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I INTRODUCCION ¥ OBJSJETIVOS

Virtualmente en todas las industrias el uso de Azufre, en una for
ma o en oktra, es parte esencial de los procesos de produccién de
bienes de censumo finales o intermedios.

Actualmente, v desde hace muchos afios, 1a fuente principal de Azu-
fre elemental es la recuperacifn de 8ste 3 partir del Acido sulf-
hidrico contenido en los gases residuales del prcceso de endulza~
miento del gas natural. Aunado a esto, la creciente demanda de ma
terias primas de buena calidad y bajo costo, asf como el estricto
control de la contaminacién ambiental, ha trafdo como resultado el
mejoraniento y optimizacidn de los métodos de recuperacién de Azu
fre elemental.

Por otra parte, la presencia de Acide Sulfhfdrico y mercaptanos en
zos hidrocarburos, liquidos o gaseosos, hace incapaces a 6stos de
muchas aplicaciones debide a la naturaleza téxica de dichos conta
ninantes, asf como a las condiciones corrosivas que se generan du
rante su oxidacifn.



En cuanto a2 la conveniencia de obtener directamente Azufre elemen
tal a partir del H;S contenido en el gas natural o en gases de xe
finerfa, en lugar de producir algdn otro compuesto azufrado a par
tir de 61, se basa en las siguientes ventajas® 3¢ %%:

~Se obtiene un Azufre de alta pureza,

~-Se facilita su manejo, transportacifn y almacenamiento,

~5e evita el manejo de grardes volumenes de gas al tratar de

obtener otro producto de Azufre.

Durante mucho tiempo se han degarrollado varios m&todos para la se
paracifén del HpS de los hidrocarburos; todos estos métodos se.ba-
san en la absorcién del HpS en una seolucifn debilmente alcalina,
‘sequida de la regeneracidn de la solucidén absorvente y la consi-
guiente liberacién del gas abgorvido, el cual es relativamente ri
co en HsS. Dentro de estos procesos, llamades de endulzamiento, se
utiliza con mi&s frecuencia el procesc Sixbefef, utilizandose con
menor frecuencia los procesos Sheff, Koppers y Keppeas-ThyRex®8.

El gas efluente de estos procesos de endulzamiento, conteniendo el
Acido Sulfhidrico se alimenta a otro proceso en donde se recupora
el Azufre elemental. Actualmente los procesos de recuperacibn de
Azufre pueden ser clasificados en cuatro categorfas?®;
1.~ Conversién en lecho catalftico (come el Claus Modificado
¥y el de Oxidacifn directa).
2.~ Adsorcifn en lecho seco / conversifn catalftica (como el
Haines y Shell, los cuales utilizan mallas moleculares).
3.~ Absorcifn en medin lfguido / oxidacidn con aire (como el
Giammarco~-Vetrocke, Stretford, Lacy~Keller Thylox. Perox
y Ferox).
4.~ Absorcifn en medie liguido / conversifn directa (como el
Townsend vy Shell).

De estos procesos, el m&s usado por considerarse el mejor de todos
es el proceso Claus o alguna de sus variantes.

Durante el actual desarrello petrolere en México, muchos de los ya



cimientos de gas natural y crudo localizados, son de alto conteni
do de Azufre, lo gue hace necesario un incremento en el disefio e
instalacifn de plantas de recuperacifn de Azufre.

El balance de materia y energfa para estas plantas, lo mismo que
su dimensionamiento, se efectuarfa en varias semanas si se utili-
za un método manual con célculos de equilibrio aproximados ¢ sim-
plificados. Por el contrario, utilizando la computadora como herra
mienta de cfleulo, es posible hacer lo mismo en unos cuantos ming
tos empleando métodos m&s rigurosos para el cdlculo de los equili
brios. .

1.3 OBJETIVOS:

En el presente trabajo se pretende implementar un programa de com
putadora para la simulacidn y dimensionamiento preliminar de los
eguipos principales de una planta Claus a fin de peder avaluar en
forma r&pida el efecto de las diferentes wariables de proceso vy,
una vez analizados los resultados , establecer las condiciones de
operacién que satisfagan los requerimientos deseados, asi como el
esguema de flujo de procesc gue mejor se adapte al sistema en cues
tibn.

Para lograr lo anterior, es esencial conccexr las caracteristicas
principales y las reaccicnes quimicas involucradas en las diferen
tes etapas del preceso; con el fin de generar los algoritmos para
el c8lculo de las composiciones de eguilibrio termodindmico de las
reacciones, los balances de materia y energfa y por dltimoc el pre
dimensiocnamiento de los equipos considerados.

El c&lculo del equilibrio de reaccifn en el Borno-Caldera de reac
cifn y en los Convertidores Cataliticos se basa en el método de Mi
nimizacién de Energia Libre de Gibbs. Por lo gue respecta al Con-
densador de Azufre se considerard el equilibrio existente entre
las diferentes especies alotrSpicas de Azufre generadas durante el
enfriamients de la corriente gaseosa, lo gue hard mis confiablie el
balance de materia de este equipo.



El programa estari estructurado en forma de médulos, cada uno de
los cuales representari uho de los equipos que conforman las plaa
tas Claus. De tal forma que para efectuar el balance de materia
v energfa y el predimensionamiento de los eguipos bastard con lla
mar cada una de estas subrutinas o m6dulos mediente un nfimero cla
ve dentro de un programa principal ejecutor. Aunado a lo anterior
cada médulo aceptard y transferir& en forma independiente todos
los datos que caracterizan a cada corriente de proceso, con 1o que
la simulacidn de las plantas de recuperacién de Azufre, ya gue bas
tard acomodar cada uno de los m&dulos de acuerdo al diagrama de
£lujo de proceso seleccionado, ya sea flujo directo o dividido.

Por otra parte, a f£in de hacer mds flexible el programa, se conta
r4 también con diferentes opciones de simulacién para los reacto-
res cata’fticos y térmico.

Asf, en el Horno se podrd contar con las siguientes opciones:
~ Cdleculeo del equilibrio a la temperatura de flama adiabdti-

ca del sistema.
- Cdlculo del equilibrio a la temperatura deseada.

En cuanto al Convertidor Catalitico se contari con las siguientes

opeiones:
- Temperatura de salida igual a temperatura de recio del sig
tema.

- Temperatura de salida igual a temperatura de rocio del sis
tena mds un gradiente de temperatura deseado.

- Temperatura de salida igual a temperatura deseada.

- Temperatura de salida igual a temperatura fijada por el ba
lance de energfa del sistema.

Para probar la confiabilidad del programa desarrollado se harin co
rridas con datos obtenidos de la literatura y se comparardn los re
sultados obtenideos. Be ser posible, se probord también con datos
de plantas existentes.



IT ORIGEN ¥ DESARROLLO DEL
PROCESO CLAUS

II1.A EL PROCESO CLAUS ORIGINAL:

El proceso Claus original es un proceso en dos partes desarrolla-
do expresamente para la recuperacidn de Azufre consumido en la pro
ducecibn de Soda (NajCOj3) por el mé&todo de Lebfane . El proceso fue
desarrollado por Carl Friedrich Claus, un guimico Londinense gue
registr6 una patente Brit&nica en 1883.

El primer paso del proceso se representa en la figura II.1 y con-
siste en burbujear Bisxido de Carbono (COz)} es una suspensién de
Sulfuro de Calcio {CaS) y Agua (Hp0) para obtener Carbonatc de Cal
cio (CaCO3) y Acido Sulfhfidrico (HpS), de acuerde a la siguiente
reaccién:

CaS4 + Hzol + cozg-——-—‘xcacoaé + stg e e s s « S{IX.1)
Esta operacifn se lleva a cabo en un solo recipiente para proceso
intermitente o en una serie de recipientes para una operacién con
tinua. En el dltimo caso, las tuberias y vdlvulas que interconec-



(RECIPIENTE C FUERA DE GPERACION)
CaS +C +H,0 ——»CaeCO, +H,S
} o’(o) : ey %

{s () {9l

FIGURA 1. I—PROCESO CLAUS ORIGINAL ({la. ETAPA)
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tan los recipientes son arregladas de tal manera que cualquiera
de los recipientes pueda ser sacado de operacién para ser recar-
gado con la suspensiSn de Cas en H,0, mientras se mantiene un
suministro continuo de HzS a la segunda etapa del proceso.

En la segunda etapa del proceso (fig. II.2) el Acido Sulfhfdrico
es mezclado con Oxigeno y la mezela es introducida en un recipien
te gue contiene una cama de catalizador la cual ha sido precalen
tada hasta la temperatura de operacién deseada. Después de inicia
da 1la reaccifn se mantiene una temperatura constante gcontrolans
do los flujos de los reactivos.

‘La relaci6n de Oxfgenc a Acido sSulfhidrico se varfa de acuerdco &
la mezcla de productos deseada, es decir:

O=HyS : HyS+0 —= S+ HO0 . .« o . oo . . (II.2)
O < H?S5 : HaS + {(1-x)0 — {1-x)8 + (1*x)ﬂ20 + XH28 . . {£1.3)
O > HzS : HaS + {1+2y)J0 ~= (1-y)S + H20 + ¥y502 . . . « .(XI.4)

Si se tiene disponible €0 puro para efectuar la reaceién II.1,
la corriente de H2S para la segunda etapa del proceso puede ser
esencialmente pura, conteniendo sélo vapor de agua, trazasde CQO3
y posiblemente pequefias cantidades de otros gases de la suspen-
gifn de CaS/Hpx0. Sin embargo, mids frecuentemente, se utiliza co-~
mo fuente de CO una corriente de gases producto de la combustidn
de hidrocarburos y consecuentemente el COz y por tanto el HpS es
tan usualmente diluidos con NitrSgeno. En forma similar, una co-
rriente de aire es la fuente mis conveniente de 02 por lo que mis
N2 es introducido en la corriente de productos.

La aplicacidn del segundo paso de este proceso al Acido_Sulfhi z
drico obtenido de otras fuentes se la conoce con el nombre de Pag
ceso CLausd para la recuperacifn de Azufre elemental a partir ds
la oxidacién parcial del HzS sobre un catalizador,

Cat.
- 60G°F

, 3 3 ,
3325 + -202 160 ;Sx + 3520‘ + 148 Keal . .{II.5)



CAMA DE UN MATERIAL O MEZCLA
DE OXiDO DE HiEARO, OXIDO DE
MANGANESO, ASBESTOS , ALUMINA,

ZINC O CARBONATO DE CALCIO. l

G
O H,S IH,5+ 0 —=S + H,0

O<H, S T HyS + [1-X/0—+=[1-X) S+ X H,S +(1-X) H,0
ODH3S @ HpS + {1+ 2710 —=(1=Y}§ + Y50, + H,0

FIGURA 11.2-PROCESO CLAUS ORIGINAL (20, ETAPA REACTOR CATALITICO)
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El recipiente de reaccifn para el ssgundo paso se le conoce con
el nombre de Hoano CLaus, el cual debe ser operado a una tempera
tura razonablemente baja, en un rango de 205 a 316°C @00 a 600°%)
para maximizar el rendimiento de Azufre, ya que la reaccién es

exotérmica.

El Azufre formado de acuerdo a la reaccifn I1.5 se recupera como
1lfquido en un condensador a la salida del Borno Claus. Cualquier
cantidad de Azufre no colectada aquf es atrapada en una clmara de
polvos. Para remover el SO; residual de los gases de desecho nor
malmente se utiliza un lavado con agua, mientras que el exceso de
H2S es removido pasando los gases por un purificador de Oxido de
Hierro o bien es guemado hasta S0,.

Debido a que la reaccién entre el Oxfgeno y el Acido sulfhfdrico
es bastante exotérmica y el calor desprendide debe ser disipade
por radiacién, el Horno Claus estd limitado a procesar pequefas
cantidades de H,S. A fin de alcanzar un rendimientc de 80 a 903
pueden ser procesados de dos a tres volumenes de Ha5 por cada vo
lumen de catalizador por hora. Esfuerzos por incrementar la disi
pacién de calor del proceso llevaron a instalar serpentines de en
friamiento en el Horno y a recircular gases gastados a trdves de
éste, sin embargo no se obtuvo ningfin &xito.

II.B EL PROCESC CLAUS MODIFICADQ:

En 1938 la I.G. Farbenindustrie A.G. de Alemania hizo una gran mo
dificacitn al proceso Claus, por medio de la cual, no sGlo se in
crementd significativamente la capacidad del proceso, sino gue a
demis se provid un mecanismo para recuperar la energfa consumida
previamente. El proceso Claus-Modificado se muestra esquemdtica-
mente en la figura II.3, en donde se puede ver que la oxidacién
parcial del HpS se lleva a ecabo en dos pasos en lugar de uno.

El primer paso del proceso Claug-Medificade consiste en la oxida
¢i6n completa a flama directa de una tercera parte del Hp$ conte
nido en la corriente de process hasta 50, de acuerdo a la siguien

te reaccidn:



'
CATALIZADOR
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FIGURA 1.3~ PROCESO CLAUS MODIFICADO (ALTERNATIVA FLUJO DIRECTO )
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31,5 + 302 _i‘“m_goga‘é—"-;“;. SO + HpO + 2HS + 124.5 Keal (II.6)

Este paso se lleva a cabo en una caldera y la energfa disipada es
usada para generar vapor.

En el segundo paso las dos terceras partes remanentes de HpS se ha
cen reaccionar, en presencia de un catalizador, con el S0 produ-
cido en el horno , de acuerdo a la siguiente reaccibn:

gatalizador, 35 4 24,0 + 23.5 Keal . . . . (IL.7)

2 =—poer — X

2H,S + SO

Los beneficios de esta simple modificacién son:

- Es posible recuperar aproximadamente 4/5 partes de la ener
gfa liberada por la reaccifn general II.6.

-~ El problema de mantener bajas temperaturas de reaccifn es
casi eliminado.

- La capacidad para procesar Acido Sulfhfdrico se incrementa
mids de cinco veces.

- Se puede recuperar Azufre de corrientes de gases &cidos que
contienen de 15 a prdcticamente 100% mol de HpS.

En una de las primeras plantas basadas en el procesc Claus-Modifi
cado, en donde toda la corriente de gas &cido pasaba a trdves de
la Caldera, 1la temperatura de los gases de salida de €sta fu& de
249 a 305°C (480 a 580°F) y el Horno Claus operS$ entre 371 y 339°C
{700 y 750°F). El Azufre producidc se colects como liquido, una par
te a la salida del Horno Claus y otra en un separador centrifugo,
teniéndose una recuperacifn global del proceso de 92 a 94% del A~
zufre total de entrada.

Las mis grandes mejorfas desde 1938 fueron cbtenidas por una adi-
cién secuencial de mds reactores catalfticos, con remosifén de Azu
fre y calor entre éstos para inducir el eguilibrioc de la reaccién



iz
hacia una mayor recuperacifin de Azufre.

II.C PROCESQO CLAUS MODIFICADO; CONFIGURACIONES MODERNAS:

A partir de los procesos Claus y Claus-Modificado han surgido di-
ferentes configuraciones modernas las cuales pueden ser divididas
en:

= Flujo Dividido (Split~Flow),

- Flujoc Directo (Straight~Flow), ¥

- Recirculacisn de Azufre (Sulphur Recycle).

Cualguiera gue sea la configuracidn de la planta, la secuencia de
recipientes que comprende: Horno-Caldera de Reaccifén, Condensado-
reg, Recalentadores y Convertidores Catalfticos se le conoce como
Tren de Recuperacifn de Azufre.

Ir.C.1 CONFIGURACION FLUJO DIVIDIDO:

En la configuracifn Flujo Dividido (fig. I1.4) una tercera parte
de la corriente de gases 4dcidos pasa a trdves del Borno de Reac-
cifn en donde el HyS es oxidado para formar 502, despuds de lo cual
los gases de reaccidn pasan por la Caldera de recuperacién de. ca-
lor en donde se produce vapor de alta presidn aprovechando el ca-
lor disipado por la reaccién de oxidacidén. Generalmente en esta
configuracidn no se producen cantidades significativas de aAzufre
elemontal en el Forne. Normalmente en todag las plantas Claug el
Horno de Reaccifn y la Caldera de recuperacién de caler se encuen
tran en un soclo equipo gue recibe el nombre de Hornc - Caldera de

Reaccidén.

Los gases efluentes del recuperador de caler son mezclados con la
vorriente de gas gue no pasé por el Horno-Caldera de Reaccifn.

Lanmezecla resultante se alimenta al Convertidor Cata
1ftico en donde se forma Azufre elomental mediante la reaccidn del
803 preoducido en el Borno y el 18 de la corriente de gases decidos

que no pas8 por &1 (reaceibén 1I.7).



2/3

GAS ACIDO i1/3

{0} FLUJO DIVIDIDO

FIGURA i.4 - CONFIGURACIONES PROCESO CLAUS MODIFICADO.
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La corriente efluente del Convertidor Catalftico pasa a un Condep
sador en donde se recupera el Azufre en forma liguida. La tempera
tura minima de operacién del Condensador es el punto de congela~
ci6n del Azufre, 115.6°C (239.4°F) y la temperatura mdxima es la de
su punto de ebullicifn, 445°C (832.3°F), sin embargo, normalmente
se operan en un rango de 160 a 246°C (320 a 475°F) con el objeto
de evitar altas cafdas de presifn y problemas de taponamiento.

Una vez separado el Azufre, los gases residuales son enviados aun
recalentador para alcanzar la temperatura de operacifn necesaria
en el segundo Convertidor Catalftico en donde se continfia la reac
cifn entre el HpS y el S0, gue no reaccionaron en el primer Conver
‘tidor. Los gases de reaccifén de este segundo Convertidor pasan a
un sequndo Condensador en dende se separa el Azufre formado. Este
par, Convertidor/Condensador, se repite hasta aleanzar la conver-
sién deseada, después de leo cual, los gases residuales son envia-
dos a un quemador, pasando antes por mallas separadoras con el ob
jeto de separar el Azufre no condensado.

Bsta configuracidn es recomendable cuando la cantidad de HpS en el
gas adcide es relativamente baja (20 a 25% mpl) con el £in de man-
tener una flama constante en el Horno Caldera de Reaccién. También
se prefiere cuando el contenido de hidrocarburos en el gas es re-
lativamente grande (2 a 5% mol) ya que de este mpdo decrece la for
macién tanto de Carbén, que ccaSiona ensuciamiento del cataliza-
dor, como de Sulfuro de Carbonilo, el cual es diffcil de convertir
a Azufre elemental.

Ir.c.2 CONFIGURACION FLUJO DIRECTO:

En esta configuracidn toda la corriente de gas dcido se pasa por
el Horno Caldera de Reaccidn, al cual también se alimenta la can-
tidad esteguiométrica de Oxfgenc para gue reaccione sdlo una ter-
cera parfe del HS de acuerde a la reaccidn IT.6. Asf mismo, den-
tro del Horno se lleva a cabo la reaccidnm entre el S0z formado y
el H,S remanente para formar Azufre elemental, El diagrama de £1lu
jo de esta configuracifn se presenta en la figura II.S5.
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En este tipo de plantas es usual que se presente una produceifn
de Azufre dentro del Horno del nsrden de 60 a 70% por lo gue en la
Caldera, a la vez que se realiza una alta recuperacidén de calor,
se condensa parte del Azufre formado, trayendo como consecuencia
una eficiencia mayor del proceso.

Los gases efluentes del Horno Caldera de Reaccién se envian 2 un
Condensador en donde se termina de condensar y recuperar el Azu-
fre formado.

Una vez hecho lo anterior, losg gases libres de Azufre son envia-
dos a un Recalentador en donde ge eleva su temperatura hasta la
‘temperatura de operacifén del primer Convertidor Catalftico donde
se continfia la reaccifn entre el HpS y el 503 para formar Azufre
elemental. Los gases de reaccifn se egte Convertidor se envian a
un segunde Condensador para recuperar el Azufre,

Las operacicnes de recalentamiento, reaccidn catalftica y conden
sacifn se repiten hasta alcanzar la conversidn deseada para des-
pués enviar los gases residuales a un sistema de mallas separado
ras ¥ luego a un quemador.

Como puede verse, este sistema incluye dos pasos de formacisn de
Azufre; El primero lo constituye el Porno Caldera de Reaccién, es
decir, un paso t&rmico, mientras que el sequndo paso estd consti
tuido por losg Convertidores Cataliticos.

Esta configuracién es recomendable cuando la concentracién de HpS
es mayor de 20% mol y el contenido de hidrocarburos es menor de
2% mol. Esto se debe, primeramente, a qua con este nivel de concentra
cién de HpS se mantiene una buena combustifn y segundo, que si la
concentracidn de hidrocarburcs fuera mayor, la cantidad de Carbsn
producida por la combustidn incompleta do los mismos serfa mayor,
le que propiciarfa una r&pida contaminacién del catalizador.
Ir.c.3 CONFIGURACION RECIRCULACION DE AZUFRE:

En la configuracidén de recirculacisn de Azufre, nada de los gases
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&cidos pasan a través del Borné de Reaccién. En lugar de esto, A
zufre es quemado para producir SO;, el cual antes del primer Con
vertidor Catalfitico se mezcla con la pequeiia cantidad de H,S con
tenida en la corriente de gas fcido de alimentacién, la cual pre
viamente pasé por un precalentador. Una vez hecha la mezcla, la
corriente pasa al primer Convertidor y después al segundc Conden
sador donde se recupera el Azufre formado, parte del cual se en-
via al quemador para producir el S0; requeride. Después del segun
do Condensador, los gases pasan a un Recalentador y contindan al
segundo Convertidor 'y tercer Condensador, en donde se condenga el
Azufre, mientras que el gas agotado se manda a un separador de ma
llas para después pasar a un guemador (fig. II.6).

I1.D  ASPECTOS GENERALES DE LAS CONFIGURACIONES:

Como se vid en las secciones anteriores las diferencias entre las
configuraciones existentes radica en los m#todos utilizados en la
preduccisn de S05 antes del primer Convertidor. Cualquiera que
sea la configuracifn, en el Horno de Reaccifn el principal requi
sito es tener una flama estable a una temperatura suficientemen-
te alta para completar la reaccidn entre el 0y y el H;S. La tem-
peratura de flama depende del contenido de Acido Sulfhfdrico en
el gas &cido y de la fraccidén del mismo gue se desvia del Horno.
En aquellos casos en donde el contenido de H,S es muy pequefio pa
ra alcanzar una temperatura suficientemente alta y estable, ade~
mis de desviar 2/3 partes del gas dcido, se precalienta el gas
gue se alimenta al Horno de Reaccidn o bien se recircula Azufre
para ayudar a la combustifn.

Como se vié antes, cuando un Condensador es seguido por un Conver
tidor Catalftico es necesario tener un Recalentador entre estos
equipos para alcanzar la temperatura necesaria para que se lleve
a cabo la reaccif6n catalitica; Existen cuatro m&todos bidsicos de
recalentamiento, los cuales son:

- Desviacitn de los gases calientes del Horno,

- guemador de gas Scido en Linea,

- Cambiadores de Calor gas/gas, y
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- Calentador de fuego directo.

Estos métodos (fig. II.7) pueden usarse en cualguiera de las confi
guraciones propuestas para el proceso Claus y su seleccifn depen~
de principalmente de: (a) Concentraciones de HyS y contaminantes,
{b) Recuperaci®n de Azufre deseada, y (c) Aspectos econfmicos.

&

La tabla II.1 nos muestra una gufa general del posible rango de a
plicacidn de las diferentes configuraciones del proceso Claus.

TABLA II.1

RANGOS DE APLICACION DE LAS
CONFIGURACIONES DEL PROCESO CLAUS

HsS en el gas 4cido Configuracidn
(¢ mol)
50 a 100 Flujo Directo
20 a 50 Flujo bividido
10 a 20 Flujo Dividido*
menor a 10 Recirculacion de Azufre |

*Requiere de precalentamiento de
las corrientes de alimentacidn.

Los rangos de la tabla anterior no estdn perfectamente definidos,
algunos factores como la presencia de otras especies diferentes a
H,S y COz en la-corriente de alimentacign, el flujo, la composi -
cidn del gas dcido, la experiencia de los disefiadores y la economfa
tienen una gran influencia en la seleccifn de la configuracidn de
la planta Claus mis adecuada.

Por (ltimo, cabe hacer notar que todos los condensadores de las
plantas Claus utilizan como medio de enfriamiente agua, con el Fin

de generar vagor de baja presifn.
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11X SIMULACION DEL
PROCESO CLAUS,.

El desarrollo de los sistemas de computacifn ha permitido el desa
rrollo de modelos matemdticos y de mBtodos de cilculo que efectdan
una solucién ridpida y eficaz de problemas que tradicionalmente re
querfan mucho tiempo. As{ mismo, se facilitd la implementaciébén de
metodologlias de simulacién matemdtica de procesos quimicos,ya sea
total o parcialmente, y del dimensionamiento £iral o preliminar de
los equipos involucrados en dichos preccesos.

Ia necesidad de encontrar resultados mis cercanos a la realidad y
por lo tanto mds confiables, asf ¢omo la de resolver probleras més
conplejos propicié el mejoramiento de los métedos ya existentes
y la creacifin de otros nuevos,

asf, por ejemplo, en el cidlculo del egquilibric de reacciones qui-
micas se puede utilizar el métode tradicional del cdlculo de cons
tantes de eguilibrio o el método de Minimizacidn de Energfa de
Gibbks. En el primero, se desarrolla una gerie de ecuaciones alge-
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braicas no lineales derivadas de la esteguiometrfa y de las pre-
siones parciales y total del sistema, por lo gque para sistemas com
plejos gue involucran un gran nfmero de reacciones gufmicas sedi
ficulta su solucibn, siendo lenta la convergencia y en algunas o
casiones no se logra. Por lo que respecta al segundo método men~
cicnado, no requiere del conocimiento de las reacciones efectua-
das y por lo tanto tampoco de su estequiometrfa para establecer
2l equilibric de un sistema a una presifn y temperatura dadas ya
que éste se consigue mediante la minimizacifn de la Energfa de
Gibbs teotal del sistema; para ello sdlo se requiere de las Ener-
gias de Gibbs de los componentes involucrados.

Por otra parte, se puede contar con programas de simulacién de
procesos generales o especificos. Con los primeros es posible si
mular casi cualgquier tipo de proceso -dependiendo de su alcance~
mientras que con los sequndos s8lo se puede simular un proceso
o sus alternativas como es el caso del programa SIMCLA desarro-
llado en el presente trabajo.

Para poder simular cualguier tipo de preceso es necesario contar
con lo siguiente® '
-~ ‘Popografia del proceso
- Informacidn sobre las corrientes de alimentacién
-~ Propiedades fisicas y quiImicas de las especies involucra
das en el proceso
- Balance de materia y energia

Si la simulacién se efectda mediante una computadora,deberdn con
. R oot
siderarse ademds los siguientes aspectasS H

- Lenguaje computacional

- Modelos matemdticos
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~ Criterios de convergencia

- Secuencias de cdlculo

Con estas consideraciones es posible generar un programa de compu
tadora que permita reproducir en forma confiable los efectos de to
das las variables en el comportamiento del proceso,

III.A ALCANCE DE 1A SIMULACION DEL COMPORTAMIENTO IDEAL:

Desde el punto de vista conceptual, el comportamiento ideal de una
planta o equipo se alcanza cuando se satisfacen todos los requisi-
tos estequioméiricos de las reacciones bdsicas del procesc bajo
las condiciocnes termodindmicas mids favorables y cuando se alcanza
el equilibric en tedos los puntos del proceso. )

las condiciones termodindmicas mds favorables se determinan sélo
por las diferencias de energfa entre los estados final e inicial
del sistema sin Importar el tiempo, los mecanismos de reaccibn y
las limitaciones cinéticas, los cuales determinan la capacidad
real del sistema. De aquf que la seleccidn de las condiciones de o
peracién y dimensiones del equipo se haga mediante la combinacién
de las condiciones termodindmicas mds favorables vy los requisitos

cinéticos.

EL conocimiento del comportamiento ideal de las plantas Claus es
importante porque nos dari una hase para:
~ BEvaluar el comportamiento y eficiencia de operacidén de una
planta o equipo existente y asf poder determinar si se de-
be hacer © no mejoras tf8cnicas al proceso
- Crear nueves criterios gue permitan hacer disefios mis efi-
cientes de plantas futuras

El programa de simulacisn del comportamiento ideal de las plantas
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Claus se basa en el m&todo de Minimizacibn de Energia de Gibbs en
la cual, como su nombre lo indica, se minimiza la funcifn de ener-
gila de Gibbs para encontrar la composicifp de equilibrio de las reac
ciones que se llevan a cabo en el Horno de Reaccibdm y en los Con-
vertidores Cataliticos, sin importar las limitacicnes cinBticas vy

mecanismos de reaccibén gque puedan existir.

Con el algoritmo del programa SIMCLA es posible obtener los pardme
tros de evaluacifn necesarios para seleccionar la configuraczifn y
condiciones de operacifn del tren de recuperacifn de Azufre mds a-
decuada a una alimentacifn dada. Para ello se cuenta con las sigui
entes facilidades:
1.~ Se pdeden simular los esquemas de flujo de proceso Claus
conocidos ecmo Flujo Dividide y Flujo Directo, dependien
do su seleccifn de los criterios enunciados en el capftu
lo anterior.

2.~ Se pueden similar el nfimero de etapas Conversibn/Conden-
sacién necesarias para alcanzar la conversifn deseada.

3.- Se pueden fijar las temperaturas de operacibn de los Con
vertidores témmico y catalftico o bien dejar que el pro-
grama las fije de acuerdo a los balances de energifa.

4.~ Se puede fijar la temperatura de operacibn de los conden
sadores de manera que se obtengan los mejores resultados

Adicional a esto, se puede analizar el efecto de la composicifn y
carga de alimentacifn, lo mismo que los cambios de presién y tem-
peratura de operacidén en las diferentes etapas del proceso.

Por otro ladd, el programa proporciona las caracterfsticas princi

pales de la corriente de proceso gue pasa por cualquiera de los e

quipos considerados (Horno-Caldera de Reaccién, Condensaderesy Con
vertidores Cataliticos). Dentro de la informacifn que se cbtiene pa
£a las corrientes de proceso se tiene:

- Flujos melar y misico totales
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Composicifbn y flujo para cada especie

Peso molecular promedio de la corriente
Temperatura

Presibn

Entalpia a las condiciones actuales de la corriente

t

Ademds de estas caracterfsticas, se proporciona el valor medio de
las siguientes propiedades:

- Densidad

~ Viscosidad

- Capacidad Calorifica

.las cuales se obtienen a las condiciones de presién y temperatura
de la corriente.

Todas las caracteristicas anteriores se imprimen en una hoja dere
sultados individual para cada eguipo,en la cual se enlistan tadas
las propiedades de las corrientes de entrada y salida del mismo ,
de tal forma gue la lectura de los resultados obtenidos se puede
hacer en forma rd&pida y sencilla.

III.B  ALCANCE DEL PREDIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS:

Una vez realizado el balance de materia y energfa para un equipode
terminade y con la informacifn de las corrientes de entrada y salida
es posible efectuar un predimensionamiento del eguipo en turno {los
criterios para esto se expondrdn posteriormente en la seccilncares
pondiente a cada equipo); este dimensionamiento preliminar tiene por
objeto dar una idea de la capacidad y tamafio de los equipos, gin en-
trar entrar en detalle scbre su digefic y caracteristicas,

Ios resultados obtenidos por el programa SIMCLA incluyen:

- Longitud, difmetro vy tiempo de residencia de la cé@mara de
combustidn

= Area de transferencia, nimero, lengitud y didmetro de tube-
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ria para la Caldera Recuperadora de Calor y para los Con-
densadores.

~ Area transversal, altura de la cama y volumen minimo de ca
talizador para el Convertidor Catalftico.

- Cafda de presién en la Caldera y Condensadores.
- Vapor de agua generado en la Caldera y Condensadores.
En los siguientes capitulos se describen con mds detalle las ca~

racteristicas de cada uno de los eguipos, mientras que en el Apén
‘dice A se describe todo lo referente a los mddulos de simulacidn.

I11.C ESTRUCTURA DEL PROGRAMA DE SIMULACICN SIMCLA:

Para el desarrollo de este programa de simulacidn se consideraron
las doce especies quimicas mé&s importantes gue se encuentran en
la mayorfa de las plantas Claus, a los cuales se les asignd un nd
mero identificador como sigue:

IDENTIFICABOR COMPUESTOQ
1 HyS
2 504
3 Og
4 CHy
5 Ny
6 Sn
7 Sg
8 Sg
9 Hy0

10 C8g
11 <os
12 CO4

De esta forma, se pueden seleccionar aquellos conpuestos gque se
desea intervengan en la simulacibn. A partir de estos indica~
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dores, el control del programa se transfiere hacia el cdlculo de
las propiedades de los compuestos correspondientes dentro de las
subrutinas del banco de datos (para mayor informacién referirse
a los apéndices A.1l y C)

El programa SIMCLA estd formado por 23 gubrutinas y un programa
pringipal ejecutor. A su vez estas subrutinas forman parte de cua
tro mSdulos =~controlados por el programa ejecutivo~ los cuales
simulan cada uno de los egquipos que conforman las plantas Claus
y de un mSdulo adicional gue tiene por finalidad recibir los da-
tos de la corriente de alimentacifn a la planta y calcular las pro
piedades termofisicas de la misma. Aungue este tipo de organiza~
‘cibn requiere mayor uso de mewmoria de computadora, tiene flexibi
lidad mucho mayor én cuanto a la simelacidn de las diferentes al
ternativas del proceso Claus.

De las 23 subrutinas de gue consta el programa, seis de ellas co
rresponden al cdlculo de propicdades termodinimicas y termofisi-
cas, ¢omo son:

- Capacidad Calorifica,
Conductividad Térmica,
Energfa Libre de Gibbs,
Entalpfa, y

- 1".’;.2(:0"“ A

P R-AE -1 Y

Mientra que el resto se utiliza on el c8lculo del balance de ma-
teria y energfa, predimensionamiento de los equipos e impresidn
de resultades.

En el apéndice A se describen mis detalladamente los médulos de
simulacfon, mientras gue en los apéndices B y C se encuentra to-
do lo referente a las subrutinas auxiliares y banco de datos de
propiedades, respectivamente,

Para poder llamar a cada mfdulo de simulacidn dentro del progra-
ma principal, se les asigné a cada uno de ellos un nfimero identi
ficador de la forma siguiente:
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IDENTIFICADOR MODULO EQUIPO SINMULADO
1 DATENT DATos de ENTrada
2 HORNO HORNO de reaccifn
3 CALDER CALDERa rec. de calor
4 COoNCAT CONvertidor CATalitico
5 CONDEN CONDENsador de azufre

De tal forma que para simular una planta Claus lo iunico que se tie
ne gue hacer es ir acomodando cada uno de estos mSdulos, con sus
datos respectivos. de acuerdo al diagrama de flujo de proceso de
la planta Claus seleccionado. '

#Con el objeto de tener una continuidad en los cdlculos efectuados
por cada mSdulo, los datos y variables que afectan la simulacidn
de cada equipo son transferidos de un mSdulo a otro por medio del
programa principal, tal como se puede apreciar en la representa=-
cibn esguemdtica de la figura III.1

aunado a tcdo lo antericor, el programa de simulacién SIMCLA cuenta
con la facilidad de que en caso de llamar el modulc DATENT nueva-
nente dentro del programa ejecutor, es posible simular otro esque
ma de fluio de preceso, es decir, se pueden simular en una sola co
rrida de computadeora varias plantas o equipos, ya sea que se cam-
bie el esquema de f£lujo de proceso o bien que la corriente de alji
mentacifn sea diferente en composicién.

III.D EJEMPLOS DE APLICACION DEL PROGRAMA SIMCLA:

Con el objeto de ejemplificar y comprobar la aplicabilidad del pro
grama SIMCLA se realizaron diferentes ejemplos, los cuales se pre
sentan a continuvacién.

I¥I.D.1 EJEMPLO # 1l: Conversibn de eguilibrio del Acido Sulfhi-
drico a Azufre elemental.

Este ejemplo consiste en generar una grifica de porciento de con~-
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versitn de Acido Sulfhfdrico a Azufre contra la temperatura para
después compararla con la grdfica calculada por la esfetn Rese-
arch & Development® y poder cuantificar la confiabilidad de los
resultados obtenidos por el programa SIMCLA en el rango de tempe
raturas de operacién de las plantas Claus.

Para generar esta grifica se aliment6 al programa la misma compo

sicifn del gas dcido pobre utilizada por la W.R.§ P., 1a cual es:
Ld

HpS 17.190 moles
Cogp 78.310 moles
H;0 4.500 moles

A partir de esta composicién se calculé la cantidad estequicm&tri
ca de aire para oxidar el Acido Sulfhidrico de acuerdo a la sugui

ente reaccidn:

0.507 + 1.89N; + aCOp + BHRO + HpS ——w 15, + (1+B)E,0
+ aCo, + 1.8%2

De donde se tiene gue:

0.5 0, 1.89 N, HpS
8.595 32.4891 17.190
ATIRE (21% 02 79% N3)

a,f ¢ moles iniciales correspondientes
Asf mismo, se considerd la formacidn de otras especies ademds de
las de Azufre con el objetc de poder observar su comportamiento
dentro del rango de temperaturas de cperacifn de las plantas Cla
us. De aqul que la composicifn del gas pobre alimentado es:

HpS 17.1900
S0z 0.0000
0, 8.5950
CHy 0.0000
N, 32.4891

Sq 0.0000
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Sg 0.0000
Sg 0.0000
Hy0 4.5000
cos ¢.0000
COy 7 & 3100
CS9 0.0000

Como se puede observar, en esta simulacién se incluyen las doce es
pecies con que cuenta el programa. Inclusive, se tomé en cuenta al
Metano (CHy), el cual obviamente deberd tener una composicién del
0% mol durante toda la simulacién, sin embargo, esto se hizo con
el fin de comprobar que el método de Minimizacifn de Energfa esca
paz de converger en forma correcta aln cuando se incluyan especies
que guimicamente nopueden existir en el sistema propuesto.

Basandose en el hecho de que para generar esta grifica de conver-
sidn lo dnico que se regquiere son los cflculos de Minimizacién de
Energfa a diferentes temperaturas, se decidid utilizar el m&dulo
HORNO con la opcidén de simulacién nfimero 2, es decir, temperatura
de salida igual a temperatura deseada (ver Apéndice A.2)}, con lo
cual se pudo obtener las conversiones de equilibrio alecanzada a di
ferentes temperaturas.

A continuacién se presenta el listado de computadora en el cual se
muestra la forma de alimentacidn de datos y algunas de las hojas
de resultados para las difersntes temperaturas, Para mayor infor=
macifén sobre el procedimiento de alimentar los datos y el uso del

programa, referirse al Apéndice A.l.

Ia computadora utilizada en la realizacién del programa asf{ como
en la obtencifn de resultados fué una UNIVAC 1100,
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& partir de los resultados obtenidos se generé la tabla III.1, en
la cual se encuentran tabuladas las composiciones de equilibrio ob
tenidas por el programa SIMCLA para cada una de las temperaturas.
Asf mismo, se muestran los porcentajes de conversifn a Azufre ele
mental y los porcentajes de error al comparar estas conversiones
con las reportadas por la {lesletn Rescazeh § Developmend. Por otra
parte, para tener una mejor idea de la desviacién existente, en la
figura IIX.2 se muestran graficadas ambas curvas de conversifn.

Como se puede observar, tanto en la tabla IXII.1 como en la figura
III.2, la conversi6n obtenida por el programa SINCLA e35 inferior
en tecdos los casos a la reportada por la institucidn de referencia
esto se debe a las tres razones siguientes en orden de importan-
cias

a) El programa SIMCLA considera la formacifn de s&lo tres es
pecies de Azufre (83, Sg ¥ Sg). mientras que el programa
de referencia toma en cienta todas las especies alotrdpi-
cas del Azufre (83, Sg, 853, . . .. Sg), lo cual definiti-
vamente es mucho mfs estricto. Be hecho, se reporta gue las
mayores formaciones de S3, 84, Sz ¥ S7 se encuentran den-
tro del range de temperaturas de 709 a 1100°F, gue es pre
cisamente en donde se tienen los porcentajes de error mds
grandes.

b) En los cllculos cfectuados en el presente trabajo se con-
siderf la formacifin de especies de Agufre-Carbsn (CQOS vy
CS,) gque afin cuande no se forman grandes cantidades de es
tos compuestos, la conversifn a Azufre elemental se vé dis
minuida, de hecho, en la tabla III.l se observa gque a las
temperaturas en donde hay formaciSn de COS y CS, se tienen
laz mayores discrepancias en los resultados.

e} Los datos termedinfdmicos neecesarios para cfectuar los o4l
culos de la cenmposicifbn de equilibrio podrfan venir de ai
ferentes fuentos de informacifn lo cual causarfa una pe-—



quefia diferencia en los resultados obtenidos.

Afin con las diferencias en las bases de cilculo antes mencionadas
se tiene que el porciento de error miximo es de 18.12 %, el cual
puede ser aceptado considerando que a la temperatura a la cual se
presenta este error no corresponde a las temperaturas de operacifn
de ninguno de los equipos de las plantas Claus ademis de que el
programa desarrollado en la presente tesis no es un programa para

el disefic final de las plantas Claus.

