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I N T R 0 D U C C 1 0 N

En la última década se ha enfatizado y exigido la promulgaci6n de leyes

de protecci6n del ambiente, El azufre, ha, sido una de las impurezas mas casti

gadas, ya que se le atribuyen efectos altamente t6xicos. Esto, no obstante el

hecho que, no se acepta universalmente una relaci6n entre la exposicio5n al -- 

di6xido de azufre y enfermedades. Se reconoce que este gas es t6xico, pero no

se sabe a que concentraci6n, ni durante cuanto tiempo. Hay quien piensa que los

límites fijados son demasiado bajos y que el cuerpo humano resiste mas cantidad

y por mas tiempo. ( Ver Tabla 0. 1, Ref. 1). 

Del mismo modo, hay quienes creen que el efecto del di6xido de azufre -- 

SO 2 ) en la vegetací6n es determinante para ciertos cereales sensibles, 
como

alfalfa, trigo, centeno, los cuales resisten indefinidamente concentraciones

de 0. 05 ppm, pero se ven afectados cuando los niveles alcanzados son del orden

de 03- 0. 3 ppm; sin embargo, otras opiniones dicen que el SO 2 es necesario para

la nutrici6n del vegetal y que resulta inconveniente encarecerlo. 

Aceptando de cualquier manera, que el 50 2 presenta un peligro real, ¿ qué

podemos hacer al respecto? Es evidente que la concentraci6n permisible de azu- 

fre en el efluente determinará la creaci6n de plantas recuperadoras del mismo, 

pero conviene asimismo reflexionar en otros aspectos que se encuentran ligados, 

como el beneficio obtenido por el producto, la sacrifícaci6n de costos en favor

de la proteccí6n del ambiente, el hecho de que se encuentren todavía nuevas -- 

fuentes de crudo amargo y la creaci6n de nuevos y diversos procesos para dismi

nuír el contenido de azufre de gases de refinería. 
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TABLA 0.¡. Estándares de niveles máxímos permisibles de óxido de azufre. ( Ref. 1) 

En los Estados Unidos

concentración

Estandar Pp0, 

Primarlo 0. 03

0. 14

Secundario 0. 02

0. 1

o. 5

Pn el estado de Texas

Flujo de gases de chimenea
PCM lb/ hr

500 34

1 000 58

2 000 99

4 000 167

6 000 227

8 000 283

10 000 335

20 000 569

40 000 964

60 000 1 312

80 000 1 634

100 000 1 937

En México

Absorbedores 0. 013 0. 054 ppm

rhimeneas 0. 004 0. 035 ppm

Descripci6n

Media arítmetica anual

Durante 24 hro. máximo una vez al año

Medía aritmetica anual

Durante 24 hrs. máximo una vez al aflo

Durante 3 hro. máximo. una vez al &?¡o

Conc. a nivel cero

Tiempo muestreo ppla

5 mín 0. 35

1 hora 0. 15

1 di& 0. 05

En Canadá

Máximo permisible en un día: 0. 11 ppm

Media anual. 0. 02 ppm

En— Japon

Medía anual: 

I Alemania

MedI3 diarla; 

0. 05 Ppm

0. 15 PP111
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Para lograr la utilízací6n del producto se ha considerado la fabrícaci6n

de ácído sulfúrico ( H 2 so 4 ) y azufre puro ( S), aunque las perspectivas que ofre

ce el mercado para este último no son muy alentadoras ( Ref. 2). El efecto de - 

fluctuaciones en el mercado, hace imposible calcular realmente la recuperací6n

de la ínversí6n, basado en el valor de venta del azufre. La mayoria de los ope- 

radores utilizan una base muy baja de recuperaci6n ($/ ton de 5 producido), reco

nociendo que mientras mas se obligue a la desulfurízací6n del ambiente, la situ_a

ci6n del mercado empeorará. Sin embargo, la recuperací6n del azufre tiene la ven

taja de ser un producto ampliamente utilizado como reactívo de base, comercial¡- 

zable, fácil de almacenar, y de transporte mas econ6mico. Ver Tabla 0. 2. 

Tabla 0. 2. El problema del mercado.( Ref. 2) 

LrIJ

01Z

30

x0

2

1970 ISSO
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Realmente, solo sí el cesto de una cierta calidad cabíental se' ibmLtíene a

un nivel aceptable, la misma se mantendrá. A menos que la í" ersi&n sea e~% - 

sada con otras fauilidades o reducciones, para evitar el cierye de pequeiLas

plantas ( plantas hidroeléctricas o termocléctríras de pequeña capacídad). La

necesidad urgente de energéticos y al =¡~ o tiempo de salvaguardar el ambílente

presenta un complejo problema econ6wíco- energético- alabiental que es inainente re- 

solver. 

En años anteriores la desulfurizaci6n no era muy comun puesto que, " po— 

día conseguir crudo de bajo contenido de 9, lo que dejaba otras alternativas, - 

desgraciadamente este ya no es el caso. 

Se debe hacer notar que las refinerías en un pasado, se consideraban res- 

ponsables de las mayores emisiones de SOV en realidad contribuyen relatívamen
te poco ( ver Tabla 0. 3). Casi todos los procesos de una refinería generan gases

conteniendo ácido sulfhUrico ( H 2 5) o compuestos sulfurados de peso molecul&r - 

variable. La mayor parte son generados en cracking térmico y catalftico, hidro- 

desulfurizaci6n e hidrocrackíng. Los gases producidos se utilizarén posterior*% 

te como coabustible, por lo que es conveniente q ita-r el azufre que contienen - 

con anterioridad. Existen ademas los gases de combustí¿5n de hornos y calderas - 

que contribuyen a las emisiones de las refinerías. 

El crudo varta mignífícatívammte en su cútiteitído de azufre, por lo tanto, 

el esquema del proceso de recuperací6n de éste, debe estar capacitado para mane- 

jar el máximo de azufre contenido en las emisiones del procesamiento de cualquier

crudo, 

La decísi6n sobre el mejor proceso depende de las características de la co

rriente gaseosa y de la interrelaci6n de factores técnico- econ6micos exclusiva
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TABLA 0. 3 . Estimaci6n potentíal de emislones anuales de dlixido de

azufre en los Estados L'nídos ( millones de ton.) Ref. 3

de cada sítuací6n. Las exigencias ambientales nos empujan a lograr para las reac

ciones ínvolucradas conversiones cercanas al 100%, es por esto esencial obtener

conversí6n máxima a costo mínimo. 

El objetivo de este trabajo es hacer una recopilación de los procesos exís- 

tentes para la obtencí6n de azufre a partir de gases de refinería, analizando - 

cada uno de ellos y comparando las ventajas y desventajas de los mismos. 

9 - 

1970 1980 1990 2000

Plantas generadoras de
18. 6 37. 4 43. 4 39. 4

electricidad

Fundtcl¿n de metales 3. 7 4. 1 4. 5 5. 0

Refinerias de petribleo 1. 4 1. 2 0. 9 0. 8

Productos de combustión ( de

petróleo exepto ccmbustible) 5. 3 7. 1 9. 6 12. 7

Miscelíneos 5. 2 4. 0 3. 2 2. 7

Total 34. 2 53. 8 61. 6 60. 6

de cada sítuací6n. Las exigencias ambientales nos empujan a lograr para las reac

ciones ínvolucradas conversiones cercanas al 100%, es por esto esencial obtener

conversí6n máxima a costo mínimo. 

El objetivo de este trabajo es hacer una recopilación de los procesos exís- 

tentes para la obtencí6n de azufre a partir de gases de refinería, analizando - 

cada uno de ellos y comparando las ventajas y desventajas de los mismos. 
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I P R 0 C E S 0 S r X I S T R N T - E S

j '; L utilizan principalmente dos productos como materia prima en la& 

plantas recuperadoras de azufre: dijxido de azufre y acido sulfh(dríco. La

fijente principal de Pn 2 es el procesamiento de corrientes ricas en 11 2 5, el
cual a su vez, ha nido generado durante procesos de endulzamíento. desulfw- 
rizacli6n. etc. 

J- corriente de Y 2 5 puede ser, incíner&da ( prrduccí6n de So2 ) 0 envía - 
da a una planta produrtnra de azufre 4írectamente. De cualquier forma Ceda

uno de estos procesos, resultará en misiones de azufre. 

En plantas ( le recuperación de azufre, como se veril más adelante9 el

proceso Claus es la operacíi5n primaria de recuperación. Con alguna& modifi- 

cacíones. este proceso puede tratar gitace jcj¿ú@ en un ~ lio r~* de cott- 

centraciones M.emas el procenr Puede < iiise?larxe de manera que, 

la presencia de impurezas: hidrocarburos, affioniaco. etc. no tenga un efecto

dshino en la calidad del producto, ni en la operaci6n de la planta. 

rene,-almente los Rases salientes ¡ e unA refineriA contienen sidemas del

N 2 '1, productos como mercaptanos. disulfuro de carbono, sulfuros de ciarbonilo. 

en lo que concierne al azufre. Ver Tabla 1. 1 . Esto& p~ es es tratan tlpic« 

mente, con un absorbente, comn aminAs pAra recuperar el vl,' principalmente. 

El estandar de contenido de acido sulfhidrico para los gases de refinerfa

que se utiliz&ran como combustible es 0. 1 gr/ dscf. Fl R 2 S que & si se ha con- 

centrado, ser& matería prima para la planta productora de azufre. ( Ref. 4 ) 

l « 17.,ifre, elemento que nos interesa, puede existir en gran numero de es- 

tados de Ox! daci¿n. r7ualquíer proceso que lo involucre pasara a traves de este

10 - 



TABLA 1. 1. Fuentes de emision de SO, en refinerias.( Ref. 4

peraci<;n Fuente de emisi0n Factor de emisic;n

Destilaci6n atmosf¿ rica llorno de comb. ¡¡ re< -.to 2 Slbslloon scf ;§ 

nestilacion a vacio Horno de comb. directo y ', SIba/ 1000 acf 11

fraccionad!pra

Sistema do vaci'o

Hidrodesulfurizaci¿n 47 Iba/¡ noo gal comb. 5

N& fta Calentador de proceso

llegeneraci6n catali*tica

nestilado Calentador de proceso

PegenerAci1n catalitica

Residuos Calentador de proceso

Reformado estalitico ralentador ( le proceso 47 Ihs/ 1000 gal comb.; 

Ugeneracígn, cataiftíca

Cracking catalitíco ( Frr,) Porno de precalentamiento 2 Slhsll()00 sef 5% 

Pegenerác!¿ n catalitíc¿j 525 Iba/ 1000 bbl alim.* 

Caldera 525 lbs/ 1000 hhl alim.** 

Isomerización Calentador le proceso 47 lbs/ 1000 gAl comb. 4, 

Regeneracíón catalitira

Alquilación Rehervidor del agotador 2 Siba/ 1000 3cf ff

Planta de 14idr<Sp.enn ralentadur 5115911000 qcf 55

Generador rombuAti6n de combustible M lb Sn / In 6 BTTI 9
10,r: 2

S' 1, 8 el porciento de azufre en el eombuntíble quemado

1 Calculado en base a un díesel con 0. 32 de 5

Típico para las unidades FCC. Ft factor depende del contenido de 5 en la al¡~ 

mentación

F.ste factor deberg ser ajuntado por el contenido de !! fiel combultible extra

Calculado en base a un dienel ron n. 1' Z de q, siendo menor al standar P. R IMIO1/ In6 B- ri, 



escala de oxidaci6n. Ver fig. 1. 1 Los estados de Oxíd4c¡ 611 mas comunas mm

2 ( 11 2 .5), 0 ( S), + 4 ( SO,) y + 6 ( R01). 

Fig. 1. 1 FSCALA DE OXTDORREMCCION PARA 19L AZUFRE ( 2) 

Principales formas Fatado de Principales forimo

de ' en el efltien¿e nxidación de 5 recuperado

B -n 2so4 ( NH 4)? so4
CASN

CA

4

2

u 1u Azu f re

2

H 25. PSH

RIS, Cnq, es 2

Fl estado de nxi, lsci6n A la entrida de le— Drocesos es por tanto - 7 y + 49

para la qAlida 0. 

L
1,* interconversi¿n de - 2 y + 4 hacia 0. parecer(& ser algo muy simple. es

Ipcir que, tnlai"ente poniendo el age" te oxidAnte o reductor Apropiado. la reac- 

ción se llevari,s a cOlo en la direrci6n adecuAda. Este es rara vez el ceso.J91

renultado total puede ser de + 4 a tl, pero el camino seguido Indírecto, por ejoa- 

pio +
t, -? n cono en el casn de Reavon. 

Lit nAturaler* de los agentei oxidAntes y reductores tambien varía ~ Ifwmn
L'_: 

te; W25 e* en sí 1¡ h i,,ente reductor, lo m¡ snxi que el SO, es un agente oxidebte. 
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Entre los agentes reductores que se utilizan mas comunmente se encuentra el

L 
hidrogeno ( proveníente de gas natural reforTiado) que puede ar 5 «»: 

T1 + Sn -_ 1. 20, 9 + 5
2 2

aunque a veces, la reduccí¿>n se efectúa hasta el estado de oxidaciin - 2; 

SO 2 + 3H 2 - o- TT 2 S + 21( 2 0
ntros agentes reductores son el monóxido de carbono CO, gas natural

los cuales tienen el inconveniente de favorecer la formaci6n de compuestos

indeseables . 

Portadores de oxigeno: compuestos que tienen la facilidad de transferir oxr- 

geno a las especies que se van a oxidar con la ventaja de que pueden ser rege- 

nerados en un proceso de reciciaje. Fotos compuégtos son los que actuarán como

agentes oxidanteg, Pueden ser de típo orginico, o sencillamente el aire, agente

oxidante por excelencia, aunque tiene la desventaja de diluir las concenrrecio- 

neo de los productos de combustion por la presencia de inertes, 

Lgna clasíficaci(1n muy general de los procesos, es separarlos de acuercio al

estado ffsico en que se realizan; principalmente procesos en fase gaseosa y pro

cesos con una fase líquida al menos. 

Los procesos en fAQp gagaoon tratau generalmente tic una reducción global

hasta azufre n. Los procesos en fase soluci¿n se caracterizan por tener al me- 

nos un ; aso importante en fase acuosa.-, 

Jara la reacci6n de Claus, en general se lleva a cabo en fase gaseosa, aun

que el hecho de que se utilice un catalizador, hace del mismo una fase heterogé
nea. Fxisten asimismo procesos que ittilip.,an la renecion de rlaus en solucion. 

