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SINTESIS

En este trabajo se propone una alternativa de produccién de azufre en la Refineria “Camilo
Cienfuegos” de acuerdo a la tecnologia Claus que de solucion a la alta concentracién de
sulfuro de hidrdgeno en la corriente que se obtiene a partir de la hidrofinacion de las naftas
y el diesel y que no se utiliza en el sistema de gas combustible por lo que se quema en el
flare. Para ello se realiza una busqueda de proveedores (licenciantes) que se distinguen por
su experiencia y prestigio internacional. Se describen los diagramas de flujos, las
especificaciones de proceso, se calculan las corrientes involucradas en los procesos de
acuerdo a los balances de masa y energia, costo de los equipos involucrados por cada
proveedor. Posteriormente utilizando métodos matematicos — financieros se calcula la tasa
interna de rendimiento (TIR) y del valor actual neto (VAN). Apoyado en los resultados de
los indicadores dinamicos se recomienda utilizar la variante de produccién de azufre segin
el proveedor LURGI donde el VAN arroja 9 839 198,65 USD, la TIR 41% de rentabilidad
en funcidn del costo de oportunidad con el tiempo de recuperacion de la inversion es en 4,8

anos.



ABSTRACT

The present research paper consists of an alternative proposal for the production of sulphur
at Camilo Cienfuegos Oil Refinery, as per Claus technology, in order to provide a solution
to the issue of high concentration of hydrogen sulphide in the stream obtained from the
hydrotreatment of naphthas and diesel, which are not used in the fuel gas system, and

therefore burnt in the flare.

To that end, a search was carried out for the main suppliers (licensors) taking into

consideration their experience and international recognition.

The flow diagrams and process specifications are described. And the streams involved in
the processes are calculated according to mass and energy balances, as well as the cost of

the involved equipment of each supplier.

Subsequently, using mathematical - financial methods, the internal performing rate (TIR)

and the current net value (VAN) are also calculated.

Taking into consideration the results of the dynamic indicators, it is recommended to use
the alternative of producing sulphur as per LURGI supplier, in which VAN entails 9 839
198,65 USD, and TIR 41% cost effective, with a payback period of 4,8 years.
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Introduccion

INTRODUCCION

La Refineria “Camilo Cienfuegos” ubicada al noroeste de la bahia de la Ciudad de
Cienfuegos, su construccion se inicié en 1977 en colaboracién con la antigua Union
Soviética y fue puesta en explotacion en el periodo entre 1983 y 1990, el esquema de
produccion concebido es Hydroskimming, disefiada para procesar 65000 BPD de crudo

Romashkino los cuales se utilizarian para satisfacer parte de la demanda nacional.

Esta tenia concebido inicialmente una unidad de recuperacion de la solucion de
dietanolamina (DEA) con una planta de produccion de azufre (Claus) provisto con
capacidad para recuperar 12,500 t/h de sulfuro de hidrdgeno presente en el gas combustible
excedente, proveniente de las unidades de hidrofinacion de turbo, hidrofinacion de
keroseno e hidrofinacion de diesel. Debido a que los productos kerosina, turbo y diesel
obtenidos en la destilacion atmosférica cumplen con las especificaciones para la
comercializacion en el mercado nacional, no hubo la necesidad de poner en funcionamiento
dichas plantas; en el caso de las unidades de recuperacion de la solucion de dietanolamina
(DEA) y de la planta de produccion de azufre (Claus) se transfirieron las tecnologias para

0tros usos.
En estos momentos se cuenta con:

I.- Una planta de reformacion catalitica (Seccion 200), la materia prima es fraccion 70-180
°C y esta conformada por dos (2) bloques, pudiendo ser tratados los gases del primer

bloque:
1. Bloque de hidrofinacion de nafta. Entre sus procesos se encuentra:

> La refinacion con hidrégeno de la materia prima con circulacion de gas

hidrogenado.
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Introduccion

I1.- Una planta de hidrofinacion de diesel (Seccion 300-1), la materia prima es la fraccion
180-350 °C, con el fin de obtener el combustible diesel con un contenido de azufre del 0,2

% (peso).

Entre sus procesos se encuentra el tratamiento combinado del gas recirculante rico en
hidrogeno y del gas hidrocarbonado utilizando una solucién de amina al 40 % MDEA. En
el proceso de regeneracion de la MDEA se obtienen gases acidos con altas concentraciones
de sulfuro de hidrogeno, los cuales se incorporan al sistema de gas combustible, una parte
se reutiliza en los quemadores y hornos de la refineria pero otra parte va a quemarse al
flare. Los excesos aproximados que marchan al sistema de gas combustible de la planta se
cuantifican con un controlador de flujo y el promedio es de 19 300 Nm3/h.

Por lo tanto al tomarse la decisién de reactivar la planta de hidrofinacion de diesel, se
disminuira el contenido de azufre en el producto final lo que conlleva a un incremento de la
concentracion de sulfuro de hidroégeno (H.S) en la corriente de gas combustible. La planta
de hidrofinacién de diesel estd disefiada para alcanzar hasta 0,2%(peso) de azufre en el
diesel hidrofinado cumpliendo con las especificaciones N° 321 declarada en PEMEX
(2006), esto nos permite insertarnos en la produccion de diesel para la exportacion ademas

de satisfacer las exigencias que se requieren para el consumo en los grupos electrogenos.

El tratamiento de destilados comprende la remocion o reduccion de impurezas como:
sulfuro de hidrégeno (H,S), agua, tiofenos, compuestos del nitrégeno entre otros para
alcanzar especificaciones de calidad, preservar la vida de los catalizadores, el cuidado
ambiental y/o la seguridad operacional, en la practica el objetivo de cada tratamiento esta
definido tanto para el tipo de corriente a tratar, como en el proceso que se emplee, siempre
atento que el manejo de los residuales no afecte la seguridad del personal, la tecnologia

instalada y/o el medio ambiente que nos rodea.
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Problema de Investigacion

¢Como eliminar las altas concentraciones de sulfuro de hidrogeno presente en los gases
acidos desorbidos en el tratamiento con MDEA, provenientes de los bloques de

hidrofinacion de nafta e hidrofinacion de diesel en la refineria “Camilo Cienfuegos”?

Hipotesis de la Investigacion

Si se desarrolla una planta de produccion de azufre, es posible eliminar las altas
concentraciones de sulfuro de hidrégeno de los gases acidos desorbidos en el tratamiento
con MDEA.

Objetivo General

Proponer un proceso de produccion de azufre a partir del sulfuro de hidrogeno presente en

los gases &cidos desorbidos en el tratamiento con MDEA.

Obijetivos especificos

Realizar un estudio tedrico basado en reportes bibliograficos para identificar diferentes

alternativas de produccion de Azufre.

Realizar analisis de posibles proveedores y/o licenciantes de tecnologias Claus para la

produccion de azufre utilizando como materia prima gases acidos.

Aplicar las diferentes alternativas de produccion de azufre de acuerdo a las tecnologias

propuestas por diferentes licenciantes, incluyendo los calculos de las corrientes del proceso.

Valorar técnico - econémicamente las variantes propuestas por cada licenciante de acuerdo

a las especificaciones del proceso.

Comparar las variantes de produccion de azufre de acuerdo a las tecnologias propuestas
por los diferentes licenciantes teniendo en cuenta los criterios de evaluacion y seleccion de

proyectos.
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Descripcion de la estructura del trabajo.

En el capitulo I se describen los fundamentos y elementos tedrico-practicos referidos al
proceso Claus, se presentan los resultados de la busqueda de los principales proveedores de
dicha tecnologia, asi como una alusion del impacto ambiental. Se hace referencia a las
herramientas de evaluacion técnico-econdmica a utilizar, ademas de una descripcion de
algunos de los programas de simulacion que se pueden utilizar en funcién del calculo de las

utilidades, finalmente se emiten conclusiones parciales.

En el capitulo Il se describen los métodos utilizados, entre ellos la recoleccion de datos,
procesos disefiados por los licenciantes, las similitudes y diferencias entre ambos,
metodologias para la ejecucion de los balances de masa y energia, se definen los equipos
propuestos de los modulos de simulacion utilizados para el célculo de las utilidades de
acuerdo a la seleccion del modelo termodinamico, aplicacion del método del VAN, la TIR
y el PRI para evaluar y seleccionar la mejor alternativa para la inversion y se dan las

conclusiones parciales.

En el capitulo 111 se presentan para ambos licenciantes y/o proveedores, los resultados de
las corrientes de acuerdo a los calculos de los balances de masa, ademas de la estimacion de
los costos y las producciones, las ganancias unitarias, el célculo de los indicadores
dindmicos y una comparacion de los mismos para definir la mejor alternativa para la

inversion de una planta de obtencidn de azufre basado en tecnologia Claus.
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Capitulo 1

CAPITULO 1

Analisis bibliogréfico.

Fundamentos y elementos tedrico-practicos del estudio.

En el actual capitulo se describen los fundamentos y elementos tedrico-practicos referidos
al proceso Claus, se presentan los resultados de la busqueda de los principales proveedores
de dicha tecnologia, asi como una alusion del impacto ambiental. Se hace referencia a las
herramientas de evaluacion técnico-econdmica a utilizar, ademas de una descripcion de
algunos de los programas de simulacion que se pueden utilizar en funcién del calculo de las

utilidades, finalmente se emiten conclusiones parciales.

1.1 Referencias del proceso Claus.

En los Gltimos tiempos cada vez méas sectores de la sociedad sefialan los efectos adversos
de las emisiones de compuestos de azufre en la salud humana, asi como en la degradacion
de ecosistemas tales como: rios, bosques, lagos e incluso edificios y monumentos
histéricos. EI fendmeno de la lluvia acida ha sido ampliamente relacionado con las

emisiones de compuestos de azufre.

En las ultimas décadas segun Paskall (1979) y Mora (1998) los gobiernos de todo el mundo
han regulado las emisiones, de manera cada vez mas restrictiva. Por ejemplo, la necesidad
de un menor contenido en azufre del gas oil, ha llevado a limitar su contenido al 0,05% en
octubre de 1996; y las previsiones para los afios 2000 y 2005 fueron de 150 y 50 ppm
respectivamente. Esto ha hecho aumentar la demanda de unidades de recuperacion de

azufre, asociado a una mayor intensidad en la desulfuracion de los productos del petréleo.

Pagina 5



Capitulo 1

Son de esperar legislaciones mas restrictivas en los limites de emisiones permitidas; en
1995 el gobierno espafiol, mediante real decreto, fijé la emision de instalaciones

industriales en 1700 mg/m3 de SO, para el afio 2003.

Los compuestos de azufre estan presentes en casi todas las materias primas naturales,

empleadas para la produccion de energia, por ejemplo gas natural, petréleo y carbén.

Originalmente, el proceso Claus citado por Pérez Baez (2003) fue desarrollado para
recuperar el azufre consumido en la produccién de carbonato sodico (Na2COs), mediante el
método Leblanc, reacciéon (1.1), (1.2) y (1.3):

2NaCl + H,SO, = Na,SO, + 2HCI (11)
Na,SO, + 2C = Na,S + 2CO;, (1.2)
Na,S + CaCOjs = Na;CO; + CaS (1.3)

El proceso fue desarrollado por Carl Friedrich Claus, un quimico londinense, que registro la

primera patente para el Reino Unido en 1883.

En una primera etapa, se introducia CO2 en una mezcla de CaS y H,O a fin de obtener

acido sulfhidrico H,S, de acuerdo a la ecuacion general, reaccion (1.4):
CaS + H,0 + CO, = CaCOs + HS (1.4)

Esta operacion se llevaba a cabo en un recipiente empleando un método discontinuo, o bien

en varios recipientes si se ejecutaba de manera continua.

En este ultimo caso, el sistema disponia de tuberias y valvulas de interconexion, para poder
intercambiar los recipientes y recargarlos de CaS y H,O; de esta manera se mantenia un

suministro continuo de H,S a la segunda etapa del proceso.

En 1938, la empresa alemana I. G. Farbenindustrie A.G., introduce el llamado Proceso
Claus Modificado segun Pérez, Ling (2003), la modificacion no solo aumentaba la
capacidad del proceso, sino que ademas permitia la recuperacion energética del calor antes

disipado.
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Capitulo 1

El disefio modificado se muestra en la figura 1.1. La oxidacion parcial del H,S se verifica
en dos etapas. En la primera etapa un tercio del H,S a reaccionar, se oxida quemandose en

una caldera y el calor generado se empleaba para la produccion de vapor.

Hz2S

Aire
Separador

de Azufre
Catalizador

Horno Claus

Colector de
azufre

Figura 1.1. Disefio modificado del Claus.

La reaccion (1.5) es la siguiente:

3H,S + 3/20, = SO, + H,0 + 2H,S + 124.5 keal (a 1100°C) (1.5)
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En la segunda etapa, los 2/3 restantes de H,S reaccionan, en presencia de un catalizador,

con el SO, producido en la caldera, reaccion (1.6):
2H,S + SO, = 3/xSx + 2H,0 + 22.2 kcal (a 370°C) (1.6)

Los beneficios de este esquema son los siguientes:
-En torno a 4/5 de la energia producida por la reaccion global se recuperan.
-Se eliminaba el problema de mantener bajas temperaturas en el "horno Claus".
-La capacidad de tratamiento se incrementa unas cincuenta veces.

En los primeros disefios, en los que todo el sulfhidrico se inyecta a la caldera, la
temperatura de los gases de salida es de 280°C y la temperatura del catalizador se sitGa en
385°C. El azufre producido se recoge, en estado liquido, en la salida del reactor y en un
separador de azufre por donde pasaban los gases de salida. El rendimiento medio de este
proceso varia entre el 92 y el 94% respecto al azufre de la alimentacion.

Desde 1938 se han mejorado los disefios, por medio de la adicion de nuevos lechos
cataliticos y también mediante la condensacion de azufre en diferentes etapas, a fin de
desplazar el equilibrio de la reaccion hacia las condiciones de maxima recuperacion de

azufre.
Fundamento del proceso Claus en la actualidad.