En las hojas de resultados del programa SIMCLA se puede cobservar

que la compos jcisn cel Metano permanece igual a cerc, lo cual era
de esperarse ya que no era posible la formacién de este compuesto
a partir de las especies reaccionantes en el sistema. De agui se

puede concluir qgue an cuando se incluyan especies gque no existen
en el punto de equilibrio el método de Minimizacién de Energfa 1li
bre es capaz de convergir sin ningin problema.



TABLA IIX.1
CONVERSION DE ACIDO SULFHIDRICO A AZUFRE

°C 149.2 260.0 371.0 483.0 566.0 649.0 816.0 1005.0 1094.0
°F 300.6 501.0 701.0 201.0 1051.0 1201.0 1501.0 1841.0 2001.0
) COMPOSICION % MOL
HoS 0.1231 0.7194 2.4228 4.3184 4.1144 3.6178 2.9507 2.5340 2.2874
S0, 0.6180 0.3610 1.2243 2.2253 2.1632 1.8089 1.4754 1.2670 1.1437
0  0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CHy  0.0000 0.0000 0.0006 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
No 24.1211 24.0730 23.9011 23.4417 23.2821 23.2365 23.1980 23.1741 23,1599
S, 0.0001 0.0041 0.1940 1.9095 2.8845 3.4338 3.9240 4.2302 4.4114
Sg 0.0065 0.0446 0.1663 0.1326 0.0084 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
8g 1.5673 1.4224 0.9486 0.1392 0.0013 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H20 15.5804 15,3519 13.5338 11.3315 11.4289 11.8951 12.5365 12.9372 13.1743
Csy 0.0000 0.0000 0.0000 0.0001 0.0002 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
COsS  0.0000 0.0017 0.0246 0.1310 0.2109 0.0000 0.0000 . 0.0000 0.0000
COz 58.1398 58.0219 57.5845 56.3707 55.9062 56.0079 55.9153 55.8575 55.8233
TOTAL 100.0000 100.0000 100.0000 100.0000 100.0000 100.0000  100.0000 100.0000 100.0000
PORCIENTO DE RLCUPERACION DE AZUFRE
SIMCLA 98.55 91.55 70.97 46.18 47.33 55.86 63.94 69.00 72.00
REF.80 99.75 91.65 73.60 56.40 52,50 56.50 64.30 70.00 72,30
% ERROR 1.20 0.11 3.57 18,12 5.85 1.13 0.56 1.43 0.43
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IIiI.D.2 EJEMPLO } 2: Simulacidn de un tren de recuperacifn de
Azufre con una alimentacifn pobre.

Este ejemplo consiste en simular una planta Claus conr una alimenta
cifn pobre y una configuraci6én de flujo dividido cuyo diagrama se
-estra en la siguiente figura:

‘ 650°E 382°F E 308°F
22 I ‘ %
alre H-C cC C | 260°F
260°F 260°F
. CON CON
H-C: HORNO CALDERA
R: RECALENTADOR 3 s s

CC: COMVERTIDOR CATALITICO
CON: CONDENSADOR

La composicidn del gas alimentado es:

EpS 17.190 mol/hr
COa 77.355 mol/hx
H20 4.500 mol/hrx

Zate tren de recuperacién fue inicialmente simulado para obtener
la mdxima recuperacién de Azufre, 7ara lo cual se siguiexron los si
guientes criterios:

a} El Herno de Reaccidn deberd ser operado en forma adiab&ti
ca, de tal forma gue la temnperatura de salida es igual a
la temperatura de flama adiabitica.

b} Cada Convertidor Catalftico deberi ser operado de tal for
ma que la temperatura de salida sea igual a la temperatu-
ra de rocfo del Azufre. Las temperaturas de rocio reporta
das por la literatura se muestran en el diagrama de flujo
de proceso. En el caso del primer convertidor, la tempera
tura de sallda se mantiene a 650°F, muy arriba del punto
e recio; Esto se hace jara mantener la temperatura nece-



¢)

d)

e)

£)

g)
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saria para la hidr6lisis de cualguier cantidad de €OS y/o
CS; que se pudiera haber formado en el Horno.

Cada Convertidor deberi operar en forma adiabdtica por lo
que la temperatura de entrada deberf ser ajustada de tal
forma gque se cumpla el punto anterior.

La cafda de presisn dentro de los Cenvertidores Catalfti-
cos se considera despreciable.

Cada condensador deberi ser operade a 2560°F, lo cual dard
un margen de 20°F arriba del punte de congelacidén del Azu
fre.

Se deberi utilizar un eliminador de niebla a la salida de
cada Condensador.

Se evitarén procedimientos de recalentamients en los cua-
les ge desvien compuestos de Azufre-Carbdén de los Conver-
tidores Catalfticos.

El propdsito principal de aste ejemplo es comparar los porcientaos
acumulados de conversifn y recuperacién de Azufre con los reporta
dos por la literatura®. Para lograr 6sto, se eligieron las opciones
de los m6dulos de simulacién de la sicuiente forma:

EQUIPC QPCION DESCRIPCION
HORNO-CALDERA 1 Temperatura de salida igual
a temperatura de flama adia
bitica.
CONVERTIDOR CATALITICO 3 Temperatura de salida iqual

temperatura deseada.

Las temperaturas de salida de los Convertidores Catalftices y de
los Condensadores se fijaron icual a las tomporaturas mostradas
en el diagrama de flujo de process. Por otro lade, los demds da-
tos requeridos por los nddulos se fijaron de acverdc a los valo-
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res recomendados mencionados en los capitulos correspondigntes.

A partir de la composicifn del gas #Acido pobre y tomando en cuen-
ta gque la configuracién del tren de recuperacién es fluio dividi-
do es posible calcular la cantidad de aire necesaria para oxidar
hasta 507 un tercio del Acido Sulfhidrico contenide en el gas de
alimentacién de acuerdec a la siguiente reaccidn:

HsS + 1.503 S03 + H0

HpS =m=mm= 1.50,

17:19 ... §.595 mol/hr de 0p

De donde la cantidad total de aire requerida es:

8.5950 mol/hr 0O, (21%)

32.4891 mol/hr ¥N» {79%)
41.0841 mol/hr Aire

En esta simulacién también se tomaron en cuenta todas las egspecies
quinicas disponibles en el programa SIMCLA. A continuacién se pre
sentan las hojas de resultados cohtenidas.
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Como se puede observar, a partir de las hcjas de resultados es po
sible obtener todoz los datog necesarios para generar el diagrama
de flujo de proceso ya que se tienen flujos, compesicién, presién,
temperatura, entalpfa, y propiedades termoffsicas de la corriente
de proceso en cada una de las etapas del tren de recuperacidn.

En la tabla III.2 se muestra la comparacidn de los resultados ob~
tenidos por el programa de simulacién SIMCLA con los reportados en
la literatura.

TABLA III.Z2 .

TABLA COMPARATIVA DE RESULTADOS
EJEMPLO # 2

3 CONVERSION ACUMULADA

EQUIPC REF. 80 SIMCLA % ERROR
HORNO 0.00 0.00 0.00
ler. CONVERTIDOR 81.22 77.33 -4.79
2® CONVERTIDOR 97.70 97.30 ~0.41
3er. CONVERTIDOR 99.31 99.90 0.59

$ RECUPERACICN ACUMULADA

ler. CONDENSADOR 80.05 76.94 ~3.89
2° CONDENSADOR 97.31 96.50 ~0,83
3er. CONDENSADOR 98.91 98.70 ~-0.21

Como se obsexva el porcentaje de error miximo en la conversién a-
cunulada es de 4.79%, mientras que para la recuperacién acumulada
en los condensadores es de 3.89%.

Una vez mids, encontramos que la mayor discrepancia entre los resul
tados se tiene a una temperatura (650°F) a la cual la curva de con
versidén (fig. I1I.2) se encuentra cerca de su punto minimo que, de
acuerdo a los resultados del ejemplo anterior, es la regifn en don
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de gse tiene la mayor diferencia entré.resultados debido a la gran
influencia de las especies S3, S4, S5 y S7, las cuales no son to~
madas en cuenta por el programa SIMCILA.

En la figura III.2 se muestra esquemfticamente la comparacién de
los resultados obtenidos por el programa SIMCLA ¥y los reportados

por la literatura.
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III.D.3 EJEMPLO # 3: Simulacidn de un tren de recuperacidn de
Azufre con una alimentacién rica.

Este ejemplo consiste en simular una planta Claus con una alimenta
cién rica y una configuracién de flujo directo cuyo diagridma se
muestra en la giquiente figura:

650°F QR?—' Te @_— Ty
| | &

Aire

i 260°F D60 °F

5 COb
* H~C: HORNO CALDERA CON CcoN coN

CC: CONVETIDOR CATALITICO s
CON: CONDENSADOR

Typ: TEMPERATURA DE ROCIO

R: RECALENTADOR
La composicién del gas &cido alimentado es:

HaS 81.056 mol/hr
Hy0 4.640 mol/hr
€Oy 14.304 mol/hr

En este caso,; el tren de recuperacifn también fue simulado para ob
tener la mixima recuperacién de Azufre, por lo que se siguieron los
mismos criterios mencionados en el ejemplo anterior.

En el presente eijenmplo ademiAs de comparar los porcientos acumula-
dos de conversifin y recuperacién de Azufre en los Convertidores y
en los Condensadores respectivamente, se efectfia la gimulacidén de
tal forma que el programa calcule las temperaturas de salida de los
Convertidores para obtener las mfximas conversiones de Azufre vy po
der comparar estas temperaturas con las reportadas en la literatu
ra, con lc cual es posible evaluar en forma mids global los resulw~
tados obtenidos por el programa SIMCLA.

Para lograr lo anterior se eligieron las opciones de los m&dulos

TC fsms cc cc cc 260°F
prls
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de simulacidn de la siguiente manera:

EQUIFPO OPCION DESCRIPCION
HORNO-CALDERA 1 Temperatura de salida igual
a temperatura de flama adia
batica.
ler CONVERTIDOR CATALITICO 3 Temperatura de salida igual
a temperatura deseada.
CONVERTIDORES CATALITICOS 1 Temperatura de salida igual

a temperatura de rocfo.

En el caso del primer Convertidor Catalftico, al igual gue em el
ejemplo anteriox, se eligid una temperatura de salida de 650°F con
el objeto de tener las condiciones necesarias para la hidrSlisis
de CS5 y COS formados en el Horno. Las temperaturas de salida de
los Condensadores se fijaron igual a las mostradas en el diagrama
de flujo de proceso. Por lo gue respecta a los demis datos reque-
ridos por los diferentes mfdulos se fijaron de acuerdo a los valg
res recomendados en los capftulos correspondientes.

A partir de la composicifn del gas dcido rico de alimentacidn y to
mando en cuenta gque la configuracién del tren de recuperacifn es
flujo directo, es posible calcular la cantidad de aire requarido
para la oxidagidn total de un tercio del Acide Sulfhfdrico conte-
nido en la corriente de alimentacibn de acuerdo a la siguiente reac
cidn:

3325 + 1.502 ———— 805 + Hz0 + 2H3S

3HS =m=== 1.505
81.056 --—- 40.528 mol/hr de Op

De donde la cantidad total de aire zeguerida es:
40.5280 mol/hz O, {21%)
153.1558 mol/hr No  (79%)
193.7238 mol/hr Aire

A continuacifn sc preosentan los resultados obtenidos:
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En la tabla 11I.3 se muestra la comparacién de los resultados ob-
tenidos por el crograma SIMCLA con los reportados por la literatpy
ra para c¢ste tren de recuperacién de Azufre:

TABLA III.3

TABLA COMPARATIVA DE RESULTADOS
EJEMPLO # 3

$ DE CONVERSION

EQUIPC REF. 80 SIMCLA % ERROR
HORNO~-CALZERA 66.60 66.45 -0.22
ler CONVERTIDOR 88.35 85.51 -3.21

' 2° CONVERTIDOR 98.07 97.74 -0.33
3er CONVERTIDOR 93.37 99.63 0.26

% DE RECUPERACION

ler CONDENSADOR 66.47 66.28 -0.29
27 CONDENSADOR 88.22 85.15 ~-3.48
3exr CONDENSADOR 97.93 97.23 -0.71
4° COWDENSADOR 98.22 98.95 -0.27

TEM. SALIDA CONVERTIDORES

ler CONVERTIDOR 649.9°F 650.0°F 0.00
2° CONVERTIDOR 418.1°F 414.0°F 0.97
3er CONVERTIDOR 337.9°F 331.0°F 2.01

En este caso el porcentaje de error miximo en la conversidSn acumu
lada es de 3,21% mientras que para la recuperacién acumulada es de
3.48%. Una vez mis encontramos gue la mayor diferencia en resulta
dos se tiene a la temperatura en la que las especies alotrdpicas
S3r Sy, S5 ¥y Sy tienen la mayor influencia dentro del cflculo del
egquilibric termedin&mico.

Por lo gue se refisre al ¢dlcoulo de la temperatura de salida de los
Convertidores Catalfticos se tiene gue el porcentaje mdximo de e~



error es de 2.01% en el tercer Convertidor. Las diferencias exig
tentes entre las temperaturas calculadas y las reportadas se po-
drfa deber a los diferentes criterios, datos termodindmicos y mg
todos de c&lculo utilizados para evaluar el equilibrio entre las
diferentes especies alotrbpicas de Azufre durante el cilcule de
la temperatura de rocio de la mezcla efluente de los convertido-

reg (ver Subrutina ROCIO, apéndice B.S5).

Considerando que el programa SIMCLA desarrollado en el presente
trabajo no pretende ser un programa de disefio final de plantas re
cuperadoras de Azufre se puede concluir que los resultados cbte-
nidos por el mismo son bastante aceptables, ya gue al compararlos
con los obtenidos con un programa en el que se toma en cuenta to-
das las especies de Azufre y se utilizan métodos de cdlculo mucho
mds rigurosos, los porcientos de error no rebasan el 3%.
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I11.D.4 EJEMPLO # 4: Simulacidn de la planta Claus de la Refine
rfa de Tula, Hidalgo,

El propdsito de este ejemplo es el de cotejar los resultados ob-
tenidos con &l programa SIMCLA contra los datos reportados en el
libro de proceso de la planta Claus localizada en la Refineria de
Tula, Hidalgo la cual fue disefiada en el afio de 1973.

Esta planta Claus opera con una configuracidén de £lujo directo,
similar al presentado en la figqura II.5, en donde el tren de re-
cuperacifn esta constituido por el Horno-Caldera de Reaccidén, dos
Convertidores Catalfticos y tres Condensadores.

Las caracteristicas de la corriente de alimentacifn a la planta

son las siguientes:

Ho8 110.3427 Xg-mol/h
CHy 1.2539 Kg-mol/h
HyO 4.6394 Kg-mol/h
Co, 9,1534 Kg-mol/h

TEMPERATURA: 324.0 °K
PRESION : 1.109% atm.

Mientras que la cantidad de aire regquerida estequimétricamente pa
ra oxidar un tercio del HyS alimentado es de 276.3 Kg-mol/h.

Por otro lado el librec de proceso de esta planta Clausa reporta
para los diferentes eguipos del tren de recuperacién los siguien

tes datos:

- CALDERA RECUPERADORA DE CALOR:
Temperatura de salida de la corriente de proceso: 466.0 °K
Temperatura del agua de alimentacidn: 412.0 °X
Presién del vapor generado: 3.54 atm
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CONDENSADORES :

Temperatura de salida de la corriente de proceso: 466.0 °K

Temperatura del agua de alimentacidn: 400.0 °K
3.54 atm

Presifn del vapor generado:

ler. CONVERTIDOR CATALITICO:
Temperatura de entrada de la corriente de proceso: 494.0 °K
Temperatura de salida de la corriente de preoceso: 583.0 °K

29 CONVERTIDOR CATALITICO:
Temperatura de entrada de la corriente de oroceso: 489.0 %K

Temperatura de salida de la corriente de proceso: 512.0 °K

Estos valcores se usaron como datos para los mSdulos de simulacidn
para los cuales se eligieron las siguientes opciones de cilculo:

EQUIPO OFPCION DESCRIPCION
Eorno-Caldera L temperatura de salida igual
a temperatura de flama
adiab&tica.
ler. Convertidor 3 Temperatura de salida igual
a temperatura deseada.
2e Convertidor 1 Temperatura de salida igual
a temperatura de rocfo.
Por lo que respecta a los demis datos regqueridos por el programa

SIMCLA
ya gue

fueron seleccionados a partir de los valores recomendados
el libro de proceso de la Refinerfa de Tula NO preporciona

informacién de los mismos.

A continuacifn se presentan las hojas de resultados obtenidas por

el programa SIMCLA
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Debido a que en el libro de proceso no se cuenta con informacidn
detallada sobre la composicién de la corriante dea proceso a la sa
lida de la Caldera y de los Convertidores Catalfticos, no es posi
ble determinar la conversién alcanzada en cada etapa, y por lo
tanto, no se puede comparar con la calculada por el programa de
gimulacién SIMCLA. Sin embargo, se cuenta con datos de la recupg
racién de Azufre lograda a la salida de cada condensador, la cual
en cierta forma es un reflejo de la conversisn. En la tabla III.4
se muestra la comparacidn de las recuperaciones alcanzadas en ca
da Condensador.

TABLA III.4

COMPARACION DE LA RECUPERACION DE AZUFRE {Kg/h)
(EJEMPLO # 4)

CONDENSADOR LIBRO TESIS % ERROR
1° 1967 2167 19.0

2° 1i62 915 -21.0

3° 330 360 9.0
TOTAL 3459 3442 -0.5

Como se puede apreciar, la recuperacidén global en ambos casos es
muy similar (0.5% de diferencia), mientras que las recuperaciones
intermedias presentan mayor discrepancia, lo cual podrfa deberse
a una o varias de las siguientes razones:

- El Horno de Reaccifin no opera en forma adiabdtica por lo
gue la temperatura alcanzada es menor, trayendo como con-
secuencia que la conversifn también lo sea.

~ En la Caldera Recuperadora de Calor la temperatura de cor
te seleccionada para el cdlculo dal eguilibrio de las reag
ciones reversibles podrfa ser menor.

- En el primer Convertidor {(simuladc a una temperatura igual
gue la del libro de proceso) se tiene una conversifn menor
gue la reportada debido a gue la temperatura de operacién
a5 mayor que la temperatura de rocin de la merela efluente.

= En el sequndo Convartidor {simulado a la temporatura de ro-
cfc) la conversién alcanzada es mayor que la reportada de-
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bido a que el disefio original considera una temperatura de
operacién mayor que la de rocfo, lo gque se traduce en una con

versién menor.
- El método de cflculo utilizado en el disefio original de es

te tren de recuperacidn no esta basado en la minimizacidn
de energfa libre de Gibbs.

-

Por lo que respecta a las dimensiones y caracteristicas de los
equipos obtenidas porel programa SIMCLA, en la tabla III.5 se pre-
senta la comparacifén de las mismas con las reportadas en el libro

de proceso de la planta de Tula.

TABLA III.5
COMPARACION CARACTERISTICAS DE LOS EQUIPOS
(EJEMPLO # 4)
EQUIPO CARACTERISTICA LIBRO TESIS
Cdmara de Comb. pidmetro (m) 1.21 i.48
Longitud (m) 4.88 5.91
Volumen (m?) 5.61 10.14
Caldera Carga Térmica (MKcal/h) 4080.00 3460.00
1° Condensador Carga Térmica (MKcal/h) 810.00 658.00
2° Condensador Carga Térmica (MKcal/h) 494.00 406.00
3° Condensador Carga Térmica (MKcal/h) 286.00 199.00

Las divergencias observadas en los valeres de las variables compa
radas aguf para los diferentes equipos pueden estribar en la apli-
cacién de los criterios de disefio (no mencionados en el libro de
proceso) y en los métodos de cilculo utilizados.

Cabe mencionar gue las caracteristicas y dimensiones de los equi-
pos qgue se calculan con el programa SIMCLA son preliminares, Gti-
les para dar una idea y capacidad de los mismos y cuyas dimensio-
nes finales serdn establecidas por el fabricante o disefiador apili

cande los factores de seguridad pertinentes.
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v CALCULO DE LA COMPOSICION DE EQUILIBRIC
POR EL METODO DE ENERGIA DE GIBBS

IV.A  MINIMIZACION DE ENERGIA LIBRE; SUBRUTINA MINER:

Esta subrutina tiene la funcién de calcular la composicién de egui
librio a una temperatura y presidn dadas. ntilizando ol m€todo de
Minimizacisén de ZEnergfa de  Gibbs?,

IV.a.1 DESARROLLO MATEMATICO:

Antes de desgcribir el modelco matemdtico en =1 cual se basa este me
todo, es importante hacer notar que se considera que los gases si-
guen un comportamiento ideal, lo cual aplicado a la simulacidn de
plantas Claus es vilidc ya gue &stas operan a presiones bajas.

La energfa libre total de una mezcla gascosa de i especies guimi-
cas que contiene xi moles de la i-#sima ospecie puede gser expresa
da como? 57:
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n
x = 5 - » . - - 3 3 [ - . . » (IV-l)
G(X) leg*
en donde:
X = (X1,X2,X3,..4sXg), Vector de nfmero de moles.
g; = contribucién de la {~8sima especie gaseosa a la
Energfa de Gibbs total del sistema, la cual esti

dada por:
xn
gixxi(ci-l-in—é) N 43
con .
T O P L B N £ 4 2% )
en donde:

[%%]L = Funcifn de Energfa de Gibbs mclar esté&ndar para
la {i-8sima especie gaseosa a 298.15°K y 1 atm.

x; = Nlmero de moles de la i-&sima especie gaseosa.

-

X =,§1xi , Nimero total de moles de las especies
A=
gaseosas.

R = Constante de los gases.

P = Pregifn total del sistema, atm.

Como se puede ver, el término de funcién de Energfa de Gibbs mo-
lar estdndar es en realidad la Energfa de Gibbs de la {-fsima es
pecie dividida entre RT, siguiendo la prictica de %hite, Johnson
¥ Dantzing' ¢ para obtener un término adimensional.

La funcidén de Energfa de Gibbs molar esténdar de la {-8sima espe
cie gaseosa se cilcula por medio de cualquiera de las dos sigquien
tes ecuaciones, en el presente trabajo se utilizd la ecuacidn IV.5.

T
__G_. - 5; 29z + HﬁEEJ'-'.' -
¢ bien:
G “ygn
(FFle™ {._.__..__.211-11]" + ["—'&'-""-‘15 . . (Iv.5)
en dondes

A“E,anas= Entalpfa de formacidn est&ndar a 298,15°K
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HT

298015 = Diferencia de entalpfas entre 298.15°K vy la

temperatura T.
ST = Entropfa a la temperatura T v 1 atm
Gp - Hisas = Funcién de Fnergfa de Gibbs a la temperatura T
T y 1 atm (tablas termodinsmicas?®).

La determinacién de la composicisn de equilibric de un sistema de
reaccisn consiste en encontrar un conjunto de moles {X], no naga-
tivo, que minimice la energfa libre total del sistema {ec. IV.1) ¥y
que ademis satisfaga las restricciones del balance de masa que es
t& representado por: .

¢g a_éj'x‘" = bj' (j”'l,z,..-,m) « o e 2 » (IVoG)

en donde:
a;j = Nfimero de 4tomos del j-ésimo elemento de
la (~-&sima especie gaseosa.

x;.* Ndmero de moles de la .i~-&sima especie ga
seosa.

b; = Nimero total de pesos atémicos del f~Esi
mo elemento quimico de la mezcla gaseosa
original.

m = Nimero total de &tomos diferentes dentro
del sistema.

# = Nimero total de especies diferentes den-~
tro del sigtema.

Para resolver aste gistema de scuaciones se recurre al método ite
rativo del miximo descenso, el cual se describe a continuacién:

IV.A.2 METODO DEL MAXIMO DESCENSO:

Este método consiste en expresar la energfa libre total de la mez
clax &n eguilibrio, de composicitn desconocida, en términos de una
mezcla de composicién conocida y de incrementos desconocidos los
cuales representan los cambiog necesariog para llevar la composi-
cién inicial supuesta a la composicién final de equilibrio?®.
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La ecuacién de aproximacidn usada es una expresién cuadrdtica gue
involucra los dos primeros términos de una expan$idn de Taylor y
que ademis estd sujeta a las restricciones del balance de masa.

Supongase cualgquier vector positivo V=(y1,¥2,¢3,« » «,ip) que sa-
tisfaga las restricciones del balance de masa (ec. IV.8) entonces,
la energfa libre total del sistema seri:

oty) =% ent /
() “,,f_:ly"[c" + n'—g“] « 4« o 2 & & =2 3 & (I‘Ja—])
en donde:
7= 8o, ‘
g ~i:1yL e e s e e e e e e e . (IV.8)
.Por otra parte, sea:
limxpmyp ¥y I=xX-F L., ..., 1v.9)

Entonces, asumiendo gue todas las y;'s son positivas, es posible
obtener una expresién de Taylor para Y gue nos darf una aproxima-
cién cuadritica, Q(X), de la energfa libre teotal del sistemaen el
equilibric G (X} (ec. IV.1), de la siguiente manera:

= 3G A i..
Q) = ) + 58S Ars Loz ce .
&t ;avfb < 24‘_& EXTEED Sl . (Iv.19)

Obkservese quec:

ﬁg s+ 2 L L. L., V.

Ay; 7
32g R S § P A ) ]
ayi ¥i 57
__3%g

KEFEED = o -;-" spara L # R e e e e o KIV.13)

Sustituyendo IV,11, IV,12 y IV,13 en IV.10 se cbtiene:
4 i
QIX) = glv) + Elcg + En=2=1a; + % g(- - ==} .. .. (IV.14)
L g < ¥

De donde se observa gue los términos de segurdo grade  ga Gx)

Yy Q(X) son positivas, lo que significa que armbas funciones son con
vexas.
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Para encontrar la siguiente aproximacién a la solucién buscada se
debe minimizar la funcién Q(X), sujeta al balance de masa y restrin

giendo las x¢'s a valores positivos.

Utilizando la técnica de multiplicadores de Lagrange para tomar en
cuenta las restricciones se llega finalmente a.”v

B({X) = Q(X) +§;'n‘i[bj- -Eaifxi-] e s s s o - »f(IV.15)

en donde:
n§ = Multiplicadores de Lagrange.

Para minimizar la funcién B{X) se establece que su derivada parci
al respecto a x €3 igual a cero, por lo tanto, a partir de las ecua
ciones IV.14 y IV.15 se tiene:

E—%—(x"z’- te, +£n 1+[ Enj =0 . .(IV.16)

Las ecuaciones IV.6 y IV.16, junto con la suma de las x;'s para cg
nocer X, constituyen un sistema de nm+n+ 1 ecuaciones sinult&neas
con nxi's desconocidas, m multiplicadores desconocidos -j y el nd
mero total de moles % desconocido.

Despejande x; de la ecuacién IV.l€ se tiene:

‘ . 4i AT v.17
x; = -QL(V)' + (—=—)i+yc(,§;ya(-f) e s e s oeoa (IVL1T)
donde:

. ¥
g; ¥) =yi_[ci_+ Ln—§- e o v & v e v o = - (IV.18)

Sumando la ecuacién IV.17 para todas las 4{i's, tenemos:

ixp = Eegg ) + (—-x.+ (w
.(al" Lzl < bj J) $1 JU, *(-f!tl.

rearreglando

p
jsz jul *‘-Jj
53 = & ={z
¢ bien _{:‘I'f J zarq‘-‘i"

SL@(Y) s s v o« s oo o« o (IV.19})



97
Ahora, definiendo las constantes:
n .
rjk = Ip; =‘§l(aija£k)yi ; §08=1,2,..,r . . {IV.20)

Por fltimo, sustituyendo la ecuacién IV.17 en IV.6 se obtiene un
conjunto de m ecuaciones, que junto con la ecuacién IV.19 forman
el siguiente sistema de m+l ecuaciones simultdneas simé&tricas:

W

% Eed
rll‘.'fl + rrzﬂg + . . .t r,mﬂm + bf (7’) bf + ’(_;ﬁ‘;a‘:yq‘-(y)

X 4] .
z:ﬁ-n, + rzz“f'z + . . .+ TomTn + bz (”z_ff‘) o bg + Ll')ia’('z g‘ V)
. {Iv.21})
. » + +bytE) = b, + Zaig(¥)
rml‘:'Tl + rmzt,z + . s . I:’mmﬁm bm —{:"‘ = Dm A{:—:‘?a‘:‘mg{‘

[N
Bymy + byTg ¥ . . . ¥ By k00 (X)) = 2o )

¢ 4ei

en donde:

if]aifyiabj e e e e e e s e (IV.g)

cOn Ty, Tg,. .« «,7y ¥ X/¥ como variables.

La solucifn de este sistema de ecuaciones simultdneas nos darf los
valores Ge ias bf‘s, rj&'s ¥y X/ por lo que serf necesario susti-
tuir estos valores en la ecuacién IV.17 para abtener los nuevos va
lores de las x;'s. De esta forma se ha encontrado el nuevo conjun
to X que representa la nueva aproximacién a la composicién de equi
librio. El procedimiento se repite utilizando los valores de las
xi's calculadas como los nuevos valores de las ¢;'s supuestas has
ta que la diferencia entre iteracicnes subsecuentes sea suficien-
temente peguefia para satisfacer un criterio de convergencia.

Es posible que &l conjunto de nfimero de moles computado ineluya al
gfin valor negativo, si ésto sucede, este conjunto de valores no es
usado directamente en el cilcule de la siguiente aproximacién, ya
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que si se permiten nlimeros negativos dentro de las iteraciones la
solucibn final podria incluir algunos valores negativos gque no tie
nen ningfdn significado para el balance de masa.

Para eliminar la posibiledad de tener xé's negativas y asegurar
una buena cohvergencia se incluye el siguiente m&todo para corre-
gir las aproximaciones a la composicifn de eguilibrio.

Este mBtodo consiste en considerar los resultados de las diferen-
cias Lysxp 9. como indicadores de la direccidn de descengo y limi
tar los incrementos a una cantidad fraccional KQC . utilizando pa
ra ello el mayor valor de * gque satisfaga las siguientes condicio
hes?":
- Todos los nGmercs de moles son posgitives, es decair é%éil-
estd definida, ] o
- La derivada direccional 3%%}1 no se hace positiva, es decir
el punto minimo no ha sido rebasado. G[i)} es una funcion
convexa, cuya derivada es:

3BR) _n. gz
T T CRLLE » BRI G2 2

£
en donde:

Yo = e * A=y L. L {(Iv.23)
i
g 'j".:z"v’é" gy + Alx - gl .. (Iv.24)
Ué= Valores de aproximacidn corregidos.

El mBtodo para selccionar X @s arbitraric dentre de ciertos limi-
tes ¥y su valor deberd estar ccmpresndido en el intervale de cero
a une . Un método consiste en calcular a partir de las diferencias
X, = 4, gue tengan un valor negativo un conjunto de!fé de acuerdo
a la siguiente ecuacidn:

y = =0.99 * 9%

- e e e e e e e .. (IV.25)
A ]

De este conjunto ded'y se selecciona la mayor para cer usada gomo
factor de correccifn, con lo cual generalrmente el t&rmino logarit
mice de la ecuacifn IV.22 es mayor de cero. §im embarge, en el
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caso de que, por algln motiva, 4dste sea menor o igual a cero, el
factor % se va disminuyendo por un factor de 0.9 hasta lograr que
todos los nfimeros de moles corregidos (UE) sean mayores a cero.

tna vez logrado lo anterior, se procede a evaluar la derivada di
reccional de la funcién que estd representada por la ecuacifn IV.
22, en el caso de gue el resultado de est& ecuacifn sea menor gue
cerc, es decir, que el punto minimo no ha sido revasadeo, se uti-
lizan las aproximaciones corregidas (de acuerdo a la ec. IV.23 )
como nuevas suposiciones en el siguiente cidlculo iterativo. Por
otra parte, cuando la derivada direccional tiene un valor positi
vo, es decir que se ha revasado el punto minimo, se procede a xrg
dueir el factor correctivo 3 hasta lograr que esta derivada ten-
ga un valor negativo o cero para despuds utilizar la i gue satils
faga esta restricecién como factor correctivo de las composiciones
de aproximacién al egquilibrio,

Purante las corridas de prueba se observsd gue en algunas ocasio-
nes la derivada direccional alcanzaba valores positivos muy cer-
canos a cerc (del orden de 5 x 10-5} y que por mis pequefia que se
hiciera la A no era posible conseguir un valor negativo de esta
funcifén. Basandose en el hecho de gue la derivada direceicnal re
nregenta la pendiente de la funcién en un punto dado y en qgque,
cuando el valor de esta pendiente es cerc se tiene el punto mini
mo {notece gue la {inica forma de gue la ecuacidn IV.22 sea igqual
a cero, &s cuando 4; es igual a cero, es decir, cuando X;=4:), se
decidié que cuando la derivada direccional tuviera un valor abso
luto menor o igual a 1 x 10~4 se habfa encontrado el punto mini-
mo de la funcidn, reportandose como composicidén de eguilibrio los
@iltimos valores de las composiciones de aproximacién corregidas,
asf como el valor de la derivada direccional, la cual nos dard la
desviacién que existe del punto minimo de la funcién.

Es importante hacer notar que el tipo de problemas descrito antes
se presenta principalmente cuando existen especies quimicas cuyas
corposiciones en €leguilibrio son, o estin muy cercanas a cero ,
por lo gque, cuando se tenga la sospecha de que alguna especie no
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existe en el equilibrio serd mejor eliminarla del c&lculo para e
vitar problemas de convergencia. Cuando el programa ha alcanza-
do el nfimero mfximo de iteraciones asignadas (NTI) y no se ha po
dido alcanzar la convergencia, se imprime un mensaje en donde se
explica la razén por la cualno comvirgié y el nlmero indicador de
la especie que estd causando problemas, los tipos de mensaje que
pueden ser impresog son:

~ CONVERGENCIA ERRONEA NIVEL ATOG = - .0001 H

Lo que significa que el t&rmino logarftmico de la ecuacidn IV.22
tiene un valor de -0.0001 y que la especie gaseosa causante de es
to es la nimero 8, es decir el Sg.

- CONVERGENCIA ERRONEA NIVEL DFEL = .00006

Lo que significa gque la derivada direccional tiene un valor de
0.00006, en este caso no se imprime el nlmeroc identificador de la
especie gageosa ya que el valor de esta ecuacidén es el resultado
de gumar las contribuciones de todas las especies. Para localizar
la o las especies gque causan el problema seri necesario utilizar
la opcién IRAST=l con el objeto de tener una impresién de resul-
tados parciales y poder detectar las especies que persisten en
hacerse negativas y eliminarlas del cflculc (para mayor informa-
cién sobre esta opcidn referirse al apéndice A.2).

En la figura IV.1l se pr;.senta el diagrama de flujo simplificado
del método de Minimizacién de Energla de Gibbs. Como se pue
de observar, el programa MINER consta de cinco partes principales
que son: recepcién de datos, establecimiento del sistema de m+n
ecuaciones simulatdneas, solucifn del sistema de ecuacicnes por
el método de eliminacién Gaussiana (Subrutina Matrix), cdlculode
la nueva corposicién y finalmente una prueba de convergencia pa-
ra cada una de las x;'s calculadas.
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IV.B SOLUCION DEL SISTEMA DE ECUACIONES SIMULTANEAS POR EL
METODO DE ELIMINACION GAUSSIANA; SUBRUTINA MATRIX

Esta subrutina tiene la finalidad de resolver el sistema dem + 1
ecuaciones simultineas que se forma en el procedimiento.de minimi
zacién d€ Epnergfa de Gibbs (ec. 1IV.21). El método que uti-
liza esta subrutina para resolver este sistema de ecuiacicnes se

basa en el método de eliminacifn Gaussiana, que se describe a con

tinuacién ¥

Considerese el siguiente sistema general de tres ecuaciones linea

les simultaneas:

bllx, + b,zXe + b13X3 = Up e e e e . (Iv.26)
bgixy + b22x2 + b23X3 = Uy . o v e o (IV.27)
b3,x7 + b32x2 + b33X$ = u3 s o A = & (IV.ZS)

El primer pasc de la eliminacién Gaussiana congiste en reemplazar
la ecuacién 1IV,27 por el resultado de sumar &gta a la ecuacibn
v .26, grevxamente multiplicada por -byp;/bj,siempre vy cuando

bll sea diferente de cero, esto es:
bzibyy bz1by2 bzibis bzg
- : Ky - Ly - {2 M = ——]
+ by 1 by ¢ bry 3 T
bgyx; + bgpx; +  byzxz = ug
bz1biz bzibys by

0 + Xz(bzz - -—————) + X3(b 23 ~ _-ETT~) = ug - BYT“I

o byibyz

P22 = P22 = gy,

bg1by3

b}z = by3 - BITE
bz21

ué = Uz - E;;u;

El sistema de ecuaciones quedarfa:
byxy + bysxy + bpgxg =uy . . . . . {IVv.26)
bézxz + béSxS = ué e e e o= oo {IV.29)
bsle + b32X2 + b33X3 = U3 o+ v - o . {Iv.28)
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ELl siguiente pasc consiste en reomplazar la ecuacién IV.28 por

el resultado de sumar &sta a la ecuacién 1IV.26, previamente mul

tiplicada por el término -b3z;/b;;, siempre y cuando b;; sea dife-
rente de cero, de esta forma tenemos:

byyxy + b,zxz + bygXs = uz. o oo .. . (Iv.26)

b x, + bl.x, =ul. . . .. . (IV.29}

2272 ?3 3 g 18
bézXz + b33X3 = u3- - s e = = {(IV. )

en donde: - b3sbyg
32 32 byt
b3ibrz
b33 = b33 = ~gy; ‘
, b3u,

Finalmente, se sustituye la ecuacidén 1V.30 por 21 resultado de
sumar ésta a la ecuacién  IV.29, la cual ha sido multiplicada pre
viamente por -bzp/bys, dando como resultado el siguiente sistema
triangular:

br,X, + b12x2 + b,sxs A L {1v.286)
bégxz + bé3x3 = ué e s s o« o« (IV.29)
bY.x, = u; e + & & = {1vV.31)

3373
en donde:

bigsbls
R
b33 = P35 T Tpp,
. .  Dblgul
uz = uz - b3,

Una vez encontrado este sistema triangular se procede a resolver-
lo mediante un proceso de substitucidn hacia atrds, esto es, xj
se obtiene a partir de la ecuacién IV .31, para despuds cé&lcular
%7 de la ecuacibén IV .29 y por Gltimo, conociendo x3 y x; cdlcu
lar x; a partir de la ecuacién Iv.26.

A partir del m&todo original de eliminacifn de Gauss, se han de-
sarrollado otros métodos, como lo es la eliminacifa de Gauss~Jor
dan, en el cual las operaciones aritmfticas involucradas pueden
ser divididas en dos tipas':’ {a) Paacs d¢ Noxmaldizacdfu.= eon los
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cuales los elementos de la diagonal se convierten en la unidad,
y (b)Pascs de Reducedidn.~ en los cuales los elementos fuera de la
diagonal son convertidos en cero.

Con el objeto de que haya un mejor entendimiento, a continuacién
se describe paso a paso la solucién de un sistema de ecuaciones
simultineas utilizando el método de Gauss-Jordan, en el cual se
ilustra el efecto de una substitucién hacia atrfs simultdneamen-
te con la reduccién de los elementos fuera de la diagonal.

Considerese el siguiente sistema de ecuaciones simultZneas: ,

Xy + X3 = 5
2x,-x2+x3--1

Paso 1: Escriba la matriz aumentada del conjunto de vectores:

0 1 1 5
-2 -1 1 ~1
1 1 =2 -3

Pase 2: Localice a lo largo de la primera colurma el nidmero mayor
en valor absoluto, el cual se conoce con el nombre de pivote. Di
vida entre el pivota todos los eslementos del rengldn en donde fue
encontrado &éste:

Paso 3: Multiplique el rengldn en donde fue encontrado el pivote
por un nfmexrc tal que al sumar este rengldn a otro aparezca un ce
ro en la columna 1. Esto se realiza repetidamente hasta gue toda
la columna 1 contenga ceros, excepto para el renglén del pivote.
En este caxo, como el rengldn 1 ya contiene cero en la columnal,
multiplicamos el renglén 2 por -1 y 1o sumamos al rengldn 3:
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0 1 1 5
1% -k %
T

Peso 4: Repita el mismo procedimiento para los valores de la co-
lumna 2. Sin embargo, los valores de los renglones seleccionados
previamente (rengldn 2) no son elegibles. Debido a gue el renglén
1 tiene el valor mayor de la columna, este rengldén es usado para
eliminar los %'s de los renglones 2 y 3:

Pase 5: Repita el mismo procedimiento para todas las columnas me
nos para la iltima. En nuestro caso:

Faso 6: Rearregle los renglones de tal forma que se obtenga la ma
triz identidad del sistema. Entonces, los valores del lado dere-
cho nos dardn la solucidn:

1 0 0 1
0 1 0 2
0 0 1 3

de donde:
Xp =1, xp =2y %3 =3

En base al método de eliminacifn Gaussiana y sus diferentes mcda
lidades se han desarrollade muchos programas paguetes de computa
dora con los cuales se puede resolver cualquier sistema de ecua~
ciones lineales simultdneas. La subrutina MATRIX presentada en el
presente trabaje fuc tomada del libro “MATERIAL AND ENERGY BALANCE
COMPUTATIONS %7
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v HORNO CALDERA DE REACCION

V.A HORNO DE REACCION:

Cualguiera que sea la configuraci6n seleccionada para el proceso
Claus-Modificado, los dos primeros equipos gque se encuentran en
el tren de recuperacitn de Azufre son el Horno de reaceidn de fla
ma directa y la Caldera Recuperadora de Calor, los cuales, frecuen
temente estdn combinados en un solo recipiente llamade Horno-Cal
dera de Reaccién.

