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RESUMEN 

 

 

TÍTULO, EVALUACIÓN DE TECNOLOGIAS PARA INCREMENTAR LA CAPACIDAD DE 
PROCESAMIENTO DE H2S EN LAS UNIDADES RECUPERADORAS DE AZUFRE EN LA 
REFINERIA DE BARRANCABERMEJA*. 
 
 
AUTORES: Serguey Ernesto Jaimes Lozano** 
 
 
PALABRAS CLAVES: Diseño, simulación, URA (Unidad Recuperadora de Azufre), EDR (Diseño y 
Rating de Intercambiadores), ASPEN HYSYS, Sensibilidad. TIR (Tasa interna de retorno). 
 
 
DESCRIPCION  
 
El procesamiento de sulfuro de hidrogeno (H2S) en las unidades Claus es importante para la industria 
debido a que reduce las emisiones de gases ácidos a la atmosfera y asegura la producción de azufre. 
Con el objetivo de determinar la tecnología que brinda la mejor alternativa para incrementar del 
procesamiento de sulfuro de hidrogeno (H2S) de las unidades de azufre II y IV de la refinería de 
Barrancabermeja, se evaluaron las tecnologías de  enriquecimiento del aire con oxígeno, 
quemadores de mayor eficiencia y tecnología súper Claus utilizando la simulación mediante el 
programa ASPEN HYSYS versión 8.8 y determinando posteriormente correlaciones entre las 
variables de procesos para definir rangos de operación óptimos y de estabilidad. 
  
Para la simulación fue necesario seleccionar los paquetes termodinámicos a través un árbol de 
decisiones. El reactor de carga fue simulado como un reactor de conversión, de acuerdo con sus 
especificaciones de diseño y las condiciones actuales al igual que los intercambiadores de calor y 
tambores de separación teniendo en cuenta los últimos seis meses de operación con el objeto de 
alcanzar un modelo cercano al proceso real y lograr una validación confiable. 
 
Para la determinaron de correlaciones se plantearon variables críticas y se diseñaron los sistemas 
de la alternativa elegida, con el uso de análisis de sensibilidad se logró definir la capacidad de 
respuesta del diseño del procesamiento de gases ácidos y la disponibilidad de incremento de carga 
de gas ácido y aire, además de definir un modelo de predicción para relacionar el flujo de aire, 
oxigeno adicionado, gas ácido y producción de azufre. 
 
La conclusión de este trabajo sugiere la implementación de la tecnología de enriquecimiento con 
oxígeno dado el valor de la relación beneficio/costo, logrando el incremento de carga acida, que se 
traduce en menor emisión de H2S y mayor producción de azufre 
 
 
 
 

                                            
* Proyecto de grado 
** Facultad de Ingenierías Fisicoquímicas, Escuela de Ingeniería Química, Maestría en Ingeniería 
Química Directora. PhD. Liliana del Pilar Castro 
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ABSTRACT 

 

 

TITLE, EVALUATION OF TECHNOLOGIES TO INCREASE H2S PROCESSING CAPACITY FROM 
SULFUR RECOVERY UNIT* 
 
AUTHORS: Serguey Ernesto Jaimes Lozano** 
 
KEY WORDS: Modeling, simulation, SRU, EDR (Exchanger Design and Rating), ASPEN PLUS, 
sensibility, TIR (Internal Return Cup). 
 
DESCRIPTION OF THE CONTENT  
 
Processing hydrogen sulfide (H2S) in Claus units is important for the industry because it severely 
reduces the emissions of acid gases to the atmosphere, and contributes to the sulfur production. In 
order to determine the technology that provides the best alternative to increase the hydrogen sulfide 
(H2S) processing of the sulfur II and IV units of the Barrancabermeja refinery, air enrichment 
technologies were evaluated with oxygen, burners of higher efficiency and the Super Claus 
technology. For such purpose, the ASPEN HYSYS version 8.8 software was used for simulating the 
technologies, and subsequently, determinate the correlations between the process variables to define 
the optimal operating and stability ranges. 
 
The thermodynamic package selection was initially guided by applying a tree of decisions, and by 
considering the specific assumptions for which the model was developed. The catalytic reactor 
(converter) was simulated as a conversion reactor, in accordance with its design specifications and 
current conditions as well as the heat exchangers and separation drums taking into account the last 
six months of operation in order to reach a model close to the real process and achieve reliable 
validation. 
 
For determining the correlations, critical variables were defined and thus a design of the chosen 
alternative systems was proposed. By applying a sensitivity analysis, was possible to measure the 
response of the acid gas processing design and the availability of an increase in the feed of acid gas 
and air. These results also helped for defining a prediction model which relates the air flow, oxygen 
added, acid gas and sulfur production. 
 
 The conclusion of this work suggests the implementation of the oxygen enrichment technology, in a 
way that a greater value of the benefit/cost ratio is achieved; that is to say, an increase in acid load, 
which implies lower H2S emission and higher sulfur production. 

  

                                            
* Proyecto de grado 
** Facultad de Ingenierías Fisicoquímicas, Escuela de Ingeniería Química, Maestría en Ingeniería 
Química Directora. PhD. Liliana del Pilar Castro 
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INTRODUCCIÓN 

 

 

Actualmente la Gerencia Refinería de Barrancabermeja (GRB) está procesando 

crudos pesados con mayor contenido de azufre, entre 1,5% y 2% aproximadamente. 

Debido a esta condición el volumen de carga de las unidades recuperadoras de 

azufre ha aumentado al igual que el contenido en la concentración de H2S llegando 

a los límites de capacidad de procesamiento de las unidades recuperadoras. Debido 

a los excedentes de carga de gas ácido se genera la necesidad de realizar desvíos 

hacia las chimeneas y sistemas de incineración atmosférica. Esta operación genera 

grandes pérdidas económicas para la refinería.  

 

De acuerdo a lo descrito anteriormente, el objetivo de este trabajo fue evaluar 

alternativas para aumentar la recuperación de sulfuro de hidrógeno para producción 

de azufre líquido y/o sólido. Las tecnologías estudiadas fueron: enriquecimiento con 

oxígeno, incremento en la eficiencia de los quemadores con la implementación de 

los quemadores Lu Venturi y la oxidación selectiva con implementación de 

tecnología súper Claus. La selección de la mejor alternativa se enfocó en la relación 

beneficio/costo. 

 

El estudio de las alternativas para la modificación del diseño del proceso, se centró 

en la determinación de condiciones de operación: concentración de oxígeno, 

temperatura de reacción, desempeño hidráulico de los reactores y calidad y 

cantidad del azufre líquido como producto. Adicionalmente fue necesario definir el 

control de variables que aseguren la mayor estabilidad como temperatura de mayor 

conversión, cinética de reacción y flujos de carga entre otros. 
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La viabilidad de la implementación de alternativas de procesamiento de gas para la 

GRB se realizó mediante simulación, haciendo uso del programa ASPEN HYSYS 

versión 8.8.  

 

Por consiguiente, el desarrollo de este trabajo se ha estructurado en siete capítulos 

que se describen a continuación: 

 

En el primer capítulo, PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA, se exponen las 

dificultades que se desean solucionar. 

 

En el segundo capítulo, OBJETIVOS, se enuncian los objetivos que se alcanzaron 

con este estudio. 

 

En el capítulo tres, MARCO CONCEPTUAL, se realiza una síntesis de los aspectos 

más importantes sobre el desarrollo y funcionamiento de las unidades de craqueo 

catalítico, unidades de tratamiento con amina, unidades recuperadoras de azufre, 

tecnologías para incremento de carga ácida, margen bruto de refinación, ANOVA y 

regresión lineal. 

 

El cuarto capítulo, MARCO REFERENCIAL, contiene una revisión de algunos casos 

de estudio en análisis de conversión de H2S y evaluación de enriquecimiento con 

oxígeno. 

 

En el quinto capítulo, DISEÑO METODOLÓGICO, se describe el desarrollo de la 

investigación, la selección de las variables de estudio, las técnicas y procedimientos 

para la recolección de los datos y análisis de la información.  

 

El capítulo seis, RESULTADOS Y DISCUSIÓN, presenta el análisis de los 

resultados obtenidos y la valoración de los diferentes modelamientos. 
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En el capítulo siete, CONCLUSIONES, se precisan los resultados más importantes 

obtenidos en este estudio que puedan suscitar interés en la continuación de futuras 

investigaciones. 
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1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA 

 

 

La GRB de Ecopetrol cuenta actualmente con tres Unidades Recuperadoras de 

Azufre (URA) que tienen como finalidad convertir ácido sulfhídrico, H2S, en azufre 

elemental líquido (S). La URA II procesa gas ácido de amina (GAA) proveniente de 

la unidad de tratamiento de amina, encargada de tratar los gases de la unidad de 

craqueo catalítico (UOP I) y el gas ácido de aguas agrias (GADAR) de la unidad de 

tratamiento de aguas agrias para remoción de H2S. La URA IV recibe gas ácido de 

la planta de amina que procesa los gases generados en las unidades de 

hidrotratamiento de diésel y gasolina y cuenta con facilidades para recibir cargas de 

la unidades de tratamiento de aguas agrias (figura 1)1. 

 

  

                                            
1 ECOPETROL S.A. Manual de Operación de Plantas recuperadoras de Azufre (Azufre II, III y IV). 
Centro de Información Tecnológica. Noviembre de 2010 
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Figura 1. Diagrama de bloques del esquema operacional de dos de la Unidades 

recuperadoras de Azufre 

 

Fuente: ECOPETROL S.A. Manual de Operación de Plantas recuperadoras de Azufre (Azufre II, III 

y IV). Centro de Información Tecnológica. Noviembre de 2010 

 

Cada URA cuenta con las siguientes secciones: a) acondicionamiento y control de 

carga, b) conversión de azufre y c) disposición y almacenamiento de azufre líquido. 

Actualmente, las URA II y IV tienen una capacidad de diseño de carga de gas ácido 

de amina de 50 000 SCFH.  

 

Actualmente, la capacidad de diseño de carga de las unidades recuperadoras de 

azufre II y IV no es suficiente para los requerimientos de la refinería, dado que en 

promedio se cargan 115 000 SCFH de gas ácido de amina. Esta situación genera 

problemas tales como: falla de equipos por operación de las unidades fuera de 

especificaciones de diseño, alta presión en las unidades debido a taponamientos 

por solidificación de azufre, baja capacidad de maniobra de operación por no contar 

con la posibilidad de direccionar carga ácida hacia las unidades recuperadoras de 
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azufre II y IV a través del cabezal de gas ácido, desvíos parciales de gas ácido hacia 

la tea ácida, limitada capacidad de compresores y corrosión entre otros. Como 

consecuencia de estas limitaciones, se toman acciones como la disminución de 

carga a la unidad de hidrotratamiento y unidades de craqueo catalítico, reduciendo 

el margen de refinación de crudo, por ende, margen total de la refinería2 . 

 

Cabe resaltar que en la actualidad, la URA IV asume una carga de operación de 63 

200 SCFH de gas ácido de amina mayor a la carga de diseño (50 000 SCFH), 

mientras la unidad recuperadora de azufre II asume una carga de operación de 49 

000 SCFH, menor que la de diseño (50 000 SCFH) (Ver tabla 1). 

 

Las URA II y IV tienen capacidades según diseño de 50 000 SCFH de carga de gas 

ácido de amina y 40 000 SCFH de gas ácido de aguas residuales, condición que no 

permite asumir la carga total de H2S cuando una de las unidades sale del servicio, 

sin que se comprometan las cargas de crudo para minimizar producción de H2S. En 

la tabla 1 se observa el escenario de carga actual con las dos unidades de azufre 

asociadas a la cracking UOP1 en servicio. 

 

Tabla 1. Tabla comparativa de condiciones de diseño y condiciones actuales 

para las plantas recuperadoras de azufre (Azufre II, y Azufre IV)  

  Azufre II U2880 Azufre IV 

Carga:  volumen, composición, 
contaminantes 

Diseño Actual Diseño Actual 

GAS AMINA  SCFH 50 000 49 000 50 000 63 200 

GAS AMINA lb/h 4 420 4 250 4 420 5 461 

GAS AMINA lb mol/h 131,74 129,287 122,60 131 

Fuente: ECOPETROL S.A. Manual de Operación de Plantas recuperadoras de Azufre (Azufre II, III 

y IV). Centro de Información Tecnológica. Noviembre de 2010 

 

                                            
2 Ibíd. 
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Cuando la URA IV sale de servicio por parada programada o no programada, se 

puede generar disminución de carga hacia la unidad de hidrotratamiento y a su vez 

aumenta la probabilidad del envío de gas ácido a la tea tanto de la planta de 

hidrotratamiento como de las unidades de aguas agrias GADAR, generando el 

riesgo de emisiones no controladas a la atmosfera 3 4.  

 

El envío de estos gases ácidos a la tea genera sanciones a la empresa según 

Resolución 0909 de 2 008 del ministerio de ambiente y desarrollo sostenible 
5
 
6 

debido a las altas emisiones de gases tóxicos como SOx que exceden los 

estándares permitidos (900 mg/ Nm3 para instalaciones en servicio después del año 

2 010) y afectan a la población y el ecosistema de la zona; por tanto, es compromiso 

de la empresa cumplir con las normas ambientales vigentes y aplicarlas a sus 

operaciones. 

 

Al incrementar la carga de procesamiento de H2S, se busca reducir el impacto 

operacional de manejo del gas ácido, generado al procesar crudos pesados con alto 

contenido de azufre, además de reducir las emisiones de H2S y SOx hacia la 

atmosfera.  

 

Teniendo en cuenta lo anterior, es necesario evaluar alternativas que permitan 

satisfacer los requerimientos de cargas de H2S, sin afectarla producción global de 

la refinería, dado que el no poder cargar el volumen de H2S generado, se traduce 

en disminución de volumen de crudo pesado con alto contenido de azufre a 

procesar, condición que generaría dejar de ganar en promedio US$ 12,3 por barril 

de crudo que se deja  de cargar en la refinería de Barrancabermeja. [S] 

                                            
3 MINISTERIO DE VIVIENDA, AMBIENTE Y DESARROLLO TERRITORIAL. Resolución 0909 de 
2008. República de Colombia. 5 de Junio de 2008 
4 NASATO, Elmo; PAREKH, Uday; MORRIS, Phillip. Oxygen enrichment of Sulfur Recovery Units to 
boost capacity, converse capital, and improve environmental performance. Goar, Allison & Associ-
ates, INC., Air Products Company. 2008 
5 Ibíd. 
6 MEHTA, M., & STRYK, A. Enhancing SRUs with oxygen-enriched air. PTQ Q2. 2005, pp. 105-109 
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En este documento se realizó la revisión de tres tecnologías recomendadas para 

incrementar volumen de procesamiento de carga ácida y por ende mayor 

producción de azufre líquido; la tecnología de enriquecimiento con oxígeno, el 

cambio de quemadores por unos de alta eficiencia tipo Lu Venturi, y realizar el 

cambio de catalizador por uno de oxidación selectiva.  

 

Además, se planteó mediante simulación, escenarios para la alternativa 

seleccionada con objeto de definir posibles rangos operacionales para la puesta en 

servicio. 
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2. OBJETIVOS 

 

 

2.1 OBJETIVO GENERAL 

 

Realizar una evaluación de tecnologías mediante simulación de procesos y 

evaluación económica para incremento de la capacidad de procesamiento de URA 

ll y URA IV de la gerencia de refinería de Barrancabermeja. 

 

 

2.2 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 

 

 Identificar el estado actual en términos operacionales y económicos de las 

unidades recuperadoras de Azufre ll y Azufre IV de la gerencia de refinería de 

Barrancabermeja en función de la relación carga de gas ácido de amina y gas 

agrio de aguas residuales de entrada a la URA/concentración de H2S en los 

gases de cola. 

 Evaluar las tecnologías de enriquecimiento de oxígeno, cambios de quemadores 

y adición de un catalizador de oxidación selectiva para incrementar el 

procesamiento de gas ácido, teniendo en cuenta las condiciones de operación 

actuales. 

 Realizar un análisis económico y operacional a la tecnología seleccionada para 

el mejoramiento de la operación de las unidades recuperadoras de Azufre ll y IV. 
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3. MARCO CONCEPTUAL 

 

 

La Resolución Número 2 604 del 24 de Diciembre de 2 009 en la que se consideran 

al diésel, gasolina y mezclas de gasolina con alcohol carburante o etanol anhidro 

desnaturalizado de hasta 50 ppm de azufre como combustibles limpios 7 8; y la 

Resolución 0909 de 2 008 en la que se establecen las normas y estándares de 

emisión admisibles de contaminantes a la atmósfera como el SOx, NOx y material 

particulado 9 10, han generado la necesidad de establecer la forma más eficiente y 

económica para reducir el contenido de azufre en los productos refinados y cumplir 

de esta manera con dichas resoluciones.  

 

Para cumplir con este requerimiento las refinerías cuentan con unidades 

recuperadoras de azufre compuestas de un proceso Claus, que toman el ácido 

sulfhídrico (H2S) de las corrientes de gas ácido y gases residuales del separador de 

aguas agrías junto con el amoniaco (NH3) presente en altas concentraciones en la 

corriente de gas residual, para producir azufre elemental.  

 

La reacción Claus toma 1/3 de la corriente de gas ácido que se va a procesar y hace 

combustión con aire para producir SO2 (Ecuación 1), el cual, reacciona con el 

restante H2S para formar azufre elemental (Ecuación 2), la reacción general se 

representa en la ecuación 3. La reacción de combustión corresponde a 

                                            
7 MINISTERIO DE MINAS Y ENERGÍA, DE LA PROTECCIÓN SOCIAL Y DE AMBIENTE, VIVIENDA 
Y DESARROLLO TERRITORIAL. Resolución número 2604. República de Colombia. 24 de diciembre 
de 2009 
8 MINISTERIO DE VIVIENDA, AMBIENTE Y DESARROLLO TERRITORIAL. Resolución 0909 de 
2008 Op. Cit. 
9 MINISTERIO DE MINAS Y ENERGÍA, DE LA PROTECCIÓN SOCIAL Y DE AMBIENTE, VIVIENDA 
Y DESARROLLO TERRITORIAL. Resolución número 260 Op. Cit. 
10 MINISTERIO DE VIVIENDA, AMBIENTE Y DESARROLLO TERRITORIAL. Resolución 0909 de 
2008 Op. Cit. 
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aproximadamente 60-70% de conversión de H2S a azufre, y se realiza en el reactor 

térmico; la conversión restante, se realiza en una serie de reactores catalíticos a 

temperaturas más bajas 11.  

 

𝐻2𝑆 +
3

2
𝑂2 → 𝑆𝑂2 + 𝐻2𝑂               (1) 

2𝐻2𝑆 + 𝑆𝑂2 →
3

𝑛
𝑆𝑛 + 2𝐻2𝑂         (2) 

 

3𝐻2𝑆 +
3

2
𝑂2 →

3

𝑛
𝑆𝑛 + 3𝐻2𝑂         (3) 

 

Es posible establecer que si el crudo es más pesado las concentraciones de azufre 

tendrán una tendencia directa a elevarse, es por esta razón, que en la actualidad es 

necesario para las distintas refinerías a nivel nacional dos o más unidades que 

permitan la recuperación de azufre Claus, con el fin de dar cumplimiento a las 

regulaciones del Estado Colombiano. La unidad recuperadora de azufre 

denominada está coartada por la limitación hidráulica (aire máximo), lo cual hace 

posible, una disminución en la carga de crudo de las unidades generadoras de 

gases ácidos 12. 

 

Sin embargo, en circunstancias donde la URA paralela resulta insuficiente en 

proporcionar una capacidad para recuperar el azufre y tratar la totalidad del gas 

ácido generado, se reducen las operaciones y procesamientos aguas arriba en la 

refinería. 

 

Para cumplir con la demanda de gas ácido, se puede instalar otra (URA) o 

modernizar la unidad. Entre las modernizaciones existentes se encuentra la 

                                            
11 NASATO, Elmo; PAREKH, Uday; MORRIS, Phillip. Op. Cit. 
12 MEHTA, M., & STRYK, A. Op. Cit. 
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tecnología del enriquecimiento con oxígeno, la cual es una de las alternativas frente 

a la instalación de una nueva unidad recuperadora de azufre 13. También se han 

propuesto otras alternativas tecnológicas que han generado confianza en el 

procesamiento de H2S como el cambio de quemadores a tipo “Lu Venturi” y la 

tecnología de incluir en las unidades actuales un catalizador de oxidación selectiva, 

que permite mayor procesamiento con capacidad de recibir mayor concentración de 

H2S. 

 

 

3.1 ENRIQUECIMIENTO CON OXÍGENO 

 

De acuerdo a lo establecido por los autores Cacua y Herrera (2 013), “entre las 

alternativas disponibles para incrementar la eficiencia energética en procesos de 

combustión se encuentra la combustión con aire enriquecido con oxígeno. La cual 

consiste en aumentar la concentración de oxígeno en el aire atmosférico hasta llegar 

a niveles de hasta el 100%”. 14  

 

En la combustión tradicionalmente se ha empleado aire normal (21% O2 y 79% N2) 

como oxidante, siendo el N2 un consumidor de energía y el responsable de los NOx, 

contaminantes indeseados 15 16 17 18 al disminuir el N2 presente en la reacción se 

reducen las pérdidas de calor sensible, siendo este uno de los métodos más 

eficientes para el ahorro de energía en combustión. 

 

                                            
13 RAMESHNI, M. Cost Effective Options to Expand SRU Capacity Using Oxygen. Arcadia, CA, USA: 
Worley Parsons resources & energy. 2002. 
14 CACUA, Karen; HERRERA, Bernardo. Revision of Combustion with oxygen-enriched air as a strat-
egy to increase energy efficiency. Ing. Univ. vol.17 No. 2. Bogotá. 2013 
15 MEHTA, M., & STRYK, A. Op. Cit. 
16 RAMESHNI, M. Op. Cit. 
17 CACUA, Karen; HERRERA, Bernardo Op. Cit. 
18 ZARENEZHAD B. and HOSSEINPOUR, N., Evaluation of different alternatives for increasing the 
reaction furnace temperature of Claus SRU by Chemical equilibrium calculations, Applied Thermal 
Engineering Volumn 28, pag 738-744, June 2007 
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La tecnología de enriquecimiento con oxígeno es útil en procesos que requieren 

temperaturas mayores a los 2 060°F, que posean bajas eficiencias térmicas o altas 

emisiones de contaminantes 19. Esta técnica se ha aplicado a calderas, incineración 

de residuos, motores de combustión interna, combustión de biomasa y hornos. 

 

El enriquecimiento con oxígeno fue utilizado por primera vez en las plantas Claus a 

principios de los 70s con el fin de aumentar la temperatura de la llama del reactor 

térmico cuando se procesaba gas ácido con contenido menor a 10% de H2S. Una 

de las primeras instalaciones comerciales donde el oxígeno fue utilizado para 

incrementar la capacidad de la planta fue la Refinería Lake Charles en 1 985. 

Gracias a estas demostraciones satisfactorias, el enriquecimiento con oxígeno llegó 

a ser establecido como un método para incrementar la capacidad de unidades 

recuperadoras de azufre 20 21.  

 

Para el proceso de combustión, el aire suministrado al quemador de la URA a través 

del soplador de aire contiene por lo general 21% de oxígeno y 79% de inertes como 

nitrógeno y vapor de agua, los cuales comprenden casi cuatro veces más volumen 

que el oxígeno, lo que contribuye a una gran de caída de presión a través de la URA 

22, y a que ésta alcance rápidamente la limitación hidráulica, provocando la 

reducción de la capacidad de recuperación de azufre en la unidad. Esto último se 

debe también a los contaminantes en la alimentación del gas ácido como amoniaco, 

hidrocarburos, cianuros y componentes carbono-azufre 23 24. 

 

                                            
19 RAMESHNI, M. Op. Cit. 
20 CACUA, Karen; HERRERA, Bernardo. Op. Cit. 
21 KOHL Arthur y NIELSEN Richard «Chapter 8. Sulfur Recovery Processes» En Gas purification, 
1997, pp. 670-730 
22 NASATO, Elmo; PAREKH, Uday; MORRIS, Phillip. Op. Cit. 
23 Ibíd.  
24 MEHTA, M., & STRYK, A. Op. Cit. 
24 Ibíd. 
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Una de las mejores opciones para para asegurar la combustión del H2S presente 

en las corrientes de gas ácido es implementar el suministro de aire enriquecido con 

oxígeno, esta alternativa proporciona suficiente oxígeno para la combustión sin 

adicionar inertes presentes en el aire, además de disponer de capacidad para 

incrementar la alimentación de gas ácido a la URA, permitiendo que exista mayor 

capacidad de recuperación de azufre 25 26. 