Los procesos basados en la reaccion de Claus, han demostrado ser tecnologias fiables para
la eliminacién eficiente de compuestos de azufre citado en Peter (2006), y la produccion de
azufre de alta calidad. En la actualidad, mas de 93 millones de toneladas de azufre se

producen al afio mediante este proceso.

El proceso Claus ha evolucionado a lo largo de los afios, en la actualidad es capaz de tratar
cargas en un amplio rango de composiciones y caudales, citado en Paskall (1979). Este
desarrollo continua hoy en dia, en campos tales como la "oxidacion directa" del H,S o
procesos en fase liquida. La investigacion en catalizadores ha hecho grandes avances en la
reaccion H,S-SO, y en la hidrdlisis de sulfuro de carbonilo y el disulfuro de carbono a
acido sulfhidrico. La simulacién y modelacion de las reacciones quimicas del proceso

Claus en ordenadores, son cada vez més precisas.
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Capitulo 1

El proceso Claus consiste, basicamente, en la conversion del acido sulfhidrico a agua y
azufre vapor, empleando un reactor térmico (también llamado horno de reaccion u horno
Claus), condensadores, recalentadores y lechos cataliticos; el gas resultante, generalmente
Ilamado "gas de cola”, se envia a un horno para su incineracién a SO, o bien a un proceso
para reducir ain mas su concentracion en compuestos de azufre, en un tratamiento de gas

de cola.

El proceso Claus se divide tipicamente en dos etapas, en una etapa térmica y una etapa
catalitica, Paskall (1979).

En la etapa térmica (la camara de combustion) aprox. 1 / 3 de los compuestos de azufre
contenidos en los gases de alimentacion se combustionan con la cantidad adecuada de aire
para formar SO,. Esto es con el fin de obtener una relacion H,S/ SO, deseada para una
buena combustién. Sin embargo, en la cAmara de combustion, tienen lugar una multitud de

reacciones, siendo las mas importantes (1.7) y (1.8):

Reacciones:
Etapa de Combustién 2 H,S + SO, = 1,5 S, + H,0 .7
Etapa de Combustién 3H,S + 3/2 O, = 2H,S + SO, + H,0 (1.8)

La etapa catalitica (reactores Claus), a temperaturas méas bajas que la etapa térmica, se
proyecta hacia la produccion de azufre por la reaccion del H,S y resto de SO, reaccién
(1.9).

Reacciones:
Etapa Catalitica 2 H,S + SO, = 3/x Sx + 2H,0 (1.9

Sx: forma alotrépica del azufre,

Este proceso posee como ventajas que puede tratar concentraciones de H,S variando del
10% y hasta 100%, también puede tratar cargas procedentes de torres de tratamiento de
agua &cida con altas concentraciones de amoniaco. El proceso admite grandes variaciones

en el caudal de carga, hasta la quinta parte del caudal de disefio.
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En cuanto a la eficacia, se pueden conseguir conversiones del 94-96% sobre el azufre en la
entrada; afiadiendo una etapa posterior llamada tratamiento de gas de cola, usualmente

absorcion con aminas, se consiguen conversiones del 99,9%.

1.2 Principales licenciantes y/o proveedores de la tecnologia

Claus.

Dentro de los principales proveedores y/o licenciantes de acuerdo con LURGI (2009),
PROSERNAT (2009) y Worley Parson (2009) con experiencia y prestigio internacional nos

encontramos con los siguientes:

1) LURGI, presenta instalada bajo su licencia mas de 160 unidades comerciales de
recuperacion de azufre, lo cual muestra experiencia probada, tanto en la recuperacion de
azufre como en el tratamiento de los gases de cola. Dentro de los esquemas

tecnoldgicos que muestra en sus fichas comerciales estan:

Unidades Claus de dos etapas basada en su propia tecnologia.

Unidad de TGT basada en su tecnologia LTGT

Incineradores térmicos

Unidades de degassing basado en tecnologia Aquisulf de LURGI.

Proponen que el proceso catalitico de gases de cola permite obtener rendimientos de azufre
por encima del 99,9%. LURGI ofrece sistemas de absorcion quimica que permite eliminar
los remanentes de H,S. El degassing garantiza niveles de H2S en el azufre liquido inferiores

a 10 ppm peso. El turndown es de 30% manteniendo los requerimientos de calidad.

Ademas puede proporcionar soporte adicional de servicios y asistencia de ingenieria
durante las fases de disefio, construccidn, arranque y post-arranque. Propone servicio de

capacitacion al personal durante todas estas fases antes mencionadas.
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2) PROSERNAT, presenta instalada bajo su licencia mas de 20 unidades comerciales de
recuperacion de azufre, es una empresa subsidiaria del Instituto Francés de Petroleo.
Dentro del tratamiento de gases de cola muestran referencias de unidades instaladas en
la India e Iran. Dentro de los esquemas tecnoldgicos que muestra en sus fichas

comerciales estan:

- Unidades Claus de dos etapas basadas en su propia tecnologia.

- Tratamiento de los gases de cola mediante tecnologia Sultimate.
- Secciones de incineracion.

- Unidades de degassing y almacenamiento.

Proponen que el proceso catalitico de gases de cola permite obtener rendimientos de azufre

por encima del 99,95%.

Ademas puede proporcionar soporte adicional de servicios y asistencia de ingenieria
durante etapas como la de disefio, construccion, arranque y post arranque. Es capaz de

operar con un turndown hasta un 60% de su capacidad nominal.

3) WORLEY PARSONS, presenta instalada bajo su licencia mas de 28 Unidades
comerciales de recuperacion de azufre. Dentro de los esquemas tecnologicos que

muestra en sus fichas comerciales estan:

- WorleyParson Claus sulphur recovery
- WorleyParsons BSR / Amine

- WorleyParsons sulphur degassing.

Su propuesta de Claus se caracteriza por tener quemadores de gases acidos de alta
intensidad, ademas que ofrecen un sistema confiable de control de combustion (H2S/SOz),
obtienen una baja temperatura en el condensador final de azufre. Es capaz de operar con un

turndown hasta un 30% de su capacidad nominal.
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De acuerdo con las revisiones de las fichas técnicas — econdmicas revisadas el autor
considera que las propuestas de los licenciantes y/o proveedores de LURGI vy

PROSERNAT satisfacen las caracteristicas que se requieren para el trabajo.

1.3 Azufre como contaminante.

Los déxidos de azufre y nitrégeno son las principales causas de la acidificacién tanto del
suelo como de las aguas cita PETROBRAS (2011). Los compuestos de azufre son
responsables de dos tercios del total de la lluvia acida y los compuestos de nitrégeno no
producen acidificacion si los mismos son absorbidos por las plantas. Dentro de dichos
compuestos sulfurados el SO, es el principal contaminante y se produce en la combustion
de carbdn y del petréleo crudo. Su concentracién varia de acuerdo a la procedencia del
mismo por lo que se pueden dar valores de décimas de uno por ciento a dos o tres por

ciento en peso.
Ciclo del Azufre

El azufre se transforma en diversos compuestos y circula a través de la ecdsfera en el ciclo
del azufre, principalmente sedimentario citado en Estrucplan on line (2012). Entra en la
atmosfera desde fuentes materiales como sulfuro de hidroégeno (H,S), gas incoloro y
altamente venenoso con olor a huevos podridos. Cerca de un tercio de todos los compuestos
de azufre y 99% del dioxido de azufre que llegan a la atmdsfera desde todas las fuentes,
proviene de las actividades humanas. La combustion de carbon y petréleo que contienen
azufre, destinada a producir energia eléctrica, representa cerca de dos tercios de la emision,
por humanos, de dioxido de azufre a la atmdsfera. El tercio restante proviene de procesos
industriales como la refinacion del petréleo y la conversién (por fundicion) de compuestos

azufrados de minerales metalicos en metales libres como el cobre, plomo y zinc.
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En la atmosfera, el didxido de azufre, reacciona con oxigeno para producir trioxido de
azufre (SO3), el cual reacciona con vapor de agua para producir mindsculas gotas de acido
sulfurico (H,SO,4). También reacciona con otras sustancias quimicas. Estas goticulas de
H.SO, y particulas de sulfato caen a la tierra como componentes de la lluvia acida, que

dafa los arboles y la vida acuatica.

La lluvia &cida y otros tipos de precipitacion acida como neblina, nieve, etc. han Ilamado
recientemente la atencion publica como problemas especificos de contaminacion
atmosférica secundaria citado en Chang y Robinson (2006); sin embargo, la magnitud
potencial de sus efectos es tal, que cada vez se le dedican mas y mas estudios y reuniones,
tanto cientificas como politicas ya que en la actualidad hay datos que indican que la lluvia
es en promedio 100 veces mas acida que hace 200 afios.

1.4 Analisis de las herramientas de evaluacidon técnico -

econdmica.

Para realizar la evaluacion técnico-econdmica de proyectos se pueden utilizar diferentes
herramientas, entre las que podemos citar los métodos matematico-financieros por su gran
utilidad para la toma de decisiones por parte de los administradores financieros, ya que un
analisis que se anticipe al futuro puede evitar posibles desviaciones y problemas a largo
plazo. Las técnicas de evaluacién econdmica segun Gary y Handwerk (1994) son
herramientas de uso general. Lo mismo puede aplicarse a inversiones industriales o de
servicios. El valor presente neto y la tasa interna de rendimiento se mencionan juntos
porque en realidad es el mismo método, sélo que sus resultados se expresan de manera
distinta. Recuérdese que la tasa interna de rendimiento es el interés que hace el valor
presente igual a cero, lo cual confirma la idea anterior. Estas técnicas de uso muy extendido
se utilizan cuando la inversion produce ingresos por si misma, el VAN, la TIR y el PRI se
aplican cuando hay ingresos, independientemente de que la entidad pague o no pague

impuestos. A continuacion se explica en qué consiste cada uno.
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1.4.1 Valor actual neto (VAN).

El valor actual neto también conocido como valor actualizado neto (en inglés net present
value) citada por Peters (2003), cuyo acronimo es VAN (en inglés NPV), es un
procedimiento que permite calcular el valor presente de un determinado numero de flujos
de caja futuros, originados por una inversion. La metodologia consiste en descontar al
momento actual (es decir, actualizar mediante una tasa) todos los flujos de caja futuros del
proyecto. A este valor se le resta la inversion inicial, de tal modo que el valor obtenido es el

valor actual neto del proyecto.

El método de valor presente es uno de los criterios econdmicos mas ampliamente utilizados
en la evaluacion de proyectos de inversion. Consiste en determinar la equivalencia en el
tiempo O de los flujos de efectivo futuros que genera un proyecto y comparar esta
equivalencia con el desembolso inicial. Cuando dicha equivalencia es mayor que el
desembolso inicial, entonces, es recomendable que el proyecto sea aceptado.

La formula que nos permite calcular el VValor Actual Neto es:

Vi (1.10)

VAN = Z( il

ra . . ,
Ve representa los flujos de caja en cada periodo t.
Ty: es el valor del desembolso inicial de la inversion.
1t: es el nimero de periodos considerado.

El tipo de interés es k. Si el proyecto no tiene riesgo, se tomara como referencia el
tipo de la renta fija, de tal manera que con el VAN se estimara si la inversion es
mejor que invertir en algo seguro, sin riesgo especifico. En otros casos, se utilizara

el coste de oportunidad.
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Cuando el VAN toma un valor igual a 0, k pasa a llamarse tasa interna de retorno (TIR). La

TIR es la rentabilidad que nos esta proporcionando el proyecto, segin Tabla 1.1.

Tabla 1.1 Criterios de rentabilidad.

Valor Significado Decision a tomar
La inversién produciria | El proyecto puede
VAN >0 ganancias por encima de la | aceptarse.
rentabilidad exigida (r).
La inversién produciria | El proyecto deberia
VAN <0 ganancias por debajo de la | rechazarse.
rentabilidad exigida (r).
Dado que el proyecto no
agrega valor monetario por
encima de la rentabilidad
. . . .| exigida (r), la decision
VAN =0 L_a INVersion no ,prqducma deberia basarse en otros
ni ganancias ni pérdidas. .
criterios, como la
obtencion de un mejor
posicionamiento en el
mercado u otros factores.

El valor actual neto es muy importante para la valoracion de inversiones en activos fijos, a
pesar de sus limitaciones en considerar circunstancias imprevistas o excepcionales de
mercado. Si su valor es mayor a cero, el proyecto es rentable, considerandose el valor

minimo de rendimiento para la inversion.
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Puede considerarse también la interpretacion del VAN, en funcién de la creacién de valor
para la empresa:

- Si el VAN de un proyecto es positivo, el proyecto crea valor.
- Si el VAN de un proyecto es negativo, el proyecto destruye valor.

- Si el VAN de un proyecto es cero, el proyecto no crea ni destruye valor.

Ventajas de utilizar el VAN:

- Es muy sencillo de aplicar, ya que para calcularlo se realizan operaciones

simples.

- Tiene en cuenta el valor de dinero en el tiempo.

Inconvenientes de utilizar el VAN:
- Dificultad para establecer el valor de k. A veces se usan los siguientes criterios
o0 Coste del dinero a largo plazo.
0 Tasa de rentabilidad a largo plazo de la empresa.
o0 Coste de capital de la empresa.
o Como un valor subjetivo.
o0 Como un coste de oportunidad.

- El VAN supone que los flujos que salen del proyecto se reinvierten en el
proyecto al mismo valor k que el exigido al proyecto, lo cual puede no ser

cierto.

Pagina 16



Capitulo 1

1.4.2 Tasainterna de retorno (TIR).

La tasa interna de retorno o tasa interna de rentabilidad (TIR) de una inversion, esta
definida como el promedio geométrico de los rendimientos futuros esperados de dicha
inversion de acuerdo con Blank (1999), y que implica por cierto el supuesto de una
oportunidad para “reinvertir®. En términos simples en tanto, diversos autores la
conceptualizan como la tasa de interés (o la tasa de descuento) con la cual el valor actual
neto o valor presente neto (VAN o VPN) es igual a cero. La TIR es un indicador de la

rentabilidad de un proyecto: a mayor TIR, mayor rentabilidad.