Las funcicnes del Horno-Caldera de Reaccidn son?S3* 33 53 70 7a
- Quemar, en presencia de aire, un tercio del HpS alimenta-
do para producir SO; de acuerdo con la siguiente reaccidn:

1,505 + 5.67N; + xCOp + yHyO + 3Hps $£872 o g0, + 3.67N5
+ XCOz + (14¥)HpO + 2HpS . . . . (V.1)

~ Destruir los contaminantes de la corriente de entrada.

= Producir Azufre elemental (en el caso de flujo directe) ,
por una oxidacifn parcial del HyS

- Recuperar el calor produside por las »

reacciones de oxida-
cifn, mediante la produccidn de vapor de alta presidn.
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V.A.1 QUIMICA DEL HORNO DE REACCION:

Durante la combustién, la temperatura que se alcanza dentro de la
cdmara de reaccién del Horno depende de la composicién y tipo de
los componentes del gas dcido, tales como CO5, Agua, Hidrocarburos
y residuos de agentes de endulzamiento. Obviamente, los hidrocar-—
buros tienden a incrementar la temperatura, mientras que los inex
tes la decrecen por un simple efecto de dilucién. El1 rango de tem
peraturas de operacién reportado estd entre 760 y 1538°C (1400 y
2800°F); las temperaturas menores se obtienen en plantas con ali-
mentacién pobre de H3S. Sin embargo, la mayoria de las plantas o-
peran entre 927 y 1205°C (1700 y 2200°F)>¥7 26 572,

Las reacciones bdsicas que ocurren en el Horno de Reaccidn se pre
sentan en la tabla V.1l. Las tres primeras son conocidas como reac
ciones Claus y Claus~Modificado. Las siguientes cuatro muestran las
rxeacciocnes adicionales que pueden ocurrir, mientras que las dos ul
timas muestran la combustifn de algunos hidrocarburos contaminan-

tes que se encuentran frecuentemente en el gas 4cido® ¥ %3 %,

Se ha dicho que la complejidad de las reacciones en el Horho es mu
cho mayor de la gue muestran las reacciones de la tabla V.15 Real
mente es muy probable que exista una gran cantidad de radicales 1i
bres como intermediarios. Sin embargo, para aplicaciones practicas
las reacciones mostradas en esta tabla son suficientes.

El mayor £fracasc de las reacciones enlistadas es que no demuestran
lag cantidades de Hy, CO, COS y CS; observadas en las plantas de
Azufre en operacibn. Las tablas V.2, V.3 y V.4 muestran varias de
las posibles reacciones laterales sugeridas para explicar la apa-
ricibn de estos compuestos® “? 3%, El andlisis de estas reacciones,
nuestra que el sistema de reaccifn para el gas 4cido es demasia-

do complejo.

V.A.2 MEBICIONES DE CAMPO:

Las figuras V.1 a V.4 muestran las cantidades de Hp , CO, COS y
CSz medidas en la corriente de salida de la Caldera de recupera-



TABLA

V.1

QUIMICA DEL HORNO
REACCIONES PRINCIPALES

3HyS + 30, —= SOp + HpO +

2HpS + 50, —=~ 35, + 2Hy0

3H,S + 30, ——= 35, + 3H0
2 272 772 2

BpS + 20, —= H0 + 5
S+ 03 ——= S0,
28—,

S, + 20, ——= 250,

CpHg + 205 —= 200, '+ 3H;0

AF*

2200°F

2HyS -96.2
-10.1

-106.3

-91.4
-61.3
-121.5
-191.0

"359 «0

AH*%
2200°F

(Kcal)

"124 05

9.9

13.8

~138.5

~-104.2

-172.8

~192.2

-342.8

* Bl signo negativo en el cambio de energfa libre de
Gibbs indica reaccidn expontinea
** E1 signo negativo en el calor de reaccidén indica

reaccién exotérmica.
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TABLA V.2

QUIMICA DEL HORNO
REACCIONES COLATERALES (PARA CO Y Hjy)

Ap* AH®*
2200°F 2200°F
(Rcal)
FORMACION:

3 X

CH4 + -502 — CO + 2820 -154.2 -125.2
CH4 + 02 —_— 0 + H20 + Hz "114.6 "‘65.4
CHy + 2H20 == CO,5 + 4H2 -32.7 47.0
Hz + COZ —te CO + HZO -2.7 7.6
3000°F 3000°F

1
» 1

HaS e ‘552 + Hp -1.0 21.4
CONSUMO: 2200°F 2200°F
2C0 + Oy ——=n 2C0y -73.8 -134.1
4CO + 2803 ——= 4C03 + S3 -26.2 -55.4
Hy + 203 =——n H20 -39.6 -59.8
Hy + 38, ——= H,S -4.2 -21.4

* £l signo negativo en el cambio de energfa libre de Gibbs
indica reaccisn espontdnea
** Bl signo negativeo en el caler de reaceién indica reaccién

exotlrmica.
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TABLA V.3

QUIMICA DEL HORNO
REACCIONES COLATERALES (PARA COS)

AF* AH**
2200°F 2200°F
(Kcal)
FORMACION:
2CHy + 350, —= 2COS + 15, + 4H0 -114.0 -32.6
2C0, + 35 ———= 2COS + SO ~66.7 ~150.0
€S, + CO, ——= 2C0S -3.8 0.7
25 + 200 ———= COS + CO + S0 -42.1 ~77.2
CO +§ ——= COS ~24.6 -72.8
CH4 + S0 —= COS + Hp0 + H3 -47.8 0.3
CSy + Hp0 ——= COS + HyS -11.4 ~7.4
CONSUMO::
COS + Hy0 ——= HyS + €Oy -7.6 -8.1
2€0s + 50; —= 35, + 2C0, -25.2 ~6.3
COS + CO + SO,—=S, + 2CO, -19.2 -27.0
COS + Hy ——= CO + HyS -10.3 ~0.9
cos + Jo; ——= O3 + 502 -103.7 -132.7
cos ———= €O +is, -6.1 20.7

* E1 signo negativo en el cambio de energfa libre de Gibbs
indica reacci®n esponténea,

** El signo negativo en el calor de reaccién indica reaccidn
exotérmica.



TABLA V.4

QUIMICA DEL HORNO
REACCIONES COLATERALES (PARA CSZ)

FORMACION
C+ 258 ——= CSy

CHy + 2HpS ——= CSy + 4H,
CHy + 45 ——= CSy + 2H3S
CHy + 259 == CG5y + 2325
Cop + 353 ~———= CSp + 503
CoHg + 453 —=~ 2CSp + 3HpS
¥

C3Hg + 583 ——> 3052 + 4H,S
CONSUMO :

CSp + 2HpO ~—= (COz + 2H3S
CSy + 2Ho0 — 250, + CHy

’ 3
CSz + SO —= COz + 352

CSp + COz =& 2C0 + §

AF*

2200°F

~66.1
-13.7
~-153.0
~30.5
-62.8
-73.3
-113.7
-;9.0
-101.6
~29.0

‘15&9

AHEY
2200°F

{Xcal)

~106.7
62.5
-232.1
-23.8
-150.6
~44.1

-62.9

* El signo negativo en el cambio de energfa libre de Gibbs

indica reaccién espontdnea.

** El1 signo negative en el calor de reaccidn indica reaceién

exotérmica.
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cién de calor para diferentes plantas. Los datos fueron acumula-
dos durante los filtimos nueve afios de 53 trenes de recuperacidn

de Azufre y representan el rango completo de operacidén del Horno
de reaccién®™ . Con el objeto de poner las escalas razonables y po
ner todas las plantas en una base comidn, todos los componentes son
expresados como relaciones molares con los componentes del gas de
entrada.

Estas curvas de equilibrio fueron hechas, por simplicidad, asumi
endo temperaturas constantes y congelando todas las demds reaccio
nes después de quemar un tercic del H,§ a 503 y Hy0 con aire. Se
asumid un comportamiento ideal, por lo tanto, las curvas solo son
dproximaciones ya que las demis reaccicnes podrfan ccurrir y la
temperatura podrfa no ser constante ¥,

Las grandes cantidades de Hp y CO graficadas en las figuras V.1
y V.2 muestran claramente que estos componentes se originan prin
cipalmente a partir del H,S ¥ C-Ozu. lo gque estd de acuerdo con lo
mostrado en la tabla V.2. Las curvas de equilibrio trazadas en
estas figuras muestran gque, mientras una simple disociacién de

Hy5 es suficiente para explicar la produccién de Hp, la produccitn
de CO no puede ser atribuida completamente a la digociacifn del
CO;. Afn asumiendo una temperatura de hasta 3000°F, la mayorfa de
los niveles de CO medidos est&n arriba de la curva de disocia
c¢ibn del CO,. Por otro lado, la reaccifn sugerida entre el €Oy y

HyS podrfa explicar la produccién de CO pero no completamente la
“s
de H .
2

Estas curvas fueron incluidas sclo para propSsitos ilustrativos:
Muestran que no gclo se deberin anticipar niveles de concentra-
cidn de Hy y CO, sino tambifn que los niveles observados no son
tan altos como podrfan ser. Esto implica posibles limitaciones ci
néticas o cualguier reaccifn reversible producida a través del re
cuperador de calor.

“uesto gue el Hy y el CO no contienen Azufre son considerados de
interes peroc no de importancia. Su presencia, sin embaxgo, produ
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ce efectos que deben ser considerados por el disefiador en los cdl
culos precisos de las temperaturas de flama, balances de materia
y energfa y en la cantidad correcta de aire de reaccién. En los Con
vertidores Catalfticos y en los Condensadores, tanto el Hp como el
CO se comportan como componentes quimicamente inertes, como lo son
el &2 y el Ar®™, sin embargo, hay evidencias de que en el Horno de
Reaccifn el CO reacciona con el Bzufre elemental para formar COS,
tal como se muestra en la tabla v.3 #8431 . A1t0s niveles de
COS se presentan al mismo tiempo que niveles altos de CO.

Puesto que el 082 se produce comercialmente por la reaccitn del A
zufre elemental con hidrocarburos saturados, la produccién de este
compuesto en el Horno de Reaccifn se atribuye a la presencia de hi
drocarburos en el gas Acido $WA2W | 3in embargo, las condiciones
termodin&micas existentes -como lo son la alta temperatura y la a
bundancia de agua- favorecen la hidrflisis del CS,, de tal forma
que si se tiene el suficiente tiempo para gue se alcance el equi-
librio, la hidrflisis se completard escencialmente y por lo tanto
la cantidad de CS, en la corriente de salida del recuperador de ca
lor seri despreciable.

Los datos de la figura V.4 son interpretados tomando en cuenta lo
anterior. Las medicicnes de los niveles de CS; rara vez exceden los
niveles esperados a partir del contenidc de hidrocarbuios en la co
rriente de gas &cido; la mayoria de las veces son menores, 1o cual
es consistente con el favorecimiento de la reaccidn de hidr8lisis,
De cualquier modo, los datos son igualmente consistentes con el re
tardo en la produccién de Cs, a partir de otras interacciones po-
sibles de compuestos de Carbén y Azufre. Por otro lado, el hecho
de que el Disulfuro de Carbonoc esté presente en los efluentes del
recuperador de calor indica gue las reacciones estdn limitadas ci
néticamente en la mayoria de los hornos®* .

Los contenidos de Azufre en forma de COS y CS, son de gran interés
ya gque estos compuestos constituyen una de las pricipales pérdidas
de Azufre en los gases de galida de la planta. En los efluentes del
recuperador de calor para 1a mayorfa de los casos se han medido ds
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0.5 a 2% del Azufre total de entrada en forma de CS,, teniendose
un intervale similar para el caso del COS. S5in embargo, en algu-
nas ocaciones, se han medido hasta 8% del azufre total de entra-
da en forma de C52 v hasta 4.5% como COS, por lo tanto, es impe-
rativo que estos compuestos sean hidrolizados en el primer Conver

tidor Catalfticc para evitar grandes pé&rdidas de Azufre? 29 4H

V.&.3 CONDICIONES DE OPERACION:

La temperatura mfnima para una operacién efectiva del Horno de
Reaccifn es de aproximadamente 927°C (1700“75‘;“1"‘2"3 ; abajo de es
ta temperatura la estabilidad de la flama es mala y Erecuentem;ag
te aparece Oxigeno libre a la salida del recuperador de calor, lo
que indica una velocidad de reaccidn baja. Para gases &cidos con
concentraciones de Acido Sulfhidrico mayores de 50% se alcanzan

temperaturas mayores de 1700°F utilizando flujo directo, mientras
gue para alimentaciones de menor concentracién la energia reque-
rida para calentar los diluyentes (principalmente CO, y H,0) es
muy grande y no es posible alcanzar temperaturas mayores utilizan
do esta configuracién. Este problema se resuelve, para alimenta-
ciones con concentraciones entre 20 y 50%, utilizando la configu
racién de flujo dividido que, como se vid on el Cap. II, consis-
te en desviar del Horno una parte de la corriente de gas Zcido y
volverla a unir antes del primer Convertidor Catalfitico. Debido a
que la reaccifn Claus-Modificada requiere una relacién de HyS/SO,
de 2:1, la mixima cantidad de gas Acido due se puede quemar es un
tercio del total. El uso de una relacién diferente afecta en for
ma desfavorable la eficiencia global de recuperacién de Azufre.

La temperatura de flama méxima calculada en la combusti6n de mez
clas de S0,~HyS con aire, tanto para flujo dividido como para flu
jo directo, se muestran en la figura V.5. Estas temperaturas son
consideradas como las mé&ximas porgue los productos de reaccién es
t&n limitados a S0, y Hy0 y ademis porgue se usa una fraccién mi
xima desviada de dos tercios de la corriente de alimentacién® .

iLas temperaturas de flama se ven afectadas por todas las reaccig
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nes gque ocurren dentro del Horno. La produccién de Hy y CO son de
particular interés en este agpecto puesto que ambos reducen la tem
peratura de flama de dos maneras: En primer lugar, la disociaciédn
del He8 reduce la cantidad del mismo que deberd ser quemada para
obtener la relacifn 2:1 de Hp$:80,, trayendo como consecuencia la
reduceidn del calor liberado. En segundo lugar, las reacciones de
produceifn de Hy y €O son reacciones endotérmicas.

A pegsar del hecho de que la produccién tanto de Hy como de CO re-
duece la demanda de airce para obtencrla relacifn 2:1, la temperatu
ra alcanzada eg menor. El efecto de (stas y otras reacciones endo
térmicas se mueptra en la figura V.5 para la curva de egquilibrio
do la corricnte de salida del reguperador de calor para la confi-
guracién de flujo directo® . pe aquf que si la cantidad de aire u
tilizada ce basa ogtrictamente en la concentracidn de H,S la tem-
peratura de flama serd mayor, la relacifn HpS5:50, serd menor y la
roguporacién global de la planta ger& reducida.

En la figura VY.6 ge muestran las variaciones de las temperaturas
de flama regspecto a la cantidad de gas dcido desviade. Los ¢8lcu~
loes para las gurvas de equilibric fueron obtenidas por la Wesfean
Beseanch 5 Development® mediante la minimizacidén de energfa libre
para un gas dcido de concentracidn dada y con flujos de aire basa
dos en la coneontracién de Acido Sulfhfdrico, por lo que las tem-
peraturas podrian ser un poco mayores qgue lag que se ohtendrfan en
la prdctica. No obstante, las curvas ilustran los efectos del cam
bio do la fraeeidn de gas &cide desviado, asi mismo muestran los
beneficios quo e pueden obtener por un precalontamiento indirec-
to del gag Scide, el cual es un métode gue cominmente se utiliza
para corriontes con concontraciones entre el 10 y 20% mol de HpS
ya que con este se logra un aumento de volumen, dentro de limites
ragonables, necosario para-obtener una conversidn Claus cercana a
los limitos termodin&micog'®st®?,

Para gases Scidop con concentraciones menores de 10% mol de a8 el

rogueso usual c¢s une oxidacidn parcial directa sobre catalizador™

o guomar Asufre reecirgulade para producir ol 50s regqueride. Se han
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reportado recientes &xitos en el usc de una configuracifén de flu-
jo dividido con alimentaciones de 3% mol de H,S, donde previamen-
te habfa fracasado el uso de una oxidacifn directa debido a una se
vera deactivacién del catalizador®® . Una temperatura de flama ade
cuada se puede alcanzar por un precalentamiento tanto del aire co
mo del gas &cido y/o agregando gas combustible a la flama. Para evi
tar la formacién de CS, se usa un gquemador de disefic especial, con
sistente en tubos concéntricos, por donde se hace circular el gas

combustible, el gas de prcceso y el aire x:et;uer:‘ndo”25‘70 .

En principio, para el caso de un gas 4cido pobra, se puede pasar
a una alimentacién rica de mds facil maneijo mediante dog formas:

- Separacién selectiva de CO, de la corriente de procesoc, lo
cual aumentarfa la concentracién relativa de H,S.

~ Reducir o eliminar el ¥ de la corriente de aire al Horno,
lo gue evitarfa su efecto de dilucién y aumentarfa la cencentra-
cibn relativa de Oy, logrando asi una temperatura de f£lama mds e-
levada y por lo tanto més estable’,

V.4.4 CONVERSION EN EL HORNO:

La principal funcién del Horno de Reacciln y de la Caldera de re-
cuperacién de calor son la de generar S0, para su posterior reac-
cibn con el H,S en los Convertidores Catalfticos, asf como la re-
cuperacién de energfa, por lo tanto, cumalgquier conversién a Azufre
elemental en el Horno es un beneficio adicional. Si, ademis, el A
zufre formado es removido, la caxga a los Convertidores es reduci
da en t&rminos de materia, calor disipado y punto de rocfo del Azu
fre; todos estos efectos conducen a acrecentar la conversidn.

Para la configuracién de flujo directo la conversién en el Horno es
t& en funcidn, principalmente, de la temperatura aungue,también se

ve afectada por la presién total del sistema, Arriba de 927°C {1700

?F) la diferencia entre las conversicnes para alimentaciones ricas
¥y pobres es degpreciable. Para una presién de una atmfsfera la con
versifn de equilibric se incrementa desde cerca de 68% a 927°C has
ta alrededor de 75% a 1260°c™® ™, En este intcrvale, un cambic en la
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presién total de 0.5 a 2.0 atm6sferas traerfa como resultade un
decremento en la conversifn de aproximadamente 5%.

La conversifdn en el Horno, para plantas de flujo dividido, depen
de de la cantidad de gas &4cido desviado por dos razones; primero,
al desviar cualquier cantidad de gas dcido sin desviar la frac-
cibén de aire de proceso, se forza al Horno a una condicifn de ai
re en exceso, lo cual trae como consecuencia una conversidn de g
quilibrio menor. Segundo, cualquier cantidad de H,S que se desvia
de la unidad no estd dispenible para su conversién. En la figura
I1V.7 se muestra la variaci6n de la conversién en el Horno en fun
cibn de la fraccién desviada®®. Para una desviacibn de dos terce
ras partes, la conversiSn necesaria es cere, puesto que todo el
HoE que pasa a través de la flama es oxidado a S03. Para una deg
viacién de cero, la conversifn esti limitada por una temperatura
de flama muy baja. Para puntos intermedios, la conversién es el
resultado de la interrelacidn de las condiciones de aire de exce
s0, incremento en la temperatura de f£lama y la fraccifn de gas &
cido desviado.

La pregunta de qué tanto gas 8cido debe ser desviado, no siempre
es contestada facilmente. Si se desvia una gran cantidag, parte
del Oxigeno fluird hacia los Convertidores y deactivard el catali
zador. Si se desvia una cantidad pequefia, la temperatura de £lama po
dria ser muy baja. Para alimentaciones pobres, las fracciones mixi
mas ¥y minimas desviadas scon a menudo las mismas, las cuales pue-
den resultar en problemas operacionales consistentes en estable-
cer un balance entre lograr una flama razonablemente astable y
evitar el paso de 0, a los Convertidores Catalfticos.

be la figura V.7, puede apreciarse que la eficiencia de conver-
sifn es maximizada con la fraccién minima desviada. Si el equili
bric se alcanza esto puede ser cierto, sin embarge, puesto gque en
la mayorfa de los casos las reacciones estfn limitadas cenética-
mente, la fraccifén ideal desviada es determinada empiricamente u
na vez gue se ha puesto en operaciSn la planta.
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Mediante el registro de una serie de conversiones logradas en el
Horno para_varias fracciones de gas &cido desviado en una planta
con alimentacifn pobre, se observS gue conforme la fraccifn desvia
da aumentaba, la conversifn se mejoraba como consecuencia de ob-
tener temperaturas y tiempos de residencia mayores., La calidad y
egtabilidad de la flama también se mejors, comprobandose ademds
gue a temperaturas bajas y tiempos de residencia pequefios las re-

acciones en el Horno estdn limitadas cindticamente 2

Por otra parte, se ha demostrado que ain con una conversifn de ce
ro en el Horno, las condiciones de presién y temperatura alcanz
das en el proceso permiten una recuperacién ligeramente menor g
para una planta de alimentacidn rica. Por esta razdn, la maximi
cidn de la conversién en el Horno no deberfa ser el criterio ¢
ra la seleccidn de la fraccifn de gas dcido desviado. EI criter.
debe ser una operacifn estable y altas temperaturas con largos

tiempos de residencia’ %%

La limitacifén cinética en la conversién del Hornc de Reaccién es
una observacién general para plantas con alimentacifn pobre. Mien
tras muchas plantas con alimentacién rica alcanzan conversiones
de equilibrio, las plantas con alimentacifn pobre generalmente

no lo alcanzan?®

V.A.5 CONTAMINANTES DE LOS GASES ACIDOS:

Las impurezas que acompafan a2l gas HZcido alimentado, afectan el
disefio, mantenimiento y operacién de una planta Claus, debido a
gue causan problemas de corrosidn y disminuyen la eficiencia de

conversifn. Estos efectos pueden establecerse de la siguiente ma
ie2s :

nera
- Reducen la conversién a Azufre debido al efecto de dilu-
cifn de los inertes que causa una baja presi®n parcial de
los reactivos principales en la reaccisn Claus.
= Reguiersn de eguipos nfs grandes, mayver tuberia y volumen
de catalizador, debido al mayor volumen de gases, a la co-~
rrosibén y envenenamiento del catalizador.

in
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- Reducen la recuperaci6n de Azufre y, por tanto, aumenta la
emisifén de SOy en los gases de desecho.

- Hacen necesaria la instalacién de plantas de desulfuriza-
cién para los gases de desecho, debido al gran volumen de
éstos y a su gran contenido de S503.

Adem&s del CO,, los contaminantes mds comiines en las corrientes de
gases &cidos en la industria de proceso de gas incluyen: H0, trazas
de N,, alifdticos, alicfclices e hidrocarburos aromdticos, vapores
de agentes de endulzamiento y productos de corrosién de las lineas

de proceso‘! Qunmn .

El COp se considera como un contaminante inerte, aungue la produc
cifn de CO a partir de €ste reduce los requerimientos de aire de
proceso. Igualmente el H,0 se considera a menudo como un contaminan
te inerte; el efecto de estos contaminantes se refleja en el incre
mento del volumen del gas y en la disminucibén de la temperatura de
flama.

La principal causa de la corrosifn en la planta, es la solucidén de
gases corrosivos en los lfquidos condensados en las partes frias de
los diferentes equipos, principalmente durante el arranque de la
plamt:a'”s « Los productos de corrosifn y erosidn son usualmente sd
lidos, los cuales, si no son removidos, podrfan promover la forma
¢cién de niebla de Azufre o la depositacifn de &ste gobre el catali
zadoxr, incrementando la cafda de presién y, tal vez, contribuyendo
a la deactivacién del mismo.

Dentro de los hidrocarburos contaminantes el grupo de los alifdti
cog es el mayor, encontrandose usualmente Metano y pequefias canti
dades de Etano y Propano. Los grupcs alicfclicos y aromdticos usu
almente se presentan en pequefias trazas; se han medido concentra-
ciones de aromiticos de 160 a 700 ppm y de alicfclices de 1 a 30
ppm.

Pueden existir tres grandes efectos de los contaminantes COmbusti
bles. El primer efecto proviene directamente de sus combustiones,
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las cuales incrementan el flujo total a través de la planta y re
guieren una mayor capacidad de intercambio de calor en la Calde-
ra de recuperacifén de calor para poder disipar sus calores de com
bustién. El segundo efecto lo constituyen las reacciones secunda
rias dentro del Horno, que producen compuestos gaseosos de Azufre
tales como CS; y COS, los cuales son diffcil de convertir en Azu
fre elemental en las unidades siguientes. El tercer efecto es la
posible formacifn de especies gaseosas o de otra especie las cua
les pueden deactivar el catalizador de los Convertidores.

La mayorfa de los problemas de deactivacién de catalizadores se
deben a la alimentacifn de contaminantes teniendose que las plan
tas con alimentacién pobre son nmis susceptibles debido al gas a-
cido desviado. Las plantas de oxidacidn directa o de recircula
cifn de Azufre utilizadas para alimentaciones muy pobres son igu
almente susceptibles a los problemas de deactivacidn.

Otro tipo de contaminantes, como lo es el NHy pueden ser de gran
importancia, ya que cantidades significativas de ecste compuesto
requieren de un Horno y estrategia de gquemado especiales, ademds
de una planta significativamente mayor para manejar el incremen-
to de aire y de productos de combustidn 2% 5¢ros problemas que se
tienen con grandes cantidades de NH3 incluyen: altas temgeraturas
en el Horno, incrementos en la cafda de presidn y taponamientos
por depositacién de sales de amonio, deactivacidn del cataliza~
dor, formacién de Sxidos de Nitrégeno e incrementos en el combus
tible del quemador de los gases de desecho. Parece ser que la me
jor solucibn a estos problemas de contaminacién es la remocién de
de estos contaminantes antes de alimentar los gases a 1a planta
Claus. En alguncs casos puede ser que este procediniento sea mis
barato que manejar estos contaminantes dentro de la planta.

Es importante hacer notar gue el presente trabajo considera dni-
camente el manejo de gas dcido "limpio" ¥ no el gas dcido de re-
finerfa el cual contienec NHy como ceontaninante,
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V.A.6 CRITERIOS DE DISEfi0 DEL HORNO DE REACCION:

En las plantas Claus de recuperacifén de Azufre se pueden utilizar
34270

dos diferentes tipos de Hornos de Reaccifn, los cuales son :
- Horno Mufla (Mufffe Furnace) y

- Caldera de tunel de fuego (Fire Tube Bodifen).

El primer tipo consiste en una cémara de xreaccifn aislada en donde
la combusti8n del gas se efect@ia en forma adiabdtica, junto a es-
ta c8mara se encuentra una Caldera para recuperar el calor de com-
bustifn. El segunde tipo es un simple tubo de gran didmetrc dentro
del cual se lleva a cabo la combustién y ademis constituye el b:i
mer paso del recuperador de calor. Debido a que en este caso hay
transferencia de calor durante la combustién las reacciones que se
llevan a cabo son no-adiabiaticas.

A pesar de que el Horno de Reaccidn, junto c¢on el quemador de gas
dcido, es la principal caracteristica del proceso Claus-Modifica-
do, sus criteriog de disefio son probablemente los menos definidos,
basandose para ello principalmente en reglas empiricas”“ . Esto
se debe, mi&s que nada, a la complejidad de las reacciocnes que ocu
rren y a la falta de conocimiento de sus velocidades de reaccién.

Sin embargo, se pueden considerar algunos criterios generales apli
cables a ambos tipos de Hornos. La temperatura del Horno deberd es
tar arriba de 927°C (1700°F) y preferentemente en un intervalo de
1094 a 1205°C (2000 a 2200°F) ya que a altas temperaturas se favo
rece la conversifn, tanto termodindmica como cinéticamente, sin em
bargo la temperatura de oparacién se deberd determinar en base a
1a composicién del gas dcide de alimentacién.

Estudios de laboratorio y campo indican que la colocacién adecuada
de una o dos paredes cuadradas dentro del Horno pueden incrementar

y estabilizar la temperatura como consecuencia de un mejor mezcla
do*

El quemador principal debe ser eficiente, de tal forma que se ten
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ga una flama estable para la combustién completa tanto de los con
taminantes como del Acido Sulfhfdrico. Los gases deben ser mezcla-
dos completamente, esto es, la ceorriente de gas dcido y la corrien
te de aire deber&n ser mezcladas eficientemente en el quemador. Pa
ra lograrlo se utilizan gquemadores concéntricos los cuales pueden
ser colocados sobre 21 =2ie del Horno o en forma tangencial a éste:
la colocacién tangencial facilita la formacibn de remolinos en ia

s5254 Cuando se uti-

corriente gaseosa lo gue aumenta si mezelado
liza este tipo de juemador, las dimensiones de la cémara se calecu
lan a partir del wolfimen requeridoc, recorendandose mantener una re

lacién L/D de 4:13%

Si se utiliza un sistema de quenmadores miltiples, distesibuides en
la seccecién transversal de la cdmara, el difmetro de &sta depende-
rd del nGmero de quemadores, mientras que la lengitud del tiempo
de residencia. Estos guemadscres presentan la ventaja de manejar un
amplio intervalo de cargas de gas‘z.

En el presente trabajo se considers finicamente la utilizacién del
primer tipo de quemadores ¥ de la c&mara de combustién tipo mufla
por lo que sus dimensiones se determinarin de acuerlo a los crite
rios indicados.

En la mayorfa de las plantas de Azufre, no se alcanzan las conver
siones de equilibrio en los Hornos de Reaccifn. Se sospecha que es
to es resultado de las limitaciones cinéticas, sin embargo, no se
han llevado a cabo estudios definitivos para confirmar o desechar
estas sospechas. Aparentemente, los factores cinéticos tales como:
temperatura, tiempo de residencia, eficiencia de mezclado, mecanis
mos de reacecifn, intermediarios de reaccién, etc son de primordi-
al importancia.

Para la simulacifn del comportamiento ideal de los Hornos de Reac
cifbn se considerd que los gases de combustién estan bien mezelados
y que se tiene el guficiente tiempo de residencia para que se al-
cance el equilibrio termodinimico. Esto e basa eén gque a lag altas
temperaturas alcanzadas durante la combustifn se tiene una cinéti
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ca de reaccibn muy répidaas .

Los tiempos de residencia reportados para Hornos de Reaccifén en o
peracién se encuentran en el rango de 0.43 a 2.3 segﬁz'“sz . Es
interesante hacer notar que algunos de los niveles mds bajos de Di
sulfuro de Carbono (CSz) y conversiones mis altas fueron logrados
en Hornos de Reaccién con alimentacifn rica y menorss tiempos de
residencia a niveles normales de hidrocarburos en el gas dcido™ .
Los datos disponibles no son suficientes para establecer las razo
nes exactas de esto, aunque se supone que el mezclado pueda ser el

mayor factor de influencia.

Para el caso de alimentaciocnes pobres se recomiendan tiempos de re
sidencia altos (entre 1 y 3 seg.), los cuales dependerdn de la com
posicién inicial #%

-

Otro criterioc gue debe tomarse en cuenta al disefar la camfira de
combustién es el m&ximo calor 1liberadc por unidad de volGmen, el
cual se ha considerado de 50000 BTU/hr-re3d 3

El Horn¢ de Reaccifn es el recipiente clave del proceso Claus-Mo-
dificado, un buen disefio de este equipo aunado a una buena opera-
cifn contribuyen a un buen funcionamiento de la planta en general
v a una larga vida del catalizador.

V.A.7 COMPORTAMIENTC IDEAL DEL HORNO DE REACCION:

Una vez descritas las reaccicnes principales y laterales gque ocu-
rren en el Horno de Reaccidn, asf como las limitaciones cinéticas
por las cuales estas reacciones nc alcanzan el equilibrio, en es-
ta seccifn se estudiari el comportamiente ideal del Horno de Reac
cisn.

En el Horna, al igual que en otros sistemas reaccionantes, el com
portamiento ideal se alcanza cuando se satisfacen todos los re-
gquisitos esteguiométricoa de todas las reacciones presentes. La
segunda condicidn para alcanzar este comportamiento es que el sis

..
.
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tema opere bajo las condiciones termodindmicas mds favorables, las
cuales, en el caso del Horno de Reaccién Claus, se deteruinan por
el balance energético entre los estados final e inicial del siste
ma adiabdtico que se tiene en el Forno, suponiendo gue la tempera
tura de flama alcanzada es lo suficientemente alta y estable para
que las reacciones no estén limitadas cindticamente. De esta for-~
ma se tiene que para la simulaci6én del comportamiento ideal de los
Hornos s6lo importan los estados final e inicial del sistema, sin
importar los mecanismos de reaccidén ni el tiempo de residencia den
tro de la cidmara de combustién.

aAfin cuando en ninguna de las plantas en operacién se tenga un Hor
no de Reaccién que se comporte idealmente, el conocimiento de es~
te comportamiento es nuy importante debido a gque:

- Podemos evaluar la temperatura mixima que se puede alcanzar
dentro de la cémara de combustidn y asf seleccionaxr los ma
teriales de construccién mis adecuados.

- Podemos evaluar la eficiencia de operacién de los Hornos y
determinar si se debe o0 no hacer mejoras al equipo.

En el Apéndice A.2 se describe todo lo relacionado con el mddulo
de simulacidn HORNO, el cual se divide en dos subrutinas priﬁcipg
les, una para la simulacién del comportamiento ideal (Subrutina

HORNO) , ¥ otra para el predimensiocnamiento de la cimara de combus

tién (Subrutina CAMCOM).
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V.B CALDERA RECUPERADORA DE CALOR:

Estos equipos generalmente se utilizan en procesos en los cuales
la reaccifn quimica requerida se efectfia a altas temperaturas,
tal como ocurre en el Horno de Reaccién del proceso Claus.

El calor que utiiizan estos equipos para la preduccifn de vapor
de agua es absorvido de la corriente principal de proceso y/o de
los gases de chimenea de los hornos y son llamados, segin la fg
ente de calor, Calderas de gas de procesc y Calderas de gas de
chimenea de h@rnogﬂis. En el proceso Claus se utilizan Calde-
ras de gas de proceso, algunas de las cuales manejan gases deg-
de unas cuantas psi hasta 500 psi y con temperaturas entre 400
y 1200°C (750 y 2200°F) y pueden producir vapor con presicnes a-—
rriba de 118.4 Kg/cm2 (1740 psi)“ . Debide a lo anterior, en el

presente trabajo sdlo se tratardn este tipo de calderas.

Las calderas dec gas de proceso pueden ser de dos tipos; Calderas
de tubos de humo v Calderas de tubos de agua. En las primeras, el
fluido de calentamiento circula dentre de los tubos mientras que

el vapor se produce fuera de ellos, en las segundas, por el con

traric, el medio de calentamiento fluye a través de la coraza v

<

el wvapor se produce dentro de los tubos.

Las calderas de tubos de agua se utilizan generalmente en siste
mas de produccifn de grandes cantidades de vapor de alta presidn
ya que las de tubos de humo presentan problemas de digefio mecd-

nico cuande son de gran tamafio y operan a altas presiones pero,
si su disefio mecfnico y fabricacién sen de alta calidad, con mas
confiables guc i3s de tubos de agua puesto que estas son muy pro
pensas a fallas cuando existe acumulacifn de incrustaciones pro

. , 1
pias del sgistema .
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Sin embargo, un mal tratamiento del agua para caldera puede incre
mentar las fallas en cualquier tipo de ellias. Para evitar esto, el
agua que entra a la unidad debe haber pasado a través de una sec-
ci6én de tratamientc de donde continfia a un deaereador el cual fre
cuentemente estd precedido por un precalentzdor. Una vez deaerea-
da, el agua pasa por bombas zue dar&n la presifn necesaria para pa

sar a través de la caldera®™® .

La capacidad de estos equipos varia dentro de un amplic intervalo:
las hay desde 5 ton/h de vapor de 15.5 Kg/cm2 y 300°C (220 psia y
570°F) hasta de 300 ton/h de vapor de 155 Kg/ecm2 y 530°C (2200 psia
Y 986°F) ™ . Su uso reduce los costos de produccién puesto gue uti
zan la energla producida durente el proceso en la produccién de va
por de agua que puede ser utilizado como medio de calentamiento o
come fuerza motriz vy, en caso de haber excedentes, exportarlo ha-
cia otras plantas.

En el proceso Claus se utiliza una Caldera de gas de procesc de tu
bos de humo, cuyo esguema se presenta en la figura V.8 , junto con
la cSmara de combustidn ®*’®, Esta figura representa un Horno Mufla
con Caldera de dos pasos y salida de gas caliente después del pri
mey paso -normalmente entre 482 y 649%9°C (900 y 1200°F)- para ser
utilizado como medio de recalentamiento en etapas posteriores (ver
Cap. II)

V.B.1l CRITERIOS DE DISERO DE LA CALDERA RECUPERADORA DE CALOR:

Los gases gue salen de la Cd4mara de Combustifn a la temperatura de
operacifn , alrededor de 1093°C (2000°F), pasan a la Caldera recu
peradora de calor en donde se enfrian hasta temperaturas entre 288
¥y 399°C (550 y 750°F) produciendc vapor de alta presién‘““““”

La seleccifn de la temperatura de salida de la Caldera deberd ha-~
cerse tomando en cuenta gue el balance de calor resultante de con
gsiderar el enfriamientc desde de la temperatura de operacidn de la
Horno hasta la temperatura de salida de la Caldera corresponda, a
proximadamente, al calor liberado por las reacciones en el Horno a
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capacidad de variar el comportamiento de la viscosidad del Azufre
puro arriba de 160°C (320°F), ver fig. VIIL.2. Dentro de estas subs
tancias se encuentra el HpS, el SOp, los halégenos, los sulfuros
orgénicos y metdlicos, todos los cuales, en concentraciones infe-
riores al 1% en peso, reducen notablemente la viscosidad del Azu-~
8 | Asf, una cantidad de 0.18% en peso de HoS es sufici-
ente para reducir la viscosidad del Azufre a 188°C (370°F) desde
930 poise hasta 0.8 poise. En los condensadores de las plantas en
operacién se ha encontrado Azufre lfquido con cantidades de Acido
Sulfhfdrico comprendidas entre 0.001 y 0.078 %,

fre puro

Lo descrito anteriormente puede ser la razdn de gue en plantas con
dlimentacidn rica y cuyos condensadores operan a temperaturas en-
tre 160 y 246°C (320 y 475°F) no presenten problemas de taponami-
ento o altas caidas de presifn ya gue sus corrientes gaseosas tie
nen altas concentraciones de HyS y SO, lo que a su vez aumenta la
concentracién de &stos en la corriente liquida disminuyendo suvis
cosidad. Por el contrario, en plantas con alimentacidh pobre se ob
servan altas cafdas de presién cuando operan dentro del mismo ran
go de temperaturas yva gque las concentraciones de HyS y 802 son sig
nificativamente menores%.

Aungue la contaminacidn del Azufre lfquido con HyS es ben&fica en
algunos casos, como en operaciones de bombeo, presenta problemas
durante su manejo Y embarque ya que el H,S liberado en los espa-
cios vacios de los tangues crea una atmbsfera téxica y explosiva®®®
Este problema se agraba por el hecho de qﬁe el H5S no se disuelva
fisicamente en el Azufre lfquido, sino que reacciona para formar

polisulfurc de hidrdgeno (sulfanoc)¥

HoS + (1-n)Sp T——=H3Sy . - » « » . {VII.1})

Estudios realizados indican que a las condiciones de operacién de
las plantas Clans se favorece eska reacciSn y al pasar al conden-
sador contamina el Azufre lfiguido, lo cual, aunado a que la velo-
cidad de descomposicién de los sulfanos es lenta puede resultar en
una disminucién de la eficiencia de la planta¥
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. N !
a la conversidn obtenida.

La presifn de vapor saturado que se genera en este equipo depen-
der& de la temperatura arriba mencionada, ya que &sta influye di
rectamente en el balance de calor, y a requerimientos de vapor en

la planta, tanto en cantidad como en aplicacién“sa.

