
“‘make-up” de aceite pobre en la seccion de fraccionamiento o recuperacion de
vapores para absorber el propano/propileno del gas esponja hacia la seccién de

tratamiento con amina.

Un horno calentador de gas se utiliza para la regeneracion de los tamices. El gas
empleado en la regeneracion de los tamices, es el gas de cima de la torre

absorbedora, cuya composicién principal es metano e hidrogeno.

3.3.3. Absorcién y fraccionamiento. El gas de carga, después de secarse, se
enfria a bajas temperaturas y se envia al fondo de la torre absorbedora

recuperadora de etano/etileno.
En la torre absorbedora, el etano/etileno y los componentes mas pesados son

absorbidos por un aceite pobre (Principalmente butano/butileno provenientes del

fondo de la torre deetanizadora), luego el aceite enriquecido se usa como carga a
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la fraccionadora de aceite rico o torre deetanizadora, donde se separa el
etano/etileno de los componentes mas pesados. El producto liquido neto obtenido
por la cima de esta torre carga la torre demetanizadora para retirarle el metano y
el hidrégeno. Por otro lado el producto de fondo de la fraccionadora de aceite rico
o0 torre demetanizadora, compuesto principalmente por propano/propileno vy
butano/butileno, entrega calor al rehervidor de la demetanizadora y se divide en
dos corrientes; una sale como producto a tanques y otra se recircula como

absorbente a la torre absorbedora de la forma descrita anteriormente.
3.3.4. Refrigeracion. Un circuito cerrado de refrigerante se suministra para retirar

el calor de los diferentes equipos en las secciones de absorcién y fraccionamiento.

El fluido refrigerante es una mezcla de propano y propileno.
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Figura 7. Esquema detallado de la seccidén de recuperaciéon de etano/etileno

de la URC UOP I.
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4. METODOLOGIA

4.1 FASE EXPLORATORIA

4.1.1 Revision del estado del arte En esta etapa se realizO una revision
bibliografica de trabajos o proyectos con alcances similares a los establecidos en

este trabajo.

4.1.2 Revision de las condiciones de disefio y operacién de la seccion de
recuperacion de etano-etileno Durante esta etapa se realizé una revision de los
aspectos de disefio mecanico de la seccién de recuperacién de etano-etileno,
diagrama de flujo de proceso, hojas de especificaciones de equipos, manuales de
la planta, revisibn a balances masicos y principales variables de disefio y

operacion de dicho sistema.

4.2 DESARROLLO DEL ESTUDIO

Esta fase comprendio las siguientes actividades:

4.2.1 Evaluacién de la torre de lavado caustico, T-2757. Dicho sistema
actualmente se encuentra plenamente identificado como el principal cuello de
botella de la seccidén de recuperacion de etano/etileno. En esta fase del proyecto
se realiz0 la simulacion de la torre de lavado caustico mediante el software
especializado Aspen Plus version 8.8, con el fin de validar la maxima capacidad de
la torre a las condiciones operacionales y composicionales de la carga, asi como
las corrientes de recirculacion de soda y agua con el fin de alcanzar las

especificaciones de calidad del efluente.
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4.2.1.1 Aspectos mecanicos y operacionales de la T-2757: La torre de lavado
caustico posee las siguientes caracteristicas:

e Una seccion de 5 platos de vélvulas para lavado con soda.

e Una seccion de 5 platos de valvulas para lavado con agua.

e Altura: 26,5 ft [8,08 m].

e Diametro: 2,5 ft [0,76 m].

e Flujo de gas: 390000 a 410000 SCFH, disefio 318000 SCFH.

e Temperatura de operacion: 100 °F.

e Presion de operacion: 430-440 psig.

e Recirculacion de soda: 6 USgpm, disefio: 12 USgpm.

¢ Nivel de soda en el fondo: Variable 70 a 90%.
El disefio de la torre est4 para 16210 Ib/h de gas de carga que proviene de la

unidad tratamiento de amina (U-2870). En la Tabla 1 se muestran los valores

promedio de temperatura, presion, flujo masico y composicion de esta carga.
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Tabla 1. Valores de composiciéon de disefio de la carga

COMPONENTES Mol/h %mol
H,0 6,32 0,75

0, 1,05 0,13

N> 80,1 9,55
H,S+CO; 0,43 0,05

CO 15,8 1,88

H, 206,22 24,59

C, 240,81 28,71

Co” 124,08 14,79

C, 115,49 13,77

Cs™ 34,59 4,12
Cs 9,21 1,1
Cs” 1,69 0,2

i-C4 2,44 0,29

n-C, 0,51 0,06

Cs" 0,07 0,01
TOTAL 838,1 100

PRESION 180 psig [1,342x10° pa]
TEMPERATURA 115 °F [319,11 K]
PM 19,38
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4.2.1.2 Simulacién de la torre de lavado caustico en Aspen Plus V8.8 En esta
fase del proyecto se realizé la simulacion de la torre de lavado caustico mediante
el software especializado Aspen plus version 8.8 utilizando el modelo
termodinamico “ELECNRTL”, el cual se ajusta para absorcion entre compuestos
polares y no-polares; con el fin de validar la méxima capacidad de la torre a las
condiciones operacionales y composicionales de la carga, asi como las corrientes
de recirculacion de soda y agua con el fin de alcanzar las especificaciones de

calidad del efluente.

Los datos utilizados en la simulacion de la torre se encuentran en la Tabla 2.

Tabla 2. Datos de simulacién iniciales

ESPECIFICACIONES DE LA CARGA ESPECIFICACIONES DE LA TORRE
Flujo de gas 16210 Ib/hr SECCION SODA AGUA
Peso molecular 19,3 °N Platos Teoricos 4 4
Gravedad especifica gas 0,288 Tipo Valvulas Vélvulas
Temperatura 100 °F Espacio entre platos 18” 18”
Caida de presion max. 5 psi Diametro 2,5 ft 2,5 ft
Alimentacién de soda 12 gpm Longitud 25 ft
Alimentaciéon de agua 12 gpm Entradas Plato 5 Plato 10
Gravedad especifica soda 1,05 Salidas Fondo Plato chimenea

Como se mencionod anteriormente la torre de lavado caustico estd compuesta de
dos secciones, una de soda y otra de agua, separadas por un plato de chimenea y
dado que Aspen Plus para una sola torre no simula dos procesos independientes,
se usaron dos torres absorbedoras en serie; una para la seccion de soda y otra

para la seccion de agua con 4 platos tedricos cada una, como alternativa de
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esquema de simulacion de la torre T-2757, tal y como se muestra en la figura 7.
Se construyd el modelo en estado estable y se corrié con los datos de disefio.
Para mayor detalle de esta simulacion ver figura 8, donde se muestra esquema de

simulacion detallada de esta seccion.

Figura 8. Esquema de simulacion basica T-2757

R .
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Para utilizar la simulacion como representacion virtual del proceso, se hizo
validacion mediante validacion de medias y desviacion estandar bajo un intervalo
de confianza del 95%. Para ello se emple6 el método de analisis de sensibilidad

de Aspen Plus que permite una condicion cuasi-dinamica, variando la simulacion
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en rangos determinados por el estudio estadistico del proceso real, dando como

resultados finales produccién y concentracion de etano-etileno.

4.2.1.3 Identificacion de restricciones operativas de la primera seccion En
esta etapa del proyecto se desarroll6 en el simulador un andlisis de sensibilidad de
acuerdo con un disefio de experimento 2%, donde se plantearon como factores
(Variables independientes) el flujo de soda, el flujo de agua, el flujo de carga y la
temperatura del gas de carga con el fin de observar su incidencia sobre la variable
resultante (Variable dependiente) composicion del gas de salida y asi poder
predecir las condiciones bajo las cuales se lleva a cabo un 6ptimo despojo del H,S
y CO,, donde se planteé como funcién objetivo minimizar la concentracién de H,S

como una funcion dependiente de los factores antes mencionados

Adicionalmente se obtuvo informacién de un estudio de “Jet flooding” de la torre de
lavado caustico, T-2757, que limita la carga maxima de flujo de gas que soporta la

torre antes de inundarse.