La TIR se utiliza para decidir sobre la aceptacion o rechazo de un proyecto de inversion.
Para ello, la TIR se compara con una tasa minima o tasa de corte, el coste de oportunidad
de la inversion (si la inversion no tiene riesgo, el coste de oportunidad utilizado para
comparar la TIR serd la tasa de rentabilidad libre de riesgo). Si la tasa de rendimiento del
proyecto, expresada por la TIR supera la tasa de corte se acepta la inversion, en caso

contrario se rechaza.

Uso general de la TIR.

Como ya se ha comentado anteriormente, la TIR o tasa de rendimiento interno, es una
herramienta de toma de decisiones de inversion utilizada para conocer la factibilidad de

diferentes opciones de inversion.
El criterio general para saber si es conveniente realizar un proyecto es el siguiente:

- SiTIR Zr — Se aceptara el proyecto. La razon es que el proyecto da una
rentabilidad mayor o igual que la rentabilidad minima requerida (el coste de

oportunidad).

- Si TIR < r — Se rechazara el proyecto. La razon es que el proyecto da una

rentabilidad menor que la rentabilidad minima requerida.

r representa el coste de oportunidad.
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Dificultades del uso de la TIR

- Criterio de aceptacion o rechazo. El criterio general sélo es cierto si el proyecto
es del tipo "prestar"”, es decir, si los primeros flujos de caja son negativos y los
siguientes positivos. Si el proyecto es del tipo “pedir prestado™ (con flujos de
caja positivos al principio y negativos después), la decision de aceptar o

rechazar un proyecto se toma justo al reveés:

o Si TIR =>r — Se rechazara el proyecto. La rentabilidad que nos esta

requiriendo este préstamo es mayor que nuestro costo de oportunidad.

o SiTIR <Ir — Se aceptara el proyecto.

1.5 Paquetes de simulacién.

Los paquetes de software se han convertido en herramientas de fundamental importancia
segun Rodriguez (2001), Martinez, Alonso, Lopez y Rocha (2000) y Scenna (1999), para la
simulacion de procesos, por la rapidez de respuesta que ofrecen en la toma de decisiones,
asumiendo los diferentes disefios de operacion, y asi mantener la especificacion de los
productos para su comercializacion y/o disposicion a otras unidades, ademas proporcionan
datos acerca de los flujos de materia prima, de energia, de costos, de disposicion de
equipos, planificaciones de mantenimiento, en otros aspectos necesarios para prevenir

emergencias y optimizar procesos.
Los software de simulacién de procesos mas utilizados en la industria petrolera son:

1) Design Il: Este software fue desarrollado para aplicaciones en las industrias quimicas,
petroquimicas y refinerias. Permite realizar los balances de materia y energia para gran
variedad de procesos incluyendo operaciones unitarias tales como reactores,
intercambiadores de calor, quemadores y hornos, bombas, compresores y turbinas. La
base de datos y las correlaciones para determinar las propiedades termodinamicas estan

fundamentalmente enfocadas a aplicaciones con hidrocarburos y plantas quimicas.
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2)

3)

4)

5)

ASPENPLUS: Este es un simulador grafico de procesos de proposito general.
Principalmente enfocado para la industria quimica y petroquimica. Incluye ademas, el

analisis de costos e inversiones de los procesos y unidades.

ChemCAD III: Es un simulador de procesos para uso general. Su biblioteca de equipos
incluye intercambiadores, bombas, compresores, turbinas y otros mddulos. Ademas, el
usuario puede configurar su propio madulo. Incluye modulos especificos para el disefio
y la evaluacién de intercambiadores de calor, columnas de destilacion y sistemas de

tuberias.

HYSYS: Este paquete permite la simulacion dindmica y en estado estacionario a través
de interfaz gréafica. Su mejor aplicacion es para la industria petroquimica. Ofrece una
optimizacion multivariable para el disefio de procesos de modelacion dinamica
integrada para el desarrollo de estrategias de control de procesos e interfaz grafica con

software de control digital.

PRO II: Este programa permite modelar y optimizar procesos de transferencia de masa
y calor, realizar calculos hidraulicos en unidades de operacion y tuberias y evaluar las
condiciones y restricciones operacionales de equipos que incluyen intercambiadores de
calor (rigurosos 0 no), mezcladores, columnas (despojadoras, fraccionadores, de
extraccion), reactores, compresores, bombas, tambores flash, separadores trifasicos,
divisores, ciclones, disolvedores, cristalizadores, entre otros, de cualquier planta

quimica, refinadora y petroquimica.

Aunque todos los software mencionados anteriormente son capaces de resolver cualquier

problema de simulacion en las plantas de refinacion del petrdleo, el que se va a utilizar en

este trabajo va a ser el PRO Il, debido a que es el que se encuentra instalado en nuestras

PC, ademas existe experiencia con el manejo del mismo y ofrece resultados confiables.
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Conclusiones parciales 1.

1. El estudio realizado sobre la tecnologia Claus permitié conocer que el proceso de
recuperacion de azufre se debe trabajar en dos etapas de conversion, por ser los mas

eficientes segun la relacién costos / beneficios.

2. De acuerdo a la revision de los principales proveedores y/o licenciantes de la
tecnologia Claus se seleccionaron las ofertas de LURGI y PROSERNAT debido a
que sus fichas técnico-comerciales presentan las caracteristicas tecnologicas que se
requieren.

3. Segun el analisis tedrico como criterio de seleccién se utilizaran las herramientas
de evaluacion técnico-econdmica para seleccionar la mejor alternativa.
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CAPITULO 2

Disefio Metodoldgico

En este capitulo se describen los métodos utilizados, entre ellos la recoleccion de datos,
procesos disefiados por los licenciantes, las similitudes y diferencias entre ambos,

metodologias para la ejecucion de los balances de masa y energia, se definen los equipos
propuestos de los modulos de simulacion utilizados para el célculo de las utilidades de
acuerdo a la seleccion del modelo termodinamico, aplicacion del método del VAN, la TIR
y el PRI para evaluar y seleccionar la mejor alternativa para la inversion y se dan las

conclusiones parciales.

2.1 Recopilacion de datos.

Datos generales de las corrientes de alimentacién.

Para la caracterizacion de la corriente de alimentacion en conjunto con el laboratorio de la
planta, se realiz6 un muestreo siempre a la misma hora en los toma muestras identificados,
se utiliza el método de TUTWILER, por ASTM. (2007). Se obtienen una serie de
resultados de los muestreos a los gases acidos en diferentes dias, mostrados en el anexo 1.

Para el calculo de los valores medios se utilizé Llinds S. Humberto. (2005).
M=% (x;/n) (2.1)

M = composicion media de la corriente de H,S

X; / n = valores muestreados / nUmero de muestras
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En la tabla 2.1 se muestra la media de los componentes de los gases de la mezcla de
acuerdo a los andlisis de laboratorios por el método de TUTWILER. Ademas se muestran
las composiciones de la corriente de gases de la unidad de tratamiento de gases residuales

(UTGR) declarada por los licenciantes.

Tabla 2.1 Fraccion masica de las corrientes de alimentacion.

Componentes Fraccion masica
Gases mezcla Gases UTGR

CO; 0.101
H,S 0.042 0.871
H, 0.014

metano 0.122

etano 0.203

propano 0.192

n- butano 0.128

n- pentano 0.079

n-hexano 0.220

N2 0.002
H,0 0.026

2.2 Procesos disefiados por los licenciantes

Descripcion del disefio de operacion segun tecnologias Claus por LURGI (variante 1).

De acuerdo con el licenciante LURGI (2009) los gases acidos (gas GSU) provenientes de la
planta de regeneracion de amina a razon de 3 658 kg/h, T=50°C y P=1,8 kg/cmz (a) llegan
al tambor B-101 (dispuesto con una purga para liquidos), los cuales posteriormente pasan a
calentarse a un intercambiador hasta T=200 °C (tubo) con vapor de alta (coraza) para entrar
al horno, las temperaturas tipicas en el horno son 1 250°C en la zona 1 y 1 100°C en la
zona 2. Las entradas al horno son las siguientes, a la primera camara gases acidos

provenientes de la unidad de tratamiento de gases residuales (UTGR) ( segun fabricantes la
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corriente de gas acido de salida es el 1% de la corriente de alimentacion) a razén de 97
kg/h, T=50°C y P=1,8 kg/cm?(a) y fuel oil (FO) a razén de 2 kg/h para el quemador (segun
fabricantes este tipo de quemador consumen entre 1y 5 kg/h) y aire de un soplador a razon
de 6 138 kg/h, T 90 °C y P 1,73 kg/cm?(a) (segun fabricantes la relacion entre el aire y la
alimentacion para la combustion deseada para este proceso es de 1,5 a 1,8 kg de aire por kg
de alimentacion) el cual se distribuye también para la segunda camara. A la segunda
camara le entran gas del GSU vy aire. Dichos gases después de pasar por la etapa térmica
entran a un intercambiador de tubo y coraza, donde una parte pasara por un area de
transferencia de calor mayor (Q1), estos son enfriados, se extrae el azufre condensado el
cual va hacia un depoésito de almacenamiento T 210 °C y P 1,64 kg/cm?(a) y la otra
corriente (Q2) pasa por un tubo central de menor area de intercambio (directamente a la
salida del intercambiador); este intercambiador esta provisto de un domo al que le entra
agua tratada (BFW) para producir vapor de media presion (MP); ambos flujos (Q1 y Q2)
van hacia un mezclador MX-101 el cual estd provisto por un controlador de temperatura
gue actla sobre la valvula de flujo a la salida de la corriente (Q1), manteniendo la
temperatura de entrada al reactor en 280°C y P 1,63 kg/cm?(a) para formar la corriente de
gas acido (Q4). El reactor R-101 el cual contiene dos capas de catalizador, la capa superior:
catalizador de Al,O3/ capa inferior: catalizador de TiO, los cuales aceleran la reaccion de
Claus entre el H,S y el SO, para formar azufre elemental, corriente de efluente del reactor
(Q5). Posteriormente pasa a un intercambiador de calor E-102 donde se enfria la corriente
gaseosa (Q5) por los tubos, se extrae el azufre condensado, corriente (Q7) la cual se va
hacia un depdsito de almacenamiento a T=170 °C y P=1,55 kg/cm?2(a) (se unen todas estas
corrientes de azufre), por la coraza agua tratada (BFW) produciéndose vapor de baja
presion (LP); el resto de la corriente gaseosa (Q6), salida del E-102 pasa por un
intercambiador de tubo y coraza E-103, los gases acidos pasan por los tubos donde se
calienta con vapor de media (MP) por coraza hasta una temperatura de 205 °C y P 1,52
kg/cm?(a), denominada corriente (Q8) entran al reactor R-102 provisto de un catalizador de
Al,Og; los efluentes del reactor, corriente (Q9) pasan por un intercambiador E-104 donde
se enfria la corriente gaseosa acida por tubos con agua tratada (BFW) por coraza; el vapor
de agua se enfria en los ventiladores A-101y se recircula para reutilizarse a la entrada del E-

104 en este circuito hay un controlador de presion, se extrae el azufre condensado, corriente
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(Q11) el cual se va hacia un deposito de almacenamiento T 135 °C y P 1.45 kg/cm?(a) (se
unen todas estas corrientes de azufre), el gas agotado en azufre, corriente (Q10), en la salida
E-104 va hacia el tambor B-102, almacenamiento intermedio que se utiliza con una linea
normal no flujo (NNF) que va hacia la linea principal de azufre (para almacenamiento), por
la parte superior la corriente de gas agotado en azufre continuara hacia la unidad de
tratamiento de gases residuales (UTGR), el flujo segin la tecnologia Claus de acuerdo al

proveedor LURGI se puede observar en el diagrama 2.1.

La eficiencia tipica del proceso de recuperacion de azufre segun tecnologia Claus oscila
entre un 94 y un 96%. EIl gas residual de la tecnologia Claus es procesado en una Unidad de

Tratamiento de Gas Residual (UTGR) para lograr eficiencias del 99,95%.
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Diagrama 2.1. Diagrama de flujo del proceso Claus segun tecnologia del proveedor LURGI.
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Descripcion del disefio de operacion segun tecnologias Claus por PROSERNAT

(variante 2).