 

3.1.1 Niveles de enriquecimiento con oxígeno Tal como lo indican Mehta y Stryk, 

“el enriquecimiento con oxígeno cuenta con tres niveles aplicados para el 

incremento de la capacidad de la URA”, estos requerimiento deben de tener muy 

presentes las consideraciones del diseño con el fin de garantizar de forma directa 

la seguridad de la operación y la producción de la refinería 27. 

 

Nivel bajo: Comprende entre 21-28% de oxígeno. La inyección del oxígeno puro se 

realiza dentro del sistema de tuberías de aire de combustión de la URA, ubicadas 

aguas arriba del quemador como se aprecia en la Figura 2. Este nivel permite 

incrementar la capacidad de la URA un 25% del diseño original de la unidad. El 

porcentaje de oxígeno límite para este nivel es 28%, ya que por encima de éste se 

requerirá un sistema de tubería y procesamiento de limpieza especial, aunque, 

generalmente el equipo URA puede ser usado sin modificación, puesto que la 

temperatura no excedería de 2 600°F. Se requiere un sistema de control para 

minimizar el consumo de oxígeno puro y proteger los equipos del lugar. 

 

  

                                            
25 NASATO, Elmo; PAREKH, Uday; MORRIS, Phillip. Op. Cit. 
26 MEHTA, M., & STRYK, A. Op. Cit. 
27 Ibíd. 
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Figura 2. Reactor térmico modificado de la URA con enriquecimiento de 

oxígeno nivel bajo.  

 

Fuente: Adaptado de: MEHTA, M., & STRYK, A. Enhancing SRUs with oxygen-enriched air. PTQ 

Q2. 2005, pp. 105-109 

 

Nivel medio: Eleva el nivel de oxígeno hasta 40%. A diferencia del nivel bajo, la 

inyección de oxígeno se realiza directamente al reactor térmico en lugar de los 

sistemas de tuberías aguas arriba del quemador (ver Figura 3).  Este nivel de 

enriquecimiento produce aumento de capacidad de 70% de alimentación de gas 

ácido. La temperatura del proceso puede alcanzar los 2 800°F y, por tanto, se debe 

considerar cuidadosamente un rediseño al refractario y protección a la placa de 

tubos de la caldera de calor residual. Además, el quemador debe contar con un 

puerto de inyección de oxígeno separado de la entrada de aire de combustión. Por 

último, evaluar la capacidad de transferencia de calor de la caldera y de los 

condensadores de azufre.  

 

Se requiere instalar un sistema de control automatizado para que las temperaturas 

se mantengan entre 2 800 y 2 900°F, reduzca el consumo de oxígeno y maximice 

el consumo de aire de combustión. 
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Figura 3. Reactor térmico modificado de la URA con inyección de oxígeno.  

 

Fuente: Adaptado de: NASATO, Elmo; PAREKH, Uday; MORRIS, Phillip. Oxygen enrichment of 

Sulfur Recovery Units to boost capacity, converse capital, and improve environmental performance. 

Goar, Allison & Associates, INC., Air Products Company. 2008 

ZARENEZHAD B. and HOSSEINPOUR, N., Evaluation of different alternatives for increasing the 

reaction furnace temperature of Claus SRU by Chemical equilibrium calculations, Applied Thermal 

Engineering Volumn 28, pag 738-744, June 2007. 

 

Nivel alto: La concentración de oxígeno excede el 40%, incluso cerca del 100%. La 

inyección es directamente al reactor térmico, pero debido a la gran ausencia de aire, 

hará que rápidamente la temperatura de combustión exceda los límites del 

refractario, por lo que existen tecnologías patentadas que permiten manejar 100% 

de oxígeno. Puede requerir equipos adicionales como un quemador especializado 

para manejar oxígeno puro, aunque aumentará costos a la planta, también 

aumentará la capacidad de la URA en 100% o más 28 29 30 314, 5, 12,17]. 

 

La inyección de oxígeno está diseñada de tal manera que cuando la URA alcanza 

su limitación hidráulica, el oxígeno es suministrado en el quemador y una porción 

de aire ambiente sale del proceso dando así la capacidad para alimentar más gas 

ácido a la URA y maximizar la disociación de H2S y NH3. 

 

                                            
28 NASATO, Elmo; PAREKH, Uday; MORRIS, Phillip. Op. Cit. 
29 MEHTA, M., & STRYK, A. Op. Cit. 
30 BATISTE Jean, Science and Technology of Carbon Black Production, Wiley, Second Edition, 2004 
31 ZARENEZHAD B. and HOSSEINPOUR, N., Op. Cit. 
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Sin embargo, la temperatura de combustión en el reactor incrementa 

constantemente, y cuando alcanza niveles altos de temperatura puede dañar el 

refractario 32 33. Además, debido a la ausencia total o parcial de gases inertes como 

el nitrógeno y vapor de agua en el proceso de combustión con enriquecimiento con 

oxígeno se reducen las pérdidas de calor sensible 34 356,7].  

 

Por lo anterior, se han realizado estudios a la temperatura alcanzada por el reactor 

térmico de la unidad, con el fin de que esta no supere los límites establecidos para 

el material refractario del reactor pero que no sea inferior a la necesaria para romper 

las moléculas de amoniaco presentes en el gas ácido. Los estudios han demostrado 

la efectividad de la manipulación de distintas variables en la temperatura del reactor 

térmico cuando se opera con diferentes niveles de enriquecimiento con oxígeno 368]. 

 

Entre los resultados se encontró que la concentración de H2S en la alimentación de 

gas ácido tiene una incidencia directa en la temperatura del reactor, pues, a mayor 

concentración de H2S, mayor será la temperatura alcanzada en los diferentes 

niveles de enriquecimiento como lo muestra la Figura 4 379]. 

 

  

                                            
32 NASATO, Elmo; PAREKH, Uday; MORRIS, Phillip. Op. Cit. 
33 MEHTA, M., & STRYK, A. Op. Cit. 
34 RAMESHNI, M. Op. Cit. 
35 CACUA, Karen; HERRERA, Bernardo. Op. Cit. 
36 KOHL Arthur y NIELSEN Richard Op. Cit. 
37 ASADI, S., PAKIZEH, M., & POURAFSHARI CHENAR, M. An investigation of reaction furnace 
temperatures and sulfur recovery. Chem. Sci. Eng., 2011, pp. 362-371 



 

36 

Figura 4. Efecto de la concentración del gas ácido en la temperatura del 

reactor con diferentes niveles de oxígeno.  

 

Fuente: ASADI, S., PAKIZEH, M., & POURAFSHARI CHENAR, M. An investigation of reaction 

furnace temperatures and sulfur recovery. Chem. Sci. Eng., 2011, pp. 362-371 

 

 

3.2 TECNOLOGÍA DE QUEMADORES LU VENTURI. 

 

Esta tecnología comprende el cambio de quemadores y cambios en la zona de 

transición para incrementar el procesamiento de mayor cantidad de H2S con el 

menor consumo de aire. Esta tecnología se basa en emplear un mayor cubrimiento 

de área transversal del horno para incrementar la eficiencia con respecto al volumen 

de gases a utilizar, lo cual lleva a menor exceso de aire para cumplir con el 

procesamiento de gas, también incrementa el procesamiento a través de la zona 

catalítica 38. 

 

                                            
38 COULSON, JF y RICHRDSON LJ. Chemical Engineering, second edition Volumn II, Butterworth, 
NY 2004 
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Las partículas bajo los efectos combinados de la tubería Venturi y el cuerpo del 

husillo del quemador de alta eficiencia se concentran en un área de banda estrecha 

y  la estructura del tubo de aire primario puede concentrar con mayor eficiencia las 

moléculas del gas acido. El gas acido persiste durante una larga distancia fuera del 

quemador, lo que favorece la combustión en etapas de aire y la reducción de NO. 

La frecuencia de colisión de las moléculas de gas ácido y su rango de fluctuación 

aumenta. Las colisiones dan como resultado un aumento de la dispersión de las 

moléculas en el tramo 39. 

 

Este sistema cuenta con dos entradas de aire, el primer suministro se conoce como 

aire primario en cual realiza la combustión principal, y el otro como aire secundario, 

con el cual se hace cubrimiento en una segunda etapa para lograr al mayor punto 

de eficiencia con respecto a la entrada de oxígeno 4017] ver figura 5. 

 

También cabe resaltar que en algunos procesos este sistema es acompañado de la 

tecnología de enriquecimiento de gas ácido. Incrementar la concentración del gas 

ácido se debe a la utilización de aminas selectivas en el proceso de tratamiento de 

dicho gas. 

 

  

                                            
39 APTE, S. V., MAHESH, K., MOIN, P., & OEFELEIN, J. C. (). International Journal ofMultiphase 
Flow, 29(8), 2003 1311–1331 
40 ZARENEZHAD B. and HOSSEINPOUR, N., Op. Cit. 
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Figura 5. Quemador de alta eficiencia en reactores térmicos tipo lu venturi.  

 
Fuente: ZARENEZHAD B. and HOSSEINPOUR, N., Evaluation of different alternatives for increasing 

the reaction furnace temperature of Claus SRU by Chemical equilibrium calculations, Applied 

Thermal Engineering Volumn 28, pag 738-744, June 2007 

 

La estructura del campo de flujo de partículas de gas de un quemador de turbulencia 

es uno de los principales criterios para evaluar el rendimiento del quemador 

logrando una baja emisión de NO y una combustión completa con una estructura de 

campo de flujo razonable. Como la existencia de la zona de recirculación minimiza 

la difusión de partículas al aire secundario, la condición de aire puede mantenerse 

durante una distancia relativamente larga, lo que provoca que se realice la reducción 

de NO. 

 

Las características de la llama pueden analizarse y predecirse examinando las 

características aerodinámicas y de dispersión de partículas de los quemadores de 

alta eficiencia. Las influencias del movimiento de las partículas y el flujo de 

turbulencias han sido estudiadas y sus resultados indicaron que la emisión de NO 
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mínima se produjo cuando el tiempo medio de residencia de la partícula en la zona 

de recirculación interna alcanzó su valor máximo 41. 

 

La estructura de su diseño promueve que el aire primario ingrese al tubo a través 

del pasaje anular. Después de pasar a través de la tubería Venturi y el husillo en 

secuencia, el gas de carga se inyecta fuera del quemador para mejorar la 

combustión.  Los quemadores con esta estructura se usan ampliamente para reducir 

las emisiones de NOX en hornos supercríticos de combustión en China 42. 

 

La investigación de la característica de dispersión del gas acido en el tubo de aire 

primario contribuye a una comprensión profunda del mecanismo del quemador, que 

es importante para el control, la alta eficiencia de combustión y la operación segura 

del quemador. 

 

Esta tecnología cuenta con una variedad de razones para ser implementada, pero 

cabe resaltar que las de mayor importancia son: 

1. Proveer alta calidad gas ácido para procesamiento en la unidad recuperadora 

de azufre Claus. 

2. Incrementar el procesamiento de gas ácido o en su defecto disminución del 

diseño del reactor y los componentes del mismo. 

 

 

3.3 TECNOLOGÍA SÚPER CLAUS 

 

El contenido de azufre en un gas no es deseado y a menudo está presente en la 

forma de H2S en corrientes gaseosas acidas, estableciéndose con esto la necesidad 

                                            
41 LI, Z. Q., SUN, R., WAN, Z. X., SUN, S. Z., WU, S. H., & CHEN, L. Z. 2003. 
42 OCHI, K., KIYAMA, K., YOSHIZAKO, H., OKAZAKI, H., & TANIGUCHI, M. 2009 
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de su procesamiento 43. Los gases ácidos también contienen otras impurezas (CO2) 

que incluyen una serie de hidrocarburos (C1-C4), benceno, tolueno y xileno (BTX), 

N2, NH3, CS2 y COS 44 4545,46]. 

 

La recuperación de azufre en las unidades Claus están limitadas por la necesidad 

de mantener un equilibrio térmico en el reactor principal, la eficiencia en la 

recuperación del azufre contenido en la carga ácida depende del número de etapas 

térmicas, manejando una conversión de entre 90 y 96% para unidades con dos 

etapas y de 95 a 98% para unidades de azufre de tres etapas catalíticas. 

 

Debido a las regulaciones ambientales las cuales son cada vez exigentes para 

emisiones de SO2 en las unidades recuperadoras de azufre tipo Claus se han 

desarrollado tecnologías que permiten conversiones del azufre contenido en la 

carga ácida por el orden del 99% y lo más importante; deduce las emisiones de SO2 

en el orden del  50%. 

 

Teniendo en cuenta que la segunda reacción de claus es reversible, por lo general 

dos o tres reactores catalíticos son empleados para obtener una conversión del 90-

98%. Para el  tratamiento del Gas de cola que contiene SO2 y H2S, existen muchos 

procesos basados en la reacción de Claus 46 47 con el enriquecimiento de H2S de 

la corriente de gas ácido por efecto del tratamiento a los gases con absorción y 

adsorción 48 49.  

                                            
43 NEHLSEN JP. Developing clean fuels: novel techniques for desulfurization. Ph.D. Dissertation, 
Princeton University; 2006. 
44 DEIXONNE M, SHARMA A. Reduction of benzene, toluene and xylene emissions by co-firing fuel 
gas and acid gas in the US11 (Claus Unit) sulfur production unit reaction furnace at Total Lacq. Sul-
phur 2010, Prague November 
45 GARGUREVICH IA. Hydrogen sulfide combustion: relevant issues under Claus furnace conditions. 
Ind Eng Chem Res 2005;44:7706–29 
46 HENDERSON D.R., LATIMER T. y MANCINI C.V., Petróleo y gas J., 3 de abril 1977 37. 
47 NEBER J.E., WESELINGH J.A. y GROENENDAAL W., Chem. Engr. Progr., 69 1973 29 
48 PENDERGRAFT P.T., Patente de Estados Unidos Nº 4.842.843, 1989. 
49 CHUNG J.S., KOREAN J. Air Polution Research Assoc., 9 1993 25. 
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La unidad superclaus parece ser el más atractivo de los procesos convencionales 

dado que puede convertir H2S directamente en azufre elemental por oxidación 

catalítica selectiva. Con respecto a la actividad de catalizador, superclaus es 

superior ya que utiliza diez veces más oxígeno que la cantidad estequiométrica para 

convertir H2S a azufre elemental. 

 

Se han desarrollado catalizadores para la oxidación selectiva promoviendo la 

reducción selectiva de H2S y SO2 a azufre elemental usando cantidades 

estequiométricas de oxígeno e hidrógeno, respectivamente. La generación de estas 

dos reacciones, puede ser utilizada para eliminar H2S y SOx en gas de cola. El 

catalizador de oxidación selectiva provee un rendimiento en la producción  de azufre 

de aproximadamente el 95% en ausencia de agua y aproximadamente 86% en 

presencia de 30% de vapor de agua en la alimentación a 225 ° C 50. 

 

La tecnología de superclaus propone la remoción del azufre contenido en la carga 

de gas ácido de manera convencional inicialmente tal como se da en el reactor 

térmico, seguida por reactores de oxidación selectiva promoviendo la conversión de 

los gases restantes de H2S por O2 para finalmente aumentar la conversión a azufre 

elemental. La oxidación selectiva es lograda gracias al catalizador el cual no 

promueve la reacción de equilibrio de Claus debido a que previene la oxidación del 

SO2. El catalizador de selección selectiva no es afectado por alta generación de 

vapor de agua ni por el exceso de O2, por esta última condición el proceso no 

revierte la reacción de azufre y agua a H2S y SO2 y esta condición logra la 

recuperación del 99% del azufre en la carga. 

 

El catalizador de superclaus utiliza 10 veces el exceso de oxígeno sobre la cantidad 

estequiométrica y dependiendo de la selectividad del catalizador de reducción se 

puede llegar a generar un rendimiento entre el 60 y el 80% de azufre dependiendo 

                                            
50 VAN DEN BRINK P.J. y GEUS J.W., Patente de Estados Unidos Nº 5.286.697, 1994 
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de la concentración de SO2 en el gas de carga.  La presencia de agua no afecta el 

rendimiento de azufre si el contenido de agua se mantiene por debajo del 11%. La 

reacción general se compone de dos reacciones independientes que ocurren en dos 

sitios diferentes: hidrogenación completa de SO2 a H2S y la reacción de Claus 

sobre soporte de alúmina ácida. 

 

El azufre líquido recuperado tiene una pureza del 99,9%, este proceso que se lleva 

a cabo es posible observarse en la Figura 6. 51 52. 

 

Figura 6. Esquema de una planta recuperadora de azufre mejorada 

(Tecnología Súper Claus). 

 

Fuente: ©Pemex Gas y Petroquímica Básica 

 

                                            
51 CATALISYS TODAY. Volume 16, Issue 2, 22 March 1993. Pages 263-271. 
52 PEMEX. Informe técnico de Pemex gas y Petroquímica Básica para el desarrollo, Volumen 56, 
pág. 74-114 
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3.4 UNIDAD RECUPERDORA DE AZUFRE EN LA GERENCIA REFINERIA DE 

BARRANCABERMEJA-ECOPETROL 

 

La GRB de Ecopetrol cuenta actualmente con tres URA y cada una se divide en las 

siguientes secciones: 

 

3.4.1 Sección de acondicionamiento y control de carga. Consta de tambores 

separadores que permiten separar el material condensable de los gases ácidos 

procedentes de la Unidad de Tratamiento de Aguas Agrias (GADAR), Unidad de 

Amina (GAA) y cabezal de gas ácido, de manera que las corrientes de gas ácido se 

dirijan al quemador, en donde todo el GADAR se mezcla con la mayoría de GAA y 

posteriormente, se alimenta al reactor térmico, el GAA restante ingresa a la zona 2 

del reactor térmico. 

 

3.4.2 Conversión de azufre.  Segunda sección permite convertir el H2S en azufre 

elemental por medio de la reacción Claus descrita iniciando este capítulo, que se 

lleva a cabo en dos etapas: conversión térmica y conversión catalítica. 

En la conversión térmica se desarrollan las siguientes reacciones: 

H2 +1/2O2 <=> H2O  104,010 BTU/lb mol H2    (4) 

H2S <=> H2 + 1/2S2 - 36,512 BTU/lbmol H2S    (5) 

H2S + 1.5O2 <= > H2O + SO2 + 223,149 BTU/lbmol H2S  (6) 

H2S + 0.5O2 <=> H2O + 1/2S2 + 67,538 BTU/lbmol H2S  (7) 

2 H2S + SO2 <=>3S + 2 H2O      (8)
 

CH4 + 1.5O2 <=> CO + 2H2O + 223,431 BTU/lb mol CH4  (9) 

C2H6 + 2.5O2 <=> 2CO + 3H2O + 370,772 BTU/lb mol C2H6  (10) 

C3H8 + 3.5O2 <=> 3CO + 4H2O + 514,119 BTU/lb mol C3H8  (11) 

CH4 + 2O2 < = > CO2 + 2H2O + 345,355 BTU/lb mol CH4  (12) 

C2H6 + 3.5O2 <=> 2CO2 + 3H2O + 614,256 BTU/lb mol C2H6 (13)
 

C3H8 + 5O2 < = > 3CO2 + 4H2O + 879,525 BTU/lb mol C3H8  (14) 
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En la conversión catalítica se desarrollan las siguientes reacciones: 

2H2S + SO2 <=> 2H2O + 3/8S8 + 22,472 BTU/lbmol H2S  (15) 

S8 GAS < = > 4 S2 GAS -174,574 BTU/lbmol S8   (16) 

3 S8 GAS <=> 4 S6 GAS -17,913 BTU/lbmol S6   (17) 

 

El reactor térmico consta de dos zonas separadas por un anillo refractario. La zona 

1 corresponde a la zona de combustión (Ecuación 6), mientras que en la zona 2 se 

lleva a cabo la reacción representada por la ecuación 8 con el efluente de la zona 1 

y el GAA que ingresa a dicha zona, formándose azufre elemental. La mezcla se 

lleva a la caldera de vapor donde se condensa el azufre producido y se dirige a la 

piscina de azufre, mientras que el H2S y SO2 que no se convierte (gas de proceso) 

se precalienta y se lleva a la etapa de conversión catalítica. En los reactores 

catalíticos se lleva a cabo la reacción de Claus catalítico y el azufre se extrae por 

condensación. 

 

Figura 7. Esquema de una Unidad Recuperadora de Azufre. Fuente: Manual 

UOP1 sección ambiental. 
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3.4.3 Disposición y almacenamiento del azufre líquido. Se dispone el azufre 

líquido en una piscina de almacenamiento, en donde ocurre un proceso de 

desgasificación con aire permitiendo liberar el H2S del azufre retirado y se envían 

los gases al incinerador. Los sellos de azufre entre los condensadores y la piscina 

de almacenamiento evitan las fugas de gases H2S. 

 

La carga de GADAR que ingresa a la URA II se compone principalmente de H2S, 

NH3 y H2O, mientras que la carga de GAA contiene CO2 en vez de NH3 (Ver Tabla 

2); por su parte, la URA IV procesa una carga de GADAR con NH3, H2O, H2S y CO2 

como componentes principales, además de la carga de GAA la cual carece de NH3 

y CO2. 

 

Tabla 2. Principales componentes de la carga a las unidades URA II y IV.  

 URA II URA IV 

Componente (%mol) GAA GADAR GAA GADAR 

H2S 80 42,03 91,16 26,28 

CO2 10,52 - - 8,75 

H2O 6,15 16,5 7,76 27,56 

NH3 - 38,27 - 36,41 

Gases livianos 3,33 3,2 1,08 1 

Flujo total (lb mol/h) 131,74 138,6 130,49 146,86 

Fuente: Sulphur Experts, 2013 NASATO, Elmo; MOLENAAR, Gerton. Capacity evaluation of the 

Ecopetrol Barrancabermeja Complex sulphur recovery facility: Capacity Increase Study. Sulphur 

Experts. 2013 

 

 

3.5 SIMULACIÓN EN ESTADO ESTACIONARIO 

 

La simulación en estado estacionario es una herramienta que permite el análisis de 

factibilidad y sensibilidad de los esquemas operativos para el desarrollo de un 

proyecto. Mediante los procesos de simulación, es posible identificar el 

modelamiento de las reacciones de procesamiento de gas ácido, modelamiento de 
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incremento de carga, diseño de equipos en cada alternativa y obtención de producto 

como azufre líquido 53 

 

ASPEN HYSYS, cuenta con más de 50 operaciones, que permiten modelar 

procesos con más de 20 recirculaciones. La forma integrada de ASPEN HYSYS 

permite desarrollar modelos estables y con estimaciones con respecto a un proceso 

real con el 95% de intervalo de confianza, dependiendo a la estimación y validación 

realizada. 

 

 

3.6 TASA INTERNA DE RETORNO (TIR) 

 

Este criterio, evalúa el proyecto de una tasa única de rendimiento, con la totalidad 

de los rendimientos actualizados teniendo en cuenta que es un indicador financiero 

que mide el rendimiento de los fondos que se pretenden invertir en este proyecto, 

es la tasa que iguala a los flujos descontados a la inversión inicial; en la cual el 

dinero que se gana año con año se reinvierte en su totalidad. De tal manera que 

trata de la tasa de rendimiento generada en el interior de la empresa por medio de 

la inversión 54  

 

TIR=∑𝑡=0
𝑛  

𝐹𝑛

(1+𝑖)𝑛 = 0      (18)  

Dónde: 

 

Fn es flujo neto de caja. 

n es número de periodos. 

I es el valor de la inversión inicial. 

 

                                            
53 ASADI, S., PAKIZEH, M., & POURAFSHARI CHENAR, M. Op. Cit. 
54 BACA, Urbina Gabriel, evaluación de proyectos, Mc Graww Hill, sexta edición, 2010. Pág. 182 
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3.7 DETERMINACION DE EMISIONES DE H2S A LA ATMÓSFERA 

 

La determinación de las emisiones de H2S a la atmosfera se basa en la conversión 

estimada para la unidad de azufre teniendo en cuenta la carga en toneladas de 

azufre durante el mes versus las toneladas de azufre producidas estimando la 

conversión porcentual versus la conversión por diseño. El incremento o disminución 

de la carga ácida al reactor térmico por variación en la carga de crudo a las unidades 

de craqueo catalítico y la operación de los tratamientos de aminas en las unidades 

de hidrotratamiento de diésel y gasolina definen la primera de las variables para una 

estimación confiable de las emisiones a la atmosfera. 