4.2.2 Simulacion rigurosa de la seccion de recuperacion de etano-etileno
Como parte inicial del proceso de simulacion rigurosa se selecciona €l o los
paguetes termodinamicos recomendados para cada fase del proceso, en este
caso tratandose de un proceso de gases presurizados y sin seudocomponentes el
paquete termodinamico recomendado por Aspen Tech (Ver figura 8) resulta ser
Peng Robinson, ademas con Aspen Tech se permite la facilidad de poder alternar
paguetes termodinamicos de acuerdo a las fases de proceso, para este caso en
particular se recomienda utilizar paquete electrolitico-NRTL en las dos torres
(Soda y agua) donde se utiliza remocion de compuestos azufrados con soda

caustica de 20 °Be. (Ver figura 9)
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Figura 9. Esquemaético de la simulacion de las torres de lavado caudstico para
remocion de H,S, CO,y CO.

D2vsT

Después de simular las torres de lavado y los tamices moleculares, se procedié a
desarrollar la simulacion de la primera torre de destilacién para remocion de Hy,
02, N2 y metano. Para esta torre se utilizd Aspen Plus integrado con Aspen EDR
para simular los intercambiadores de reflujo medio e inferior y el intercambiador de
recirculacion de cima (Ver figuras 9 y 10). Para este caso fue necesario emplear
las especificaciones mecénicas de disefio como las especificaciones mecénicas
de pruebas hidrostéticas y dilatacion térmica. En el anexo 4 se encuentran la

totalidad de intercambiadores de la seccion de recuperacion de etano-etileno.
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Figura 10. Diagrama de simulacion de la torre de absorcion de hidrocarburos

como propano, butanos y etano y liberacion de livianos como hidrégeno y

metano.
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Figura 11. Simulacién de los intercambiadores de calor en EDR par precision

de célculos y evaluaciones de restricciones.
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Después se simuld las torres de destilacibn demetanizadora y deetanizadora, T-
2759 y T-2760, junto con los equipos de transferencia de calor de cada una y los
intercambiadores recuperacion de calor para pre-calentamiento de carga de la
torre T-2759.

En la figura 12, se puede observar el esquema de simulacion final para el caso de
las torres demetanizadora y deetanizadora, T-2759/60, y en la figura 13 se
muestra un ejemplo de unos de intercambiadores de dicha simulacién. Para
conseguir la convergencia de esta simulacién fue necesario emplear recirculacion
con resolucion de tres modelos de ecuaciones para asegurar la convergencia

debido a la alta masa de recirculacion.

Figura 12. Esquema de simulacion de las torres de destilacion de propileno-
propano y etano-etileno, torres T2759 y T2760 respectivamente.
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Figura 13. Datos de intercambiador de calor del fondo de la torre T2760 con

disefo especial por tema AGU.
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Después de finalizar la simulacion se procedio a verificar la masa de producto y la
concentracion de cada producto terminado como el caso de etano-etileno y el

propano-propileno.

Los datos ingresados para el resto de intercambiadores simulados se pueden
detallar en el anexo 4. También se puede encontrar en dicho anexo la tabla
resumen de los intercambiadores de calor de acuerdo a las hojas de

especificaciones de planta.

4.2.3. Analisis de variabilidad del proceso real. Para esto fue necesario tomar
un historico de datos de planta de las diferentes variables criticas del proceso para
estabilidad y aseguramiento de calidad, tales variable como carga de gases a
tratamiento, reflujo de cima de la torre T2758, reflujo de cima de la torre T2759,
flujo de carga térmica al intercambiador de calor de fondo de la torre T2760; como
variables resultante y de interés, se tiene la produccion de etano-etileno y la
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concentracion del mismo. Con dichos datos histéricos se realizaron analisis de
variabilidad mediante Anova y correlacion de variable mediante regresion multiple,
donde al final se obtuvieron dos ecuaciones de prediccién para concentracion de
etano-etileno y produccion de etano-etileno como una funcién de las variables
antes mencionadas. Dichas ecuaciones arrojaron un coeficiente de correlacién
mayor al 90%, ademds las ecuaciones fueron obtenidas bajo un intervalo de

confianza del 95%.

Las ecuaciones obtenidas se llevaron a un analisis de optimizacion utilizando la
herramienta Solver de Excel para encontrar rangos 6ptimos de variabilidad, donde
la maximiza la produccion de etano-etileno como una funcién dependiente de los
factores antes mencionados, y tomando como restriccion principal la ecuacion de

concentracion de etano-etileno, dependiendo de los mismos factores.

4.2.4 Analisis de sensibilidad de la simulacién. Para poder realizar una
comparacion de los datos historicos con respecto al proceso simulado, se realizd
un andlisis de sensibilidad a la simulacion, teniendo en cuenta las mismas
variables independientes y variables dependientes evaluadas con los datos
histéricos. Para el desarrollo de la sensibilidad se sometié a la variable carga de
gases a tratamiento a variacion entre 16000 a 24000 Ib/h, de forma simultanea, el
reflujo de cima de la torre T-2758, fue sometido a variacion entre 33000 a 36000
Ib/h, también se varié el reflujo de cima de la torre T2759, entre 18000 a 24000
Ib/h y por dltimo el flujo de carga térmica hacia el fondo de la torre T2760, entre
4000 a 12000 Ib/h. Después de hacer los cambios sobre todas las variables
independientes, se procedié a registrar resultados de variables resultantes como
concentracion de etano-etileno y produccion de etano-etileno. Sobre los resultados
obtenidos se aplicé andlisis de varianza para determinar la significancia estadistica
de cada variable independiente sobre las variables resultantes, seguidamente se
procedié a realizar regresion de las variables independientes de mayor incidencia

sobre la resultante.
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4.2.5 Validacion y aceptaciéon de la simulacion como escenario de
optimizacién y evaluacion de equipos de proceso. Teniendo resultados
estadisticos de ecuaciones de correlacion y los resultados de variables resultantes
como concentracion de etano-etileno y produccion de etano-etileno, tanto para el
proceso real como para el proceso simulado, se procedio a realizar un andlisis de
comparacion de coeficientes de correlacion junto con los intervalos de confianza
del 95% de cada uno, también se realiz6 un Anova de comparacion de muestras
teniendo en cuenta la variables resultantes considerando la normalizacion de

muestras y un intervalo de confianza de 95%.

4.2.6 Revision de limitaciones operacionales en las torres de absorcion y
destilacion de etano-etileno. Realizado el analisis de sensibilidad del proceso,
éste también fue soporte para revisar las restricciones de los equipos frente a
cargas de gases superiores a las 16000 Ib/h. Ademas se estudiaron las
respuestas de las torres frente a mayores cargas, fue necesario realizar la
evaluacion hidraulica de las torres, evaluacion hidraulica y de transferencia de
calor de intercambiadores, respuesta de vélvulas de control frente a mayores

caudales, entre otros.