De acuerdo con el licenciante PROSERNAT (2009), los gases acidos (gas GSU)
provenientes de la planta de regeneracion de amina a razén de 3 658 kg/h, T 50°C y P
1,8 kg/cm?(a) llegan al tambor B-101 (dispuesto con una purga para liquidos), los cuales
posteriormente pasan a calentarse a un intercambiador hasta T 200 °C, donde el vapor
de alta (HP) entra por la coraza y los gases acidos entran por la parte del tubo para
seguir al horno; las temperaturas tipicas en el horno, en la zona 1 es 1 100°C en la zona
2 son 1 250°C; las entradas al horno son las siguientes, zona 1, gases acidos
provenientes de la unidad de UTGR unidad de tratamiento de gases residuales ( segun
fabricantes la corriente de gas acido de salida es el 1% de la corriente de alimentacion) a
razon de 97 kg/h, T 50°C y P 1,8 kg/cm?(a), aire (segun fabricantes la relacion entre el
aire y la alimentacion para la combustion deseada en este proceso es de 1,5 a 1,8 kg de
aire por kg de alimentacion) de un soplador razon de 6 138 kg/h, T90°C y P 1,73
kg/cm?(a) y fuel oil (FO) para el quemador (segun fabricantes este tipo de quemador
consume entre 1 y 5 kg/h); a la segunda camara entran gas acido proveniente del GSU a
razon de 3 658 kg/h, T 200°C y P 1,8 kg/cm?(a) y aire. Dichos gases después de pasar
por el horno F-101 van hacia un intercambiador de calor E-101 el cual incluye un domo
para producir vapor de media presion (MP), por los tubos pasan los gases de la
combustion y por la coraza el agua de enfriamiento (BFW), del intercambiador salen las
corrientes (Q2) de azufre que sale del proceso (se unen todas estas corrientes de azufre)
y la corriente de gas &cido (Q1), posteriormente entran a un intercambiador de tubo y
coraza E-102, donde son enfriados, se extrae el azufre condensado, corriente (Q4) el
cual va hacia un deposito de almacenamiento T 190 °C y P 1,48 kg/cm?(a), el flujo de
gas acido (Q3) de salida del E-102 va hacia el intercambiador de calor E-103 donde se
calienta manteniendo la temperatura de entrada al reactor en 240 °C y P 1,43kg/cm?(a),
esta corriente se denomina (Q5). El reactor R-101 el cual contiene un catalizador de
Al,O3 enriquecido con cobalto molibdeno, los cuales aceleran la reaccion de Claus entre
el H,S y el SO, para formar azufre elemental, la corriente de salida se denomina (Q6).
Posteriormente pasa a un intercambiador de calor E-104 donde se enfria la corriente
gaseosa por los tubos, se extrae el azufre condensado, corriente (Q8) la cual se va hacia

un depdsito de almacenamiento T 165 °C y P 1,40 kg/cm?(a) (se unen todas estas
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corrientes de azufre), por la coraza agua tratada (BFW) produce vapor de baja presion
(LP), el resto del efluente gaseoso (Q7), salida del E-104, pasa por un intercambiador
de tubo y coraza E-105, donde el efluente gaseoso pasa por los tubos se calienta con
vapor de alta presion (HP) por coraza hasta una temperatura de 205 °C y P 1,36
kg/cmz2(a) para entrar al reactor R-102 que utiliza un catalizador de Al,O3, corriente
(Q9), el efluente del reactor, corriente (Q10), pasa por un intercambiador E-106 donde
se enfria el efluente, por tubos, con agua tratada (BFW) por coraza; el vapor de agua se
enfria en los ventiladores A-101 y se recircula para reutilizarse nuevamente a la entrada
del E-104 en este circuito hay un controlador de presion, se extrae el azufre condensado,
corriente (Q12) el cual se va hacia un depdsito de almacenamiento T 130 °C y P 1,33
kg/cm?(a) (se unen todas estas corrientes de azufre), el gas agotado en azufre, corriente
Q11 del E-106 van hacia el tambor B-102, almacenamiento intermedio que se utiliza
con una linea normal no flujo (NNF) que va hacia la linea principal de azufre (para
almacenamiento), por la parte superior la corriente de gas agotado en azufre continuara
hacia la unidad de tratamiento de gases residuales (UTGR), la descripcion del proceso
se puede observar en el diagrama de flujo 2.2.

La eficiencia tipica del proceso de recuperacion de azufre segun tecnologia Claus oscila
entre un 94 y un 96 %. El gas residual de la tecnologia Claus es procesado en una
Unidad de Tratamiento de Gas Residual (UTGR) para lograr eficiencias del 99,95 %.
En ambos procesos el sistema de tratamiento de gases de cola es de igual propuesta

tecnoldgica.
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Diagrama 2.2. Diagrama de flujo del proceso Claus segin Tecnologia del proveedor PROSERNAT.
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2.2.1 Similitud entre ambos proveedores.

En ambos procesos Claus se busca basicamente la conversion del acido sulfhidrico en
agua y azufre, empleando un reactor térmico (también llamado horno de reaccién u
horno Claus), condensadores, recalentadores y lechos cataliticos. Los parametros
operacionales de temperatura y presion se mueven en rangos similares, la temperatura
para la condensacion y extraccion del azufre después de la etapa térmica en ambos
procesos en de 210 °C, asi como la temperatura para la condensacion y extraccion del
azufre después de la etapa catalitica en la primera etapa esta en el rango de 170 a 190 °C
y en la segunda etapa de 130 a 135 °C; la presion en la etapa térmica en ambos procesos
estd entre 1,8 y 1,5 kg/cm2(a), asi como la presion también para la etapa catalitica en la
primera etapa esta en el rango de 1,48 a 1,55 kg/cm?(a) vy en la segunda etapa de 1,33 a
1,45 kg/cm?(a). Los proveedores evitan la fusion del azufre, segin Himmelblau (2010),
la que ocurre a valores inferiores de 119 °C para la presion de trabajo de 1,3 a 1,8
kg/cmz(a).

En cuanto al equipamiento para la etapa térmica el horno de reaccion que utilizan no
presenta diferencia en la ficha técnica, los equipos de intercambio de calor, cuando se
necesita enfriar las corrientes de gases para la condensacion del azufre se utilizan
enfriadores tipo AKT y en el caso de que se necesite calentar los gases -
fundamentalmente a la entrada de los reactores cataliticos — se utilizan calentadores tipo
BEM.

Tanto los licenciantes LURGI como PROSERNAT declaran de acuerdo a los procesos
propuestos tener rendimientos de hasta un 96% de recuperacion de azufre, utilizando

una etapa térmica y dos etapas de conversion catalitica.

Ambos licenciantes pueden proporcionar soporte adicional de servicios y asistencia de
ingenieria durante las fases de disefio, construccion, arranque y post-arranque. Ademas
pueden participar en los estudios HAZOP, asi como ofrecen programas de
entrenamiento a peticion de CUVENPETROL.
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2.2.2 Diferencias entre ambos proveedores.

En el proceso Claus los licenciantes presentan disefios propios, ejemplo: LURGI en la
salida de la etapa de conversion térmica utiliza un intercambiador de calor (enfriador) y
un mezclador donde el enfriador en su disefio tiene un tubo central en el cual parte de
los gases de combustidn tienen un area de transferencia de calor menor que el resto del
flujo, condicionado a un regulador de temperatura a la salida del mezclador; y
PROSERNAT presenta dos intercambiadores de calor tipo AKT.

En la etapa catalitica el licenciante LURGI propone utilizar un catalizador el cual
contiene dos capas, la capa superior: catalizador de Al,O3/ capa inferior: catalizador de
Ti0O,, mientras que el licenciante PROSERNAT propone utilizar un catalizador el cual

contiene Al,O3 enriquecido con cobalto molibdeno.

En la primera etapa de conversion catalitica segun el licenciante LURGI la temperatura
de entrada en la cama es de 280 °C con uAT de 42°C (reacciones exotérmicas) y el
licenciante PROSERNAT propone una temperatura de entrada en la cama de 240 °C

con un AT de 70 °C (reacciones exotérmicas).

Otro aspecto que marca la diferencia entre estos proveedores es el menor consumo de
las utilidades en el disefio de LURGI con respecto a PROSERNAT.
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2.3 Datos generales de los fabricantes.

Las composiciones de las corrientes en % masa por Licenciante LURGI (2009) para la

alternativa 1 por LURGI se muestran en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2 Composiciones de las corrientes segun LURGI.

Componentes Q4 (gasac. Qb5 (efluente Q6 (efluente Q9 (efluente Q10 (gas
salida del del R-001)  salida E-002) salida R- agotado en

MX-001) = Q8 (efluente 002) Sx)
salida E-003)

frac masa frac masa frac masa frac masa frac masa
CO, 0,0100 0,0120 0,0120 0,0120 0,0120
H,S 0,0650 0,0030 0,0030 0,0010 0,0010
SO, 0,0630 0,0030 0,0030 0,0020 0,0020
H» 0,0320 0,0320 0,0320 0,0320 0,0320
(6{0) 0,0030 0,0030 0,0030 0,0030 0,0030
N> 0,6530 0,6530 0,6590 0,6630 0,6660
AR 0,0220 0,0220 0,0220 0,0170 0,0170
H,O 0,1520 0,2640 0,2660 0,2640 0,2670
SX 0,0000 0,0080 0,0000 0,0060 0,0000

Las composiciones de las corrientes en % masa por Licenciante PROSERNAT (2009).

para la alternativa 2 por PROSERNAT se muestran en la tabla 2.3.

Tabla 2.3 Composiciones de las corrientes segin PROSERNAT.

Compone Q1(Gas Q3(efluente Q6 Q7(efluente Q10 Q11(gas

ntes ac. E-102) = (efluente  E-104)=Q9 (efluente  agotado

efluente  Q5(efluente  R-101) (efluente R-102) en Sx)
E-101) E-103) E-105)

frac masa  fracmasa  frac masa frac masa  frac masa frac masa
CO; 0,0100 0,0100 0,0120 0,0120 0,0120 0,0120
H,S 0,0650 0,0650 0,0020 0,0020 0,0005 0,0005
SO, 0,0630 0,0630 0,0060 0,0060 0,0020 0,0020
H, 0,0330 0,0330 0,0330 0,0330 0,0330 0,0330
CoO 0,0030 0,0030 0,0030 0,0030 0,0030 0,0030
N> 0,6520 0,6530 0,6530 0,6580 0,6580 0,6605
AR 0,0220 0,0220 0,0220 0,0220 0,0220 0,0220
H,O 0,1510 0,1520 0,2620 0,2640 0,2640 0,2670
Sx 0,0010 0,0000 0,0080 0,0000 0,0055 0,0000
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2.4 Célculos de los balances de masas y energia.

Para los célculos de las corrientes de los procesos, se tomaron una serie de criterios

técnicos segun Pérez y Ling (2003).
- Eficiencia de recuperacion de azufre en el proceso Claus 95%.

- Dentro del proceso térmico se obtendra 1/3 de la cantidad de azufre, mientras que en

el proceso catalitico se obtendran los 2/3 restantes.
Datos a utilizar para el balance de masa y energia segin Treybal (1981), Pavlov (1985),
Ulrich (1986) y Himmelblau (2010).

m(aliment) = m(GSU) + m(gas reciclo) + m(aire) + m(FO) (2.2)

m(aliment): flujo mésico gases acidos de alimentacion

m: flujo masico de las corrientes

- Corriente proveniente del GSU (kg): 3 658

- Corriente proveniente del UTGR (gas de reciclo) (kg): 97

- Corriente de aire del compresor (kg): 6 138

- Corriente de fuel oil (FO) al quemador (kg): 2

Célculo de las corrientes auxiliares (agua de enfriamiento o vapor) de acuerdo al
balance de energia segin Kern (1999) y Serth (2007).

Qg = Qc — pérdidas (2.3)

Qg: calor ganado
Qc: calor cedido
Pérdidas =0

M(aguavapon[CP(aQUA)AT + A] = m(aliment) [Z(xiCpi)]AT

Cp(agua)AT + A
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M (aguaivapor): flUjO Masico del agua o vapor
xiCpi: composicion por el coeficiente de transferencia de calor de cada compuesto
AT: variacion de la temperatura T(salida) — T(entrada)

\: entalpia del cambio de fase

Calculos de las corrientes del proceso por LURGI (variante 1).

Célculo de las corrientes del proceso (balances de masa).

GSU >
F-001 »> Q1
Gas Reciclo g
+ RS
Aire >
E-001 >
FO
Mezclador MX-001
QU — —*
Q4
Q2 ———>
Balance masa total:
m(aliment) = m(Q1) + m(Q2) + m(Q3) (2.5)

(2.6)
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= masa molar de azufre
=masa molar de sulfuro de hidrégeno
= fraccion de sulfuro de hidrégeno en la corriente de GSU

= masa de GSU

= fraccion de sulfuro de hidrégeno en la corriente de gas reciclo

= masa de gas reciclo
m(Q1) + m(Q2) = m(aliment) — m(Q3) (2.7)

m(Q4) = m(Q5) = m(Q1) + m(Q2)

—-» Q6
o5 , E-002
————— Q7
Balance masa total:
m(Q5) = m(Q6) + m(Q7) (2.8)

Balance parcial (en funcion de azufre):
Xsx M(Q5) = Xsx M(QB) + Xsx M(Q7) (2.9)

Xgx en Q6 = 0
XsxenQ7=1

m(Q8) = m(Q9) = m(Q6)
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— Q10
09 | E-004
> Q11
Balance de masa total:
m(Q9) = m(Q10) + m(Q11) (2.10)

Balance parcial (en funcion de azufre):
Xsx M(Q9) = Xsx M(Q10) + xsx M(Q11) (2.11)

XsxenQ10=10

XsxenQ11=1

Célculos de las corrientes del proceso por PROSERNAT (variante 2).

Calculo de las corrientes del proceso (balances de masa).

GSU >
F-101 > 01
Gas Reciclo >
+
Aire —»>
E'lOl > Q2
FO >
Balance de masa total:
= m(Q1) + m(Q2) (2.12)
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(2.13)
= masa molar de azufre elemental
=masa molar de sulfuro de hidrégeno
= fraccion de sulfuro de hidrégeno en la corriente de GSU
= masa de la corriente de GSU
= fraccion de sulfuro de hidrégeno en la corriente de gas reciclo

= masa de gas reciclo

— Q3
E-102

\ 4

Q1

Balance masa Total:
m(Q1) = m(Q3) + m(Q4) (2.14)

m(Q5) = m(Q6) = m(Q3)

Balance parcial (en funcién de azufre):
Xsx M(Q1L) = Xsx M(Q3) + xsx M(Q4) (2.15)

XsxenQ3=0

XsxenQ4a=1

— Q7
E-104

\ 4

Q6

Balance de masa total:

m(Q6) = m(Q7) + m(Q8) (2.16)
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Balance parcial (en funcién de azufre):

Xsx M(QB6) = Xsx M(Q7) + xsx m(Q8) (2.17)

XsxenQ7=0
XsxenQs =1

m(Q9) = m(Q10) = m(Q7)

> Ql1
010 , E-106
> Q12
Balance de masa total:
m(Q10) = m(Q11) + m(Q12) (2.18)

Balance parcial (en funcion de azufre):
Xsx M(Q10) = xsx M(Q11) + xsx M(Q12) (2.19)

XsxenQ11=10

XsxenQ12=1

2.5 Estimacion de los costos y las producciones.

Costo total invertido (CTI).