13 - 



LLos procesos en fase acuosa, se utIl¡&gr, ,, e bajo

contenido de T4 2 S ( me nor 1 - U mol ) y e uand e, la prod ucc i¿ n máx¡" J e a Zk, Ir e e g

del orden de 10 - 15 LTPD. 

Vii ejemplo de estos PrOCIPOS gt muestra tn. lá fig. 1. 2 cm la cual se JIC- 

va A cabo absorción del R 2 5 en una 20luciiSn liRIrW?Lente Cicaliftá cor¡teníen¿o un

portador de oxigeno. La rege" raci6n de la solución se hace por oxídacíón coil

aire, 
el cual actu8 111 mis1110 t* e2W cOmO agente transportístA del 9 formadD, Kg

te es recogido en la superficie como un& e@~ , se filtra :) centrifuga y 9! e

seca, quedando un polvo finmwnte dividido. 

gas

du 1 ce

gas

acido

espuma de azufre

az Uf re

enríquecída

solucion I.,u tad de Qufiníce1

1 Tesis PTofesíon al
mÍ" 

Fígura 1. 2. Aboorcion liquidaloxidacían ( Rer. - 5 arRaríta Agutl9,,r-,; 

Otras subelasificacíones pueden ser: abaorci6n en seco Icorme rG 1 U catalf 

tica, abnorci6n liquida/ conversi6n direct& y & bsorci6a lfquida/ oxidaci6n ( como

en el ejemplo qzie acabAmo de citar).( Ret. 5 ) 1, 

1 Los procesos de alsorci6n en seco, utilizan para ello Uidn9 de metal o

enrbon * ctivado. 71 5xidc de metal captura & 1 502 tranrformáMolo en el oulf&- 

to correspondiente, iste es reg¿!n* rado con un agente reductor y la corriente



rica en SO 2 se alimenta a una planta clásíca de producci6n de azufre. Ejemplos

de procegoR de ente tipo son el SFCD Y el CRA, que se descrihirán con mas de- 
talle pesteriormente. 

Una Clasificación real es dificil de jealizar, Ya que muchos de Ion pro- 
cesos son una combinaci6n de todas las posibilidades, por lo que la díferen- 

ciaci6n dista mucho de ser neta. La importancia de estos procesos ( Alkazi4, 

Reavon, rleanair) se basa en la manera particular de combinarlos y las altas

efirienrias que pueden obtenerse de acuerdo a las modifícacíones empleadas. 1

Los criterios de díseño básicos de estos procesos son: 

1) Instalaciones amplías; inversí6n y costos operacionales bajos, 

2) Es deseable que se pueda regenerar el reactivo Importante ( catalizador); 

la no - regeneración es costeable solo si, se dispone de un reactivo muy

barato y en gran cantidad. Ademas el producto de desperdicio no deberá te
ner problemas para desecharse, no contaminar el ambiente ni el agua. Por

otro lado, los productos secundarios pueden ser rentables. 
3) El tiempo de reacción deberá ser bajo, para evitar reactores grandes. 
4) La caída de presión en el reactor debe ser pequeña. Una caída de presión

de 25 pulgadas de H2 0, en un reactor a 150% corresponde a una pérdida

de energía de 4, 600 CV. 

S.) La operación debe ser relativamente simple, ya que estos procesos están

generalmente conectados a procesos continuo&. 

6) Deberí cumplirse con especificaciones locales de contaminación, es decir, 

no permítírse emIcíón de cantidades significativas de SO3 ni N 2 S. 
7) El proceso no deberá Interferir con el diaefio normal de plantas ya esta- 

blecidas, de preferencia. 
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Es el cumplimiento del punto 6, ar-rtba mencionado, el cual ha provoc&M 14

creación de otros procesos, especiales para el tratamiento ( desulfuria&cl&n) a* 

los gases de salida de plantas productoras de azufre. 

Aun y cuando, la cantidad total de compuestos sulfurados, orígin&da de un¡- 

dades Claus. es pequeña ( del orden de 7 000 - 12 000 ppmv), comparada con las emJk

siones originadas por combustibles quemados, la desulfurizaci6n de estas emísio- 

neo ha recibido ahora especial atención, por leo siguientes razones: 

1) Las unidades Claus, se estan volviendo fuenteo importantes de esisi6n, 

debido a la exigencia de que los productos derivados del petróleo y ga- 

ses combustibles contengan menor cantidad de azufre, mas el aumento en

el consumo de éstos, lo que resulta en el aumento de capacidad de dichas

plantas. 

2) La concentraci6n de cempuestoc sulfurados en el &e# de salida, se mayor

comparada con la de los gases de combustión de plantas generadoras. 

Los procesos para la desulfurízacíón del gas de cola de estas plantasm se

clasifican en dos: 

L7Procesos Claus a baja temperatura.- constaten en la continuación de la

reacción del mismo, a temperaturas que favorecen más el equilibrio termodiními- 

co. talo la temperatura de rocto, pero por encima de la de solldi£Lr-acl&n. 

Procesos de concentracIón/ conversión.- primero convierten todo el azufre

presente a áctdo sulfhídrico, lo aislan concentrándolo, para despues cuavertír- 

lo a elemento azufre; el proceso de conversión puede ser intrínseco al mismo o

se puede reciclar a la planta principal. 

Ejemplos de procesos que fueron desarrollado& con este propésito son: el - 
t_ 

Beavon, SCOT, Aquaclaus, Sulfreen, IPP, ASR Sulfoxide, Citrato y otros. La com- 

binación de estos procesos con el de Claus ( Claus- Beayon) de efíciencías globo - 

les mayores al 99Z. 
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PROCESOS EN FASE GAS

1

1
CLAUS

1

1 La manera más comtín para la producci i del elemento azufre a partir de

gases de refineria ha sido mediante la utilización del proceso de Claus modi- 

fícado, el cual se basa en la reacción del mismo: 

R 2 S + 312( 0 2 SO 2 + H 2 0

2H 2 S + so2 31J( SJ)+ 2H 2 0

311
2 S + 3/ 2( 0 2 ) ~--*> 3/ J ( S j ) +3H2 0 1

Historia de la tecnología: El proceso original de Claus fue desarrollado en

1890 e tavolucraba la oxidación en fase gaseosa del ácido gulfbfdrico con ai- 

re sobre un catalizador de bauxita o de fíerro, en un solo reactor, de acuerdo

a la siguiente reacción: 

H2 S + 1/ 2( 0 2 ) --- a- S + H 2 0

El primer paso hacía adelante significativo fue hecho hast* 11937 por 1. G. 

Farbenindustríe. En vez de quemar el R2 5 directamente sobre el catalizador, un

tercla se quemaba por completo hasta dióxido de azufre, en la c" ra de combus- 

ti6n de una caldera. 

1- steriormente Gamson y Elkins contribuyeron con valiosa información como: 

termodinámica de la formación de azufre, procesos de cIlculo del equilibrio y

datos del rendimiento de la oxidación de H2 5 y COS. 

Actualmente la tecnología de la generación de azufre se resume en general, 

en unidades que contienen un horno en el cual se produce azufre, de forma no - ca- 
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talítica a partir de la ccmbustíóu de &' re y K25* el hor* o esta * eSuidIO 4* una

combinación de reactores c, t&lít:icos y condensador*» para recuperar ibas Atufrc- 

Re f . 6 ). 

Aplicacion: para la converaíSa de ícido sulfhídrico en azufre de alta pureza. 

Descripción: el proceso Claus " basa, ccmo ya hemos mencícinado anteriormente, 

en la combusti6n de sulfuro de hídr¿geno bajo condiciones escrupulosamente con- 

troladas, para lograr una relación de H2 SIS02 de 2 a 1 en lo# productos de com- 

bustión y subsecuentevente hacerlos reaccionar en lo que se emoce com reaCfPiar

térmico, donde se logra un 50- 70% de la conversi6n total de la planta. Leo pria- 

cípales reacciones que ocurren en el proceso de combusti&n, son: ( T- 980- 12OO* C) 

R 2 S + 312( 02 502 + N 20

2H2 5 + so 2 3/ JS
J + 2H20

donde la ' j' representa las formas mOleculám5 POS1151es ¿ SI Vapor d* az%lfr** a- 

xísten sin embargo en esta regi6n de alta temperatura, muchas otras reacciones

que se realizan p<>r un mecanismo de radicales libres, de las cualte MM * JGWPIO: 

H S 02 HO2 Rs. 

H S HS * 

H- R25 HS^ H 2

NS. 0 2 SO 011

OH m2 5 N 2 0 HS. 

OR w2 m2 0 0 2
so 0 2 502 0. 

0. R 2 S OH

so r. so¡ 

so¡ M- 50 hy
2

is - 



so so S 20 2

RS. HS- m 2 S 2

HS- HO- H 2 0 + S

S 0 SO

S. S. 75 2
Y

so 2 0 so 3
so 0 SO

2 3

so 3 H2 w» SO2 + 8 20 ( Ref , 7 ) 

Los gases calientes producidos por la reaccion se enfrían en la caldera ge- 

neradora de vapor primeramente, y aun mas en el primer condensador, donde el azu

fre producido en el horno es separado. 

Despues de recalentar los gases, éstos entran el primer reactor o convertí - 

dor catalítico donde se forma mas azufre. Este se separa inmediatamente en el se- 

gundo condensador. Los gases pueden volverse a calentar y alimentarse a un segun- 

do reactor, donde se producirá aun mas azufre. Dependiendo de la concentraci8n de

K25 en la alimentaci6n, se utilizarán una o mas etapas cat&líticas y se escoger£ 

el catalizador adecuado; efIciencias de conversión cercanas a 98% pueden lograr- 

se. 

La reacción principal que ocurre en los catalizadoree es la de H. S y 502 pa- 

re producir azufre. Esta reacción es exotérmíca y Cc0o los reactores son adiabátí- 

coa, temperatura de los gases Ira aumentando, y el recalentamiento necesario

era raenor. 

Puede demostrarse con la estequiometría de las reacciones involucradas que, 

no importe el grado de conversión del H 2 5 en las reacciones de combustibn, siem- 

pre se requerirá aquella cantidad de oxígeno que reaccionará con un tercio del

H 9 en la alímentecí6n para convertirlo S S02- 2 1. 

19 - 



cc
I1 

I -.:

g

z
k, 

cc
I

1 

I -.:

g



El gas, despues de pasar por el último condensador, se pasa por un tanque

separador con malla, para asegurar que no se pierde azutre y de ahf se manda a

incineraci n. El azufre se almacena en un pozo si se encuent ti con,,, 
líquido, 

en almacenes, segun su forma de presentací n. Ver fig. 1. 1 11

La cantidad de oxi g̀eno necesaria para la produccion de SOV puede ser ¿ir.a- 
dida al total de la corriente ( te alimentacion, en cuyo easo la planta se kono- 

ce como sistema ' orice- through' ( OT); o, el oxígeno puede mezclarse cUn solo un

tercio de 1, 1 alirnentación y los dos tercios restantes bypasearse alredector de

la cámara de combustion, en este caso la planta se diselara con el sLstuma

splít~stream' ( SS) o 11/ 3- 2/ V. 

En el sistema OT se forma tina cantidad considerable de azufre en el horno

mientras que en el sistema SS la cantidad formada es; insignificante. En cual- 

quiera de los dos sistemas hay que poner la misma cantidad de aire y en ambos

casos, los productos resultantes de la combust[ 6n tendran el mismo radio de 2

de !¡ H S/ SO
11 2 2' 

i
En general. el OT da la eficiencia global mas alta de recuperación de S, 

i
si: el mismo se condensa totalmente antes de entrar al primer reactor catalit,~ 

co. Este esquema permite asimismo el máximo aprovecham lento del calor generado

a un nivel alto de temperatura. Sin embargo, cuando la allmentacion contiene

poco 11 2 S ( menor de 20- 25%) o que es poco con respecto a los otros constitu- 

yente,; inertes ( principalmente CO 2 ), conviene mas el sistema SS, plic— to rlle

resulta muy difícil mantener la combusti6n, debido a una temperatura de flama

muy baja. 

Con el método SS, esto no sucede, pues no hay exceso de inertes en la a- 

limentacígn que diluirían el calor de reaccion, consecuentemente, la tempera- 

tura se encontrara varios cientos de grados por encima de ra temperatura que
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se lograrfa, utilizando el Otro Siftema- Sin embargo, no deber¿ 4* J& jr dáB cM- 

siderar la alternativa &e precalearcr #1 SM en el 81, tM OT. 

Loa tíPos y cantidades de hidrocarburos que entrma & l que~ r» ticuec os

efecto en el contenido de carbono y ol azufre foLx&dq. tu

olefínae forman carbon a&» fácilmeata que las parafinas. 

La configuración del SS, permite que 2/ 3 de la corriente byp&s<2e, el hoz— 

no y por lo tanto la cantidad de carbon formada eo menor. El carben aj el ¡ Cá- 

ponsable de 14 contOmín8ci6n del cat&lízador y de el os- recíaleuto <LUI % zufre. 

La formaci6n de productos indeseables cemo CS 2 Y COS es 1,ambíén funci6U
de los hidrocarburos, de nuevo el tigt~& 55 conviene mas, pueLi disi ainuyo la

formaci6n de estos. 

En general, sí se va & emplear un lecho catalíti,, i A¡—¡— r,,r

cogerse en comparací5n con un diseto SS que utilice te un lecho cut a 11 — t - 

tico. El disedo del 35 con un 9010 lecho dar¿ un rendimiento neto de S

1

2T. debido

a que todo el azufre formado se formó en un solo pago C& talftíco. 

2,2 contraste, el OT incluye dos pesos de forri.3cí6r. de azufM. -,«& 

Clas correapendientes al primar paso, o se&, al tirmico 8 jc &o% y el ebt#21(- 

tico es de 65%. En consecuencia, el OT es aproxímadamente 42 " o eficiente que

el SS: 60% + . 65( 40) m 86 %. La diferencia de rendimiento en los so, 

debe a que en el OT hay un poco de azufre a la entrada del reactor. Ver figu. 
1. 4 y I. S. 

El numero 6ptimo de pasos de conversi6n. resultaré ser un balance entre el

costo de la tnversi6n y l& eficiencia lograda. Con tres pagos c& tal( tt<Wg, un& 

planta es capaz de lograr una eficiencia U 97%, la adiet6n de M cusrto re&ctor

nos dar& eficiencias encima de 992. ( Ref- 7 5
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Quemador

Ca 1 de ra Reactor 1

Figura 1. 5 . Jíseno tipo es. ( Ref. 9 ) 

L
Reactor 2

L

Condensador 1 Condensador 2
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Tesis ProfeaíonaY

rgar ílar i

Las condiciones de operación para cada reactor deben cel-,celonarse de fi-,rm.a

a que todo el azufre formado te encuentre siempre en estado g,4,ncogo, como vapor, 

Es decir, que la cemperatura de la wzcla de reacción este por encima del punto

de roefo del azufre. Si llegásemos t violar caza regia, el catalizador Re deaac- 

tivarl por contamimcí6n con azufre adsorbído. 