4.3 ESTUDIO ECONOMICO PARA INCREMENTAR LA PRODUCCION DE
ETANO-ETILENO

Teniendo en cuenta los resultados de restricciones de equipos para sostener una
mayor carga, fue necesario plantear alternativas de repotenciar equipos de
transferencia de calor y optimizar condiciones de operacion para sostener una
mayor carga de gases y por ende incrementar la recuperacion de etano-etileno.
Fue necesario realizar una evaluacion de costos y un analisis de inversiéon
utilizando la herramienta de evaluacion econémica de Aspen Plus y herramientas

de evaluacion de proyectos de Ecopetrol S.A.
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5. ANALISIS DE RESULTADOS

5.1 ANALISIS DE RESULTADOS DE VARIABILIDAD DEL PROCESO REAL

Del analisis detallado utilizando analisis Anova y las correlaciones entre las
variables independiente reflujo de cima T-2758, reflujo de cima T-2759 vy flujo de
carga térmica al rehervidor de fondo de T-2760, con respecto a las variables
dependientes concentracién de etano-etileno y produccion de etano-etileno, se
encontré que las variables independientes tiene significancia estadistica sobre las
variables resultantes con un intervalo de confianza del 95%, puesto que el valor de
probabilidad de cada factor estuvo inferior a 0,05 rechazando la hipotesis nula
“que los factores no tienen relacion con la variable resultante” (Ver tabla 4). Para el
caso de la concentracion de etano-etileno, el coeficiente de correlacion indica que
todas las variables independientes mencionadas anteriormente explican en un
99,8% el comportamiento de dicha variable y que las variables de mayor aporte a
las respuestas de la variable resultante son la carga de gases y la recirculacién
hacia la cima de la torre T2758 (Ver tabla 4).
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Tabla 3. Correlacion de la variable resultante concentracién de etano-etileno
con respecto a las variables independientes

Error Estadistico
Variables independientes |Coeficientes Estandar |T Valor-P
Carga de gases 0,0023146 0,0001654 |13,9934 0,0000
Reflujo de cima de T2758 [0,00170727 0,0001969 |8,67264 0,0000
Reflujo de cima T2759 0,000461231 0,000150 |3,07386 0,0023
Flujo al rehervidor T2760 -0,00211458 0,0006962 |-3,03739 0,0026
Andlisis de Varianza
Fuente |Suma de Cuadrados|Gl |[Cuadrado Medio|[Razdn-F |Valor-P
Modelo |2,89168E6 4 722921, 37343,51 (0,0000
Residuo |5614,02 290 (19,3587
Total 2,8973E6 294

R-cuadrada = 99,81% R-cuadrado (ajustado para g.l.) = 99,80%
CEE (%) = 0,00231*CG + 0,00171*RCT58 + 0,00046*RCT59 — 0,00211*FRT60
Ec. (1)

CEE: Concentraciéon de Etano-etileno (%)

RCT58: Reflujo de cima de la torre T-2758 (Ib/h)
RCT59: Reflujo de cima de la torre T-2759(Ib/h)
FRT60: Flujo al rehervidor de la torre T-2760 (Ib/h)

Con respecto a la variabilidad, de acuerdo con la ecuacion y lo observado en las
las tendencia de los datos histoéricos, la recirculacion a la cima de la torre T-2758,
contribuye a incrementar la concentracion de etano-etileno, esto en gran parte
obedece a la absorcién de mayor cantidad de etano-etileno que genera un mayor
flujo de recirculacion y a su vez éste genera una disminucion de la temperatura
que favorece la absorcion de los mas livianos, como este caso metano, etano y

etileno.
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El reflujo de cima de la torre T-2759, favorece la concentracion de etano-etileno,
pues a mayor recirculacion se disminuye la volatilidad de la mezcla en la cima y
por ende tiende a incrementar la concentracion de compuestos livianos como
metano, etano y etileno. Cabe resaltar que a mayor reflujo también se favorece la
produccién debido a que el condensador de cima de la torre T-2759, esté
trabajando en modo de condensacion parcial y por ende con mas reflujo se
disminuye la fraccibn de vapor que se recircula hacia la torre inicial para un
reproceso que disminuye la recuperacion de etano-etileno. Claro que este reflujo
debe tener un limite de optimizacién, pues entre mayor reflujo menor flujo de
destilado en la cima de dicha torre, pues un excesivo reflujo afecta la produccién
de etano-etileno que se envia hacia la torre, T-2760. Por esta razon, se desarrolld
un proceso de optimizacion utilizando la herramienta Solver de Excel, teniendo en
cuenta las regresiones de masa de produccion de etano-etileno y la de
concentracion de etano etileno que se detalla mas adelante.

Al evaluar el flujo al rehervidor de la torre T-2760, se encuentra que a medida que
se incrementa dicho flujo, el fondo de la torre alcanza temperaturas mayores por
ende se incrementa presion en toda la torre, lo cual disminuye la volatilidad de la
mezcla metano-etano-etileno, dificultando el despojo de metano en la cima y

guedando gran parte de éste en el fondo de la torre.

Para el caso de la produccion de etano-etileno, a continuacion se muestra el
analisis realizado sobre la produccion, en funcion de los factores relevantes que
defina el comportamiento de dicha variable; se detalla que las variables
seleccionadas tiene un significancia estadistica con un intervalo de confianza del
95%, ademas que el coeficiente de correlacion indica que los factores explican en

un 99,95% el comportamiento de la produccion de etano-etileno.
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Tabla 4. Analisis de regresion definitivo para correlacion de la variables

resultante produccion de etano/etileno

Error Estadistico
Parametro Estimacion |Estandar |T Valor-P
Carga de gases 0,209 0,00553 37,8531 0,0000
Reflujo de cima de T2758|0,286 0,00658 43,4978 0,0000
Reflujo de cima T2759 -0,297 0,00501 -59,2179 0,0000
Reflujo de fondo T2760 |-0,0862 0,0233 -3,70498 0,0003

Anélisis de Varianza

Fuente [Suma de Cuadrados |Gl |Cuadrado Medio |Razén-F |Valor-P
Modelo |1,3527E10 4  |3,382E9 156477,16 |0,0000
Residuo (6,2673E6 290 |21611,3

Total |1,353E10 294

R-cuadrada = 99,95% R-cuadrado (ajustado para g.l.) = 99,93%

PEE (%) = 0,209*CG + 0,286*RCT58 - 0,297*RCT59 - 0,0862*FRT60  Ec. (2)

PEE: Produccién de Etano-etileno (Ib/h)

RCT58: Reflujo de cima de la torre T-2758 (Ib/h)
RCT59: Reflujo de cima de la torre T-2759 (Ib/h)
FRT60: Flujo al rehervidor de la torre T-2760 (Ib/h)

Se observé que las variables carga de gases y reflujo de cima de la T-2758,
incrementan la produccién de etano-etileno a medida que aumentan éstos, gran
parte de esto se debe a mayor carga de etano-etileno a recuperar pero a su vez se
necesita de una mayor recirculacion hacia la cima de la torre T2758, para lograr
mayor absorcion y evitar pérdidas por la cima de dicha torre, caso contrario a las
otras variables, pues a medida que se aumenta la recirculacion hacia la torre T-
2759, se disminuye la produccion de destilado y por ende el aumento de
suministro de calor al fondo de la torre T-2760, provocaria pérdidas de etano-

etileno en la cima de la torre para casos de baja carga de destilado recibido de la
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torre T-2759. Una de las maneras de incrementar la produccién es llevar a
condensacion total el flujo de cima de la torre T-2759, esto incrementa el flujo de
destilado y se deja de reprocesar una fraccion de etano-etileno que se envia hacia
la primera torre T-2758. Durante todo esto se observa la limitacion del
intercambiador de calor de cima de la torre T2759, para poder incrementar carga
de gases y reflujo de cima para mayor recuperacion del producto deseado para

incrementar la produccion de etano-etileno.

Validando que tanto la ecuacion de concentracion como la de produccion de
etano-etileno, tiene una aceptacién estadistica alta debido al intervalo de 95%, se
procedié a hallar el punto 6ptimo de la operacion actual, ademas son necesarias
para poder estimar la optimizacion e incremento de carga a través de una
simulacion que emule el proceso real y definir cambios al disefio para asegurar

una mayor carga de gases.