Para la estimacion del CTI Peters (2003), propone el método referido al costo de
adquisicion de los equipos (CA), en el cual los elementos incluidos en el capital de
trabajo (CT), costo directo (CD) y costos indirectos (Cl) total de la planta se estiman

como un por ciento del costo de adquisicion.

CTI=CT + CFlI (2.20)

CFI=CD +ClI (2.21)
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Los elementos destacados, se definieron considerando que la planta que se pretende
instalar estaria ubicada como aplicacion anexa en la refineria de Cienfuegos, lo que
permite emplear los servicios y edificaciones existentes en dicha instalacion evitando
inversiones adicionales por este concepto. Los costos de adquisicion de los equipos se

determinaron utilizando los datos reportados en Lyons, White (2002).

Depreciacion (D) del equipamiento.

La depreciacion de los equipos (D) se calcula asumiendo un periodo de vida util de 10
afios y un costo final (Cf) nulo para el equipo, esta dada por la ecuacién 2.22 citada por
Blanck, (1999).

_Co-Cf (2.22)
Y

D

atil

D = depreciacién

Co = costo inicial

Cf = costo final (nulo)

Vatit = vida atil

Costo total de utilidades (CTU).

Se calcula por la suma de todas las utilidades:

CTU = X utilidades

CTU = Electricidad + combustibles + agua de enfriamiento

Utilidades = P venta . Gasto

Para el calculo de las utilidades utilizamos el PRO Il donde se organizan los modelos de

simulacion siguientes:
e Variante 1 (LURGI)
- Intercambiador de calor E-102
- Intercambiador de calor E-103

- Intercambiador de calor E-104
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* Variante 2 (PROSERNAT)

Intercambiador de calor E-102

- Intercambiador de calor E-103
- Intercambiador de calor E-104
- Intercambiador de calor E-105
- Intercambiador de calor E-106

Dentro de la seleccion para el calculo de las propiedades del sistema se escogié Peng-
Robinson, por ser hidrocarburos menores que C5 con presencia de hidrogeno y

temperatura mayor a 30°C.

Valor de la Produccion.

Para el calculo del precio de venta se utiliza un promedio en los Gltimos 5 afios segun
Banco Central Europeo (2012), teniendo en cuenta la variaciones que ha tenido este en

la bolsa de valores en los Ultimos afios.

VP =P, P (2.23)

Pventa = precio de venta

P = cantidad de produccion en t/afio.

Ganancia unitaria:
Para el calculo de la ganancia unitaria se utiliza la estimacion del precio de venta, el

costo unitario y el valor de la produccion citada por Blanck (1999).

G =(Pena -CU)-P (224)

Donde:
G = ganancia unitaria
P venta = precio de venta

CU = costo unitario
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El costo unitario se calcula a partir de los costos totales de produccion entre la cantidad

de la produccion.

CTP (2.25)

CTP = costos totales de produccién
CTP=CD+CF+Cl+GG (2.26)

Siendo: CD, los costos directos, CF, los cargos fijos, GG, los gastos generales y Cl, los

costos indirectos.

Calculo de los indicadores dinamicos:

Para el calculo de los indicadores dindmicos se ejecutard una evaluacion economica
confeccionando los flujos de cajas (FC) de cada una de las variantes. Donde se arrojaran
los resultados del VAN y el TIR para la toma de decisiones. Se tomara como criterio
una rentabilidad minima requerida (el coste de oportunidad) del 12% segun autor, tanto

para la variante 1 como para la variante 2.

Para la estimacién y determinacion de los flujos de caja citado por Peters (1980), se
tiene en cuenta las entradas de efectivo asi como el flujo neto de este, por lo que para su

calculo se utiliza la siguiente formula:
FC=UDI+D (2.27)

Donde:
UDI = Utilidad después de impuesto o ingreso después de impuesto
D = Depreciacion.

Si el valor presente de los flujos de caja excede el costo inicial del proyecto este debera

ser aceptado, de lo contrario deberéa ser rechazado.
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Criterios de evaluacion y seleccion de proyectos segun Silla (2003), Peters (1980),
Branan (2000) y Sinnot (2009):

1. Valor Actual Neto (VAN).
2. Tasa interna de retorno o rendimiento (TIR).

3. Periodo de recuperacion de la inversion (PRI)

Conclusiones parciales 2.

1. Para ejecutar los célculos de los balances de masas y energia se tuvieron en
cuenta las composiciones segun especifican los licenciantes y/o proveedores de

las tecnologias.

2. Se utilizaron en la relacién de rendimientos 1/3 en la etapa de conversion
térmica y 2/3 en la etapa de conversion catalitica como criterios de calculos,

obtenidos segun experiencias del proceso.
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CAPITULO 3

Resultados y discusion.

En este capitulo se presentan para ambos licenciantes y/o proveedores, los resultados de
las corrientes de acuerdo a los calculos de los balances de masa, ademas de la
estimacion de los costos y las producciones, las ganancias unitarias, el calculo de los
indicadores dinamicos y una comparacion de los mismos para definir la mejor

alternativa para la inversion de una planta de obtencion de azufre basado en Claus.

3.1 Resultados de los calculos de los balances de masa.

Para mostrar los resultados de los equipos que forman parte de la tecnologia Claus,
basandose en especificaciones que proponen distintos licenciantes, nos apoyaremos en

las metodologias ya explicadas en el capitulo II.

Resultados de los calculos de las corrientes del proceso por LURGI (variante 1).

La masa de alimentacion proveniente del GSU contiene 144 kg/h de azufre contenido en
el H,S, ademas del gas de reciclo proveniente del UTGR que contiene 79 kg/h de azufre
contenido en el H,S, por tanto en la mezcla de alimentacion se incorporan al proceso
223 kg/h de azufre en el H,S.

De acuerdo a la tecnologia Claus por el licenciante LURGI se muestra en la tabla 3.1 el
flujo de las corrientes de proceso (kg/h) calculada por los balances de masa, organizadas

como corrientes de salida por equipos de acuerdo al flujo de proceso.
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Tabla 3.1 Resultados de los calculos de las corrientes del proceso por LURGI.

Equipo Corriente Descripcion UM Valor
Salida
Limite de malim  Corrientes de gases ac otros proc kg/h 9 895
bateria

F-001y E- Q1+ Q2 Efluente del E -001 kg/h 9824
001 Q3 Sx cond efluente E- 001 kg/h 71
MX- 001 Q4 Gas &c salida MX- 001 kg/h 9824
R- 001 Q5 Efluente del R- 001 kg/h 9824
E- 002 Q6 Efluente del E- 002 kg/h 9745
Q7 Sx cond efluente E- 002 kg/h 79
E- 003 Q8 Efluente del E- 003 kg/h 9745
R- 002 Q9 Efluente del R- 002 kg/h 9 745
E- 004 Q10 Gas agotado en Sx kg/h 9 686
Q11 Sx cond efluente E- 004 kg/h 59

En la Tabla 3.1 se refleja que la cantidad de azufre condensado en el proceso (corrientes
Q3, Q7 y Q11) es de 209 kg/h lo cual representa 1 433 t/afio. En la etapa de conversion
térmica se obtienen 71 kg/h de azufre, en la etapa de conversion catalitica se obtienen

138 kg/h de azufre, lo que representa un rendimiento en el proceso del 94%.

Resultados de los calculos de las corrientes del proceso por PROSERNAT

(variante 2).

De acuerdo a tecnologia Claus por el licenciante y/o proveedor PROSERNAT se
muestra en la Tabla 3.2 el flujo de las corrientes de proceso (kg/h) calculada por los
balances de masa, estan organizadas como corrientes de salida por equipos de acuerdo

al flujo de proceso.
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Tabla 3.2 Flujo de las corrientes del proceso Claus segin PROSERNAT.

Equipo Corriente Descripcion UM Valor
Salida
Limite de malim  Corrientes de gases ac otros proc kg/h 9 895
bateria
F-101yE- Q1 Efluente del E -101 kg/h 9834
101 Q2  Sxconden E- 101 kg/h 61
E- 102 Q3 Gas &c efluente E- 101 kg/h 9824
E -102 Q4 Sx cond efluente E- 102 kg/h 10
E -103 Q5 Efluente del E- 103 kg/h 9824
R -101 Q6 Efluente del R -101 kg/h 9824
E- 104 Q7 Efluente del E- 104 kg/h 9 745
Q8 Sx cond efluente E- 104 kg/h 79
E -105 Q9 Efluente del E- 105 kg/h 9745
R- 102 Q10 Efluente del R- 102 kg/h 9745
E- 106 Q11 Gas agotado en Sx kg/h 9691
Q12 Sx cond efluente E- 106 kg/h 54

En la Tabla 3.2 se refleja que la cantidad de azufre condensado en el proceso (corrientes
Q2, Q4, Q8 y Q12) es de 209 kg/h lo cual representa 1 433 t/afio. En la etapa de
conversion térmica se obtienen 71 kg/h de azufre, en la etapa de conversidon catalitica se

obtienen 133 kg/h de azufre, lo que representa un rendimiento en el proceso del 92%.
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3.2 Estimacion de los costos y las producciones.

Para evaluar las propuestas, de las tecnologias Claus de acuerdo al licenciante LURGI
0 PROSERNAT nos basamos en el reporte final para estimacion de los costos Lyons
Jennifer, White Charles W. (2002), donde de acuerdo a las caracteristicas de los equipos

(capacidad o tamafio) y otros, se estiman los mismos.

Estimacion de los costos por variantes (LURGI y PROSERNAT).

Se muestra en la Tabla 3.3 y Tabla 3.4 un resumen de los costos estimados (MUSD) de
acuerdo a Lyons y White (2002), Kasatkin (1987), McKetta (1992) y Meyer (2004), las
fichas de cada equipo independientemente asi como las graficas de la estimacion del
costo, para LURGI se pueden apreciar en los ANEXOS 2A, 2B, 2C, 2D, 2E, 2F y 2G

ademés para PROSERNAT en los ANEXOS 3A, 3B, 3C, 3D y 3E.

Tabla 3.3 Costos estimados de los equipos segun propuesta de LURGI.

No Clasificacion Designacion Cant  Costo Estimado*
1 A-101A/B Condensador de Vapor 2 204.000
2 B-101 Gas ac. del GSU 1 11.800
3 B-102 Alm. gas agotado en azufre 1 11.400
4 D-101 Domo de Vapor 1 50.800
5 F-101 Horno de combustion 1 3000.000
6 BA-101 Piscina degasificacion de azufre 1 2.687
7 C-101A/B Compresor de aire 2 1 180.000
8 E-101 Enfriamiento gases de combustion 1 105.000
9 E-102 Enfriamiento efluente del reactor F-101 1 101.500
10 E-103 Calentamiento efluente del E-102 1 38.000
11 E-104 Enfriamiento efluente del reactor F-102 1 50.000
12 E-105 Calentamiento efluente del B-101 1 20.500
13 P-101 A/B Bomba de azufre degasificado 1 2 8.000
14 P-102 A/B Bomba de azufre degasificado 2 2 8.000
15 R-101 Reactor 1 1 180.000
16 R-102 Reactor 2 1 180.000
17 MX-101 Mezclador de gases 1 7.700**
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Nota: * Unidad de medida de los costos estimados en MUSD.

** Oferta de mezcladores de gases acidos segin QuimiNet.com

El costo estimado en la Tabla 3.3 asciende a 5 157 351,00 USD, el cual se reconoce

también como costo de adquisicion.

Tabla 3.4 Costos estimados de los equipos segun propuesta de PROSERNAT.

No Clasificacion Designacion Cant Costo Total*
1 A-101A/B Condensador de vapor 2 204,000
2 B-101 Gas ac del GSU 1 11,800
3 B-102 Alm gas agotado en azufre 1 11,400
4 D-101 Domo de vapor 1 50,800
5 F-101 Horno de combustion 1 3 000,000
6 BA-101 Piscina degasificacion de azufre 1 2,687
7 C-101 A/B Compresor de aire 2 1 180,000
8 E-101 Enfriamiento gases de combustion 1 105,000
9 E-102 Enfriamiento efluente del E-101 1 101,500
10 E-103 Calentamiento efluente del E-102 1 38,000
11 E-104 Enfriamiento efluente del R-101 1 101,500
12 E-105 Calentamiento efluente del E-104 1 38,000
13 E-106 Enfriamiento efluente del R-102 1 50,000
12 E-107 Calentamiento efluente del B-101 1 20,500
13 P-101 A/B Bomba de azufre degasificado 1 2 4,000
14 P-102 A/B Bomba de azufre degasificado 2 2 4,000
15 R-101 Reactor 1 1 180,000
16 R-102 Reactor 2 1 180,000

Nota: Se utilizaron las mismas graficas de analisis para los costos que para LURGI.

* Unidad de medida de los costos estimados en MUSD.

El costo estimado en la tabla 3.4 asciende a 5 408 500,00 USD, el cual se reconoce

también como costo de adquisicion.
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Para el célculo del costo total invertido me apoyo en la metodologia propuesta en el
Capitulo 1I, donde se involucran los costos totales directos (CTD), costos totales
indirectos (CTind), el costo fijo invertido (CFI) y el capital de trabajo (CT), la cuantia

de los mismos se muestran en la tabla 3.5.

Tabla 3.5. Cuantia de costos de los licenciantes y/o proveedores.

Descripcion LURGI* PROSERNAT*
Costo adquisicion (CA) 5157 351,00 5408 500,00
Costo total directo (CD) 6 887 126,53 7222 510,90
Costo total indirecto (ClI) 5673,09 5 949,35
Costo fijo invertido (CFI) 6 892 799,61 7 228 460,25
Capital de trabajo (CT) 113 461,72 118 987,00
Costo total invertido (CTI) 7006 261,33 7 347 447,25

Nota: * Unidad de medida de los costos estimados en USD.