Por otra parte, durante el enfriamiento del gas de procese y ni
camente para el caso de flujo directo, dentro de la Caldera, ocu
rren reacciones quimicas inversas a las efectuadas en el Horno,
las cuales deben ser tomadas en cuenta ya gue reducen la conver-
5ifn a Azufre elemental. Para simular este efecto, se utiliza la
temperatura que separa las zonas de conversifn térmica y cataliti
ca para el caso particular dal gas en progeso, la cual es llama-
da temperatura de corte y corresponde al punto minimo de la cur-
va % Conversidn vs. Temperatura (v.. fiv. VI.1), ya que desde el
punto de vista termodinfimico aste punto representa la convergién
de equilibrio gue ge alcanza a temperaturas relativamente bajas
sin el uso de un catalizador, asif, al disminuir la temperatura de
los gases dentro de la Caldera y presentarse las reacciones inver
sas, la conversifn a Azufre elemental disminuye hasta alcanzar es
ta conversidn minima. Se ha observado que al calcular un nuevo e
quilibrio con una temperatura de corte adecuada es posible simu~
lar en forma mé&s realista lz corriente de salida de la Caldera,
asf mismo, se ha observado gue por debajo de esta temperatura de
corte solamente ocurren reacciones de intercambio de Azufre a sus
diferentes formas alotrfpicas excepto en el caso de que existie-
ra un catalizadeor puesto que esta regifn de temperaturas corres-
ponde precisamente a la zona de conversién catalftica®V™.

En el caso de que no se cuente con el valor exacto de la tempera
tura de corte para determinado gas dcido, es posible utilizar una
temperatura de 641°C (1185°F), debido a que la mayoria de los ga
ses tratadog en plantas Claus pregentan fomperaturas &2 corte mis
o menos cercanas a este valer?3TH™

Otras variables de disefic asociadas a la Caldera recuperadeora de
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calor son: longitud, di&metro y nfimero de tubos.

En el presente trabajo, debido a que se considera Gnicamente el di
sefio de un Horno Mufla, la longitud de los tubos se ajustard a las
disponibles comercialmente para este tipo de equipos, siendo de :
32, 24, 16, 12, 10 y 8 pies® . Asf{ mismo, el didmetxo también se

ajustard a los comerciales mis usuales para estos eguipos, los cua

les son: 3, 2.5, 2 y 1.5 pulgadas para tuberfa se aceroif.

Por lo que se refiere a la mixima cafda de presi6n del gas de pro
ceso a través de la Caldera recuperadora de calor, se considerd de

703 mm H,0 (1 1b/in?).

En el nredimensionamiento de las Calderas de tubos de humo, los

cdlculos del calor transferido se simplifican debido a que el ca-
lor transferido por radiacifn es despreciable por debajo de 432°C
(900°F) , gque es aproximadamente la temperatura media de los tubos
de la caldera, quedando s6lo el calor transferido por conveccién.
El calor transferido por radiacifn, ademds de ser dificil de eva-
luar debido al efecto de la geometria del equipo y a problemas pa
ra obtener la emisividad del sistema, no representa gran porcenta
je del calor toctal transferido, por lo que tampdco se evalﬁai.

En el Apéndice A.3 se presenta vna descripcién detallada del modu
lo CALDER para la simulacién del compertamiento ideal de la calde
ra recuperadora de calor. Este mSdulo estd dividido en las subru-
tinas CALDER y DIMCAL, la primera para la evaluacién del comporta
miento ideal y la segunda para el predimensionamiento del equipo.
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VI  CONVERTIDORES CATALITICOS

VI.A QUIMICA DEL CONVERTIDOR CATALITICO

Como se vié en el capftulo anterior, en el Horno de Reaccion la
conversidn de HS a Azufre estd limitada, desde el punto de vis
ta termodinimico, a aproximadamente el 75% ¢ menos para la caso
de una configuracién de flujo directo y mucho menos para la con
figuracién de flujo dividido, por lo tanto, para obtener conver
siones mayores se requiere que las recacciones se continden a tem
peraturas mids bajas donde son termodinimicamente mids favorables
tal como se puede apreciar en la figuraVI .1““. 3i se observa es
ta figura, se podrfa pensar gue entre mis baja sea la temperatu
ra de operacidn, mayor serd la conversién alcanzada, lo cual, vis
to desde un punto de vista extrictamente termodindmico es verdad
sin embargo, la temperatura mfnima de operacién de un converti-
dor estd limitada por la temperatura de rocio del Azufre contoe-
nido en la corriente de galida, ya que de lo contrario se presen
tard una condensacifn de Azufre sobre el catalizador, le que cg
mo se verd mis adelante, causarfa una deactivacién severa del ca
talizador debido a limitaciones cinéticas.

Este tipo de reactores gue trabajan a temperaturas bajas, de 149
a 371°C (300 a 760°F), se les conoce generalmente con el nombre
de Converiddones CLlaus y su propSsito principal es el de hacer
reaccionar Acido Sulfhifdrico (H3S) con Difxido de Azufre (S503),

normalmente en una relacién de 2:1, para forpmar Azufre slemental

y agua de acuerdo a la siguiente reaccién:

2H;S + SO ———+ 2§y + 2W0 + 22Kcal . . (VI.1)

en donde: Sy representa las diferentes especiaes molecula-
res del Azufre (Sy, Sp,-..,Sg)

asf nismo, dentro de los Convertidores Claus es descable conver
tir otros ccmpucstos de Azufre {como lo son el sulfuro de Carbo
nilo y el Disulfure de Carbeono) a Azufre elemental aunque, coro se
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verd m&s adelante, ésto no siempre se logra en las unidades co~-
merciales debido a limitaciones cinéticas.

Para facilitar que &stas reacciones alcancen el equilibrio, nor-
malmente se utiliza un catalizador dentro de los convertidores y
ya que la energfa de activacién de una reaccidn catalizada es me
nor que para la misma reaccifin no catalizada y que la velocidad
de reaccifn varfa inversa y exponencialmente con respecto a la e
nergia de activacisn, se puede concluir que la reaccién cataliza
da es mucho mis rapida a una temperatura dada o bien es posible
tener una temperatura de reaccién menor para una velocidad de

reaccibén dada.

Utilizando m&s de un convertidor con remocidn de azufre por con-
densacifén entre convertidores y operando los sucesivos a menor
temperatura, la reaccién entre el HoS y el 502 es forzada hacia
el lado derecho, haciendo posible obtener una recuperacién total
arriba de 98%, tal como se puede ver en la tabla VI.I1.

TABLA VI.1
PORCIENTOS ACUMULATIVOS DE
RECUPERACION EN PLANTAS CLAUS

EQUIPO % RECUPERACION

HORNO 50 a 50%
CONVERTIDOR # 1 85 a 95
CONVERTIDOR # 2 94 a 97
CONVERTIDOR § 3 96 a 98
CONVERTIDOR § 4 98 a 997t

*En el caso de alimentaciones muy ricas.
Como puede verse en esta tabla, el uso de mis de cunatro conver-
tidores en plantas Claus convensionales no estd justificado.

VI.A.1 CATALISIS DE LA REACCION CLAUS-MODIFICADO

Al igual que en otros sistemas catalfticos heterogéneos {gas/sd-—
lido), algunas de las propiedades deseables del catalizador son:
a.~ Gran actividad catalftica,
b.- alta resistencia mecdnica,

138
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¢.~ alta resistencia a los mecanismos de deactivacién,

d.~ alta resistencia al desgaste por rozamiento,

e.- baja resistencia al flujo de gas ({baja caida de presién)

£.~ f&cil manejo,

g.~ disponibilidad inmediata, y

h.- bajo costo.
En gencral las Bauxitas y Allminas Activadas satisfacen estos re
guisitos y son log catalizadores normalmente usades en el proceso
Claus-Mcdificado.

La actividad de estos catalizadores depende tanto de sus propie-
dades fisicas como de las guimicas, o sea, de la composicibn, eg
fructura estereoguimica, tamafs de la partfcula, porosidad y Area
superficial; 1la reduccién de una o todas estas propicdades dard
como resultado una reduccifn de la actividad catalitica. Otros
factores que afectan la capacidad de la cama de catalizador son:
temperatura, presifn, tiempo de contacto y concentracifn de reac
tivos y productos.

Lo mds importante de un catalizador es que tenga la suficiente ag
tividad catalitica para provocar gue las reacciones alcancen el
equilibrio dentro del convertidor. Como se puede ver en la figu-
ra VI.2* tanto la Bauxita ccme la AlGmina Activada satisfacen es
te criteris ya gque la conversifn de eguilibrio se alcanza dentro
del primer pie de catalizador, en esta figura tambi&n se puede ob
servar que la actividad dec la Bauxita es menor gue la de la AlG-
mina Activada por lo que actualmente se prefiere utilizar &sta
ditima.

Se ha encontrade, tantoc por investigacién, como por experiencia
en planta, gue la vida de los catalizadores puede variar desde 1
hasta 13 afics dependiendo de la forma y condiciones de operacién.

En las plantas Claus-Medificado el preblema principal es el dete
rioro de la actividad catalftica lo cual estd relacionado, més
que con las propiedades intrinsecas del catalizador, con los con
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. R . . Lo M
taminantes de la alimentacién y con las condiciones de operacién.

La determinacién de la cinética de la reaccifn de Claus en presen
cia de un catalizador es importante por las siguientes razones®

- Para predecir, basdndose en la actividad de un catalizador
dado, la conversisn alcanzada en un convertidor.

- Para disefiar el tamafio 6ptimo del recipiente basdndose en
la actividad del catalizador, temperatura y presién de ope
racidén, tiempo de residencia de la fase gaseosa vy en las
concentraciones de los reactivos y productos.

- Para un mejor entendimiento de los fundamentos gue rigen
los procesos comerciales y abatidores de contaminacisn.

‘Asf mismo, es importante establecer una ley de velocidad la cual
tenga en cuenta los siguientes factores:

- Cinética de la reaccién Claus-Modificade,

- Influencias de las transferencias de masa y calor a tra-—
vés de las particulas de catalizador,

- Influencia de la granulometria del catalizador,

- Influencia de los depSsitos en el catalizador con relacién
a las condiciones de operacién,

- Influencia del envejecimiento reversible e irreversible de
los catalizadores.

Hasta ahora sélo se han publicado resultados parciales gue no per
miten abordar el problema en su conjunto,* ¥  .zia observacifn
puede parecer sorprendente si se considera que més de 15 millones
de toneladas de azufre se recuperan a partir de gases naturales y
de refinerfa. Sin embarge, actualmente se sigue investigando en
estos aspectos?® con el fin de llegar a entender completamente la
cinética y la ley de velocidad de la reaceién Claus. En lo que se
refiere a los mecanismos de deactivacifn también se ha investiga-
GoMB I 0n el objetivo principal de desarrollar métodos de re
generacifn y asi prolongar la vida del catalirzador. Aunque no com
pletamente la investigaci®n en ambas d&reas ha sido provechosa.

[ ]
En 1979 en Alberta, Canadi, la Wesfew Research § Peveloprment  demostrd
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en estudios de laboratorio de la reaccién Claus-Modificado sobre
AlGmina Activada o Bauxita, gue el periodo de estabilizaci6n para
estos catalizadores puede ser muy largo. El experimento realizado
consistifé en hacer pasar un gas Scido de concentracifin constante
sobre una muestra de Bauxita por un lapso de 85 hrs. de operacidn
continua y 20 hrs. de operacién adicional durante las cuales la
Bauxita fue enfriada, removida del reactor, mezclada, recargada al
reactor y recalentada hasta la temperatura de operacidn. Durante
estas 105 hrs. de experimentacién se hicieron mediciones a tres di
ferentes alturas de la cama de catalizador con el fin de determi-
nar las conversiones alcanzadas, los resultados obtenidos se nues
tran en la figura VI.3. En esta grafica se observa claramente gque
el sistema no alcanza el egquilibrio dinémico, es decir, el balan-
ce entre las velocidades de adsorcidén y desorcién del azufre ele-
mental producto, hasta despuds de 80 hrs. de operacién. Este mismo
experimento se llevd a cabo para otro tipo de Bauxita de mayor ac
tividad; mediciones después de 1, 5, 10 y 58 hrs. de operaci6ncon
tinua mostraron gque el eqguilibrio din&mico se alcanza en 10 hrs.
{figura VI.4) . La mayor diforencia entre las condiciones de opera-
cibn de estos dos experimentos fue una temperatura de operacidn
de 50°F mayor para el fltimo.

El tiempo requerido para la estabilizacifén del sistema dependerd
del tipo de catalizador, contenido total de azufre en la corrien—
te de entrada, concentracidn de agua, extensifn de la reaccifn v
temperatura y presifn de opex:atc:ixSn";l

Los datos de las figuras VI.3 y VI.4 seflalan la necesidad de que los
datos publicados sobre la reaccifn Claus-Modificado sean vistos

con escepticismo, particularmente aguellos en donde no se especi-
fica si el problema de la estabilizacién ha sido tomado en cuenta.

VI.A.2. DEACTIVACION DEL CATALIZADOR

En la mayoria de las plantas Claus la altura de la cama de catali
zador es de 0.9 a 1.2 m (3 a 4 ft), observandose que generalmente
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con un catalizador nuevo las reacciones alcanzan el equilibrio den-
tro de los primeros 15 6 30 cm (6 & 12 pulg) de altura® ® | 1La acti
vidad catalftica de la Aldmina Activada o de la Bauxita depende del
drea superficial, de tal forma que entre mayor es el drea superfi-
cial mayor es el ndmero de sitios activos disponibles para que se
lleve a cabo la reaccidn entre el HyS y el 50,3 desafortunadamente,
las altas temperaturas y los contaminantes caracterfsticos de las
plantas Claus en operacién causan un decremento substancial en el
drea superficial. Se ha observado que inicialmente existe una pérdi
da rdpida de la alta actividad del catalizador fresco, seguidadeun
pericdo de deactivacién lenta™ ., conforme la deactivacién avanza la
conversisn total del convertidor noc se ve afectada hasta gque la al-
tura total de la cama es insuficiente para que las reacciones alcan
cen el equilibrio, en este punto se dice que la conversidn estd 1i-
mitada cinéticamente debido a la falta de actividad del catalizador.
Cuando esto sucede se observard un decremento en la temperatura al-
canzada a través de la cama y un incremento en la temperatura alecan
zada en el siguiente convertidor. Cuandc todos los convertidores
estén cinéticamente limitados se observard un decremento inmediato
en la eficiencia general de recuperacidn,

AGn cuando la deactivacién del catalizador Claus egs un fenSmeno muy
compleic gque no se ha entendido completamente, sf se ha podido de-
terminar que existen dos diferentes tipos de mecanismos® :
**Mecanismos Inherentes:
Estos mecanismos involucran una alteracién de la estructura propia
del catalizader, es decir, una pSrdida en el 4drea superficial debi-
do a: Compactacién (Sinterizacifn), Desmoronamiente {Atricidn), En-
vejecimiento térmico y/o Hidrotérmico, Cambio de Pases, etc.. Para
las condiciones de operacifn normales de las plantas Claus, este ti
po de mecanismos norralmente son muy lentos, son muy diffcil depre
venir y la deactivacidn causada no se puede regenerar. Este tipode
activacidn se debe mds gue a las condiciones normales de operacidn
a las altas temperaturas gue se tienen durante los arrangues, paros
vy procedimientos regenerativos por caleinacidn de los depfisitosdel
catalizador.
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x+xMecanismos Externos:

Estos mecanismos involucran un depfsito o reaccién guimica de
substancias extrafias en o con el catalizador de tal manera que se
bloquea el acceso de los reactivos a los sitios activos; entre es
tos mecanismos se encuentra: la Sulfatacién, la Carbonizacién, el
Alquitranado, depdsitos de azufre lfquido o de productos de corro
sién, etc.. En general este tipo de deactivacién es parcialmente
reversible, por algidn mecanismo de regeneracifn; aunque en el ca
so de carbonizaciones o depésitos de productos de corrosidén, la
regeneracidén puede acortar severamente la vida del catalizador por
alguno de los mecanismos inherentes de deactivacién. )

Al contrario de los mecanismos inherentes, en éste caso la deacti
vacién puede ser prevenida por un cambio en las corrientes de pro
ceso tal como la desviacién de parte de la corriente de gas Aci-
do, por el cambio de los guemadores o bien por la eliminacidn de
los contaminantes de la corriente dealimentacién, tales como agen-~
tes endulzantes (MEA y/o DEA) e hidrocarburos.
»

Con el objeto de poder determinar el tipo de deactivacién en algu
na circustancia dada se han hecho muchas investigaciones en esta
drea W33, 3 continuaci6n se describen algunas caracteristicas
de los mecanismos de deactivacidén mds importantes.

VI.A.2.1 ENVEJECIMIENTO TERMICO O HIDROTERMICO:

Este tipo de deactivacién se presenta cuando el catalizador es ex
puesto a temperaturas elevadas (arriba de 600°C en el caso de AlG
mina Activada' ) y se manifiesta por una reduccidn en el &rea su
perficial con una porosidad constante por lo que es fdcil deducir
que existe un aumento en el didmetro promedio de los poros®™®

La velocidad de disminucifn del &rea superficial es funcidn de:

temperatura, tiempo y tamafio de particulas y poros, sin embargo,
el area minima o estable sSlo depende de la temperatura y del ta
mafio de los poros''?e,

Estas trasformaciones térmicas sélo se presentan durante los pro
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cedimientos de arranque, paro vy regeneracidn del catalizador poxr
lo que las temperaturas en cada uno de los convertidores deberd
mantenerse bajo estricto control. Durante las operaciones de en-
dulzamientc y desorcién de azufre y en ocasiones de paro es pre-
ferible no prolongar el contacto del catalizador con vapor de a-
gua sobrecalentado ya que este provoca una disminucitn del area
superficial por efectos de hidratacién, de hecho se recomienda
el uso de gases inertes, tales como Nitrogeno, gases de combus—-
tién libres de aire y materiales carbonosos, etc., para llevar a
cabo esta operacién}

En la figura V.5 se encuentran graficados los resultados obteni-
dos por el Dr Richard XK. Kerr? en una de sus investigaciones f{e}
bre mecanismos de deactivacifin. En esta gréfica es ficil ver la
gran dependencia que hay entre la reduccién del area superficial
¥ la temperatura, asf{ mismo se demuestra gue el envejecimiento

térmico reduce el area superficial en forma limitada ya que la
curva se hace asintotica a cierto valor.

Por medio de la experiencia en planta se ha encontrado que en la
mayoria de los casos, un catalizador después de 3 6 4 afios de uso
retiene una superficie de aproximadamente 150 mzlg, la cual es su
ficientemente grande para asegurar una buena conversién cuales-
quiera que sean las condiciones de operacién (fig.VI.&)" .

VI.A.2,2 DEACTIVACION POR SULFATACION:

La sulfatacidn de los centros activos es considerada la mayor deac
tivacifn de los catalizadores Claus, no sélo porque reduce la ca-
pacidad de catalizar la reaccifn entre el HpS y el SO5, sino tam-
bién porque tiene un efecto inhibidor sobre la conversién de com
puestos de azufre y carbén (Cs, ¥ COS) para formar azufre elemen
tal®®®  _ py la fiquraVI.7 se encuentra grificada la variacitn
del porcentaje de conversifin en funcidn del porcentaje de sulfa-
tacifn de la Alfmina Activada, como se puede apreciax, un aumento
de 4% en la cantidad de sulfatos representarfa una disminucién en
la conversién de aproximadamente 40%.
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Muchos experimentos se han realizado por diferentes investigado-
res con el objeto de determinar los mecanismos de sulfatacién'®
el v loa procedimientos de regeneracifn mé&s efectivos 123

¥ Existen dos mecanismos b&sicos por los cuales ocurre la sul
fatacién del catalizador. El primeroc es por la adsorcifn del SO,
parte del cual, en realidad,es quimisorbido y fijado irreversible
mente adn aplicando vacio a la temperatura de adsoxcidn. Este 503
quimisorbido no es quimicamente estable y tiende a reaccionar con
los grupos hidroxilo de la superficie del catalizador formando en
laces de grupos sulfatos cuya esiructura puede ser representada

por™ :Al—so4~Al:

Pruebas precisas de ALCOA" mostraron gue cuando un convertidor
Claus es alineado en la corriente de proceso, primeramente po se
detecta 80, en los gases de salida, sin embargo, después de un cor
to tiempo aparecen relaciones altas de H25/804 indicando que 2xis
te und deficiencia de $80,. Estas relaciones decrecen rapidamente
hasta que se alcanza una relacién estable igual a 2.0. Un balan-
ce de masa del sistema via Cromatografia de Gases indica ldgica-
mente que el S50, "reacciona" con la Alfmina Activada a las tempe
raturas normales de operacién, para comprobar d&ste se expuso Alg
mina Activada a una corriente de S0 bajo condiciones cuidadosa-
mente controladas, los resultados (Tabla VI.2) demostraron que a
316°C el S0; es quimisorbido por la AldGmina Activada.

TABLA VI.Z®
50, QUIMISORBIDO EN ALUMINA A 316°C
TIEMPO GRAMOS DE SO., EN % DEL PESO TOTAL
(MIN.) - 100 g DE CATALIZADOR GANADO
0 0.00 0.0
15 2.84 81.8
30 2.96 85.3
15 3.10 89.3
60 3.17 91.4
ap 3.34 96.3
120 3.4 99.1
150 3.46 ag.7
180 3.47 100.0

21¢ 3.47 100.0
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La sulfatacifn formada por este tipo de mecanismo siempre estard
presente en los convertidores Claus debido a la inevitable quimi
sorcién del 50, en el catalizador,” por lo que para el disefic de
unidades industriales se deberd tomar en cuenta la presencia de
este fenémeno.

El sequndo mecanismo de la sulfatacién del catalizador es la reac
cién del SO; con la Al@mina para formar Sulfato de Aluminio de a
cuerdo a la siguiente reaccibn:

2&1203 + 3503.__.- A12(804)3. e e e oo {V1.E)

E1 S04 puede ser formado en las altas temperaturas de los quema-
dores, tanto en el horno de reaccién como en los quemadores auxi
liares de recalentamiento, ya que desde el punto de wvista termo-
dindmico es posible que se forme mds de 1 ppm de SO; a las condi~

ciones de operacién de un guemador tIpico’.‘

Tambifn se ha demostrado? 3 gue la presencia de oxigenc dentro
de los convertidores, debido a un mal mezclado o a un exceso de ai
re durante la combustifn, deteriora ripidamente el catalizador por
un aumento en el nivel de sulfatacién del mismo. En el experimen
to que se representa en la figura VI.8 ," inmediatamente después
de las mediciones de la curva superior se inyectd Oxigenc 2 un ni
vel de 0.5% a la corriente de entrada, la exposicifn a este nivel
de 05 se continud por una hora, encontrandose que el nivel de sul
fatos se incremento de 0.03% a 0.54% con una pérdida de la acti-~
vidad de 40%; este mismo fenSmeno puede ser observado en la gri-
fica de la figura VI.7.

El arrastre de Oxigeno de los quemadores a los convertidores tam
bién es dafiino en otros aspectos ya que incrementa la temperatu-
ra alcanzada en los convertidores trayendo como congsecuencia una
disminucién en la conversifn. Para evitar este problema se reco-
mienda que los quomadores utilizados sean los mds eficientes dig
ponibles, darles un buen mantenimiento y que la xelacifn aire/com
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bustible sea cuidadosamente monitoreada especialmente durante a-

rranques Yy paros.

Por medio de la experiencia en planta se ha observado gque los ca
talizadores son mds sensibles a la sulfataci6n en un segundo con
vertidor e incluso en un tercero que en un primero, la figura v.9%
representa esquemdticamente, el contenido de sulfatos en los cata
lizadores de los diferentes convertidores del tren de recupera -
cifn, como es evidente, la sulfatacién es mds drdstica en los con
vertidores corriente abajo. Este fenémeno podria ser resultado de
una o varias de las siguientes posibilidades:

-~ La temperatura en los dltimos convertidores es menor y la
sulfatacidén podrfa ser una funcién inversa de la tempera-
tura.

- Durante los procedimientos de calcinado, el efecto acumu-
lativo de oxigeno en presencia de azufre es mayor en los
dltimos convertidores debido a los mayores contenidos de
azufre y mayores tiempos de residencia ya que el calcina-
do es un proceso que va de los primeros a los yiltimos con
vertidores.

- A una operacidén impropia de los guemadores auxiliares de
recalentamiento.

Sin embargo, no se ha podido determinar la causa principal de es
te comportamiento® .

El efecto gque tiene la sulfatacifn sobre la actividad catalftica
es muy complejo, ya gue para contenidos de sulfatos similares la
reduceién de la actividad depende fuertemente de las condiciones
de operacibn, tal como se muestra en la figura V.10, un catali-
zador que contiene 0.03% de sulfatos por mzlg es:
~ Inactivo en la hidrdlisis del CS, en el primer convertidor
- Poco activo (60%) para la reaccidén de Claus a las condicig
nes de cperacidn del tercer convertidor.
-~ Mantiene toda su eficiencia para la reaccifn de Claus a las
condiciones del primer y segundo convertidoer.
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La sulfatacién es, al menos parcialmente, reversible utilizando-
se para esto un gran nfimerc de agentes reductores (HpS, Sa s H30)
junto a una simple descomposicién térmica 2*® . El Dr. Richard K
Kerr®®en 1977 publicd los resultados de unos experimentos para de
terminar los procedimientos de regeneracién mé&s efectivos, lle -
gando a las siguientes conclusiones:
-~ La presencia de agua en las corrientes de gases de regene
racién ayuda a que ésta se efectile con mayor eficiencia.
- La corriente mds efectiva para la regeneracidén fue vapor
de agua y azufre a 400°C (95% de reduccidén en los niveles
de sulfatos}.
- A temperaturas menores de 300°C el H,yS por si solo es ina
decuado para la regeneracién®
En la Tabla VI3 se resumen los resultados obtenidos por este in-

vestigador.
TABLA vr.3®
MECANISMOS DE REGENERACION
EXPERIMENTO % DE REDUCCION DE
SULFATOS

2.5% Hy8 a 25°C, 3 hrs. 6
HZS a 250°C, 3 hrs. 4
HZS a 300 - 350°C, 5 hrs. 44
2% HpS + 13% H,0 a 250°C, 5 hrs. 45
H,S + H,0 a 209°C, 5 hrs. 42
H3S + Hg0 a 350°C, 4 hrs. 35
10% CHy a 250°C, 3 hrs. 44
10% CHq + 18% H,0 a 250°C, 5 hrs. 62
2% CHy + H,0 a 300°C, 5 hrs. 68
S vapor + Ho0 a 400°C, 6 hrs. 35
S vapor a 400°C, & hrs, 0

Asf mismo, otros autores recomiendan los siguientes procedimien-
tos de regeneracién:
~ Un barrido de H,S diluido a temperatura de cuando menos
3asgec"™,
= Antes de reducir la temperatura, despuds del ablandamien-
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to térmice para remover azufre (descrito m&s adelante) se
hace pasar por las lineas de proceso un exceso de H,S por
una operacidn de la planta deficiente en aire, de tal ma-
nera que se obtenga una relaci6n de H,S/SOp entre 2.5 y 10.
Despuds de 24 hrs. de operacién, la planta se regresa a
sus temperaturas y relaciones normales de operacifn.

Vi.A.2.3 DEACTIVACION POR AZUFRE LIQUIDO:

El envenenamiento por azufre, como su nombre lo indica, es causa
do por la presencia de azufre en la superficie del catalizador.
El contenido de azufre elemental en un gatalizador se debe a
dos mecanismos: Adsorcifn y Condensacién?®® .

La cantidad de azufre elemental adsorbido por el catalizador es
funcifn principalmente de la temperatura del cata}izador y de la
concentracién de azufre en la fase gaseosa. Si bien, la adscrcidn
de vapores de azufre por el catalizador reduce su actividad cata
lftica esto obviamente es inevitable. La adsorcifn de azufre es
reversible y explica parcialmente las altas eficiencia de recu-
peracifn seguidas al arrangque de la planta y las altas emisiones
en los paros.

El azufre elemental en forma condensada es un agente deactivante
severo. Los operarios de planta, generalmente evitan este proble~
ma operando los convertidores arriba del punto de rocfo del azu-
fre, sin embargo, frecuentemente ocurren operaciones abajo de es
te punto debido a una mala eficiencia de los condensadores o por
la falta de un dispositive eliminador de niebla a la salida de los
condensadores o bien por un error en la medicién de las tempera
turas de las corrientes. Cuando se presenten estos problemas de

operacién abajo del punto de rocfo se deberd aumentar la tempera
tura de cperacidn del convertidor para evitar una deactivacion se
vera del catalizader® |

El problema de deactivacién por depSsitos de azufre es mds severo
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en el tercer y cuarto convertidor ya que son los que se operan a
mis bajas temperaturas.

La acumulacisdn de azufre dentro de los poros del catalizador tan
to por adsorcifSn comp por condensaci6n capilar puede bloguear com
pletamente el acceso a los sitios activos y limitar cinéticamen=-
te la conversidn. Este tipo de deactivacién puede ser remediada
por medio de un ablandamiento t&rmico, es decir, aumentando tem=-
poralmente la temperatura de entrada del convertidor por aproxi-
madamente 25 ¢ 50°F para liberar el azufre‘b, Después de un lap-
so de 24 a 36 hrs. la temperatura de entrada se reduce lentamen-
te hasta alcanzar la temperatura normal de operacién.

»

VI.A.2.4 DEACTIVACION POR DEPOSITOS DE CARBON:

El envenenamiento por carbdén resulta del depésito de materia car
bonoga sobre el catalizador proveniente principalmente de tres
fuentes’ 5
- Arrastre de derivados de hidrocarburcs de gran pesc mole-
cular por ejemplo Dietanol-Amina y Monoetanol-Amina los
cuales son adsorbidos por el catalizador y se carbonizan
en su superfizie,
- Cragueo o polimerizacifén de pequefias cantidades de hidro-
carburos que estdn presentes en la corriente de gas.
- Condiciones reductoras que se desarrollan durante la rege
neracidn.

Existen dos grandes mecanismos por medio de los cuales se forman
los depfsitos de carbén sobre el catalizador. En el primero, ami-
nas de gran peso molecular, tales como MER o DEA, son arrastradas
desde el proceso de endulzamiento, para ser adsorbidas por el ca
talizador donde se carbonizan. El carb6n depositado es de la for
ma vitrea, alquitr&n o complejos azufre-hidrocarburos que envuel
ven les grancs dol catalizador con una pelfenla "protectora® que
blogquea completamente el acceso de los reactivos a los sitios ag
tivos, causando una deactivacidn répida y severa" .
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Dentro del segundo mecanismo se tiene la formacién de cogue” por
el craqueo de hidrocarburos pesados y la formacién de hollin por
el craqueo del Cszzz“o por la combusti6n subestequiométrica de hi
drocarburos ligeros -

El grado de deactivacibn no es proporcional a la concentracién si
no mds bien a la forma del Carbén depositado, por ejemplo uno o
dos porciento en peso de alguitrdn es suficiente para una deacti
vacién casi total, mientras que concentraciones mucho mayores de
cogue o de hollin producen una pequefia © ninguna deactivacién® .
S$in embargo, con concentraciones altas de Carbén hay una gran po
sibilidad de gque &ste reaccione con Azufre elemental e Hidrdgeno
bara formar polimeros alquitranados deactivando al catalizador de
acuerdo al primer mecanismo. También, se ha encontrado que el ho
11in en grandes cantidades puede causar una gran caida de presién
y/o contaminar el Azufre producto.

La figura VI.11?¥ muestra esquemdticamente, la dependencia del com
tenido de Carb6n en el catalizador con la posicién del converti-
dor en el tren de recuperacién de Azufre, como se puede ver, el
coguizado es evidentemente un fendmeno de los primeros converti-
dores catalit:cos.

Parte de los depbsitos de Carbén pueden ser removidos por medio
de una calcinacién (representada en la fig. VI.ll por las linesas
punteadas), sin embargo, esto trae como consecusncia una pérdida
de drea superficial por envejecimiento térmico y un posible aunen
to de la cantidad de sulfatos por la presencia Jde Oxigeno en 1la
cama de catalizador.

VI.A.3 ELIMINACION PE SULFURO DE CARBONILO ¥ DISULFURO DE CARBONO:

El Sulfuro de Carbonilo (COS} y el Disulfurxo de Carbono (CSz) for
mados en las altas temperaturas del horne de reaceidn (Cap. V),
pueden afectar la eficiencia de conversifn tcotal de la planta ya
que frecuentemente constituyen un gran porcentaje de las enmisio
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nes totales de azufre en los gases de salida del tren de recupe-

racién® %5 |

s

Por otra parte, como Se puede ver en la figura VI.12,desde el pun
to de vista termodindmico, la disociacibn (craguec) del CSp de a
cuerdo a la ecuacién de reaccidn VI.3 puede llevarse a cabo a las
temperaturas de reaccidn de los convertidores catalfticos, trayen
do como consecuencia un aumento en la deactivacién del cataliza-

dor por carbonizacién.

CSp — ™ C + 28, . . . . . . « . .(VI.3)
=

Por lo tanto, con el objeto de alcanzar altas recuperaciones de
azufre, estos compuestos deben ser convertidos a azufre elemental
dentro de los convertidores cataliticos. La descomposicidn del COS5
y Cs, ocurre por los siguientes mecanismos de hidrélisis?? %

COS + Hy0——mCO, + Hy58 +Q . . .(VL4)
+ 2Hy0 ——mCO, + 2HzS + Q . . (VL.S)

cs
2
donde: Q es el calor desprendido.

Los cdlculos termodinfmicos indican gue, a las temperaturas nor-
males de operacidn, el eguilibrio se favorece hacia el lado dere
cho de la reageién, teniendose que la reaccifn inversa es despre
ciable, sin embargo las velocidades de reaccifn para ambas reac-
ciones y en especial para la del CS; son muy lentas, por lo que
la conversidn sblo estd limitada por la actividad del cataliza-
dop 2% 2255 3

Por experimentacién se ha demostrado??3® gue el CS, es aproximada
mente dos veces mis diffcil de hidrolizar que el C0S, esto puede
ser explicado de la siguiente manera:
- La hidrélisis de CSp; se lleva a cabo en dos pasos:
CGy #* HZO ——- 0S8+ st +Q . . {VI.O)
Cos + HQO ———=4~C02 + HZS + Q. . (VI.T)
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- La "disponibilidad” de los sitios activos es equivalente
para cada caso.

~ Las energfas de activacifn para cada reaccién son eguiva-
lentes.

Debido a este fenfmeno la mayorfa de los investigadores han con-
centrado sus esfuerzos principalmente en el estudio de la hidrd-
lisis del CS, ya que si se logran altos niveles en la conversisdn
de é&ste, entonces se completarf escencialmente la reaccién del COS.

En la figura VIJ33'se observa que cuando se hace pasar un gas &-
cido sobre un catalizador fresco a temperaturas de operacidn nox
males de los convertidores, el porcentaje de conversibn del CS,
disminuye rdpidamente con el tiempo, este tipo de cbservaciones
motivs a algunos investigadores® ¥ 3 realizar una serie de ex
perimentos para determinar las causas de este fenémeno.

En un sistema formadc por una corriente gaseosa de Cs2 y aguz el
cual se hace pasar por un catalizador de AlGmina Activada, se en
contrd que la hidrSlisisz es completa en un rango de temperaturas
de 200 a 300°C. sin embargo, cuando se agregd SO, a la corriente
de alimentacifn se observé gue la conversién disminuys y de hecho
vari6 con la cantidad de S0, presente en la corriente (fig. V114

Unc de los estudics mds completos en este campo fue el realizado
por la Westean Research § Development Ltd., en donde se llevaron
a cabo una serie de experimentos para determinar los efectos del
st, 505, Hy0 ¥y CO, en la hidrSlisis del CS,. A continuacifn se
descriven los resultados obtenidos por esta institucién?? ,

- Efectos del H,8 ¥ §0,.~- Como se puede observar en la figu
ra V.15 el H,8 no tiene efectos significativos ya que el perfil de
conversién es similar al de la corriente pura, sin embargo, la a
dicifn de 1% de $0, en la corriente de alimentacifn reduce la ve
locidad de hidrSlisis del CS, en aproximadamente 408, csto podria
ser explicado, al menos parcialmente por la adsorcisn inevitable
del SO, en los sitios activos del catalizador (sec. VI.A.2.2).
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- Efectos del Hp0,- En este cagso se observé que las concen-
traciones de agua presentan un efecto consistente sobre las velo
cidades de reaccidn ya que al aumentar la concentracifn de agua
se incrementS ligeramente la conversifn en un punto determinado de
la cama del convertidor, sin embargo, estos efectos son muy pegque
fios en todo el rango de concentraciones de agua encontradas en
las corrientes de las plantas Claus (15 a 30%) por lo cual estos
efectos pueden ser despreciados (fig. VI.16).

- Efectos del CO,.- Como se puede observar en la figura VI.17
los efectos del CO, sobre la velccidad de la hidrélisis del C§p
nc son ni consistentes ni significatives por lo gue gencralmente
son despreciadoes.

También se hia encontrade que los sulfatos en la superficie del ca
talizador tienen un fuerte efecto inhibidor en la conversitn de es
tos compucstos de Azufre~Carbén, scbre todo en el caso de la Bau-
xita, ya que ésta es mis susceptible a la formacifén de sulfatos,
por ejemplo, bajo condiciones eguivalentes la Alfimina forma 4% de
sulfatos y es capaz de convertir 65% de COS a 275°C y un espacio
velocidad de 400 hr"l, mientras qgue la Bauxita forma 6.4% de sul
fatos y no convierte nada de COS a las mismas condicicnes » .
-_

VI.A.3.1 DEPENDENCIA DE LA HIDROLISIS CON LA TEMPERATURA:

Las figuras VI.lB”y VI.19" muestran la variacién de la conversién
con la temperatura para las reaccicnes de hidrélisis del COS v
C52 respectivamente. Observando y comparando estas dos figuras se
puede concluir que:
~ Las conversiones se incrementan con la temperatura,
- En el casc del COS no existe ninguna limitacién va que se
alcanzd el 100% de conversidn, mientras gque para el Cs, sg
1o se logr$ un maximo de 95%.
-~ La AlGmina Activada presentd una mayor actividad catalfti
ca en todo el rango de temperaturas investigado.
- Se requieren temperaturas arriba de 350°C (662°F) para obte
ner conversiones significativas de s, (55%3%) y cos (78¢%).
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Por lo tanto para obtener altas recuperaciones de Azufre en plan
tas Claus se tendri que convertir los compuestos de Azufre-Carbén
a temperaturas de cuando menos 350°C lo que trae como consecuen-—
cia una disminuci6n de la conversién de HpS/S0p por una represién
del eguilibrio termodindmico del sistema (fig. VI.l}., Sin embargo,
si la conversifn del CSy y COS se lleva a cabo en el primer con-
vertidor, la pérdida de conversifn de H,S/803 pucde ser recupera-
da en los convertidores subsecuentes. Asf pues, las mejores efi-
ciencias totales de recuperacifn se obtendrdn cuando el primer
convertidor sea operado a la minima temperatura, arriba del pun-
to de rocio, a la cual se obtenga una conversién satisfactoria de
COS y CS8, con el objeto de evitar una gran pérdida en la conver-
8i6n de H25/502. Esta temperatura dependerd principalmente de la
composicibn de la corriente de alimentacidén al tren de converti-
dores catalfticos y generalmente tendrd gue ser ajustada una
vez que la planta esté en operacién.

VI.B CRITERIOS DE DISERC DE LOS CONVERTIDORES CATALITICOS:

AlGn cuando los convertidores Claus son ampliamente usados para la
recuperacifn de Azufre a partir de Acido Sulfhfdricc, solamente se
han publicadoz'uzs nmodelos cinétices gue representan en forma
parcial o a determinadas condiciones de operacién el comportamien
to de los convertidores, pero no se ha podido encontrar un mede~-
lo cinético lc suficientemente precisc gue tome en cuenta los o=
fectos de las reacciones laterales, el envejecimiento del catali
zader v las condiciones de operacién. Debido a &sto, para el di-
sefic de los convertidores cataliticos, los fabricantes utilizan
modelos y reglas empiricas para sus criterios de disefic las cua-
les han sido obtenidas en plantas piloto y por la experiencia en
la operacién de plantas comerciales.

Los recipientes mis usados para los convertidores catalfticos de
las plantas Claus son escneialmente cilindros horizontales con
la entrada de gas en la parte superior y la salida cn la parte in
ferior (£fiq.vVvI.20) . El catalizador se soporta en una cama de 0.9
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al.2m (3 a4 ft) de altura, aldn cuando, como se vié en las sec
ciones anteriores, la conversién de equilibrio se alcanza dentro
del primer pie de catalizador, ésto se hace en parte para compen
sar la deactivacién del catalizador con el tiempo. Las camas de
catalizador pueden ser acomodadas en recipientes separados o bien
es posible seccionar un recipiente cilindrico, lo suficientemen-
te grande, por medio de paredes internas longitudinales o radia~
les de tal forma que se puede tener mis de un convertidor en un
solo recipiente, lo cual disminuve los costos de contruccién del
equipo. Cuando un cilindro vertical es seccionado por medio de pa
redes radiales de tal forma gque los convertidores se apilan uno
encima del otro las entradas y salidas del gas forzcsamente debe
rén estar en los lades del recipiente con un flujo de gas descen
dente. Este tipo de arreglo ahorra espacio, sin embargo presenta
ciertas inconveniencias para reemplazar el catalizador por lo cue
normalmente el espesor de la cama es un poco npayor (4 a 5 £t) gque
en el caso de los recipientes horizontales.