 

 

3.8 MARGEN BRUTO DE REFINACION  

 

La economía de una refinería está directamente relacionada con los precios de cada 

uno de los productos  en las especificaciones demandadas y a los costos de la 

materia prima utilizada.  

 

En el presente estudio la definición de este parámetro tuvo como objetivo aplicar los 

rangos óptimos de variabilidad encontrados con la simulación, el análisis estadístico 

de varianza y las correlaciones, para mejorar la simulación y encontrar el punto de 

equilibrio donde se aseguró la mayor producción de azufre líquido, manteniendo la 

calidad del mismo. 

 

Al aplicar los rangos óptimos y estabilizar la simulación obteniendo los resultados 

deseados, se procedió con los cálculos de margen bruto de refinación, para esto 

fue necesario aplicar el modelo de cálculo del grupo de economía de la refinería de 

Barrancabermeja, en donde se definen los potenciales económicos de acuerdo con 

la dieta de crudo cargada tomando como marco referencial el precio Brent de dichas 
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dietas y el precio de los combustibles fijados en el mercado internacional cuya 

referencia es el precio puesto en el Golfo de México. 

 

El margen bruto de refinación está dado por la siguiente formula: 

 

Marguen bruto = Valor de los productos – Valor de la materia prima. (19) 

 

 

3.9 ANÁLISIS DE VARIANZA 

 

El análisis de varianza es una prueba paramétrica que permite contrastar la 

hipótesis nula de que las medias de más de dos poblaciones son iguales.  La utilidad 

del ANOVA se desarrolla en la medida de la necesidad de la comparación de más 

de dos grupos o cuando los sujetos de estudio pueden llegar a variar en una o más 

características afectando el resultado generándose la necesidad de hacer ajustes 

al efecto. 

 

El ANOVA comprende ciertas técnicas cuya aplicación depende del diseño 

experimental y permite analizar la variación de una variable medida en 

circunstancias dadas por factores discretos. 

 

El uso del ANOVA se define por cuatro situaciones: 

 

La primera se refiere a la necesidad de comparación de dos o más grupos. La 

segunda se realiza cuando existes mediciones repetidas en más de dos ocasiones 

o cuando existen dos o más grupos para los cuales se necesitan mediciones 

repetidas en dos ocasiones. 
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La tercera situación se da cuando los elementos de estudio tienen la facultad de 

variar en una o más características que a su vez afectan el resultado y se hace 

necesario ajustar el efecto que finalmente tienen en un proceso. 

 

La cuarta y última situación eta definida cuando es requerido analizar de manera 

simultánea el efecto de dos tratamientos diferentes cuando el efecto que tienen cada 

uno de manera independiente y a la vez su interacción es importante. 

 

Cuando existen más de dos grupos es necesario usar inicialmente una prueba que 

permita el análisis de los datos en una sola instancia que permita evidenciar alguna 

diferencia, de existir se deberá proceder a estudiar el problema de diferencias entre 

los grupos individuales. 

 

El raciocinio soportado con el ANOVA se base en la hipótesis nula lo que implica 

que las muestras provienen de una misma población con una media y una varianza 

ya determinadas. Si la hipótesis nula es verdadera se espera que la variabilidad de 

cada grupo sea similar a la variabilidad global. Si la hipótesis nula no es verdadera, 

la variabilidad global será proporcionalmente mayor que la que estimo para cada 

uno de los grupos 55. 

 

Dentro de las condiciones para el uso del ANOVA se encuentran unos supuestos 

que confirman la validación de los datos obtenidos. 

 

3.9.1. Normalidad. Los datos obtenidos en cada nivel de los factores se ajustan 

razonablemente a una distribución Normal (gráficos y contrastes). 

 

3.9.2. Homogeneidad de varianzas o homocedasticidad. Dada la comparación 

de varios grupos de muestras independientes es importante demostrar este 

                                            
55 BIOESTADISTICA Y EPIDEMIOLOGIA, Jorge Dagnino. Rev Chil Anest 2014; 43: 306-310 
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parámetro dado que la variabilidad de los datos en cada nivel de los factores es 

similar (contraste de igualdad de varianzas). 

 

3.9.3. Linealidad. Los residuos (diferencia de los datos a su media, en cada nivel 

de los factores) se distribuyen alrededor del cero. 

 

3.9.4. Independencia. Las observaciones se realizan de forma independiente unas 

de otras (diseño de la obtención de datos). 

 

 

3.10 MODELO DE REGRESIÓN LINEAL 

 

Es usado para determinar una ecuación que defina el comportamiento de una 

variable resultante frente a uno a más factores. Cuando se aplica un análisis ANOVA 

sobre la regresión lineal, se utiliza en gran parte para estimación de parámetros o 

coeficientes, significancia estadística de los mismos y validez de modelo completo 

después de evaluar el coeficiente de correlación del modelo. El análisis de varianza 

indica que la regresión define que la variable resultante está relacionada con las 

variables independientes seleccionadas y que R2 de cada regresión define en que 

porcentaje las variables independientes definen el comportamiento resultante. Para 

la obtención del modelo se utiliza el método de los mínimos cuadrados. Ver tabla 3. 

 

Modelo de primer orden 

 

y = β0+ β1X1 + β2X2 +… + βkXk+ ε                                                                        (20) 

 

Modelo de segundo orden 

 

y = β0+ β1X1 + β2X2 + β3 X1X2+ β4𝑋1
2

+ β5𝑋2
2

 +ε                                                              (21) 
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S2 =
SSE

n − (k + 1)
                                                                                                          (22) 

 

Tabla 3. Análisis Anova  

Concepto DF SS MS 

Regresión k SSR MSR=SSR/k 

Error n-(k+1) SSE MSE=SSE/[n-(k+1)] 

Total n-1 Total, SS  

Fuente: DOUGLAS C. Montgomery “Diseño y Análisis de Experimentos MONTGOMERY Douglas, 

Diseño y análisis de experimentos, RP García, 2004. Páginas 133 -- 139 

 

Donde 

SS = Suma de cuadrados total  SST = Suma de cuadrados tratamiento 

SSE = Suma de cuadrados error  MST = Cuadrado medio de los `  

       tratamientos 

MSE = Cuadrado medio error  K = Tratamientos 

N = Observaciones 
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4. MARCO REFERENCIAL 

 

 

Uno de los principales antecedentes teórico-práctico que puede conocerse acerca 

del enriquecimiento con oxígeno como método para darle posibilidad de incrementar 

carga de gas ácido para procesar mayores cargas de crudo con contenido de azufre 

mayor al 1,5%, fue el que se implementó en la refinería de Cartagena 56. Las plantas 

Claus en fracciones concentradas de sulfuro de hidrógeno (H2S) de proceso de 

refinerías las convierte en azufre elemental. Además, pueden eliminar también 

contaminantes, particularmente por descomposición del amoníaco.  

 

Las reglamentaciones más estrictas sobre el medio ambiente dictaminan que los 

productos (Diésel, Keroseno, Jet-A1, Gasolina, GLP, Etano-Etileno, PGR) deben 

contener menos azufre. Consecuencia de ello, las cargas ácidas están aumentando 

a las unidades Claus generando una restricción en capacidad de carga. 

 

El problema se puede solucionar enriqueciendo el oxígeno del aire de combustión. 

Esto aumenta significativamente la capacidad. Un nuevo tipo de quemador asegura 

una mezcla excelente del sulfuro de hidrógeno y el aire enriquecido con oxígeno 

sobre un rango de carga amplio. 

 

Beneficios del enriquecimiento del oxígeno:  

 Capacidad incrementada de la planta Claus. 

 Productividad incrementada sin cambiar la caída de presión. 

 Tratamiento más efectivo de amoníaco que contiene la alimentación. 

 Menos esfuerzo para la purificación del gas residual (flujo reducido de nitrógeno). 

 

                                            
56 ASADI, S., PAKIZEH, M., & POURAFSHARI CHENAR, M. Op. Cit. 
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Con respecto a estudios de predicción de procesamiento de H2S con aire 

enriquecido con oxígeno los autores Selim, Ibrahim, Al Shoaibi y Gupta (2 013), 

realizaron un estudio de combustión de H2S en presencia de aire y luego 

enriquecimiento con oxígeno hasta 69,3%; lo cual mostró que a medida que 

aumento el O2, se incrementa la velocidad de reacción para formar SO2 a partir del 

H2S y que como producto final se llega obtener S2, además que la conversión del 

H2S fue del 100%. Adicionalmente, se observó que en presencia de CO2, se reduce 

la velocidad de reacción a formación de azufre y se forman productos como COS y 

CS2, las cuales requieren mayor cantidad de oxígeno para transformarse en SO2 y 

S2. 

 

ZareNezhad y Hosseinpour (2008), estudiaron diferentes alternativas para 

incrementar el procesamiento de H2S en una URA, es decir que son 60 000 SCFH 

de gas ácido de las unidades de amina y 40 000 SCFH de gas ágrios de las 

unidades de aguas agrias. Dentro de las tecnologías evaluadas se encuentran: 

enriquecimiento de oxígeno, enriquecimiento de gas ácido, precalentamiento de aire 

y/o gas ácido indirectamente y precalentamiento de aire directo (hasta 1 800ºF).  

 

El enriquecimiento con oxígeno resulta beneficioso para incrementar carga de gas 

ácido y mayor velocidad de reacción hacia formación de SO2, el caso de 

enriquecimiento de gas ácido es interesante pues es una alternativa líder tanto por 

eficiencia, como por alta velocidad de reacción de formación de SO2 y como por 

recuperación de azufre.  

 

Gupta, Ibrahim y Al Shoaibi, estudiaron los avances de la química del azufre para 

diferentes procesos de tratamiento de gas ácido (tabla 4), donde se estudiaron los 

efectos de impurezas de HC, encontrando que en los procesos de mayor capacidad 

de producción de azufre se requiere de procesos Selectox, Recycle Selectox y 

Claus Process, y que para incrementar producción es recomendado utilizar 
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oxidación selectiva para el tratamiento de gases de cola. Las impurezas como COS, 

CS2 y CO2 reducen la efectividad de la reacción y aumenta costos operacionales. 

 

Tabla 4. Procesos de tratamiento de gas ácido (H2S) 

Contenido 

de H2S, % 

Procesos de 

tratamiento 

Capacidad de 

producción de 

azufre, kg/s 

Nivel de 

recuperación de 

azufre, % 

0-100 

Secuestrante de 

H2S < 0,0012-0,0024 92-99,9 

0-100 

Proceso líquido 

Redox 0,0012-0,0025 95-99,9 

0-100 Proceso biológico 0,0012-0,47 92-99,9 

1 - 5 Proceso Selectox  0,0059-0,59 94-99,9 

5 - 20 Reciclo Selectox 0,0059-0,59 94-99,9 

20 - 100 Proceso Claus  0,035-0,167; >0,167 90-98,0 

 

Zarei, Ganji, Sadi y Rashidzadeh (2 016), estudiaron los modelos cinéticos y 

optimización de las etapas térmicas en la unidad recuperadora de azufre (Proceso 

Claus) teniendo en cuenta parámetros como temperatura de carga de gas ácido, 

temperatura de aire y relación componentes como CO2 y COS con respecto al 

contenido de H2S, encontrando que se requiere minimizar contenido de estos dos 

compuestos para aumentar la velocidad de formación y reducir el tamaño de etapas 

térmicas para garantizar conversión y equilibrio cinético. 

 

Javanmardi y Fíateme, (2 015), realizaron estudios de predicción de las reacciones 

de COS y H2S en función de condiciones de temperatura y flujos de carga para 

alcanzar predicciones con 97% de intervalo de confianza, además de predicciones 

con alto grado de confiabilidad a lo largo de todo el reactor en función de 

temperatura, presión y longitud del reactor. De igual forma estos resultados 

muestran alta confiabilidad para optimización de procesos Claus bajo el mismo perfil 

de diseño evaluado en este trabajo. 
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En Iranian petroleum para el año 2 016 se genera la necesidad de disminuir las 

emisiones de SO2 a través del incinerador dadas las bajas eficiencias en la 

recuperación de azufre producto de las corrientes gaseosas y es así como se 

establece el estudio de simulación para estudiar la posibilidad de enriquecer el aire 

con oxígeno. El propósito del estudio fue el diseño y el análisis del proceso Claus a 

través de la herramienta ASPEN Hysys® dados los modelos matemáticos de 

predicción que tiene la herramienta para simular el desempeño de los procesos y la 

apropiada selección de los modelos termodinámicos. El estudio concluyo que dos 

de los factores principales que pueden afectar la conversión son el quemador en su 

diseño y la variación de la composición molar de la carga ácida. 57 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

                                            
57 KURIMURA H, ROCHELLE GT, SEPEHRNOORI K. An expert system to select acid gas treating 
processes for natural gas processing plants. Gas Sep Purif 1993; 7(3):151–8 
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5. METODOLOGÍA 

 

 

5.1 INFORMACIÓN DEL CASO DE ESTUDIO 

 

Para el desarrollo de este trabajo se tuvieron en cuenta las dos unidades 

recuperadoras de azufre URA II y IV ubicadas en la cracking I de la unidad de 

balance de la GRB las cuales poseen condiciones de diseño similares y en el 

momento procesan la totalidad de los gases ácidos y agrios generados por las 

unidades de tratamiento de amina y aguas agrias y cuentan con una capacidad 

según diseño de 50 000 SCFH de gas ácido provenientes de las unidades de amina 

y 40 000 SCFH de gas agrio de las unidades de aguas agrias. Es necesario aclarar 

que pese a tener en cuenta las dos URA en la recopilación de datos y escenarios 

de operación, el estudio de simulación y validación de variables se desarrolló para 

la URA IV dada la restricción actual en el quemador de la URA II con la claridad de 

que el estudio se podrá replicar en esta última unidad una vez se supere la condición 

de restricción. 

 

 

5.2 SIMULACIÓN DEL SISTEMA ACTUAL DE PROCESAMIENTO DE GAS 

ÁCIDO. 

 

Inicialmente se realizó la toma de datos en las URA II y IV y la caracterización de 

las corrientes de gas ácido y aire, de los últimos seis meses del proceso, además 

de recolección de hojas de especificaciones de equipos, diagramas de bandera en 

diferentes situaciones del proceso para tener referencias para la simulación y poder 

asegurar escenarios comparativos de las diferentes operaciones. 
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Para realizar la simulación, se planteó una revisión de los modelos termodinámicos 

factibles, tomando como método de análisis el árbol de decisiones (ver anexos Q y 

R). Aspen HYSYS cuenta con una amplia selección de modelos termodinámicos 

basados en parametrizaciones de ecuaciones de estado, modelos de actividad, 

modelos de presión de vapor, semiempíricos y misceláneos.  

 

La tabla 5 resume estos modelos y algunos casos típicos de aplicación según la 

matriz de escogencia que propone el asistente de modelamiento de Aspen Tech® 

[Q]. Particularmente, para este caso de estudio, el paquete misceláneo de aminas, 

Amine Package, fue desarrollado para modelar específicamente unidades de 

endulzamiento con aminas, que incluye datos experimentales termodinámicos, 

cinéticos y de solubilidad sobre un amplio rango de condiciones 58 [R]. Algunos 

autores han mostrado la eficacia de este paquete termodinámico 59 60 61 62 63, en el 

modelo de recuperación de azufre mediante proceso Claus, y evaluación de costos 

por gases ácidos en endulzamiento de aminas. De acuerdo a los trabajos previos 

publicados con simulación ASPEN HYSYS para el modelamiento del proceso claus 

64 65 se realizó a escogencia del paquete termodinámico de Aminas para el 

modelamiento de los procesos simulados en este trabajo dado que soporta de la 

mejor manera las propiedades termoquímicas, cinéticas y fisicoquímicas de las 

                                            
58 Manual ASPEN HYSYS apendice A. 
59 IBRAHIM S, GUPTA AK, Al SHOAIBI A. Xylene and H2S destruction in high temperature flames 
under Claus condition. Appl. Energy 2015; 154:352–60 
60 SELIM H, GUPTA A, SASSI M. 2008. Acid gas composition effects on the reactor temperature in 
Claus reactor. Sixth AIAA international energy conversion engineering conference (IECEC), Cleve-
land, OH 
61 SONG C. An overview of new approaches to deep desulfurization for ultra-clean gasoline, diesel 
fuel and jet fuel. Catal Today 2003; 86(1–4):211–63 
62 ÁLVAREZ-AYUSO E, Querol X, TOMÁS A. Environmental impact of a coal combustion-desulphuri-
sation plant: Abatement capacity of desulphurisation process and environmental characterisation of 
combustion by-products.Chemosphere 2006;65(11):2009–17 
63 KURIMURA H, ROCHELLE GT, SEPEHRNOORI K. An expert system to select acid gas treating 
processes for natural gas processing plants. Gas Sep Purif 1993; 7(3):151–8 
64 NABGAN W, TUAN AMRAN A., BAHADOR N., et al. “A Simulation of Claus Process Via Aspen 
Hysys for Sulfur Recovery” Chemical Product and Process Modeling, 11.4 2016: 273-278 
65 MUHAMMAD A, GADELHAK Y. Correlating the additional amine sweetening cost to acid gases 
load in natural gas using Aspen Hysys. J Nat Gas Sci Eng (2014); 17:119–30 
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sustancias involucradas en el proceso simulado las cuales se pueden apreciar en la 

tabla 6.   

 

Después de la escogencia del modelo, se procedió a incluir las composiciones, 

condiciones de corrientes según las caracterización de las cargas acidas después 

de los análisis de laboratorio realizados a las muestras tomadas (Ver Tabla 6), y 

plantear una simulación del reactor térmico incluyendo todas las reacciones y los 

parámetros cinéticos de las mismas, los cuales fueron obtenidos de revisiones 

bibliográficas de Gupta y Hosseinpour, que desarrollaron modelos detallados donde 

definieron constantes cinéticas, energías de activación, entre otros parámetros, con 

lo cual alcanzaron intervalo de confianza del 97%, 66 67.  

 

También se integró ASPEN HYSYS con “ASPEN Properties” para integrar modelos 

de producción de azufre (S, S1, S2, S3, S4, S5, S6, S7 y S8) y poder programar en 

la herramienta de Fortran de “ASPEN Properties” para desarrollar todos los modelos 

de selectividad de las reacciones de SO2 con H2S y con O2 para cada reactor de 

Gibbs resolviendo las ecuaciones de equilibrio químico, considerando los 

parámetros termodinámicos de la mezcla de componentes del sistema y 

determinando los avances de las reacciones y las composiciones en el equilibrio. 

Después se procedió con construcción de la caldera de recuperación de calor, 

realizando integración con aspen EDR para determinar la influencia hidráulica y 

mecánica sobre dichos equipos. 

 

  

                                            
66 ZARENEZHAD B. and HOSSEINPOUR, N., Op. Cit. 
67 GUPTA, A.K., IBRAHIM S., And Al SHOAIBI., Advences in Sulfur chemistry for treatment of acid 
gases, Progress in Energy and Combustion Science Volumn 54, pag. 65-92, December 2016 



 

59 

Tabla 5. Recomendaciones para escogencia del modelo termodinámico 

TIPO DE PROCESO 
PAQUETE TERMODINÁMICO 

RECOMENDADO 

Deshidratación de TEG PR 

Procesamiento de gas ácido, 

tratamiento con aminas 

ACID GAS, ACID GAS AMINES, 

AMINES (Single or with Hydrolyzing 

Gibbs) 

Torres atmosféricas de crudo PR y sus variantes, Grayson Streed (GS) 

Torres a vacío PR y sus variantes, GS, Braun K10, Esso 

Torres de etileno Lee Kesler Plocker 

Sistemas con alto contenido de 

H2 
PR, Zudkevitch-Jofee (ZJ), GS 

Reservorios PR y sus variantes 

Sistemas de vapor ASME Steam, Chao Seader, GS 

Productos químicos Modelos de actividad, PRSV 

Alquilación de HF PRSV, NRTL 

Hidrocarburos-agua (alta 

solubilidad del agua en HC) 
Kabadi Danner 

Separación de hidrocarburos PR, SRK 

Aromáticos Wilson, NRTL, UNIQUAC 

Producción de éter (MTBE, 

ETBE, teramil metil eter TAME) 
Wilson, NRTL, UNIQUAC 

Plantas de etilbenceno / estireno 
PR, SRK O Wilson, NTRL, UNIQUAC 

(según la tecnología de producción) 

Producción de ácido Tereftálico Wilson, NTRL, UNIQUAC 

Fuente: ASPEN-TECH, Honeywell 

 

Posteriormente, se desarrolló la simulación de cada reactor catalítico, para 

conversión de H2S y SO2 hacia azufre y agua, para ello se tomó reactores de Gibbs 

tomando los modelos de reacción cargados en “Aspen Properties”, teniendo en 

cuenta una matriz de componentes para darle selectividad a las reacciones 

catalizadas de los modelos para la producción de azufre de acuerdos a las 

características del mismo (S, S1, S2, S3, S4, S5, S6, S7 y S8). (Ver Figura 8) 
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Tabla 6. Condiciones de las corrientes de carga (Gas ácido, Gas Agrio y aire) 

en la unidad de azufre IV. 

CONDICIÓN DE 

OPERACIÓN  

GAS 

ÁCIDO DE 

AMINA 

GAS ÁCIDO 

DE AGUAS 

AGRIAS 

AIRE 

Temperatura, °F 180 106 86 

Presión, psia 60 60 20 

Flujo másico, lb/hr 5 461 4 808 13 440 

Entalpía, MMBtu/hr -1,4 -3,2 -48,7 

Flujo Volumétrico, SFCH 63 200 47 911,1  

Flujo molar, lb mol/h 131,4 137,8 466 

H2O 0,0620 0,1650 0,004 

O2 0  0,209 

N2 0,0088 0,0094 0,780 

H2S 0,8000 0,4233 0 

H2 0,0010 0,0034 0,001 

CH4 0,0110 0,0097 0,001 

C2H6 0,0090 0,0054 0 

C3H8 0,0020 0,0011 0 

NH3 0 0,3827 0 

CO 0,0010  0 

CO2 0,1052  0,005 
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Figura 8. Diagrama simulación de las condiciones actuales de la planta recuperadora de azufre (URA IV). 
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5.3 VALIDACIÓN DE LA SIMULACIÓN CON RESPECTO AL PROCESO ACTUAL 

 

Para la validación de la simulación se introdujeron como datos de entrada; flujos 

másicos, volumétricos y molares del gas ácido de amina, flujo de gas ácido de aguas 

residuales, flujo de aire, presión de la unidad y temperatura en el reactor térmico en 

el simulador, datos reales del proceso en estado estacionario y luego se comparó 

la respuesta de la simulación con el histórico de los datos de refinería durante 6 

meses continuos, la comparación final se realizó con análisis de medias. 

 

Una vez corroborados la validación con los análisis de medias se procedió a realizar 

un análisis de sensibilidad sometiendo a variabilidad la simulación en un rango de 

carga y temperaturas en la que el proceso real normalmente opera. Este análisis 

arroja un conjunto de datos que son comparados con los datos del proceso real por 

análisis ANOVA de comparación de dos muestras independientes.  

 

El proceso de sensibilidad al cual fue sometida la simulación tuvo en cuenta además 

del flujo total de gas ácido de carga y temperatura de reacción; flujo de aire y relación 

de flujos molar de aire sobre carga total de gas ácido. 

 

Para el análisis de sensibilidad se creó un diseño de experimento del tipo factorial 

2k, teniendo en cuenta dos factores, cada factor fue considerado para dos puntos 

extremos y un punto central. Los puntos extremos hacen referencia a flujos de carga 

acida máxima y flujo de carga mínima en donde se evidencio estabilidad en la 

operación de la unidad recuperadora de azufre, el punto central fue establecido al 

calcular el promedio de flujo de carga.  

 

Se evidencia que los dos factores (Carga de gas ácido y temperatura de reacción), 

los cuales fueron sometidos a variación y como variable resultante se encuentra la 

producción de azufre líquido, igualmente se puede apreciar que la revisión de otras 

variables como flujo de GADAR y la relación aire carga total de gases (GAA y 
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GADAR) para determinar según el cambio de dicha relación; cómo influyen sobre la 

producción de azufre líquido de la unidad, todo esto enmarcado en los diferentes 

esquemas reales que se presentan en la operación y las variaciones a las cuales 

son sometidas las unidades de azufre en los diferentes escenarios operativos.  