Se llevaron las ecuaciones a la herramienta Solver encontrando que las variables
deben estar alrededor de los puntos 6ptimos mostrados en la tabla 5, para poder
optimizar la operacién actual con lo cual se mantiene una concentracién de etano-
etileno entre 99,3 y 99,9% con una produccion de 7723 a 7855 Ib/h. También cabe
resaltar que a concentraciones de etano-etileno del 95% se pueden alcanzar una
produccion hasta de 8249 Ib/h.

Dentro de las revisiones echas a la estadistica del proceso, se pude detallar que
con una condensacion total en la cima de la torre T-2759, se puede llegar a una
produccion mayor, pues se lograria recuperar entre 1155 a 1213 Ib/h de etano-

etileno para una carga de 16600 Ib/ de gases a purificar.
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Tabla 5. Punto 6ptimo y rango de optimizacion de la operacion actual

encontrada con solver y las restricciones de intercambiadores.

Inferior  Objetivo Superior Objetivo

Variable Nombre Valor Limite Resultado Limite Resultado
Carga de gases, Ib/h 18037 18000 99,8 18037,2 99,9
Reflujo de cima T-2758, Ib/h 36457 36375,4 99,7 36456,7 99,9
Reflujo de cima T-2759, Ib/h 20000 20000 99,9 20000 99,9
Flujo al re-hervidor T-2760,

Ib/h 6297 6296,71 99,9 6566,54 99,3

5.2 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LA SIMULACION Y VALIDACION

Se realiza un incremento de carga en la simulacion para determinar las
restricciones de intercambiadores, torres de absorcion y destilacion con el objeto
de incrementar la produccion de etano-etileno asegurando una concentracion por
encima del 98%. Pero antes de utilizar dicha simulacion se realizé un analisis de
sensibilidad y luego la validacion de la misma. A continuacion, se detalla los
resultados del analisis de sensibilidad y validacion de la simulacion.

5.2.1 Anélisis de sensibilidad de la simulacién La simulacién fue sometida a
rangos de variabilidad sobre los diferentes factores independientes con el fin de
observar los resultados reflejados en las variables resultantes. El tratamiento
estadistico de los resultados del simulador reflej6 comportamiento similar al
tratamiento estadistico del proceso real. En las tablas 6 y 7, se muestra que las
variables carga de gases, reflujo de cima de la torre T2758, reflujo de cima de la
torre T-2759 y el flujo de corriente caliente al rehervidor de fondo de la torre
T2760, tienen incidencia con significancia estadistica sobre las variables resultante
tales como produccion y pureza del etano-etileno, dentro de un intervalo de
confianza del 95%, puesto que los valores de probabilidad (Valor P) de todos los

factores fueron inferiores a 0,05 rechazando la hipétesis nula: “las variables no
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tiene relacion significativa”. Ademas, el coeficiente de correlacion de la variabilidad

de simulacién reconoce que los factores independientes antes mencionados

explican en un 99,97% el comportamiento de las variables resultantes.

Al aplicar una regresion mdiltiple, se obtuvieron modelos estadisticos lineales

donde los coeficientes resultaron con validez significativa con intervalo de

confianza de 95% para predecir la produccién y concentraciéon de etano-etileno

producto.

Tabla 6. Analisis de regresion para la sensibilidad de los factores en el

proceso simulado para definir concentracién de Etano-Etileno producto.

Error Estadistico
Parametro Estimacién |Estandar |T Valor-P
Carga Gases, simulador 0,0019511| 0,0003172 6,1502| 0,0000
Reflujo cima T2758, simulador 0,0014855| 0,0001942 7,6503| 0,0000
Reflujo cima T2759, simulador 0,0009196| 0,0002969 3,0980| 0,0085
Flujo térmico, T2760 fondo, sim. -0,001184| 0,0003356 -3,5285( 0,0037
Analisis de Varianza
Fuente |Suma de Cuadrados |Gl Cuadrado Medio [Razén-F Valor-P
Modelo |159331, 4 39832,7 11855,71 0,0000
Residuo |43,6773 13 3,35979
Total 159375, 17

R-cuadrada = 99,97%

R-cuadrado (ajustado para g.l.) = 99,96%

CEE (%) = 0,00195*CG + 0,00149*RCT58 + 0,00092*RCT59 - 0,0012*FRT60

Ec. (3)

CEE: Concentracién de Etano-etileno (%)

RCT58: Reflujo de cima de la torre T-2758 (Ib/h)
RCT59: Reflujo de cima de la torre T-2759 (lb/h)

FRTG60: Flujo al rehervidor de la torre T-2760 (lb/h)
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Tabla 7. Andlisis de regresion para sensibilidad de los factores en el proceso

simulado para definir producciéon de Etano-Etileno

Error Estadistico
Parametro Estimacién |Estandar |T Valor-P
Carga Gases, simulador 0,124232 |0,165186 |2,75208 0,0365
Reflujo cima T2758, simulador [0,224284 |0,101109 |2,21824 0,0450
Reflujo cima T2759, simulador |[-0,314601 |0,154567 |-2,03536 0,0627
Flujo térmico, T2760 fondo -0,016706 |0,174751 |-2,195597 0,0253
Analisis de Varianza
Fuente |Suma de Cuadrados |Gl Cuadrado Medio [Razén-F Valor-P
Modelo |1,85611E8 4 4,64027E7 50,94 0,0000
Residuo |1,18422E7 13 910936,2
Total 1,97453E8 17

R-cuadrada = 94,0% R-cuadrado (ajustado para g.l.) = 93,62%

PEE (%) = 0,1242*CG + 0,224*RCT58 - 0,315*RCT59 - 0,0167*FRT60 Ec. (4)
PEE: Produccién de Etano-etileno (Ib/h)

RCT58: Reflujo de cima de la torre T-2758 (lb/h)

RCT59: Reflujo de cima de la torre T-2759 (Ib/h)

FRT60: Flujo al rehervidor de la torre T-2760 (Ib/h)

5.2.2 Validacién de la simulacion Para la validacion se compararon mediante
Anova de comparacion de muestras, tomando los datos histéricos de planta y el
la simulacion, las variables resultantes

andlisis de sensibilidad de para

concentracion y produccion de etano-etileno. También se compararon los

coeficientes de las ecuaciones de regresion obtenidas como verificacion.

En cuanto a la comparacion de medias se obtuvo que las muestras similares con
un intervalo de confianza del 95%. En la tabla 8 se encuentra el resumen de las
medias, los intervalos de confianza y lo resultados de probabilidad de aceptacion

de la hip6tesis nula: media 1 = media 2.
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Tabla 8. Comparacion de medias de proceso simulado y proceso real para la

concentracién de Etano-etileno.

] _ Intervalo de
Pardmetro: confianza 95% Pruebat | Valor P
Concentracion de etano-etileno Media L LS
(%)
Datos histdricos 99,20 | 99,05 |99,36 1,58 0,1137
Datos simulados 98,91 | 98,62 99,19 Media 1 = Media 2

Prueba t para comparar medias

Hipotesis nula: medial = media2
Hipotesis Alt.: medial <> media2
No se rechaza la hipétesis nula para alfa > 0,05.

Para asegurar que la variabilidad tenga similitud, también se realiz6 comparacion
de desviacion estandar para el caso anterior, arrojando como resultado similitud

son intervalo de confianza del 95%.

Tabla 9. Comparacién de Desviaciones Estandar de proceso simulado y

proceso real

Concentracién Etano- Concentracion Etano-Etileno
Etileno Real simulada
Desviaciéon Estandar |1,37096 1,11202
Varianza 1,87953 1,23659
Gl 293 60
Razon de Varianzas= 1,51992
3 Intervalo de Prueba
Parametro: confianza 95% | t Valor P
Concentracion de etano-etileno Sigma L] LS
(%)
Datos histoéricos 1,20 1,268 |1,492 |1,5199 |0,0916
Datos simulados 98,91 10,944 |1,354 | Sigmal = Sigma 2
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Prueba-F para comparar Desviaciones Estandar
Hipétesis Nula: sigmal = sigma2
Hipotesis Alt.: sigmal <> sigma?2

No se rechaza la hipotesis nula para alfa = 0,05.