Para promover la reacción, es que exísten las etapas de separaci6n del

azufre en los condensadores. 91 hecho de separar el azufre, permite reducir

la temperatura en los reactores sucesivos, sin bajar hasta el punto de rocío. 

Ver fig. 1. 6 - 

Para realizar el recalentamIento que es necesario antes de alimentar los

gases el siguiente reactor, existen cuatro metodos blaícos que se han utiliza- 

do: 

1. Bypass de gas caliente

2. Quemadores en l( nea
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Z go
71
2

80

jw Vo 200

Re or 2

250 300 M * ' 

Fíg. 1. 6. Efecto de la temperatura del afluente del reactor en una unidad

CIElus. ( Ref. 10 ) 

3. Intercambiadores gas - gas

4. Calentadores indirectos. 

Una de las diferencias principales en el díse'5o de plantas de azufre, es

el método que se elíja para el recalentamiento. Cuando es necesario se emplean

una o una combinací6n de las tácnicas descrítas en la Tabla 1. 2 Ver figt- 1. 7- 

1. 10 . 

lli.atorícamente. los primeros utilizadQs, fueron los íntercambíadores gas - 

gas en plantas de azufre; despues se favoreci6 el uso de quemadores en línea. 

En los Gltimos diez años, estos quemadores han sido ampliamente utilizados. 

El uso de recalentamiento con vapor empieza ahora a tener mas auge, pues

es el mas confiable, y seguramente convIene utilizarlo cuando se necesita pu- 

rificar el gas de salida de la planta. 
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TABLA 1. 2 . Métodos de recalentamiento para el gas de proceso( Ref. 11

despuls de la condensación y antes del siguiente reactor) 

Mkodo

Bypass de gas ea~ 

liente. Recalentamiento

directo. Mezcla efluente

horno y gas proceso

Quemadores en línea. 

Recalentamiento directo, 

Oxidación ín sítu. 

Ventajas

Respuesta rápida a ajus

tes de control. Requíe- 

re la menor inversí6n. 

Un solo quemador y un - 

solo punto control H 2 si

so 2 * 

Respuesta rápida a ajus

tea de control. Seguido

se requiere quemador a- 

dictonal para regenera- 

ción intermitente del - 

cat. en este punto. Cos

to adicional desprecia- 

ble. 

26 - 

Desventajas

Todo e 1 H 2 S presente en
allmentaci6n no pasa a - 

través todos los reacto

res, entonces rendímien

to reducido. 

El control resulta mas

difícil; cada quemador, 

otro punto de control - 

de H 2 S/ SO2* La desvia— 

cíón de estequiometrfa

aumenta en función de

de quemadores, rendimí

ento reducido. También, 

porque no todo H 2 5 pasa
por reactor. Requiere a

dición de combustible - 

para el 3er. reactor. E- 

fectos de dilución. 



TABLA 1. 2. Continuaciin

Intercambiadores gas- Alto rendimiento glo— Requiere la mas alta - 

gas. Recalentamiento in bal de con*versi6n. ínversí6n. Intercambis

directo con gas de pro- dor grande, pues bajo

ceso, através superfí— coeficiente traneferen

cie de cambiador. cía ( 5BTU/ hr ft 2 . F) Li

mitado por temp. reca- 

lentamíento corriente

disponible. Respuesta

lenta al control. Ensu- 

ciamiento superficie

Intercambio. 

Calentadores Indirectos Mejor rendimiento glo- Requiere mas ínversíÓn

con vapor, a través de bal de conversión. que métodos de recalen

superficie de cambiador. tamtento dírecto. V& por

a 27 o mas atm. Incapaz

de lograr la temp de -- 

340- 370* C para hídróli- 

ala COS, CS 2 con cat. CO

Mo. 

Sin recalentamiento Menor costo Inversión, Menor conversión. El -- 

planta más simple grado de enfríamícuto y

por tanto condenescUm

S limitado en c/ condea- 

sador menos el último. 
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Fig - I - 10. M todo in tercambiador gas- -- I,; ( Ref. 11
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El inconveniente que presentan los quemadore@ en líraz, es la dificultad

de controisr el presceso; el ínterc4mbWor gas- gao tiene menor eficiencia. La

opcí6n final dependera del factor econiSm1co y del rendimiento calculado para

un proceso utilizando cualquiera de los -,a¿ todos. 

ResumIendo, adelante se indican los f*ctores clave& que deben considerarse

en el díséño y operactSa de unidades Claus - 

1 . Deberá geleccionarse el tipo general del proceso, es decir, elegir entre

uno OT o un 55. Si el gas ácido contiene 30- 40% mol de H 2 S 0 mas, hay
que elegir el OT puesto que da el mayor rendimiento de S y permite máxí- 

ma recuperacíón de calor a altas temperaturas. Este paso requiere sufi- 

clente tiempo de residercia para parmítír la reaccíbn entre el SO 2 gene- 
rado y el H 2 5, la cual se lleva a 1 1OO* C sin catalizador, como ya habfa

mos mencionado. Los ., ases que pasan ahora a la caldera, sé-, enfrfan tfpica

mente a 290* C. 

2, El uso de un condensador a la salída de la caldera para condensaci6n del

azufre producido en el paso de canveroí5n termíca. Prever asimismo el he

cho de que el gas deberí ser recalentado antes de entrar al primer con- 

vertidor. 

3. Escoger el esquema de recalentamiento entre el condensador y el reactor, 

considerando que la temp, t,stura a la entrada de los reactores es general- 

mente 200 - 220* C, menos para el primer ronvertídor que es 230 - 260* C. 

4, Utilizar decididonente mallas en loa catiales de salida le los condensa- 

dores y un recípiente 4 separacíbn con malla al fíí.,al del proceso, para

fílipedir la perdida de azufre por arrastre y asegurar la alta eficiencia. 

5. Asmacenar el azufre C~ o Uquído en un pozo de concreto, pero si el 117quí

do no puede enviarse en p1pa a en tren, almacenarlo como s6lido.( Ref. 12 ) 
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SAFREEN Lurgi- SNPA) 

Aplicación: para recuperacl¿n de ".. - Df" del gas de salida ¿,o Claus, baslandose

en la reacción del mimo, hasta niveles de 2 OW - 2 500 ppnv. 

Descrípcí6n. el gas de entrada e& liberado del resto & & zuf m que pas4 ' 65. 

forma de rocfo despues del Claus, en una torria de Igv&&? y sale l 119 i 3 49<- 

es decír, ligeramente por eneLma del punto de lictiefacctin del W1513o) haciz

los reactorea adsorbantes, de los cuales cuatro O¡ Ar¿jn de forma co«tinL.e, SICA- 

tras que uno es regenerado y el otro enfriado de la temperatura de

a la de operacíba. 

En los reactorea, la corriente fluye hacia abajo y cuardo uno de ell<Ds

queda completamente cargado, la corrterit, es envíada a un nuevo reactor y el

primero se regener*. 

La regeneraci5n ae hace COA gas Caliente proveniente de un h<)nio dUM

gaa pasa a traves del reactor, de un condensador de azufre y de vi,,, 

torre de levado en circuito cerrado. Parte del Sa3 de regeneracisa frZo. ea

usado para enfriar el reactor comoletamente regenerado. 

Origin.almente el proceso usaba como catalizador carbon activado, pero un

catalizador de alúmina se utili:ta ahora puesto que es comparable @n, setividad

al carbon activado con la ventaja de que puede sCr regenerado a temperaturas

mucho MAFi bajos, 

Para disminuir aun más el nivel de emisi6n de azufre, se puede

a etapa extra, en la cual el gas de salida de Is primera etapa, ae WCCIA

con un exceso de aire para la reacción: 

u2 5 + 112 02 -- O> H20

y pasa a traves de otro reactor. La concentraci6n en el efluente @e reduce a 10 ppo

Ref. 19 ) Ver Fig. 1. 11
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ALY,A.LIZFD ALUMTRA ( Bureau of lines) 

Aplicací6n; para corrientes de,()¿ diluido en menos de 3000 ppm, el cual ser4

concentrado. por ejemplo, en gas de salida de un Claus. 

4

Descripci6n: a temperatura relativamente alta ( 345" C) el gas de proceso es ali- 

mentado a un reactor catalítico de lecho empacado, consistente en un precipitado

de Na 2 0 y Al 2 03. La absorcí¿n provoca la oxídaci¿n de So 2 y la reaccí6n subse - 
cuente con el oxido de 14a para formar el sulfato. En el siguiente paso del pro- 

ceso el absorbente saturado de 502 es enviado a un regenerador en el cual se al¡ 

mente un gas reductor ( gas de sintesis del reformador) que reduce el Na 2 So4 a

65000 y precion atmosférica dando R2 S y 6xido de sodio regenerado y combinado
áUft con la alimina. Ias reacciones son. 

M2So 4 + 482 --§> 3H 20 + H 7 5 + ya 20

Na 2 So4 + 4CO + R 2 o --- o- 4CO 2 + H 2 5 + Na 20

El cataliz&dor regenerado es reciclado y el S 2S convertido al elemento 5
diente la reacci6n estándar de Cláus ( Ref. 3 ). Ver fig.1. 12, 
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ff!n&a ( Wastvaeo) 

Aplícaci6n: capaz de lograr niveles muy bajos de emísion de 502 Ion recírcu- 

lací6n a la unidad Claus. 

Descripct&n: el pro,ceso se basa en la recuperací6n de 502 de gases de salida

de un Claus, con carbono y en la conversión del mismo a azufre. Cuando se en- 

cuentra H2 S, como en el caso de las refinerfas, el proceso se simplífica aun

Más. 

En el paso de recuperaci6n de SO 2 ' realizado a 65~ 150* e, el carbon acti- 

vado eptalíza la converal6n del di xido de azufre, oxfgeno y vapor de agua en

acído sulftíríco. Dicho acido queda adsorbido en los poros de! catalizador. 

La conversión del ícIdo a 90 2 se realiza mediante la reacci6n : on ; cido

sulfhídrico en el regenerador/ stripper. El ffulfuro de hídr6geno convierte pri- 

mero homogeneamente la proporcibn deseada d* ácido sulfhfdrico a azufre cero a

150% en el lecho fluidizado. Subsecuentemente la mezcla conteniendo ácido y azu- 

fre se calienta hasta 320* C para producir 50 2 concentrado, el cual se recicla

el principio del Claus . 91 proceso regresa tma corTíente con 90% de 50 2* 

El carbon es regenerado, enfriado y recíclado para nuevo uso. 

Para obtener azufre, puesto que es opcional, uníc~ nte se requiere aumentar

la relaci5n de H 2 9 y m2 SO4 hasta 3 para producirlo. El azufre se vaporiza pos- 

ter¡( rment.- del carbon activado, se pisa a un condensador y se recupera en for- 

ma Ada. ( Ref. 14 ). Ver fig. 1 . 13  . 
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RESOX ( Foster Wheeler Fnergy Corp.) 

Aplícaci6n: para converRicin de corríentes con q0 2 concentrado ( 20% vol) a li- 

quido de alta pureza. 

Deccrípc! 6n: después de preparar el carbon, el cual se usR como catalizador pa

ra la siguiente reacci1n en presencia e vapor: 

C + SO 2 __ - w CO 2 + .; 

se alimenta al reactor por gravedad. La alimentaci5n de sn
2

fluye a contricorrien

te, gracias a la inyecci6n de aire en la parte baja del recipiente. El tiempo de

residencia a presinn atmosF5rica es de 3- 4 segundos con 1 de 90 - 95Z. 

La temperatura de reacci6n varia entre 600 y 815* C , en el liMite superior

de temperatura cuando se una antracita y en el limite inferior cuando se trata

de carbon bituminoso. 

Mientras que una reacciGn ripida entre SO, , vapor de Y? 20 y carbon requie- 
re normalmente una temperatura mas elevada, se encontr6 que en presencia de ambos

Sn 2 y N 20 ) surge un efecto sinergético que promeve ambas reacciones y por lo

tanto el 50 2 se reduce a una temperatura préctícamente baja. 

Fl 1; es recuperado por condengaci6n a la salida del reactor, a 160% con

generaci6n de vapor de 50 pal, el cual mantiene a 130* C el tanque de almacena- 

miento de S', los gases restantes se Incineran intes de ventearse a la atMOsfera. 

Ref. 15 ). Ver fig. 1. 14. 
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CBI` ( Cold Bed AbPorp-, icn, A, 0, 0) 

y
APlícacion: 

proceso capaz de obtener tina eficiencia global de recuperaci6n de
azufre de 98. 5- 99. y1 combinado con - a unidad Claus. 

DescrípcíGn: en vez de ser una unidad ex

IOF

tra adicionada al final de la unidad

Claus, este sistema de Claus a baja temperatura se construye Integramente en
la planta principal, por lo

que no es necesario tener instalaciones de rege- 
neración aparte, ' 9010 se necesita un reactor extra. 

El

QAS de alimentaci6n entra normalmente con el aire estequíométríco ne- 
cesarlo al hzkrno, 

para convertir un tercio del acido sulfhidríco en So 2* Una par- 
te de los 9;ases de COMbustí6n a 4bo" C, se bypassea del condensador de salida del
hct,-nO, 

cUyo efluente gaseoso se encuentra a 190* c. 

La combinación de estas dos corrientes nos da una tercera a 370% l& cual

e u4arí, 

al Principio del ciclo para la regeneract n del react4br C ( Ver fígi. 15). 
El azufie presente en el catalizador es desorbido y recuperado a 130* en el con- 

densador 4, 
a l.raves el cual Se hace pasar el ¿las anrea de ser enviado al reactor

A.  

En el reactor A, el Sa3 es mezclado '
11 suficiente gas a 370' elevando as¡ 

u temperatura a 230' e y reacciona bajo la* condiciones normales de Claus. Des - 

pues de ser enfriado en el condensador 2 baste 130* c se envfa directamente al
reactoz, B, dorde se lleva a cabo la reacción a baja te=peratura. 

Do<',- Ps de haber recuperado el wufre
en el condenoador 3, el gas se envfa

51 incim rqdor. 