 

A partir del análisis de sensibilidad, se obtuvieron valores que fueron comparados 

con los datos históricos de seis meses de operación normal de la unidad. El análisis 

de datos se realizó mediante comparación de medias y desviación estándar de dos 

muestras independientes, bajo un intervalo de confianza del 95%, empleando el 

paquete estadístico STATGRAPHICS versión 17 y el software de análisis ANOVA 

de comparación de dos muestras independientes. 

 

 

5.4 EVALUACIÓN DE LAS ALTERNATIVAS DE INCREMENTO DE 

PRODUCCIÓN DE AZUFRE LÍQUIDO EN LAS UNIDADES RECUPERADORAS 

DE AZUFRE II Y AZUFRE IV 

 

Las alternativas que se estudiaron para incrementar la capacidad de procesamiento 

de azufre fueron: Enriquecimiento de oxígeno, cambio de quemadores de reacción 

térmica por unos de mayor eficiencia (Lu Venturi) y tecnología súper Claus. 

 

Las variables de respuesta utilizadas para evaluar las alternativas fueron los 

rendimientos del proceso es decir la producción final de azufre líquido 

(determinados por simulación) y evaluación económica.  

 

Los criterios de selección de la alternativa se encuentran correlacionados y definidos 

por la tasa interna de retorno, valor presente neto y periodo de retorno, sin embargo 

y teniendo en cuenta las restricciones de presupuesto y las proyecciones de tiempo 

de operación estimado entre corridas de cada una de las unidades  de azufre cobra 

vital importancia el hecho de realizar acciones de adecuación que no generen un 
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impacto significativo en el presupuesto del departamento y que a su vez no requiera 

la intervención de la unidad con días de parada programadas o no para la 

implementación de la tecnología. Otro de los aspectos importantes y directamente 

relacionados con paradas de planta es el tema del margen de refinación que podría 

llegar a comprometerse por la parada de una de las unidades de azufre y todo el 

impacto que esto evento puede llegar a generar, entre otros la disminución de la 

carga de crudo a la gerencia regional Barrancabermeja. 

 

5.4.1 Enriquecimiento de Oxígeno. 

 

5.4.1.1 Evaluación del rendimiento del proceso de enriquecimiento de oxígeno 

Para este caso se tomó la simulación del caso base (Proceso Actual), y se le 

adicionó la corriente de oxigeno comercial de 99% de pureza mezclándola con el 

aire aumentando la concentración de oxígeno de 35 a 40%. Para ello fue necesario 

disminuir el flujo de aire de carga manteniendo la misma producción de azufre 

líquido. En la figura 9 se resalta el cambio que se implementó con respecto al caso 

base haciendo referencia al mezclador para la inyección de oxígeno al aire de 

combustión. 

 

Se llevó a cabo la simulación y optimización del proceso, tomando como función 

objetivo maximizar la capacidad de procesamiento de gas y de producción de 

azufre. 

 

Con los resultados obtenidos  por el análisis de sensibilidad, se procedió a realizar 

un análisis ANOVA para determinar proporcionalidad entre variables de acuerdo 

con los cambios de proceso planteados en esta alternativa, además del análisis 

determinando tendencias, y finalmente análisis de regresión múltiple para obtener 

modelos estadísticos que permitan predecir resultados finales a partir de 

perturbaciones propias de la planta tales como las generadas por el efecto tipo 

escalón por el aumento o disminución de aire y cargas ácidas bajo el modelo de 
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variación de parámetros de dos o tres variables independientes [E]. Adicionalmente, 

se evaluaron los rangos óptimos de control de carga, flujo de oxígeno, relación de 

carga oxígeno y temperatura de reacción, mediante una superficie de respuesta 

obtenida del análisis estadístico. Se utilizó el software estadístico STATGRAPHICS 

versión 17 para realizar los análisis descritos anteriormente. 

 

5.4.1.2 Evaluación económica para la implementación de enriquecimiento con 

oxígeno. La evaluación económica, se realizó tomando como base un flujo de caja 

a 10 años. Se tuvieron en cuenta los costos de implementar la alternativa, los costos 

adicionales por mantenimiento y operación del nuevo sistema, además de los 

beneficios por mayor procesamiento de H2S y una mayor producción de azufre. 

 

La estimación de costos se llevó a cabo teniendo cuenta la metodología de costos 

clase V (±50%), debido a que la información se basó en las especificaciones 

preliminares de los insumos y productos.  El diseño de equipos se basó en el costo 

de los materiales y el costo de fabricación unitario manejado por Ecopetrol SA. Para 

esta evaluación se tuvo en cuenta equipos adicionales requeridos para suministrar 

oxígeno al reactor, tales como tanque de almacenamiento, evaporadores, 

mezclador y el lazo de control de flujo con su válvula respectiva. 
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Figura 9. Simulación de alternativa de enriquecimiento de aire con oxígeno para incrementar capacidad de 

procesamiento de H2S. 
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5.4.2 Alternativa de Cambio de quemador (Lu Venturi). 

 

5.4.2.1 Evaluación rendimiento del proceso de cambio de quemador (Lu 

Venturi). Para simular esta alternativa se tuvo en cuenta la tecnología “Lu Venturi” 

la cual consiste en incrementar la velocidad de reacción y conversión en función de 

una mejor distribución de la carga en la zona de reacción térmica. Para este caso 

se tuvo en cuenta la variable de conversión de H2S a azufre elemental líquido 

(96.3%) de la URA IV de la GRB en la simulación, es necesario resaltar que para el 

estudio se simulación y validación para la aplicación de esta tecnología, se 

desarrolló para la unidad de azufre IV sin que esto represente la no aplicación en la 

URA II una vez de superen las restricciones ya mencionadas en este trabajo y que 

no permite alcanzar las temperaturas necesarias para la inyección de la corriente 

de GADAR. 

 

Adicionalmente, dentro de la sección de acondicionamiento de la carga de GADAR, 

se incluyó un tambor separador para disminuir la afectación a la reacción por 

contenido de agua mayor al 10% en la corriente gaseosa y se incorporó como 

segunda acción de mejora en las condiciones de carga agria, el incremento de la 

concentración de H2S para asegurar la correcta operación del sistema Lu Venturi 

(Figura 10) [G]. 

 

Se planteó un análisis de sensibilidad teniendo en cuenta aumentos de carga de 

gas ácido y aire con factor de relación de carga aire/gas ácido en 1,4 para 

determinar el incremento de la carga total al reactor térmico. Como variable de 

respuesta se tuvo en cuenta: producción de azufre, pureza del azufre y 

concentración de H2S en los gases de cola. 

 

5.4.2.2 Evaluación económica para la implementación de Lu Venturi La 

evaluación económica consistió en determinar los costos de los equipos requeridos: 

quemador de alta eficiencia con opción de pre mezcla para inyección de la corriente 
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enriquecida de H2S en la línea de llegada de GADAR al reactor térmico, el tambor 

separador, equipo de bombeo y condensador para disminuir el porcentaje de agua 

en la corriente de entrada [M].  

 

Normalmente para efectos de intervención por mantenimientos de las URA, es 

necesario tener en cuenta las acciones programadas para asegurar la correcta 

operación del quemador en el reactor térmico. Por esta razón fue necesaria la 

evaluación de los costos teniendo en cuenta el tiempo de mantenimiento de un 

quemador como el utilizado para esta tecnología y las competencias técnicas de 

quienes ejecutan la labor. 
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Figura 10. Diagrama de simulación de implementación de tecnología Lu Venturi con enriquecimiento de gas 

ácido para incrementar procesamiento de H2S 
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5.4.3 Alternativa de cambio súper Claus (reactor con oxidación selectiva). 

 

5.4.3.1 Evaluación rendimiento del proceso súper Claus Para el desarrollo de 

esta simulación fue necesario realizar un cambio de la selectividad de la reacción 

en el último reactor, pues la tecnología consiste en un catalizador de oxidación 

selectiva en el tercer reactor, para producir azufre a partir de H2S y SO2. Por 

consiguiente, se reducen las emisiones de H2S y SO2 en los gases de cola. 

Teniendo en cuenta lo anterior, en la simulación se incluyó un segundo 

intercambiador de calor para controlar temperatura de la entrada del tercer reactor 

y se mantuvo la conversión (Figura 11).  

 

Se realizó un análisis de sensibilidad y evaluación de influencia de variables 

independientes sobre variables dependientes, y correlación de factores para realizar 

optimización de la simulación [F]. Las variables de respuesta fueron: la producción 

de azufre líquido y concentración de H2S en los gases de cola así como del 

incremento en el margen total de carga de crudo a la refinería manejando 

rendimientos promedio para cargas caracterizadas. 

 

5.4.3.2 Evaluación económica para la implementación de súper Claus La 

evaluación económica de esta tecnología consistió en determinar los costos y 

modificaciones de los equipos requeridos, como lo son; cambios en los elementos 

internos del reactor, un nuevo catalizador de oxidación selectiva, inclusión de un 

nuevo intercambiador con la capacidad de incrementar la temperatura de los gases 

de entrada al reactor y un sistema de control de temperatura en el intercambiador 

[L]. 
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Figura 11. Diagrama de simulación de implementación de tecnología Súper Claus con catalizador de oxidación 

selectiva en el último reactor. 
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6. ANÁLISIS DE RESULTADOS 

 

 

6.1. VALIDACIÓN DE SIMULACIÓN Y ANÁLISIS DEL COMPORTAMIENTO DEL 

PROCESO ACTUAL DE GAS ÁCIDO. 

 

En la tabla 7 se presenta el comparativo del proceso real de gas ácido equiparado 

con el simulado. Los resultados muestran que la simulación de sistema, reproduce 

de forma satisfactoria el proceso real, prediciendo la producción de azufre, las 

emisiones de H2S y emisiones de SO2, partiendo de flujo de carga de GAA, GADAR 

y aire similares. Es necesario mencionar que, se simularon 190 condiciones 

operativas en donde están incluidos los diferentes escenarios de operación que se 

pueden presentar y que cada simulación fue realizada en estado estacionario, con 

valores de intervalos mostrados en la tabla 7. La variación de flujo de carga de la 

corriente de gas ácido de amina y de flujo de aire de combustión al reactor térmico 

determinaron la manera en la que el proceso fue sometido a variabilidad dada la 

relevancia de estos dos factores y las repercusiones que tienen de manera directa 

sobre la estequiometria de la mezcla, las pérdidas por chimenea y la producción de 

azufre líquido en la URA. 
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Tabla 7. Tabla comparativa de los intervalos del proceso actual de 

procesamiento de azufre contra la simulación de dicho proceso para 

validación de simulación. 

COMPARACIÓN BAJO INTERVALO DE CONFIANZA 

DEL 95% DE LA UNIDAD DE AZUFRE IV 

INTERVALO DE 

SIMULACIÓN 

Condición 
Proceso 

actual 

Valores 

de la 

media del 

proceso 

simulado 

Limite. 

Inf. 

Limite. 

Sup. 

Carga de GAA, KSCFH 46,57 - 62,66 45,50 43,87 47,13 

Carga de GADAR, lbm/h 86,6 – 3 562  3 550 3 488 3 612 

Carga de Aire, lbm/h 234 – 13 526  13 300 13086 13 514 

Producción de azufre, TMD 0,79 - 48,41  49,54 48,60 50,48 

H2S salida del R-2880C, 

ppm 
66 - 72 71 60 82 

SO2 salida del R-2880C, % 0,16 - 2,2  2,01 1,7 2,25 

 

El intervalo de confianza se determinó mediante el análisis de comparación de dos 

muestras independientes, con el análisis ANOVA de comparación de dos muestras 

independientes. Los resultados del análisis ANOVA de la regresión y la prueba de 

hipótesis nula concluyen que el modelo no representa el comportamiento de la 

producción de azufre en función de los gases de carga con intervalo de confianza 

de 95%.  Dado que el valor P de probabilidad de la regresión es inferior a 0,05, las 

variables tienen relación significativa y el modelo matemático obtenido es válido 

para predecir resultados de producción de azufre para este caso. 

 

Los modelos de regresión fueron ajustados con los datos reales de proceso y la 

validación para este caso se realizó comparando los datos y comparación de 

modelos. Por otra parte, dentro de los datos históricos seleccionados se realizó un 

rechazo a los datos atípicos, los cuales fueron desechados debido a la mayor 

diferencia o error con respecto a la media y con respecto al límite de confianza 

determinado. 
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De acuerdo con los resultados del análisis estadístico y el modelo determinado 

(ecuación 23) se observa que al aumentar el flujo de GAA se incrementa en mayor 

proporción la producción de azufre con respecto al aumento que se logra al 

incrementar el flujo de GADAR. Lo anterior se debe a que  el GADAR tiene menor 

concentración de H2S, lo cual resta capacidad de procesamiento de H2S por el 

volumen de inertes y H2O, además que para un mismo flujo de aire, menor 

concentración de H2S, se produce agotamiento del mismo el cual resulta ser 

reactivo limite orientándose las reacciones de producción de SO2 en la conversión 

térmica y agotamiento de H2S en la conversión catalítica, dejándose de producir 

azufre mediante las reacciones donde se requiere de SO2 y H2S como reactivos 

para producir azufre. 

 

Tabla 8. Análisis de varianza de la regresión de S en los gases de cola.  

Análisis de Varianza 

Parámetro 
Suma de 

cuadrados 
GL 

Cuadrados 

medios 
Valor-f Valor-P 

Modelo 126 987 3 42 329,1 180 324,36 0,0000 

Residual 11,9717 51 0,235   

Total 126 999 54    

 

R2 = 99,9906%    R2 (ajustado por GL) = 99,9902% 

 

PS(Actual) = 0,01215*FGAA(Actual) + 0,00622*FGADAR(Actual) - 0,00226*FA(Actual) 

          (23) 

 

PS(Actual) (TMD): Producción de Azufre Proceso real  

 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gas ácido de aguas residuales 
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FA(Actual) (lb/h): Flujo de aire  

 

A partir de los resultados obtenidos, es evidente que al aumentar el flujo de aire , se 

incrementa el contenido de oxigeno el cual debe mantenerse como reactivo limite, 

para evitar que todo el H2S reaccione hacia SO2, pues parte del H2S es necesario 

para los procesos de conversión térmica y catalítica para generar azufre mediante 

las ecuaciones químicas dadas. 

 

La tabla 9 contiene los resultados del análisis estadístico y el modelo obtenido para 

la concentración de H2S (ecuación 24) en función de las variables flujo de GADAR, 

Flujo de GAA y flujo de aire. Se determinó por prueba de hipótesis nula; que la 

regresión no representa el desempeño de la concentración final de H2S. Dado que 

el valor-P es inferior a 0,05, es decir, que la aceptación del modelo es mayor al 99%, 

por ende el modelo de regresión resulta confiable para predecir concentración del 

proceso real en función de las variables independientes dichas, con un intervalo de 

confianza del 95%. El coeficiente de correlación (R2) muestra que las variables 

independientes explican en un 99,75% el comportamiento de la variable resultante. 

 

Tabla 9. Análisis de varianza de la regresión de concentración de H2S en los 

gases de cola. Análisis de varianza 

Parámetro 
Suma de 

cuadrados 
GL 

Cuadrados 

medios 
Valor-F Valor-P 

Modelo 2,74934E-7 3 9,16445E-8 7 102,31 0,0000 

Residual 6,58078E-10 51 1,29035E-11   

Total 2,75592E-7 54    

 

R2 = 99,76%   R2 (ajustado por GL) = 99,75% 

 

CH2SGC(Actual) = 0,08768*FGAA(Actual) + 0,0519*FGADAR(Actual) –  

 

0,0391*FA(Actual)        (24) 
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CH2SGC(Actual) (ppm): Concentración de H2S en el gás de cola. 

 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

 

FGADAR (lb/h): Flujo de gas ácido de aguas residuales 

 

FA (Actual) (lb/h): Flujo de aire 

 

Es preciso señalar que los modelos de regresión fueron seleccionados porque 

vienen de un histórico del comportamiento del proceso que después fue simulado. 

 

De acuerdo con la ecuación 25, para reducir la concentración de H2S en la corriente 

de gases de cola se requiere aumentar el flujo de aire. El flujo de aire en la unidad 

de azufre puede alcanzar valores de 247 000 SCFH, de llegarse a obtener valores 

superiores, se favorece la reacción para la generación de SO2. Por lo anterior, la 

ecuación se restringe para altos valores de flujo de aire.  

 

La función de la concentración de SO2 en los gases de cola se presenta en la 

ecuación 25, obtenida a partir del análisis estadístico (Tabla 10).   

 

Tabla 10. Análisis de varianza de la regresión de concentración de SO2 en el 

gas de cola. Análisis de varianza 

Parámetro 
Suma de 

cuadrados 
GL 

Cuadrados 

medios 
Valor-F 

Valor-

P 

Modelo 0,0292 3 0,00973899 11 278,03 0,0000 

Residual 0,00004 51 8,63537E-7   

Total 0,0293 54    

R2= 99,85%   R2 (ajustado por G.L.) = 99,84% 

 

CSO2GC(Actual) = -1,80x10-5*FGAA(Actual) - 9,84x10-6*FGADAR(Actual) + 1,05x10-

5*FA(Actual)         (25) 
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CSO2GC(Actual): Concentración de SO2 en los gases de cola. 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gas ácido de aguas residuales 

FA(Actual) (lb/h): Flujo de aire 

 

Es necesario resaltar que en esta sección solo se está validando la simulación del 

proceso actual, es decir, el modelo matemático que está representado en la 

ecuación 25 es coherente con las ecuaciones descritas anteriormente. A partir de 

los modelos matemáticos obtenidos se maximizó la producción de azufre 

asegurando concentraciones de H2S menor a 70 ppm, concentración de SO2 menor 

a 3%, la cuales resulta de fácil tratamiento para sistemas de tratamiento de gas de 

cola como incineradores. 

 

Al realizar la simulación del sistema se evidencio que retirando la inyección de 

GADAR del proceso de conversión térmica, se logra mayor producción de azufre 

líquido y se alcanza la capacidad máxima de procesamiento de H2S la cual está en 

el orden del 98 %, esto se debe a la baja concentración de H2S en la corriente de 

GADAR condición que disminuye la velocidad de reacción por el efecto de dilución 

que generan inertes como el nitrógeno y el vapor de agua (Tabla 11). 
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Tabla 11. Resultados de optimización utilizando “Solver”68 de Excel para 

encontrar punto óptimo de operación con GADAR y sin GADAR. 

Variable objetivo (Máx.)    

 Variable Nombre Valor original Valor final 1 Valor final 2 

 VO PS, TMD 42,856 54,34 49,3 

Celdas de variables    

 Variable Nombre Valor original Valor final 1 Valor final 2 

 V1 FGAA, lb/h 4000 7 346,4 4 599,4 

 V2 FGADAR, lb/h 3800 0 3400 

 V3 FA, lb/h 13 000 15 451,0 14 627,5 

Restricciones Valor final 1   

  Nombre Valor de la celda Fórmula Estado 

 R1 CH2SGC, ppm 200,0 R1<=200 Activa 

 R2 CSO2GC, % 3,0 R2<=3 Activa 

 R3 FGAA, lb/h 7 346,4 R3>=4000 Activa 

 R4 FGADAR, lb/h 0 R4<=3500 Activa 

Restricciones Valor final 2   

 Celda Nombre Valor de la celda Fórmula Estado 

 R1 CH2SGC, ppm 190 R1<=200 Activa 

 R2 CSO2GC, % 3,0 R2<=3 Activa 

 R3 FGAA, lb/h 5 499,4 R3>=4000 Activa 

 R4 FGADAR, lb/h 2500 R4<=3500 Activa 

 R5 FGADAR, lb/h 2500 R5>=2500 Activa 

 

Cabe resaltar, que se debe cargar el GADAR a la sección de reacción térmica, 

debido a que es una de las formas de procesar el H2S que se genera por despojo 

realizado a las aguas agrias residuales de la refinería. Por lo anterior, se sugiere 

procesar 3 800 LB/h de GADAR para evitar impactos ambientales sobre la 

atmosfera y los cuerpos de agua.  

 

                                            
68 Solver es una herramienta de análisis que tienes en el programa Excel, permite calcular el valor 
de una celda que depende de diversos factores o variables donde a la vez existen una serie de 
restricciones que han de cumplirse y permite a su vez resolver problemas de programación lineal 
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Con la simulación determinó la relación másica de suministro de aire con respecto 

al suministro de gas ácido, encontrando que la relación se debe mantener entre 1,4 

a 1,7 (masa de aire/masa de gas ácido). Estos valores aseguran que el oxígeno 

será el reactivo límite, para evitar que se genere excesivo SO2 a razón de 

agotamiento de H2S, lo cual reduce la formación de azufre tanto en la zona de 

conversión térmica como en la zona de conversión catalítica. 

 

Las evaluaciones de análisis de sensibilidad fueron realizadas teniendo en cuenta 

datos actuales de operación de la unidad, esto permitió confirmar al momento de la 

regresión de la simulación, la validez de los coeficientes los cuales quedaron dentro 

de los límites de intervalo de confianza del 95%, condición que nos permite contar 

con una predicción confiable de respuesta ante las correlaciones experimentadas 

en la unidad y establece un desempeño esperado de la simulación para las 

evaluaciones requeridas,  para mayor información ver anexos del A al D. 

 

A continuación, se exponen los resultados de simulación al implementar tecnologías 

para procesar una mayor cantidad de GAA y GADAR. 

 

 

6.2 EVALUACIÓN DE ALTERNATIVAS DE SIMULACIÓN PARA INCREMENTAR 

PROCESAMIENTO DE GAS ÁCIDO 

 

Fue posible determinar que una de las mejores alternativas con las que se 

encuentra directamente la disminución de inertes es cuando se incrementa 

proporcionalmente la concentración de oxígeno, lo que ocasiona la capacidad de 

carga de gas ácido o incrementar en porcentaje de H2S en la corriente de GADAR, 

esto con el objetivo de incrementar el procesamiento del componente ácido en la 

corriente de carga. 
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Dada la limitante metodológica por la posibilidad de que los supuestos de las 

regresiones no se cumplan y teniendo en cuenta que los intervalos y límites 

necesarios para la mejora en la operación de la URA no cumplen con un alto rango, 

es necesario aclarar que la predicción de los resultados de las simulaciones o 

análisis en base a regresiones lineales, exponenciales y logarítmicas aplicadas en 

el presente trabajo se encuentra limitada y solo serán válidos en la región en donde 

se tomaron los datos. 

 

6.2.1 Esquema de procesamiento de gas ácido con enriquecimiento de 

oxígeno. Al evaluar el enriquecimiento de oxígeno, es posible determinar que el 

incremento de la concentración de oxígeno del aire de carga al quemador del 21% 

mol al 37%, equivale a una reducción de 4 000 lb/h de flujo de aire, lo cual permitiría 

incrementar el consumo de 800 a 1 000 lb/h de GAA con una concentración entre 

el 88 al 92% de H2S. Bajo estas condiciones se alcanzaría una producción entre 58 

a 63 TMD de azufre. Cabe resaltar que el aumento de concentración tiene una 

limitante y esto obedece a que a medida que aumenta el oxígeno se produce 

agotamiento de H2S y generación de SO2, afectando la conversión catalítica por 

baja concentración de H2S. 

 

Se determinó el comportamiento de la producción de azufre, las emisiones de H2S 

y SO2, en función de las variables como flujo de GAA, flujo de GADAR, flujo de aire 

al reactor y concentración de oxígeno, además se determinó una correlación que 

permite predecir las variables resultantes antes descritas (Ver Tabla 12). 
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Tabla 12. Tablas de coeficientes de regresión y análisis de varianza de la 

regresión, para aceptación del modelo de producción de azufre en función de 

flujos de gases ácidos, flujo de aire y fracción de oxígeno. 