Se observa en la tabla 3.5 que los costos totales directos se incrementan con respecto a
los costos adquisicion en un 34%, en estos se incluyen la instalacién de los equipos y
estructuras, los sistemas de instrumentacién y control, del sistema eléctrico y los
servicios de facilidades. Los costos indirectos incluyen los gastos de supervision y
licencias. El capital de trabajo se estima como un 3% del costo de adquisicion segun
Peters (2003).

Costo total de utilidades (CTU).

Para el célculo de las utilidades se utiliza el programa PRO Il para cada uno de los
maodulos de simulacion basandose en las especificaciones que proponen los licenciantes
(LURGI y PROSERNAT), explicadas ya en el capitulo II.
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Costo total de utilidades (CTU) de acuerdo a la tecnologia propuesta por LURGI.

Intercambiador de calor E-002.

Figura 3.1. Md6dulo de simulacién del E-002.

En la tabla 3.6 se muestran las caracteristicas fundamentales del intercambiador de calor
E- 002, asi como los resultados al correr el médulo de simulacion, donde se estudian

tres casos:

1. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utiliza una coraza.

2. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utilizan dos corazas en serie.

3. Se incrementa la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia

y se utiliza una coraza.
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Tabla 3.6 Resultados y/o caracteristicas del intercambiador E-002.

Tipo AKT
Area Intercambio (m2) 748 | m(BFW) kg 881
N° Tubo (U) 2190 [N° Coraza Serie (U) 1
N° Coraza Paralelo (U) 1 Corrientes UM | Entrada | Salida
Pases por tubo (U) 2 |m(BFW) T(°C) 35| 226,69
m(product) T(°C) 322| 178,90
m(BFW) kg 881
N° Coraza Serie (U) 2
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 35| 291,45
m(product) T(°C) 322| 172,08
m(BFW) kg 1000
N° Coraza Serie (U) 1
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 35| 210,41
m(product) T(°C) 322| 161,32

Al correr el programa PRO Il en el médulo de simulacion del intercambiador E -002

utilizando una masa de agua de 881 kg/h (calculada por el balance de energia) la

temperatura del producto de salida es de 178,90°C en el proceso se desea 170°C; se

procede a aumentar el area de intercambio aumentando una coraza en serie, se mejora la

temperatura a 172,08°C aun no satisface la temperatura deseada; posteriormente se

corre manteniendo una coraza y aumentando el flujo de agua de enfriamiento de 881 a

1000 kg/h y la temperatura del producto a la salida es 161,32°C, satisface los

requerimientos del proceso, se mantiene esta variante debido a que es mas econémico

aumentar el flujo de agua de enfriamiento en estos valores que comprar otra unidad de

intercambio de calor.
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Intercambiador de calor E-004.

Figura 3.2. Modulo de simulacion del E-004.

En la tabla 3.7 se muestran las caracteristicas fundamentales del intercambiador de calor
E- 004, asi como los resultados al correr el médulo de simulacion donde se estudian tres

Casos:

1. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utiliza una coraza.

2. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utilizan dos corazas en serie.

3. Se incrementa la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia

y se utiliza una coraza.
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Tabla 3.7 Resultados y/o caracteristicas del intercambiador E-004.

Tipo AKT
Area Intercambio (m2) | 129 [m(BFW) kg 550
N° Tubo (U) 370 | N° Coraza Serie (U) 1
N° Coraza Paralelo (U) | 1 Corrientes UM | Entrada | Salida
Pases por tubo (U) 2 | m(BFW) T(°C) 110 172,29
m(product) T(°C) 229| 152,36
m(BFW) kg 550
N° Coraza Serie (U) 2
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 110| 205,60
m(product) T(°C) 229| 149,79
m(BFW) kg 700
N° Coraza Serie (U) 1
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 110| 144,81
m(product) T(°C) 229| 133,77

Al correr el programa PRO 11 en el médulo de simulacion del intercambiador E - 002
utilizando una masa de agua de 550 kg/h (calculada por el balance de energia) la
temperatura del producto de salida es de 152,36 °C en el proceso se desea 135 °C; se
procede a aumentar el area de intercambio aumentando una coraza en serie, se mejora la
temperatura a 149.79 °C aun no satisface la temperatura deseada; posteriormente se
corre manteniendo una coraza y aumentando el flujo de agua de enfriamiento de 550 a
700 kg/h y la temperatura del producto a la salida es 133,77 °C, satisface los
requerimientos del proceso, se mantiene esta variante debido a que es mas econémico
aumentar el flujo de agua de enfriamientos en estos valores que comprar otra unidad de

intercambio de calor.
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Costo total de utilidades (CTU) de acuerdo a la tecnologia propuesta por
PROSERNAT.

Intercambiador de calor E-102.

Figura 3.3 Mddulo de simulacion del E-102.

En la tabla 3.8 se muestran las caracteristicas fundamentales del intercambiador de calor
E- 102, asi como los resultados al correr el médulo de simulacion donde se estudian

tres casos:

1. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utiliza una coraza.

2. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utilizan dos corazas en serie.

3. Se incrementa la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia

y se utiliza una coraza.
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Tabla 3.8 Resultados y/o caracteristicas del intercambiador E-102.

Tipo AKT
Area Intercambio (m?) | 748 |m(BFW) kg 479
N° Tubo (U) 2190 | N° Coraza Serie (U) 1
N° Coraza Paralelo (U) | 1 Corrientes UM | Entrada | Salida
Pases por tubo (U) 2 |m(BFW) T(°C) 35| 249,58
m(product) T(°C) 300| 215,27
m(BFW) kg 479
N° Coraza Serie (U) 2
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 35| 290,42
m(product) T(°C) 300 212,77
m(BFW) kg 1000
N° Coraza Serie (U) 1
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 35| 197,41
m(product) T(°C) 300| 150,27

Al correr el programa PRO 11 en el médulo de simulacion del intercambiador E - 102
utilizando una masa de agua de 479 kg/h (calculada por el balance de energia) la
temperatura del producto de salida es de 215,27 °C en el proceso se desea 190 °C; se
procede a aumentar el &rea de intercambio aumentando una coraza en serie, se mejora la
temperatura a 212,77 °C aun no satisface la temperatura deseada; posteriormente se
corre manteniendo una coraza y aumentando el flujo de agua de enfriamiento de 479 a
1000 kg/h y la temperatura del producto a la salida es 150,27 °C, satisface los
requerimientos del proceso, se mantiene esta variante debido a que es mas econémico
aumentar el flujo de agua de enfriamientos en estos valores que comprar otra unidad de

intercambio de calor.

Pagina 53



Capitulo 3

Intercambiador de calor E-104.

Figura 3.4 Mddulo de simulacion del E-104.

En la tabla 3.9 se muestran las caracteristicas fundamentales del intercambiador de calor
E- 104, asi como los resultados al correr el médulo de simulacion donde se estudian

tres casos:

1. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utiliza una coraza.

2. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utilizan dos corazas en serie.

3. Se incrementa la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia

y se utiliza una coraza.
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Tabla 3.9 Resultados y/o caracteristicas del intercambiador E-104.

Tipo
Area Intercambio (m2) | 748 | m(BFW) kg 852
N° Tubo (U) 2190 | N° Coraza Serie (U) 1
N° Coraza Paralelo
(V) 1 Corrientes UM | Entrada | Salida
Pases por tubo (U) 2 |m(BFW) T(°C) 35| 243,32
m(product) T(°C) 310 202,67
m(BFW) kg 852
N° Coraza Serie (U) 2
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 35| 294,04
m(product) T(°C) 310 198,71
m(BFW) kg 1000
N° Coraza Serie (U) 1
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 35| 197,42
m(product) T(°C) 310 150,27

Al correr el programa PRO 1l en el médulo de simulacion del intercambiador E - 104
utilizando una masa de agua de 852 kg/h (calculada por el balance de energia) la
temperatura del producto de salida es de 202,67 °C en el proceso se desea 165 °C; se
procede a aumentar el &rea de intercambio aumentando una coraza en serie, se mejora la
temperatura a 198,71 °C aun no satisface la temperatura deseada; posteriormente se
corre manteniendo una coraza y aumentando el flujo de agua de enfriamiento de 852 a
1000 kg/h y la temperatura del producto a la salida es 150,27 °C, satisface los
requerimientos del proceso, se mantiene esta variante debido a que es mas econémico
aumentar el flujo de agua de enfriamientos en estos valores que comprar otra unidad de

intercambio de calor.
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Intercambiador de calor E-106.

Figura 3.5 Mddulo de simulacion del E-106.

En la tabla 3.10 se muestran las caracteristicas fundamentales del intercambiador de
calor E- 104, asi como los resultados al correr el médulo de simulacion donde se

estudian tres casos:

1. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utiliza una coraza.

2. Utiliza la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia y se
utilizan dos corazas en serie.

3. Se incrementa la masa de agua de enfriamiento calculada por balance de energia

y se utiliza una coraza.
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Tabla 3.10 Resultados y/o caracteristicas del intercambiador E-104.

Tipo AKT
Area Intercambio (m2) | 129 | m(BFW) kg 550
N° Tubo (U) 370 | N° Coraza Serie (U) 1
N° Coraza Paralelo (U) | 1 Corrientes UM | Entrada | Salida
Pases por tubo (U) 2 | m(BFW) T(°C) 110| 189,12
m(product) T(°C) 230| 169,05
m(BFW) kg 550
N° Coraza Serie (U) 1
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 110| 165,92
m(product) T(°C) 230| 146,76
m(BFW) kg 700
N° Coraza Serie (U) 1
Corrientes UM | Entrada | Salida
m(BFW) T(°C) 110 133,10
m(product) T(°C) 230| 130,04

Al correr el programa PRO 1l en el mddulo de simulacién del intercambiador E - 106
utilizando una masa de agua de 431 kg/h (calculada por el balance de energia) la
temperatura del producto de salida es de 169,05°C en el proceso se desea 135°C; se
procede a aumentar la cantidad de agua de enfriamiento se mejora la temperatura a
146,76°C aun no satisface la temperatura deseada; posteriormente se corre manteniendo
una coraza y aumentando el flujo de agua de enfriamiento a700 kg/h y la temperatura
del producto a la salida es 130,04°C, satisface los requerimientos del proceso, se
mantiene esta variante debido a que es mas economico aumentar el flujo de agua de

enfriamiento en estos valores que comprar otra unidad de intercambio de calor.

Pagina 57




Capitulo 3

Se muestra a continuacion en la Tabla 3.11 un resumen de las partidas del calculo de las

utilidades consumidas anualmente en el proceso de ambos proveedores.

Tabla 3.11. Resumen de las partidas de utilidades

Descripcion LURGI* PROSERNAT*
Electricidad 251 214,05 251 214,05
Combustibles 9932,83 9932,83
Catalizador 14 733,31 80 934,55
Agua enfriamiento 3 348,00 6 480,00
Total CTU 279 228,19 348 561,43

Nota: * Unidad de medida de los costos estimados en USD.

En la tabla 3.11 se puede observar que las partidas de combustibles y electricidad
presenta igual cuantia en el gasto de los mismos por la similitud de los procesos, la
diferencia fundamental radica en el agua de enfriamiento debido que en la variante 2
presentada por el licenciante PROSERNAT en la etapa de conversion catalitica propone
dos intercambiadores de calor (enfriadores) y el licenciante LURGI en la etapa de
conversion catalitica solo propone un equipo de intercambio de calor (enfriador) mas un
mezclador, esto trae consigo mayor consumo de agua de enfriamiento en el proceso
presentado por el licenciante PROSERNAT.

Valor de la Produccion (igual para LURGI Y PROSERNAT):

La cantidad de azufre producido se calcul6 anteriormente en el capitulo 3.1 y tanto para
el licenciante LURGI (variante 1) como para el licenciante PROSERNAT (variante 2)

arrojo ser 1 433 t/afio.

Por lo tanto el valor de la produccién (VP) teniendo en cuenta el precio promedio del
azufre en el mercado internacional en los ultimos 5 afios es de VP = 3897487.73 USD.
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Ganancia unitaria:

Para determinar la ganancia unitaria se calculan inicialmente los costos totales de

produccion (CTP), estimados segun criterios Blank (1999) que se muestran en la tabla

3.12.

Capitulo 3

Tabla 3.12. Costos totales de produccion.

Aspectos % LURGI* | PROSERNAT*
Costos directos (CD) 492 969,78 569 687,55
Utilidades - 279 228,19 348 561,43
Mano de obra (MO) - 54 000,00 54 000,00
Mantenimiento (mtto) 2 del CTI 137 855,99 144 569,20
Supervision 10 de MO 5 400,00 5 400,00
Cargos de laboratorio 5 de MO 2 700,00 2 700,00
Suministros 10 de mtto 13 785,60 14 456,92
Cargos fijos (CF) 96 499,19 101 198,44
Impuestos 1 del CTI 68 927,99 72 284,60
Seguro 0.4 del CTI 27 571,20 28 913,84
Costos indirectos (CI) 5de MO, mtto y 98 627,99 101 984,60
superv.
Gastos generales (GG) 59 491,96 64 073,13
Administracion 15 de MO, mtto y 29 588,40 30 595,38
superv.
Distribucion y venta 2 de la Depreciacion 14 951.,78 16 738,87
Investigacion + Desarrollo | 2 de la Depreciacion 14 951,78 16 738,87
Costo total de produccion 747 588,93 836 943,73

Nota: * Unidad de medida de los costos estimados en USD.

En la Tabla 3.12 se puede observar que los costos totales de produccion en la variante
LURGI son menores que en la variante PROSERNAT, debido a que segun el diagrama
de flujo propuesto en la variante de LURGI se requiere menor cantidad de equipamiento

con respecto a la variante PROSERNAT.

Pagina 59



Capitulo 3

En la Tabla 3.13 se muestran los resultados de los calculos de la ganancia unitaria para
los licenciantes y/o proveedores LURGI (variante 1) y PROSERNAT (variante 2).