En todos estos arreglos las camas de catalizador se caracterizan
éor tener un espesor pequefio y una area transversal grande lo que
puede traer como consecuencia una mala distribucién del gas a tra
vés de la cama reduciendose significativamente el eficiencia de
los catalizadores. En muchos convertidores que no cuentan con dis
positivos distribuidores de gas s88lc se utiliza, en forma eficaz,
el catalizador gue se encuentra en la parte central de la cama.

La razén de utilizar este disefic de "pancake” es por su baja caf
da de presiSn lo cual, ademds de disminuir los costos de operacidn
ayuda a prevenir la condensacifn de azufre sobre el catalizador,
ya gue al disminuir la presién total del sistema se aumenta la tem
peratura de rocio de los gases efluentes del convertidor. No obs-
tante, es esencial tener una buena distribucifn de gas dentre del
convertidor para obtener un uso Sptimo del catalizador.

Como gse menciond anteriormente, en la literatura no se encontrd un
modelo cindiico con el cual se pudiera dimensionar el convertidor
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catalftico , por lo que la tendencia actual es predimensionar los
convertidores utilizando espacios velocidad bajos, por ejemplo,
aquellos que estén comprendidos en el rango de 300 a 1000 nr-1l lo
cual parece ser adecuado en la mayoria de los casos. Sin embargo,
espacios velocidad significativamente menores serfan apropiados
en los convertidores corriente abajo para compensar los efectos
de las grandes reducciones en las concentraciones de los reacti-
vos ya que estas concentraciones a la entrada del primer conver-
tidor pueden ser de 5 a 25 veces las concentraciones en los con-

vertidores corriente abajo.

Por otra parte se ha encontrado! que la mdxima velocidad lineal
aparente del gas se debe encontrar en el rango de 15 a 30 cm/seg
(540 a 1080 m/hr) para asegurar que se alcance la conversién de
equilibrio. El Dr. Richard K. Kerr # en un estudio sobre la ciné
tica catalftica del proceso Claus, encontrd que la relacién del
tamaiio de las camas para los tres primeros convertidores deberfa
ser 3:2:8, sin embargo una variacidn de este tipo no ha sido uti
lizada todavia a nivel industrial.

Asf pues, basandose en las recomendaciones anteriores, es posible
hacer un predimensionamiento de la cama del catalizador para los
convertidores catalfiticos, en el cual se podri estimar el volumen
de catalizador y la forma de la cama catalftica, es decir, su al
tura y su 4rea transversal, de acuerdo a las siguientes ecuacio-

nes:

Fuy
Vct = ?—-—i? s ® B e « & o = =

7

. o « o« (VI.B8)

3
Ret = ok e e e e e e e e e e . VIO

“e
Hopz = %!E-E .
2L
en dande: F, = Flujo masa total, Kg/hr.
= Bgpacio velocidad, hr=l,
= ponsidad promedio de la corriente de

f

B * 2 e = e m v » (\'Iw 10)

=

¢l

]

entrada, kgims.
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¢

tt

Velocidad lineal, m/hr.

Het = Altura de la cama catallitica, m.
Act = Area transversal de la cama catalftica, mz.
Vet = Volumen del catalizador, m3.

Por lo que se refiere a la temperatura de salida de los converti-
dores, en las secciones anteriorxes se vi6 que la conversién se in
crementa al disminuir la temperatura, sin embargo, &sta temperatu
ra no puede ser seleccionada en forma arbitraria ya gque una tempe
ratura muy baja limitarfa cin&ticamente las reacciones dentro del
convertidor puesto gque las velocidades de reaccifn disminuyen -al
disminuir la temperatura, ademis al tener temperaturas bajas se
puede presentar condensacidn de Azufre sobre la superficie del ca
talizador, basandose en esta {iltima restricci6n se ha encontrado
gue la temperatura Sptima de operacidn de leos convertidores es la
temperatura de rocfo de la mezcla efluente, no obstante, durante
la operacién de la planta es extremadamentc dificil controlar la
temperatura en un punto dado, por 1o gue se ha optado por disefiar
los convertidores para que operen de 15 a 25°F arriba del punto
de rocfo*®™ | En el caso del primer convertidor se ha encontra-
do que es mds conveniente operarlo a una temperatura de aproxima-
damente 344°C (650°F) con el cbjeto de favorecer la hidr6lisis del

cos y Cs, {sec. vI.C).

VI.C COMPORTAMIENTO IDEAL DE LOS CONVERTIDORES CLAUS:

En las secciones anteriores se describieron las caracteristicas
principales de la reaccién catalitica Claus, asi como las limita
ciones cin&ticas por las cuales esta reaceifn ne alcanza el egui-
libric dentro de los convertidorcgs catalfticos. En esta seccién se
estudiard el comportamiento ideal de leos convertidores ya gue su
conocimiento nos darf una base para:
~ Evaluar el comportamiento y eficiencia de operacién de una
planta © eguipo existente y poder determinar si se debe o
no hacer mejoras técnicas al proceso.
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~ Crear nuevos criterios gue permitan hacer disefios mds efi

cientes de plantas futuras.

Desde el punto de vista conceptual, el comportamiento ideal de una
planta o equipc se alcanza cuando se satigfacen todos los requi-
sitos estequiom&tricos de las reacciones bdsicas del proceso ha-
jo las condiciones termodinimicas mds favorables y cuando se al-
canza el equilibrio en todos los puntos del proceso.

La simulacién del comportamiento termodindmico de los Convertido
res Catalfticos de las plantas Claus consiste en determinaw la com
posicidn de equilibrio considerando solamente los estades final e
inicial del sistema, sin importar el tiempo, los mecanismos de
reaccifn y las limitaciones cinéticas. Asf mismo, se efectua el
el cdlculo de la temperatura de rocio de la corriente efluentede
los convertidores para determinar la temperatura minimg a la cual
es posible operar estos eguipos gin tener problemas de envenena-
miento del catalizador.

Por otra parte, el m8dulo CONCAT efectda un predimensionamiento
del equipo con el objeto de tener una idea del volumen minimo de
catalizador, necesario para efectuar las reacciones., En el apén=
dice A.4 se presenta la desecripcifn del médulo CONCAT.
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VII CONDENSADOR DE AZUFRE

Una vez que se ha formado Azufre elemental, ya sea en el reactor
térmico © en el catalftico, es preciso separarlo. Para ello, la
corriente gaseosa pasa al condensador donde se enfria, dando co-
mo resultado la condensacién de Azufre. Esta se puede realizar me
diante tres mé&todos, gue son:

- Precipitacifén electrostdtica,

- Torres de lavado, ¥

- Cambiadores de calor de tubos y coraza.
Una préictica comln en Europa para recuperar el hzufre formado es
utilizar el m&todo de precinitacidn electrostitica, el cual con~
siste en la formacidn intensionada de niebla por desobrecalenta-
miento de los gases calientes efluentes del reactor térmico o ca-
talitico, a una temperatura de alrededor de 135°C (275°F) median
te un sistema de agua atomizada; las pequefifsimas gotas de Azufre
asi formadas en la corriente gaseosa son removidas mediante una
precipitacién electrostitica®™

En el m&todo de torre de lavado, actualmente en desuso, la corri-
ente de proceso se inyecta en el fondo de una torre empacada o bi
en de platos mampara donde, al ascender y ponerse en contacto con
Azufre liguido, se enfria y condensa el vapor de Azufre. El calor
absorbide de la corriente de proceso, tanto sensible como laten-
te, por el Azufre ligquido descendente es extraido de &1 por medioc
de serpentines de enfriamicnto o por cambiadores de calor gue se
encuentran en el fondo de la torre donde se enfria con agua hasta
una temperatura de entre 121 y 135°C (250 y 275°F). Una parte del
Azufre liquido enfriado se bombea a la parte guperior de la torre
para utilizarse como medio condensante y el resto, gue represen-
ta el Azufre recuperado, se envia a almacenamiento® 32817

El uso de este sistema de condensacifn ha decafdo debido a su al
ta inversifn inicial y costo de mantenimiento comparado con otros
sistemas , ademds de que presentan preblemas mecdnicos para bom~
bear el BRzufre de lavadoe.
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Actualmente, el método méds empleado para condensar el Azufre es el
del condensador de tubos y coraza. Este puede ser verticalo de tu
bos inclinados; el vertical es poco utilizado hoy en dia y emplea
comc medio de enfriamiento aire o agua, presaentando el problema de
esfuerzos térmicos provocados por una mala distribucién de calor
va que al escurrir el Azufre condensade por la pared del tubo for
ma una pelicula cada vez mis gruesa, lo que produce variaciones en
el coeficiente de transferencia de calor ™

En el condensador de tubos inclinados normalmente se genera vapor
de agua, aungue en ccaciones sole se precalienta agua para calde-
ra, como una forma de utilizar el calor abscorvide durante la con-
densacién del Azufre. El vapor generado es de baja presién, entre
2.5y 5 Kg/cm2 man. (35 y 70 psig) y puede ser utilizado como me-
dio de calentamiento dentro de la planta o fuera de ella. DRentro
de estos condensadores la corriente de proceso se enfria a tempera
turas de entre 127 y 193°C {260 y 380°F)¥#Nu8N

Aungue en este caso el Azufre condensado también cubre parte de la
superficie de los tubos inclinados, la variacidn del coeficiente
de calor es menor gue en el casc de tubos verticales . El esgquema
de este tipo de cambiadores se muestra en la figura VII.1.

La seleccifn de cualquiera de los métecdos de condensacién anterio
res, dependerid de las condiciones particulares del sitema,de la u
bicacidn de la planta y de un an&lisis econSmico de los mismos.

En el presente trabajo se considera el emplec de condensadores de

tubos y coraza, por ser los mis utilizados actualmente y por ser
relativamente mis econfnicos.

vIi.an COMPBORTAMIENTO DEL AZUFRE RESPECTO A LA TEMPERATURA:

Durante la condensacifn del Azufre se presentan algunos problemas
debido a gue tanto su vapor como su lfguide son mezclas de sus di
ferentes formas alotrépicas. Bl vapor estd constituido por las es
pecies Sy a Sg, siendo las mds abundantes las de Sz, Sg ¥y Sg a ca
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si cualquier temperatura, mientras que el liguido es una mezcla

de anillos de Sg y cadenas polimeras de S,, donde n es un nfmero
indefinido. La composicifn de cada especie en su respectiva fase
estd controlada por el equilibrio de interconversién y por lo tan

to depende de la temperaturall®70¥

Como es sabido, la presién de saturacién de un lfguido depende de
la temperatura y, por lo general, es directamente proporcional a
ella., Asf, la presién parcial del Azufre en la mezcla gaseosa es
igual a la presifn de vapor saturado del liguide a la temperatu
ra de la corriente. De aqui que el contenido de vapor de Azufre
del efluente del condensador se vea disminufdo por la temperatu-—

ra de operacién mds baja posible’ ®,

Las temperaturas de operacifn del condensador estin limitadas por
el punto de solidificacibn del Azufre, el cual es de 115C (239.4
°F), como limite inferior y por su punto de cbullicifn, que es de

445°C (832.3°F) como limite superiorf’“

El comportamiento de la viscosidad del Azufre liquido con respeg
to a la temperatura, tiene un aspecto muy particular ya que mien
tras gue en la mayoria de los liguideos la viscopsidad decrece al
incrementar la tempertura, el aAzufre liguido puro presenta varia
ciones como se muestra en la figura VII.Z. Esto se debe a gque aba
jo de 160°C (320°F), el Azufre liquido estd formado principalmen
te por anillos de Sg lo que hace gque la viscosidad se comporte en
forma normal, es decir decrece conforme aumenta la temperatura.

Arriba de 160°C se observa un aumento repentino de la viscosidad
causado por la formacidén de largas cadenas polimeras de Sue Al in
crementarse aiin m8s la temperatura, aumenta la concentracién de
estas cadenas hasta llegar a un punto en donde, debido al rompi-
miento t&rmico de las uniones, se disminuye la longitud de las ca
denas trayendo como consecuencia un decremento gradual de la vis
cosidad comprendida entre 188°C (370°F) y el punto de ebullicisn®™

Por otra parte, se ha encontrado que algunas substancias tienen la
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ViI.B FORMACION Y ELIMINACION DE NIEBLA:

pentro de los condensadores de Azufre de las plantas Claus pueden
existir dos formas de niebla. Una consiste en gotas suspendidas y
suficientemente pequefias que se comportan cagi como un gas y no es
posible retenerlas en dispositivos normales de eliminacidén de nig
bla. En la otra forma, las gotas son mds grandes y aungue se encu
entran suspendidas en el gasg, es posible eliminarlas por medio de
mallas o algin otro dispositivo. Este Gltimo tipo de niebla puede
formarse a partir de la unidén de las primeras para generar gotas
mis grandes o bien por arrastre del Azufre condensado debido a una

.

alta velocidad del gas.

La formacién de niebla en un condensador depende de la rapidez re
lativa de disminucidn de temperatura y concentracién de Azufre en
el gas. La niebla apareceri si la trayectoria de enfriamiento de la
mezcla gasecosa atravieza la curva de saturacién en cualquier pun~
to. Termodinimicamente, la niebla puede formarse si existen condi
ciones de supersaturacién del gas, lo cual ocurre cuando se remue
ve calor de la corriente de gas a una rapidez comparable a la de
tranferencia de masa, suficiente para que la temperatura del gas
caiga por debajo del punto de rocfo de la mezela gasecsa®® B,

Aungue la niebla se forma sin nucleos de condensacién presentes ,
&sta se ve fuertemente favorecida en caso de gue existan, por lo
que es reccmendable evitarlos. Estos nucleos de condensacién po-
drfan ser partfculas de catalizador arrastradas o partfculas pro-
ducidas por corrosidn y/o erosién.

En cualquier mftode de condensacién de Azufre que se use, se pre-
senta el problema de la formacidn de niebla; excepto en el caso del
método de precipitacién electrostdtica, en donde su generacién es
intensionada.

En caso de que no se cuente con un sistena adecuado de eliminacidn
de niebla a la salida del condensador, se tendri una disminucién
en la recuperacitn de Azufre y contribuird a aumentar su emisitn



137

a la atmSsfera. Ademds, al pasar por el recalentador y evaporar-
se, afectard la operacién del convertidor cataliftico ya gque aumen
ta el punto de rocfo de la mezcla gaseosa y, por lo tanto, se re-~
querird de una temperatura de operacién mayor para mantener de es
ta forma un margen adecuado de operacifn arriba del punto de rocfo.
utro efecto adverso gue ejerce la presencia de estos vapores de A
zufre en el convertidor catalf{tico es que favorece el equilibrio

hacia la izquierda de la reaccifn entre el H,S y el 505 (ec. VI.d)
Estos efectos contribuyen a disminuir la conversién y, por ende,

la recuperacién.

Por el contrario, si no se vaporiza la niebla, se depositar& en el
catalizador deactivindolo. Estos es m&s nocivo para la conversidn
ya que la disminucién de la misma por incremento en la presién par
cial del Azufre es menor que la producida por la deactivacién del

lecho catalftico*® .

Estos eliminadores de niebla deben colocarse en forma horizontal.
Por otra parte, se ha probado que el eliminador tipo Yexh Siyle -
360 o equivalente, con aproximadamente 98% de huecos en la malla,
opera con muy buenos resultados® .

La velocidad lineal de la corriente gaseosa a través de los elimi
nadores de niebla es de primordial importancia ya que afecta direc
tamente en su eficiencia y caida de presidn causada. En la tabla

VIIZ.l se muestran las miximas velocidades permitidas y sus respec-
tivas cafidas de presifén aproximadas para los eliminadores de nie
bla segin la colocacifn del condensador dentro del tren de recupe

racitn de la planta Claus.®

TABLA VII.1

CONDENSADOR 1° 2* 3= 4°
VELOCIDADR (m/seqg]) 3.05 3.35 3.586 3.81
CAIDA DE

PRESION {mmH20Q) 30.5 32.5 34.3 35.6
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A partir de las velocidades lineales del gas recomendadas es po-
sible calcular el irea transversal requerida del eliminador de a

cuerdo a la ecuacién VII.2.

A, = G/v (VII.2)
en donde:
A, = Area transversal de eliminador
Flujo volumZtrico del gas
Velocidad del gas

< @
i #

Es importante hacer notar que este tipo de dispositivos requieren
de revisifn constante ya que un excesivo ensuciamiento provocarfa
tna alta cafda de presifén y, cbviamente, una disminucifn de su e-

ficiencia.

VII.C CONSECUENCIAS DE LA OPERACION DEL CONDENSADOR:

Una buena seleccién de las condiciocnes de operacidn del condensa~
dor de Azufre y la operacién misma, incluyendo la del eliminador
de niebla, contribuyen a aumentar la recuperacidn y la conversidn.
El efecto de una operacitn deficiente se explica a continuacién.

En el primer convertidor cataliticoc del tren de recuperacidn, gque
opera a una temperatura relativamente alta para hidrolizar al COS
Y CS3, ne habria problema por condensacién de Azufre en el catali
zador del siguiente convertidor catalitico, pero sf disminuirfa la
conversién por efecto del aumento de la presidn parcial del Azufre
en el sistema, aunque como se vié anteriormente, no es tan nociva 2
En el restoc de los condensadores una operacién deficiente tendrd
un impacto mayor en la condensacidn de Azufre en el catalizador de

los convertidores causando un mayor efecto adverso a la conversidn.
Puesto que una alta recuperacifn requiere de una alta conversidén
y €sta se efectla en los convertidores, se requiere de un buen fun

cionamiento de los equipos anteriores a ellos.

8i los condensadores operan a altas temperaturas, se presentardn
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los efectos arriba mencionados ; por el contrario, si operan a ba
jas temperaturas, se tendrdn problemas de taponamiento de tuberia
por solidificacién o por la alta viscosidad del Azufre. $in embar
go, se recomienda que el Gltimo condensador opere a bajas tempera
turas, esto es, 11°C (20°F) arriba del punto de solidificacién de
el Azufre, ya que asf se asegura una buena recuperacién y, princi

palmente una baja emisién a la atmésfera del mismoX8® 7™

Por otra parte, cuando la unidad de condensacién empieza a ensu-=
ciarse, trae por consecuencia una disminucidn en el drea de flujo
del gas, lo que provoca un aumento en su velocidad y cafda de pre
sién favoreciendo asf la formacién de niebla; para evitar este ti
po de problemas de operacifn se deberd limpiar con cierta frecuen
cia los condensadores.

VII.D CRITERIOS DE DISERC DE LOS CONDENSADORES:

Como se vid anteriormente, la seleccifin de la temperatura de ope-
racifn del condensador es muy importante. En base a estudiosde la
boratorio y campo se recomienda que los primeros condensadores o-
peren a temperaturas comprendidas entre 171 vy 193°C {340 y 380°F)
mientras que para el Gltimo se recomienda entre 127 y 132°C {260

y 270°p)88B ™

Sin embargo, cualquiera de ellos puede operar en el intervalo com
prendide entre los valores minimo y miximo arriba mencionados y su
seleccidn dependeri de las condiciones particulares del sistema ,
como gson: tipo de proceso seleccionado, concentracién de HaS en la
alimentacifn, método de recalentamiento seleccionado, pérdidas de
Azufre y contaminacién del catalizador.

Como se mencioné antes, el calor involucrado en la condensaci6n se
utiliza para producir vapor de agua de baja presién -entre 2.5 y
5.0 Bg/em? man (35 y 70 psigl- y su seleccidn dependers de la tem
peratura de operacifn del condensader y de los requerimientos de

vapor en la planta, utilizandose dste bisicamente como medio de ca
lentamiento.
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En el aspecto mecdnico, debido a que se reguieren bajas cafdas de
presién del lado de los tubos y evitar la formacién de niebla, su
disefilo v dimensionamiento es ligeramente diferente al comdn de los
condensadores de tubo y coraza.

Una variable muy importante es la masa-velocidad del gas a través
de los tubos. Para prevenir la formacién de niebla, esta variable
no deberd exceder de 6.1 lb/seg-ft2; 2s importante hacer notar gue
este valor considera que el equipo tendrd un ensuciamiento normal
sin embargo, en el casc de gue algln ¢ algunos de los tubos se ta
ponen o fallen, la masa velociada aumentari y podria ocacionar la
formacién de niebla®® .

Por otro lado, el coeficiente total de transferencia de calor no
deber4 ser mayor de 13 BTU/h-ft2.°F; los valores recomendados pa-
ra disefic se encuentran entre 8 y 13 BTU/h.Et2.0F para el caso en
qgue se genere vapor o se precaliente agua como forma de utilizar
el calor involucrado. Si se emplea una mezcla de agua-glicol o a-
ceite como medic de enfriamiento, se recomienda un coeficiente de
entre 8 y 11 BTU/h-ft2.°F

Se recomienda evitar el uso de altas velccidades de transferencia
va que puede ocasionar la necesidad de una excesiva masa velocidad
del lado de los tubos, el cual, como se menciond antes, es contra
producente para la formacidn de niebla.

Para el disefic de los condensadores de Azufre se recomienda utili
zar un factor de ensuciamiento de 0.005 para el lado de los tubos
mientras que para el lado de la coraza se recomienda 0.001%

Por lo que respecta a los tubos, su seleccidén también es importan
te, recomendandose utilizar de 1% pulgadas de di&metro nominal, y
10, 12 o 14 BWG, pudiendo seleccionar un difmetro mayor si se re-
quieren nuy bajas cafdas de presién (0.2 psi). Por lo que respec-
ta a las longitudes de los tubos, &stas estardn comprendidas tam
bién dentro de las comerciales, las cuales son: 32, 24, 16, 12, 10
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y 8 f£tB'. Para la seleccién de las dimensiones de los tubos es im-
portante recordar que la mixima cafida de presif6n permitida dentro
de este tipo de condensadores es de 1 psi.

El nfimero de tubos y su respectivo didmetro de coraza, sin consi-
derar es espacio de vapor requerido, también se encuentra dentro
de los estédndares comerciales, algunos de los cuales se enlistan
en la tabla VII.2 y corresponden a un arreglo para tubos de 15 in

en cuadro de 1% ¥ un paso, gque son los recemendados para astos e-
48 81 9¢C

quipos
TABLA VII.2
NGm. de tubos Difm. de coraza
62 2%
78 23k
94 25
112 27
131 29
151 31

A partir de un gran nlimero de corridas para determinar la inclina
cifn Optima de los tubos se ha encontrado que cuando se opera con
una inclinacién de aproximadamente 0.8° (3.2 mn/305 mm) se obtie-
ne una menor superficie deol tubo cubierta por el Azufre condensa-

do™3 ,
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En este apéndice se describird con mis detalle todos los mS&dulos
de simulacién con gue cuenta el programa SIMCLA para la simulacisn

de laa plantas Clauss,

a.l MODULO _DE DATOS DE ENTRADA (DATENT) :

DPe los cvinco médulos con gue cuenta el programa SIMCLA, el mddulo
DATENT es el finico que no simula algiin eguipo de las plantas de rg
cuperacidn de Azufre, sino que, como su nombre lo indica, a través
de &1 se alimenta al programa los datos de la corriente de alimen-
taci6n a la planta, .3f como los nfmercs identificadores de las es
pecies quimicas involucradas en la simulacién (Cap. III.A}Y por EL
timo la matriz a;; que contiene el ndmero de atomos del j-6simo ele
mento de las {~8simas aspecies gaseosas.



193

Por otro lado, el mSdulo DATENT también tiene como funcidn la eva
luacién de las propiedades ffsicas a la temperatura y presidn de
la corriente de alimentacién, los flujos masa de cada especie, etc
para después transferir todas estas variables al mddulo siguiente
de acuerdo a lo representado en la figura III.1. Es por esto que,
para cualquier simulacifén, ya sea de un solo equipo o de una plan
ta completa, siemp;e se deber& iniciar la simulacifn precisamente
con este m8dulo. Este procedimiento tiene la ventaja adicional de
poder simular, en una sola corrida de computadora, equipos o plan
tas con diferentes alimentaciones.

La forma de alimentar los datos requeridos por este mddulo es como

sigue:

TARJETA % 1:
$DATOS TENT=r.x,PENT=4.A ,M=¢,N=p, IRAST=¢,S$END

en donde:
a.n = Nimero real.
¢ = NGmero entero.
TENT = Temperatura de la corriente de ENTrada a la
planta o equipoa simpular, °K.
PENT = Presifn de la corriente de ENTrada a la plan
ta o equipo a simular, atm.

M = NGmero de elementos quimicos diferentes com
prendidos en las distintas especies znvolu
cradas en la simulacién.

N = NGmerc de especies qufmicas involucradas en
la simulacién.

IRAST = Indicador de RASTreo.

0; el programa solo imprimird los resultados
finales de la simulacién.

l; el programa imprimird, ademds de los re~
sultados finales, algunos resultados parcia
les que serdn de utilidad para poder detec—
t?r problemas en caso de una mala convergen
cia. -

TARJETA # 2:

$SISTEM IDENT=E[1],E(2),...,E{i),...,E[N],SEND



=
¥
i

en donde:

E{i} = NGmeros identificadores de las diferentes es
pecies qufmicas involucradas. Estos nimeros
se muestran en la tabla A.l {para mayor infor
macidn referirse al Apéndice C.7}.

TABLA 3.1

IDENTIFICADORES DE ESPECIES QUIMICAS

IEDENTIFICADOR ESPECIE
1 H2S
2 S09
3 02
4 CHy
5 N2
6 S2
7 Sg
8 Sg
9 H20

10 Css
i1 cos
12 CO»

Notece que el nfmero de identificadores alimentados a esta terje~-
ta deberi coincidir con el valor asignado a la variable ¥ en la
tarjeta anterior.

N-TARJETAS ADICIONALES:

Mediante este conjunto de M-tarjetas de datos se alimentan los £lu
jos molares de cada una de las especies guimicas involucradas en
la simulacién, asi como los elementos de la matriz a;j que contie
ne el n@merc de los f-£simos elementos de las {-€simas especies
quimicas, EL formatc de alimentacidn es FI0.5 para los flujos mo-
lares, mientras gue para los elementos de la matriz es I710. Estos
fltiros debersin ser alimentados en al siguiente orden: Eidrsgeno,
Azufre, Carbén, Oxigeno y Nitrdgeno.

Es importante hacer notar que el orden de estas tarjstas deberi
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estar acorde con el orden de los nlmeros identificadores alimenta
dos en tarjeta de datos nfimero 2.

Con el objeto de hacer mis claro el procedimiento de alimentacién
de estos datos, supongase el siguiente caso:

TARJETA # 2:

$SISTEM IDENT=!,?,3,4,5,5,7,8,9,10,11,12,$END

entonces, las N-tarjetas adicionales guedardn de la siguiente for

mas H s c N
1233567890123%5673901233567390123!'5.67890123h567890123#55783°l
AR RN 2 1 0 0 ] lazs
aiL AR 0 1 o 2 0‘ 80,
AL RAN 0 0 ] 2 o' 0p
A, i 4 0 1 0 0n CHy
An.ann 0 0 0 0 2‘1 Ha
nLLxAn 0 2 Y 0 0¥ Sy
L nnn 0 6 0 0 o ! Sg
Arh.ann 0 8 o 0 0i Sg
i hha 2 0 0 1 0 ’Hgo
ARk 0 - 2 1 0 ol Cs,
ar.hna 0 1 1 1 0 ﬁcos
0 i 1 2 0l co

E LN { >

en donde:
an.xrn = Flujos molares de cada especie.

Con lo cual guedard imtegrada la matriz aij necesaria para 1os Gai
-culos de minimizacién de energia libre.

A.l.1 INSTRUCTIVO PARA EL USO DEL PROGRAMA SIMCLA:

Al igual que otros programas de computadora, el programa SIMCLA
cuenta con tarjetas de control y de datos; a continuacifn solamen
te las segundas, ya que las de control dependerin del modelo de la

computadora que se utilice.
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TARJETA # 1:

Por medio de esta tarjeta se alimenta al programa el nlmero total
de mSdulos que se desean simular, es decir, el total de nfimeros i
dentificadores de m8dulos y sus datos respectivos que el programa
debe leer. Esta tarjeta utiliza un formato NAMELIST, como se mues

tra a continuacidn:

S$PLANTA NTM=e,$END

en donde:
NTM = Ndmero Total de M&dulos.

TARJETA # 2:
En esta tarjeta se alimenta el n(imero identificador del médulo DA
TENT, utilizando un formato I5, es decir:

1234567890123 45678901234867880 =« =

1
A continuacifén se alimenta las tarjetas de datos necesarias para

este méduleo que, como se menciond al principio de este apéndice es
el mSdulo con el cual se inicia una simulacifn cualguiera que &s-
ta sea. Una vez hecho lo anterior, se procede a alimentar en for-
ma alternada el nfimero identificador y sus datos correspondientes
de los mSdulos siguiendo la misma secuencia gue los eguipos tienen
dentro de la planta que se quiere simular.

L]

A.2 MODULO DE_SIMULACION HORNG:

Con el objeto de poder simular el comportamiento ideal o termodi-
nimico del Horno de Reaccisn, se cred el prcgrama HORNO, el cual
estd dividido en dos partes principales; en la primera, se deter-
mina la composicidén de equilibrio correspondiente a la temperatu-
ra de salida de la camira de reaccién. En la segunda parte del pro
grama (subrutina CAMCOM) se llevan a cabo los cdlculos necesarios
para predimensionar la ci3mara de reaccién.

Para el desarrclle de este programa se tomaron en cuenta las si-

guientes consideraciones:
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- El1 Horno de Reaccifn opera en forma adiab&tica, es decir,
las pérdidas de energfa por calor son iguales a cero, por
lo tanto, la temperatura de salida de los gases serd ague-
lla que resulte de un balance de energfa en el cual todo
el calor liberado por las reacciones de combustifn es ab~
sorbido por la mezcla de gases (Temperatura de Flama Adia—
b&tica).

- La temperatura de opsracifén del Horno es lo suficienteren-
te alta y estable para que las reacciones no estén limita-
das cinéticamente y se pueda alcanzar el equilibrio.

~ Debido a que se opera a bajas presiones (1 atm.}, los.ga-
ses siguen el comportamiento de los gases ideales.

~ El predimensionamiento de la camara de combustidn se basa
principalmente en recomendaciones, por lo que se deberd to
mar s6lo como una aproximacifn a las dimensiones reales del
equipo.

— El programa de simulacidn deberd ser lo mds flexible posi
ble con el cbjeto de poder simular diferentes alternativas
de cperacidn.

Como se dijo anteriormente , este programa de computadora estd di
vidido en dos partes principales; una de simulacidén del comporta-—
miento ideal y otra de predimensionamiento del equipo (Subrutina
CAMCOM) . Con el objeto de tener una mejor comprensisndel funciona
miento de este programa, la descripcifn se ha dividido en estas mis
mas partes,

A.2.1 SUBRUTINA HORNO; SIMU%gCION DEL COMPORTAMIENTO IDEAL:

La simulacifén del comportamiento ideal del Horno de Reaccifn con-
siste en calcular la composicitn de equilibrio de los gases efluen
tes de la camira de combustién por redio del mé&todo de Minimiza-
cién de Energfa de Gibbs , en el cual Jogecuilibrios indivi-
duales de las reacciones nco son tomados como tales, sino mis bien
se introducen tedas las vosibles especies gue se pueden formar pa
za despus encontrar la distribucifn de &stas por medioc de la mi-

nimizacién 3o Epe rgta de Gibbs del sistema. De esta forma teng
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mos que, sin conocer los mecanismos de reacci6én ni la estequiomz
trfa de todas las posibles reacciones que se llevan a cabo en el
Horno, es posible encontrar una composicidn de equilibrio a la tem
peratura y presifén de operacidn y que ademfs satisface los resqui
sitos del balance de masa.

El médulo de simulacién HORNO cuenta con cuatro opciones de cdl-
culo por medis de las cuales el usuario tendrd la flexibilidad de
simular diferentes situaciones de operacidn segin sean sus nece-
sidades.

- Opcifn de simulacidn nGmero 1:
Por medio de esta opecidn es posible simular un Horno de Reaccién
el cual opera con una configuracidén de £lujo directo y una tempe-
ratura de operacidn igual a la temperatura de flama adiabdtica.

El algoritmo de cdlculo consiste en suponer una temperatura de sa
lida de la cémara de reaccidn a partir de la cual se calcula una
compasicifn de equilibric por medio de la minimizacién de la ener
gia dw Gibbs tctal del sistema (gubrutina MINER, Cap. IV.A). Una vez
conocida esta composicidn de eguilibrio se procede a realizar un

balance gg energia del Sistema adiabdtico representado por la ecua
cidn A.1

. vy A

uﬂp = ;.;n!g‘ + Q‘z A £ B 3 ¥ m a2 & @ ® = (Aol)
en donde:
LHp = pntalpfatotal de los productos.

4Fy = pptalpfatotal de los reactivos.
Qs = Calor total de reaccidn.

El objeto de hacer este balance de encrgfa (Subrutina ADIAB) es el
G2 encontrar una nusva temperatura de flama basindose en la compo
icion inicial y on la composicidn de eguilibrio calculada con la
temperatura supuesta. El procedimiente para calcular la nueva tem
peratura de operacién consiste on despejar de la ecuacitn A.1 1la

entalpia total de los productos, para después, por el método de Bi

fobs

in
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seccién, encontrar una temperatura tal que, al calcular la ental
pia total de los productos por medio de la Subrutina ENTAL se cum
pla la igualdad de la ecuacién A.1 (para m#s detalles ver Subru-
tina ADIAB, Apéndice B.l). Si la diferencia absoluta entre las tem
peraturas supuesta y calculada es mayor gue la tolerancia desea-
da se substituye la temperatura calculada por la temperatura su-
puesta y se reinician los cdlculos, repitiéndose el procedimien-
to hasta alcanzar la convergencia deseada. Una vez que la diferen
cia en temperaturas es menor que la tolerancia esvpecificada se
hace un Gltimo cdlculo de la composicién de equilibrio utilizando
ia Gltima temperatura calculada, de esta forma se tendrd un cdl-
culo mis preciso de la composicién de equilibrio a la temperatu~
rad de flama adiabdtica.

Después de haber encontrado la temperatura y composicién a la sa
lida de la cédmara de reaccibn del Horno la ejecucién del progra-
ma se envia a la Subrutina CAMCOM (descrita mds adelante}, para
que se efectiie el predimensionamiento de la cdmara de reaccién.

- Opeci6n de simulacién nfimero 2

Al igual que en la opcidn anterior,en este caso también ge simu-
la un Hornc con una configuracidn de flujo diracto, con la dnica
diferencia de que la composicién de equilibric es calculadaa una
temperatura de cperacidn especificada por el usuario, para lo gue
ila temperatura <de salida supuesta que se da como dato se toma co
mo temperatura real de salida la cual se transfiere a la Subruti
na MINER para que se efectfe el cdlculo correspondiente a la com
posicién de equilibrio de los gases efluentes.

En forma adicicnal, se efectfa el cflculo de la temperatura de fla
ma adiabdtica utilizando el mismo procedimiento descrito en la op
cifn nGmero l. Esta temperatura de flama s6lo se reporta como un
dato adicional, sin influir en los demis cdlculos de la simulacifin
sin embargo, se pensS en incluir este cllculo ya que el conoei-
miento de esta temperatuara puede ayudar a conccer si la tempera-
tura de operacidn asignada por el usuario es mayor yue la mixina
temperatura que se puede alcanzar desde el punto de vista termo-
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dindmico, o bien para conocer la cantidad de energfa perdida por

fugas de calor u otras causas.

Esta opcifn es muy recomendable para simular Hornos de Reaccién
existentes ya gue se tiene la facilidad de poder alimentar como
dato la temperatura real de operacién.

- Opcidn de simulacién nfimero 3;
Con esta opcién es posible simular unHorno de Reaccidn operando
a flujo dividido y a una temperatura de salida de la cdmara ds
combustién igual a la-temperatura de flama adiabitica.

El algoritmo de cflculo se inicia con la divisién de la corrien
te 3o alimentacifén a la plantaen las corrientes de alimetacién al
Horno {una tercera parte) y de desviacidn {(dos teorceras partes).
Debido a que la definicifn de la corriente de entrada a la plan
ta Claus se hace alimentando como datos los flujos molares indi
viduales de las especies que forman el gas dcido y el flujo mo~-
lar de aire (N y Oy ) necesario para quemar s8lo una tercera par
te del EpS y a que en la Subrutina DATENT se evalGan las propig
dades termoffisicas del gas como un todo, es decir, tomando en
cuenta la composicién de gas &cido y aire, la divisién de corrien
tes se hace dividiendo entre tres solamente los flujo molares in
dividuales de las especies que forman e) gas dcido con lo que se
conoce el flujo de cada una de estas especies gue se alimenta al
Horno, que sumados al flujo de aire nos dard el flujo tctal de
alimentacifn. Por otra parte, para conocer los flujos meclares des
viados, se multimlican por dos los flujos molares individuales de
las esvecies de gas &cido que se alimentan al Horno, sin tomar en
cuenta el Oxfgeno y el Nitrdgeno; traduciendo esto a expresiones
matemiticas tenemos:

sea:
CE = Flujo molar total de entrada a la planta [gas
dcido mfs aire)
cé = Flujo molar de la {-ésima cspecie del gas de
entrada a la planta,
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T Flujo molar total de alimentacién al Eormno

CA =
{gas &cido mds aire).

cf = Flujo molar de la {-&sima especie del gas
de alimentacifén al Horno.

CE = Flujo molar total que se desvia del Hormo
(s6lo gas 4dcido).

cﬁ = Flujo molar de la {-€sima especie del gas

que se desvia del EHorno.

entonces:

T_n &

CE='§ICE----..--Q--. (A.Z)
4

£ _CE

CA = “'3"' i=3'5 . . - - - = - (A.3)

b3
clefchA+ci+c2 . ... ... (5.4)
A TG E E

i £
cf = cf X 2.0 i%3,5 .« . . .« (A.5)
el =fct  i%3,5 . e v v . (A6)
U =l A ’

tha vez hecha la divisidén de corrientes, se procede a evaluar las
propiedades termoffsicas de las mismas, mediante el uso del banco
de datos de propiedades descrito en el Apéndice C. Esta nueva eva
luacién de propiedades es necesaria ya gque las composiciones re-
lativas de las nuevas corrientes son diferentes a la composicidn
de la corxriente de aliimentacidn a la planta Claus.

El siguiente paso de la simulacién es el cdlculo de la temveratu-
ra de flama adiab&tica y de la composicién de equilibrio de los
gases efluentes de la cdmara de combustidén. El algoritmo utiliza-
do para estos cilculos es el mismo que el descrito en la opcidn

de simulacién nGmero 1.

~ Opcidn de simulacién ndmerc 4:
En esta dltima oncidn se simula un Horne de Reaecidn ¢on una con-
figuracién de flujo dividido, calculiindose la composicifn de egui
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librio de los gases de salida a la temperatura especificada por el

usuario.

En este caso, al igual que en la opcifén nGmero 2, tambiér se calcu
la, en forma adicijonal, la temperatura de flama que se alcanzarfa
si el Forno operara a régimen adiab&tico. Como puede verse esta op
cifn es una combinacién de las opciones dos y tres, por lo que, ne
cesariamente el algoritmo de cdlculo también es una combinacién de

estas opciones.

Después de haber calculado la temperatura y composicién de equili-
brio de los gases efluentes de la clmara de combustidn por alguna
de las cuatro opciones anteriores, se pasa a la segunda parte del
programa para calcular el predimensionamiento del equipo.

A.2.2 SUBRUTINA CAMCOM; PREDIMENSIONAMIENTO DE LA CAMABRA
DE COMBUSTION:

En el disefic de la cimara de combustién, ya sea gue se utilice el
Horno Mufla o la Caldera de Tunel de Fuego, el objetiveo principal

consiste en determinar la longitud y el didmetro caracteristicos

de &sta que cumplan con los criterios de calor liberado por unidad
de volumen y del tiempo de residencia. Estas dimensiones deberdn co
rresponder al minimo volumen requerido para cumplir con las especi
ficaciones, las cuales se establecieron en 0.6 seg para cl tiempo
de residencia y de 50,000 BTU/h-ft? (444,965 Kcal/h-m?) para el eca
lor liberado por las reacciones exotérmicas por unidad de volumen
de la cimara de combustién??® ¥ ¥ | aAdemds se recomienda tener una

relacién L/D de 4:1 7.

El algoritmo de cilculo para el predimensionamionto de la cdmara de
combustidn se puede resumir en los siguientes pasos:

1.- Establecer el tiempo de residencia y el calor liserado por
unidad de volumen que sexvirdn como criterios de disefio. En
aste ¢cago s estadlecieron los siguientes:

Tiempo de Rosideneia = 0.6 seq.
Calor Liberade = 444,535 Keal/h-m’.
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2.~ Calcular el flujo volumétrico de la corriente de alimen
tacifn a las condiciones actuales de operacidn.

3.~ Calcular el volumen de la cémara de combustién en base
al tiempo de residencia establecido.

4.~ Calcular el calor liberado por unidad de volumen, consi
derando para ello la diferencia de entalpfas entrc laen
trada y la salida,

5.- Si el calor liberado por unidad de volumen es m2nor o
igual al valor fijado como méximo se procede a calcular
las dimensiones de la cdmara de combustién.