Una vez que se ha completado la rageneracíón en el reactor e; la teiuperatura
del gas que sale, aumenta consíderableiríente. La proporcí6n de gases del horno se

reduce hasta que la temperatura del, ga,3 & ntrando alW reactor C descíenda a 230% 
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perfodo de enfr~ anto) para que el reactor trabaja nuevamr-tc a 1-- s cogdi- 

ciones normales del Cleus. Mientras tanto, la alímeatací<Six de gas calíenta ¿ii

reactor A es cerrada, por lo que e, gas entrante llega ahora a 130%. 

Eventualmente, cuando el reactor 3 necesite regenarací&, la ter2petatiri

de la alimentaci6n gaBeosa se cuwntara nuevamente a 370% y la cantidad

alímentada al reactor ' se restringírí, de manera que, al ser wiezclado con el

efluente del conden&ador 3 ( deevíado ahora del incínerador) su temperaturi a

mantenga a nc mas de 230* C. 

El gas a 370* C entra ahora al reactor B y el efluente del ¿ ondensador

a enviado a incinerar. La planta esta operando ahora como el principio del

ício, excepto que los reactores han intercamblado funcíanes.( Ref. 10 y 13) 
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F G T) ( Shell Flue ras nesulfurization) 

Aplicaci6n: pirnduccíón de S a partir de Rases de ombuxt., bn e- l a refinerro, 

principalreente 5( 1 2* 

nescripci&n, 1. 05 9s§ e& A PFOcesAr son pasados a traves del reactor. el cual ea

ta rel leno ! p un iceptor de ICÍA en al oi a*, 11 t, e_ j>, t ¡pico de res( dencia es de

45- 60 min. Al principlo del cielo, el lo2 es absorbe casi totelmente * con el

tiempo el aceptrir se gasta y cada ves más del Sn 2 Pega A tr&;éii del wiíomo. 

El intervalo del cielo &e deterorinar! de acuerdo al aível de caislón 50 2

crmittdn. Por ejemplo, si la especificaci; n es de M de ak> so<ciLSn, al prin( j- 

pío se liberará menos de 252 y al final del ciclo mas de 251 para s' Ar una media

de 252. 

El gas se cambia ahora a un reactor que contiene sceptor regenerado y el a

ceptor saturado se reRenera duranu- ; in intervalo de tiempo igual al de acepta - 

ci6n. lletA regeneraciSn se lleva a cabe con Y
7 ( 

de reformm-, 

ruso 4
2F4

2 -- -
si- Cu + Sn

2 * 2P. 2 n

2CuS() 4 hR 2 --- W> ('. 0 2 S + Sr.,

2 + 
69

2" 

r.0 2 ! o 5120 2 ~ Í^ 121 y ' 
4

El gas producido durante la regeneracf1n se enfria y se proceoa para recupe

raci1n de Sn 2 concentriado. Después se envía * una torre de quencheo para ser en- 

friadu aun mas. El gas entra entonces a un abaorbedor donde el 502 te recup* rí

en una corríente acuosa rechazando inertes y el R 2 no convertido. El gas de & a- 

lida ,; e ventea o se regresa al rehervidor para recuperar calor de combustí¿ n. 
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El solvente enriquecido es agotado para liberar el SO, a una concentra- 

cíon de 902. El solvente empobrecido ( menos de ¡ no ppm de 50,) se fisuelve en

parte al - ibiorl-,edor, el resto va a tratamiento o a un rehervidor. 

Puesto que en la refineria se tiene R 5 disponible, esta y el so se alimenJe 2

tan a una unida -í Claus ( Ref . 16 ). Ver f iR. 1. 16. 
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ALLIED CVE'." ICAL

AplicacíGn: el proceso de reduccii5n de ! lr, 2 Puede aplicarse a fuentes de gas
contenlencio desde 42 de Sn

2 y cantidades limitada* de n 2 para producir S. 

Desrripci¿n: Fl 9301 de ProceÑO precalentado qe mezcla con gas nAtur&l que se

ra el apente reductor ( R 2 - Cn también) y es enviado a un regenerador empa- 

cedo donde se precalienta aun mía mientras fluYe corrientearriba hAcía el -- 

reactor le reducci5n. En ente ptanto la temperatura de la corriente * o-& " r

e" cfiw riel punto de rocio del ';. La temperatura de los gasen entrando 4, 1 reac

tor se mantiene constante grarias 1 un bY- pssw alrededor del generAdor, F* tos. 

a la galida del reductor, pasan nuev&mente corriente. abajo por un regenerador
de c& lor. donde dejan su carga térmica. El balance & nerigético se mantiene con

Otro bY- PA85 de gas caliente que sale del reactor. 

La funci6n principal del sistema de reflucci6n es aprovechar al * Liximo el

reductor al mismo tiempo que se produce 5 y 4 23 * ft suficiente cantidad pera - 

efectuar la resecí6n de rlaus. 

Fl azufre formado en el primer paso se c* ndtn£A en un intercambiador con

vapor. Pepresenta 40% del total de 11. La corriente de proceso entra ahora en

la primera etapa de un 5iqteMS rlalis de los etapas. donde ocurre una reaccí¿ n

éxotérmicA par* producir mes 1 y u 2 0. 

PI gas e- 1 enfrindo y nuevamente haY condensación de 5 en un enfriador ver

tícAl. Mayor conversi5n @e logra en la segunda etapa del reactor Cláuc. Este

nupvo e Pi licuado en un ter, er con, en,. 
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Fl ga-i se pasa por un separador g* o liquilo con malla Para atrapar el l¡`- 
quido acarreado. el cual se une a las otras corrientes de azufre. Vi 14 2 S resi- 
dual en el gas de Proceso se oxida a Sr) 2 en un incinerad9r antes de ventearse a
la atnZsfera. ( Ref - 17, 113) - Vel fis. 1. 17. 
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PROCESOS EN PASE LIQUIDA

MOLTEN SALT,( At(mics International) 

Aplicaci6n: recuperaci6n por absorcí6n de Sn2 para convertirlo posteriormente
a S. 

Descripri6n., en el proceso de carbonato acuoso. el gas se pone en contacto con

una solución de carbonato de @odio para absorber 50 2 de acuerdo a la siguiente
reaccí6la: 

fe CO + 50 N& so CO2 3 2 2 3 2

2118 2 so3 + 0 2 -- w 2N& 2 Sn4

F§ t4s reacciones se llevan a cabo en un atomízador a través del cual le so- 

luci6n se dispares en gotitas que fluir¿n hacia abajo con el gas. El So2 reaccio
na con la solucí6n y el Fl 2 0 se evapora de las gotitas. 

Pn la parte baja del atoTeizador, los sólido# creados por la evaporación del

FT 2o «
m recogidos y el gas limpio descargado en la atimósfera. Los s6lídos son

ahora enviados a un reductor: 

2NJI 2 sn 3 + 3C -~ 2Na23 + 3en
2

2so 4 + 7r. ---~ 514 2 9 + 2(' 02

El COqu* at alimenta en exceso y la temperatura se mantiene a 980* e por la
combustiin de r con n,. 

El producto de reducci6n de quenchea y se diáBuelve en el agua para despu¿# 

filtrarse y separar los solidos regíluslet. El ; 3 29 se convierte en carSonato y

4,; - 



bicarb~ to de todio con el CO 2 for~ do, 4M "el reductore 1.9 * m libera a

e 1 IPI 2S. El bicarbonato se descacípona cérmicamiente y los carbomístac 24 rectelea. 
Fl 5 se obtiene posteriormente en una unidad 0» 18" ( Ref.&# ). Ver

e*~ cufi^ lo* 0~ 
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IFP ( Clauspol 1500) 

Aplícactbn- para recuperact&n continua t e azufre de corrientes de salida de

unidades Claus hasta un rendimiento global de 99. 3% 

Deocripetén: la reaccibn bisica d4l IPP L"* la misma que la de Claus: 

21125 S02 3S + 2H20

La reacci6n se lleva a cabo en un solvente que disuelve el 1' 25, 502 y al

catalLzador efeetivim?-,-,Ce. Sin embargo la colubilidad del 5 en este solvent.9

es baja por lo que el m~ es separado continu~ te, desplazando el equili- 

brio i la derecha. El rango de temperatura ae operaci6n va de 110 a 160* C pa- 

ra ! A aolidificacíSn de! 5 y10 cuadensación de aguja. 

El %¡atea& solventelcatalizador se caracteriza por tener: & les actividad

catalftíca, buena estabilidad t¿rMICa y ; urmica del solvente y del cataltzador, 

b* ja p c*, ntiNi de vtp^ r del eclvente, baja colubilidad del azufre en el

baja del 6,.11v2ute en el azufte ptre warízalzar la puteza del produc- 

to. 

El efluenta de la, unído¿ Cí&*u& es; inyectado como a 130' C a la parte b&j3

de 1, 4 columa emp,4c&da. La raUdá U- prqaióu a cráyes Ul fjíatena et wiyt r -t

0. 6 atmé De acuerdo d la umpacídzd st pueden Urilizar' una o mas columnas

con re lotrtbuci6n. El azufre se acunula en los fondos puesto que es mas deno0

extrayéndose continuanente gractas a fin em,.>rol de interfase. 

El aelventelcatalizador ¡se hace clvcular de arrIba a abajc, de la torre para

maximízar el cont3cto



La teu" ratijra del líquido se mantiene a 125- 140* C mediacte la adicién de

condensado el cual se Inyecta en la linta de recírculac16n del solvente mt* o de

entrar a la columna, vaporízándose con el calor U reaccton.( Iaf. 20 ) 

Se ha desarrollado ultimamente el proces<> 177 wdIfIc#do el . - uel te & di

ctona una & eccíSn de concentratl6n de 502 C*' m0aiss el cual 00 "¡ Parado

en 2 pasoo en agua, ~ la y So2* Dos tercios del 90 2 00 t"" Sforllm * r' 

sulfhfdtico usando algun reductor ( comó M2 y CO), se alimentán despmo el

reactor original del IPP y se recupera el 5. La emísi6n de azufre en im gases

disminuye 4 wmos de 100 ppm,(£* f. 21 ) Ver ftg. 1. 19

r. 51-1 - 
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TnW' ISF',' T) 

Aplicaci6n: produrch5n de Ii a partir de corríentes conteniendo poco w,  

3% mol seg) 

nescrípcion: el PrOC* 80 utiliza una sí>luci n acuosa de al " n solvente orgínico

como tríctilen- i licol ParA contactar el ala amargo y endulzarlo símultíneament@

deshidratarlo y convertir el 1,

20
en q. 

Parte de la prMucci&n de 5 se que~ en una caldera . FI Xliroj se qtili- 

za para absorber el Sn 2 de los gases de combusti6n. El solvente elariqueciio se
utilízA Para rontactar el gas, 

se cree que el N 2 -) prenente en la
liza la reacci6n de rjaug. 

El 9 se recupera como producto liquido, producído mediaate ca- 

lentamiento Y licueFAceí6n de las particulas cristalinan ( Ref. 5 ). Ver fig. 1. 2, 



1. 

te

N

@o

00

m

53 — 

00rAim0ucy

0

Z . 

L. 
n - 

I

C, (

D = 

oc

v

0 < cn

co

3

lu

vFqHuor, 



BUMINES CITRATF

Aplicación: para recuperación de So y formaci6n de S. 
2 - 

Descripcí6n: es este otro proceso solisticado, para conerizar se i5sorbe el S), 

en una soluci( ri acuosa de citratu de sod i,-) y ac ¡, lo citrico, el c, i il rk- Cupera M

del So 2e n un periodo de contacto de 1 s - eg. 

La solución enriquecida en Sn 2' se alimenta a través de tin intercambiador

con vapor a un reactor de tres etapas continuamente agLtado a contra corriente

de un flujo de V_,j_Sas. Fn este sistema, diseViado para un tiempo de residencia

de 5 min. en cada etapa. el SO 2 se reduce a S y la soluci5n de citrato es reRe- 
nerada. Los Iodos de S se llevan a un tanque donde comenzará el s¡ stema de sepa

ración y purificaci6n de S. 

El licor separado se recicla a un acumularlor y se enfria antes le pasar al

absorbedor. 

El producto del primer paso de separación de 5 qe alimenta como lodo a tra

vé.,; de un calentador para aumentar su temperatura encima de 125* C y Lictuir el S. 

Las dos fases se separan en el lecantador bajo presión; la capa in erilr Como S

de alta calidad y la capa superior ( la soluci6n. de citratn) se descarga en un

evaporador flash. Fl citrato liquido se envia ya sea direct.inenLe al tanque - 1cu

muladar o, a un cristalizador a vacio para separar el sulfato ( te ',' a decahidrata

do formado ( Ref. 22 ). ller Fig. 1. 21. 
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GIAMM,kRCO VETROCOKE

Aplícací&n: para recuperací5n continua de acído sulfhIdríca de " eco de ofateg

Descripcí6n: en este proceso se laya el gas amargo con una solucíoc al" lín 3 4

arsenitos y arsenatos. El álcali que se utiliza generalmente por ser econ¿mIw

es carbonato sódIco o potágico. Las reacciones que ocurren son. 

1) Na 3AsO 3 + 3H2S __— Na3AsS 3 + 3H20

2) Na3AsS3 + 3N'13A'504 — 3N' 33AsO3S + Na IA901
3) Na3A503S --- ' w "'

a3AsO3 + S

4) Na3A803 + 1/ 2 02 --- o' ' 4a3A804

El gas entra a la parte baja de la columna de absorcíin a presíon* a de 7511
mas, dependiendo de las condiciones del gas. La soluci6n de Vetrocolke abaorbe a

contracorriente el H 2S hasta un nivel de 0. 5 ppo o menor. La rea,:ci6n de abaorci

1) da como producto el tioarsenito de sodío, el cual tiene una presi6n de. vapor

baja y permite mediante absorcíSn a contra -corriente obtener gas c, alto ra

do de pureza. 

El tioarsenito formado se convierte lentamente a Ronotíoarsenato y arseníto
mediante la reacci&n ( 2). Esta reaccI&n se efectila a la salida de la columna de

absorci6n y en la columna de oxídacíGn. El monotíoarsenito formado tiene = a pre

siGn de vapor mas baja aun. El monotíoarsenato, siendo más soluble, ayuda & Maín- 

tener en soluci5n al azufre. 

La solucí6n que sale de l& columna de aboorci6n pasa a una columna de oxída

l— i alimentada con aire mediante un ventilador; la columna se encuentra abierta
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al exterior por la parte superior. Bajo las condiciones oxidantes el mono- tioar- 

senato se descompone en arsenito y azufre. El azufre se recupera en el domo como

espuma, se filtra a vacío y se lava. 