Tabla 3.13 Resultados de la ganancia unitaria

Aspectos UM Valores
LURGI PROSERNAT
Precio de venta $/ton 2719,81 271981
Costo unitario $/ton 521,70 584,10
Produccion ton/afio 1433 1433
Ganancia unitaria $/afio 3149 891,63 3060 472,43

En la Tabla 3.13 se puede apreciar que el precio de venta y la produccion es comun para
el célculo en ambas variantes, la diferencia esta en los equipos que intervienen en los
diagramas de proceso propuestos por los licenciantes, en la tecnologia propuesta por
PROSERNAT existen mayor cantidad de equipos de intercambio de calor lo cual
aumenta la cantidad de agua de enfriamiento y por consiguiente el valor en las
utilidades, asi como el costo de adquisicion, ademds PROSERNAT propone el
catalizador de Al,O3 enriquecido con cobalto molibdeno con el que la relaciéon del
volumen a utilizar con respecto al precio es mas costoso que el catalizador de dos capas,
la capa superior: catalizador de Al,O3/ capa inferior: catalizador de TiO, que propone
LURGI, por lo cual el costo unitario referido a la variante 2 propuesta por el licenciante
PROSERNAT es mayor que el propuesto para la variante 1 de LURGI y por tanto la

ganancia unitaria es mayor en este ultimo.
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3.3 Calculo de los indicadores dinamicos.

3.3.1 Confeccion del flujo de caja para variante 1 LURGI.

Se muestra en la Tabla 3.14 los resultados del flujo de caja en el tiempo, se estima 3 afios de inversion y partiendo desde 0 hasta el afio 20. Posteriormente en la figura 3.1 se muestra el gréafico del comportamiento del

perfil del VAN incluido en el tiempo de recuperacion de la inversion (PRI).
Tabla 3.14. Flujo de caja para variante 1 LURGI.

ARos -3 -2 -1 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 15 20
1. Capital fijo invertido (CFI), MUSD -2297.6 -4595.2 -6892.8
2. Capital de trabajo, MUSD -113.5
3. Capital Total Invertido (CTI), MUSD -2297.6 -4595.2 -7006.3
4. Inversion Anual, MUSD 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
5. Costos de Arranque, MUSD -689.3
6. Tasa de funcionamiento 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
7. Ventas Anuales, MUSD 38975 38975 38975 38975 38975 38975 38975 38975 38975 38975 38975 38975
8. Costos totales de prod, sin deprec, MUSD 747.6 747.6 747.6 7476 7476 7476 T747.6 7476 T747.6 747.6 747.6 747.6
9. Factor de deprec anual, 1/afio 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07
10. Depreciacion anual, MUSD/afio 459.5 4595 4595 4595 4595 4505 4595 4595 4595 459.5 459.5 459.5
11. Utilidad Bruta anual, MUSD 2690.4 2690.4 2690.4 2690.4 26904 2690.4 2690.4 2690.4 26904 2690.4 2690.4 2690.4
12. Utilidad Neta Anual, MUSD 2421.3 2421.3 2421.3 2421.3 24213 24213 2421.3 24213 24213 24213 24213 24213
13. Flujo de caja de operacion anual, MUSD 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 28809 2880.9 2880.9
14. Flujo de caja total anual, MUSD 0.00 -2297.6 -4595.2 -7006.3 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 2880.9 28809 2880.9 2880.9
15. Resultado del flujo de caja (Acumulado), MUSD 0.00 -2297.6 -6892.8 -13899.1 -11018.2 -8137.3 -5256.5 -2375.6 5052 3386.1 6266.9 9147.8 12028.7 14909.5 29313.8 43718.2

Calculo de los valores dinamicos de la factibilidad
Valor actual neto VAN (USD) 9839198,65

Tasa Interna de Rend. TIR (%) 41

Pagina 61



Capitulo 3

En la Tabla 3.14 se muestra que el valor del VAN calculado es de $ 9 839 198,65, lo que
significa que la inversion produciria ganancias por encima de la rentabilidad minima
requerida (r) y por tanto la decision a tomar es que el proyecto puede aceptarse. Ademas el
valor de la TIR es de 41 %, mayor que la rentabilidad minima requerida 12 %, por este

criterio se puede también aceptar la inversion.

Perfil del VAN variante 1 LURGI.

Perfil del VAN. Célculo del PRI

5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

110609749 ¢

VAN ($)

Figura 3.1. Perfil del valor actual neto y el calculo del periodo de recuperacion de la
inversion.
En la figura 3.1 se muestra que con la variante 1 LURGI la inversion tarda en recuperarse

4,8 anos periodo a partir del cual se comienzan a obtener utilidades.
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3.3.2 Confeccion del flujo de caja para variante 2 PROSERNAT.

Se muestra en la Tabla 3.15 los resultados del flujo de caja en el tiempo, se estima 3 afios de inversion y partiendo desde 0 hasta el afio 20. Posteriormente en la figura 3.2 se muestra el grafico del comportamiento del

perfil del VAN incluido en el tiempo de recuperacion de la inversion (PRI).

Tabla 3.15. Flujo de caja para variante 2 PROSERNAT.

ARos -3 -2 -1 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 15 20

1. Capital fijo invertido (CFI), MUSD -2409.5 -4818.9 -7228.5

2. Capital de trabajo, MUSD -118.9

3. Capital Total Invertido (CTI), MUSD -2409.5 -4818.9 -7347.4
4. Inversién Anual, MUSD 0.00 000 000 000 000 000 000 000 0.0 0.00 0.00 0.00

5. Costos de Arranque, MUSD -722.9

6. Tasa de funcionamiento 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
7. Ventas Anuales, MUSD 3897.5 38975 3897.5 3897.5 3897.5 3897.5 3897.5 3897.5 38975 38975 38975 3897.5
8. Costos totales de prod, sin deprec, MUSD 8369 8369 8369 8369 8369 8369 8369 8369 8369 8369 8369 8369
9. Factor de deprec anual, 1/afio 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07
10. Depreciacion anual, MUSD/afio 4819 4819 4819 4819 4819 4819 4819 4819 4819 4819 4819 4819
11. Utilidad Bruta anual, MUSD 2578.7 25787 2578.7 2578.7 2578.7 2578.7 2578.7 2578.7 2578.7 2578.7 2578.7 2578.7
12. Utilidad Neta Anual, MUSD 2320.8 2320.8 2320.8 2320.8 2320.8 2320.8 2320.8 2320.8 2320.8 2320.8 2320.8 2320.8
13. Flujo de caja de operacién anual, MUSD 2802.7 28027 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 28027 2802.7
14. Flujo de caja total anual, MUSD 0.00 -2297.6 -4595.2 -7006.3 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 2802.7 28027 2802.7 2802.7 2802.7
15. Resultado del flujo de caja (Acumulado), MUSD 0.00 -2409.5 -7228.4 -14575.9 -11773.2 -8970.6 -6167.9 -3365.2 -562.5 2240.2 5042.9 78455 10648.2 134509 274643 414777

Calculo de los valores dinamicos de la factibilidad
Valor actual neto VAN (USD) 9040856,10

Tasa Interna de Rend. TIR (%) 38
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Capitulo 3

En la Tabla 3.15 se muestra que el valor del VAN calculado es de $ 9 040 856,10, lo que
significa que la inversion produciria ganancias por encima de la rentabilidad minima
requerida (r) y por tanto la decision a tomar es que el proyecto puede aceptarse. Ademas el
valor de la TIR es de 38 %, mayor que la rentabilidad minima requerida 12 %, por criterio

se puede también aceptar la inversion.

Perfil del VAN variante 2 PORSERNAT.

Perfil del VAN. Calculo del PRI

8 9 10 11 12 13 14 15

-1106097Q9

VA N ($)

-15212194.38

En la figura 3.2 se muestra que con la variante 2 PROSERNAT la inversion tarda en

recuperarse 5.4 afios periodo a partir del cual se comienzan a obtener utilidades.
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Capitulo 3

3.3.3 Comparacion de los indicadores dinamicos.

Se muestran en la Tabla 3.15 los valores de los indicadores dinamicos, VAN, TIR y PRI
tanto de la variante 1 (LURGI), como variante 2 (PROSERNAT), los cuales se compararan

de acuerdo a los criterios de evaluacion y seleccion de proyectos.

Tabla 3.15. Valores calculados de los indicadores dinamicos.

VAN (USD) TIR (%) PRI (afios)
LURGI 9839198,65 1 4,8
PROSERNAT 9040856,10 38 5,4

Al comparar los resultados de los indicadores dindmicos que se muestran en la Tabla 3.15
de acuerdo con los criterios de evaluacion y seleccion de proyectos la mejor variante es la
1, la tecnologia Claus para la obtencion azufre segun licenciante LURGI, porque arrojo
mayores resultados del VAN 9 839 198,65, mayor TIR 41% y menor PRI en 4,8 afios.

Conclusiones parciales 3.

1. De acuerdo con los célculos realizados la tecnologia propuesta por LURGI permite una
recuperacion del 94 % del azufre respecto a la alimentacion, mientras que la tecnologia
propuesta por PROSERNAT permite sélo un 92 %.

2. El célculo de la ganancia neta de cada una de las alternativas de produccion de azufre de
acuerdo a la tecnologia Claus demuestra que tanto el licenciante y/o proveedor LURGI
como PROSERNAT reporta beneficios.

3. Los resultados del VAN, TIR y el PRI permite proponer al licenciante LURGI como la
mejor alternativa posible dentro de las analizadas, para la inversion de una planta de

obtencion de azufre basado en tecnologia Claus.
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Conclusiones.

1. El estudio realizado sobre los procesos existentes para la recuperacion de azufre
permite considerar la tecnologia Claus, apropiada para el procesamiento de

corrientes de gases acidos.

2. Al evaluar las ofertas técnico-comerciales se considera que los proveedores LURGI
y PROSERNAT proponen en el proceso de conversion catalitica dos etapas, lo que

mejora la relacion costo—beneficio de la inversion.

3. Como criterio de evaluacion y seleccion entre las alternativas propuestas por los
licenciantes LURGI y PROSERNAT, se utilizaron los célculos de los indicadores
dinamicos del VAN, TIR y PRI.

4. Al realizar el calculo de las ganancias unitarias tanto la alternativa propuesta por el
licenciante LURGI como el licenciante PROSERNAT muestran valores positivos,
con 3149891,63 y 3060472,43 $/afio respectivamente.

5. Se propone al licenciante LURGI para la inversién de una planta de obtencién de
azufre basado en tecnologia Claus, por arrojar valores de: VAN de 9839198.65
USD, un TIR de 41 % y un PRI de 4,8 afios, mostrando mejores resultados que los
de la tecnologia PROSERNAT.
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Recomendaciones.

1. Proponer a la Gerencia de CUVENPETROL establecer comunicaciones con el
licenciante y/o proveedor LURGI para acometer las acciones contractuales

correspondientes.

2. Comenzar las acciones de mercado buscando posible clientes que consuman como

materia prima azufre en el territorio nacional o como posible exportacion.

3. Al iniciar la inversion de la planta de obtencidén de azufre por tecnologia Claus,
aprovechar la infraestructura actual (bloque 02) donde antiguamente estaba

montado el Claus del proyecto Ruso.
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Glosario.

Nota: A lo largo del trabajo se ha utilizado una serie de siglas, las cuales se describiran con

su nombre en la tabla 1 organizadas alfabéticamente.

Tabla 1. Tabla de las siglas.

Siglas Nombre
BFW Agua tratada
BPD Barriles por dia
CA Costos de adquisicion
CD Costos directos
CF Cargos fijos
CFI Capital fijo invertido
Cl Costos indirectos
CT Capital de trabajo
CTI Costo total invertido
CTind Costo total indirecto
CTP Costos totales de produccion
CTuU Costo total de utilidades
Cu Costos unitarios
D Depreciacion
DEA Dietanolamina
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FC

FO

GG

GSU

HP

LTGT

MDEA

MP

NNF

PC

PRI

TIR

uDlI

UTGR

VAN o NPV

VP

Flujo de caja

Fuel QOil

Ganancia unitaria

Gastos generales

Unidad donde se resorben los gases acidos
Vapor de alta presion

Tecnologia de tratamiento de gases acidos
Metildietanolamina

Vapor de media presién

Linea que normalmente no se usa
Produccion

Computadoras

Periodo de recuperacién de la inversién
Tiempo de recuperacion de la inversion
Utilidad después de impuestos

Unidad de tratamiento de gases residuales
Valor actual neto

Valor de produccion

Pagina 69



Anexos

Pagina 70



Anexo 1Resultados de muestreos de gases acidos.

Muestreo de flujos a las secciones 200 Y 300, UM: kg/h.