Ademas de las comparaciones de medias y desviacion estandar, se realizo
comparaciones de los coeficientes de regresion lineal tanto para proceso real
como para proceso simulado, encontrando gran similitud entre estos, manteniendo

el intervalo de confianza del 95%.

53 EVALUACION DE RESTRICCIONES PARA INCREMENTO DE
PRODUCCION DE ETANO-ETILENO

Después de darle validez estadistica a la simulacion, se evalu6é detalladamente a
través de la misma, un analisis de sensibilidad para carga de gases a tratamiento
entre 16000 a 20000 Ib/h, con el fin de determinar las restricciones de equipos
existentes que impidan incrementar la produccién de etano-etileno asegurando
una concentracién de entre los dos componentes mayor al 95%. A continuacion se
detallan los resultados obtenidos de restricciones de acuerdo con la clasificacion

del area especifica.

5.3.1 Restricciones de remocion de H,S, COS, CO y CO, Las torres de
absorcion de H,S, COS, CO y CO; fueron llevadas hasta valores por encima de su
operacion normal hasta valor de 20000 Ib/h, encontrando que las torres pueden
llegar hasta valores de carga de gases en 17600 Ib/h, manteniendo una remocion
entre el 88 al 92% de los compuestos antes mencionados, alcanzando flujos
maximos de recirculacién de agua (29800 Ib/h) y soda caustica de 20 °Be (32600
Ib/h) soportados por la torre, ademas de llegar a un consumo adicional de soda

caustica de 3,2 gpm con respecto a la operacion normal. Pues por encima de
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estos valores se presenta alto nivel en los platos, generando fendmeno de arrastre
de agua que puede llegar a estar entre un 2,4 al 4,6%, valores por encima de lo
posible de remover por enfriamiento con el intercambiador de calor, E-2770, lo
cual conlleva a una mayor saturacion de los tamices moleculares de remocion de

residual de los gases no deseados.

Tabla 10. Comparacion de alternativas para eliminar restricciones para el

incremento de carga.

Especificaciones Actual Alternativa | Alternativa | Alternativa
1 2 3

Torre de lavado con | 5 platos 9 platos 5 platos 5 platos

soda

Torre de lavado con | 5 platos 10 platos 5 platos 5 platos

agua

Recirculacion de agua | 18.430 Ib/h | 24.000 Ib/h | 18.430 Ib/h | 18.430 Ib/h

Recirculacion de soda | 14.890 Ib/h | 18.000 Ib/h | 14.890 Ib/h | 14.890 Ib/h

Reposicidén de soda 20 | 9 gpm 7,2 gpm 9 gpm 9 gpm

°Be

Tamices moleculares | 2 ON/2 OFF | 2 ON/2 OFF | 4 ON/4 OFF | 2 ON/2 OFF

Enfriador, E-2770 1 unidad 1 unidad 2 unidades | 1 unidad

Alumina Activada NA NA NA 2 ON/2 OFF

Para poder incrementar la carga de gases por encima de 17000 Ib/h y llegar hasta
los 20000 Ib/h, se evalud en la sensibilidad mediante el simulador el nimero de
etapas requeridas de contacto en la torre de absorcion para el lado caustico,
encontrando que hasta 10 etapas seria necesario para dicha carga, y para el caso
del lado lavado con agua hasta 9 etapas de contacto. Como segunda opcién para
remocién de gases contaminantes, seria colocar un segundo enfriador a la salida
de las torres y un tren adicional de adsorcion por alimina actividad o por tamices

moleculares para remocion de H,S, COS y CO, (Ver tabla 10).

5.3.2 Restricciones en la separacion de etano-etileno Con respecto a las torres

de absorcion y destilacion de etano-etileno y los equipos adyacentes como
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intercambiadores de calor, valvulas de control y bombas se encontrd, que las
torres pueden operar con cargas hasta de 21000 Ib/h, junto con bombas, valvulas
y la mayoria de intercambiadores de calor, con la excepcion del condensador de
cima el cual presenta limitacibn en condiciones actuales por presentar
condensacion parcial con fraccién de vapor del 0,021, recirculando 4897 Ib/h de
livianos de lo cual, 1155 Ib/hr son de etano-etileno, que se dejan de producir al
salir por la cima de la torre T-2758, junto con los livianos metano e hidrégeno

molecular.

Al tener condensacion parcial con fraccion de vapor menor o igual 0,0146 en la
cima de la torre T2759, se podria llevar una mayor produccion de destilado y
mejorar la recirculacion de cima de la misma torre, favoreciendo el incremento de
concentracion de etano-etileno con una mayor produccién de destilado hacia la
torre T2760, lo cual facilitaria la operacion de la misma, requiriendo menor
suministro de energia en el fondo para despojo de metano, que seria recirculado
hacia la torre T2758. Ademas que con una mayor carga y un mayor reflujo de cima
se incrementaria el flujo de fondo de la torre T2759, que al final representa un
mayor flujo de recirculacion hacia la torre T2758, lo cual al aumentar favorece la
absorcién de etano-etileno en dicha torre y por ende sosteniendo una mayor

produccion y un grado de pureza de dicha mezcla.

De acuerdo con todo analizado para esta restriccibn se propone cambiar el
intercambiador por uno de mayor transferencia de calor y menor restriccion
hidraulica, de tal forma que garantice condensacion con fraccién de vapor menor a
0,015 con un mayor flujo de cima, con lo cual podria manejar mayor reflujo de
cima favoreciendo la pureza de etano-etileno de la cima y mayor produccion de
dicha mezcla. Utillizando la simulacién y la herramienta de disefio y construccion
de intercambiadores se encontro el disefio para alcanzar la condensaciéon para un
mayor flujo de vapores. En la tabla 11, se muestra la comparacion entre lo actual y

el intercambiador recalculado y redisefiado.
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Tabla 11. Comparacién de disefio de intercambiador propuesto contra

intercambiador actual.

Especificaciones Actual, E-2779 Propuesto, E-2779
Numero de pasos por tubos 2 4

Numero de pasos por casco 1 1

Area de transferencia 1742 1965

Fraccion de vapor 0,176 0,014

Numero de tubos 214 U 329 U

Flujo de proceso 36000 Ib/h 43000 Ib/h

Flujo de refrigerante 38000 Ib/h 40302 Ib/h

Al evaluar en la simulacion el escenario poder cargar hasta 20.000 Ib/h y con un
nuevo condensador de cima el torre T2759, la produccion de etano-etileno llegaria

hasta 9321,4 Ib/hr, lo que seria unas 2300 Ib/h por encima de la produccién actual.

5.4 EVALUACION DEL INCREMENTO DEL MARGEN POR OPTIMIZACION
DEL PROCESO ACTUAL

Al comparar el proceso actual frente a las oportunidades de optimizar de acuerdo
con lo determinado mediante el estudio estadistico realizado sobre el historico de
datos del proceso, se encontré que la operacion se puede mejorar implementando
los valores 6ptimos que se conseguiria una produccion de adicional de 726 Ib/h de
etano-etileno, que tiene potencial de ser llevadas a producir polietileno con un
valor de USD 1750 por tonelada (Ver tabla 12 y 13).

Tabla 12. Comparacién de proceso actual contra proceso optimizado por

tratamiento estadistico de historico de planta.