La reaccí6n de oxidaci¿n ( 4) reestablece tambien la solucion original

de Vetrocoke oxidando parte del aracnito lb arsenato. ( Ref. 23 ). Ver fig. 1. 22. 
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STRETFORD

Aplicací6n: para el endulzamiento de gases amargos hasta niveles de 1 ppm de

82S obteníéndose azufre elemental con una" ureza del 99%. 

Descripci0n: El gas se lava con una solución acuosa conteniendo carbonato de

sodio, vanadiato de sodio y acido disulf¿nico antraquinana. La solucí&n alcanza

un equilibrio con el dí6xido de carbono presente en el gas y sólo pequeñas

cantidades de CO son absorbidas en este proceso. Por lo tanto, el proceso re- 

presenta una alternativa mas economíca para el endulzamiento de gases con CO2

con menos pérdidas que los procesos basados en aminas. 

En la torre de lavado, el gas fluye a contracorriente del licor regenera- 

do. El ácido sulfhídrico se disuelve en la solución alealína hasta el nivel

deseado. El hidrosulfuro formado reacciona con el vanadio en estado de oxida- 

cí6n + 5, oxidándose hasta azufre cero. 

El licor es regenerado con aire de un ventilador, y el vanadio reducido

es reoxídadoa la valencía 5 mediante un mecanismo en que el acido antraquinon- 

dlsulfonico actua como portador de oxígeno. 

El azufre se separa por flotaci6n, la espuma producida puede ser filtrada

en plantas con pequeña capacidad, o centrífugada en plantas de mas capacidad, 

lo cual resulta mas ecodomíco. ( Ref . 23 ) Ver f19. 1. 23. 
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TAKABAX

Apricaci6n: para recuperaci6n de 99. 9% de ícido sulfh( drico a partir de co- 

rrientes con baja concentraciGn de H2S y/ o alto contenido de CO en relaci6n2

al H 2 S. 

Descripcí6n: una solucí6n alcalína ( pH- 8*. S) que contiene & odio 1, 4- naftaqui- 

nona, 2- sulfonato como catalizador de la reaccí6n ¿ e oxido- reducci6n entra en

contacto con el gas amargo en una torre de absorct5n. 

El M reacciona con el carbonato de sodío para formar b1sulfuro de sodío

y bicarbonato de sodío. El bisulfuro es oxidado can ayuda del catalizador para

precipitar azufre finamente dividido ( 2 micra2), mientras que el sulfonato de

naftaquinona se reduce a sulfonato de nafrahidroquínona. 

La solucían es bombeada al regenerador donde se alimente aire por la par- 

te inferior, de manera a oxidar el sulfato de nafta- hidroquinona a su forma ori- 

gínal de naftaquinona para reciclaje. 

El azufre producido se separa del sistema en un filtro, con bastante faci- 

lidad gracias al tamáfio de particula obtenido. 

La soluci6n de carbonato se convierte parcialmente en CO 2' el cual es el¡ - 
minado con aire del regenerador, siempre y cuando la concentraci6n en el gas

sea igual o menor a 30%. 

El acído sulfhfdrico no se libera en el regenerador, por lo que la corrien- 

te g&eeosa que sale por los demos puede ventearse a la atmoífera( Ref. 23

Ver fig. 1. 24 . 
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WELLYAN- LORD

Aplicacion: para gases de salida de unidades Claus, produciendo S. 

Descripci6n: es un proceso sofisticado que consiste de dos etapas clave: 1) 
w

abaorcion y concentraci6n de 50, y 2) reducci1n Ael 50 2 a elemento S. 

171 gas de alímentací1n entra en contacto con sulfito de sodio ( Na 2 so 3 ) 
en el ahsorbedor y libera el gas limpio. La soluci) n qne gale por los ondos, 

enriquecida en bisulfíto ( NalISO 1 ) se descarga en un tanque para purgarse y se
bomba& luego a la secci6n de regeneraci5n. Vapor de baia nre.cii n mé- — q, —— 

calentar el evaporador y separar el SO 2 + R 2 0. El sulfito de sndio precipita
conforme es formado, 

La corriente gaseosa es enfriada para condensar la mayor parte le vapor

de H 20 y se mezcla a parte de los cristales de Na
2

sn
3 para disolverlos y poder

ser reciclados, líberando al mismo tiempo el Sr),. 

El en 2 concentrado es ahora precalentado y comprimido, aBadiéndosele gas

natural en la proporcion correcta. La mezcla gaseosa atraviesa otro calenta- 

dor donde se eleva su temperatura por encima del punto de rocio del S, que se

formará en el sistema primario de reducci6n catalitica. El 5 formado se conden

sa y se envía a un pozo. 

FI, caso de tener 11 2 5 disponible como es el caso de las refinerCas. este

circuito de reduccíJn no es necesario y las corrientes de Sn 2 y 14 2 5 se pueden
alimentar directamente a un convertidor de dos etapas tipo Claus. En cada pa- 

so ocurre una reaccíon exotérmica para dar M 20 y S. el cual se condensa y se

envia al pozo. El gas restante se incinera y se recircula al scrubber ( Ref. 22

Ver fig. 1. 25. 
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BEAVON

Aplícacion: puríficacú;n de los gases de salida de plantas de azufre y obtencí6n

del mismo cuando se combina con el proceso Stretford. 

Descrípci6n: en la primera parte de este jroceso, todos los compuestos sulfu- 

rados de los gases de salida ( S02, S, COSO CS2 ) se convierten a acido sulfh( dri- 

co. El gas se calienta hasta la temperatura de reacct6n ( 290- 400 * C) con los

gases de combusti6n calientes producidos por la combustí5n de un combustible. 

Esta combusti6n puede llevarse a cabo con una deficiencia de aire si el gas de

salida no contiene suficiente hidrógeno y monjuido de carbono para reducir los

compuestos hasta H25. 

La mezcla ya calentada se pasa a traves de un lecho catalftico en el cual

todos los compuestos sulfurados se convierten a 1125 por hidrogenacl6n e hídrc;- 

lía¡$ 

La corriente gaseosa ast hidrogenada, se enfría por contacto directo con

una soluci6n buffer ligeramente alcalína antes de entrar a la siguiente parte, 

que sería recuperaci6n del ácído sulfhídrico y conversí6n del mismo en azufre. 

Referirse a la descrípei6n del proceso Stretford. Ver fig. 1. 26 .( Ref -13, 23 ) 
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AOUACLAUS

Aplicaci6n: recuperaci6n de S, como ) rn, iiicto del 939 le 8, 11Pa del Clauc; aumen~ 

tando la 1 de éste de 10 ~ 157. 

Descripcijn: el gas incinerado pudiendo contener 1125. (' rIS, ( 7S2 Y qo?. es enfriado

primerat-nente, después se pasa a una torre de ahRorci¿In donde se pone en contacto
con la snluci6n Aquacláus, fosfito -jodico iruo.qo. 

El - solvente enriquecido se pone en contacto con li 25 y se pasa a un reactor

donde los componentes sulfurados y principalmente el bisulfito se ronvierten en
Ple- ento e, Fqte e% recuperado en ( los stripers como liquido, separándose del sol

vente, el cual ie Somete parcialmente a un
pari recuperar 21 sulfat,' 

de $ odlo bidratarlo que se lorma segGn las siguientes reaccLones: 

2PSr)_ + 
25n + R 701 11202 4

C r) 3 + 14, 70 --- o- Sn 4 + 2H' 

Fi Sn 1 + 5 ~ S211 + H

2F" ---*. 2sr),4 + 41 + 

if 2
1) 

Fl "

e¡ 3o sulfuroso se for -ma debido a la abgorcí6n de 5n 2 en la fase liqui
da, 11 momento le poner en contacto la corríente gas y liquido en la torre de
absorci6n. ( Pef. 24 ). Ver fig. 1. 27. 
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ASR Sulfoxid* 

Aplic&eíM: *¿ todo para capturar con una eficiencia de 99. 9% compuestos azufra

dos y hacerlos reaccionar de acuerdo a la e¿ uacion de Claus. 

Lpci6n: una corriente gaseosa . 
pudiendo contener COS y CS 2 adwme de M 2 5

y 50 2 se reduce en un @elo paso a contra corriente con la solución de sulf¿xido. 

En el proceso se una un sulfoxido organico como catalizador liquido para la reac

Ci6n de rlama. 

El agua producída se puede flachear ya que Merve a una temperatura coacide

reble~ to' taewr a la del gulfSxido y el azufr* producido se separa facilmente

an forma cristalina. 

En la quí;:Licía del proceso se forma inicialmente un compuesto entre el tulfo

xido y el VI25 el cual se VUCIve un cotiplejo con el resto de los compuestos sulfu

rados; el intercambio electrdníco requerido paea la reacció1n de 6xid-o—reduccion

se produce líberíndose 1120, CO2 Y S. ( Ref. 25 ). Ver fig. 1. 23. 
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TRINCOR %f

Aplicaci¿n: absorcígn basada en equilibrios fisicos para de-,ulfurizacl¿n de ga- 
mes de combustíoc. 

Descrípelon- los gases de salida a procesar son prineramente puestos en contac

tO con un metal noble para catalizar la conversi6n de compuestos sulfurados a

H 2 S. Luego son alimentados a un ahgorhedor para reruperacion de H 2 S. 

La corriente gaseosa se hace reaccionar a 288* C aproximadamente con un reac
tor de u" etapa para obtener el 15 como R 2 S. La corriente enriquecida se pone en

contacto en un abaorbedor convencional con soluct6n regenerada. 

La solucí1n rica ahora en 14 2S se callenta en un intercambio con la solucí¿n

caliente regenerada antes de pasar al regenerador. La solucí¿n regeneradía se en- 

Erfa mas en un Ooloaire antes de entrar al absorbedor. 

El H 2 5 que sale del stripper junto con vapor producido en el regenerador, 

se enfría para separar el agua, que se recírculara el regenerador. 

La insignificante cantidad de M 2 S contenido en el gas de salida del abaor- 
hedor, se caíd& & Sr) 

2 y se de3carga en una ehiw¡ene&. ( Ref. 26) Ver fig. 1. 29. 
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SCOT Mell' s Claus Off -gas Treating Process) 

AplicAcibn: recuperact6n de los compuestos residuales presentes en el efluente

gaseoso de Claus, para recircularlos en el mismo con una eficiencia global de

Descripci0n: el proceso constate esencialmente de 2 partes: una secci bu de

reduccí6n y una de absorci6n con amína. En la secci6n de reduccii5n todos los

compuestos de azufre en la altibentact n se convierten completa nte a H S con2

hidri&~ o o cm una mezcla de hídr6gene y mono - óxido de carbono sobre un cata- 

lízador de cobalto molibdeno en alamIna a — a temperatura de 3OO* C. 

A 1& sslidé, dol reactor el gas es enfriado y el agua se condena&. 21

gas frio que contiene normalmente 3Z en volumen de H 2 S y hasta 20Z de CO2 es
levado a contracorriente con una alkanolwmlna en una columna de absorcí6u. 

La corriente de los demos contiene ahora tan solo 300 ppmv de H25 por lo

que se incinera en el mismo incinerador del Claus. El día^ o de dicha columna

es tal que el 100,% de H2S 0-5 absorbido iLlentras que solo 10- 40% de CO 2 lo ee
t4.~ CA. La soluct6a wwinca* es ltherada Jel P29 en un otripper, el gas conteníando

W25 y 511.1,> es recirculado a la entraña ! m Is unidad Claus. ( Ref. 27 ) Ver tig. 1. 39. 
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SULFOX ( UOP) 

Aplicación: para la máixia& 
recuperación de azufre a partir del H 2 S contenido

en gases de refinería. 

Descripcíon: Una solución de NH, &

CuOW es utilizada para absorber el H 2 S
de los gases de la refinería, lav¿ndote posteriormente el amoníaco del mismo

con agua purificada. La soluci6n rica se combina con agua amarga, se calíento, 

mezclada con aire y se_ hace pasar a traves de un catalizador, el que dirije se- 

lectívamente la oxidaci6n, para dar azufre principalmente; 

1) Nli4BS + W 0 2 ---§> 5 + H20 + NH3

La proporcí6n de sulfuro que se oxída en azufre se controla por el flujo
de aire. En presencia de amoníaco y suficiente sulfuro, el azufre formado

permanece en solución como políazufre de acuerdo a la siguiente reacci6n: 

2i , Mi4HS + xS* ---*> N1145011

Despues del primer reactor, el producto lfquido se calienta por encima del

punto de lícuefacci6n, bajo suficiente presión para impedir la formaci6n de va- 

por de agua; luego se paila a un segundo reactor, donde es mezclado con a&& aire

para que se lleve a cabo la reacci6n de oxídací<5n del HS caribenido en el NN4 S xsu
conl' orme a la reaccion ( 1). Cuando ya no queda suficiente RS para solubilizar

el 5 como polímulfuro, éste es separa en otra fase y es recapturado. 
En ambos reactores, parte del HS se oxída hasta tiosulfato de acuerdo a: 

3) 2NM4MS + 20 2 —** ( M4) 2S2 0 3 + H2 0
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incluso, una parte muy pequei¡ a se oxida aun mas: 

4) NH 4 lis + 20 2 --- I> ( Ni¡ 4) 2 so 4

A la salida del segundo reactor; se pa.sa la soluci6n por un reductor, donde

se lleva a cabo la siguiente reaccI6n- 

5) ( NH 4) 2 5 2 03 + 2NH 4 HS --- 0- 4S' 34, 0 + 4,4 H 3

esta reacc16n aunque no necesita de catalizador, requiere de un exceso de sul- 

furo para asegurar la reduccíón completa del tiosulfato. De nuevo se formará

Polígulfuro como en la reaccí6n ( 2). 

El azufre puede ser recuperado en el stripper, cuva temperatura en lo.s

fondos se mantiene por encima de la temperatura de lícuefaccí6n del azufre, gra- 

cías a la aplícací¿n de suficiente presi6n. 

El azufre y el agua se recuperan separad nte de los fondos. El H 2 S y el

NH 2 extraldos se devuelven al renctor de <jxidacijn. 