  Estándar T  

Parámetro Coeficientes Error Estadístico Valor-P 

Flujo de GAA 0,0144 0,000396 36,29 0,0000 

Flujo de GADAR 0,00829 0,000344 24,13 0,0000 

Flujo Total Aire -0,00329 0,000155 -21,33 0,0000 

Fracc. O2 Aire-Burn  -50,942 4,83424 -10,54 0,0000 

Análisis de Varianza 

Parámetro 
Suma de 

cuadrados 
GL 

Cuadrados 

medios 
F-Ratio P-Valor 

Modelo 299 241 4 74810,2 166 509,88 0,0000 

Residual 34,5949 77 0,449284   

Total 299 275 81    

R2 = 99,988%  R2 (adjusted for d.f.) = 99,988% 

 

PS(sim) = 0,0144*FGAA + 0,00829*FGADAR - 0,00329*FAt - 50,9422*CO2FA    

          (26) 

 

PS(sim) (TMD): Producción de azufre 

FGAA (lb/h): Flujo de gas ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gas ácido de aguas residuales 

FAt (lb/h): Flujo de aire total (Flujo de oxígeno y Flujo de Aire) 

CO2FA: Concentración de oxígeno en aire al quemador 

 

De acuerdo con lo que se observa en la ecuación (26), el incremento de 

concentración de oxígeno en el aire de inyección al quemador tiene el efecto de 

disminución en la producción de azufre, esto se debe al incremento de la velocidad 

de producción de SO2 afectando la conversión del H2S al limitar su reacción, por lo 

cual las reacciones químicas representadas en las ecuaciones (8) y (15) estarán 

restringidas en la etapa de conversión térmica y en la conversión catalítica. De 
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acuerdo a lo anterior, la ventaja al incrementar la concentración de O2, es el hecho 

de poder disminuir el flujo de aire al quemador para proporcionar mayor capacidad 

en procesamiento de gas ácido GAA y GADAR.  

 

Sin embargo un flujo de aire mayor a 150 000 SCFH con concentraciones de O2 

superiores al 35% generan la disminución en la producción de azufre por el 

agotamiento del H2S en la reacción térmica, hecho que afecta la producción de 

azufre a través de las etapas de conversión catalítica, esto se pudo determinar 

mediante el análisis de sensibilidad de la simulación. 

 

El efecto del enriquecimiento de oxígeno en el aire de carga al quemador, sobre la 

concentración de SO2 en los gases de cola, se describe en la tabla 13 y la ecuación 

(27), en donde se observa que a mayor contenido de O2 y flujo de aire, aumenta la 

producción de SO2, asegurando suficiente concentración de H2S y SO2 de manera 

que se aumente la conversión de los dos reactivos en la etapa catalítica. 

 

Para evaluar una optimización sobre la simulación de la alternativa de 

enriquecimiento con oxígeno, también fue desarrollada una regresión. Para este 

caso fue necesario determinar regresión lineal, regresión cuadrática y regresión 

logarítmica con el objeto de encontrar un modelo propicio y con la capacidad de 

definir el comportamiento del contenido de H2S en los gases de cola, con un 

intervalo de confianza mayor al 95% y con un coeficiente de correlación que permita 

asegurar la predicción, teniendo en cuenta las variables independientes; en más del 

80% el comportamiento de la variable resultante. 
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Tabla 13. Coeficientes de regresión y análisis de varianza de la regresión, para 

aceptación del modelo de producción de azufre en función de flujos de gases 

ácidos, flujo de aire y fracción de oxígeno, para caso de enriquecimiento de 

oxígeno. 

Parámetro Coeficientes Error Estándar T-Estadístico Valor-P 

FGAA -0,008556 0,0004551 -18,8008 0,0000 

FGADAR -0,005103 0,0003946 -12,9318 0,0000 

FAt 0,004685 0,000177 26,4003 0,0000 

CO2GC(O2) 85,5268 5,55339 15,4008 0,0000 

Análisis de varianza 

Parámetro 
Suma de 

Cuadrados 
GL 

Cuadrados 

medios 
F-Ratio Valor-P 

Modelo 3 803,62 4 950,91 1 603,83 0,0000 

Residual 45,65 77 0,593   

Total 3 849,28 81    

 

R2 = 98,81%  R2 (ajustado por GL.) = 98,77% 

 

CSO2GC(O2) = -0,0086*FGAA - 0,0051*FGADAR + 0,0047*FAt + 85,53*CO2FA                    

(27) 

 

CSO2GC(O2) (%mol/mol): Concentración de SO2 en gases de cola 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gás ácido de aguas residuales 

FAt (lb/h): Flujo de aire total (Flujo de oxígeno y Flujo de Aire) 

CO2FA: Concentración de oxígeno en aire al quemador  

 

Para la regresión de predicción de H2S, con esta alternativa, fue necesario evaluar 

diferentes regresiones hasta encontrar la de mayor aceptación tanto por anova 

como por validación de los coeficientes de la misma. Al final la de mejor predicción 

de resultados de simulación fue la transformación de Box-Cox, con potencia de 

0,125 (1/8) y cambios de variables en cero, tal como se muestra en la tabla 14 y en 
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la ecuación (28). Esto en gran parte obedece a que el suministro de oxígeno para 

incrementar concentración del mismo en el aire al quemador, genera cambios tanto 

en generación de energía, selectividad de reacciones y cambios de parámetros 

como flujos, temperatura de reacción y relación aire/carga acida. Se alcanzaron 

temperaturas entre 2 300 a 2 500°F y mayor producción de vapor debido a la 

recuperación energética en la caldera. 

 

Tabla 14. Coeficientes de regresión y análisis de varianza de la regresión, para 

aceptación del modelo de producción de azufre en función de flujos de gases 

ácidos, flujo de aire y fracción de oxígeno, para caso de enriquecimiento de 

oxígeno 

Transformación Box-Cox: potencia = 0,125 cambio = 0 

Parámetro Coeficiente Error Estándar T-Estadístico Valor-P 

FGAA 0,365234 0,0606315 6,02384 0,0000 

FGADAR 0,224328 0,0525774 4,26662 0,0001 

FAt -0,168389 0,023641 -7,12275 0,0000 

CO2GCO2 -2014,7 739,9 -2,72294 0,0080 

Análisis de Varianza 

Parámetro 
Suma de 

cuadrados 
GL 

Cuadrados 

medios 
F-Ratio Valor-P 

Modelo 3,25351E7 4 8,13377E6 772,83 0,0000 

Residual 810402, 77 10524,7   

Total 3,33455E7 81    

R2 = 97,57%              R2 (ajustado por GL) = 97,48% 

 

BoxCox(CH2SGCO2) = 0,365*FGAA + 0,224*FGADAR - 0,168*FAt - 2014,7*CO2FA 

 

Dónde: 

 

BoxCox(CH2SGCO2) = 1 + (CH2SGCO2
0,125-1) / (0,125*164,304-0,875)         (28) 

CH2SGCO2, (ppm): Concentración de H2S en gas de cola 

FGAA (lb/h): Flujo de gas ácido de amina 
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FGADAR (lb/h): Flujo de gas ácido de aguas residuales 

FAt (lb/h): Flujo de aire total (Flujo de oxígeno y Flujo de Aire) 

CO2FA: Concentración de oxígeno en aire al quemador 

 

Después de realizar el procedimiento de optimización de la simulación, por análisis 

de sensibilidad y Solver, para el caso de enriquecimiento con oxígeno, se puede 

afirmar que para cumplir con las condiciones óptimas para su desarrollo, se debe 

realizar la disminución del flujo de aire compensado con aumento flujo de gas ácido 

GAA hasta un punto de consumo de 1000 lb/h de GAA.  

 

El incremento de producción de azufre con respecto al caso actual optimizado en 

simulación, sería de 8,91 TMD (ver tabla 15).  

 

Tabla 15. Maximización de producción de azufre en función de flujos de GAA, 

GADAR y aire. 

Celda objetivo (Máx.)  

 Celda Nombre Valor original Valor final 

 VO PSO2 53,19 62,10 

Celdas de variables   

 Celda Nombre Valor original Valor final 

 V1 FGAA 4800 5 200 

 V2 FGADAR 3 418,7 4 000 

 V3 FAt 8 000 8 544 

 V4 CO2FAt 0,35 0,35 

Restricciones   

 Celda Nombre Valor de la celda Fórmula 

 R1 CH2SGC 200 R1<=200 

 R2 CSO2GC 2,97 R2<=3 

 R3 FGAA 5 200 R3<=5 200 

 R4 FGADAR 4 000 R4<=4 000 

 R5 FGADAR 4 000 R5=2 500 

 R6 FAt 8 544 R6>=8 000 

 R7 CO2FAt 0,35 R7>=8 000 
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6.2.2 Esquema de simulación de procesamiento de gas ácido con unidad 

Súper-Claus (oxidación catalítica selectiva). Al implementar por simulación el 

último reactor con oxidación altamente selectiva, se determinó que pueden 

incrementarse las cargas de GAA y GADAR en 1 000 lb/h por cada corriente, lo cual 

permite aumentar la producción de azufre hasta 84,9 TMD. 

 

Gran parte de esto se debe, a que este último reactor logra convertir los residuales 

de H2S y el SO2 del segundo reactor en azufre, por la conversión catalítica. 

 

En la tabla 16 y la ecuación (29), se muestra que la regresión satisface la predicción 

de producción de azufre, en función de variables de carga como flujo de GAA, flujo 

de GADAR y flujo de aire al quemador, puesto que hay aceptación estadística 

significativa bajo intervalo de confianza del 95%. Además, que el coeficiente de 

correlación muestra que la ecuación (29) explica en un 99,9% el comportamiento de 

la producción de azufre para al caso Súper-Claus simulado. 

 

Tabla 16. Coeficientes de regresión y análisis de varianza de la regresión para 

el caso de implementar alternativa Súper-Claus para incrementar producción 

de azufre. 

Parámetro Coeficiente Error Estándar T-Estadístico P-Valor 

FGAA 0,0109988 0,000339608 32,3866 0,0000 

FGADAR 0,00595485 0,000538011 11,0683 0,0000 

FA -0,00130897 0,000183015 -7,15226 0,0000 

 

Análisis de Varianza 

Parámetro 
Suma de 

cuadrados 
GL 

Cuadrados 

medios 
F-Ratio P-Valor 

Modelo 140 143 3 46714,3 16 210,79 0,0000 

Residual 121,031 42 2,88168   

Total 140 264 45    

R2 = 99,91%                      R2 (ajustado por GL) = 99,91% 
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PS(SClaus) = 0,0109988*FGAA + 0,00595485*FGADAR - 0,00130897*FA    (29) 

 

PS (TMD): Producción de azufre para alternativa Súper-Claus 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gas ácido de aguas residuales 

FA (lb/h): Flujo de aire al quemador. 

 

De acuerdo a lo que se ha establecido durante toda es estudio; la producción de 

azufre, el contenido de H2S residual en gases de cola y el contenido de SO2 en 

dicha corriente, presenta el mismo comportamiento frente a las variables 

independientes al compararlo con el caso de implementar alternativa Súper-Claus, 

debido a que esta tecnología permite incrementar la conversión catalítica solo en la 

última parte del proceso. 

 

Tabla 17. Coeficientes de regresión y análisis de varianza de la regresión para 

el caso de implementar alternativa Súper-Claus para incrementar producción 

de azufre. 

Parámetro Coeficiente Error Estándar T-Estadístico P-Valor 

FGAA -0,0010167 0,00015362 -6,61828 0,0000 

FGADAR -0,000324507 0,000243366 -1,33341 0,1896 

FA 0,00055888 0,0000827856 6,75092 0,0000 

 

Análisis de Varianza 

Parámetro Suma de cuadrados GL Cuadrados medios F-Ratio P-Valor 

Modelo 133,851 3 44,617 75,67 0,0000 

Residual 24,7646 42 0,589634   

Total 158,616 45    

 

R2 = 84,39%  R2 (ajustado for GL) = 83,64% 

 

CSO2GC = -0,0010167*FGAA - 0,000324507*FGADAR + 0,00055888*FA   (30) 
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CSO2GC (%mol/mol): Concentración de SO2 en gases de cola 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gás ácido de aguas residuales 

FAt (lb/h): Flujo de aire total (Flujo de oxígeno y Flujo de Aire) 

CO2FA: Concentración de oxígeno en aire al quemador 

 

Tabla 18. Coeficientes de regresión y análisis de varianza de la regresión para 

el caso de implementar alternativa Súper-Claus y predecir contenido de H2S 

en los gases de cola. 

Parámetro Coeficiente Error estándar T-Estadístico P-Valor 

FGAA 0,05795 0,00211 27,521 0,0000 

FGADAR 0,03355 0,00334 10,0568 0,0000 

FA -0,02512 0,00114 -22,1395 0,0000 

Análisis de Varianza 

Parámetro Suma de cuadrados GL Cuadrados medios F-Ratio P-Valor 

Modelo 279 181, 3 93 060,5 839,93 0,0000 

Residual 4 653,43 42 110,796   

Total 283 835, 45    

R2 = 98,36%                   R2 (ajustado por GL) = 98,28% 

 

CH2SGC(SClaus) = 0,05795*FGAA + 0,03355*FGADAR - 0,02512*FA      (31) 

 

CH2SGC (ppm): Producción de azufre 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gas ácido de aguas residuales 

FA (lb/h): Flujo de aire al quemador 

 

Con el objeto de encontrar el punto óptimo de simulación de unidad recuperadora 

de azufre implementando Súper-Claus, se evaluó mediante la misma herramienta 

de Excel “Solver”, logrando encontrar que bajo esta proceso se incrementó la 

producción de azufre en 28,05 TMD (ver tabla 19), logrando mayor consumo de 
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GAA y GADAR, además de mantener la concentración de H2S y SO2 en los gases 

de cola antes de llegar al incinerador en 200 ppm y 3% respectivamente.  

 

Esta tecnología llega a duplicar la producción debido a que el último reactor se 

encarga de la conversión del contenido de H2S y SO2 que no reaccionó en la 

conversión térmica dada en el horno y en la conversión catalítica que ocurre en los 

dos primeros reactores. 

 

Tabla 19. Maximización de producción de azufre en función de flujos de GAA, 

GADAR y aire. 

Celda objetivo (máx.)    

 Celda Nombre Valor original Valor final  

 VO PS 56,88 84,9371697  

Celdas de variables    

 Celda Nombre Valor original Valor final Entero 

 V1 FGAA 5 484,12 7 493,62 Continuar 

 V2 FGADAR 2500 3 500 Continuar 

 V3 FA 14 000 14 000 Continuar 

Restricciones    

 Celda Nombre Valor de la celda Fórmula Estado 

 R1 CSO2GC 0,930213059 R1<=3 Activa 

 R2 CH2SGC 200 R2<=200 Activa 

 R3 FGAA 7 493,615186 R3>=4 000 Activa 

 R4 FGADAR 3 500 R4<=4 500 Activa 

 R5 FGADAR 3 500 R5>=3 500 Activa 

 R6 FA 14 000 R6<=14 000 Activa 

 R7 FA 14 000 R7>=8 000 Activa 

 

6.2.3 Esquema de simulación de procesamiento de gas ácido con quemadores 

Lu Venturi y Enriquecimiento de gas ácido. Bajo este esquema por simulación 

se puede observar que: al incrementar la concentración de H2S, removiendo el 

contenido de agua en la corriente de GADAR es posible incrementar la producción 

de azufre. En gran parte esto se debe, al efecto de dilución que realiza el agua con 
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respecto sobre el H2S. Además la molécula de agua genera reacciones laterales 

que reducen la formación de azufre y reversión de reacciones a partir de azufre y 

agua para formar H2S y SO2. 

 

Con solo remover el contenido de agua (16,5% mol/mol) en la corriente de GADAR, 

se incrementa la producción de azufre en 2,7 TMD (49 vs 51,7 TMD) con respecto 

al caso actual (Caso base). Al remover el volumen de agua se permite a su vez un 

incremento de carga de gas ácido, alcanzando una producción total de 57,5 TMD, 

lo cual significa un incremento total de producción de azufre con respecto al valor 

inicial de 8,5 TMD. 

 

Para comprender de forma correcta el planteamiento anterior, es necesario  resaltar 

que el dato de las 57,5 TMD hace referencia al producto total de azufre una vez se 

logra el aumento de carga acida gracias al retiro del agua en la corriente de GADAR. 

 

Para llevar todos los casos al mismo nivel en comparación, se realizó una regresión 

multivariable, encontrando ecuaciones que permitieron encontrar el punto óptimo de 

operación de la simulación para alcanzar la máxima producción de azufre 

asegurando emisiones de SO2 y H2S en límites de acuerdo a la autoridad ambiental. 

A continuación, se muestra la tabla 20, de validación de coeficientes y el análisis de 

varianza de la regresión para la producción de azufre en función de variables 

independientes como flujo de GAA, GADAR y aire de carga, donde se detalla que 

los valores de probabilidad de cada coeficiente muestran aceptación con un 

intervalo de confianza del 95% y dicha regresión explica en un 99,9% la producción 

de azufre (Ver tabla 20 y ecuación 32). 
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Tabla 20. Coeficientes de regresión y análisis de varianza de la regresión para 

la alternativa de Lu-Venturi y enriquecimiento de H2S para la producción de 

azufre en función de flujo de aire, flujo de GAA y flujo de GADAR. 

Parámetro Coeficiente Error Estándar T-Estadístico P-Valor 

Flujo de Aire -0,00202875 0,0000744563 -27,2475 0,0000 

Flujo de GAA 0,0121739 0,000182857 66,576 0,0000 

Flujo de GADAR 0,00769527 0,000255864 30,0756 0,0000 

 

Análisis de varianza 

Parámetro Suma de cuadrados GL Cuadrados medios F-Ratio P-Valor 

Modelo 240 456 3 80 152,1 135 545,06 0,0000 

Residual 46,1239 78 0,591332   

Total 240 503, 81    

R2 = 99,98%                     R2 (ajustado por GL) = 99,98%  

 

PS = 0,0121739*FGAA + 0,00769527*FGADAR - 0,00202875*FA       (32) 

 

PS (TMD): Producción de azufre para alternativa Súper-Claus 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gas ácido de aguas residuales 

FA (lb/h): Flujo de aire al quemador 

 

Para el contenido de H2S y SO2 en el gas de cola, se observó que el análisis de 

regresiones y las ecuaciones de regresión presenta un comportamiento similar al 

caso base, donde el flujo de GAA y el flujo de GADAR incrementar la concentración 

de H2S y que a su vez dichos flujos disminuyen la concentración de SO2, es decir, 

que tiene comportamiento opuestos los cuales obedecen a que en la conversión 

térmica mayor flujo de aire conlleva a desarrollar reacciones de oxidación formando 

SO2 y por ende reduciendo la concentración de H2S, pero que este último requiere 

de una concentración en los gases entre el 24 al 28% para poder desarrollar las 
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reacciones de formación de azufre a partir de interacciones de componentes como 

H2S y SO2 (Ver ecuaciones 33 y 34). 

 

Tabla 21. Coeficientes de regresión y análisis de varianza de la regresión para 

la alternativa de Lu-Venturi y enriquecimiento de H2S para el contenido de SO2 

en los gases de cola en función de flujo de aire, flujo de GAA y flujo de GADAR. 

Parámetro Coeficiente Error Estándar T-Estadístico P-Valor 

FA 0,00000908677 3,5192E-7 25,8206 0,0000 

FGAA -0,0000156747 8,64278E-7 -18,1362 0,0000 

FGADAR -0,00000884066 0,00000120935 -7,31027 0,0000 

Análisis de varianza 

Parámetro 
Suma de 

cuadrados 
GL Cuadrados medios F-Ratio P-Valor 

Modelo 0,0344656 3 0,0114885 869,66 0,0000 

Residual 0,00103041 78 0,0000132104   

Total 0,035496 81    

R2 = 97,1%                     R2 (ajustado por GL) = 97,0% 

CSO2GC = 0,00000909*FA - 0,0000157*FGAA - 0,00000884*FGADAR       (33) 

 

CSO2GC (%): Concentración de SO2 en gases de cola 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gás ácido de aguas residuales 

FA (lb/h): Flujo de aire total (Flujo de oxígeno y Flujo de Aire) 
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Tabla 22. Coeficientes de regresión y análisis de varianza de la regresión para 

la alternativa de Lu-Venturi y enriquecimiento de H2S para la producción de 

azufre en función de flujo de aire, flujo de GAA y flujo de GADAR. 

Parámetro Coeficiente Error Estándar T-Estadístico  P-Valor 

FA -0,0426223 0,000769236 -55,4086 0,0000 

FGAA 0,0949635 0,00188916 50,2676 0,0000 

FGADAR 0,0629103 0,00264342 23,7988 0,0000 

Análisis de Varianza 

Parámetro Suma de cuadrados GL Cuadrados medios F-Ratio P-Valor 

Modelo 817 497 3 272 499, 4317,35 0,0000 

Residual 4 923,14 78 63,1171   

Total 822 420 81    

R2 = 99,40%                                     R2 (ajustado por GL) = 99,39% 

 

CH2SGC = 0,0949635*FGAA + 0,0629103*FGADAR - 0,0426223*FA         (34) 

 

CH2SGC (ppm): Producción de azufre 

FGAA (lb/h): Flujo de gás ácido de amina 

FGADAR (lb/h): Flujo de gas ácido de aguas residuales 

FA (lb/h): Flujo de aire al quemador 

 

Para optimizar el proceso simulado de Lu-Venturi es necesario llevar a proceso de 

maximización la producción de azufre y teniendo como restricciones las ecuaciones 

de predicción de la concentración de H2S y SO2, además de los límites de carga de 

gas ácido. A continuación, se muestran los resultados del proceso de maximización 

de azufre logrando concentraciones de H2S y SO2 inferiores a 50 ppm y 3% 

respectivamente (Ver tabla 23). 

 

Al detallar los resultados se encontró que la optimización de la simulación evidencia 

que se puede llegar a producción máxima de azufre de 72,4 TMD, sin violar los 

márgenes operativos del proceso, logrando alcanzar mayor desempeño de la 
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unidad y un control sobre las emisiones atmosféricas de componentes de algo 

seguimiento por autoridad ambiental como lo son H2S y SO2. 

 

Tabla 23. Maximización de producción de azufre en función de flujos de GAA, 

GADAR y aire. 

Celda objetivo (Máx)    

 Celda Nombre Valor original Valor final  

 VO PS, TMD 57,5 72,4  

      

Variables     

 Celda Nombre Valor original Valor final Entero 

 V1 FA 13 000 14 000 Continuar 

 V2 FGAA 4 596,78 6 071,03 Continuar 

 V3 FGADAR 3 500 3 500 Continuar 

      

Restricciones    

 Celda Nombre Valor de la celda Fórmula Estado 

 R1 CSO2GC, % 2,42 R1<=3  

 R2 CH2SGC,  60,0 R2<=200  

 R3 FA 14 000 R3<=14 000  

 R4 FA 14 000 R4>=8 000  

 R5 FGAA 4 596,8 R5>=4 500  

 R6 FGADAR 3 500 R6<=4 500  

 R7 FGADAR 3 500 R7>=3 500  

 

 

6.3 SELECCIÓN DE ALTERNATIVA A IMPLEMENTAR Y EVALUACIÓN DE 

INCREMENTO DE UTILIDAD Y MARGEN DE REFINACIÓN 

 

En ECOPETROL S.A uno de los objetivos principales es el de maximizar la 

rentabilidad del crudo cargado, esta es la razón por la cual cobra importancia los 

costos del ciclo de vida de los activos con los que ya contamos, como los que se 

incluyen en cada uno de los proyectos, por lo cual se tuvo en cuenta la inversión de 

mejoras de los bienes capital y las inversiones asociadas a los costos de 
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mantenimiento y gastos operativos. En esta sección se describe el análisis 

económico para cada una de las alternativas evaluadas. 

 

6.3.1 Evaluación de costos y evaluación económica de la alternativa de 

enriquecimiento del oxígeno en el aire. Esta alternativa requiere de instalación 

de sistema de suministro de oxígeno, el cual consta del tanque criogénico de 

almacenamiento, evaporadores de oxígeno, medición de flujo, lazo de control de 

flujo, tuberías, mano de obra entre otros, bajo un costeo clase V (±50%), donde al 

final se obtuvo el resumen de costos mostrado en la tabla 24, donde se relacionan 

equipos mayores, sistemas eléctricos, instrumentación entre otros. 

 

En la tabla 24, se describen los costos bajo la alternativa de enriquecimiento con 

oxígeno. Para una mejor descripción de la evaluación ver anexo H. 

 

Tabla 24. Resumen de evaluación de costos al implementar enriquecimiento 

con oxígeno en el aire al quemador. 