6.- En el caso de que no se cumpla lo anterior se deberd cal
cu r el volumen de cémara que cumpla con la restriccién.

7.~ Con este nueve volumen se evallan las dimensiones de la
cémara y el tiempo de residencia corresnondiente.

En el cilculo del flujo volumétrice, por medio de la ecuacién A.7,
se utiliza la densidad promedio de la mezcla gaseosa, obtenida de
la Subrutina PDENS a la cual se le suministré la temperatura de
operacifn de la cémara.

FV = W / DENM e h e e s e e e ek {(a.7)
en donde:
FV = FPlujo volumétrico.
W = Flujo mésico.
DENM = Densidad promedioc de la mezcla.

Para evaluar las dimensiones de la cimara de combustisn, se con-
sidera una relacitén L/D de 4:1. como se menciond anteriorwente ;
con esta consideracién el cilcule de las dimensiones se hace de la
siguiente manera:
D2
V= —?—L e e > & » & & » @ ¥ e o » {A.8)
L = 4D c s e m s m ow o a e s e e e o= (ALY

en donde:
V = Volupen de la cfmara (eilfndrical.

Difmetro de la cAmara.
L = Longitud de la clmara.

o
i
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Sustituyendo la ecuacidn A.9 en A,8 y simplificando se obtiene:
v = an - » L] . " - 3 * - - - » E (&010’
Despejando el didmetro de la ecuacifn anteripor tenemos:

3
p=2X

« e e e s e e s s (A.11)

Debido a gque el volumen se puede calcular a partir del flujo volu
métrico y del tiempo de residencia, se tiene:

v

il

FV X TR * . = - - * - - - L] - (A‘ 12)
en donde:
TR

i}

Tiempo de residencia.

A partir de la ecuacién A.l]l ez posible evaluar el didmetro, para
despuds calcular la longitud de la cd&mara utilizando la ecuacién
A.9, quedando establecidas de esta manera las dimensiones de la ¢4
mara de combustidn.

Por otra parte, cuando no se cumpla la restriccién del calor libe
rado por unidad de volumen mencionada anteriormente, es necesario
calcular un volumen que si la satisfaga. Para elloc se hace lo si-
guiente:

< [HA -~ HE]
V QLUV . - » - L] - » » Ll L {An 13)
en donde:

HV = Volumen requerido de la c&mara.

HA = Entalpfa de la corriente a las condicio-
nes de operacidn,

E = Entalpfa de la corriente de entrada.

QLUV = Calor miximo liberado por unidad de volu
men.

Con este nuevo velunen calculado, se cvaldan las dimensiones de la
cAmara, torminando asf el dirmensionamionto de la misma. en la f£i-
gura A.l se presenta el diagrama de bloguaes de la Subrubtina CANCOH,



{ INICIO )
\ LECTURA DE DATOS /

TR= 0.6 {seg)
QLUV 2 444965

CALCULO DE VOLUMEN REQUERICO

CALCULO OE CALOR LIBERAOC PO

UNIDAD DE VOLUMEN(QY)

av ZaLuv St

NO

CALCULOC OE NUEYU VOLUMEN QUE

CUMPLA CON LA RESTRICCION OE QLUV

CALCULO DE NUEYO TIEMPQ OE RESIOENCIA

CALCULO DE DIMENSIONES DE LA CAMARA

PARA EL VOLUMEN OSTENIDO

IMPRINE RESULTADCS

FIGURAA.1-DIAGRAMA DE BLOQUES DE LA SUBRUTINA CAMCOM

iy
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Como se ha visto, esta subrutina requiere como datos: el flujo md
sico de la corriente de proceso, la entalpfa de alimentacién a la
cdmara, la entalpfa a las condiciones de operacifén, la temperatura
v presién de operacién y la composicifn en fraccidén mol de la co-

rriente a estas mismas condiciones.

Asf mismo, esta subrutina requiere de la temperatura de entrada a
la cfmara y de la temperatura de flama adiabdtica, que si bien no
se utilizan en los c&lculos de predimensionamiento, sf se imprimen
en la tabla de resultados junto con las otras caracterfsticas de

la c8mara de combustién.

A.2.3 DATOS REQUERIDOS POR EL MODULO:

En esta seccién se enlistan los nombres, unidades y valores reco-
mendados de los diferentes datos regueridos por el mdédulo de simu

lacitn del Horno de Reaccidn:

IYSUP: Indicador de Composicidén de Equilibrio SUPuesta.
= 0; la composicibn de equilibrio supuesta se estima por me-
dio de la subrutina EQUIMO (Apéndice A.2), para lo cual se
requiere de la alimentacién del dato FCON.
= 1; se alimenta la composicifn de equilipbrio supuesta , la
cual deberi cumplir las restricciones del balance de masa.
Cuando se lleva a cabo una simulacidn por primera vez es recomen-
dable utilizar la primera opcifén (IYSUP=0) de esta variable, yague
se evitar&n cdlculos manuales, los cuales, si contienen algQn error
causardn que la'subrutina MINER no converga. Sin embarge, si se c¢o
noce alguna composicidn cercana al eguilibrico se recomienda utili
zarla, ya gue de esta forma se reducird =1 nOmero de iteraciones

totales.

I0P: Indicador del tipo de OPeracidn del horno.

1, la temperatura de salida del Hormo &s igual a la tempera-
tura de flama adiabitica del sistema.

2, la temperatura de galida del Horno es igual a la tempera-

il

tura doseada.
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IDAL: Indicador Del tipo de Alimentacidn.
= 1; la configuracifn seleccionada para la planta es flujo di
recto.

]

2, la configuracién seleccionada para la planta es flujo di
vidido.

TAS: Temperatura Adiabitica Supuesta, °K.

Con el valor dado a esta variabie se iniciap los célculos de la
temperatura de flama adiab&tica y puesto gue la mayorfa de los ca-
sos tienen una temperatura comprendida entre 1200 y 1700°K que abar
can composiciones de alimentacién peobre y rica, es recomendable dar
un valor de 1300 y 1600°K para alimentacidn pobre y rica, respec-
tivamente.

TOLTA: TOLerancia en Temperatura de flama Adiabitica, °K.

Esta variable es usada en el cdlcule de la
temperatura de flama adiab&tica y es recomendable darle un va-

lor de 0.5°K.

TOLEQ: TOLerancia de EQuilibrio, moles.

Esta tolerancia es utilizada por la subrutina MINER para efectuar
el c8lculo de la compesicidn de eguilibrio. Se recomienda usar un
valor igual o menor a 0.0001 moles.

NTI: Nomero Total de Iteraciones.

Por medic de ssta wvariabls se alimenta al
programa el nfmero total de iteraciones disponibles para alcan

zar la convergencia. Cuando el ntmero de iteraciones hechas por el

programa s igual o mayor al valor de este dato y no s¢ ha alcan-

zado la convergencia, el programa imprime un mensaje de gque no con

virgi6éy sedetiene la ejecucién de la simulacién.

FCON: Factor de CONversidn.

Este dato es utilizado en la subrutina EQUIMO para calcular la com
posicién de equilibrio supuesta gue requiere la subrutina MINER
para iniciar los cZlculos. SSleo se alimenta al programa cuando el
indicador de composicidn de equilibrio (IYSUP) es igual a cero.
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Para el caso de una configuracién de flujo dividido el valor de eg
ta variable deberd ser de 1. Sin embargo, para el caso de una con
figuracién de f£lujo directo se recomienda utilizar un valor de 0.75
gue es la conversién tfpica que se tiene en estos eguipos.

I¥YSUP: Composicién de Equilibrioc SUPuesta, moles.

En realidad este nombre representa un vector de datos gue contie-
ne la composicifn supuesta de cada una de las especies involucra-
das en la simulacidn y sflo se alimenta al programa en el casc de
que el indicador de composicién de eguilibrio (IYSUP) sea igual a
uno. Es importante hacer notar gque cuando se utilice esta opcién
es necesario gue la composicién de equilibric supuesta cumpla con
el balance de masa ya que de lo contrario la Subrutina MINER no al
canzard la convergencia.

Bl formato para alimentar al programa los datos antes mencionados
esti dividido en dos tarjetas diferentes en donde se utiliza la
modalidad de @limentacifn conocida con el nombre de NAMELIST, es
to es:

TARJETA & 1:

$DATOS I¥SUP=e,IOP=¢,IDAL=e,TAS=%.44,TOLTA=~.4%,TOLEQ=1.24,

NTPI=¢,SEND
en donde:
¢ = Nimeros enteros.
#.24 = Nlmeros reales.
Como se puede observar, por medio de esta tarjeta se le indica al

programa el tipo de opcibn a simulax, asi cemo el tipo de datos que
deberi leer en la segunda tarjeta para los valores de la composi-
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ci6én de equilibrio supu=asta.

TARJETA # 2:

Esta tarjeta esta relacionada con el valor de la variable IYSUP,
asignado en la primera tarjeta, de tal forma que se tienen las si
guientes dos opciones:

- IYSup = 0
$CONVER FCON=4.ax,$END

en donde: &4.a% = Nimero real, Factor de CONversidn.

- IYSUP = 1 .
$EQSUP YSUP=yq,Hp,Y3,44i, - + = ,ln,SEND
en donde:

y; = Composicién de equilibrio supuesta para la
{~&sima especiec invelucrada. Es importante
que el orden sea igual al de la variable
IDENT (Apéndice A.1l)

A.3 MODULO DE SIMULACION CALDER; SUBRUTINAS CALDER ¥ DIMCAL:

El mddulo de simulacién de la Caldera Recuperadora de Calor estd
dividido en dos Subrutinas principales gue son:

~ Subrutina CALDER.- &n donde se simula el comportamiento
ideal del equipo, es decir, se llevan a cabo los balan~-
ces de materia y energfa.

~ Subrutina DIMCAL.~ En donde gse lleva a cabp los c¢dlculos
para el predimensionamiento del equipec.

El algoritmo para la evaluacién de las caracterfisticas de la Cal-
dera, tales como: caler transferido, vapor producide, longitud,
didmetrc y nimero de tubog, cafda de presidn, ektc., se muestra en
la fiqura A.2 y consta de los siguientes pasos:

1.- Realizar el balance de energfa para la corriente de pro-
ceso, el cual dgberd incluir tanto el calor cedido por en
friamiento comzo el absorvido por las reaccicnes inversas
que se efectlian durante el enfriamiente ([fluje directo).

2.~ Verificar si con la temperatura de salida especificada pa
ra los gases existe ¢ no condensacién de Azufre,
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3.~ En el caso de existir condensacién de Azufre, calcular
la cantidad condensada y modificar el balance global de
calor.

4.~ Suponer la longitud, di&metro y nfimerc de tubos para i~
niciar los cdlculos.

5.~ Con los valores supuestos en el paso anterior, calcular
la cafda de presifn wara el gas de proceso.

6.—- 8i la cafda de presifn eg menor o igual a 703 mm Hzo {1
1b/in?) continunar con los cdlculos; en caso contrario ,
suponer una nueva longitud de tubo, sin variar el nfime-
ro y difmetro de estos y repetir el pasc 5. En el caso
de haber usado todas las longitudes sin satisfacer la ca
fda de presibn , seleccionar un didmetro mayor.

7.~ Calcular el Zrea de transferencia requerida y el area de
trasferencia disponible, de acuerdo a las dimensiones y
ntmero de tubos,

8.~ Si el Area disponible es mayor gue la reguerida, dentro
de cierta tolerancia (15% miximo), imprimir resultades 7
terminar la ejecuacidén.

9.- Si el &rea disponible es mayor 5] d&rea requerida mids
la telerancia seleccionar otra longitud, permaneciendo
invariable el difmetro ¥ némeroc de tubos.

3'.- Si ya se han usado todas las longitudes y alin persiste
el punto anterior, cambiar entonces a un didmetro mavor
y seleccionar una nueva longitud, sin variar el ndmero
de tubos, e irze al paso n(mero 5

g".- En caso que también se hayan usado todos los difmetros
disponibles en el programa y afin el drea disponible sea
mayor gue la requerida, entonces, disminuir el nlmerc de
tubos ¢ irse al paso ntmero 5.

10.~ 8i el Srea disponible es menor al drea requerida, aumen
tar el nlmero de tubos e irse al paso nfimero 4.

El balance de energfa para el caso de una configuracién de fiujo
dividido se efectia de manera diferente que para ¢l caso de flu-

jo directo.
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Si la configuraci6n de la planta a simular es de flujo directo,el
balance global se realiza en dos partes. En la primera, ademds de
considerar el enfriamiento, se toma en cuenta el calor absorvido
por las reacciones que se efectidan durante el enfriamiento, desde
la temperatura de operacifén del Horno hasta la temperatura de cor
te, para esto se ntiliza la subrutina ENTAL Apéndice C.2 con el in
dicador adecuado para considerar el calor de formacidén de las di-
ferentes especies qufmicas (INCF=7}. En esta primera parte del ba
lance de energia es necesario conocer también la composicifén al e
quilibrio de la corriente de proceso a la temperatura de corte, lo
cual se lleva a cabo mediante la subrutina MINER, con esta compo~-
sicifn y la composicifn de entrada a la Caldera es posible efectuy
ar el balance de energia para esta geccisn.

La segunda parte del balance de energfa, considera tnicamente el
enfriamiento de la corriente de precesc desde la temperatura de cor
te hasta la temperatura de salida de la Caldera. Representando to
do lo anterior en forma matem&tica se tiene:

Ho = Hgy + Qy + Q¢ - + « o = « o« + « (A.14)
en donde:

H, = Entalpia de la corriente de entrada

Hiy = Entalpfa de la corriente de salida

Qx = Calor total de reaccién

Q¢ = Calor trasferido durante el enfriamiento

rearreglando, se liega &:
Qo = Hp ~Hy = Qn = v « « + = « v « . (A.15)

Por otra parte, se tiene que el calor total de reaccién se calcue
la de la siguiente manera: )

Q = o0 + anp)p - LT+ 203 . . . . . L (AL16)

en dondes
K%T = Entalpfa del componente a la temperatura
T °K
LHY = Calor de formacidn estdndar

g
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Ccuando se simula un proceso cuya configuracién sea flujo dividido
el balance de energfa se reduce al cdlculo del calor transferido
Gnicamente por enfriamiento debido a que en este caso el término
Qr e5 igual a cero por no haber reacciones reversibles, es decir:

Qe = Hg = Hy v o v v v o v« » « (A7)

Como se menciond anteriormente, uno de los pasos en la simulacién
de la Caldera es la verificacifn de si existe o no condensacidn
de Azufre, para esto es necesario calcular la temperatura de ro-~
cfo del Azufre por medio de la subrutina ROCIO (Apendice B.5), la
cual requiere tnicamente de los moles de Azufre y de las denis es
pecies, las cuales son consideradas como inertes. En caso de que
la temperatura de rocfo de la mezcla gaseoga sea mayor gque la tem
peratura de salida de la Caldera, es decir, que exista condensa-
cibn, la cantidad de Azufre condensado se calcula en forma simi-
lar a la usada en la subrutina CONDEN. Una vez conocida la canti
dad de Azufre depositada, se calcula el calor latente transferi-
do mediante la siguiente correlacién:

Ae = 231.4979 - 0.143417 T + 4.3830 x 107° T2. (A.18)

en donde:
i, = Calor latente, BTU/1b.

T = Temperatura, °K.

Los valores usados para regresionar esta correlacién fueron toma
dos del libro "SULFUR DATA BOOK"**. Una vez hecha la correccién

al balance total de energia por concepto de calor latente de con
densacifn se procede a predimensionar el egquipo.

Para calcular el nfimero total de tubos, se inicia el c&lculo con
un valor arbitrario de 40 tubos y en casc necesario se hardn in-
crementes de 5 en 5 para las siguientes iteraciones hasta encon-
trar el n@mero adecuado; se fijaron 90 tubes como nfmero miximo
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para efectuar estos cdlculos. Esto se hizo con el propSsito de
dar proteccifn al algoritmo y no hacer una cantidad indefinida de
cilculos, ya que si se excede de este valor se manda un mensaje
v se detiene la ejecuacién de esta subrutina.

En el caso de las longitudes de tubos, el programa seleccicna el
primer valor de los que le fueron suministrados como datos o de
los que cuenta el programa (las longitudes comerciales menciona-
das anteriormente) para iniciar los cdlculos, si se regquiere, el
programa seleccicnard la siguiente longitud que aparesca en for-
ma ordinal y continuari con los cdlculos.

En cuanto a los difmetros, ocurre algo similar a lo anterior. Pa
ra ello se suministrd al programa los valores del didmetro inter
no, &rea transversal de flujo y 4rea de trasferencia por unidad
de longitud. El programa selecciona el diametro mencr {1.5 in) pa
ra iniciar la iteracifn y si es necesario selecciona al inmedia-
to superior hasta encontrar el que satisfaga los requerimientos.

Una vez seleccioﬁado el nfinero de tubeos, la longitud y el didme-
tro de los mismos, es pesible evaluar la cafda de presidn, para
lo cual es necesario calcular la masa velocidad y el factor de
friccibn, el cual es calculado con la subrutina FACTOR (Ap. B.4)

de esta forma se tiene que:

Fy
My = Ez;gz— O -9 8- )

o =ML
P - 5-22:{10lj -D-és # & » = » = » o = (5.20)

en donde:
Masa velocidad, 1lb/h-ft2.
Area tranversal de flujo por tubo, ft2.

Fadie
=SS
o

Nimero de tubos.

Cafda de presién, psi.
Factor de friceiba.

Longitud de tuke, ft.
Difmetro de tubn, ft,
nensidad especifica.

T» T
[ BN« B SO« I 9
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Cuando se satisface la restricciébn de la mixima cafda de presién
es posible continuar con el resto de los cdlculos, los cuales co
rresponden a evaluar el &rea requerida para la trasferencia de ca
lor, es decir:

-9 .
S ETSEEED - v - ot o+ o+ (A21)

weep = 2T - 4Ty 0 0 0 L0 L0 L. . (B.22)
en donde: CYEEYEY
At = Area de transferencia de calor regquerida
Q = Calor total transferido .
Ur = Coeficiente global de transferencia de ca-
loxr

]

LMTD = Diferencia media logaritmica de temperatu-

ras.

&4T1 = Diferencia de tempecraturas en un extremo del
equipo

4Ty = Diferencia de temperaturas en el otro extre
mo del equipo

En la evaluacifn del coeficiente global de transferencia de calor
2s necesario conocer el coeficiente de transferencia interno de
los tubos asfi como el externo, el factor de incrustacién y la rg
sistencia del material de la tuberfa; este dltimo se puede consi
derar despreciable ya que es muy pequefic comparadc con el del sis
ma. Los factores de incrustacién fueron obtenidos de la literatu
ra"y son de 0.001 h-f£t2°F/BTU para el lado de la generacién de
vapor y de 0.005 h.ft2°F/BTU para el lado del gas de proceso.

El coeficiente de transferencia involucrado en la generacifén de

vapor de agua también se obtuvo de la literatura y es de 1000 B’.I'U/I’.-ftz“r'

Y se considera variable para dicho sistema® .

En cuatito al coeficiente del lado interno de los tubos, es decirc,

para el gas de procsss, se utilisa la sigulente expresidn para e

valuaglo ¥ ¥



Nu = hi 4

en donde:

= 0.023.Re’® pr*" e e e e e e

kg

Nu = NGmero de Nusselt (= h;d;/R)
Re = NGmero de Reynolds (= d;M,/u)
Pz = Nfimero de Prandtl (= Cpu/R)
hy = Coeficiente de transferencia
d; = Difmetro internoc del tubo

kg = Conductividad té&rmica del gas
My = Masa velocidad

u = Viscosidad
Cp = Capacidad Calorifica
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(A.23)

De esta expresifn se despeja hj ¥y se corrige para obtenerlo rele

ride a la superficie exterior del tubo, de la siguiente forma:

(A.24)

hip = hg - %é B
en donde:
hio = Coeficiente de transferencia corregido
d; = Difmetro interno del tubo
d, = Didmetro externo del tubo

Las propiedades fisicas del gas de procesc necesarias en las eva
luaciones anteriores se cobtienen mediante las subrutinas PDENS ,
PVIS, PCTC y PCP (Banco de datos de propiedades, (Apendice B) para
la densidad, viscosidad, conductividad térmica y capacidad calo-

rifica respectivamente

Conoecido lo anterior, el coeficiente global de transferencia pue

de ser calculado de la siguiente forma:

i1 A
ﬁ? = Rig + hg + 0.001 + 0,005 . . . . .

en donde;

Ut = Coeficiente glchbal de transferencia
0.001 ¥y 0.005 = Factores de incrustacién

De esta forma, es posible ahora aplicar la ecuacifn &.21

(A.23)

para ob
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tener el drea de transferencia de calor regquerida.

Para calcular el &rea disponible de acuerdo al nfimero, difdmetro
y longitud de los tubos se utiliza la ecuacifn:

Ad=aT'LT“NT"”"""‘(A~26)
en donde:
Ag = Area de transferencia disponible
ap = Area de transferencia por unidad.de longi-
tud de tubo
Lp = Longitud de tubo
Np = N@mero de tubos.

Una vez conccidas las 4reas regquerida y disponible, se comparan
y si resulta gque la segunda es mayor én cierta tolerancia que la
primera se terminan los cdlculos quedando totalmente definidas to
das las caracterfisticas de la Caldera recuperadora de calor; en
el caso contrario, se procede de acuerdo al algoritmo descrito an
teriormentec.

A.3.1 DATOS REQUERIDOS POR EL PROGRAMA:.

En esta seccidn se enlistan los nombres, unidades y valores rece
mendados de los diferentes datos requeridos por el programa de si
mulacidn de la Caldera recuperadora de calor.

PSAL: Temperatura de SALida de la caldera, °K.
El valor de esta variable dependeri de las condiciones existen —~
tes en el proceso.

TEACAL: Temperatura de Entrada del Aqgua a la caLdera. °K.

Esta temperatura deberi ser cercana o igqual a la temperatura de
saturacidn para la presién de vapor seleccicnada, por lo general
es de 400°K.

PVCAL: Presifén del Vapor generado, atm.



218

El vapor producido en este eguipo es de media presidn, siendo nor
malmente de 19 atm.

PURGA: porcentaje de agua de PURGA.
La cantidad de agua purgada oscila generalmente entre 5 y 10% del
agua total alimentada.

TCORTE: Temperatura de CORTE, °K

Como se menciond en el Capitulo V, el valor de esta variable de
ber8 ser igual a la temperatura correspondiente al punto minimo de
la curva %$conversion vs. temperatura. Sin embargo, en caso de mo
conocer este punto, el programa tiene un valor de proteccidén para
esta variable igual a 1185°K que corresponde a la temperatura de
corte para la mayorfa de los gases dcidos.

ITUB: Indicador de lectura de longitudes de TUBos.
= 0; el programa asumird los valores de las longitudes comer-
ciales almacenados en memoria.
= 1; se deberf alimentar la cantidad y valor de las leongitudes
de los tubos, por medio de la tarjeta de datos $TUBCAL.
Si no se desea contar con longitudes especiales para los tubos de
la caldera, es recomendable utilizar la primera opcidn (ITUB=0),
es decir, que el programa utilice las longitudes comerciales que
tiene en memoria. En el caso de gue se guiera incluir longitudes
de tubo especiales (ITUB=1) serd necesario adicionar una tarjeta
mds ($TUBCLA), la cual deberi incluir las siguientes variables:

NLT: NGmero de Longitudes de Tubo a proporcionar.
Esta variable tiene un wvalor arbitrario y deberd corresponder a la
cantidad de longitudes gue se vayan a alimentar como datos.

TUBL: vector de Longitudes de TUBo, ft.
Aguf se darfn los valores de las longitudes deseadas en forma de

vector, cuya dimensién seria el valor de la variable NLT.

El formate para alimentar al programa los datos antes mencionados



219

es por medio de una proposicibn NAMELIST, es decir:

TARJETA # 1:

$DATOS TSBL=&.&,TEACAL=m.&,PVCAL=&.a,PURGA=A.A,TCORTE=¢.&,ITUB=Q,$END
en donde:
¢ = Nfimeros enteros.
r.h = Nfmeros reales.

En el caso de la variable ITUB sea igual a uno, se deberd adicionar
la siguiente tarjeta de datos.
$TUBCAL NLT=e¢,TUBL=Ly, L5, £3, . . - +Eypy,,SEND
en donde:
¢ = NGmerc enterc.

ﬂi = Nfmeros reales.

A.4 MODULO DE SIMULACION CONCAT:

Con el objeto de poder simular el comportamiento termodinfimico o
ideal de los Convertidores Catalfticos se cref el modulo CONCAT ,
que al igual que el mddulo HORNO hace uso del método de minimiza-
cion de energfa libre de Gibbs (Subrutina MINER, Cap. IV) para dg
terminar la composicidn de eguilibrio de los gases efluentes del
convertidor.

Para el desarrollo de este programa se tomaron en cuenta las gi~
guientes consideraciones:

- Los Convertidores Cataliticos operan en forma adifbatica ,
es deciX s las pérdidas de energfa por calor son iguales a
cero, por 1lo tanto la temperatura de los gases de salida
serd aguella que resulte de un balance de energfa en el cual
todo el calor liberado por las reaccicnes gue se llevanra ca
bo dentre del convertidor es absorbido por la mezcla de ga
ses (temperatura de reaccidn adiab&tiea).

- La temperatura minira de los gases de salida del convertidor
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estd restringida por la temperatura de rocio.

- En el cdlculo de la temperatura de rocio de los gases efluen
tes todos los componentes que no sean Azufre elemental se
consideran como inertes ya que sus fracciones mol son mu-
cho mayores que las del Azufre y ademds sus temperaturas de
rocfo son mucho menores que la temperatura de operacién,

~ En el cflculo de la temperatura de rocic de los gases efluen
tes se debe considerar el intercambio que existe entrs las
diferentes especies moleculares de Azufre al variar la tem
peratura.

- Debido a que se opera a presiones bajas (1 atm), el compor
tamiento de los gases se considera ideal.

- La cafda de presién dentro de los convertidores no serd cal
culada, yva que en el c&lcule del equilibrio quimico no se
toma en cuenta el tipo de catalizador, la velocidad lineal
aparente, mecanismos de reaccidn, etc. S$in embargo, se po-
dri alimentar al programa una cafda de presi6én (estimada
por alglin otro mftodo) con el objeto de hacer mis reales
los cdlculos debido a que la funcién de energfa libre mo=
lar, asf como algunas otras propiedades de las corrientes
gasecosas dependen de la presién,

- Con el objetec de tener una idea de las dimensiones de los
Convertidores Cataliticos, se sfectuard un predimensiona-
miento de los mismos basindose en las recomendaciones he~
chas por la literatura.

- El programa de simulaeidn deberd ser lo mds flexible posgi-
ble con cl objeto de poder simular diferentes alternativas

de operacidén de los Convertidores,

- Sc deberd evaluvar la carga térmica del recalentador necesa
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ria para elevar la temperatura de la corriente de proceso
desde la temperatura de salida del Condensador hasta la de
entrada al Convertidor que se estd simulando.

Este programa de computadora cuenta con cuatrc opciones de célcu
lo por medio de las cuales el usuario tendrd la flexibilidad de
simular diferentes situaciones de operacién segfin sezan sus nece-
sidades. A continuacién se explican cada una de esta modalidades.

-~ Opci6n de simulacién nimero 1:
En esta opcifin el programa estima la composicifn do ojguilibric a
una temperatura igual a la temperatura de rocio del gas eflucnte
del convertidor. Asf{ mismo, se determina la temperatura de entra
da, puesto que, por tratarse de un sistema adiabitico, las tempg
raturas de entrada y salida estdn ligadas mediante ¢l halance de
energia representado por la siguiente escuacidn:

GHp = BHg + Qg+ o v o v v v o o s o (A27)

en donde: LHp = Entalpfa total de los productus.

AHa = Entalpfa total de los reactivos.
gy = Calor total de reaccién.

De esta forma la temperatura de salida estimada cumplird no sola
-

mente gon ser igual a lz temperatura de rocio de la mezela, sino
también con el balance energ&tico del sistema.

El algoritmo de cdlculo, presentade en la figura k.3, sc basa,
primeramente en el m&todo iterativo de sustituciones sucesivas pa
ra encontrar el punto en donde se cruza la curva de porciento de
conversifn con la curva de temperatura de rocic. Este puntc nos
dard directamente una temperatura de salida a 13 cual correspon-
de una composicién de eguilibrio tal gque su temperatura de rocio
es igual a la temperatura de salida. Como se¢ pucde ver on la £i-
gqura A.3, el métode de sustituciones sucesivas consiste en supo
ner una temperatura de salida a partir de la cual se caleula una
composicidn de equilibrio utilizando al subrutina MINER. Una ves
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conocida la temperatura de salida se procede a calcular la tempe
ratura de rocfo de esta mezcla por medio de la subrutina ROCIG,
si la diferencia entre esta temperatura y la temperatura de sali
da supuesta es mayor que cierta tolerancia se substituye la tem-
peratura calculada por la supuesta y se reinician los cidlculos.
Este procedimiento se repite hasta que la diferencia en tempera-
turas sea menor que la tolerancia. Una vez conocida la temperatu
ra y composicién de salida se procede a hacer un balance de ener
gia (ec. A.27) para determinar la temperatura de entrada requeri
da, aste balance se lleva a cabc mediante el usc de la subrutina
ADIAB en sentido inverso, es decir, conociendo la entalpfa total
de los productos y el calor de reaccifn se calcula la entalpia to
+al de los reactivoes y su temperatura correspondiente. En la fi~
gura A.4 se representa esquendticamente el camino seguido por es
te método para alcanzar la convergencia.

-~ Opcién de simulacién nimero 2:

Esta opcifn consiste en el cdlculeo de la composicién de eguili-
brio a una temperatura igual a la temperatura de rocfo de la mez
cla efluente m&s una diferencial de temperatura (.7) deseada, la
cuzl se alimenta cemo dato al programa. Al igual que la opcidn de
cdlculo nlmero 1, también se determina la temperatura de entrada
que cumpla el balance de energfa del sistema.

Como puede verse en la figura A.5 , el procedimiento de cdlculeo es
bisicamente igual al de la opcifn anterior, con la dnica diferen
cia de gque el punto de convergencia no es donde se cruza la cur-
va de porciento de conversifn con la de temperatura de rocfo, si
no aguel punto en el cual, a la temperatura de salida correspon-
de una composicidn de equilibrio tal gue su temperatura de reccfo
€5 4T grados menor gue la primera. Esto se puede apreciar mejor

en la figura A.6 , en donde se representa esquemiticamente el al
goritmo de cdlculo.

- Opeién de gimulacidn nimerec 3:
En este caso se calcula la composicifn de equilibric a una tempe
ratura de salida especificada por el usuario, asi como la tempe-
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ratura de entrada necesaria para que 21 convertidor alcance la
temperatura deseada. Comoc resultado adicional, se calcula la tem
peratura de rocio de la mezcla de gases efluente, mandandose un
mensaje de advertencia en el caso de que la temperatura de rocfo
calculada sea mayor que la temperatura de operacién, ya gue en di
cho caso, se presentari condensacién de Azufre sobre el cataliza
dor causando una deactivacibén severa del mismo.

El algoritmo de cflculo se presenta en la figura A.7 y consiste
simplemente en calcular la composicién de equilibrio a la tempe-
ratura deseada por medio de la subrutina MINER. Después de esto
se hace uso de la subrutina ADIAB para calcular la temperatura de
entrada regquerida de acuerdeo al balance de energfa del sistema.

Por Gltimo, se calcula la temperatura de rocio de los gases efly
entes del convertidor por medio de la subrutina ROCIO. La repre-~
sentacién esquematica de estos cidlculos se¢ presenta en la fig. A.B.

~ Opcibn de simulacidn nmero 4:
En esta opcifn la temperatura de entrada al convertidor es fija-
da por el usuario para que se determine la temperatura y composi
cién de equilibrio del convertidor.

El procedimiento de cilcule (fig. &.8), al igual gue en la opcién
nmero 1, se basa en el nétodo de substituciones sucesivas, en el
cual se supone una temperatura de salida a partir de la cual se
calcula la composicifén de eguilibrio utilizando la subrutina MI-
NER, con esta composicién ¥ con la ayuda de la subrutina ADIAB se
encuentra la temperatura de salida gue cumple el balance de enex
gfa del convertidor; si la diferencia entre esta temperatura y la
supuesta es menor que la tolerancia especificada se procede al ¢4l
cule de la temperatura de rocfo de los gases efluentes del conver
tidor, en el caso contrario se substituye la temperatura calcula
da por la supuesta y se reinician los cdlculos.

A.4.1 DATOS REQUERIDOS FPOR EL PEOGRAMA:
En esta seccidn se enlistardn los ncembres, unidades y valores re-
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comendados de los diferentes datos requeridos por la subrutina CON
CAT. Asf mismo, se indicar& el formato de alimentacifn de los mis-

mos.

I¥SUP: Indicador de Composicifn de Equilibrio Supuesta.
= 0; la composicién de equilibrio supuesta se estima por me-
dioc de la subrutina EQUIMO (3p. B.2 ), para lo cual se re
gquiere de la alimentacifn del dato FCON.
= 1; se alimenta la composicién de eguilibrio supuesta, gue
deber& cumplir las restricciones del balance de masa.
Cuando se lleva a cabo una simulacién por primera vez es recomen-
dable utilizar la primera opcifén (I¥SUP=0) de esta variable ya que
se evitarin cflculos a mano, los cuales 8i contienen algiin error
causardn que la subrutina MINER no converja. Sin embargo, si se co-
naoce alguna composicién cercana al equilibrio se recomienda utili
zar la opcifn ¥YSUP=1l, ya que de esta forma se reducird el ntimero
de iteraciones totales.

I0P: Indicador del tipo de OPeracidn.

= 1; la temperatura de salida del convertidor es igual a la tem
peratura de rocio de la mezcla efluente.
2; la temperatura de salida del convertidor es igual a la teg
peratura de rocio de la mezcla efluenta mAs una diferencial

i

de tempsrtaura {(variable DT).

= 3; La temperatura de salida del convertidor es igual a la tem
peratura deseada. En este caso la temperatura de salida su-
puesta (TSALS) se iguala a la tempertura de salida real.

= 4; la temperatura de entrada al convertidor es igual a la ‘em
peratura deseada. En este caso se iguala la temperatura de en
trada supuesta (TERTS) a la temperatura de entrada real mien
tras gue la temperatura de salida se estima mediante el ba-

lance energético.

DT: Diferencial de Temperatura, °K
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Esta variable deberd tener un valor igual a 0.0 cuando el indica
dor del tipo de operacién (IOP) tenga un valor de 1, 3 6 4. Para el
caso de que IOP=2, se recomienda dque la diferencial de tempera-
tura tenga un valor comprendido en el rango de 8 a 14°K (15 a 25
°F} que es el margen de operacifn recomendado para evitar conden
sacién de Azufre?® .

DP: Caida de Presibn a través de la cama de catalizador, Atm.

El valor de esta variable deberi ser estimado en forma externa o
bien alimentar la cafda de presién real de un equipo existente
el cnal se guiere simular. .

TOLTEM: TOLerancia en TEMperaturas, °K

Esta tolerancia se utiliza en los c@lculos iterativos de las tem
peraturas de reaccifn adiabftica y de rocfo, come es de suponer-—
se cuanto mis pequefio sea el valor asignado 2 esta variable, mds
exactos serdn los calculos efectuades. Un valor recomendable es

0.5°K.

TOLEQ: TOLerancia de EQuilibrio, moles.

Esta tolerancia es utilizada por la subrutina MINER para efectuar
e} cdlculo de la composicidn de equilibrio. Se recomienda usar un
valor igual o menor a 0.0001 moles.

NTI: NWlmerc Total de Iteraciones.

Comeo su nombre lo indica, por medio de esta variable se alimenta
al programa el nimero total de iteraciones disponibles para alcan
zar la convergencia. Cuando el nfmero de iteraciones hechas por el
programa es igual o mayor a1 valor de este dato y no se ha alcan-

zado la convergencia el programa imprime un mensaje de que no con
virgi8 y se detiene.

FCON: Factor de CONversidn.

Este dato es utilizado en la subrutina EQUIND para calcular la com
posieifn de eguilibrioc supuesta gque reguiere la subrutina MINER

para iniciar los cdlcules. S8lo se alimenta al programa cuando el
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indicador de composicifén de equilibrio (IYSUP) es igual a cero.
Los valores recomendados para este dato dependen de la posicién
del convertidor dentro del tren de recuperacién, esto es:

Primer Convertidor I¥sup = 0.60
Segunde Convertidor IYSUP = 0,85
Tercer Convertidor IYSUP = 0.75
Cuarto Convertidor IYSUP = 0.75
Horno de Reacciébn I¥YSUP = 0.75

YSUP: Composicién de Equilibrio SUPuesta, moles.

En realidad este nombre representa un vector de datos que contie-
ne la composicién supuesta de cada una de las especies involucra-
das en la simulacién y s6lo se alimenta al programa en el caso de
que el indicador de composicién de equilibrio (IYSUP) sea igual a
uno. Es importante hacer notar gue cuando se utilice esta opcidn
es necesario que la composicién de equilibrio supuesta cumpla con
el balance de masa ya que de lo contario la subrutina MINER no al

canzari la convergencia.

ESPVEL: ESPacio VELocidad, h-1l.
De acuerdo a las recomendaciones mencionadas anteriormente el va-
lor de esta variable deberd estar comprendido entre 300 y 1000 h-1.

VELLIN: VELocidad LINeal, m/h.

Esta variable representa la mdxima velocidad lineal del gas a tra

vé&s del convertidor catalftico y su valor deberf estar comprendi-~
]

do entre 540 y 1080 m/h.

El formato para alimentar al programa los datos antes mencionades
esta dividido en tres tarjetas diferentes en donde se utiliza la
modalidad de alimentacidn conocida con el nombre de NAMELIST, es-

to es:

TARJETA # 1:
$DATOS IYSUP=e,I0P=¢,DT=%.%,DP<h.r, TOLTEM=%. %, TOLEQ=1. % ,NTI=¢,
ESPVEL=%,&,VELLIN=%,%,$END
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TARJETA # 2:

STEMP TENTS=A.x,TSALS=x.x,S$END

en donde:
¢ = NGmeros enteros.
A.h = NOGmeros reales.

TARJETA # 3:

Esta tarjeta estd relacionada con el valor asignado a la variable
IYSUP en la primera tarjeta, de tal forma que se tienen las sigui
entes dos opciones:
- IYSUP = 0
SCONVER FCON=x.4,SEND
en donde:
&.k = NGmeros reales.

- IYSUp =1
SEQSUP YSUP=Yj, Ygs Y3r Y4+ « « - ,YpeSEND

yi = Composicifn de equilibrio supusta para la
i-8sima especie involucrada. Es importante
que el orden de las especies sea igual al
asignado en la variable IDENT

-

A.S MODULO DE SIMULACION CONDEN:

Con esta subrutina se realiza el balance de materia y energfia pa-
ra el condensador. Dentro de los cilculos realizados en esta sub-
rutina se encuentran: cantidad de Azufre condensado, temperatura de
rociv y cantidad de vapor de agua generade. Asfi mismo, se calculan
algunas de las caracteristicas del condensador tales como: drea de
transferencia de calor reguerida, longitud, didmetro y nlmeroc de tu
bos requeridos y la cafda de presidn a través de los mismos.
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Utilizando los valores propuestos por W. P, Knight‘ﬂ para la ma-

sa velocidad del gas y el coeficiente global de tranferencia de

calor, es posible simplificar los cflculos y utilizar los m&todos

propuestos en la literatura para el disefio de condensadores gas-

vapor"”"z'g una vez hechas las modificaciones necesarias para

el caso particular del condensador de Azufre se obtiene, finalmen

te, la siguiente secuencia de cflculo (fig. A.10).
1.~

2.

10.

t

Calcular los moles de inertes y de Azufre an la corrien
te gaseosa de entrada al condensador.

Calcular los moles al equilibrio de las diferentes espe
cies alotrdpicas del Azufre (S5, Sg ¥ Sg) a la tempera-
tura existente.

Considerar, para efectos de cdlculo, varias secciones en
el condensador dividiendo la diferencia de temperaturas
{entrada menos salida) y la mi&xima cafda de presifn es~-
perada entre un ndmero arbitraric que se considere ade-
cuado,

Calcuiar la presifn de vapor del Azufre a la temperatura
de la seccién de c&lculo.

5i la presidn de vapor del Azufre es mayor que la presidn
de la seccidn en cuestidn, evaluar el calor sensible que
se ha transferido. En caso contraric, hacer el balance de
masa a esas condiciones de presifn y temperatura para de
tectar si hay o no condensacifn de Azufre.

En caso de existir condensacién caleunlar la temperatura
de rocfo a la presiSn de la seccidn en que se inicié y
realizar el balance de calor tomando en cuenta el calox
sensible y latente transferido.

Repetir los puntos 4, 5 y 8 tantas veces como secciones
se hayan hecho e ir sumando el balance de calor de cada
una de estas para obtener el total.

Con el calor total tranferido y el coeficiente de trans
ferencia, calcular el &rea de transferencia reguerida.
Seleccionar una longitud y difmetro de tubo v con el 4-
rea de transfecrencia requerida calcular el nfmere de tu
bos necesarios.