Los gases de los reactores se liberan del NH 3 libre en un abaorbedor me- 
diante la recirculacton de agua del fondo del stripper. ( Ref. 28 ) Ver fig. 1. 32. 
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1

11 F A C T 0 R E 3 L I M I T A N T E S D E L 0 S P R 0 C 9 S 0 S

Para comprender realmente los factores límítantes de la conversion de

compuestos sulfurados, a azufre ( 0), conviene analizar primeramente, la cur

va de equilibrio termodinámica para la reacci0n de Claus, la cual fue calcu

lada hace aproximadamente 20 ¿ años. Ver fig. 2. 1 . 
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Fig. 2. 1. Curva del equilibrio termodinámico para la reacción Claus ( 29) 

Como se puede ver, en la ausencia de catalizador. la reacci0n llega al

equilibrio cerca de los 560* C, solo el 50% del H 2 S presente se ha conver- 
tido en azufre. Si subimos la temperatura a 1300 % solo se completa el 75% 

de conversíSn. 
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Sin embargo, si la temperatura se reduce por debajo de 560%, el equí- 

librio favorece la formaci n de S, encontrandose que a temperaturas cercanas

a la ambiente, la converalin es casi completa, o lo sería, de no ser por que

se encuentra cineticamente inhíbida. 

Es por esto que, se necesita de un catalizador para hacer que la reacci¿n

proceda a temperaturas lo suficientemente bajas, y la conversión obtenída sea

alta. 

Desgraciadamente, una sola etapa catalftica no basta, ya que para obtener

un rendimiento alto, se necesitarla trabajar por debajo de la temperatura de

rocfo del azufre, lo cual evidentemente provocaría que éste, condensara en el

catalizador, reduciendo rapídamente su eficiencia y aumentando la resistencia al

paso del flujo gaseoso. 

Deben usarse por lo tanto, mCltiples etapas, separando entre cada una de

ellas el azufre producido, de esta manera, la concentración de azufre entrando

al siguiente reactor sera mfníma, y debido a que la corriente gaseosa está tam

bien menos concentrada en R 2 S y SO2' la concentración de azufre, que puede ser

formada, es progresivamente menor: su punto de roclo disminuye y el reactor pue

de operarse a temperaturas mas bajas. 

La conversión, camblen varfa en funcibn de la presi6n, siendo suprimida sí

la presíjn aumenta en la regi n toirmíca, mientras que lo contrario es cierto en

la regíon catalftica, es decir, que aumentando la presión, aumentará la conver~ 

si6n.( Refs. 29, 9 ) 

La6 variables importantes, que van a límítarnos un proceso son: tamano de

la planta, composici6n del gas alimentado, n mero de reactores, temperatura del
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efluente del 61timo condensador y método para deshacerse del gas de salida ( con

o sin proceso de desulfurízaciU). 

De estas variables, la que mas efecto tiene sobre la eficíencia y costo de

un proceso es la composíci6n del gas alimentado. Muchas condiciones no usuales

son resultado de la naturaleza de la corriente alimentada. 

Estas condiciones no usuales son principalmente: 

Concentraciones altas de amoníaco

Concentraciones altas de hidrocarburos

Alto contenido de vapor de agua

Presencia de di6xido de carbono

Cantidad de aire alimentada

Altas temperaturas

Amoníaco

Las fuentes de amoníaco en una refínerfa pueden provenir del amoníaco usa- 

do para el control de problemas de corrosiSn, en tratamiento de crudo; de hidro

tratadoras e hidrocrackers debido a la conversi6n de compuestos nítrogenados

en amoniaco ( al mismo tiempo, los compuestos sulfurados se convierten a ácido

sulfhídrico). 

El Umite que se ha fijado al contenido de moniaco es 32 en mol, aunque en

presencia de di6xído de carbono ( aproximadamente 30%) el l( mite debe ser dis- 

mínuIdo hasta 500 - 1 000 ppmv. 

Dado que la formaci8n de sulfuros de amonia es reversible a ZO* C., es con

veniente esantener la corriente gaseosa por encima de esta temperatura, para

mantener el NH 3 y H2 S en estado gaseoso.( Ref. 7 ) 
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La presencia de NH 3 afecta adversamente la regccion de Claus. Primeramente

consuge oxígeno en la cámara de combustlin, por lo que tiene ademas un efecto

diluyente, ya que produce nitrógeno y agua de acuerdo a la siguiente reacción: 

2NH 3 + 312( 0 2 ) -- o- N 2 + 3H 2 0

Parte del amoniaco pasa sin quemarse cuando se encuentra en gran canti- 
dad. Esto causa deposicíon de sólidos y obstrucción en la cámara" del quema- 
dor, tubos y conde nsado res, disminuyendo la transferencia de calor. 

Estos sblidos pueden ser: hidrosulfuro de amonía, polisulfuros de amo~ 

nia, carbonatos y carbamatos de amonta y sulfato de amonia. El amoníaco que

se combina con otros compuestos, pasará hasta el catalizador, desactiviindolo

gradualmente y aumentando la caída de presíón.( Ref. 29 ) 

Aunq U* en general la combustíon del amoníaco da nitrogéno y agua, bajo - 

determinadas condiciones se forman cantidades de NO, NO 2' N 2 0 4' ete. Cualquier

cantidad de NO 2 formado, causa serios problemas de corrosi6n. 

El problema se complica ya que, la presencia de NO aun en pequenas canti- 

dades catalíza la oxidacibn de SO 2 en SO 3* La formaci6n de SO 3 causa dos pro- 
blemas característicos, 

corrosión debido a la síntesis de H 2 SO4 en zonas frias
y la desactivación definitiva del catalizador ( sulfatacíón) segun la reacción: 

3503 + Al 2 0 3 ~ Al 2 ( su4 ) 3

Cuando las cantidades de NO
x

formado son apreciables, severos problemas

de contaminación se presentan. Otra consíderací¿n es el alza de temperatura gene

rada en el horno de reaccí6n por la combusti6n del amontaco. 

En resumen, 
cuando el contenido de NH 3 este por encima del Umite fijado, 

éste debera ser retirado anticipadamente, con algun método especLal.( Ref. 30 ) 
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Hidrocarburos

Los hidrocarburos causan verdaderamente grandes y varíadas dificultades. 

PrLmero porque actuan como dIluyentes por los productos de su combuatí m, lue- 

go porque consumen oxfgeno adicional y finalmente, porque favorecen la forma- 

ci6n de compuestos como COS y CS 2 . 
1

Este tipo de contenido en la allmentaci6n afecta la eficiencia de la

planta debido a las reacciones indeseadas que provocan la for-maci6n de com- 

puestos sulfurados, los cuales son dIfIctles de convertir a elemento azufre, 

algunas reacciones de éstos: 

Formacíbn Descomposici5n

Co 2 + 11 2 5 - - Al. H 2 0 + Cos

COS + H 2 S H2 0 + CS2

C H 4 + S 11 2 S + C S 2

C H 4 + H 2 S + ( H 2 0) -- o- H 2 + C S 2 ( COS) ( Re f - 7

Dependiendo de la fuente del gas ácído y las condiciones de operaci6n co- 

rrIente arriba el nivel de COS y CS 2 llega a ser de hasta 5 OW ppm, aunque en

general se encuentran en el rango de 600 - 1 500 ppm. 

La hidr8lisís de ambos componentes es el método preferido para controlar- 

los y se presume que es lo lento de esta hidrolísis, combinada con lo corto

del tiempo de residencia en las zonas de reacci6n lo que provoca un no equílí- 

brío, cinéticamente controlado, de altos niveles de COS y CS 2 en los gases de
salida. La emialón de az, ifre a la atmósfera, puede aumentar un 63% cocw resul- 

tado de la formación de y no hidr6lísis de estos compuestos. ( Ref. 6 ) 

Variaciones en la cantidad y pesos moleculares de los hidrocarburos cambia

la cantidad de oxfgeno requerido, provocando que el H 2 S y el SO 2 no se encuen- 
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tren en relación estequiométríca. Ya sea mucho o poco aire, la eficiencia en la

conversí6n disminuye, causando severos problemas de operación. 

La presencia de ellos aumenta la temperatura en el horno de 1 300 a 1 480

grados C. la temperatura de flama de los quemadores y la temperatura de salida

del horno llega a 1 450 - 1 510 ' C. Si ademas hay NH 3 presente, el efecto com

bínado de ambos sobre la temperatura ( excede 1 650%) es suficiente para que

halla fallas en los ladrillos refractarios y en los tubos y placas de la calde- 

ra

La enorme carga térmíca que se obtiene en la caldera ( mayor en un 71Z) 

se debe a la producción de calor adicional por la combusti6n de los hidrcar- 
buros. 

Si lo que tenemos son hidrocarburos pesados ( numero de carbonos mayor

de 5), aun en pequeRas cantidades ( 03- 0. 7% mol), se forma coke excesívamen

te, 
el cual da un azufre producto negro u oscuro díffcíl de vender en el

mercado, 

se deposita ademas en el catalizador, desactívándolo y aumentando
Ix caida de presí6n por la resistencia al flujo. 

Fenoles y otros hidrocarburos aromáticos, alkanolaminas, etc. producen

carb6n con las consecuencias antes mencionadas. Las alkanolamínas desactivan

Irreversiblemente el catalizador si llegan como tales al reactor. 
Generalmente, los htdLucarburos se pueden mantener a niveles bajos esco- 

giendo procesos selectivos de endulzamiento, y/ o absorbiéndolos en carbon ac- 

tívado anticipadamente. Es evidente que esto aumenta en sf el costo de ínver- 
sí6n. 
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Vap,., r de agua

b . n las unidades tipo Cijus, se han hecho muchas y variadas mejora,;. Aun

quedan sin embargo muchos cambios por hacer, que aumentarán la eficiencia de

recuperaci5n. Perr) existen límites prácticos a tales adiciones, tales como

operaci6n cuidadosa e instrumentos mas precisos de los que ahora se utilizan. 

El completar la rear( i6n de Claus al IOOZ en plantas comercíaleg es ímposí- 
ble, 

ya que SlernPre hay sufL lente vapor de agua presente a la entrada para
Limitar la conversIón. 

E] 
vapor de agua en la alimentación actua tambten como díluyente y ver- 

dadero inerte, ademas de ser un producto de la reacción, como acabamos de men

cfonar, es evidente que el equilíbrLo y la presión parcial efeitíva de los

reactLvo.s seran afectadas. 

Su presencia causa 30% de aumento en las emisiones de azufre & l aire, 

aunque cuando se encuentra al 10%, la conversíon solo baja en 2Z, por lo que

resultaria anti- econGolco deshidratar el gas prealablemente. 

DIóxido de carbono

De la misma manera que el agua es un inerte y actua como díluyente, el

dí6xido de carbono disminuye las concentraciones reales de los re&ctivos

en la corriente de proceso. 

Debido a que a altas temperaturas el CO 2 se disocia en oxfgeno y monIxi
do de carbono, y puesto que este GItimo puede reaccionar con el azufre para

formar COS , CS y cs 2 la furmact6n de estos aumentará rapidamente conforme

aumente la cantidad de CO 2 presente en la alimentación. 
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An nta hasta en un 52% las emisiones de azufre hacia la atmósfera, aun- 

que no tiene un efecto tan marcado en las dimensiones del equipo y servicios
utilizados. 

Como un 1. 8Z de, por ejemplo 2. 4% de pérdida en el rendimiento global de

una planta, 

puede atribuirse a pérdidas en la forma de COS y cs 2 ( Re f - 7 29 ) 

Aire

La concentración de los componentes en los gases de salida es el resul- 

tado de procedimientos qu( Micos que son tradicionales en el manejo de corrien
tea que contienen azufre. Para convertir el H 2 S en azufre se utiliza el oxi- 

dante mas barato disponible, el aire. 

Esto da como resultado una diluci6n masiva al final del procesi. El agua

producida se acarrea como vapor, y el aire lleva cuatro partes de nitrógeno, 

por una de oxf9eno. Como resultado un 10% de 11 2 S que no se haya convertido
en la secci6n de reacción térmica, 

aparece ahora como 27 v todavfa menor a

la salida de los gases de chimenea 0. 2% 

Estos factores de diluci6n son de importancia trascendental, ya que -- 

encontrar procesos capaces de actuar efectivamente con corrientes voluminosas

y baja concentración de reactIvos, es un problema. Ver fíg. 2. 2. 
Sin em]bdLSu, la diluci6n resultante de usar aire corno oxidante resulta

con un propogíto Gtil: reduce el aumento de temperatura en los reactores tér

mico y catalíticos. 

Sabemos que por mucho el azufre proveniente de gases de refinería presen

ta típicamente los estados de oxidación - 2 y + 4. Sin embargo, en unidades ti- 
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po Claus, pequeflas cantídades de SU 3 4' 6, se forman cuando el horno de reacción

opera del lado de alto contenido de oxfgeno, dentro de los límites estequio- 

mk rt cos. 

VC

en

a 7.., 1 f r e

Fig. Z. 2. FT, P"" RI- F - A 1- 1 A "' NrF' VrFAC I nN ( 2 ) 

Horno ' e " e, 1rr¡,- n 1.' onvert irlores

1 2 3

f- 0 on 91 Q 7

1, a s de

ch i me

nea

rn

A altas temperaturas en el horno, se ha observado que el so
2 e& mas ab un

dante que el H 2 S, esto sugiere que el azufre comptte exítosamente Por oxfgeno. 

Puesto que el CO 2 libera oxígeno, el rendimiento esperado ser& menor, conforme

aumenta el contenido de CO2* 
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Mientras que esta perdida puede ser evitada, disminuyendo la cantidad de

aire, en práctica no es realizable, puesto que los hornos de Claus funcionan

a temperaturas adiabáticas. Se ha comprobado que el mejor resultado cuando se

opera bajo condiciones adíabáticas, se obtiene utilizando la cantidad estequío

métrica de aire. 

De los factores límitantes mas importante es la relaci6n de 11 2 S/ SO 2* Dicha

relacíón debe mantenerse entre 1. 9 y 2. 1 sí se quiere que la conversIsn sea -- 

máxima. Aunque la composición en la alLmentact6n varfa ampliamente, unidades mo- 

dernas mantienen cromat6grafos y monitores espect rof otomé t ricos, permitiendo el

reglaje automático del aire, para la mantencl&n de la razon H 2 S/ SO 2' 

Temperatura

Ya hemos mencionado la influencia de la temperatura en las diferencias de

la relacíon H 2 S/ SO 2' asf como la formación de compuestos indeseables ( COS y -- 

CS 2 * 

La incineraci6n o los gases de combustí6n, salen a temperaturas cercanas

de los 540* C; mientras que los gases de cola de un Claus, se encuentran cornun~ 

mente a 160* C aproximadamente. 

La temperatura del gas de proceso del cual se obtendra el azufre, necesí- 

ta corresponder a la temperatura de entrada del proceso elegido, para evitar

desperdício de energfa. 