EVALUACIÓN DE COSTOS 

ITEM 

  

DESCRIPCIÓN 

  

PRECIO 

USD$ 

1 Equipos Mayores  263 860 

2 Sistemas Eléctricos  16 560 

3 Instrumentos 77 100 

4 Tuberías y accesorios 37 450 

5 Ingeniería, HSE, Supervisores y Operadores 24 864 

6 Subcontratación 4 900 

7 Impuestos 80.699 

8 Costo del proyecto 505 433 

9 Administración e imprevistos 50 543 

10 Costo total del proyecto (USD$) 555 977 

 

file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20O2.xlsx%23Equipos!B12
file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20O2.xlsx%23RANGE!B12
file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20O2.xlsx%23Instrumentación!B12
file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20O2.xlsx%23Tuberías!B12
file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20O2.xlsx%23Ingeniería!B12
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Con los costos obtenidos y el incremento de producción proyectado bajo esta 

alternativa, una evaluación de proyecto a 10 años, se obtuvieron los índices 

financieros descritos en la tabla 25. 

 

Tabla 25. Resumen de evaluación económica al implementar enriquecimiento 

con oxígeno en el aire al quemador. 

Descripción Valor 

Tasa interna de retorno 65% 

Valor presente neto, MUS$ 8 921,43 

Plazo de recuperación, años 2,17 

 

6.3.2 Evaluación de costos y evaluación económica de la alternativa Súper 

Claus. La implementación de dicha tecnología requiere cambio de catalizador el 

ultimo reactor, además de incluir un equipo de transferencia de calor para 

incrementar la temperatura con el fin de lograr la temperatura superior a 500°F, que 

es lo recomendado por los fabricantes de estos catalizadores, pues por debajo de 

están temperaturas ocurren reacciones laterales de formación de COS CS2. En la 

tabla 26, se muestra un resumen de la evaluación de costos de todos los equipos 

bajo el modelo clase V (+-50%). 

 

De acuerdo con los costos mencionados, se realizó la evaluación económica 

tomando como caso base la mayor producción de azufre y mayor procesamiento de 

H2S, lo cual se traduce en el sostenimiento de la carga de la refinería por encima de 

210 KBD. Esta situación tiene como consecuencia producir mayor diésel, gasolina 

jet, entre otros. En la tabla 27, se observa que Súper-Claus permite alcanzar una 

TIR mucho mayor que el enriquecimiento con oxígeno, pero a su vez el 

enriquecimiento con oxígeno logra un mayor VPN, lo cual indica que ofrece una 

mayor liquidez durante todo el tiempo de retorno de inversión y que a medida que 

se mejore el incremento con la misma inversión puede alcanzar mayor producción 

y por ende mayor recobro de H2S.  
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Cabe resaltar que el periodo de recuperación es de 1,2 años para el Caso Súper-

Claus, donde puede detallarse que esto se debe a un incremento de producción de 

azufre en mayor proporción, pero el valor presente neto se reduce debido a la 

inversión cada tres años por el cambio de catalizador de oxidación selectiva (Ver 

tabla 27 y anexo I ). 

 

Tabla 26. Resumen de evaluación de costos al implementar la tecnología 

Súper-Claus. 

EVALUACIÓN DE COSTOS 

ITEM DESCRIPCIÓN PRECIO 

    USD$ 

1 Equipos Mayores  510 340 

2 Sistemas Eléctricos  16 560 

3 Instrumentos 100 700 

4 Tuberías y accesorios 37 450 

5 Ingeniería, HSE, Supervisores y Operadores  24 864 

6 Subcontratación 4 900 

7 Impuestos 132 015 

8 Costo del proyecto 826 829 

9 Administración e imprevistos 82 683 

10 Costo total del proyecto (USD$) 909 512 

 

Tabla 27. Resumen de evaluación económica al implementar la tecnología 

Súper-Claus. 

Descripción Valor 

Tasa interna de retorno 89,8% 

Valor presente neto, MUS$ 6 239,9 

Plazo de recuperación, años 1,2 

 

6.3.3 Evaluación de costos y evaluación económica de la alternativa Lu-

Venturi. Para la instalación de este tipo de quemadores y alcanzar su máxima 

eficiencia, es necesario remover la mayor cantidad de agua, que al final resultar un 

incremento de concentración del componente a recuperar (H2S). Para esa remoción 

file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20SUPER%20CLAUS.xlsx%23Equipos!B12
file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20SUPER%20CLAUS.xlsx%23RANGE!B12
file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20SUPER%20CLAUS.xlsx%23Instrumentación!B12
file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20SUPER%20CLAUS.xlsx%23Tuberías!B12
file:///D:/tesis%20GRB/Serguey%20Jaimes/EVALUACIONES%20DE%20COSTOS/evaluación%20de%20costos%20-%20SUPER%20CLAUS.xlsx%23Ingeniería!B12
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de agua se requiere de un sistema de enfriamiento y un separador liquido-vapor, y 

lazos de control de nivel y flujos. A continuación, la tabla 28, muestra el resumen de 

la evaluación de costos para la tecnología Lu-Venturi, donde se requiere de una 

inversión de USD 740 mil. Con el valor de esta inversión y los beneficios 

proyectados por efecto de la optimización de la simulación con dicha tecnología, se 

realizó una evaluación económica encontrando una TIR del 71,1%, menor que la 

alternativa Súper-Claus y mayor que la alternativa de enriquecimiento con oxígeno, 

este resultado evidencia que con esta  alternativa se puede producir más azufre que 

con la tecnología de enriquecimiento con oxígeno, aunque, debe indicarse de igual 

forma, que si es comparada con la súper Claus la producción de azufre con el 

quemador de alta eficiencia disminuye.  

 

Por otra parte, el VPN es de USD 3,7 millones, lo que genera un mayor costo 

operativo si es comparado con las otras tecnologías, así mismo esta requiere una 

inversión mayor al enriquecer con H2S en el GADAR (Ver tabla 29).  

 

Tabla 28. Resumen de evaluación de costos al implementar la tecnología Lu-

Venturi. 

EVALUACIÓN DE COSTOS 

ITEM 

  

DESCRIPCIÓN 

  

PRECIO 

USD$ 

1 Equipos Mayores  399 740 

2 Sistemas Eléctricos  16 560 

3 Instrumentos 82 450 

4 Tuberías y accesorios 37 450 

5 Ingeniería, HSE, Supervisores y Operadores  24 864 

6 Subcontratación 4 900 

7 Impuestos 107 533 

8 Costo del proyecto 673 497 

9 Administración e imprevistos 67 350 

10 Costo total del proyecto (USD$) 740 847 
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Tabla 29. Resumen de evaluación económica al implementar la tecnología Lu-

Venturi. 

Descripción Valor 

Tasa interna de retorno 71,1% 

Valor presente neto, MUS$ 3 671,2 

Plazo de recuperación, años 1,8 

 

 

6.4 ANALISIS DE SELECCIÓN DE ALTERNATIVA DEFINITIVA Y EVALUACION 

DE INCREMENTO DE MARGEN DE REFINACION. 

 

Para la especificación de las variables operativas y selección de estatus de cada 

una de ellas se realizó el estudio de correlación de variables con la herramienta 

statgraphics y se establecieron las variables manipuladas y controladas de nuestro 

proceso y cuales se encontraban en función de cada una, teniendo en cuenta los 

intervalos o puntos de operación óptimos. Según los resultados obtenidos en el 

método de selección se puede concluir que las variables de flujo de carga de GAA, 

GADAR y aire, cumplen con el parámetro de correlación y son las que tiene  

incidencia sobre las temperaturas en los equipos críticos, presión y composiciones 

en gases de cola. 

 

En la tabla 30, se observa que la relación carga de gas ácido (GAA+GADAR) con 

respecto a las emisiones de H2S en los gases de cola para la alternativa II, es la 

que tiene capacidad de emitir 1 ppm de H2S en los gases de cola por cada 55, 47 

lb/h de gas ácido cargado. En el orden de desempeño para este criterio sigue la 

alternativa III y luego la alternativa I, y que todas resultan ser mayores al compararse 

con el caso base donde se emite 1 ppm por cada 39,99 lb/h de gas ácido cargado. 
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Tabla 30. Tabla comparativa de las tres tecnologías para incrementar 

procesamiento de H2S. 

 
Caso 

Base 

Alternativa I 

enriquecimiento 

con O2 

Alternativa II  

súper claus 

Alternativa 

III lu venturi 

Azufre producido, 

TMD 
49,3 62 84,9 72,4 

Flujo de aire, lb/h 14 627 8 544 14 000 14 000 

Flujo de GAA, lb/h 4 599 5 200 7 093 6 071 

Flujo de GADAR, lb/h 3 400 4 000 4 000 3 500 

Flujo de oxígeno, lb/h 0 1 200 0 0 

CO2FA,(p/p) 0,209 0,35 0,209 0,209 

CH2SGC, ppmw 200 200 200 200 

CSO2GC, % 3 2,97 1,2 2,42 

Tasa interna de 

retorno 

  
65% 90% 71% 

Valor presente neto, 

MUS$ 

  
8 921,43 6 239,96 3 671,21 

Plazo de recuperación, 

años 

  
2,17 1,17 1,68 

Relación (Carga 

H2S/H2S cola) 
39,99 46 55,47 47,86 

 

Después de la debida comparación para la selección de la alternativa a 

implementar, la alternativa I (Enriquecimiento con oxígeno), presentó un mayor valor 

presente neto con una TIR moderada, además de una menor inversión de capital 

inferior a las otras, este factor es importante si se tiene en cuenta que el presupuesto 

para inversión en el departamento de cracking I ha disminuido y en este caso estaría 

asociado a un solo departamento operativo. Aunque la producción en términos de 

conversión de carga de gas ácido a azufre elemental es menor, la ventaja que 

representa actualmente esta tecnología es la de ofrecer la posibilidad de que en las 

unidades de craqueo catalítico y de hidrotratamiento se aumente carga de crudo y 

con características de alto azufre lo que genera la disminución en los costos por 

valor del crudo que se carga, aumentando en margen de refinación de la refinería 
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de Barrancabermeja. Finalmente lo que se deja de ganar en la producción de azufre 

líquido, se supera ampliamente por la conversión de la carga a productos valiosos 

y de alto ingreso como lo son la gasolina, el ACPM  y el aceite liviano de ciclo [N]. 

 

El análisis económico está fundamentado en la evaluación económica que 

establece cada uno de los aspectos que la definen como lo son; ingreso por venta 

de producto, costos variables incrementales, costos fijos totales, utilidad después 

de impuestos, flujo de caja, taza interna de retorno, tiempo de recuperación de la 

inversión y valor presente neto. Ver anexos, I, J y K. 

 

En el aspecto económico se realizó la comparación y selección de la mejor 

alternativa teniendo en cuenta un análisis económico en donde se especificó cada 

una de las bases de evacuación como lo son; inversión fija estimada, tasa de interés 

anual de crédito, seguro de inversión, costo incremental de mantenimiento, tiempo 

de vida del proyecto, depreciación, impuestos de renta, depreciación anual, días de 

operación de planta, salario mínimo, número de operadores por turno, tasa de 

cambio, costos de producción y el DTF internacional. 

 

La alternativa II (Súper-Claus), presenta un menor tiempo de recuperación con una 

mejor TIR, pero se requiere inversiones cada tres años para disposición del 

catalizador y cambio del mismo, llevando a unos pasivos ambientales. Cabe resaltar 

que la Súper Claus requiere de sistema de calentamiento, en el cual el servicio 

industrial (vapor) tiene costos por tratamiento y por generación de vapor 

aumentando el costo de sostenimiento de la unidad y el riesgo que representa el 

aumento de líneas de vapor por el tema de solidificación del azufre líquido.  

 

Al comparar la alternativa III (Lu-Venturi con Enriquecimiento de H2S), tiene un valor 

presente mucho menor con los casos anteriores, gran parte se debe a los costos 

por agua de enfriamiento adicionales y equipos adicionales para la disposición del 

agua ácida removida del gas ácido. 
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Con lo anteriormente analizado, el enriquecimiento con oxígeno pasa a ser la 

alternativa económicamente viable para implementar en corto tiempo con un VPN 

mayor y con una TIR moderada para una recuperación de 2,2 años. 

 

 

6.5 EVALUACIÓN DEL MARGEN DE REFINACIÓN 

 

El margen de refinación para la tecnología de enriquecimiento con oxígeno, queda 

definido debido al ingreso que representa las ventas de las toneladas de azufre 

producidas adicionalmente y sumado a este, el aporte que  representa al permitir 

sostener la carga de crudo en la refinería 10 KBD por encima de la carga actual [P]. 

Como son plantas ambientales gran parte de su funcionalidad obedece a la 

posibilidad de que en las unidades de craqueo catalítico y unidades de 

hidrotratanmiento a la gasolina y al diésel se aumenta la carga de crudo con un 

mayor contenido de azufre, esta condición de baja calidad de cargas por alto 

contenido de azufre proporciona la posibilidad de un egreso menor por el bajo precio 

del crudo debido a estas características, disminuyendo el costo que representa la 

carga de la refinería. En la tabla 31, se detalla que esta operación incrementaría el 

margen de refinación global de la refinería en USD 0,3 por la posibilidad de cargar 

10 KBD por encima de la carga actual. El efecto en el volumen estará dado por un 

mejor rendimiento de los productos valiosos con la calidad requerida y el 

aprovechamiento de la materia prima [O]. 

 

  



 

103 

Tabla 31. Margen bruto actual comparado con el posible margen al 

implementar tecnología de enriquecer con oxígeno. 

Casos Actual Enriquecimiento con O2 

Producción de azufre, TMD 49,5 62 

Carga de crudo, KBD 200 210 

Margen de refinación, USD/bl 12,3 12,6 
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7. CONCLUSIONES 

 

 

 Las simulaciones encontradas bajo este trabajo presentan un nivel de predicción 

bajo un intervalo de confianza del 95%, donde se aseguran que relaciones de 

aire/gas ácido serían beneficiosas para el proceso entre 1,4 y 1,7 y que las 

temperaturas deberán estar entre 2 200 y 2 400 °F teniendo en cuenta que los 

datos de simulación validados correspondieron a escenarios de operación 

típicos y que los modelos de regresión no cumplen con un alto rango de 

operación. 

 

 Una disminución de flujo aire de forma medida al alternarlo por una mayor 

concentración de oxígeno, ofrece una ventaja de mayor procesamiento de H2S 

en la refinería que tengan tecnología Claus y que para concentraciones de 

oxigeno entre 35 a 60% debe asegurarse una relación de aire con carga de gas 

ácido entre 1,5 y 1,3 respectivamente, lo cual permite asegurar la relación de 

H2S y SO2 entre 2,2 y 2,8 la cual es adecuada para una eficiente conversión 

catalítica enfocada hacia una mayor producción de azufre. Además de requerir 

con un bajo costo de inversión y estar alineada con las necesidades actuales de 

la refinería, para sostener la carga de crudo con alto contenido de azufre. 

 

 Teniendo en cuenta que para el estudio se tomó como referencia la unidad de 

azufre IV, la tecnología de enriquecimiento con oxígeno aplica para las dos URA 

(II Y IV) dada las similitudes de flujo de carga ácida y caracterización de la misma 

y es precisamente esta, una de las razones que puede llegar a permitir procesar 

mayor volumen de GAA y de GADAR, alcanzando un incremento de producción 

de azufre de un 26.5%, lo cual representa una producción de azufre cercana a 

las 130 TMD en la URA IV y con disposición para procesamiento de gas ácido 

de 11 000 lb/h de GAA y de 8 000 lb/h de GADAR, puesto que por cada un punto 
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de incremento de concentración de oxígeno se logra un incremento de 

procesamiento de GAA de 66,7 lb/h y 30,1 lb/h de GADAR. 

 

 La alternativa de enriquecimiento con oxígeno cumple con un bajo costo de 

inversión y con las necesidades actuales de la refinería, para sostener la carga 

de crudo con alto contenido de azufre. 
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8. RECOMENDACIONES 

 

 

 Se recomienda que para lograr en azufre II, una mayor capacidad de 

procesamiento tanto de GADAR como de GAA con el enriquecimiento de 

oxígeno, se debe realizar cambio de quemador por uno de mayor capacidad de 

procesamiento de H2S para que permita lograr el aumento en la concentración 

de oxígeno a un nivel superior, es decir pasar de un nivel medio a un nivel alto 

(> 40%). 

 

 Proponer el desarrollo de un trabajo futuro que incluya incremento de 

procesamiento de conversión térmica mediante el suministro de oxígeno 

secundario, el cual consiste en un suministro de oxígeno después de la llama 

para reducir formación de COS y CS2. 
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Anexo A. Resultados de simulación a condiciones actuales de la unidad de recuperación de azufre (Azufre 

IV). 

 

 

Resultados de simulación en condiciones actuales 

Parámetro QUEMADOR GAA 

QuemVa

p QuemLiq X1Vap X1Liq 

Claus1Va

p 

Claus1du

m X2Vap X2Liq Azufre 

E1Salid

a BW 

Presión [psia] 39,7 39,7 38,7 38,7 38,7 38,7 37,1 37,1 37,1 37,1 23,9 38,7 88,0 

Temperatura [F] 70,0 70,0 2 200,0 2 200,0 710,0 710,0 720,0 720,0 650,0 650,0 620,3 1 135,8 410,0 

Flujo másico [lb/hr] 13 444,3 4 247,1 21 698,9 0,0 17620,1 4 078,8 17 620,1 0,0 17054,4 565,7 4729,9 21 698,9 11 000,0 

Vapor / Fracción de fase 1,0 0,9 1,0 0,0 1,0 0,0 1,0 0,0 1,0 1,0 0,0 1,0 1,0 

Entalpia molar 

[Btu/lbmole] -48,8 -14676,9 8189,5 99355,0 -28249,4 118 632,6 65 535,0 65535,0 -29599,8 63427,9 

117071,

5 -643,1 

-101 

239,8 

              

Parámetro SW GADAR E2Salida 

Claus2du

m 

E2salida-

2 

Claus2dum-

2 

Claus3Va

p Claus2Vap X3Vap X3Liq X4Vap X4Liq  

Presión [psia] 87,9 150,0 37,1 35,5 25,5 23,9 23,9 35,5 35,5 35,5 23,9 23,9  

Temperatura [F] 1 632,5 102,0 690,0 700,0 650,0 670,0 670,0 700,0 620,0 620,0 590,0 590,0  

Flujo másico [lb/hr] 11 000,0 4007,5 17 054,4 0,0 16979,2 0,0 16979,2 17054,4 16979,2 75,3 16969,0 10,1  

Vapor / Fracción de fase 1,0 0,8 1,0 0,0 1,0 0,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0  

Entalpia molar 

[Btu/lbmole] -89 833,9 

-23 

879,9 -29 287,6 65 535,0 -29 721,3 65 535,0 65 535,0 65 535,0 

-29 

954,1 

61 

014,7 

-30 

201,8 58 447,8  
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Composición de corrientes revisadas tanto en proceso real como proceso simulado, para determinar desempeño. 

  GAA GADAR QUEMADOR E1Salida E2Salidat-2 Claus2dum-2 Claus2Vap Claus3Vap X1Liq 

Fracción molar (H2S) 0,80000 0,42030 0,00000 0,01723 0,00037 0,00002 0,00037 0,00005 0,00000 

Fracción molar (SO2) 0,00000 0,00000 0,00000 0,02896 0,02472 0,02090 0,02470 0,02456 0,00000 

Comp de la fracción molar (O2) 0,00000 0,00000 0,21000 0,00002 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000 

Comp de la fracción molar (S) 0,00000 0,00000 0,00000 0,16132 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000 1,00000 

                    

  X1Vap X2Liq X2Vap X3Vap X3Liq X4Vap X4Liq Azufre   

Fracción molar (H2S) 0,0205 0,0000 0,0028 0,0004 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000   

Fracción molar (SO2) 0,0345 0,0000 0,0259 0,0247 0,0000 0,0246 0,0000 0,0000   

Comp de la fracción molar (O2) 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000   

Comp de la fracción molar (S) 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,9720   
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Anexo B. Análisis de sensibilidad de la simulación para las condiciones 

actuales para el caso de producción de azufre. 

 

 

  Standard T  

Parámetro  Estimado Error Estadístico Valor-P 

Flujo de GAA (simulado) 0,0116305 0,000463695 25,0823 0,0000 

Flujo de GADAR (simulado) 0,00680825 0,000508858 13,3795 0,0000 

Flujo de Aire (simulado) -0,00185072 0,000143476 -12,8991 0,0000 

 

Análisis de varianza 

 

Fuente Suma de 

cuadrados 

Df Cuadrado medio F-Proporción Valor-P 

Modelo 110856, 3 36952,0 54695,33 0,0000 

Residual 28,3751 42 0,675597   

Total 110884, 45    

 

R2 = 99,97%        R2 (ajustado por GL) = 99,97% 

Error standard de Est. = 0,821947 

Error absoluto medio = 0,544164 

Estadístico Durbin-Watson = 1,67545 

Lag 1 autocorrelación residual = 0,158197 

 

PS (simulado) = 0,0116*FGAA (simulado) + 0,00681*FGADAR (simulado) - 0,00185*FA 

(simulado) 
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Anexo C. Análisis de sensibilidad de la simulación para las condiciones 

actuales prediciendo contenido de H2S. 

 

 

  Standard T  

Parámetro Estimado Error Estadístico Valor-P 

Flujo de GAA (simulado) 9,95667E-8 2,26796E-9 43,9014 0,0000 

Flujo de GADAR (simulado) 5,82357E-8 2,48886E-9 23,3986 0,0000 

Flujo de Aire (simulado) -4,29941E-8 7,01749E-10 -61,2671 0,0000 

 

Análisis de varianza 

Fuente Suma de cuadrados Df Cuadrado medio Proporción-F Valor-P 

Modelo 2,93201E-7 3 9,77337E-8 6047,13 0,0000 

Residual 6,78804E-10 42 1,6162E-11   

Total 2,9388E-7 45    

 

R2 = 99, 77%   R2 (adjusted for d.f.) = 99, 76% 

Error standard de Est. = 0, 0000040202 

Error absoluto medio = 0, 00000293447 

Estadístico Durbin-Watson = 0,948916 

Lag 1 Autocorrelación residual = 0,453923 

 

 

CH2SGC (simulado) = 9,95667E-2*FGAA (simulado) + 5,82357E-2*FGADAR (simulado) - 

4,29941*FA(simulado) 
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Anexo D. Análisis de sensibilidad de la simulación para las condiciones 

actuales prediciendo contenido de SO2. 

 

 

  Standard T  

Parámetro Estimado Error Estadístico Valor-P 

Flujo de GAA (simulado) -0,0000172268 7,14052E-7 -24,1255 0,0000 

Flujo de GADAR (simulado) -0,0000103095 7,836E-7 -13,1566 0,0000 

Flujo de Aire (simulado) 0,00000998662 2,20941E-7 45,2004 0,0000 

 

Análisis de varianza 

 

Fuente Suma de cuadrados Df Cuadrado medio Proporción-F Valor-P 

Modelo 0,0210237 3 0,0070079 4374,26 0,0000 

Residual 0,0000672873 42 0,00000160208   

Total 0,021091 45    

 

R2= 99,68%  R2 (ajustado por Df) = 99,67% 

Error standard de Est. = 0,00126573 

Error absoluto medio = 0,00066498 

Estadístico Durbin-Watson = 1,94629 

Lag 1 Autocorrelación residual = 0,0179372 

 

 

CSO2GC (simulado) = -0,00172268*FGAA (simulado) - 0,00103095*FGADAR (simulado) + 

0,000998662*FA (simulado) 
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Anexo E. Resultados de simulación de las condiciones de enriquecimiento 

con oxígeno de la unidad de recuperación de azufre (Azufre IV). 