Con el nfimerc de tubos requerido, seleccionar el nfimero
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de tubos disponible (junto con su difmetre de coraza co-
rrespondiente) que sea igual o, en su defecto, que sea el
inmediato superior a los primeros de acuerdo a los dispg
nibles comercialmente.

11.- Calcular la masa velocidad de la corriente gaseosa. Si és
ta es mayor gue la méxima permitida (6.1 1b/seg £t2), se
leccionar una longitud menor de los tubos y regresar al
puntc ndmero 9. En caso contrario, calcular la cafda de
presifn y la cantidad de vapor generado con lo que se ter
minan los c&lculos.

Para la simulacién de los condensadores de Azufre se consideran co
mo inertes e incapaces de reaccionar o de cambiar de fase, a las
temperaturas normales de operacién, al CO;, COS, H20, HpS, SOz, ¥
en general a todas las especies comdnmente existentes en las plan
tas Claus exceptuando, cbviamente, a las especies de Azufre de las
cuales s6lo se consideran las de S,, Sg y Sg ya que ademds de que
son las m&s abundantes se ha encontrade que la recuperacién calcu
lada es prdcticamente la misma que si adem&s se incluyen las espe

cies S3, S4s S5 Y &f2”7ﬂ

Debido a que las especies alotrdpicas del Azufre se intercambian
y varfan su equilibrio al cambiar la temperatura, es necesario e-
valuar estos cambios a lo laxge de las diferentes etapas de enfria
miento. Las ecuaciones.A.28, A.29 y A.30 nos muestran las relacio
nes que hay entre las diferentes especies de Azufreo:
3Sg == 8§ - + < s + + s « + « «{p,28)
4S) /== Sg - + 4 + < 4+ « + « « .(A.29)

3’§6 o kss - - - 3 » » - 3 - - -(A-30)

Como se verd m&s adelante el equilibrioc obtenido con la subrutina
MINER (Cap. IV ), es un equilibrio termodindmico en el que se con
sidera a todos los componentes de la mezcla gaseosa ccmo un siste
ma reaccicnante; &sto es (til cuando se quiere obtener el eguili-
brio que se alcanza en el convertidor catalitico o térmico, sin em
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bargo, para el caso del condensador en que nc hay reaccifn qufmi-
ca entre todos los componentes sino sSlo entre las especies de A~
zufre, se hace necesario mantener invariables los moles de los de
m&s componentes y variar finicamente los de Azufre de acuerdo al e
guilibrio correspondiente entre ellos.

El equilibrio entre las especies de Azufre consideradas, a la tem
peratura deseada, se obtiene utilizando la subrutina EQUIAZ, la cu
al proporsiona la fracci6n mol de cada especie de Azufre como si s&
lo existiere &l en el sistema (para méds infermacidn referirse a la
geccifn B.3 ). Para adaptar este equilibrio al resto del sitema
se calcula el peso molecular promedio del Azufre correspondiente
¥ junto con su masa en el vapor se calculan los moles totales pa-
ra dicho equilibrio; con estos dltimos y las fracciones mol al e-
quilibrio obtenidas se calculan los moles de cada especie de Azu-
fre y se incorporan al resto del sistema.

En cuanto a la obtencién del calor tranferido, ya gue &ste tiene
un cardcter diferencial dentro de los egquipos de tranferencia, es
necesario dividir el intervalo de enfriamiento en un nfmero ade~
cuado de secciones, realizando el balance de energfa -y el de ma
teria cuando se inicie la condensacién- en cada una de ellas y su
mar para obtener el total, lo que equivaldrfa a integrar la ecua-
cibn de calor. Lo mismo se hace para la cafda de presién, en cu
yo caso se divide la midxima cafda de presién (0.5 psi) entre el nd

mero de secciones.

En el presente trabajo se utilizaron diez secciocnes para realizar
el balance; como se mencioné anteriormente, este nimero es arbitra

rio.

En el inicip del balance pora cada segcidSn, se calcula la wresién
de vapor del Azufre a la temperatura correspondiente. 3i $ska es
mayor gue la presidsn del sistema no hay posibilidad de condensa -
cifn por lo que se cvalfa Gnicamente el calor sencible:r por ¢l con

trario, si es wmenor, puede haber condensacadn sienio pocesar:io re
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condensacisén o

alizar el balance de materia para verificar si hay
del calor sensi-

no; si la hay, serd necesario considerar, ademds

ble, el caler latente.

El balance de materia se hace calculando la cantidad de masa de A
zufre en el vapor, la cual, si es menor que la de entrada signifi
ca que hubo condensacién. Expresando esto en forma matemdtica:

Py
ys = "P'—' a2 s ® % 8 » = ® ® ™ » ® & % e & a (A.31)
yI = ] - ys “ & & » s 3 & 32 e 5 e e ®» =2 = (3.32)
= BI {(4.33
nT = i1 Ca— « @ & & ®w e » s e a » » u = )

.o« o in34)

nS = nTyS ¢« e« 2 2 % v e > = e = »
ms = nS.P-M-S « & B s £ @ & & = ¥ = B3 2w & e (A‘ 35)
PHg = DygPMg; = = = = o = =« + < o - {A.36)

en donde:
yg = Fraccién mol total de las especies de Azufre

y1 = Fraccidén mol total de los inertes

= Moles de inertes

= Moles globales de la fase gaseosa
ng = Holes de Azufre de la fase gaseosa

*mg = Hasa de Azufre de la fase gaseosa

PHg = Peso molecular promedio del azufre para el e-
quilibrio correspondiente

Y. = Fraccifén mol de Azufre al equilibrio para ca-
*  da una de las especies consideradas (valores
obtenidos en la subrutina EQUIAZ )

Peso molecular de Azufre para cada especie
considerada.

s
o
i

Como se ve, es necesario calcular el eguilibrio para las especies
de rzufre a la tomperatura de la seccifn, con el gue se calcula su
peso molecular promedio correspondiente [eec. A.38) ¥ junto con los
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moles obtenidos con la ecuaci6n A.34 se calcula su masa.
Si &sta es menor que la de entrada significa que hubo condensa-
cién por lo gque la diferencia de ambas serd el Azufre condensado.

Para la evaluacién de la temperatura de rocfo se utiliza la subru-
tina ROCIO, la cual requiere como datos la masa de Azufre existen
te en la fase gaseosa, la presifén de la seccién donde se inicid la
condensacifn, los moles de inertes y los pesos moleculares de las
especies de Azufre-

En el cflculo del calor sensible trasferido se utiliza la subruti
na ENTAL (Apéndice C.2), de donde se obtiecnen las entalpfas nece-
sarias.Por otra parte, el c<alor latente se obtiene con la correla
cién descrita en el Apéndice B.6.

Para obtener la presifn de vapor del Azufre se utiliza la correla
cifn descrita también en el Apéndice B.5 (ec. B.49).

Una vez que se tiene el calor total transferide evaluar
el irea de transferencia de calor requerida mediante la siguiente
ecuacién:

AR=,-,—4§5'——-M............., (A.37)
en donde:
Agp = Area de tranferencia de calor reguerida
Qpr = Calor total transferido
i = Coeficiente global de transferencia de calor
4T = DpDiferencia de temperaturas

En el presente trabajo se utilizd un coeficiente de tranferencia
de calor de 10 BTU/h-£t‘-°F por considerarse coaservador dentro de
los prepuestos en la literatura® .

Del misro modo, se selecciond un didmetro nominal de tuberfa de 1.5
pulgadas BWG 12, fijandose asf su difmotro nominal, su drea tran—
versal de flujo y su drea de tranferencic por unidad do longitud,
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cuyos respectivos valores se muestran a continuacisn:

d; = 1.282 pulg.
ags = 1.291 pulg?
age = 0.3927 ft?/ft

Las longitudes de tuberfa Se encuentran, como se menciond anteri-
ormente, dentro de las comerciales.

El nfimero de tubos requeridos se determina mediante la ecuacidn
A,38 .

e, = B (2.38)

T’(. aex - - - » . - . L] - . » -

apgy = aﬁt(lt - i) i 4 e 2 5 3 & e v ® = = » (Aa.39)
en donde:

T, = Nfmero de tubos regueridos.

fpx = Area externa de transferencia del tubo

ags+ = Area externa de transferencia por unidad de
longitud de tubo
k = Espesor del o los espejos que soportan los tu~-
beos.
14 = Longitud de los tubos.

Para calcular el &rea de transferencia externa por tubo (ec. A.3B)
se selecciona una longitud de tubo y se le resta el o los espeso-
res de los espejos que soportan los tubos a £in de obtener la lon
gitud efectiva neta del tubo. En la literatura™ se recomiendan es
pejos de 2 a 3 pulgadas para cambiadeores gue operan a presiones al
tas. En este trabajo se utiliz& un espesor de espejo de 3 pulga
das y puesto gue el condensador cuenta con dos espejos se restarin
6 pulgadas a la longitud de los tubos; este espesor se seleccions
asi va gque el condensador opera a relativa alta presidn en el la-
do de la coraza durante la gemeracién de vapor de agua.

Finalmente, se multiplica la longitud efectiva neta por el drea de
transferencia externa por unidad de longitud, obteniendo asf el &
rea de transferencia externa por tube (ec. A.39).

o
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De acuerdo al nGmero de tubos requeridos, cbtenidos con la ecua-
cién. A.38, se selecciona el nfimero de tubos disponibles de acuer
do a los arreglos comerciales que sea igual o, en su defecto, el
inmediato superior a ellos, junto con su di&metro de coraza co-

rrespondiente.

Con el nfimero de tubos disponibles se calcula la masa velocidad

sequn la ecuacidn A.40.

Fm

Wd » . » {(A.40)

M, =

en donde:
M, = Masa velocidad
Py = Flujo misico
atf = Area tranversal de flujo
T4 = Nimero de tubos disponible.

Si esta masa velocidad es mayor de la mdxima permitida se selec-
cionard una nueva longitud de tubos menor a la ya utilizada, pa-
ra aumentar el ntimero de tubos requeridos para satisfacer las ne
cesidades de &rea de tranferencia de calor. Esto, a su vez, aumen
tard el &rea transversal de flujo, produciendo asf una disminuci
6n de la masa velocidad del gas.

Esta operacifn se repite tantas veces como sea necesario hasta lo
grar cumplir con la restricecidn de la masa velocidad; una vez cum
plida esta restriccifn se calcula la cafda de prcsidn a través de
los tubos mediante la ec. A.41 y el vapor generado, utilizando
la subrutina VAPOR, con la gue se terminan los cdlculos.

- §-M-1z
8P = 533 % 107- 4,8 (A.41)

en donde:
AP= Cafda de presién, lb/in?.
§{ = Factor de friccibn, £t?/in®.
4, = Masa velocidad, lb/h.ft°.
= Longitud de tubos, ft.
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d; = Didmetro de tubos, ft.
s = Densidad especifica.

Los datos que se le deben suministraxr a la subrutina CONDEN son:
temperatura, presifén, flujo misico, flujo molar total e individuy
al, entalpfa, densidad, viscosidad y capacidad calorifica, todos
ellos a las condiciones de entrada al equipo. Estos se pueden con
siderar como datos fijos, ya gue se generan dentro del programa
global y se van transfiriendo a la subrutina que los requiera. O-
tros datos, gue se pueden considerar como variables ya que se su-
ministran en forma externa de acuerdo a los requerimientos del pro
ceso son: temperatura de alimentacidén del agua, presifn del vapor
de agua a generar y la purga de agua de caldera deseada.

Aungue el programa cuenta con seis longitudes de tubos comerciales
y veinte pares de valores para niimerc de tubos-didmetro de coraza
se dej6é la flexibilidad de poderle suministrar estos valores por
medio de una tarjeta de datos para el caso en gue se quiera o re-
quiera de dimensiones especiales. Para ello se cuenta con el indi
cador ITUB en la tarjeta de datos, si se le df el valor de 0 indi
ca gque se utilizarin los valores dados en el pfagrama. Cuando se
suministren en forma externa, deber& hacerse de la siguientemane
ra:
= En la primera tarjeta se darén la cantidad de longitudes de
tubos a suministrar, la cantidad de pares nfimero de tubos~-
diSmetro de coraza y, finalmente, las longitudes de los tu~
bos.
- En las tarjetas siguientes se dar&n el par ntmero de tubos-
difdmetro de coraza, un par de estos valores por tarjeta.

a.s.1 DATOS REQUERIDOS POR EL PROGRAMA:

En esta seccifn se enlistarin los nombres, unidades y valores re-
conendados de los diferentes datos requeridos por la subrutina CON

DEN. Asf mismo, se indicard el formato de alimentacién de los mis
oS .



244

TSAL: Temperatura de la corriente de SALida del condensador, °K.

Con el valor dado a esta variable, se fijard la temperatura de sa
lida para la corriente de proceso que pasa por el condensador; es
usual fijarla en 400°K para todos los condensadores usados en las

plantas Claus.

TEACON: Temperatura de Entrada de Agua al CONdensador, °K.

Con esta variable se establece la temperatura de entrada del agua
al condensador para la produccién de vapor. Bl valor dade deberd
ser o estar cerca de la temperatura de burbuja para la presién de
presifén de vapor desada; es recomendable utilizar un valor de 350
°K para una presidn de vapor de 5 atm. { 75 psia aproximadamente).

PVCON: Presién del Vapor producido en el CO¥densador, atm.

Con esta variable se fija la presiSn del vapor a ser genexadoenel
condensador, el cual generalmente es vapor de media presidn. Se re
comienda utilizar un valor de 5 atm. { 75 psia aproximadamente).

PURGA: Porcentaje de agua de PURGA.
Por medio de esta variable se establece la cantidad de agua purga

da del condensador; generalmente oscila entre 5 y 10% del agua to
tal alimentada.

ITUB: Indicador de alimentacifén de datos de TUBos

0; El programa asumird las longitudes, nmero de tubos y did

metro de coraza comerciales contenidos en su memoria.

1; Se suministran los datos deseados para las mismas varia-

bles. '

En el caso de utilizar la opcién ITUB = 1, serd necesario alimen-

tar, ademf&s, las siguientes variables.

NLT: NGmero de Longitudes de Tubos a suministrarx.

Debido a la dimensi6n asignada, estza variable no deberi ser mayor

de 10.

gézz Ndmero de pares de Difmetro de coraza/nfimero de Tubos a sumi
nistrar.

Debido a la dimensifn asignada, esta variable no debers ser mayor

a 25.

i

it
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TL: Longitudes de Tubos deseadas, ft.
A esta variable es posible darle un mdximo de 10 valores diferen-

tes.

El formato para alimentar las variables antes mencionadas es como

se explica a continuacidén:

TARJETA % 1:

$DATOS TSAL=Xx.A,TEACON=X.2,PVCON=A.L,PURGA=A.2,ITUB=¢,SEND
en donde:
¢ = NOmercos enteros.
i.4 = NUmeros reales.

Solo en el caso de que ITUB = 1, se deberd agregar las siguientes
tarjetas:

TARJETA & 2;

$TUBCON NLT=e,NDT=e,TL=Ly,Ll2,Ls, . . « ,LlyppSEND
en donde:
2 = Nfimeros enteros.
Ly,L;,L3 = Longitudes de tubos propuestas.

NDT TARJETAS:

Por medio de estas tarjetas se alimentan los pares de valores pa-
ra difmetro de coraza/nimero de tubos. El formato de lectura de es
tos datcs es I5 para el nGmero de tubos y F7.7 para el didnetrxc de
la coraza correspondiente. El nlGmerc de tarjetas alimentadas debe
rd ser igual al valor asignado a la variable NDT de tal forma que
si €ésta es igual a 3, tendremos:

TARJETAS ¥ 3,4,5:

L2345C78
»
-

3

¥

E A S S LX) en donde: £ = Nmere de tubos ({entero)

E A X ¥ %X A r.axnttr = Didmetro de la coraza en in.
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APENDICE B: SUBRUTINAS AUXILIARES.

B.1 SUBRUTINA ADIARB:

En esta subrutina se efectila el cilculo iterativo de la tempera-
tura de reaccidn adiab&tica, es decir, la temperatura mixima que
se alcanza cuando el recipiente en donde se lleva a cabo la reac
cifn no intercambia calor con los alrededores y ademds no se pre
sentan otros fentmenos tales como eléctricos, de trabajo, de ioni
zacibn, etc. En el cdlculo de la temperatura de flama adiab&tica
para las reacciones de combustién, comeo lqﬁ que se llevan a cabo
en el Horne Claus (Cap. V), se supone ademis que existe una com
bustifn total. .

El cdlculo de la temperatura de reaccidn adiabdtica es de gran u
tilidad para seleccionar los tipos de materiales que deben espe-
cificarse para el recipiente en donde se lleva a cabo la reaccidn
ya que esta temperatura es la mdxima que, desde el punto de vis-
ta termodinémico, p ede lograrse en el proceso.

El principioc en el que se basa el cilculo de la temperatura de
reaccifn adiab&tica consiste en suponer gue toda la energfa des-
prendida de la reaccisn a una cierta temperatura de referencia,
mds la energfa gque se introduce con la corriente de alimentacién
(relativa a la misma temperatura de referencia) se¢ encuentran dis
ponibles para aumentar la energfa de los productos. Para un sis-
tema en operacién continua este balance de energfa se representa

por: ®
Ty Ty
aHPL%.l‘SB ‘:‘H"‘g:;:.xs - sz‘ze.:s = - e - o (8.1)
en donde: T,
AJQ43&3= Entalpfa total de los productos a la tempera

tura adiabdtica (Tp) relativa a una tempera-
T tura de 298.15°K, Kcal/hr.
Aﬂﬁﬂ i_f Entalpfa total de los reactivos a la tempera
tura de alimentacifén (T1) relativa a una tem
peratura de 298.15°K, Kcal/hr.
Cambio de entalpfa debidoa 1las reacciones a
una temperatura de 298.15°E, Rcal/hr.

I

238,15
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Antes de aplicar la ecuacifn B.l para la determinacifn de la tempe
ratura de reaccifn adiabidtica es necesario recordar gque para una
reaccibn exotérmica, como las del proceso Claus, el calor de reac-
cién QR es negativo y los productos estardn a una temperatura ma-

yor que los reactivos.

Por otra parte, la forma de calcular cada uno de los términos de di
cha ecuacibn, en un sistema de operacidén continua es

(13

Tz n

lezee‘.xs:‘,;,%m’rz - Hz”'lgpj_wp,i . . . - {B.2)
AH s £ H. N
‘tlzsa.xs ifi( Ty ~ 2”.,_5)&.,:“&;_ ... (8.3)

i n
= A - b3 . . e . -
Qg = E(BHE P o EOHE ¥ e (8. 4)

en donde:

T, = Temperatura de reaccidén adiabdtica, *K
T:L = Temperatura de alimentacidén al sistema, 2X
= Cambio de entalpia del {-&simo producto desds

(HTz - stms)Pi =
la temperatura de referencia hasta la tempera

tura Ty v Kecal/mol
G{Tl - Hm.m),% = Cambic de entalpfa del 4f-&simo reactivo desde
la temperatura de referencia hasta la tempera

tura Ti » Kcal/mol
W p; = Flujo molar del {~-8simo producto, mol/hr
Wy, = Flujo molar del £ ~&simo reactivo, mol/hr
(LH 0,233.15) pi = Calor de formacifn estdndar del 4-&simo produc
to a 298.15°K , Keal/mol (como gas ideal)
(8HT a) n; = Calor de formacifn estindar del J{-ésimoreacti

vo a 298.15°K , Kcal/mol ({como gas ideal)
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Sustituyendo las ecuaciones B.2, B.3 y B.4 en la ecuacién B.l te

nemos:

n _n _ _n . v e
i;zf( iy, - staﬂs,”x’.wp«i -i:%(HTi Hzaa.xs)k‘._w,% &%}Aﬂﬂnga.xs}pi%i zﬁ‘wﬁozsa.xs’”-iwﬂil
. - . « (BS)

rearreglando, se llega finalmente a:

Sl = Hasez] + (0HE Ve = Xl = Hasead + (065 )1 W,

. « . e s i%‘s)
que representa el balance de energfa para un sistema de reaccidn
adaiabdtica. Por lo tanto, lasolucifn de esta ecuacifn nos dard
la tempexatura final de los productos de reaccién.

Para resolver la ecuacidén B.6 la subrutina ADIAB recibe los gi--
guientes datos:
' -~ Temperatura de alimentacifn al sistema,
- Vector de flujos molares de los reactivos, y
-~ Vector de flujos molares de los productos.

La temperatura ds alimentacién T; se envia a la subrutina ENTAL
en donde se realiza el cdlculo de los cambios de entalpfa més los
calores de formacién para cada uno de los reactivos, para después
multiplicar cada uno de estos valores por el flujo molar del reac
tive correspendiente y sumar estos productos de acuerdo al térmi
no del lade derecho de la ecuacién B.g. Una vez conocide este va
lor, se procede a encontrar una temperatura T3 tal gue el valor
del término del lado izguierdo de la ecuacitén del balance de ener
gfia sea iguval al valor calculado para el lado derecho.

Debido al cardcter de la informacién disponible en la subrutina
ENTAL, la determinacifn de la temperatura de reaceifn adiabdtica
Tp implica un mBtodo iterative. Para facilitar la explicacidn de
este métodeo, supengase gue la ecuacién B.6 puede escribirse de la
siguiente manera:

A (Tz) = B (T]_)
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Entonces, para encontrar una T tal que se cumpla la igualdad de
esta ecuaci®n, se debe suponer una temperatura y efectuar el cdl
culo del t&rmino A, si este valor es igual al del término B8 den-
tro de los i1imites de tolerancia el problema se habrd terminado,
sin embargo, en el casc contrario habri dos alternativas para se
leccionar la siguiente suposicién de Ta:

a) A > B: En este caso se deberd disminuir sucesivamente T,
hasta una temperatura a la cual se alcance la con
vergencia o bien se invierta esta desigualdad; en
este punto se dice gque la solucidn estd limitada

-

entre Ty, ¥ Tk—!'

b) A < B: En este caso se debexd aumentar sucesivamente Tp
hasta una temperatura a la cual se alcance la con
vergencia o bien se invierta esta desigualdad; en
egte punto se dice gue la solucién estd limitada

entre Ty ¥ Tpog-

Una vez que la solucién ha sido limitada entre el rango Tp ¥ Th-!
se procede a utilizar el método del punto medio para encontrar la
nueva temperatura supuesta. Este m&todo consiste simplemente en
sacar el punto medic entre los limites, esto es:

o= TRl P T b1+ 2
2 2 N 2

en donde:
= Nmero de iteracién.

Supongase gue para esta nueva temperatura supuesta el resultado de
evaluar la funcifn A es A < B; entonces, l&gicamente, ahora la so
lucibn estd limitada por ta ¥y Ty por lo que se substituye £y por
Tz ¥ se vuelve a sacar el punto medio entre los nuevos limites. Es
te procedimiento se repite hasta alcanzar la ceonvergencia deseada,
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B.2 SUBRUTINA EQUIMO:

Como se explicd en la descripcifn de la subrutina MINER (Cap. IV

A) el m&todo de Minimizacién de Energfa Libre para el cdlculo de
la composicifn de equilibrio regquiere de una composicién de equi
librio supuesta que cumpla con las restricciones del balance de
masa para iniciar los cilculos.

En el programa de computadora propuesto en esta tesis, la compo-
sicidn inicial supuesta puede ser alimentada al programa median-
te una tarjeta de lectura de datos (en el caso de gue IYSUP = 1,
ver Apéndice A), © bien utilizando la opcifn IY¥YSUP = 0 en cuyo ca
so se hace uso de la subrutina EQUIMO para proponer la composi-
cifn de eguilibrio inicial.

En el primer casc es indispensable hacer estimaciones a mano ©
contar con cilculos previos gue muestren una comgposicién cercana
al equilibrio o cuando menos que cumplan con las restricciones del
balance de materia. Sin embargo, con el uso de la subrutina EQUIMO
80lo se requiere el suminisgtro de un factor de conversién (FCON)
y de la composicitn de la corriente de entrada al equipgo a simu-
lar, para que esta subrutina calcule por si sola una composicién
de equilibrio inicial que cumpla con la restriccifn establecida
¥ que ser& tan cercana al equilibrio como el factor de conversibn
supuesto lo sea. Es importante hacer notar gue esta subrutina cu
£nta con un valor de proteccifn de 0.6 para el factor de conver-
5ifn, el cual seri utilizado en el casc de gque no se suministra-
rd un valor para esta wvariable.

L8s cdlculos de esta subrutina se basan en el balance de materia
de las siguientes tres reacciones gue, aungue el sistema reaccio
nante de una planta Claus es muy complejo, son las mis importan-

tes:

st + 1.5@’; Ao SDZ + Hzo » R w » oW . (5~? 3
EH?_S + SO: Epse: o %‘SX + 2“20 » & 3 ¥ ¥ = = (8'8)
CHy +20; =P~ COz + 2Hz0 + « « « + « =« (B.9
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B.2 SUBRUTINA EQUIMO:

Como se explicd en la descripeifn de la subrutina MINER (Cap. IV

A) el método de Minimizaci6n de Energfa Libre para el cdlculo de
la composicifn de equilibrio requiere de una composicidn de equi
librioc supuesta que cumpla con las restricciones del balance de
masa para inieciar los cilculos,

En el programa de computadora propuesto en esta tesis, la compo-~
sicibén inicial supuesta puede ser alimentada al programa median-
te una tarjeta de lectura de datos (en el caso de que IYSUP = 1,
ver Apéndice A), o bien utilizando la opei6n IYSUP = 0 en cuyo ca
so se hace uso de la subrutina EQUIMO para proponer la composi-

cién de eqguilibrio inicial.

En el primer casc es indispensable hacer estimaciones a mano o©
contar con cdlculos previos gue muestren una composicifn cercana
al equilibrio o cuando menos que cumplan con las restricciones del
balance de materia. Sin embargo, con el uso de la subrutina EQUIMO
s8lo se requiere el suministro de un factor de conversidn (FCON}
vy de la composicitn de la corriente de entrada al eguipo a simu-
lar, para gque esta subrutina calcule por si sola una composicién
de equilibrio inicial que cumpla con la restriccifn establecida
¥ que gerd tan cercana al equilibrioc como el factor de conversidn
supuesto lo sea. Es importante hacer notar gue esta subrutina cu
enta con un valor de proteccifn de 6.6 para el factor de conver-
5idn, el cual serf utilizado en &l caso de gque no se suministra-
r& un valor para esta variable,

LBs cilculos de esta gubrutina Se basan en el balance de materia
de las siguientes tres reacciones gue, aunque el sistema reaccig
nante de una planta Claus es muy complejo, son las mis importan-

teg:
st + 1056; mf" SQZ -+ 3120 = & B " 2 » = (5.7}
2Ha8 + 80 =i %Sx + 21450 s e » & = s @ {n.g}

CHy +20; ——F COz + 2Hp0 » + = « « = o (B.)
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Basdndose en el hecho de gue los hidrocarburos reaccionan mis rd
pidamente que el Acido Sulfhfdrico con el OxIgeno, el primer pa-
so consiste en c&lcular el Oxigenc consumide en la reaccién B.9

vy restarloe al flujo de entrada de acuerdo a la siguiente ecua
cibn:

e e
10 20, = 2%CHY . . v v 4 0 4o~ . . (B.10)

Asf mismo, se calculan los flujos de salida de esta subrutina, ©
sea, las composiciones de eguilibrio supuestas para las demis es
pecies involucradas en la reaccién B. 9 de acuerdo a las sigui
entes ecuaciones:

-

300p =%0y +%Hy -+ 4 .« 4 s . - . (B.11)
‘cHy = 0.0 N 108 T |

SHy0 =%Hy0 + 2#CHY - .+« - 4 o - - . (B.13)

El segundo paso consiste en calecular los cambios de composicidn
de las especies involucradas en la reaccién B.7 ., consideram-
do que todo el oOxigeno remanente reacciona con el Acido Sulfhidri
coc presente en la corriente, esto es:

*Has =%H3s ~'03/1.5 . . . . 0 .. . o (B.14)
502 = 0.0 “ e 2w s s s (B.15)
50, =%0, +'0,/1.5 « - . - . . . . . (B.lg)
90 =iH0 +705/1.5 +« « ¢ 4 .0 - - . (B.1T)

Finalmente se hacen los cidlculos correspondientes a la reaccibn
8.8 + para lo cual, por simplicidad se considera gue la dnica
forma alotrdpica de azufre formada es la diatdmica, mientras gue
las formas Sg ¥ Sg permanecen constantes. Entonces, a partir dal
factor de conversifn (FCON), es posible calcular las cantidades de
HpS ¥ SO, gue reaccionan, las cmales al restarlas a2 las ya exis-
tentes nos dardn las composiciones de eguilibrio supuestas para
estas aspecies . Asf mismo, es posible caleoular el Azufre vy el A-
gua formados por esta reaccidn, esto es:
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R ="HoS # FCON - «» = » « + » « =« (B.13)
4Hy8 =lHps - R e e e e e e e (.19 )
4505 =180 ~ R/2.0 e e e e e e e . {B.2%)
4420 =%H0 + R e e e e e e e (B.21)

359 =% + 0.75%R  « « & « + o+ « o {8.22)

en donde:

R = Moles de H»S que reaccionan.

FCON = Factor de CONwversitn.

Por otro lado, se tiene que para el resto de las especies:

'ANz UQNZ « e s ® ¥ B = 8 € e e o 13.23 ’
‘636_ :2236 e 5 a & & ®m ® ¥ s = = @ {(B.24)
658 3258 s & » » > » & & T 9w = = (3.25 )
éc:sz IeC52 e » w e+ w % 2 s a &« & & (B¢26 ’

308 =%C08 =+ 4 s e v v o ox o« - - (B.27)
en donde para todas las ecuaciones anteriores:
2 = Entrada.
4 = galida.

1.2 = Composicicnes intermedias.

A manera de aclaracifn, cabe mencionar que en las ecuaciones antg
teriores las diferentes especies guinicas fueron renresentadas por
st notacidn quimica para una ficil identificacién y que s&lo ropre
sentan los moles que se forman o reaccionan; asf, por =jexple, en
el caso de la ecnacién B.11l gse tienc que el CO3 que entra mis el
preducide por la reaccidn B. 9 es igual al COa de salida o gz
eguilibrio. El €0 producide es posible representarlc gon {3 ya
gue un mol de &ste Gltimo produce un rol de CO,.

-
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B.3 SUBRUTINA EQUIAZ:

Como se ha men<ionado anteriormente, el Azufre en fase vapor se an
cuentra formando una mezela en equilibrio de sus diferentes formas
alotrépicas; teniendose que, a las condiciones de operacifn de las

plantas Claus, las cspecies de Sg, S; vy Sp son las mds abundantes¥™

El equilibrio de dichas especies alotrdricas depende de la tempera
tura y de la presién parcial total del Azufre dentro del sistema,
por lo gue, para evaluar el eguilibric se regresionaron los datos
de fraccién mol contra temperaturaupara cada una de las tres espe-
cies de Azufre consideradas, encontrandose las siguientes expresio

nes:
para Sp:
tn v, =A+ 2+ S+ BLE
gy = A4+ T4 St Zeb Ee - - e s e e e (8.28)
para Sg Y Bg:
4. = A+ BT + CT* + DT* + ET* . . . . .. ({B.29])

en donde:

i

S

e

1t

Porcientc mcl calculado para cada especie.
Temperatura, °F

En la figura B.l1 ., se presantan las curvas de equilibrio en fune-
cidn de la temperatura para las diferentes especies alotrépicas de
Azufre, mientras gue en la tabla B.t se encuentran tabulados
los valores de las constantes de las ecuaciones gue representan es
te equilibric a 1 atm de presidn.

a pesar de que el coeficicnte de correlacifn obtenido para estas g
cuaciones fué muy bueno, la suma de los porcentajes individuales no
25 exactamente igual a cien, por lo gue os necesario normalizar los
valores obtcnidos, Para ello, se dividen cada uno de estos valores
entre la suma de los mismos y se multiplican por cien, es decir:

ST = Eggj_ @ 3 ® % w4 W e g s e e iB-SO)



FRACCION MOL

o 3 3 X 1
383 420 4T3 830 330 45 k{ele] bt L] 43 2”720 b 21 1030 1090

TEMPERATURA °K

FIGURA B.i EQUILIBRIO EN LA FASE VAPOR PARA LAS PRINCIPALES ESPECIES DE
AZUFRE



en donde:

y *
Un; = 7;% * 100 . -

Zyn; = 100

255

(8.3 1)

ST = Suma de los porcentajes calculados.
yn; = Porciento mol normalizado de la L-E

sima especie de Azufre.

La composicifn de Azufre obtenida de esta forma corresponderia al
caso de que la presifin total del sistema se debiera solamente a és
te, es decir, que en el sistema solo existiera Azufre. En. el caso
contrario, serd necesarioc modificar esta composicifén de acuerdo a
la presibn parcial del Azufre y la composicién de los demds compo
nentes, lo cual se lleva a cabo dentro de la subrutina ROCIO, que
es la que hace uso de estas composiciones.

Esta subrutina regquiere como Gnico dato la temperatura a la cual
se desea calcular el equilibrio.

TABLA B.1

CONSTANTES PARA EL CALCULO DEL EQUILIBRIQ

DE LAS ESPECIES ALOTROPICAS DE AZUFRE

CONSTANTES s S Sa
A 8.3541031 17.856209 87.153299
B -6943.313 ~7.7642053%10"% 4.178522%102
c 741318.290 3.2991874%10™4 -2,4414646+10™%
D 1.362252010°  -2.7514032+1077 2.0136666%10"7
E -2.5085495+103%  6.3966142+2071  _5,4816336+107 1}
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B.4 SUBRUTINA FACTOR:

En esta subrutina se efectlia el cdlculo del factor de friccidn ne
cesario para evaluar la caida de presibn dentroc de los tubos de
de los equipos de transferencia de calor, como lo son la Caldera
Recuperadora de Caler y los Condensadores de Azufre.

Como se recordard, cuando un flufdo pasa a través de una tuberfa
experimenta una cafda de presifn, la cual estdf en funcidn de la
rugosidad de la tuberfa y del nfimeroc de Reynolds?®®.

Cuando el flufdo £fluye a régimen laminar, es decir, con un nime-
ro de Reynolds menor de 2300, es posible calcular el factor de £ric
cifn por medio de la ecuacién de Hagen-Poiseville :

e - B.32)
T DGTu (

en donde:

Factor de friccifn.
Didmetro del tubo,

Masa velocidad,
Viscosidad,

Nimero de Reynolds = Re

H

H

G O o
il

4
L]

v}
(]
~
T
L

En el caso de gque el nGmero de Reynolds de un flufdo sea mayor de
2300, se tiene gue &ste fluye con un régimen turbulento y el fac
tor de friccién puede ser calculado por medio de dos ecuaciones.
La primera es la ecuacifn de Drew, Koo y McAdams {ecuacidu B.33,
la cual se aplica en el casc de que se utilicen tubos de poca ru
gosidad, los cuales provocan bajas cafdas de presién a través de
los egquipos de transferencia de calor®

0.125
Rél32

§ = 0.0014 +
Por otra parte, cuande se utilizan tubos con paredes de mayor ru
gosidad y gue por tante producen una mayor caida de presién, para
las mismas condiciones que el caso anterior, se recomienda utili
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zar la ecuacién de Wilson, McAdams y Seltzer para tubos de hie-
¥Xre y acero comercial® :

0.264

R 2.0'42

§ = 0.0035 + s e e e s (8.24)
Estas tres ecuaciones se aplican con buenos resultados cuando el
flufdo fluye en forma isotérmica.

Para flufdos que experimentan transferencia de calor dentro de
la tuberfa, Sieder y Tate correlacionaron los factores de fric-
cién graficados en la fig. 26 de la referencia® en forma dimen
sional (ft2/pulg?).

Debido a gue en la referencia mencionada no se dan los valores
de las constantes que representan dicha grdfica, se procedid a
correlacionar esta grifica tomando como modelo las ecuaciones

B.32 B.34 ; teniendose gue para flufdos a régimen lami-
nar la ecuacifén del factor de friccibn es:

= 03 B.3
§ s e e e e s s o« - -« (B.35)

Por lo que se refierec a fluidos en régimen turbulento, solo se
regresiond la curva correspondiente a tuberfa comercial de ace-
ro y hierro, ya que es el material mis utilizado para los egui-
pos de las plantas Claus; la correlacidén cbtenida fue:

§ = 1,108559 x 10™* + 8.3617071 x 10-°

Rac-‘i 2
- s . (B.36)

LI

El factor de friccifin calculade con estas ecuacicnes tiene las di
mensiones de £t?/in?.

Para la evaluacitSn del factor de friccibn, esta subrutina requig
re como datos la masa velocidad y viscosidad ‘del fluido asf como
el difmetro de la tuberfa. Con estos datos se calcula primeramen
te el nimerc de Reynolds de acuerdo a la siguiente ecuacién:
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Re =G-D ., ., . ... . ... (B.37)

en donde:
G = Masa velocidad,
D = Diidmetro de la tuberia,
i = Viscosidad del fluido

Si el n@mero de Reynolds resultante es menor a 2300 se utiliza la
ecuacifn B.35 para evaluar el factor de friccién (régimen lami
nar); en el caso de que sea mayor, se utiliza la ecuacién B.36
{régimen turbulento).
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B.5 SUBRCTINA ROCIO :

En esta subrutina se evalfia el punto de rocio de la mezcla gas/va-
por, en base a su contenido de Azufre y a una presidn dada.

Como se recordard, el punto de rocfo es aguel en el cual el siste-
ma se encuentra saturade y donde con una pequefifsima disminucibnde
la temperatura, se iniciaria la condensacién® * ¥ ¢ en este caso par

ticular, la condensacibn del Azufre.

A las condiciones de operacifn de las plantas Claus {aprox. entre
120 - 1250°C y 1 - 1.5 atm), todos los componentes de la mezcla ga
seosa, a excepcitén del agua y el Azufre, se comportan como gases y
ne como vapor, sin que haya posibilidad de condensacién. En cuanto
al agua,estas condiciones hacen que se encuentre como vapor sobre-
calentado, por lo gue tampoco presenta pogibilidades de condensa-
cidn. Asi, en la evaluacifn del punto de rocfo de la mezcla, se con
sidera al vapor de Azufre como finico componente susceptible de con
densacifn y al resto de los componentes como incondensables.

De esta forma se tiene que mientras la composicifn de las especies
gaseosas de Azufre varia con la temperatura, la composicifn de los
incondensables permanece constante, pudiendose establecer lo siguien

te:
Ny =Ny + Ny . .. ... (38)
NA"’NT'yA v b e e s = oe w e (B.39)
yA=z_:g%': * P & e s s 3 a2 w = (B.@O)
en donde:
NT = Moles totales del sistema
Ny = Moles totales de incondensables
Nj = moles totales de Azufre (S3+5g+Sg)
yp = Fraccidn mol total de Azufre

Np; = Moles de la (-€sima especie de Azufre

Sustituyendo la ecuacifn 8. 3% en B.40 y simplificando se obtiene:

NT’-J—eEL @ = ¥ ® ® 3 & & & = (8.41,
L- ¥a
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Para evaluar el eauilibrio de las diferentes especles de Azufre con
sideradas a una temperatura dada, se utiliza la subrutina EQUIAZ, la
cual se explica en la secci6n B.3 de este apé&ndice.

Considerando un comportamiento ideal de los gases dentro de la plan
ta Claus, es posible aplicar la ley de Dalton, la cual establece que
la presibn total de un sistema, para una mezcla gasecsa, es igual a

la suma de las presicnes parciales de cada uno de los componenteé%

PT :zp{ L] »’ . - s » FY » - F (5-42)

P’éz PT-QI{ e« + ® & &« s » = x A (Bb4_3)

(= bi

LL— 12','!— e 2 & ¥ & e« 2 » e » (B~44)
en donde: T

PT = Presifn total del sistema

{L= Presifn parcial del 4-8simocomponente

]

Fraccifén mol en la fase gaseosa del 4-
€simo componente

e

Por otra parte se tiene aue en el punto de rocic la presidn parcial
de un componente en la fase gaseosa es igual a la presifn de vapor
del mismo, siempre v cuandc condense como componente puro y la presisn

sea baja, esto ed? "N

?%S P.(: - - - = - - - - - - (BQ‘S)
de agui que la ecuacibn B.44 se convierta en:
Po
yaé: —5; » * a &« & 5 u 4 = (3.46)
en donde:

P¢= Presifn de vapor del {~&simoc componente

Tomande en cuenta que Zy;= 1 y con la eccuacién B.46 se llega a:

‘P,O ~
gz-"*i"*—-’—g L N (3-47)

LI N

en donde:x

PR = PresiSn de vapor del hzufre
4y = Fraccién mol total de incendensables
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“omc se menciond en el capitulo VII, el Azufre lfgquido estd formado
por cadenas polimeras de Sp y anillos de Sg , mientras gque el vapor
estd formado principalmente por S2 , Sg v Sg . Debido a esta carac-
terfstica se complicarfan los cdlculos del equilibrio liquido-vapor;
sin embargo, en la determinacién del punto de rocfo se solventa di-
cha complicaci6n realizando un balance de materia del Azufre en el
vapor -descrito en seguida~ utilizando las ecuaciones planteadas an
teriormente, eliminando asf la necesidad de conocer cualguier propie
dad del liquido.