Actual Optimizacion
Produccion de Etano-Etileno, Ib/h 7027 7753
Concentracion de Etano-Etileno, % 99,2 99,7
Diferencia de Etano-etileno, Ib/h 726
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Tabla 13. Potencial de recuperacion por mayor produccion de polietileno

Etileno, Ib/h Polietileno, TMD
Produccion adicional 726 4,84
Potencial de recuperacion, USD/afio (360 dias) 3,05 millones

55 EVALUACION ECONOMICA DE LAS ALTERNATIVAS PARA
INCREMENTAR CARGA

Las evaluaciones economicas se hicieron sobre las tres alternativas planteadas
para desembotellar las torres de lavado caustico y se adiciond el costo del
intercambiador de cima de la torre T-2759, para eliminar restriccion hidraulica y de
condensacion en el tope de dicha torre. Se ejecutd una evaluacion de proyectos
con un periodo de recuperacion de 10 afios, con depreciacion lineal.

Para mayor detalle de los flujos de caja del proyecto, pueden observarlos en los

anexos 5y 6.

Tabla 14. Resumen de evaluacion de proyecto para tres alternativas.

Costo Capital TIR
Alternatival | 1.334.000.00 73,8%
Alternativa 2 | 1.888.000.00 48,4%
Alternativa3 | 1.754.000.00 61,3%

Todo esto teniendo una produccion adicional probable de 2300 Ib/h de etileno, lo
cual representa un potencial de mayor produccién de polietileno de baja densidad.

Tabla 15. Potencial de recuperacion por mayor produccion de polietileno

Etileno, Ib/h Polietileno, TMD
Produccion adicional 2300 15,33
Potencial de recuperacion, USD/afio (360 dias) 9,67 millones
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Todo lo anterior muestra que la alternativa mas atractiva a desarrollar resulta ser
la de mayor tasa interna de retorno y con el menor costo capital del proyecto, que

en definitiva resulta ser la alternativa 1.
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6. CONCLUSIONES

En este Gltimo capitulo se presenta una sintesis de los resultados mas importantes

obtenidos en el estudio:

El sistema actual cuenta con una capacidad de optimizacibn que permitira
incrementar la produccion de etano-etileno en 1155 Ib/h, manteniendo la pureza

de la mezcla mayor al 95%.

La simulacion desarrollada imita el proceso real con un intervalo de confianza del
95%, dejando claro que las variables de mayor incidencia sobre los resultados
deseados como mayor grado de pureza de la mezcla etano-etileno y mayor
produccion son: mayor carga de gases, mayor recirculacion hacia la torre, T2758,
mayor reflujo de cima en la torre, T2759, y mantener el reflujo al rehervidor de la
torre, T-2760 por debajo de las 6700 Ib/h.

La condensacion total en la cima de la torre T-2759, favorece el incremento del
grado de pureza de etano-etileno, pues permite incrementar reflujo de cima y
aumentar la producciéon porque también permite incrementar en 2800 Ib/h el

destilado de dicha torre.
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7. RECOMENDACIONES

De acuerdo con los resultados obtenidos y las conclusiones planteadas, se tiene
las siguientes recomendaciones para darle un mayor avance a este proyecto

ademas de darle continuidad:

Se requiere implementar acciones inmediatas sobre la operacion actual teniendo
en cuenta las recomendaciones de este proyecto para optimizar la operacién del

sistema de recuperacion de Etano-etileno.

Implementar una estrategia de control que permita relacionar las variables flujo de
carga de gases, recirculacion a la cima de la torre T-2758, reflujo de cima de la
torre T-2759, y flujo caliente al rehervidor de la torre T-2760; ademas de mantener
limites cruzados para evitar reduccion del efecto de cada variable, teniendo como
control master la produccion y concentracion de mezcla etano-etileno. Esto lazos
de control deben ir soportados por los modelos estadisticos encontrados en este
trabajo.

Actualizar los limites de sintonia y los modelos de correlacion del control avanzado

teniendo en cuenta los modelos estadisticos encontrados en este trabajo.
En un futuro trabajo, evaluar el recibo parcial de excedente de gases las otras

unidades de craqueo catalitico para maximizar produccion de etano-etileno y otros

componentes.
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Anexo A. Simulacién de las torres de absorcién de H2S de etano-etileno
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Anexo B. Simulacién rigurosa en ASPEN EDR del E-2771.

in Flowsheet - 'E-2771 (HeatX) - EDR Browser - | +
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Anexo C. Simulacién rigurosa en ASPEN EDR del E-2777A.

iin Flowsheet « 'E2T7TA (HeatX) - EDR Browser « | +
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Anexo D. Balance de energia de intercambiadores de la seccion de recuperacion de etano/etileno

Condiciones E-2770 | E-2771 | E-2773 | E2774 |E2775 |E2776 |E2777A |E2777B |E2777C | E2777D | E2778 |E2779 |E2782 | E2783
Inlet hot stream temperature [F] 91| 790 50,7| -233| -28,2 133 1431 86,1 46,7 46,7 2983 339| 360 1465
Inlet hot stream pressure [psia] 4540 | 421,7| 420,0| 4381 4350 491,0| 4948| 4935| 4923| 4923 64,7 420,7 | 459,7| 518,8
Inlet hot stream vapor fraction 1,0 1,0 1,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 1,0 1,0 1,0 0,0

Outlet hot stream temperature [F] 98,1 50,7 -23,8 -31,0 -33,1 23,4 86,1 46,7 46,7 133 2972 66,3 | -357| 1431

Outlet hot stream pressure [psia] | 454,0| 4200 | 4175| 4351| 4324 | 4887 | 4935| 4923| 4923| 4910 64,1 420,3 | 459,5| 500,9

Outlet hot stream vapor fraction 1,0 1,0 0,9 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,7 0,0 0,1 0,0

Inlet cold stream temperature [F] 400 16| -390| -390| -390| -390 411 1.8 1.8 80| 1376 -40,0| -390 825

Inlet cold stream pressure [psia] 409,7 | 417,7 20,3 20,3 20,3 203 | 4853 | 4869| 4869 | 4885| 4295 203 | 20,3| 4706

Inlet cold stream vapor fraction 1,0 1,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Outlet cold stream temperature [F]| 40,0 455 -40,0 -40,5 -41,6 -40,6 77,3 41,1 11,8 11,8 230,2 -779| 434\ 1019
Outlet cold stream pressure [psia] | 409,7 | 4151 19,7 19,5 19,1 19,4 | 483,6| 4853 | 4869 | 4869| 4293 73| 182 4689
Outlet cold stream vapor fraction 1,0 1,0 1,0 0,3 0,2 0,9 0,2 0,0 0,0 0,0 1,0 0,7 0,6 0,2
Heat duty [MMBtu/hr] 0,0 0,2 0,9 0,2 0,1 0,9 2,0 1,2 0,0 0,7 24 53 0,2 0,2
Calculated heat duty [MMBtu/hr] 0,0 0,2 0,9 0,2 0,1 0,9 2,0 1,2 0,0 0,7 24 53 0,2 0,2
Required exchanger area [sqft] 00| 1526| 3395| 2263| 2264 | 2265| 339,0| 340,1 00| 340,1| 14585 | 17426 | 2946 | 802
Actual exchanger area [sqft] 1524 | 3395| 2263| 2264| 2265| 3385| 3385 3385 | 14612 | 1742,6| 291,9| 80,1
Average U (Dirty) [Btu/hr-sqft-R] 48,9 78,6 773 634 1311 1231] 1103 99,7 12,7 88,6 | 281| 422
Average U (Clean) [Btu/hr-sqft-R] 630 1226| 1196 89,3 187,1| 171,3| 1474 129,2 13,3 1M1,1] 30,1 | 422
UA [Btu/hr-R] 7465,0 | 26535,1 | 17371,0 | 14228,5 | 29825,8 | 41743,9 | 37504,3 33917,1 | 18504,9 | 149076,9 | 8285,8 | 3388,6
LMTD (Corrected) [F] 31,3 34,1 12,1 8,7 31,0 48,1 31,2 192 1293 355| 246| 53,6
LMTD correction factor 0,9 0,8 1,0 1,0 1,0 0,9 0,8 0,8 1,2 0,8 1,0 1,0
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Anexo E. Evaluacion econdémica de la iniciativa (1)