 

 

 
GAA 

lb/h 

GADAR 

 lb/h 

ATM-

aire 

b/h 

Oxigeno 

O2, lb/h 

Fracción 

O2, Aire 

total 

Producción 

de azufre, 

TMD 

Fracción 

H2S, 

ppm 

Fracción 

SO2, % 

1 4 800 4 000 6 000 1 700 0,37018371 59,14061328 214,89 4,68 

2 4 800 4 000 6 000 1 850 0,381242202 57,51417112 157,58 7,18 

3 4 800 4 000 6 000 2 000 0,391917263 55,88772898 103,21 9,56 

4 4 800 4 000 6 500 1 700 0,360213738 57,87453481 164,44 6,42 

5 4 800 4 000 6 500 1 850 0,370760466 56,24809271 111,33 8,75 

6 4 800 4 000 6 500 2 000 0,380963527 54,62165063 60,81 10,97 

7 4 800 4 000 7 000 1 700 0,351412126 56,60845634 119,04 7,99 

8 4 800 4 000 7 000 1 850 0,361487892 54,98201429 69,60 10,17 

9 4 800 4 000 7 000 2 000 0,371253984 53,35557227 22,45 12,25 

10 4 800 4 250 6 000 1 700 0,37018371 61,04284947 240,16 3,60 

11 4 800 4 250 6 000 1 850 0,381242202 59,41640726 182,57 6,12 

12 4 800 4 250 6 000 2 000 0,391917263 57,78996507 127,91 8,51 

13 4 800 4 250 6 500 1 700 0,360213738 59,77677098 188,71 5,39 

14 4 800 4 250 6 500 1 850 0,370760466 58,15032883 135,33 7,74 

15 4 800 4 250 6 500 2 000 0,380963527 56,5238867 84,53 9,97 

16 4 800 4 250 7 000 1 700 0,351412126 58,51069249 142,38 7,00 

17 4 800 4 250 7 000 1 850 0,361487892 56,88425039 92,68 9,19 

18 4 800 4 250 7 000 2 000 0,371253984 55,25780832 45,28 11,28 

19 4 800 4 500 6 000 1 700 0,37018371 62,9450857 265,09 2,54 

20 4 800 4 500 6 000 1 850 0,381242202 61,31864343 207,23 5,07 

21 4 800 4 500 6 000 2 000 0,391917263 59,69220119 152,29 7,47 

22 4 800 4 500 6 500 1 700 0,360213738 61,67900719 212,67 4,38 

23 4 800 4 500 6 500 1 850 0,370760466 60,05256498 159,03 6,73 

24 4 800 4 500 6 500 2 000 0,380963527 58,4261228 107,98 8,97 

25 4 800 4 500 7 000 1 700 0,351412126 60,41292867 165,43 6,03 

26 4 800 4 500 7 000 1 850 0,361487892 58,78648653 115,49 8,23 

27 4 800 4 500 7 000 2 000 0,371253984 57,16004441 67,84 10,33 

28 5 000 4 000 6 000 1 700 0,37018371 61,73772942 252,49 3,26 
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GAA 

lb/h 

GADAR 

 lb/h 

ATM-

aire 

b/h 

Oxigeno 

O2, lb/h 

Fracción 

O2, Aire 

total 

Producción 

de azufre, 

TMD 

Fracción 

H2S, 

ppm 

Fracción 

SO2, % 

29 5 000 4 000 6 000 1 850 0,381242202 60,11128725 193,99 5,81 

30 5 000 4 000 6 000 2 000 0,391917263 58,48484511 138,50 8,23 

31 5 000 4 000 6 500 1 700 0,360213738 60,47165094 199,88 5,08 

32 5 000 4 000 6 500 1 850 0,370760466 58,84520883 145,72 7,45 

33 5 000 4 000 6 500 2 000 0,380963527 57,21876674 94,20 9,71 

34 5 000 4 000 7 000 1 700 0,351412126 59,20557245 152,56 6,72 

35 5 000 4 000 7 000 1 850 0,361487892 57,5791304 102,17 8,94 

36 5 000 4 000 7 000 2 000 0,371253984 55,95268837 54,13 11,05 

37 5 000 4 250 6 000 1 700 0,37018371 63,63996563 277,58 2,19 

38 5 000 4 250 6 000 1 850 0,381242202 62,01352341 218,82 4,75 

39 5 000 4 250 6 000 2 000 0,391917263 60,38708121 163,06 7,18 

40 5 000 4 250 6 500 1 700 0,360213738 62,37388712 224,00 4,06 

41 5 000 4 250 6 500 1 850 0,370760466 60,74744496 169,58 6,44 

42 5 000 4 250 6 500 2 000 0,380963527 59,12100282 117,79 8,71 

43 5 000 4 250 7 000 1 700 0,351412126 61,10780862 175,76 5,74 

44 5 000 4 250 7 000 1 850 0,361487892 59,48136651 125,13 7,97 

45 5 000 4 250 7 000 2 000 0,371253984 57,85492443 76,84 10,09 

46 5 000 4 500 6 000 1 700 0,37018371 65,54220187 302,34 1,14 

47 5 000 4 500 6 000 1 850 0,381242202 63,9157596 243,32 3,71 

48 5 000 4 500 6 000 2 000 0,391917263 62,28931735 187,29 6,15 

49 5 000 4 500 6 500 1 700 0,360213738 64,27612334 247,81 3,05 

50 5 000 4 500 6 500 1 850 0,370760466 62,64968113 193,14 5,44 

51 5 000 4 500 6 500 2 000 0,380963527 61,02323894 141,10 7,72 

52 5 000 4 500 7 000 1 700 0,351412126 63,01004481 198,69 4,77 

53 5 000 4 500 7 000 1 850 0,361487892 61,38360266 147,82 7,01 

54 5 000 4 500 7 000 2 000 0,371253984 59,75716053 99,28 9,14 

55 5 200 4 000 6 000 1 700 0,37018371 64,33484557 290,34 1,83 

56 5 200 4 000 6 000 1 850 0,381242202 62,70840339 230,65 4,42 

57 5 200 4 000 6 000 2 000 0,391917263 61,08196124 174,03 6,89 

58 5 200 4 000 6 500 1 700 0,360213738 63,06876707 235,56 3,73 

59 5 200 4 000 6 500 1 850 0,370760466 61,44232495 180,32 6,15 

60 5 200 4 000 6 500 2 000 0,380963527 59,81588285 127,79 8,44 

61 5 200 4 000 7 000 1 700 0,351412126 61,80268857 186,29 5,45 

62 5 200 4 000 7 000 1 850 0,361487892 60,17624651 134,95 7,70 

63 5 200 4 000 7 000 2 000 0,371253984 58,54980447 86,00 9,85 
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GAA 

lb/h 

GADAR 

 lb/h 

ATM-

aire 

b/h 

Oxigeno 

O2, lb/h 

Fracción 

O2, Aire 

total 

Producción 

de azufre, 

TMD 

Fracción 

H2S, 

ppm 

Fracción 

SO2, % 

64 5 200 4 250 6 000 1 700 0,37018371 66,23708179 315,26 0,77 

65 5 200 4 250 6 000 1 850 0,381242202 64,61063956 255,31 3,37 

66 5 200 4 250 6 000 2 000 0,391917263 62,98419735 198,43 5,85 

67 5 200 4 250 6 500 1 700 0,360213738 64,97100327 259,52 2,72 

68 5 200 4 250 6 500 1 850 0,370760466 63,3445611 204,04 5,14 

69 5 200 4 250 6 500 2 000 0,380963527 61,71811895 151,26 7,45 

70 5 200 4 250 7 000 1 700 0,351412126 63,70492474 209,36 4,47 

71 5 200 4 250 7 000 1 850 0,361487892 62,07848264 157,78 6,73 

72 5 200 4 250 7 000 2 000 0,371253984 60,45204055 108,58 8,89 

73 5 200 4 500 6 000 1 700 0,37018371 64,95375238 18444,05 1,42 

74 5 200 4 500 6 000 1 850 0,381242202 66,51287576 279,65 2,34 

75 5 200 4 500 6 000 2 000 0,391917263 64,88643351 222,52 4,82 

76 5 200 4 500 6 500 1 700 0,360213738 66,8732395 283,18 1,71 

77 5 200 4 500 6 500 1 850 0,370760466 65,24679728 227,46 4,15 

78 5 200 4 500 6 500 2 000 0,380963527 63,62035508 174,43 6,46 

79 5 200 4 500 7 000 1 700 0,351412126 65,60716095 232,15 3,51 

80 5 200 4 500 7 000 1 850 0,361487892 63,9807188 180,33 5,78 

81 5 200 4 500 7 000 2 000 0,371253984 62,35427666 130,91 7,95 
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Anexo F. Resultados de simulación de las condiciones empleando Super-

Claus en la unidad de recuperación de azufre (Azufre IV). 

 

 

 
FA, 

lb/h 

GAA 

lb/h 

GADAR 

lb/h 

Azufre 

TMD 

H2S GC 

ppm 

SO2 GC 

% 

Estado 1 12 000 3 400 3 500 40,39673345 3,84 3,43 

Estado 2 12 000 3 400 4 000 44,20389757 24,60 2,74 

Estado 3 12 000 3 400 4 500 48,01106429 44,42 2,07 

Estado 4 12 000 3 900 3 500 46,89412591 39,62 2,32 

Estado 5 12 000 3 900 4 000 50,7012852 59,24 1,66 

Estado 6 12 000 3 900 4 500 54,50841981 77,99 1,03 

Estado 7 12 000 4 400 3 500 53,39149643 74,28 1,24 

Estado 8 12 000 4 400 4 000 57,19859553 92,82 0,61 

Estado 9 12 000 4 400 4 500 61,00529181 110,54 0,02 

Estado 10 12 000 4 900 3 500 59,88868518 107,87 0,19 

Estado 11 12 000 4 900 4 000 62,96008666 125,90 0,00 

Estado 12 12 000 4 900 4 500 65,67731581 143,55 0,00 

Estado 13 12 000 5 400 3 500 64,88107654 141,62 0,00 

Estado 14 12000 5 400 4 000 67,59880976 159,22 0,00 

Estado 15 12000 5 400 4 500 70,32186139 176,27 0,00 

Estado 16 13000 3 400 3 500 43,39068033 2,22 1,83 

Estado 17 13000 3 400 4 000 43,44464248 2,50 2,94 

Estado 18 13000 3 400 4 500 45,47475367 12,42 3,10 

Estado 19 13 000 3 900 3 500 44,35781405 6,96 3,36 

Estado 20 13 000 3 900 4 000 48,16498193 26,21 2,72 

Estado 21 13 000 3 900 4 500 51,9721489 44,65 2,10 

Estado 22 13 000 4 400 3 500 50,85521042 40,19 2,33 

Estado 23 13 000 4 400 4 000 54,6623706 58,46 1,71 

Estado 24 13 000 4 400 4 500 58,46950957 75,96 1,12 

Estado 25 13 000 4 900 3 500 57,35258397 72,45 1,32 

Estado 26 13 000 4 900 4 000 61,15969525 89,78 0,74 

Estado 27 13 000 4 900 4 500 64,96667206 106,39 0,18 

Estado 28 13 000 5 400 3 500 63,84983022 103,78 0,35 

Estado 29 13 000 5 400 4 000 67,23988759 120,47 0,00 

Estado 30 13 000 5 400 4 500 69,96387075 137,02 0,00 

Estado 31 14 000 3 400 3 500 46,68023114 1,99 0,28 
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FA, 

lb/h 

GAA 

lb/h 

GADAR 

lb/h 

Azufre 

TMD 

H2S GC 

ppm 

SO2 GC 

% 

Estado 32 14 000 3 400 4 000 46,73222667 2,24 1,35 

Estado 33 14 000 3 400 4 500 46,78571536 2,50 2,38 

Estado 34 14 000 3 900 3 500 46,71818295 2,17 2,15 

Estado 35 14 000 3 900 4 000 46,77229016 2,43 3,18 

Estado 36 14 000 3 900 4 500 49,43583746 14,71 3,06 

Estado 37 14 000 4 400 3 500 48,31889677 9,67 3,30 

Estado 38 14 000 4 400 4 000 52,12606633 27,61 2,70 

Estado 39 14 000 4 400 4 500 55,93323351 44,85 2,12 

Estado 40 14 000 4 900 3 500 54,81629493 40,68 2,34 

Estado 41 14 000 4 900 4 000 58,62345585 57,77 1,76 

Estado 42 14 000 4 900 4 500 62,43059822 74,18 1,21 

Estado 43 14 000 5 400 3 500 61,31367093 70,86 1,40 

Estado 44 14 000 5 400 4 000 65,1207908 87,12 0,85 

Estado 45 14 000 5 400 4 500 68,92782433 102,75 0,32 
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Anexo G. Resultados de simulación de las condiciones empleando Lu-

Venturi en la unidad de recuperación de azufre (Azufre IV). 

 

 

Temp. 

 °F 

Flujo de 

Aire, lb/h 

Flujo de 

GAA, lb/h 

Flujo 

GADAR 

lb/h 

Producción de 

Azufre, TMD 

H2S Gas 

Cola, ppm 

SO2 Gas 

cola, ppm 

2 000 12 000 4 000 3 000 47,10 59,36 0,024 

2 000 12 000 4 000 3 350 50,08 82,48 0,018 

2 000 12 000 4 000 3 700 53,06 104,92 0,013 

2 000 12 000 4 500 3 000 53,59 110,58 0,013 

2 000 12 000 4 500 3 350 56,57 132,59 0,007 

2 000 12 000 4 500 3 700 59,55 153,96 0,003 

2 000 12 000 5 000 3 000 60,09 160,17 0,002 

2 000 12 000 5 000 3 350 62,50 181,70 0,000 

2 000 12 000 5 000 3 700 64,62 203,09 0,000 

2 000 13 000 4 000 3 000 44,57 10,86 0,035 

2 000 13 000 4 000 3 350 47,55 33,33 0,029 

2 000 13 000 4 000 3 700 50,53 55,19 0,024 

2 000 13 000 4 500 3 000 51,06 59,91 0,024 

2 000 13 000 4 500 3 350 54,04 81,37 0,019 

2 000 13 000 4 500 3 700 57,02 102,25 0,014 

2 000 13 000 5 000 3 000 57,55 107,47 0,013 

2 000 13 000 5 000 3 350 60,54 127,97 0,009 

2 000 13 000 5 000 3 700 63,52 147,92 0,004 

2 000 14 000 4 000 3 000 46,53 0,46 0,024 

2 000 14 000 4 000 3 350 46,53 0,45 0,032 

2 000 14 000 4 000 3 700 48,00 10,77 0,034 

2 000 14 000 4 500 3 000 48,53 14,71 0,034 

2 000 14 000 4 500 3 350 51,51 35,61 0,029 

2 000 14 000 4 500 3 700 54,49 55,98 0,024 

2 000 14 000 5 000 3 000 55,02 60,39 0,024 

2 000 14 000 5 000 3 350 58,00 80,41 0,019 

2 000 14 000 5 000 3 700 60,98 99,93 0,015 

2 100 12 000 4 000 3 000 47,10 59,31 0,024 

2 100 12 000 4 000 3 350 50,08 82,43 0,018 

2 100 12 000 4 000 3 700 53,06 104,88 0,013 



 

125 

Temp. 

 °F 

Flujo de 

Aire, lb/h 

Flujo de 

GAA, lb/h 

Flujo 

GADAR 

lb/h 

Producción de 

Azufre, TMD 

H2S Gas 

Cola, ppm 

SO2 Gas 

cola, ppm 

2 100 12 000 4 500 3 000 53,59 110,54 0,013 

2 100 12 000 4 500 3 350 56,57 132,55 0,007 

2 100 12 000 4 500 3 700 59,55 153,92 0,003 

2 100 12 000 5 000 3 000 60,09 160,13 0,002 

2 100 12 000 5 000 3 350 62,50 181,66 0,000 

2 100 12 000 5 000 3 700 64,62 203,05 0,000 

2 100 13 000 4 000 3 000 44,57 10,82 0,035 

2 100 13 000 4 000 3 350 47,55 33,29 0,029 

2 100 13 000 4 000 3 700 50,53 55,14 0,024 

2 100 13 000 4 500 3 000 51,06 59,86 0,024 

2 100 13 000 4 500 3 350 54,04 81,32 0,019 

2 100 13 000 4 500 3 700 57,02 102,20 0,014 

2 100 13 000 5 000 3 000 57,55 107,43 0,013 

2 100 13 000 5 000 3 350 60,54 127,93 0,009 

2 100 13 000 5 000 3 700 63,52 147,88 0,004 

2 100 14 000 4 000 3 000 46,54 0,46 0,024 

2 100 14 000 4 000 3 350 46,54 0,45 0,032 

2 100 14 000 4 000 3 700 48,00 10,72 0,034 

2 100 14 000 4 500 3 000 48,53 14,67 0,034 

2 100 14 000 4 500 3 350 51,51 35,57 0,029 

2 100 14 000 4 500 3 700 54,49 55,93 0,024 

2 100 14 000 5 000 3 000 55,02 60,34 0,024 

2 100 14 000 5 000 3 350 58,00 80,37 0,019 

2 100 14 000 5 000 3 700 60,98 99,88 0,015 

2 200 12 000 4 000 3 000 47,10 59,26 0,024 

2 200 12 000 4 000 3 350 50,08 82,38 0,018 

2 200 12 000 4 000 3 700 53,06 104,83 0,013 

2 200 12 000 4 500 3 000 53,59 110,49 0,013 

2 200 12 000 4 500 3 350 56,57 132,50 0,007 

2 200 12 000 4 500 3 700 59,55 153,88 0,003 

2 200 12 000 5 000 3 000 60,09 160,08 0,002 

2 200 12 000 5 000 3 350 62,50 181,61 0,000 

2 200 12 000 5 000 3 700 64,62 203,00 0,000 

2 200 13 000 4 000 3 000 44,57 10,77 0,035 

2 200 13 000 4 000 3 350 47,55 33,24 0,029 

2 200 13 000 4 000 3 700 50,53 55,10 0,024 

2 200 13 000 4 500 3 000 51,06 59,82 0,024 
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Temp. 

 °F 

Flujo de 

Aire, lb/h 

Flujo de 

GAA, lb/h 

Flujo 

GADAR 

lb/h 

Producción de 

Azufre, TMD 

H2S Gas 

Cola, ppm 

SO2 Gas 

cola, ppm 

2 200 13 000 4 500 3 350 54,04 81,28 0,019 

2 200 13 000 4 500 3 700 57,02 102,16 0,014 

2 200 13 000 5 000 3 000 57,55 107,38 0,013 

2 200 13 000 5 000 3 350 60,54 127,88 0,009 

2 200 13 000 5 000 3 700 63,52 147,83 0,004 

2 200 14 000 4 000 3 000 46,55 0,46 0,024 

2 200 14 000 4 000 3 350 46,55 0,45 0,032 

2 200 14 000 4 000 3 700 48,00 10,68 0,034 

2 200 14 000 4 500 3 000 48,53 14,62 0,034 

2 200 14 000 4 500 3 350 51,51 35,52 0,029 

2 200 14 000 4 500 3 700 54,49 55,89 0,024 

2 200 14 000 5 000 3 000 55,02 60,30 0,024 

2 200 14 000 5 000 3 350 58,00 80,32 0,019 

2 200 14 000 5 000 3 700 60,98 99,84 0,015 
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Anexo H. Evaluación de costos de implementar el enriquecimiento del oxígeno. 

 

 

            COSTO COSTO COSTO COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPTION UND   VALOR TOTAL IMPORT. FABRIC. INSTAL. AISL. PINT. TOTAL 

        UND. USD$ USD$ COP$ US$ COP$ COP$ USD$ 

1 Equipos   Cantidad               

1 Tanque oxígeno EA 1 90 000 90 000 19 800 10 800 16 200 5 400 142 200 

2 Evaporador EA 1 45 000 45 000 9 900 5 400 8 100 2 700 71 100 

3 Evaporador EA 1 32 000 32 000 7 040 3 840 5 760 1 920 50 560 

4 Foso de azufre y filtro EA 0 21 000 0 0 0 0 0 0 

5 Bomba de azufre EA 0 15 000 0 0 0 0 0 0 

6   EA     0 0 0 0 0 0 

    Total      263 860 

            COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL INSTAL. TOTAL 

        UND. US$ US$ US$ US$ 

2 Obras Civiles             

1 Obra civil de reactor EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

2 Obra civil de tanque EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

3 Obra civil bomba EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

4 Obra civil de soporte de tubería EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

5 Obra civil de intercambiadores de calor. EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

    TOTALES US$ 6 200 930 7 130 
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            COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL INSTAL. TOTAL 

        UND. US$ US$ US$ US$ 

3 Sistemas eléctricos             

1 Sistemas eléctricos, cable 

y soportes 

Gl 2 7 200 14 400 2 160 16 560 

    TOTALES US$ 14 400 2 160 16 560 

         

            COSTO COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL IMPORT. INSTAL. TOTAL 

        UND. USD$ USD$ USD$ USD$ USD$ 

4 Instrumentación               

1 FIT (Platina de 

orificio) 

EA 1 10 000 10 000 2 200 700 12 900 

2 Válvulas EA 2 20 000 40 000 0 2 800 42 800 

3 Válvulas bloque EA 6 2 500 15 000 0 1 050 16 050 

5 TIT EA 1 5 000 5 000 0 350 5 350 

    TOTALES US$ 70 000 2200 4900 77 100 

           

            COSTO COSTO COSTO COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL IMPORT. FABRIC. INSTAL. AISL. PINT. TOTAL 

        UND. US$ US$ US$ US$ US$ US$ US$ 

5 Tuberías y Accesorios                   

1 Válvulas de bloqueo Gl 4 1 750 7 000     200 0 7 200 

2 Tuberías en acero al 

carbón 800 PSI 

GI 4 4 750 19 000     3 200 1 000 2 3200 

3 Válvula anti retorno GI 1 1 750 1 750     200   1 950 

4 Codos GI 4 1 200 4 800     200 100 5 100 

    TOTALES US$ 32 550 0 0 3 800 1 100 3 7450 
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Anexo I. Evaluación de costos de implementar la tecnología Súper Claus. 

 

 

            COSTO COSTO COSTO COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPTION UND   VALOR TOTAL IMPORT. FABRIC. INSTAL. AISL. PINT. TOTAL 

        UND. USD$ USD$ COP$ US$ COP$ COP$ USD$ 

1 Equipos   Cantidad               

1 Reactor Catalítico EA 1 190 000 190 000 41 800 22 800 34 200 11 400 300 200 

2 Enfriador EA 1 55 000 55 000 12 100 6 600 9 900 3 300 86 900 

3 Condensador EA 1 42 000 42 000 9 240 5 040 7 560 2 520 66 360 

4 Foso de azufre y filtro EA 1 21 000 21 000 4 620 2 520 3 780 1 260 33 180 

5 Bomba de azufre EA 1 15 000 15 000 3 300 1 800 2 700 900 23 700 

6   EA     0 0 0 0 0 0 

    Total      510 340 

        

            COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL INSTAL. TOTAL 

        UND. US$ US$ US$ US$ 

2 Obras civiles             

1 Obra civil de reactor EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

2 Obra civil de tanque EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

3 Obra civil bomba EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

4 Obra civil de soporte de tubería EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

5 Obra civil de intercambiadores de calor. EA 2 1 240 24 80 372 2 852 

    TOTALES US$ 7 440 1 116 8 556 
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            COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL INSTAL. TOTAL 

        UND. US$ US$ US$ US$ 

3 Sistemas eléctricos             

1 Sistemas eléctricos, cable, suportes Gl 2 7 200 14 400 2 160 16 560 

    TOTALES US$ 14 400 2 160 16 560 

         

            COSTO COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL IMPORT. INSTAL. TOTAL 

        UND. USD$ USD$ USD$ USD$ USD$ 

4 Instrumentación               

1 FIT (Platina de 

orificio) 

EA 2 10 000 20 000 4 400 1 400 25 800 

2 Válvulas EA 2 20 000 40 000 0 2 800 42 800 

3 Válvulas bloque EA 6 2 500 15 000 0 1 050 16 050 

5 TIT EA 3 5 000 15 000 0 1 050 16 050 

    TOTALES US$ 90 000 4 400 6 300 100 700 

           

            COSTO COSTO COSTO COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL IMPORT. FABRIC. INSTAL. AISL. PINT. TOTAL 

        UND. US$ US$ US$ US$ US$ US$ US$ 

5 Tuberías y Accesorios                   

1 Válvulas de bloqueo Gl 4 1 750 7 000     200 0 7 200 

2 Tuberías en acero al carbón 800 PSI GI 4 4 750 19 000     3 200 1000 23 200 

3 Válvula anti retorno GI 1 1 750 1 750     200   1950 

4 Codos GI 4 1 200 4 800     200 100 5100 

    TOTALES US$ 32 550 0 0 3 800 1 100 37 450 
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Anexo J Evaluación de costos de implementar tecnología Lu-Venturi. 