Otras condiciones

Pueden existir casos en que el ti 2 5 no se encuentre en cantidades sígnift

cativas ( gases de chimenea) como habCamos explicado, en la descripci6n del pro
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hiema de dIlucí6n. Entonces, 
algunos procesos necesitarhn sfritesis de dícho

omponente a partir de agentes reductores de azufre o So2* Desgractadantente es

menos conveniente sintetizar el acído -sulfhídrico faltante, de lo que es proveer

el SO 2 por combustión que se requiere. 

Es cornun tambien, la presencia de azufre ( 0) en forma de vapor en la co—- 
rríente de proceso, 

aunque este es mas bien un problema mecánico que químico, 
pues el azufre, 

siendo uno de los productos deseados, cuando se encuentra pre~ 

sente como reactivo, tiende a reducir la conversión.( Ref. 8 ) 

Por otro lado, 
la Importancia de que el producto final se encuentre* líbre

de cualquier impureza o contamínací6n ( Arsenico por ejemplo) es considerable, 

especialmente en vista de la finalidad de dicho producto, como alLmentaci6n a

alguna planta de acído sulfirico y subsecuentemente fabricación de fertilizan- 
tes. 

La pérdida de reactívos, 
aun que no sea funcí6n de la composición en la

alimentacibn, debe considerarse. Dicha pérdida se asocia principalmente con los

métodos de solución a baja temperatura y alta eficiencia, ya que durante 1& se- 

paracIón del producto y de la solucí¿n, si la operactbn no es cuidadosa, se ob- 

tiene como resultado, pérdidas de reactívo. 

Los procesos en fase gaseosa y cat¿ IísíN heterogénea tienen tambien sus
problemas, 

pero éstus en general estan asociados con problemas de operacIU
del lecho catalftíco, 

por lo que son mas fáciles de detectar y solucionar. 

Pbrdídas debido a reacctones laterales y procesamiento físico de espumas, 
Iodos Y solucione% deben considerarse. 

Otros factores a considerar finalmente son la corrosí6n, pérdidas de

a

reactivo ( arriba mencionados), etapas M61tiples, productos de desperdicio se- 
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cundari^, 4400* asigomníaílto de equipo y operact6n. Sintetizando, las Impurezas

son de lo siguiente - 

1 < MIvffir3i6n reducida debido a la dismLnuci¿ n de la presí6n parcial efec- 

tiv# At los jr eactivos activos. 

R*,# oerimiento de equipos mas grandes, tubería y volumen de catalizador

mayor 1 aumento en la carga térmica de caldera y condensadores. 

Aumento en las emisiones de SO
2' debido al aumento de volumen del gas

de salida. 

Uso de mayor cantidad de combustible en el incinerador y recalentamíen- 
to del gas de salida debido al aumento de aire para la combustión, y por la pre- 

sencía de Inertes. 

Costos de operación mas altos para la energla el ctrica necesaria a los

sopladores de aire para la combusti6n. 

Para captar mejor los factores que van a limitar un proceso, vamos a reví - 

zar varios procesos en general, 
para que enumerando sus ventajas y desventajas, 

detectemos gus puntos di íles y sus características favorables. 

Para empezar, vamos a analizar los procesos que utilizan absorbedores qui - 

micos, 961.Hos o líquidos. La principal ventaja de estos procesos es que la velo

cidad de reacción es rápida y la alta capacidad de absorcí6n del absorbedor. Sin

embargo las desventajas son: 1) dificultad de regeneraci5n de la soluct6n absor- 

bente ( los mismos factores que dan la velocidad de reaccí6n y la gran capaci- 

dad, se oponen a la regenerac[ 6n); 2) el costo de separar el absorbente de la

corriente gaseosa para reintro ucirlo y 3) la pérdida de actividad del absor- 

bente, despues de varios cielos de operaci?Sn.( Ref. 31 ) 
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Entre los procesos que utilizan absorbentes ablidos tenemos por ejemplo

el que absorbe el 50 2 de los gases como sulfíto, los catlones disponibles ven

a depender de la temperatura, la cancentraci6n de SO 2 permisible a la salida

y qué tanto - e acerca la formaci6n de éstos al equilibrio. 

La regenerací6n de los sulfitos formados con estas reacciones es posible

calentando 100 a 200* C por encima de la temperatura a la cual se formaron. Sin

embargo, este procedimiento no es adecuado, los sulfatos formados no se regene

ran y se van acumulando. Para regenerar dichos sulfatos y evitar ptrdid&s, hay

que aumentar 500 - 8() O* C la temperatura, lo que obviamente crea prob*tsr-. 4C lib4- 

nicos y econ6micos. 

Debido a que estaríamos interesados a regenerar estos sulf&tOG, es Intere- 

sante oxidar desde el principio el SO hasta SO de este modo, mas

2 V "- t 7 t, "_  

debiles y en menor cantidad se usan para absorber el S02 , haciendo ¡ a regene- 

raci6n mas sencilla, pues dichos cationes requieren aumento de temperatura só

lo de 250 - 400* C. 

Los procesos de absorción en fase líquída, deben aplicarse despues áel

precalentador de aire, pues se requiere enfriamiento como a 55% para estable

cer una fase acuosa. 

El mantener un pH de 5 mínimo y de preferencia por encima de 6, facilita

la obtencí¿n de soluciones suficientemente concentradas, gracias a que íones

OH_ forman con el H 2 S el HSO 3* 

Deben considerarse varios factores limitantes al elegir el sistema de re- 

generación apropíado: presencia de sulfatos, solubilídad de sulfitos y sulfatos, 

reacción de conversi6n y requerimientos de calor de descomposici6n, como en

el caso de absorción en seco, la cual considera los sulfatos que siempre se for- 

man. ( Ref. 32 ) 
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Otros procesos que nos conviene revisar, son los de extraccíán o endulza- 

miento, para alimentar nuestra unidad de H 2 S, el cual se ha tenido que obtener

con anterioridad. 

Entre los muchos métodQs que existen, la extracci6n con muno -etanol- amina

MEA) es avantajosa gracias a su alta reactívidad, bajo costo, buena estabilidad

qufmíca, bajo contenido de hidrocarburos en el gas ácido producido y en general

en lo bajo de la Inversi6n comparada con otros métodos. 

Sin embargo, se degrada irreversiblemente con COS, CS 2 y 0 2 ; las pérdidas

por vaporización no son despreciables; es incapaz de recuperar los mercaptanos; 

pierde selectividad del H2 S en presencia del CO 2 y comparando sus costos de ope- 
racíón con otros, es mas cara. En pocas palabras, es la mejor opción cuando se

trata de gases cidos conteniendo 4 - 15% mol de H 2 S y presi6n parcial del mismo
hasta 6. 5 atm. 

Como alter -nativa y de hecho, lo que se utiliza en refínerfas es la dietanol

amína ( DEA), puesto que resiste la degradación por COS y CS 2' y siendo mas pesa

da tiene menores p rdidas por evaporización. 

Por otro lado, es menos reactiva, mas cara, y se requiere mayor cantidad

para absorber la misma cantidad que comparada con la MEA. 

La tercera alternativa es el uso de diglicol- amina con las siguientes venta- 

jas: no se degrada irreversiblemente con COS o CS 2' el gasto de solvente es pequ- 

flo, las pérdidas por vaporizaci6n son menores que MEA, consume menos servicios

auxil' ares, su punto de solídificaci8n es menor (- 40* C) por lo que puede ser

utilizado en climas frfos; tiene como desventajas que es mas caro y solo se

puede obtener de un proveedor ( Jeffer8on Chemical Co)( Ref- 12) 

92 - 



Ademas de los procesos de extracci6n arriba mencionados, existen los 4ue

utilízan solventes fteicos, o solventes orgánicos; la absorci6n es directama

te proporelonal a la presí6n parcial del gas ácido. 

on muy convenientes para gases muy ácido& pues utilizan poco solvente, 

el equipo es menor y mas barato y el consumo unitario de servicios es menor. 

Su gran Inconveniente es la afinidad por hidrocarburos pesados ( C + ), en espe- 
5

cial aromáticos y olefínas lo cual bemos visto, tlene un resultado tatal en la

operaci6n de las plantas de azufre, por áltimo el costo es elevado. 

Por ltimo, sabemos que para el perfecto funcionamiento de muchos de los

procesos considerados, el catalizador juega un papel muy importante: su condi- 

cionamIento y actIvidad determinan el comportamiento de la planta. 

Todos los catalizadores dependen ampliamente del numero de s1tios catalí- 

ticos activos para adsorber y poner en contacto los reactívos, de acuerdo a la

orientaci6n favorable, que producirá la reacci6n deseada.( Ref 33 ) 

Para aumentar la actividad del catalizador, hay que sacrificar la carda

de presi6n. que sera mayor en un catalizador irregular por ejemplo, que en u- 

no de forma homogénea, aunque por otro lado el aumento en la eficiencia de con

versi6n, compensa la pérdida en energía. Mas adelante profundizaremos sobre

la Importancia de los catalízadores en los procesos. 
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II. A VARIACIONES DE LOS PROCESOS

Podemos comparar los procesos, en particular. de acuerdo a su

frente a diversas condiciones. Estas diferentes condiciones seran es, 

te las mismas que se dLscutíeron al princlp'io de este capftulo. 

Tambien, durante dicha comparaciin, reenumeraremos varios de los fa( 

que intervienen en los mismos procesos, a ., aber las opcioni.s que e

en el dlse?lo de cada uno, as¡ como el alcance de los iTii.; mos. 

Finalmente, veremos problemas íntrfnsecos en el manejo de los proceso, 

sLmplícidad o complejidad de los digeTios y la respuesta al control. 

Claus

Este proceso es aplicable a corrientes de gas que pueden contener H 2 S desde
15- 100% mol, como ya habfamos dicho, con capacidades de produeclón de 5- 1500

ton/ día. De acuerdo a la capacidad de la planta se deberan hacer variactones en

el discio: para plantas peque7 as ( menor 50 LT/ D) se muestra un diagrama en la

fig. 2. 3- 5. del proceso tfpíco; si se trata de una planta mediana hay que hacer

ya algunas diferencias como se muestra en la figura ( 50- 150 LT/'», es decir, la

caldera se encuentra en una carcasa y los condensadores en otra, las preslones

del vapor generado serfan en la primera de 100- 150 psíg y en la se& unda de 40- 60

Psig; si eguimos aumentando la capacidad, ya no es posible combi.nar todos los

condeasadores en tina carcasa. En la última figura de esta serle, se muestra un

disefio que ha sido patentado por Amoco.( Ref`. 6 ) 

Se ha reportado que trabajando con relaciones de 0 2 / Fl 2 S menores a la este
qulométríca ( 0. 5) el rendimiento en azufre aumenta, ya que esto evita la oxLda- 
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ción del mismo, una vez formado. Para llevarlo a la práctica. se requiere prime- 

ro-precalentamiento de los gases antes de entrar al horno.( Ref. 34 ) 
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Se han desiarrol lado plantas paquete para recuperaci6n ec<mbaic& de azufre. 

cuando la capacidad es pequefia. " ta* Plantas utilizan la caldera tipo webb, Iz

cual combina el horno, caldera y condensadores en un recipiente. Es de lo

conveniente para capacidades de 50 LTID o menor. ( Ref. 5 ) 

Las calderas convencionales y los condensadores generan vapor comurmente. 
Hace tiempo

se construyo una planta que aprovecha el calor con una soluci6n de

4EA. AsLmism,), díchas calderas son horizontales, de tubos, con lo,> gases fluyendo

del lado de los tubos y agua en la coraza, aunque tamblen se han usado en posí- 

cí6n vertical.( Ref. 5 ) 

Sí se utiliza una caldera de dos pasos, los gases se enfrían coaw a 540 - 

650 * C en el primer paso y hasta 290* C en el segundo. La fuente de gases calien
tes cuando se usa como método de recalentamiento el bypass caliente, es la sa- 

lída del primer paso de la caldera. 

Existen varios métodos de recalentamiento del gas; como mencionamos. Este

recalentamiento es necesario ya que después de la formací6n de azufre, el gas

saliendo del condensador estará a 160 - 200* C y requerirá calentarse hasta- 

240* C antes de entrar al siguiente reactor. 

Normalmente para este recalentamiento, se utiliza el bypass de gas caliente

entre el primer reactor y cualquiera de los otros métodos para los reactores sub- 
secuentes. En algunas plAntas de 2 etapas, se utiliza el bypass caliente para el

primer y segundo reactores, que resulta ser para ellas, la configuraci6n mas efec

íva y económica. 

En teorfa, un bypasa caliente u los metodos que utilizan quemadores auxilía- 
es, aunque son economícos, deberan ser reemplazados por recalentamiento indirec- 
o, Ya que e tamos forzados a disminuir la concentract6n de azufre en los gases

le salida. 
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Aunque el metodo de quemadores en línea, es mas eficiente que el de by~ 
ass de gases calientes, requiere varios quemadores de ácido separados, los cua

les tendran que ser mantenidos y controlados. Este necesitará controladores de

lujo en cada quemador, para seguir siendo eficiente y flexible. 

Obviamente esto aumenta el costo de inversión considerablemente. El méto- 

lo intercambíador gas - gas es el mas eficiente, pero tamblen el mas caro. En

l caso en que estos se utIlizen, es necesario balancear la carga térmíca, ya

jue debido a que el calor neto producido en el segundo reactor, es menor al ne~ 

esarlo para aumentar la temperatura de la alímentacL(5n, por lo tanto, el conden

ador segundo se disefia para tener una temperatura de, salida mas alta. Esto ha - 

e de este metodo el mas desavantajoso en cuanto a falta de flexibLIldad para - 

ampensar variaciones en el flujé y compostci6n. 

Para asegurarnos que el 5 es separado con la mayor eficiencia posible, la - 

andensacl6n debera llevarse a cabo a muy baja temperatura, 126- 12* C por encima

el punto de solLdLfícacton del mismo y cada condensador debera tener tina malla

líminador-a de vapor de azufre. 

4odíficaciones que convendrfa considerar en una unidad: 

1. Combinar superficies de condensact6n

2. Combinar cámaras catalfticas en un solo recipiente, con separaciones inter

nas

3. Analizar el comportamiento de la planta a diferentes capacidades de opera - 

c. in

4. Puesto que un cuarto reactor casi no puede justificarse en un Claus, sí

se busca aumentar la eficiencia, considerat otra unidad tratadora de

gases de salida del Claus, e inclusive la supreslin del tercer reactor. 
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Redox Catal( tLco

0
gaseosa principalmente, en

Se trata de un proceso llevado a cabo en fase

el cual se obtiene la canverstón directa al elemento S. Su eficíencla es muy

alta, el catalizador que usa no ha sido especificado. Tiene la vsnt&Ja de que

puede regenerar el catalizador con un agente reductor; 
por otro lado no sirve

para tratamiento de gases de combustión. 