BASES DE LA EVALUACION

INVERSION FIJA ESTIMADA, MUS$ $ 1.334,00
FINANCIACION, % 0%
TASA DE INTERES ANUAL DEL CREDITO, EN DOLARES, % 8%
PLAZO DE PAGO, ANOS 10
INVERSION EN CAPITAL DE TRABAJO, % 16%.
SEGUROS, % DE INVERSION 0,20%

COSTO INCREMENTAL DE MANT

NTO 5,00%

TIEMPO DE VIDA DEL PROYECTO, ANOS 10
DEPRECIACION, % 10,00%
IMPUESTOS DE RENTA, % 34,00%
INFLACION ANUAL USA, % 5,00%
DIAS DE OPERACION PLANTA 349
TASA DE CAMBIO COL$/USD$ $ 3.080,00
SALARIO MINIMO, COL$ $ 689.454,00
NUMERO DE OPERARIOS POR TURNO, UN. 3
NUMERO DE TURNOS, UN. 3
FACTOR PRESTACIONAL 2
ADMINISTRACION, % 3,00%
COSTOS DE PRODUCCION, % 13,00%
PRE-COMISION Y COMISION DE ARRANQUE 15,00%

EVALUACION ECONOMICA
NG ; ;
LANTA & EQUIPOS, MUS$
LICENCIA DE LA TECNOLOGIA, MUS$
PARTES DE ESPERA, MUS$

CARGA INICIAL CATALIZADOR & QUIMICOS; MUS$
TOTAL INVERSION, MUS$

PRE-COMISION Y COMISION, MUS$
FINANCIACION, MUS$

CAPITAL DE TRABAJO, MUS$ 1962,89! -1962,89]

INGRESOS POR VENTA DE PRODUCTOS, MUS$
INGRESOS POR VENTA DE POLIETILENO, MUS$ 11897,83
VENTAS TOTALES, MUS$ 11897,83 13117,36 13773,22 14461,89 15184,98 15944,23 16741,44 17578,51 18457,44 19380,31

COSTOS VARIABLES INCREMENTALES, MUS$:

COSTOS MATERIA PRIMA, MUS$ 8413,69 8834,38 9276,10 9739,90 10226,90 10738,24 1127515 1183891 12430,86 13052,40
COSTOS LOGISTICOS, MUS$ 651,21 683,77 717,95 753,85 791,55 831,12 872,68 916,31 962,13 1010,23
COSTOS DE PRODUCCION, MUS$ 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
COSTOS TOTALES VARIABLES, MUS$ 9064,90 9518,14 9994,05 10493,75 11018,44 11569,36 12147,83 12755,22 13392,98 14062,63
COSTOS FIJOS INCREMENTAELS, MUS$
COSTOS PERSONAL PLANTA, MUS$ 50,77 53,31 5597 58,77 61,71 64,80 68,04 7144 75,01 78,76
COSTOS ADMINISTRATIVOS, MU$ 4267 44,81 47,05 49,40 51,87 54,46 57,19 60,05 63,05 66,20
DEPRECIACION, MUS$ 14224 149,36 156,82 164,66 172,90 181,54 190,62 200,15 210,16 220,67
MANTENIMIENTO, MUS$ 7112 74,68 7841 8233 86,45 90,77 95,31 100,08 105,08 110,33
* INTERESES DE FINANCIACION, MUS$ 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
SEGUROS, MUS$ 284 2,99 314 3,29 3,46 3,63 381 4,00 4,20 441
COSTO FIJOS TOTALES, MUS$ 309,65 325,13 341,39 358,46 376,38 395,20 414,96 435,71 457,50 480,37
COSTOS TOTALES, MUS$ 9374,55 9843,28 10335,44 10852,21 11394,82 11964,57 12562,79 13190,93 13850,48 14543,00
UTILIDAD ANTES DE IMPUESTO (MUS$) 2523,28 3274,08 3437,78 3609,67 3790,16 3979,66 4178,65 4387,58 4606,96 4837,31
IMPUESTOS (MUS$) 857,91 111319 1168,85 1227,29 1288,65 1353,09 1420,74 1491,78 1566,37 1644,68
UTILIDAD DESPUES DE IMPUESTOS (MUS$) 1665,36 2160,89 2268,94 2382,38 2501,50 2626,58 2757,91 2895,80 3040,59 3192,62
AMORTIZACION PRESTAMO 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
FLUJO DE CAJA (MUS$ CORRIENTES) -1.557,91 -155,28 2310,25 2425,76 2547,05 2674,40 2808,12 2948,53 3095,95 3250,75 5376,17
FLUJO DE CAJA (MUS$ CONSTANTES) -1.557,91 -147,88 2095,46 2095,46 2095,46 2095,46 2095,46 2095,46 2095,46 2095,46 3300,50
[TASA INTERNA DE RETORNO A 10 ANOS (US$ CONSTANTES) 733% ]
[TIEMPO DE RECUPERACION DE LA INVERSION (ANOS): 17 ]
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Anexo F. Evaluacion econdmica de la iniciativa (Il)

BASES DE LA EVALUACION

INVERSION FIJA ESTIMADA, MUS$ $___1888,00
FINANCIACION, % 0%
TASA DE INTERES ANUAL DEL CREDITO, EN DOLARES, % 8%
PLAZO DE PAGO, ANOS 10,
INVERSION EN CAPITAL DE TRABAJO, % 10%
SEGUROS, % DE INVERSION 0.20%
COSTO INCREMENTAL DE MANT 500%
TIEMPO DE DEL PROYECTO, 10
DEPRECIACION, % 10,00%
IMPUESTOS DE RENTA, % 34,00%
INFLACION ANUAL USA, % 5,00%
DIAS DE OPERACION PLANTA 349
TASA DE CAMBIO COL$/USD$ $__3.000,00
SALARIO MINIMO, COLS$ $_689.454,00
NUMERO DE OPERARIOS POR TURNO, UN. 3
NUMERO DE TURNOS, UN. 3
FACTOR PRESTACIONAL 2
ADMINISTRACION, % 3,00%
COSTOS DE PRODUCCION, % 10,00%
PRE-COMISION Y COMISION DE ARRANQUE 10,00%

EVALUACION ECONOMICA

A

PLANTA & EQUIPOS, MUS$ 1803,04

LICENCIA DE LA TECNOLOGIA, MUSS$ 24,39

PARTES DE ESPERA, MUS$ 11,33

CARGA INICIAL CATALIZADOR & QUIMICOS; MUS$ 49,25

TOTAL INVERSION, MUS$S 1888,00
PRE-COMISION Y COMISION, MUS$. 188,80
FINANCIACION, MUS$ 0,00

CAPITAL DE TRABAJO, MUS$ 188,80

INGRESOS POR VENTA DE PRODUCTOS, MUS$
INGRESOS POR VENTA DE POLIETILENO, MUS$ 11897,83
VENTAS TOTALES, MUS$ 11897,83 13117,36 13773,22 14461,89 15184,98 15944,23 16741,44 17578,51 18457,44 19380,31

COSTOS VARIABLES INCREMENTALES, MUS$:

COSTOS MATERIA PRIMA, MUS$ 8413,69 8834,38 9276,10 9739,90 10226,90 10738,24 11275,15 11838,91 12430,86 13052,40
COSTOS LOGISTICOS, MUS$ 651,21 683,77 717,95 753,85 791,55 831,12 872,68 916,31 962,13 1010,23
COSTOS DE PRODUCCION, MUS$ 1249,27 1311,74 1377,32 1446,19 1518,50 1594,42 1674,14 1757,85 1845,74 1938,03
COSTOS TOTALES VARIABLES, MUS$ 10314,17 10829,88 11371,37 11939,94 12536,94 13163,79 13821,97 14513,07 15238,73 16000,66

COSTOS FIJOS INCREMENTAELS, MUS$

COSTOS PERSONAL PLANTA, MUS$ 52,12 54,73 5747 60,34 63,36 66,52 69,85 7334 77,01 80,86
COSTOS ADMINISTRATIVOS, MUS 59,47 62,45 65,57 68,85 72,29 75.90 79.70 83,68 87,87 92,26
DEPRECIACION, MUS$ 108,24 208,15 218,56 229,49 240,96 253,01 265,66 27894 292,89 307,54
MANTENIMIENTO, MUS$ 99,12 104,08 109,28 114,74 120,48 126,51 132,83 139,47 146,45 153,77
“INTERESES DE FINANCIACION, MUS$ 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
SEGUROS, MUS$ 396 4,16 4,37 4,559 482 506 531 558 586 6,15
COSTO FIJOS TOTALES, MUS$ 412,92 43357 455,24 478,01 501,91 527,00 553,35 581,02 610,07 640,57
COSTOS TOTALES, MUS$ 10727,09 1126344 11826,62 12417,95 13038.84 1369079 1437533 15094,09 15848,80 16641,24
UTILIDAD ANTES DE IMPUESTO (MUSS$) 1170,74 1853,91 1946,61 204394 214614 225344 2366,11 2484,42 2608,64 2739,07
IMPUESTOS (MUS$) 398,05 932,89 979,53 1028,51 1079,94 113393 1190,63 1250,16 131267 1378,30
UTILIDAD DESPUES DE IMPUESTOS (MUS$) 772,69 921,02 967,07 1015,43 1066,20 111951 1175,49 1234,26 1295,97 1360,77
AMORTIZACION PRESTAMO 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
FLUJO DE CAJA (MUS$ CORRIENTES) -1.888,00 782,13 1129,18 1185,63 1244,92 1307,16 1372,52 1441,15 1513,20 1588,86 1668,31
FLUJO DE CAJA (MUS$ CONSTANTES) -1.888,00 744,88 1024,20 1024,20 1024,20 1024,20 1024,20 1024,20 1024,20 1024,20 1024,20
[TASA INTERNA DE RETORNO A 10 ANOS (US$ CONSTANTES) 48.4% ]
[TIEMPO DE RECUPERACION DE LA INVERSION (ANOS): 21 |
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Anexo G Evaluacion econdmica de la iniciativa (lll)

BASES DE LA EVALUACION

INVERSION FIJA ESTIMADA, MUS$ $___1.754,00
FINANCIACION, % 0%
TASA DE INTERES ANUAL DEL CREDITO, EN DOLARES, % 8%
PLAZO DE PAGO, ANOS 10|
INVERSION EN CAPITAL DE TRABAJO, % 10%
SEGUROS, % DE INVERSION 0,20%
COSTO INCREMENTAL DE MANTENIMIENTO 5,00%
TIEMPO DE VIDA DEL PROYECTO, ANOS 10
DEPRECIACION, % 10,00%
IMPUESTOS DE RENTA, % 34,00%
INFLACION ANUAL USA, % 5,00%
DIAS DE OPERACION PLANTA 349
TASA DE CAMBIO COL$/USD$ $__ 3.000,00
SALARIO MINIMO, COL$ $_689.454,00
NUMERO DE OPERARIOS POR TURNO, UN. 3
NUMERO DE TURNOS, UN. 3
FACTOR PRESTACIONAL 2
ADMINISTRACION, % 3,00%
COSTOS DE PRODUCCION, % 10,00%
PRE-COMISION Y COMISION DE ARRANQUE 10,00%

EVALUACION ECONOMICA

[AR

PLANTA & EQUIPOS, MUS$ 1700,00

LICENCIA DE LA TECNOLOGIA, MUS$ 15,50

PARTES DE ESPERA, MUS$ 7,20

CARGA INICIAL CATALIZADOR & QUIMICOS; MUS$ 31,30

TOTAL INVERSION, MUS$ 1754,00

PRE-COMISION Y COMISION, MUS$ 175,40

FINANCIACION, MUS$ 0,00

CAPITAL DE TRABAJO, MUS$ 175,40

INGRESOS POR VENTA DE PRODUCTOS, MUS$

INGRESOS POR VENTA DE ADITIVO GME, MUS$ 11897,83

VENTAS TOTALES, MUS$ 11897,83 13117,36 13773,22 14461,89 15184,98 15944,23 16741,44 17578,51 18457,44 19380,31
COSTOS VARIABLES INCREMENTALES, MUS$:

COSTOS MATERIA PRIMA, MUS$ 8413,69 8834,38 9276,10 9739,90 10226,90 10738,24 11275,15 11838,91 12430,86 13052,40
COSTOS LOGISTICOS, MUS$ 651,21 683,77 717,95 753,85 791,55 831,12 872,68 916,31 962,13 1010,23
COSTOS DE PRODUCCION, MUS$ 124927 1311,74 137732 1446,19 1518,50 1594,42 1674,14 1757,85 184574 1938,03
COSTOS TOTALES VARIABLES, MUSS$ 10314,17 10829,88 11371,37 11939,94 12536,94 13163,79 13821,97 14513,07 15238,73 16000,66
COSTOS FIJOS INCREMENTAELS, MUS$

COSTOS PERSONAL PLANTA, MUS$ 52,12 54,73 57,47 60,34 63,36 66,52 69,85 73,34 7701 80,86
COSTOS ADMINISTRATIVOS, MUS$ 55,25 58,01 60,91 63,96 67,16 70,52 74,04 77,74 81,63 85,71
DEPRECIACION, MUS$ 184,17 193,38 203,05 213,20 223,86 235,05 246,81 259,15 272,10 285,71
MANTENIMIENTO, MUS$ 92,09 96,69 101,52 106,60 111,93 117,53 123,40 129,57 136,05 142,85
* INTERESES DE FINANCIACION, MUS$ 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
SEGUROS, MUS$ 3,68 387 4,06 4,26 4,48 4,70 4,94 5,18 544 571
COSTO FIJOS TOTALES, MUS$ 387,31 406,68 427,01 448,36 470,78 494,32 519,04 544,99 572,24 600,85
COSTOS TOTALES, MUS$ 10701,48 11236,56 11798,38 12388,30 13007,72 13658,10 14341,01 15058,06 15810,96 16601,51
UTILIDAD ANTES DE IMPUESTO (MUS$) 1196,35 1880,80 1974,84 2073,58 2177,26 2286,12 240043 252045 2646,47 2778,80
IMPUESTOS (MUS$) 406,76 639,47 671,45 705,02 740,27 777,28 816,15 856,95 899,80 944,79
UTILIDAD DESPUES DE IMPUESTOS (MUSS$) 789,59 1241,33 1303,39 1368,56 1436,99 1508,84 158428 1663,50 1746,67 1834,01
AMORTIZACION PRESTAMO 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
FLUJO DE CAJA (MUS$ CORRIENTES) -1.754,00 798,36 1434,71 1506,44 1581,76 1660,85 1743,89 1831,09 1922,64 2018,78 2119,71
FLUJO DE CAJA (MUS$ CONSTANTES) -1.754,00 760,34 1301,32 1301,32 1301,32 1301,32 1301,32 1301,32 1301,32 1301,32 1301,32

[TASAINTERNA DE RETORNO A 10 ANOS (US$ CONSTANTES) 61,8%

[TIEMPO DE RECUPERACION DE LA INVERSION (ANOS): 18
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