N° DE N° DE
LECTURA  SECCION 300 SECCION 200 LECTURA SECCION 300 SECCION 200

1 129 24 32 128,9 24
2 128,9 24 33 129 21
3 124 23,9 34 128,9 23,9
4 122 23,9 35 121 23,9
5 129 241 36 121 24
6 129,1 20 37 129 24,3
7 129,14 23,7 38 129 21
8 128,9 23,9 39 128,9 20
9 129 24 40 129 24
10 130 24 41 129 20
11 129,1 24 42 120 24
12 130 24 43 129 24
13 128,9 23,9 44 128,7 23,9
14 129 23,95 45 128,7 23,4
15 129 24 46 129 24
16 124 24 47 12 23,9
17 121 24 48 128 23,8
18 129 24 49 129 241
19 129 23,9 50 128,8 24,2
20 129 24 51 129 24
21 128,9 24 52 129 241
22 129 24 53 127 24,3
23 123 21 54 129 23,4
24 129,2 23,9 55 144 23,8
25 128,9 23,9 56 129 21
26 129 24 57 10 24,2
27 129 24,3 58 129 23,9
28 129 21 59 129 24,15
29 129 20 60 129 23,5
30 129 24

w
-

129 20



Anexo 2A. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos

10

100

1,000

Bare Tube Area, Square Feet

10,000

1| Tecnologia Claus segun proveedor LURGI
12| Clasificacion | Designacion Orientacion Cond disefio -
i’ S
3 No reqd Presion | Temp ’tbr‘;?]? Material | Head ‘S| Coste
S| & kglem?(@) | (°C) | ior | deltubo | . PUW 2 | Estimado
Sl © (Mcal/h) | 8| (MUSD)
5| S (m2) o}
<) ©
4 8| @
Condensador
5|A-101 de Vapor 1| 1| Horizontal 10.3 240 480 CS 857.6 102.000
Air Cooler
Purchased Equipment Cost
1.000.000
:;,“ 100,000 el
S
g 10,000
1,000




Anexo 2B. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos
1| Tecnologia Claus segun provesdor LURGI
2| Clasificacion | Designacion No Cond disefio Dimensiones Volumen Material Observac Coste
3 teqd | Presion [Temp °C| piomet | Ancho (m?*) Estimado
] I} 2 i / y
4 ke/em3(a) (mm) | (mm) MESD)
Gas ac del Killed Cs.
5(B-101 GSU 1 3.0 140 1200 3500 3.96 PWHT 11.800
Alm gas
agotado en
6(B-102 azufre 1 6.0 350 1200 3200 3.39 CS 11.400
Domo de
7|D-101 WVapor 1 30.0 390 2700 4500 25.8 CS 50.800
Horno de Monel Nickel
3| F-101 combustion 1 3.0 430 2900 3500 56.1 TONi 30 Cu (1) 3000.000
Vertical Vessel Horizontal Drum
Purchased Equipment Cost Purchased Equipment Cost
$100,000 51,000,000 1
‘i
50 psig — 50 psig ,—"'
“ —_— “  s100.000
8 T ] |
E:i; $10,000 J"‘I’-“ ] 15/psig = —=T] [
E — = g 1 — 1 15|psligl
E E $10.000 -‘:ﬁ"/
$1,000 51,000
10 100 1,000 10,000 10 100 1,000 10,000 100,000
Capacity, Gallons Capacity, Gallons




Nota:

(1) Segun DS el quemador produce 89.7 Millones kcal’h

Purchased Cost, $§

10,000.000

1.000.000

100.000

10,000

Furnace/Process Heater
Purchased Equipment Cost

10 100
Heat Duty, Million BTU per hour

1.000




Anexo 2C. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos
1| Tecnologia Claus segiin proveedor LURGI
2| Clasificacion | Designacion| o Tipo Flujo Cond disefio Descarga | Material| Power | Observacion| Coste
El reqd (m*h) | Presién Temp kg/'cm(a) (Tw) Estimado
: 2 kg/cm?(a) =C (MUSD)
4 - -
Compresor
51C-101 AB de aire 1 1| RBeciproc 10000 Atm Ambient 1.8 Cs 73 590,000
Reciprocating Compressor
Purchased Equipment Cost
10,000,000 - v P ;
Fawong lrlwmti o= S Agﬁ
5000 hsialdidcHadge| RlStage ..LL-‘ h “
T = ,_.ﬂ

o e

4 1,000,000 = ,/

: - ==

E — 60 gelialdidtharge |1 St Il

=

=

(5]

S 100,000

a

10,000 1
100 1,000 10,000 100,000
Actual Capacity, Cubic Feet per Minute




Anexo 2D. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos
1| Tecnologia Claus seglin proveedor LURGI
2 | Clasificacion| Designacion No Tipo Cond disefio Materiales | _
3 reqd ) Por Coraza Por Tubo Por -2 .
= Area tranf | Presié T Presié T Coraza | 2 Coste
£ —'.%% _calorm resién ] emp | Presion ! emp s = Estimado
2= ' kg/'em?*(a) | °C kg/em*(a)| °C g (MUSD)
= = ="
4 = =
5 CS
Enfriamiento Monel
gases de Nickel 70
6|E-101 combustion 1| 0| AKT 831.2 30.0 390 8.0 330|Ni30CU 105.000
Enfriamiento ¢S
efluente del
8E-102 reactor F-101 1| 0| AKT 748.3 10.0 230 4.0 350 31658 101.500
9 Calentamiento Cs
efluente del
10|E-103 E-102 1| 0| BEM 115.6 10.0 260 4.0 350 31858 38.000
11 Enfriamiento Cs
efluente del
12|E-104 reactorF-102 | 1| 0| AKT 129.3 10.0 230 4.0 350 31658 50.000
11 Calentamiento Cs
efluente del
12|E-105 B-101 1| 0| BEM 05.3 10.0 250 4.0 350| 31688 20.500




Purchased Cost, $

10.000.000

Shell & Tube Heat Exchanger
Purchased Equipment Cost

1.000.000

100,000

Ssiii==

10,000

10

100

1,000
Surface Area, Square Feet

10,000

100,000




Anexo 2E. Ficha de equipos y estimacioén de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos
1| Tecnologia Claus seglin proveedor LURGI
2 | Clasificacion | Designacién | Tipo Cond disefio suce| Dif Flujo |Materiales | Power | 2 Coste
3 reqd Presion | Temp Hea\d QW'?,;S,.% | Boluta (kw) E EStiﬂlﬁd?
. 2 kg/emia)| °C (m) | kg/em*(@) | Impelent 2| (MUSD)
| 5| Bomba de 316 88
azufre
6|P-101 A'B degasificado 1 | 1| 1| Centrifuga 2.2 210.0 73 10.0| 316 8S 1.5 4.000
7] Bomba de 316 S5
azufre
2|P-102AB desasificado 2 | 1| 1| Centrifuzma 2.2 210.0 68 10.0] 316 88 1.3 4.000
Single and Multi-Stage Centrifugal Pump
Purchased Equipment Cost
100.000 =

]

L& ]

§ 10,000

_g =

5 L —

(= ' —_—

1.000
10 100 1.000 10.000
Capacity, Gallons per Minute




Anexo 2F. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos

1| Tecnologia Claus segim proveedor LURGI

2| Clasificacion | Designacion | No regd Cond disefio Dimensiones Volumen | Material | Observacidon Coste
3 Presion | Temp *C | Diam | Altura (m?) Estimado
4 kg/cm?(a) (mm) | (mm) (MUSD)
5|R-101 Reactor 1 1 4.0 400 3764 3300 39.0 Cs (1) 180.000
6|R-102 Feactor2 1 4.0 350 3764 5300 59.0 C5 (1) 180.000
Nota

(1) se estimd 6 veces el valor del tanque de almacenamiento.

Purchasad Cost, §

Horizontal Drum
Purchased Equipment Cost

51,000,000 -
M50 psig il
$100.000 et
_,--"" L1711 15|pss
= 18 |
L+ —F-_'_.,-i'
$10.000 ] =
$1.000
0 100 1,000 10,000

Capacity, Gallons

100.000




Anexo 2G. Ficha de equipos y estimaciéon de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos

1| Tecnologia Claus segiin proveedor LURGI
2| Clasificacién | Designacién | No Medio Cond disefio Dimensiones Material | Observacion| Coste
3 reqd Presion | Temp Estimado
= ke'em¥(a)| °C | Largo | Ancho | Altura
- (mm) | (mm) | (mm)

Piscina Concreto

degasificacion Azufre resist
5| BA-101 de azufre 1 | liquido atm 210 4000 3000 2500| A&cido 2686.84

Calculo de la construccion de la piscina

de azufre (segin

listade de precios del grecon).

Precio Importe
Materiales Cantidad | UM | (USD/TUM) (USD)

1| Bloques 600 U 0.94 564.00
2| Arena 3| m? 13.63 40,89
3| Cemento 40| bl 5.65 226.00
4| Piedra 3| m? 13.05 39.15
5| Acero 0,12 tn 390 46,80
6| Otros 350.00
7| Construccion 1420.00
8| Costo total 2686.84




Anexo 3A. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos
1| Tecnologia Claus segunproveedor PROSERNAT
2| Clasificaciéon | Designacion | N | Orientacion Cond disefio i -
3 reqd Presion | Temp | ““°% | Material | Head | Z Coste
I g tranf g .
;:E kg'ema) | (°C) oalor por el Duty | ¢ |Estimado
=| 2 (m?) tubo (Mcal'h) | &. | (MUSD)

s g | 2

Condensador
51A-101 de Vapor 1| 1| Horizontal 10.3 240 480 Cs 857.6 102.000

Lista de Proceso, Fichas de Equipos

1| Tecnologia Claus segiin proveedor PROSERNAT
2| Clasificacion | Designacion | No Cond disefio Dimensiones Volumen Material Observac| Coste
3 reqd _Presic;:n\ Temp°C| Diamet | Ancho (m?) %ﬁ?{%‘f
4 kg/em*(a) (mm) (mm) :

Gas ac del Killed CS.
5|/B-101 GSU 1 8.0 140 1200 3500 3.06 PWHT 11.800

Alm gas

agotadoen
6|B-102 azufre 1 6.0 350 1200 3200 3.39 CS 11.400

Domo de
7| D-101 Vapor 1 30.0 390 2700 4500 25.8 CS 50.800

Horno de Monel Nickel
g|F-101 combustion 1 8.0 430 2900 8500 56.11 70Ni30Cu | (1) 3000.000




Anexo 3B. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos
1| Tecnologia Claus seginproveedor PROSERNAT
2 | Clasificacion | Designacion| No Tipo Flujo Cond disefio Descarga | Material | Power | Observacion| Coste
E reqd (m*h) | Presion | Temp |kg/cmi(a) (kew) Estir}lado
: 2 kg'cm*a)| °C (MUSD)

4 . :

Compresor
5|C-101AB | deaire 1| 1|Reciproc 10000 Atm | Ambient 1.8] C5 680 590.000

Lista de Proceso, Fichas de Equipos

1| Tecnologia Claus segiinproveedor LURGI
2 | Clasificacion | Designacion | Tipo Flujo | Cond disefio suce| Dif Flujo |Materiales| Power | 2 Coste
3 reqd m*h | Presion | Temp | Head Desc Boluta (kw) | & EStif}lﬁdG
T > kg/emi(a)| °C (m) |kg'em*(a) | Impelent =| (MUSD)
5 Bomba de 316 S8

azufre
6|P-101A'B  |degasificado 1| 1| 1|Centrifuga 1.2 2.2] 210.0 73 10.0] 316 S8 1.5 4.000
7] Bomba de 316 85

azufre
8|P-102AB  |degasificado2 | 1| 1|Centrifuga 1.2 2.2] 210.0 68 10.0] 316 58S 1.3 4.000




Anexo 3C. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos
1| Tecnologia Claus segiunproveedor PROSERNAT
2 | Clasificacion| Designacion No Tipo i Cond disefio Materiales | ©
3 reqd Er;i? Por Coraza Por Tubo Por E CIOSt'f
calor |Presion | Temp |Presion | Temp Coraza = Est1r31ad5:|
iy (m?3) kg/cma)| °C kg/em3(a)| *C Por Tubo | £. (MUSD)
4 i =
5 Cs
Enfriamiento Monel
gases de Nickel 70
6|E-101 combustion 1 0] AKT 831.2 30.0 390 8.0 350 Ni 30 CU 105.000
7 Enfriamiento Cs
efluente del
8|E-102 E-101 1| 0| AKT 748.3 10.0 250 4.0 350| 31688 101.500
9 Calentamiento CS
efluente del
10| E-103 E-102 1 0| BEM 115.6 10.0 260 4.0 350 316 88 38.000
11 Enfriamiento Cs
efluente del
12| E-104 R-101 1 0] AKT T48.3 10.0 250 4.0 350 316 55 101.500
11 Calentamiento cs
efluente del
12| E-105 E-104 1 0| BEM 115.6 10.0 250 4.0 350 3le 55 38.000
11 Enfriamiento Cs
efluente del
12|E-106 R-102 1| 0| AKT 129.3 10.0 250 4.0 350| 31688 50.000
11 Calentamiento Cs
efluente del
12| E-107 B-101 1 0| BEM 95.3 10.0 250 4.0 350 316 55 20.500




Anexo 3D. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso. Fichas de Equipos

1| Tecnologia Claus segunproveedor PROSERNAT
2| Clasificacion | Designacién | No reqd Cond disefio Dimensiones Volumen | Material | Observacion Coste
3 Presion | Temp °C| Diam | Altura (m?) Estimado
4] kg/em?(a) (mm) | (mm) (MUSD)
5|R-101 Reactor 1 4.0 400 3764 9200 102.4 CS (1) 240.000
6| R-102 Reactor2 1 4.0 350 3764 9200 102.4 CS (1) 240.000
(1) se estimd 6 veces el valor del tanque de almacenamiento.
Horizontal Drum
Purchased Equipment Cost
$1.000,000 -
“ 510000 Ms0 psig____,,-"
: —
: i Tela
= __.-'"'"_.____..-"'
2 $10.000 -
$1.000 |
10 100 1,000 10,000 100,000
Capacity, Gallons




ANEXO 3E. Ficha de equipos y estimacion de los costos.

Lista de Proceso, Fichas de Equipos
1| Tecnologia Claus segunproveedor PROSERNAT
2| Clasificacion | Designacion | No Medio Cond disefio Dimensiones Material | Observacion| Coste
3 reqd Presion | Temp Estimado
. ke'em¥a)| °C | Largo | Ancho | Altura
) (mm) | (mm) | (mm)

Piscina Conecreto

degasificacion Azufre resist
5/BA-101 de azufre 1 | liquido atm 210 4000 3000 2500| &cido 2686.84

Cilculodela construccion de

la piscina de azufre (segin listado de precios del precon).

Precio Importe
Materiales Cantidad | UM | (USD/UM) (USD)

1| Bloques 600 U 0.94 564.00
2| Arena 3| m? 13.63 40.89
3| Cemento 40| bl 5.65 226.00
4| Piedra 3| m? 13.05 30,15
5| Acero 0.12| tn 390 46.80
6| Otros 350.00
7| Construccion 1420.00
8| Costo total 2686.84
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