 

            COSTO COSTO COSTO COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND   VALOR TOTAL IMPORT. FABRIC. INSTAL. AISL. PINT. TOTAL 

        UND. USD$ USD$ USD$ USD$ USD$ USD$ USD$ 

1 EQUIPOS    Cantidad               

1 Nuevo quemador EA 1 140 000 140 000 30 800 16 800 25 200 8 400 221 200 

2 Enfriador EA 1 45 000 45 000 9 900 5 400 8 100 2 700 71 100 

3 Separador con demister EA 1 32 000 32 000 7 040 3 840 5 760 1 920 50 560 

4 Foso de azufre y filtro EA 1 21 000 21 000 4 620 2 520 3 780 1 260 33 180 

5 Bomba de azufre EA 1 15 000 15 000 3 300 1 800 2 700 900 23 700 

6   EA     0 0 0 0 0 0 

    Total      399 740 

        

            COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL INSTAL. TOTAL 

        UND. US$ US$ US$ US$ 

2 OBRAS CIVILES              

1 Obra civil de reactor EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

2 Obra civil de tanque EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

3 Obra civil bomba EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

4 Obra civil de soporte de tubería EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

5 Obra civil de intercambiadores de calor. EA 1 1 240 1 240 186 1 426 

    TOTALES US$ 6 200 930 7 130 
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            COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL INSTAL. TOTAL 

        UND. US$ US$ US$ US$ 

3 Sistemas Eléctricos              

1 Sistemas eléctricos, cable, suportes Gl 2 7 200 14 400 2 160 16 560 

    TOTALES US$ 14 400 2 160 16 560 

         

            COSTO COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR TOTAL IMPORT. INSTAL. TOTAL 

        UND. USD$ USD$ USD$ USD$ USD$ 

4 Instrumentación               

1 FIT (Platina de orificio) EA 1 10 000 10 000 2 200 700 12 900 

2 Válvulas EA 2 20 000 40 000 0 2 800 42 800 

3 Válvulas bloque EA 6 2500 15 000 0 1 050 16 050 

5 TIT EA 2 5000 10 000 0 700 10 700 

    TOTALES US$ 75 000 2200 5 250 82 450 

         

            COSTO COSTO COSTO 

ITEM DESCRIPCIÓN UND CANTIDAD VALOR 

TOTA

L INSTAL. AISL. PINT. TOTAL 

        UND. US$ US$ US$ US$ US$ 

5 TUBERÍAS Y ACCESORIOS                

1 Válvulas de bloqueo Gl 4 1 750 7000 200 0 7200 

2 Tuberías en acero al carbón 800 PSI GI 4 4 750 19 000 3 200 1 000 23 200 

3 Válvula anti retorno GI 1 1 750 1 750 200   1 950 

4 Codos GI 4 1 200 4 800 200 100 5 100 

5         0 0 0 0 

    TOTALES US$ 32 550 3 800 1 100 37 450 
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Anexo K. Evaluación económica al implementar enriquecimiento con oxígeno. 

 

 

PROYECTO: INCREMENTO DE PRODUCCION DE AZUFRE CON TECNOLOGÍA DE ENRIQUECIMIENTO CON 

OXÍGENO 

EVALUACIÓN ECONÓMICA (MUS$ CONSTANTES) 

 

BASES DE LA EVALUACIÓN  

INVERSION FIJA ESTIMADA, MUS$  $                555,98  

FINANCIACIÓN, % 0% 

TASA DE INTERES ANUAL DEL CREDITO, EN DOLARES, % 8% 

PLAZO DE PAGO, AÑOS 10 

INVERSION EN CAPITAL DE TRABAJO, % 16% 

SEGUROS, % DE INVERSION 0,20% 

COSTO INCREMENTAL DE MANTENIMIENTO 5,00% 

TIEMPO DE VIDA DEL PROYECTO, AÑOS 10  

DEPRECIACION, % 10,00% 

IMPUESTOS DE RENTA, % 34,00% 

INFLACION ANUAL USA, % 5,00% 

DIAS DE OPERACION PLANTA 349  

TASA DE CAMBIO COL$/USD$  $             2 900,00  

SALARIO MINIMO, COL$  $        789 454,00  

NUMERO DE OPERARIOS POR TURNO, UN. 3  

NUMERO DE TURNOS, UN. 3  

FACTOR PRESTACIONAL 2  

ADMINISTRACION, % 3,00% 

COSTOS DE PRODUCCION, % 15,00% 

PRE-COMISION Y COMISION DE ARRANQUE 18,00% 
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EVALUACIÓN ECONÓMICA            

AÑO 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

PLANTA & EQUIPOS, MUS$ 506,70           

LICENCIA DE LA TECNOLOGIA, 

MUS$ 
15,50           

PARTES DE ESPERA, MUS$ 7,20           

CARGA INICIAL CATALIZADOR & 

QUIMICOS; MUS$ 
31,30           

TOTAL INVERSION, MUS$ 560,70           

PRE-COMISION Y COMISION, 

MUS$ 
100,93           

FINANCIACION, MUS$ 0,00           

CAPITAL DE TRABAJO, MUS$  3 270,54         -3270,54 

             

INGRESOS POR VENTA DE 

PRODUCTOS, MUS$ 
           

INGRESOS POR VENTA DE 

AZUFRE, MUS$ 
 13 680,74          

INGRESOS POR VENTA DE GAS 

DE COLA, MUS$ 
 -1356,91          

INGRESOS VENTA DE DIESEL 

POR INCREMENTO DE CARGA, 

MUS$ 

 2 925,32          

INGRESOS VENTA DE 

GASOLINA POR INCREMENTO 

DE CARGA, MUS$ 

 2 015,22          

INGRESOS VENTA POR 

INCREMENTO DE JET, MUS$ 
 2 559,65          

VENTAS TOTALES, MUS$  19 824,02 21 855,98 22 948,78 24 096,21 25 301,03 26 566,08 27 894,38 29 289,10 30 753,55 32 291,23 

             



 

135 

EVALUACIÓN ECONÓMICA            

AÑO 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

COSTOS VARIABLES 

INCREMENTALES, MUS$: 
           

COSTOS MATERIA PRIMA, MUS$  11 663,22 12 246,39 12 858,70 13 501,64 14 176,72 14 885,56 15 629,84 16 411,33 17 231,89 18 093,49 

COSTOS LOGISTICOS, MUS$  2 908,67 3 054,10 3 206,80 3 367,14 3 535,50 3 712,28 3 897,89 4 092,79 4 297,42 4 512,30 

COSTOS DE PRODUCCION, 

MUS$ 
 3 122,28 3 278,40 3 442,32 3 614,43 3 795,15 3 984,91 4 184,16 4 393,36 4 613,03 4 843,68 

COSTOS TOTALES VARIABLES, 

MUS$ 
 1 7694,17 18 578,88 19 507,83 20 483,22 21 507,38 22 582,75 23 711,88 2 4897,48 2 6142,35 27 449,47 

             

COSTOS FIJOS 

INCREMENTAELS, MUS$ 
           

COSTOS PERSONAL PLANTA, 

MUS$ 
 61,74 64,83 68,07 71,47 75,05 78,80 82,74 86,88 91,22 95,78 

COSTOS ADMINISTRATIVOS, 

MU$ 
 17,66 18,55 19,47 20,45 21,47 22,54 23,67 24,85 26,09 27,40 

 DEPRECIACION, MUS$  58,87 61,82 64,91 68,15 71,56 75,14 78,90 82,84 86,98 91,33 

 MANTENIMIENTO, MUS$  29,44 30,91 32,45 34,08 35,78 37,57 39,45 41,42 43,49 45,67 

* INTERESES DE FINANCIACIÓN, 

MUS$ 
 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

 SEGUROS, MUS$  1,18 1,24 1,30 1,36 1,43 1,50 1,58 1,66 1,74 1,83 

COSTO FIJOS TOTALES, MUS$  168,89 177,34 186,20 195,51 205,29 215,55 226,33 237,65 249,53 262,00 

             

COSTOS TOTALES, MUS$  17 863,06 18 756,22 19 694,03 20 678,73 21 712,66 22 798,30 23 938,21 25 135,12 26 391,88 27 711,47 

UTILIDAD ANTES DE IMPUESTO 

(MUS$) 
 1 960,95 3 099,76 3 254,75 3 417,49 3 588,36 3 767,78 3 956,17 4 153,98 4 361,67 4 579,76 

IMPUESTOS (MUS$)  666,72 1 053,92 1 106,61 1 161,95 1 220,04 1 281,04 1 345,10 1 412,35 1 482,97 1 557,12 

UTILIDAD DESPUES DE 

IMPUESTOS (MUS$) 
 1 294,23 2 045,84 2 148,13 2 255,54 2 368,32 2 486,73 2 611,07 2 741,62 2 878,71 3 022,64 

             

AMORTIZACION PRESTAMO  0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 
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EVALUACIÓN ECONÓMICA            

AÑO 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

FLUJO DE CAJA (MUS$ 

CORRIENTES) 
-661,63 -1 917,43 2 107,66 2 213,04 2 323,69 2 439,88 2 561,87 2 689,97 2 824,46 2 965,69 6 384,51 

FLUJO DE CAJA (MUS$ 

CONSTANTES) 
-661,63 -1 826,13 1 911,71 1 911,71 1 911,71 1 911,71 1 911,71 1 911,71 1 911,71 1 911,71 3 919,53 

            

TASA INTERNA DE RETORNO A 

10 AÑOS (US$ CONSTANTES) 
 65,3%   

 
      

TIEMPO DE RECUPERACION DE 

LA INVERSION (AÑOS): 
 2,2          

VALOR PRESENTE NETO 

(MUS$) 
 8 921,43          
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Anexo L. Evaluación económica al implementar tecnología Súper-Claus. 

 

PROYECTO: INCREMENTO DE PRODUCCION DE AZUFRE MEDIANTE TECNOLOGÍA SUPER CLAUS 

EVALUACIÓN ECONÓMICA (MUS$ CONSTANTES) 

 

 

BASES DE LA EVALUACIÓN  

INVERSION FIJA ESTIMADA, MUS$  $           909,60  

FINANCIACIÓN, % 0% 

TASA DE INTERES ANUAL DEL CREDITO, EN DOLARES, % 8% 

PLAZO DE PAGO, AÑOS 10 

INVERSION EN CAPITAL DE TRABAJO, % 10% 

SEGUROS, % DE INVERSION 0,20% 

COSTO INCREMENTAL DE MANTENIMIENTO 5,00% 

TIEMPO DE VIDA DEL PROYECTO, AÑOS 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$  $   789 454,00  

NUMERO DE OPERARIOS POR TURNO, UN. 3  

NUMERO DE TURNOS, UN. 3  

FACTOR PRESTACIONAL 2  

ADMINISTRACION, % 3,00% 

COSTOS DE PRODUCCION, % 20,00% 

PRE-COMISION Y COMISION DE ARRANQUE 22,00% 
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EVALUACIÓN ECONÓMICA            

AÑO 0  1  2  3  4  5  6  7  8  9  10  

PLANTA & EQUIPOS, MUS$ 825,00                      

LICENCIA DE LA TECNOLOGIA, MUS$ 24,39                      

PARTES DE ESPERA, MUS$ 11,33                      

CARGA INICIAL CATALIZADOR & 

QUIMICOS; MUS$ 
349,25      404,295129      468,0221487      541,7941399    

TOTAL INVERSION, MUS$ 1 209,96                      

PRE-COMISION Y COMISION, MUS$ 266,19                      

FINANCIACION, MUS$ 0,00                      

CAPITAL DE TRABAJO, MUS$   121,00                   

                        

INGRESOS POR VENTA DE 

PRODUCTOS, MUS$ 
                      

INGRESOS POR VENTA DE AZUFRE, 

MUS$ 
  1 404,88                    

INGRESOS POR VENTA DE GAS DE 

COLA, MUS$ 
  -99,29                    

INGRESOS VENTA DE DIESEL POR 

INCREMENTO DE CARGA, MUS$ 
  7 209,64                    

INGRESOS VENTA DE GASOLINA POR 

INCREMENTO DE CARGA, MUS$ 
  4 966,64                    

INGRESOS VENTA POR INCREMENTO 

DE JET, MUS$ 
  6 308,44                    

VENTAS TOTALES, MUS$   19 790,31  21 818,82  22 909,76  24 055,25  25 258,01  26520,91  27 846,95  29 239,30  30 701,27  32 236,33  

                        

COSTOS VARIABLES 

INCREMENTALES, MUS$: 
                      

COSTOS MATERIA PRIMA, MUS$   6 755,29  7 093,05  7 447,70  7 820,09  8 211,09  8 621,65  9052,73  9 505,37  9 980,63  10 479,67  

COSTOS LOGISTICOS, MUS$   7 120,81  7 476,85  7 850,69  8 243,22  8 655,38  9 088,15  9542,56  10 019,69  10 520,67  11 046,71  

COSTOS DE PRODUCCION, MUS$   4 155,97  4 363,76  4 581,95  4 811,05  5 051,60  5 304,18  5 569,39  5847,86  6 140,25  6447,27  
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EVALUACIÓN ECONÓMICA            

AÑO 0  1  2  3  4  5  6  7  8  9  10  

COSTOS TOTALES VARIABLES, MUS$   1 8032,06  1 8933,66  19 880,34  20 874,36  21 918,08  23013,98  24 164,68  25 372,92  2 6641,56  27 973,64  

                       

COSTOS FIJOS INCREMENTAELS, 

MUS$ 
  

 
                  

COSTOS PERSONAL PLANTA, MUS$   59,68  62,67  65,80  69,09  72,54  76,17  79,98  83,98  88,18  92,59  

COSTOS ADMINISTRATIVOS, MU$   38,11  40,02  42,02  44,12  46,33  48,64  51,08  53,63  56,31  59,13  

 DEPRECIACION, MUS$   127,05  133,40  140,07  147,07  154,42  162,15  170,25  178,77  187,70  197,09  

 MANTENIMIENTO, MUS$   63,52  66,70  70,03  73,54  77,21  81,07  85,13  89,38  93,85  98,54  

* INTERESES DE FINANCIACIÓN, 

MUS$ 
  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  

 SEGUROS, MUS$   2,54  2,67  2,80  2,94  3,09  3,24  3,41  3,58  3,75  3,94  

COSTO FIJOS TOTALES, MUS$   290,91  305,45  725,02  336,76  353,60  839,30  389,84  409,33  971,59  451,29  

                        

COSTOS TOTALES, MUS$   18 322,96  19 239,11  20 605,36  21 211,12  22 271,68  23 853,28  24 554,52  25 782,25  27 613,16  2 8424,93  

UTILIDAD ANTES DE IMPUESTO 

(MUS$) 
  1 467,35  2 579,71  2 304,40  2 844,13  2 986,33  2 667,63  3 292,43  3 457,05  3 088,11  3 811,40  

IMPUESTOS (MUS$)    498,90  1298,11  1159,57  1431,16  1502,72  1342,35  1656,75  1739,59  1 553,94  1 917,90  

UTILIDAD DESPUES DE IMPUESTOS 

(MUS$) 
  968,45  1 281,60  1 144,82  1 412,96  1 483,61  1 325,28  1 635,68  1 717,46  1 534,17  1 893,50  

                        

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) -1.209,96 974,50  1 415,00  1 284,89  1 560,03  1 638,03  1 487,42  1 805,93  1 896,23  1 721,88  2 090,59  

FLUJO DE CAJA (MUS$ 

CONSTANTES) 
-1.209,96 928,09  1 283,44  1 109,94  1 283,44  1 283,44  1 109,94  1 283,44  1 283,44  1 109,94  1 283,44  

            

TASA INTERNA DE RETORNO A 10 

AÑOS (US$ CONSTANTES) 
  89,8%     

  
            

TIEMPO DE RECUPERACION DE LA 

INVERSION (AÑOS): 
  1,2                    

VALOR PRESENTE NETO (MUS$)             6 239,96                    
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Anexo M. Evaluación económica al implementar tecnología Lu-Venturi. 

 

PROYECTO: INCRMENTO DE PRODUCCION DE AZUFRE CON TECNOLOGÍA LU-VENTURI Y ENRIQUECER 

GAS ÁCIDO 

EVALUACIÓN ECONÓMICA (MUS$ CONSTANTES) 

BASES DE LA EVALUACIÓN  

INVERSION FIJA ESTIMADA, MUS$  $           740,00  

FINANCIACIÓN, % 0% 

TASA DE INTERES ANUAL DEL CREDITO, EN DOLARES, % 8% 

PLAZO DE PAGO, AÑOS 10 

INVERSION EN CAPITAL DE TRABAJO, % 10% 

SEGUROS, % DE INVERSION 0,20% 

COSTO INCREMENTAL DE MANTENIMIENTO 5,00% 

TIEMPO DE VIDA DEL PROYECTO, AÑOS 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$  $   789 454,00  

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% 
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EVALUACIÓN ECONÓMICA            

AÑO 0  1  2  3  4  5  6  7  8  9  10  

PLANTA & EQUIPOS, MUS$ 650,00                      

LICENCIA DE LA TECNOLOGIA, MUS$ 15,50                      

PARTES DE ESPERA, MUS$ 7,20                      

CARGA INICIAL CATALIZADOR & 

QUIMICOS; MUS$ 
31,30                      

TOTAL INVERSION, MUS$ 704,00                      

PRE-COMISION Y COMISION, MUS$ 70,40                      

FINANCIACION, MUS$ 0,00                      

CAPITAL DE TRABAJO, MUS$   70,40                   

                        

INGRESOS POR VENTA DE 

PRODUCTOS, MUS$ 
                      

INGRESOS POR VENTA DE AZUFRE, 

MUS$ 
  1 404,88                    

INGRESOS POR VENTA DE GAS DE 

COLA, MUS$ 
  -99,29                    

INGRESOS VENTA DE DIESEL POR 

INCREMENTO DE CARGA, MUS$ 
  7 209,64                    

INGRESOS VENTA DE GASOLINA POR 

INCREMENTO DE CARGA, MUS$ 
  4 966,64                    

INGRESOS VENTA POR INCREMENTO 

DE JET, MUS$ 
  6 308,44                    

VENTAS TOTALES, MUS$   19 790,31  21 818,82  22 909,76  24 055,25  25 258,01  26 520,91  27 846,95  29 239,30  30 701,27  32 236,33  

                        

COSTOS VARIABLES 

INCREMENTALES, MUS$: 
                      

COSTOS MATERIA PRIMA, MUS$   4 571,54  4 800,11  5 040,12  5 292,13  5 556,73  5 834,57  6 126,30  6 432,61  6 754,24  7 091,95  

COSTOS LOGISTICOS, MUS$   12 789,86  13 429,36  14 100,83  14 805,87  15 546,16  16 323,47  17 139,64  17 996,62  18 896,45  19 841,28  

COSTOS DE PRODUCCION, MUS$   2 077,98  2 181,88  2 290,98  2 405,52  2 525,80  2 652,09  2 784,70  2 923,93  3 070,13  3 223,63  
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EVALUACIÓN ECONÓMICA            

AÑO 0  1  2  3  4  5  6  7  8  9  10  

COSTOS TOTALES VARIABLES, MUS$   19 439,38  20 411,35  21 431,92  22 503,52  23 628,69  24 810,13  26 050,63  27 353,17  28 720,82  30 156,87  

                       

COSTOS FIJOS INCREMENTAELS, 

MUS$ 
  

 
                  

COSTOS PERSONAL PLANTA, MUS$   59,68  62,67  65,80  69,09  72,54  76,17  79,98  83,98  88,18  92,59  

COSTOS ADMINISTRATIVOS, MU$   22,18  23,28  24,45  25,67  26,96  28,30  29,72  31,20  32,76  34,40  

 DEPRECIACION, MUS$   73,92  77,62  81,50  85,57  89,85  94,34  99,06  104,01  109,21  114,67  

 MANTENIMIENTO, MUS$   36,96  38,81  40,75  42,79  44,93  47,17  49,53  52,01  54,61  57,34  

* INTERESES DE FINANCIACIÓN, 

MUS$ 
  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  0,00  

 SEGUROS, MUS$   1,48  1,55  1,63  1,71  1,80  1,89  1,98  2,08  2,18  2,29  

COSTO FIJOS TOTALES, MUS$   194,22  203,93  214,12  224,83  236,07  247,88  260,27  273,28  286,95  301,29  

                        

COSTOS TOTALES, MUS$   19 633,60  20 615,28  21 646,05  22 728,35  23 864,77  25 058,00  26 310,90  27 626,45  29 007,77  30 458,16  

UTILIDAD ANTES DE IMPUESTO 

(MUS$) 
  156,71  1 203,54  1 263,71  1 326,90  1 393,24  1 462,91  1 536,05  1 612,85  1 693,50  1 778,17  

IMPUESTOS (MUS$)    53,28  409,20  429,66  451,15  473,70  497,39  522,26  548,37  575,79  604,58  

UTILIDAD DESPUES DE IMPUESTOS 

(MUS$) 
  103,43  794,33  834,05  875,75  919,54  965,52  1013,79  1064,48  1117,71  1173,59  

                        

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) -704,00 106,95  871,95  915,55  961,32  1 009,39  1 059,86  1 112,85  1 168,50  1 226,92  1 288,27  

FLUJO DE CAJA (MUS$ 

CONSTANTES) 
-704,00 101,86  790,88  790,88  790,88  790,88  790,88  790,88  790,88  790,88  790,88  

TASA INTERNA DE RETORNO A 10 

AÑOS (US$ CONSTANTES) 
  71,1%     

  
            

TIEMPO DE RECUPERACION DE LA 

INVERSION (AÑOS): 
  1,8                    

VALOR PRESENTE NETO (MUS$)   3 671,21                    
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Anexo N. Cálculos de margen de la recuperación de azufre y refinación de 

crudo. 

 

 

  

Caso 

Base Alternativa I 

Alternativa 

II 

Alternativa 

III 

Azufre producido  

TMD 49,3  62  80,6  72,4  

Flujo de aire 

lb/h 14 627  8 544  14 000  14 000  

Flujo de GAA 

lb/h 4 599  5 200  7 093  6 071  

Flujo de GADAR 

lb/h 3 400  4 000  4 000  3 500  

Flujo de oxigeno 

lb/h 0  1200  0  0  

CO2FA,(p/p) 0,209  0,35  0,209  0,209  

CH2SGC, ppmw 200  200  200  200  

CSO2GC, % 3  2,97  1,2  2,42  

Tasa interna de 

retorno 

años   65% 90% 71% 

Valor presente neto 

MUS$   8 921,43 6 239,96 3 671,21 

Periodo de Retorno 

años   2,17 1,17 1,68 
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Anexo O. Condiciones actuales de margen de la recuperación de azufre y 

refinación de crudo. 

 

 

Condiciones Actuales 

Carga de crudo 21 5000  BPD 

Margen 12,3  US$ 

      

      

Utilidad bruta 2 644 500,00  US$/día 

      

      

      

      

      

  Diferencia 123 204,75 

  

Diferencia, 

año 42 998 457,75 
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Anexo P. Utilidad por mayor procesamiento de H2S 

 

 

Condiciones por mayor procesamiento de H2S 

Carga 225 000  BPD 

Margen  12,3  US$ 

Aumento de Producción de azufre 22,5  TMD 

Precio del azufre 9,1  US$/TM 

      

Mayor ingreso por azufre 204,75  US$/día 

Utilidad bruta 2 767 500,00  US$/día 

      

Total 2 767 704,75    

      

US$/día     

US$/año     
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Anexo Q. Selección del paquete de termodinámica apropiado 

 

 

 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  

PROBLEMAS A 

CONSIDERAR 

 

Naturaleza de la 

mezcla 

Rango de presión 

y temperatura 

Disponibilidad 
de datos (Pará-

metros de inter-
acción binarios). 

 

 

Posibilidad de 

dividir en fases 

Hydrocarbon 
(HC) 

 Compuestos Po-
lares (PC) 

Electrólito 

Asociando 
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ANEXO R. Árbol de decisiones para escogencia del paquete termodinámico. 

HC: Hidrocarburos. 
LG: Gases livianos. 
PC: Componentes polares orgánicos. 
Crit: Crítico. 
Criogénico. 

 

 

 

 

 

  

NATURALEZA 
DE LA MEZ-

CLA 

Rango de ebu-

llición de los 
componentes 

 

TP 

BIP 

Posible Fase 

SRK, 

PR 

PR 

PR, 

BWRS 

WILSON 

NRTL 

UNIQUAC 

PSRK 

NRTL modificado 

AGUA AGRIA (NH3, CO2, 
H2S, H2O). 

Solución de amina con 

CO2 y H2S. 

Polímero. 

 

 

 

 

 

 

 

Especial 

PC y LG con HC 

Electrolítico 

PC y LG con HC 
Disponible 

No disponible 
Si 

No 

HC y/o LG 

Restringido 

Sin restricción 
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ANEXO S. RESULTADOS 2 017 DEL GRUPO EMPRESARIAL ECOPETROL 
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