Para poder evaluar la presién de vapor del Azufre a una temperatura
ddda, se correlacionaron los datos encontrados en la bibliografia“,
agbteniendose el mejor coeficiente de correlacién para la siguiente
expresién:
; 1368.08312 621926.76562
LogPy = 3.10438 - " - -

(B.48)

en donde:
P} = Presidn de vapor del Azufre, atm
T = Temperatura, °K

Por otra parte, es importante hacer notar gue en el cdlculo de la pre
sién parcial del Azufre, utilizando la ecuacidn B.43, la fraccién mol
utilizada deberd correspeonder a la total, es decir, consgiderando to-
das las especies de Azufre existentes en la simulacién (ec. E.41).

Tomando en cuenta lo anterior, es posible evaluar el punto de rocio
del Azufre, lo cual deberd hacerse en forma iterativa, ya que al va-
riar la temperatura se ven afectados: el eocuilibrio de las diferentes

especies de Azufre, la fraccidn mol total y la presiSn parcial delmis

mou .

El mé&todo utilizado aqufl es el conccido por el nombre de Método de la
Biseccién, el cual aplicade en este caso particular es el siguiente:

1.~ Establecer las temperaturas T; y Tz como cotas inferior y su
perior respectivamente, dentro de las cuales se encuentar la
rafz gue se busea.

2.~ Calecular el punto medio T, cormo estimacidn a la rafz buscada
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Ll

3.~ Evaluar la presién de vapor (ec. E.438) v el ecuilibrio de

las esnecies de Azufre (Subrutina EQUIAZ) a la temneratu~
T3.

4.~ Con los valores cobtenides en el punte anterior, estimar la
fraccibn mol total del Azufre utilizando la ecuacidr B.46
y los moles totales del sistema con la ecuacibn B.4l. En
seguida, calcular los moles de Azufre mediante la ecuaci-
6n B.39 y calcular la masa que le correspende.

5.~ 81 la diferencia absoluta entre la masa de Azufre calcula
da en el punto 4 y la masa real existente en el sistema es
menor que cierta tolerancia, se habrf encontrade el punto
de rocfo con lo que se dan por terminados los cdlculos.

6.~ En el caso contrario, se termina si la masa calculada es
mayor o menor a la real.
81 es mayor, se tiene que la temperatura de rocfo es menor
oue la temveratura T, por lo gue esta dltima se fija como
nueva cota superior, es decir:

Ty = T3

51 es menor, indica cue la temperatura de rocic esta lo-
calizada entre las temperaturas T, como cota inferior vy
T2 como cota supericr, por lo que:

Tl = T3

7.- Una vez establecidos los nuevos lfimites, se reinician los
c¢flculos a partir del paso 2.

En este programa las temperaturas Tl Yy T, que sirven como lfmites
para iniciar los cdlculos se fijaron considerande las temperaturas

de congelacién v de ebullicifn a una atmSsfera para el Azufre puro

de tal manera gue se tiene™ :
Ty = 392 °K (246.1 °F)

Ty = 718 °K (B832.3 °F)

Es3to se b2sa en el hecho de aue 2 las presiones de operacidn de los
condensaderes la presién parcial del Azufre en la mezelagaceosimm
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ca seri mayor a una atmbsfera y por lo tanto su presibdn de wapor en el
punto de rocio tampoco lo serd y ya que a 718 °K la presi6n de vapor
del Azufre seria igual a una atmbsfera, es vdlido fijar esta tempera-
tura como limite superior. Por otra parte, las temperaturas de opera-
cibn existentes no permitirfan la congelacifn del Azufre liquide for-
mado, por lo gue también es viilido suponer al punto de congelacifn co

mo limite inferior. ,

¥

En el inciso 4, para calcular la masa del Azufre es necesaric calcular
el peso molecular del mismc, considerando teodas las especies existen-
tes. Para ello se utiliza 2l eguilibric calculade con la subrutina E-
QUIAZ, el cual se da como fraceibn mol de cada especie, de tal forma
que para calcular el pesc molecular premedio se tiene:

PH, = EIPM;e2g . . . . .. ... (B49)
en donde:
?ﬁg = Peso molecular promedic del Azufre
PM, = Peso molecular de la 4-&#sima especie
de Azufre
z;= Fraccién mol al equilibrio de la &i-&

! sima especie de Azufre
Por lo tanto, la masa total de Azufre calculada serd:
‘:A = ?F;A » ‘[“A - ~ - . . - #* - - fB.SO)

Para realizar todos los cdlculos descritos, la subrutina ROCIO requie
re como datos: la masa de Azufre real en la fase gaseosa, la presién
total del sistema, los moles totales de los componentes incendensables
vy el peso molecular de cada cspecie de Azufre.
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B.6 SUBRUTINA VAPOR:

Esta subrutina tiene como finalidad la de efectuar los balances de
materia y energfia para conocer la cantidad de vapor saturado que se
genera en la Caldera Recuperadora de Calor y en los Condensadores
de Azufre.

Para el cdlculode dicho vapor saturado es necesarioalimentar @ es—
ta subrutina los siguientes datos: temperatura del agua de entrada
al sistema, presifn deseada del vapor a generar, cantidad de calorx
disﬂpnible (calculada en las subrutinas CALDER o CONDEN seg(in sea
el caso) y el porcentaje de purga deseado. Con estos datos se efec
tGan los balances de materia y energia por el lado de la envolven-
te (lado del agua) del equipe para calcular la cantidad de vapor ge
nerado y la cantidad total de agua requerida.

Como se recordari, la purga <onsiste en drenar en forma contlnua
cierta cantidad de agua a las condiciones de saturacién con el £in
de evitar o disminuir la acumulacifn de materias incrustantes, lo-
grando con ellc una mejor transferencia de calor y una vida Gtil de
los equipos m&s larga. Generalmente la cantidad de agua drenada co
rresponde 2 un 10% de la cantidad total de agua alimentada, sin em
bargo puede variar seglin las necesidades®.

La figura B.3 representa un sistema de produccién de vapor si-
milar a los utilizados en las plantas Claus

FIGURA B.3 v
7] %,
Ty T2
C ————— [ madiie c'l'
P1 P2
1&1P€ r
en donde: A D

A = Flujo total de agua limentada
P = Purga.



Vv = Flujo total de vapor generado.
C,C*'= Corriente de proceso a la entrada y salida
del equipo respectivamente.
Tl,T2 = Temperaturas para las corrientes C y C' res-
pectivamente.
Py.P5 = Presi6n para las corrientes C y C' respecti-
yamente.
T, = Temperatura de entrada del agua.
P, = Presibn de entrad del agua.
Ty = Temperatura de saturacidn.
Py = Presifn de vapor.

Para este sistema el balance de materia por el lado del agua cstd
representado por:

A=V +D v e e e w s s s e e {B.51)
D = fpA {B.52)
en donde:
§p = Fraccién de purga.
Subtituyendo la ecuacidn B.52 en B.51 tenemos:

v

A, = m‘ 2 & » B e s e & = = (B-S:)

Ahora subtituyendo B.53 en B.5¢ se llega a una expycesisSn del
flujo de purga en funcidn de la cantidad de vapor preducido, es de
cir:

D:-l—_é:%gv * * e » @ » & e ‘8054)

Por otra parte el balance de energfa por el lade del agua estd re-
presentado por:

QT o+ AHA = DHD + VHV 4 e w % o = @ (5-55)

HA - CP(TQ - TR) s « & & » @ (B.SG)

HD = CP(TA - TR) 4 & = w = w (8057'
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Hey=Cp(Ts = Ty) + 2y . . . . (B.58)
en donde:
T, = Temperatura de referencia.
0p = Calor total trasferido por la corriente de
proceso.
i, = Calor latente de vaporizacién.
Sustituyendo las ecuaciones B.53 ¥ B.54 en B.55 , tene-
mos:
Oy + T—vé Hpy = 'f’.:ﬂg—VHD + VHy o . {(B.59)
P 14
rearreglando,
Lo Paq = gafn + (1 = fplHy = Hp . (B.60)

Sustituyendo las ecuacicnes B.55 , B.57 y B.b% en B.60
tenemnos:

-1-—;,—3-8% = §pCp{Tg=Ta) + CpUT4=Ty) = {pCp(Ts=Ty) +

+ (1=fp)hy = CP(Te=Ty) . .+ « . o . .. (B.51)

Cancelando términos iguales y rearreglando para obtener la canti
dad de vapor producido, V, se llega finalmente a:

- dr
T .
T=gpPTs = Tad * 2y

Como puede verse en esta Ultima ecuacién, para calcular la canti
dad de vapor preducido e s necesario conocer la temperatura de sa
turacién (T;) que corresponde a la presidn de saturacidn (P3) de
seada del vapor gque se estd generando, as{ como el calor latente
de vaporizacifn a las condiciones de operacién (3y). Sin embargo,
no ser& necesaric alimentar estos datcs a la subrutina, ya que &g
ta cuenta con dos correlaciones; una para la temperatura de satu

v

. . (B.€2)
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racién en funcifn de la presién de saturacién (ecuacién B.v3),

y otra para el calor latente de vaporizacién en funcibn de la tem

peratura de saturacién ({ecuacibén B.64).

Para encontrar estas correlaciones se regresionaron los valores de
temperatura de saturacifn y calores latentes de vaporizaciln com-
prendidos entre 14.696 y 308.82 psia¥ , obteniendose un mejor coe
ficiente de correlaci®fin para los siguientes polinomios:

B Ty = 4.7362381 + 0.23717625 &n Py — 1.693701 * 107 (&n Ps)?.

- - - ‘8163)
Ay =-6042.112 + 2665.5667 &1 T5 - 253.5663(fn Tg)? (B.64)
en donde:
Ts = Temperatura de saturacidn, °F.
Ps = Presifn de saturacién, psia.
Ay = Calor latente de vaporizacién, BTU/1b masa.

De ésta forma, se tiene que el algoritmo de cdlculo consiste pri-
meramente en calcular la temperatura de saturacién del vapor {ec.
B.63) , para después calcular el calor latente de vaporizacién

(ec. B.64 ) . Una vez hecho lo anterior se procede a sustituir es

tos valores calculados junto con los datos alimentados a la subru

tina en la ecuacifn B.62 vara calcular la cantidad de vapor ge

nerado y finalmente calcular la purga y el flujo total de agua a-
limentado y asi concluir el balance de masa para el lado de la en
volvente de los condensadores o de la caldera segin sea el caso.



APENDICE C: BANCC DE DATOS.

Este banco de datos consiste en una serie de ecuaciones gue regpre
sentan la variacién, respecto a la temperatura, de las diferentes
propiedades termodinfmicas de los 12 compuestos disponibles 2n cs
te programa para simular plantas Claus. Todas estas pcuaciones fue
ron encontradas a partir de una regresidén por el método de minimos
cuadrados de los datos reportades en las tablas de propicdades tor
modindmicas que se encuentran en la literaturd?HBBisHNu

Para tener una mayor flexibilidad, este banco de datos fue dividi
do en las siguientes subrutinas:
Subrutina SFEL: Cilculo de las Funcicnes de Energfa Libre.
Subrutina ENTAL: Cilcule de las Entalpias.
Subrutina PCP: Cdlculo de las Capacidades {alerificas.
Subrutina PCTC: Cdlculo de las Conductividades Térmicas.
Subrutina PVIS: Cdlculo de las Viscosidades.
Subrutina PDENS: Cdlculo de las Densidades.
Subrutina NOMBRE: Asignacifn del nombre a las especies.
Las cinco primeras subrutinas trabéjan en forma similar a la sub-
rutina NOMBRE, es decir, por medioc de la proposicién GO TO CALCU-
LADC y el vector IDENT (Identificador de compuestos) se va forman
do un vector gue contiene los valores de la propiedad reguerida a
la temperatura deseada de los diferentes compuestos involucrades.

C.1 SUBRUTINA SFEL:

Dentro de esta subrutina se lleva a cabo el cdlculo de las funcip
nes de energia libre que ge utilizan en el método de minimizacifén
de energfa libre de Gibbs. Como se vid en el capftulo IV (Sub~
rutina MINER), la contribucidn de una espesie gaseosa a la energfa
libre total del sistema estd dada por:

oy
t?;_cx,‘jcii-&a?i).....‘..... (C.1}

en la gue:
T A L (¢.2)
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en donde:
‘é%)i = Funcidn de Energiz de Gibbs estdndar de la
i-&sima especic gaseosa como gas ideala la
temperatura T ¥ 1 atm. de presidn.

P = Presién total del sistema, atnm.

Por otra parte, el término de Energfa de Gibbs se define de la si

guiente manera? ¥:
G 1 G’% - ‘{?m 15 1 AH%!:M.,;FL
g5t = gl—=""=1; + [—gp>=1 -« o (€3
en donde:
EHZ,3§33= Entalpiz 3o formaciln estdndar a 298.15°K.
HT ... = Diferenc:za de entalpfas entre 298,15°K y 7.
238418
Fr - H:qu = Funeifn de Energfa de Gibbs.
T
R = {onstante de los gases.
T = Temperatura, °K.

Para obtener una scuac:ifn de la variacibn de la funcidn de Energia
de Gibbs molar estindar respecto a la temperatura, se regresionaron
los valores de la funcifin de Energfa de Gibbs a diferentes tempera
turas reportados en las tablas termoguimicas JAN&P",enccntrandose
gue un polinomic de segundo grado representa en forma adecuada las
variacioneg de esta funcifin dentro del intervalo de temperaturas de
operacifn de las plantas Claus. De esta forma la ecuacidn C.3 se
transforma en:

- @
(o) z= =(a; + BT + CT°) + [ﬂ“g‘%ﬂ 5l v - - (Cad)

que al sustituir en la ccuzcidn C.2 se llega a:

1
H

AHY
i %(AL + BT + CiT%) + [—JL%ﬂEﬁJ + g€nP . (C.5)

en dondas

3
H

Temperatura, °K
Presifén, atm

v
¥



En la tabla C.1

tantes A, B, y C de la ecuacidn
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se muestran los valores obtenidos para las cons
. asf mismo se encuentran

c.4

tabulados los valores de las Entalpfas de Formacifn de los doce

compuestos disponibles.

TABLA

CFI

CONSTANTES DE LA FUNCION DE ENERGIA LIBRE MOLAR

(ECUACION C.4

)

COMPUESTO A B c*10° AH?

. cal/mol
WS =36.17518 060836 G.050226287 T
SO,  -55.37087 -0.01096 0.150547020  ~70947.0
0, -46.45677 -0.00725 0.095520353 8.9
CHy  -40.98003 -0.00929 0.025762762  ~17895.9
Ny ~43.34208 -0.00696 0.094570899 0.9
S; -51.61911 -0.00826 0.118451810 308405
Sg -00.02610 -76.5710 0.0 27780.0
Sg ~88.66132 -0.04042 0.582268920 24200.0
B0  -42.27431 -0.00805 0.095872003  ~57797.9
cs,  -52.58158 -0.01196 0.153517330 27980,0
cos  ~51.37581 -0.01103 0.131415010  =32080.0
Co,  -47.49589 -0.00992 0.107332142  ~93962.0
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c.2 SUBRUTINA ENTAL:

En esta subrutina se realizan los cilculos de los cambios de en-~
talpfa desde una temperatura de referencia de 298.15°K hasta una
temperatura T deseada que se recibe como dato.

Los cdlculos del cambio de entalpia de una temperatura Tj; a una
temperatura T; pueden hacerse mediante la integracifn de la ecua
ci6n de capacidad calorffica de acuerdo a la siguiente ecuacifn:

Anaisz—m:érgc;:d'r O (X OB
1

sin embargo, si se tienen datos reales de entalpfa tabulados a di
ferentes temparaturas no serd necesario utilizar la ecuacidn an-
terior, sino simplemente restar las entalpfas correspondientes a
las temperaturas final e inicial del sistema.

Para desarrollar las ecuaciones de cambio de entalpfa gque utili-
za esta subrutina se recurrid a datos reales de entalpfa relati-
vos a una temperatura de referencia de 298.15°K publicados en las
Tablas Termoquimicas JANAFY . A partir de una regresi6n por mini
mos cuadrados de estos datos se encontrS que un polinomio de se-~
gundo grado representa en forma adecuada los cambios de entalpia
dentro del rango de temperaturas normales de operacién de plantas
Claus. Por consiguiente la ecuacifn que representa el cambioc de
entalpia del componente £ es de la forma:

[HT - 5298.15]4'. = A‘: + BJ:T + Ci_T . . e s c.7)

en donde:

Cambio de entalpia del componente
4 desde 298.15°K hasta la tempera
tura T, Kcal/mol.

A,B,C = Constantes para el componente £.

T = Tempexatura, 2X.

Y

{Hp = Hygg,15l;

L]

De esta forma, si se guiere calcular el cambio de entalpfa entre
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las temperatura T; y T, para el (-&simo compuesto, primero se cal
culan las diferencias de entalpia que hay entre estas temperatu
ras y la temperatura de referencia por medio de la ecuacién ¢,
7 para después efectuar la diferencia entre estos dos resulta
dos, es decir:

[HT?_- }1298.15] - [HTI"‘ %98’15] = [HTZ" HTJ.] s & & s (C-B)

Debido a que esta subrutina es utilizada, entre otras, por la sub
rutina ADIAB en donde se requiere de los calores de formacién de

cada uno de los compuestos para el cdlculo del calor de reaccisn
a la ecuacidn cC.7 se le adicion6 el término de calor de for

macién multiplicado por un indicader (INCF) de tal forma que es

te {ltimo t&rminc se incluye solamente en el caso de un balance

de energia para determinar la temperatura de reaccidn adiabZtica.
Asi, la ecuacién C.7 se¢ transfocrma en:

[Hy - Fagg,15le= A + B T + C T2 + AHERg 152 INCF .

.o (C.9 )
en donde:

AHf§98 15;= Calor de formacidn estdndar a 298.15%K
**4  gel i-&simo componente.

INCF = INdicador de Calor de Formacién,
1 se incluye el calor de formacién

0 no se incluye el calor de formacién.

tun

En la tabla C.2 se presentan los valores de las constantes A,
B y C de los doce diferentes compuestos disponibles. En esta ta-
bla se puede ver gque en el caso del Sg la ecuacidn de cambios de
entalpfa es diferente a todas las demds, esto se debe a que en las
tablas JANAF Y no se encuentran datos reales del cambic de ental
pia de este compuesto, por lo que se recurrid a la integracién de
la ecuacién de la capacidad calorifica desde una temperatura de
referencia de 298.15°K hasta una temperatura T, es decir:

Cco=A+BT+CT?+DT |, | ... ... (ci0)
que representa la variacifn de la capacidad calorffica con la tem
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peratura. Entonces, la ecuacidn de la variacién de la entalpfa

para el Sg quedari:
Hp ~ Haog.1slg = J@ar=ar-) + 3 - 1d + So® - D +
D 4 o
+ (T - TE) FAHES o ¥ INCF . . . . (C.11)

en donde:
Tr = Temperatura de referncia = 298.15°K.

AHf293.15 = Calor de formacién estindar del Sg a 298.15°K
Kecal/mol.

TABLA c.2

CONSTANTES DE LA ECUACION PARA LA VARIACION DE LA ENTALPIA
{ECUACION (.9 )

COMPUESTO a B c * 105 Al
Kcal/mol
H,5 ~2.49734 0.00761 0.1588453360  —~4.8800
S0, ~3.48159 0.01062 0.1067986360 ~70.9470
0y -2.25025 0.00712 0.0555518716 0.0000
CHy ~3.14497 0.00799 0.4321800170 ~17.8950
Ny ~2.02543 0.00656 0.0596881073 0.0000
S5 -2.55971 0.00828 0.0237799952  30.8400
Sg * * * 27.7800
Sg ~12.83711 0.04130 6.0750058959  24.2000
Ho0 ~2.21749 0.00703 0.1399701020 -57.7979
cs, ~3.94957 0.01225 0.0790950161  27.9800
cos -3.48159 0.01062 0.1067986360 ~33.0800
co, ~3.34916 0.00937 0.1374119230 -93.9650

* En el caso del Sg las constantes de la ecuacidén
C. 11 son:
A = 19.4970 B = 1.5894 * 1072

C = ~1.664 » 107> D = 2.8560 * 1072
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c.3 SUBRUTINA PCP:

En esta subrutina se lleva a cabo el cflculo de la capacidad calo-
rifica media de las corrientes gaseosas involucradas en la simula-

cién de las plantas Claus.

Del mismo modo que para otras propiedades las constantes de los po-
lincmios de tercer grado utilizados en esta subrutina fuercn obte=~
nidos de la referencia®” , a excepcién de las del S, Y S3r las cua
les fueron obtenidas mediante la regresién de los datos reportados
en las Tablas Termodinimicas JANAFY (tabla ¢.3 )., asf como las
del COS y CSp, obtenidas con datos del Physical Thermcdynamic Pro-

perties of Elements and Compounds® (tabla C.4).

TABLA C. 3
CAPACIDAD CALORIFICA DEL Sz Y S3
TEMPERATURA Cp (cal/g-mol®K)
°K So Sg
400 8.144 39.841
500 8.389 41.137
600 8.549 41.887
700 8.658 42,355
800 8.735 42,665
3500 8.792 42.882
1000 8.836 43.038
1100 8.870 43.154
TABLA (.4
CAPACIDAD CALORIFICA DEL COS ¥ CSZ
TEMPERATURA Cp {cal/g-mol®K)
°K Cos CS»
477 11.520 12.390
533 11.850 12.700
588 1z2.160 12.960

644 12.410 13.180



TABLA C. 4 {(continuwacidn)
755 12.830 13.530
, 811 13.020 13.680
977 13.440 13.980
1083 13.670 14.150
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A partir de los datos anteriores se encontraron los siguientes po

linomios:
- Para el caso del Sy y Sg

Cp =A+ BT + CT? + DT® + ET* + FT5. . . . . (C.12)
en donde:
CONSTANTE S, Sg
A 6.0533357 29.26098000
B 0.88632469410~2 0.04639888
c -0.11875352%10~%  -0.64847227+10~4
D 0.83066971+10-8 0.46260836+10~7
E ~0.29291050+10~11  -0,16517587»10-11
F 0.41111578+10~15  0.23375548+10~14
~ Para el caso del COS y CSjy:
= B,C.,D N - e . 23
Cp=RA+m+Zatzs- - o v« . . {C.13)
en donde:
CONSTANTE cos cs»
A 0.0641543 0.0643794
B 15.659230 9.5436600
c -3307.7018 ~1688.0178
D 273926.67 115013.03
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Por lo que respecta a las demis especies, en la tabla C.5 se
presentan las constantes de los polinomios de tercer grado que re
presentan las variaciones de la capacidad calorifica de estas es-
pecies.

En todos los nolinomios utilizados en esta subrutina, la tempera-
tura se utiliza en grados Kelvin y la capacidad calorffica se ob-
tiene en cal/g-mol °K , por lo gque para obtener cesta propiedad en
cal/g °K es necesario dividir el valor resultante a la temperatu-
ra deseada entre el peso molecular de la especie correspondiente.
Para el cilculo de la capacidad calorifica media de una mezcla ga
seosa, primeramente se calcula la capacidad calorifica de cada una
de las especies involucradas, utilizando el mismo algoritmc que en
la gubrutina NOMBRE, es decir, por medio de una proposicién G¢ T
CALCULADO y el valor del identificador IDENT, el control del pro-
grama se trasfiere al polinomioc de la especie respectiva. Una vez
hecho lo anterior para cada una de las especies, se procede a cal
cular la capacidad calorffica promedic de la mezcla mediante elmé
todo de la media aritmética ponderada, es decir:

Cop =£§Igi.Cp£ e e e e e e e {€.14)
en donde:
Cp, = Capaciada calorifica media, cal/g°K
Capacidad calorffica de la i-&sima
especia gaseosa, cal/g°K
: Fracccién mol de la {-&sima especie
gaseosa.

3
)
L]

o3
~
[}

Los datos requeridos por esta subrutina para evaluar la capacidad
calorifica individual y de la mezcla son: temperatura y fraceidn
mol de cada componente.
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TABLA C.5

CONSTANTES DE LA ECUACION PARA CALCULAR LA
CAPACIDAD CALORIFICA

OOMPUESTO A B c «108 D * 10°
HyS 6.662 0,005134 ~0.8540 0.0000
503 5.850 0.015400 -11.1000 2.9100

0y 6.220 0.002710 -0.3700 ~0.2200
cHy 5.040 0.009320 8.8700 -5.3700
N 7.070 -0.001320 3.3100 ~1.2600
Hz0 8.100 ~0.000720 3.6300 ~1.1000

Co2 5.140 0.015400 ~9.9400 2.4200
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C.4 SUBRUTINA PCTC:

Por medio de esta subrutina se realiza el cdlculo de la conducti
vidad térmica de la mezcla gaseosa, propiedad que se utiliza pa-~
ra el cdlculo del coeficiente de transferencia de <xlor.

Al igual que en las otras subrutinas del banco de dates, se obtu
vieron correlaciones para cada una de las especies a partir de los
datos reportados en la literatura'® Para el caso del COS, no se en
contrarcn reportados valores de esta propiedad como tampoco la co
rrelacién que la representara, por lo gque en la subrutina apare-~
ce con un valor de cero: esto no causa gran error ya que en la ma
yoria de las corrientes de proceso, la concentracién del COS es me
nor a 0.1% mol,teniendo asfi poca influencia en la conductividad

térmica de la mezcla. Tampoco se encontraron valores para el Sg y
Sg, pero agquf se asumid que tenfan el misma valor gue para el Sz
por lo que la correlacidn es la misma para estos tres componentes.

A partir de una regresifn por mfnimos cuadrados de los datos pre
sentados en la literatura se encontraron expresicones del tipo de un
polincmio de tercer grado, cuyas constantes se muestran en la ta
bla C.6 . Con estas constantes se obtiene la conductividad tér
mica en peal/seg.cm.®K por lo que para obtenerla en cal/seg.cm®K
se multiplica por 1 x 10™%, tal como se muestra en la siguiente
ecuvacidn:

- En bk =(A + BT + CT%+ DTY*C . . - {c.15}
en donde:
A,B,C,D = Constantes (Tabla C.6)
T = Temperatura, °XK
¢ = Constante = 1 x 10~%,

Por lo que se refiere al CSp, la correlacidn utilizada no corres-

ponde al mismo tipo que las dem&s, presentandose la adecuada al cal
ze de la tabla C.B6 .

Al igual que en la subrutina NOMBRE, para calcular la conductivi=
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dad de las especies involucradas se hace uso del indicador IDENT
v de la proposici6n GC TO CALCULAD(. Una vez obtenido el valor de
la conductividad térmica de cada una de las especies, se procede
a calcular la conductividad térmica de la mezcla gaseosa para lo

que se utiliza el mé&todo de Fried-adler¥ , cuya expresidn es:
i

G Yirkopn R

km=———g—-—-——-——{;—3-—.-.......,-.. (C.16)
g T
en donde:
kg = Conductividad térmica de la mezcla
; = Fraccifn mol del w-€simo componente .
k¢ = Conductividad t&rmica del {-8simo componente
PM; = Pesc molecular del {-&simo componenta.

Se ha chservado gue el error promedio producido por este método
es de aproximadamente el 2.73% ., La subrutina requiere como da~
tos: nimero de componentes, temperatura, peso moclecular y frac-
cién mol de gada componente.

TABLA .6

CONSTANTES DE LA ECUACION DE CONDUCTIVIDAD TERMICA
(EcuacION C.15

COMPUESTO A B c « 104 D » 108
S =33.1100 0.2613 0.909 0.000
s0, ~19.3100 0.1515 ~0.330 0.550
02 -0.7816 0.2380 -0.894 2.324
CHs -4.4630 0.2084 2.815 -8.631
Ny 0.9359 0.2344 -1.210 3.591
S -31.4121 0.1818 -1.983 7.624
Sq -31.4121 0.1818 -1.983 7.624
Sg ~31.4121 0.1818 -1.983 7.624
Hy0 17.5300 ~0.0242 4.300 ~21.730
csy * 1.8159 ~0.01219 1.0212 ~16.3167
cos 0.0 0.0 0.0 0.0
Coz —17.2300 0.1914 0.131 -2.514

* fn b o= A+ BT + CT2 4073
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C.5 SUBRUTINA PVIS:

El propésito de esta subrutina es el de calcular la viscosidad de
la mezcla gaseosa a diferentes temperaturas.

Las constantes de las correlaciones utilizadas para calcular las
vigcosidades de las diferentes especies guimicag involucradas en
el programa se obtuvieron de la referencia 14 , excepto para el
caso del Azufre y del CS;, cuyas correlaciones se obtuvieron por
la regresién por minimos cuadrados de los datos mostrados en las

tablas C.7 y C.8 respectivamente,

TABLA C.7 X

VISCOSIDAD DEL VAPOR DE AZUFRE

TEMPERATURA VISCOSIDAD
(°F) {(ulb/seq.£t)
832 13.2
950 13.9

1100 12.6
1200 11.1
1400 10.6
1600 11.8
1800 13.0
1560 13.6
TABLA C.8 ®
VISCOSIDAD DEL VAPOR DE CS,

TEMPERATURA VISCOSIDAD

(°F) {vlb/seg.£t)

32 6.12
57 .47
238 8.75
374 10.48
590 13.20
752 15.84
932 18.53

1292 23.50
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En cuanto al COS, no se cbtuvieron datos experimentales ni la ex
presifn que representara la variacifbn de la viscosidad con la tem
peratura, por tal motivo, este componente no se toma en cuenkta pa
ra el c8lculo de viscosidad media de la mezcla, lo cual no pro-
duce un gran error ya gue la concentracién de COS en las corrien
tes del proceso Claus es menor de 0.1%.

Las expresiones que se presentan en la tabla C.9 , utilizan
la temperatura en K, obteniendose la viscosidad en micro-poise,
por lo que para cobtenerla en poise se multiplica por 1 x 107°.
Una excepsifn es para el caso del Azufre, donde se obtiene la vis
cosidad en ilb/seg.ft, por lo que deberd ser multiplicada por el
factor de conversi6n de 14.876034 x 107 para obtenerla en poise.

Una vez calculadas las viscosidades de las diferentes especies in
volucradas, utilizando un algoritmo igual al de la subrutina NOM

BRE, se procede a evaluar la viscosidad de la mezcla para lo cual
se utiliza el m&todo de Baomley-Wwifked cuyas ecuaciones se mues-

tran a continuacidn:

—~—

7 Wi
Hmez =.E

g+ e+ e e e e e e e (€.17)
L=14 Se3dy e ..
t +éﬁ(¥¢)¢*5

(14 é/up® MeMinH2
21201 + MesMj) s

’;)-{'.j = e * = = (C‘IB)

en donde:

f=m, . .., 1t conm= 4
¢ = Viscosidad del {i-&simc componente.
Imez = Viscosidad de la mezcla gaseosa.
Yi» Y§ = Fracecidn mol del £-&simo y f-8simo componente.
Hir Mj = Peso molecular de {-&simo y j~&simo componente.

L]

i
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Esta subrutina requiere como datos: nfimero de componentes involu-
crados en la simulacién, temperatura , peso molecular y fraccidn

mol de cada componente.

TABLA C.§

CONSTANTES DE LA ECUACION PARA LA VARIACION DE LA VISCOSIDAD
{ECUACION C.18)

COMPUESTO a B c » 106
HyS 87.0000 0.4023 12,9859
S0, ~-3.7930 0.4645 ~72.7600
09 18.1100 0.6632 ~187.9000
CHy 15.9600 0.3439 ~81.4000
N, 30.4300 0.4989 ~109.3000
Hy0  -31.8900 0.4145 -8.2720
cos 0.0000 0.0000 0.0000
co, 25.4500 0.4549 -86.4900

En donde la ecuacifn para la variaci6n de la viscosidad tiens la

forma:

p=[A+BT +CT%) *F ., 4 v oo .. (C19)

u = Viscosidad en poise
= Temperatura, °K
F = Pactor de conversién = 1 = 10°

s

Para el caso del Azufre cualquiera gque sea su forma alotrdpira se

tiene:

e}

E F
+ %z+ g,+ + 55] *» G ... .. {C.20)

1
m =[A + T

en donde:
u = Viscosidad en poise
T = Temperatura, °*K

T



= -0.90624932

= 518.19954

= -1694238,2

0.34188658 * 10

= —-0,2900946 « 10%

= 0.84164996 * 10

= Factor de conversifn = 14.876034 * 10~

Q@ mM U Ow
]

Mientras que para el CS; tenemos:
w=lexpla+ 2+ S 1o F L0 (€21)
en donde:
= Viscosidad en poise
= Temperatura, °K
= 7.3029901

~1833.7738
= 470147.12

= ~48495337.0
= Factor de conversién = 1 % 107°

"o O Wk ar
|

c.6 SUBRUTINA PDENS:

Con esta subrutina se evalila la densidad promedio de las corrien-
tes gaseosas involucradas en la simulacién de las plantas Claus.

Para efectuar estos cdlculos, se considera un comportamiento ideal
de los gases, lo cual es una aproximacifn vdlida ya que estas plan
tas operan a presiones bajas. De aqui que sea posible utilizar la
ecuacidn gerneral de los gases para el cflculo de las densidades de
las diferentes especies gaseosag, esto es:

PV = HRT & v ¢ o « o« 5 o o = » = {C.22)

n o= w/PM * a5 a4 s s s o« e (C.23)
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en donde:

[}

n = Ndmero de moles,

%
]

Masa del componente, Kg.

PH{ = Peso molecular del componente, Kg/mol.

R = Constante de los gases, 0.082057 l-atm/mol°K.
Presién, atm,

- Temperatura, °K.

H
i, #

sustituyendo la ecuacién C.23 en la ecuacifn C.23 se llega a:

w
PV - "P‘ﬂRT . " .- % ® « - - » .« = = » » (C,Zf“

Ahora, recordandoc que la densidad es la masa que tiene una unidad
de volumen y haciendo los ajustes necasariosg en la ecuacién C.23
gse llega finalmente a:

s=w/v =S (g1 L. ... .. (€.25)

A partir de esta filtima ecuacifn se calcula la densidad de cada
una de las especies involucradas, despugs de lo cual se procede a
calcular la media aritmética ponderada de estos valores, la cual
se reporta como densidad media de la mezcla gaseosa, osto es:

- n
6 = g,éi‘y‘: e & ®» m = % 4 & w € = & (C.ZG]

en dende:
¢ = Densidad promedio de la mezcla.
§; = Densidad de la i-&sima especie.
y; = Fraccifn mol de la {-&sima especie.

Como se puede ver esta subrutina reguiere como datos el nfimero de
componentes, su fraccidn mol y peso molecular, asf como la presisn
y temperatura del sistema.
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C.7 SUBRUTINA NOMBRE:

Esta subrutina almacena los nombres y pesos moleculares de las 12
especies quimicaé disponibles en el banco de datos de propiedades
termodinimicas necesarias para la ejecucién de los programas des-

critos en los capitulos anteriocres.

La funci6n de esta subrutina es crear los vectores NOMB y PEMNOL,
los cuales contienen, respectivamente, los nombres y pescs molecu
lares de los compuestos involucrados en los cdlculos de los progra
mas de simulacidn de plantas Claus.

Como se puede ver en la figura C.1 , para crear estos vectores,
la subrutina NOMBRE recibe como datos el nlmero total de compues-
tos (N) y el vector IDENT que contiene el nfmero identificador de
los compuestos que intervienen en la simulacién. Por medio de una
proposicién GO TQ CALCULADO y dependiendo del valor del elemento
IDENTII), la ejecucifn del programa es enviada a la direccisn co-
rrespondiente para asignar los elementos NOMB(I} y PEMOL(I) a sus
respectivos vectores. Este procedimientco se repite hasta que se al

canza el n-8simo componente.

En la tabla C.10 se muestran los nfimeros identificadores y pesos
moleculares de los 12 compuestos disponibles en este programa pa-
ra simular el comportamiento ideal de plantas Clausg.

TABLA C.10

IDENTIFICADORES ¥ PESOS MOLECULARES
DE COMPUESTOS DISPONIBLES

IDENTIFICADOR COMPUESTO PESO MOLECULAR
1 H,S 34.07994
5 2 S0, 64.06600
3 a3 31.99830
4 CHy 16.04300
5 N, 28.01340
6 S, 64.12800
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TABLA .10 (continuacidn)

IDENTIFICADOR COMPUESTO PESO MOLECULAR
7 Sg 192.38400
8 Sg 256.52800
9 H,0 18.01600
10 cs, 76.14300
11 ces §0.07700
12 Oy 41.00995

Con el objeto de ilustrar la forma en gue trabaja esta subrutina
supongase que se reciben los siguientes datos:

Nimero de compuestos, N = 5
Vector de identificadores, IDENT = (1,2,5,9,12)

Entonces, los valores de los elementos NOMB[I] y PEMOL({I) seridn
asignados de la siguiente manera:

NOMB(1] = “HpS" FEMOL(T} = 34.0795%4
NoMB{2) = "sOp" PEMOL[2) = 64.06600
NOMBI3] = "Ny" PEMOL(3] = 28.01340
NOMB{4) = "Ha0" PEMOL{4) = 18.01600
NOMB(5) = "COz" PEMOL[S) = 44.00995

Por lo que los vectores resultantes de la subrutina NOMBRE serdn:
Nom ("HZSM ’ nsozl’ HNZ ﬂ' "HZO"I l'rcozt!)
PEMOL{34.07994,64.06600,28.01340,18.01600,44.00995)

Los cuales son transferides al programa o subrutina gque hace uso
de la subrutina NOMBRE. La ventaja de trabajar con este sistemade
construccién de vectores es que en una simulacidn no es necesario
incluir todos los compuestos quimicos de gue se dispone en este

programa.
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CONCLUSIONES

Analizando v comparando los resultados obtenidos mediante el pro-
grama S5IMCLA resgecto a los datos reportados en la literatura se
llego a las siguientes conclusiones.

- La aplicacifn del método de Minimizacién de Energfa Libre
de Gibbs en la determinacién de la composicidén de eguili-
brio termodinimico de un sistema complejo de reaccibn es
bastante aceptable. .

~ Las conversiones de equilibrio de Acide Sulfhfdrico a Azu
fre eslemental obtenidas mediante el programa SIMCLA dentro
del rango de temperaturas de operacién de las plantas re-
cuperadoras de Azufre se considera bastante aceptable va
que cono se vid en el ejemplo nfmero 1 (fig. IIX.2) la d4i
ferencia mi&xima obtenida fue de 18.12% respecte a los resul
tados reportados en la literatura para un sistema de xeacg
cifén de un gas Acido pobre.

~ Se pudo detectar que los errores mdximos arrojados por el
programa SIMCLA se encuentran en el rango de temperaturas
comprendido entre 700 y 1050 °F, que es precisamente el in
tervalo en el cual las especies alotrépicas S, 84, S5 ¥
57 son las mis abundantes.

- En forma general las conversiones de Acido Sulfhidrico a
Azufre elemental obtenidas por el programa SIMCLA son me=~
nores a las reportadas por la literatura para todo el ran
go de temperaturas de operacién de las plantas Claus. Es-
to se debe principalmente a que el programa desarrollado
en el presente trabajo solamente considera la formacién de
las especies S3. Sg. Sg-
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- Durante la simulaci®n de trenes Je recuzeracidn de? Azufre
con alimentaciones de gases pobre ¥y rico sc ootuvieron re
sultados bastante satisfactorios para el porcaento de con
versién acumulada ya gque los erroras méximos fueren 4.79
¥ 3.21% respectivamente. Mientras Jue los errores miximos
para el porciento de recuperacidn acumulada fuersn 3.89 %
para alimentacién pobre y 3.48: para alimentacisn rica.

- Por lo gue respecta a la determinacidn de la temparatura
rocfo de la corriente efluente de los Convertidcocres Cata-
lfticos se encontrs, mediante el ejemplo ntmero 3, gus la
diferencia mdxima respecto a los valores dados on i1a litg
ratura fue de 2.01%. Esta diferencia se debe principalmen
te a la forma en que se calcula el inkercambio gue existe
entre las diferentes formas alotréSpicas del Azufre duran-
te 2l enfriamiento y a que el programa SIMCZLA nc conside~
ra la existencia de todas estas formas de azufre.

- Se encontrd gque utilizando una temperatura de corte igual
a 1185°F en la Caldera Recuperadora de Calor para el cdl-
culo del eguilibrio de las reacciones reversikles sc obtig
nen resultados bastante buenos.

— En cuanto a las dimensiones y caracterfsticas de los dife
rentes egquipos de las plantas Claus obtenidas por =1 pro-
grama SINCLA no se pudo hacer una comparacifn del todo sa
tisfacteria debide a la falta de informacifin on la literg
tura.

- El programa generado es susceptible de mejorasg y/o correg
cicnes en diferentes partes del mismo, como por ejemplu ,
incluir dentro del célculo del equilibric todas las cspe-
cies alstripicas de Azufre, utilizar métodos ris rijwrosos

T - L4 -~ u
parz la zrediceién de propiadades, eto.

- En t&rrinos generales se pueden considerar con.:obles los
resuitadss obtenides con el programa desarrslll.z,

e
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