Redox CO/ SO 2

Es tambien un método que convierte directamente el 50 2 a S. Este ektodo - 

en particular opera a temperaturas muy altas 10 que favorece su uso para trata

mient<) de efluentes calíentes- Se lleva a cabo en fase gaseosa. 
reemplazando el

CO al reductor H 2 S en la
reacción de Claus. El catalizador es una alúmina actí

vada con cobre, y la temperatura a la que se opera es de 400* C. 

Una de sus mayores desventajas es que este proceso genera COS como subpro

ducto, durante la reacci6n. 

Sulfreen

Es otro proceso llevado a cabo en fase gaseosa, 
tambLen con conversi6n di

recta del SO 2 al S. El catalizador que provee este proceso para la converet6n

eficiente de la reacción cl£sica es carbon activado. 

Este proceso opera en el rango de temperaturas de 125 a 150* C. por lo que

se puede alimentar de gases de salida de un Claus. Se recomienda para adicionar

se a una unidad de dos etapas. 
Utilizando esta configuración se obtiene un ren- 

dimiento global de 97. 8%. 
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Alumina Alcaltna

Es un ejemplo de proceso que recorre un camino Indirecto en la escala de
6xído- reducción, pues transforma todo el SO 2 en H 2 S para alimentarlo despues

a una unidad de Claus. Este proceso necesita concentrar el gas e hidrogenacl6n

catal1tica para convertírlo en sulfuro de hidr6geno. Por esto se relaciona con

procesos como el Alkazíd y Beavon. 

En este proceso, la temperatura del absorbedor depende de la temperatura

de los gases de combusti6n que salen del
econcmizador, variando de 360 a 290* C

La presión de operación sera la misma de la del horno, mas la del absorbedor, 

o sea del orden de 6 cm K 2 0. 

Este tiene varias ventajas, por ej.: al entrar el So2 % in reducir la tem- 

peratura del gas, se aumenta la eficiencia de recuperarl6n de calor ( sobreponi1n

dose a procesos como JFP o Sultreen, de absorción en fase líquída, los cuales

enfrían demasiado el gas); ademas la caída de prest6n, es baja y es flexible a

la velocidad de paso del gas y tamafio de
partículas del catalizador, por ilti- 

mo los materiales que utilíza para su
construcct¿n son acero al carbon. 

Las desventajas que presenta. son: 
dificultad de aplicarse a plantas exis- 

tentes, ya que la unidad se debe insertar entre el economízador y el precalen- 

tador de aire; la disponibilidad del absorbente de
obstruirse con el polvo; la

dificultad de hacer circular grandes cantidades de
absorbente s6lido a altas

temperaturas y el costo del agente reductor y del absorbente. 

Westvaco

Se parece al proceso Sulfreen, pero en este el lecho es fluidízado. Su ran- 

go de temperaturas de operaci6n va de 65 - ISO* C. 
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Para controlar la temperatura se e6prea agua directménte en el catalU» a - 

dor. Dada la alta velocidad de tranoferencla de' calor, el agua ce ¿, jgag<,,,& ir1pl

damente, enfriando símultánemente el & 2ú y el cataliz&dor. 

Re sox

La t~ ratura de operaci6n YarIt te rtemecte de 400 a "* C, oía esk,,sr-- 

go esto solo sucede en la entrada de! gas del reactor. Variaciones de t 25' C

son fácilmente tolerables. 

El aire Inyectado con el 502 ' 1u* ma p àrt* ¿* l c* tbo`" callo ' alost' 01 d*. t*2P-e

ratura y en algunos casos. quema aun ºma Cirntídad de carbon para dar calor al

lecho catalftico. 

CBA

Una gran desventaja es la formaci5n de ecapuestos c<mo COS y CS 2' 

La base para la operación de ente proces—o, es red* e1r la t~ ratura de! 

efluente del tercer reactor de un,& unidad Claus conv4encional, a 140% , lo que

aumenta la eficiencia a " Z. 

No solo se desplaza el equilibrio a la uwnor tesperatura, sino que tmm - 

bien se prcaueve la reacciSn, debído a que ae retira el azufre Uí gas absor- 

biendoes en el catalizador. 

SIPGD

Este proceso cuando fue dísefiado, se hizo con las alguientes ceractea<&-¿L- 

cae. utilizacL6n de un absorbente en seco, capaz de rapt»rar y regenerar 302
la misma temperatura aproximadamente, el Gaido de cobré ' 1CUO) en altSina cumple

esta funci6n, con lo que se obtiene simplicidad y ccaifLabilídad, evitando en -- 
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fríamíento y/ o calentamiento del gas; un dise'fto del reactor de manera que los

reactívos pasen sobre la superficie del absorbedor, mas que pasar a traves - 

de! mismo. 

Dichas características, obligan a colg£ar el equipo de preferencia entre

el econamizador y el precalentador de aire ( como es el caso de Alumína Alcali- 

na) para encontrarse cerca de 400* C; ademía se provee de un soplador para su~ 

perar las caidas de presi6n en los reactores, el cual opera SZ mas de flujo - 

gaseoso, para asegurar la recirculaci6n de parte del gas, tratándolo comple- 

tamente al mismo tiempo que se aisla el equipo de desulfurizací6n del rehervi- 

dor. 

Cambios en la alímentací6n no afectan mucho a este proceso, pues pueden

hez Controlados cambiando la durací6n del ciclo. Tampoco tlene problemas con - 

desperdicios. Sin embargo, la ínstalaci6r necesaria para construir este proce- 

se. puede ser mas costosa que algun metodo de absorción en fase líquída, aunque

los costos de operación son menores. 

Allied Chemical

Se propone una temperatura de operaci¿,jL de 815- 1300 * C en el primer reac- 

tor. La temperatura esperada del gas purificado despues de haberlo comprimído, 

sera menor de 315 * C. 

El efecto z eto de calor en el primer reactor, es exotírmíco, por lo que

se aprc-vecha esta energfa, para aumentar la temperatura del gas de entrada. 

El hecho de que el efluente del reactor sea muy reductor y que contenga vapo- 
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re s & u¡ fx r a.! nj , lo hace al t ~ ti corro& í ve en ' el ranao , i a tem -,e r&L-4" A

crado. 

Aunque el alto contenido de oixfgeno en m& corriente le rritulta de& fav.,7y_« 

ble, este proceso dfcesa ser adaptable ja al,imentgLel C, 3 Cocteasiendo i,, on 1 . agrá l.-!" 

1002 de SO,. Por la tanto. o¡ el contenido de " fie" ea muy & ltp yla si so— 

es bajo, el proceso puede unirse con aquellos que emeentran la corriente en

SO y disminuyen el contenido de 0,, como el proceso WeIlman- Lord. 
2 4

Carbonato Fundído

El proceso de carbonato fundídc, congiste en la reducciór, de! sg 3f--iia

de + 4 hasta - 2. Posteriormente, la = Idaci¿n de S - 2 a S 01 te lleva a cAbo vti- 

lízando un portador de oxígeno. 

Se realiza la reduccIbn de un sulfíro del ~ tal ( sodío) * l sulfuro correa- 

pondiente. El metodo de Atomíca Internatl-Mal con el U Garrett, dífieren en el

gas de reducci6n utilizado, el prImero utiliza gas r-efolma,.Io y el otro cok&. En

bol casos, el 12 S r* Cultante, se el,Luanta a un Clac*. 

La temperatura de operaci6n es del orden de 430% por ! o qtm podrí altw~- 

tarse de gases de chi~ nea. 

Zote proceg-- reclanu tenar una eficíancía de 752 cu~ en J* ay

0. 22 de 50 2* lo que nos daría un afluente al f ¡¡%al de 500 pp= de So 2, 

Una de las des-4-entajas de este proceso, os@ que se muy susceptible e Ito con

díelows ambientaleo, debido al tamAo relativmm" grande de absorbedor, íp

tipo atomizador, que requiere estricto contr9l de temperttura,- In Iw aumate su

costo con el use de atilanzes y proteccibn ambiental.( Zef, 19 > 
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Es un proceso en el cual se 11OV4 ls, re, etón de Claus, en fe&& líquida, u- 

sando una sal metálic& como catallzadow y un solvente orgánico de alto pego mo- 

lecular. 

Oper& en un rango de temperatura de

1315-
150% por lo que conviene adicio- 

narlo a la salida de una unidad Claus. Aunque es un proceso en solucíSn, requie

re muy poco enfriamiento comparado con otros. 

Reclama descomponer el COS y CS 2 de manera Indirecta y no, en el último pt
o de converston, Por ello, se recomienda que el primer reactor del Clauls se o - 

Perú a ma,9 alta temperatura de lo normal, con algun catalizador efectivo que hí- 

drolUe el COS y CS 2* La pérdida en eficiencia se vera compensada con la adícíon
del proceso IFP. 

La eficícucía global de este ccmb4-"& Ci6n es del orden de 99. 3Z. 

Le formaric n de 5Ulfat06, r*'5131ta ser un Prubl—na — Y sertó. La regeneración

e eitos debe realízarse para que el proceso funcione econ micamente, y el calen- 

n' O e,9 141 " 011 ciU A" 9'4&da, ya que ocurren -, e& cciones que destruyen gradual- 
wnte el solvente. 

Este proceso tiene d1versas & PlicactOnez eOr-D se muestra en la Tabla 2. 1. 

VQntajas es qu fleríblildadi se obtienen rggultados si-atisfactoríos cuando fun

lona ti 30Z de su capacidad y solo un 6% de reducci6n en la eficiencia, cuando se

pera sobre la capacidad máxima¡ bajo consumo energético. 

Como desventajas, pode~ Mencionar que suf]L'P- altas caldas de presi5n a tra- 

es del absorbedor, requiere recalentadores del gas y utiliza soluciones absorbe- 

Dras que se" muy vOlumIO00,50 Par& élu&cenamiento entes de IA regeneract8n. Tambíen

requiere de un gasificador, lo que &- umún!,.a 1, complejílaj y c,,¡ to. 
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TABLA 2. 1. Tres aplicaciones del proceso IPP & los 935* 5 de una unidad Claus
Ref. 20) 

105 - 

Tratamiento W despues de¡ 

Primer 5 e g-,= do le rce r

Reactor Rásac-tor Reactor

Composicion del gall

mel
H 2 S 1. 48 0. 59 0. 34

so 2 o. 74 0. 29 0. 17

S 1. 26 0. 14 OW13

H 2 0 28 58 29. 96 30. 25

Miec. 67. 94 69. 02 69. 11

Condiciones

Temperatura C 126 125 125

Presion psig 0. 5 0. 5 0. 5

Flujo k~ l/ h 122. 05 120. 14 119, 97

Azufre recobrado

ReAcelon 2 95 90 o

Cantidad ksmol/ h 98 32 17

Gas del ínciacrador

H 2 S + so 2 PPm 1100 900 1000
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Townsend

Su caracterfetica principal, 
es que realiza la reacci6n de Claus en sol

ventes orgánicos acuosos. La cantidad de solvente círculado, es considerable- 

mente menor, que la que se utiliza en otros díseflos comparables con amina. 
Una variación del Townsend, es el pro¿eso Shell Deal, el cual utiliza

una solucí6n acuosa de Sulfolane, 
para absorber el H2 S del gas, y al igual - 

que el proceso Townsend una parte del H
2S es quemada hasta So2' para luego ha

cerlos reaccionar. ( Ref. 5 ) 

La formación de sulfatos en este proceso, presenta 106 mismos problemas

que se mencionaron para el IFP. 

BuMines Citrate

Áunque a primera instancia, este proceso no parece estar tan relacionado
con la reaccion de Claus, 

es de hecho la reaccion redox entre H 2 S y 90 2 en so- 
luelon, donde se ha reemplazado el catalizador bauxíta, por un complejo de e¡ - 

trato con SO2* Este requeríra tambíen geDericíon de H2 5 sí el gas de proceso
contiene solo SO 2* 

Este proceqo requiere enfriamIento inicial de la corriente gaseoaa hasta
10 * C. Este proceso es comparable al Gí-- qrcc- Vetroc-wke y Stretford. La dife- 

es que en este proceso, el azufre se recupera por calentamiento a 55* C
2. 4 . Atm, para licuar el azufre fuera de la fase acuGas. 

Op-,--. -a en un rango de conversícin de 90 - 95% cuando trata corrientes con 2% 

e SO V le que da efluenteg de 1 000 - 2 000 Pr_a. Entre $ us ventajas Podemos men

ionar: la precipítacíon se realíza fuera de¡ ab6orbedor, la solucion tiene gran

apacídad paz¿. 
m.anejar sobrecarga de 50 2 o H 2 ' durante corto tíempo, , que la

í&'" actua como buffer. 
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Gia~ arco- Vetrocoke

El uso de portadores di* oxfgeno ( en coto caso Irroraénteos). 2, 02% , S

de muchos PrOC-C@09. Estos acarrendores de oxf¿eno, llt'T& 2 A!' re a la re&ec¡& a

de H 2S a azufre. El G - V utiliza l& eOmbinacíón traetitolar&en&to. Compagero

del G - V es el Thylox. 

Estos procesos requieren & lgun& fOMA de enfriamiento del gas alimiente" 

antes de entrar. El G - V drcese ser efictente en rangos de 20 a 15o " C.; a$¡ co

o ser capaz de desccW.jner 14,1 C<]Mpue& tos 0 ulfurado0 índeseables P# T.CI~ nc4, 

aunque el mecanísmo de e~ lo hACA no esta claro, 

Es uno de los Pocos procesos que dan niveles Maoree a 250 ppw. Su mas

grande desventaja, es el hecho de qu* utiliza uftá @Clucí&a de ca~ ato de pot_q
sio activado co-. empuestúñ ar, enosog. 

Son de lo mas adecuado pata gases ACU* o que c,= t@* W é«, l. WO granosIl<» 

SCP y cuando la producci& máxima de azufre sea 101- 15 TPD. Por otro lado, no van

a absorber nada del CO 2 que puede haber presente. 

Stretford

En este pro-cesc, tambíen ja pilef C@ el se dIJO Pertaderes de axiga.0,0

cos. Adea9s es una ~ í&cíon del proceso TIkahm, 5,= cláscos e istos prcc<,00s d* 

míltiples reseclones redox combinadas. El sístema cr-"binado de portador e Oxf- 

geno que utilizan es el de vanadio en ácido disulfdIjíco entraquía* a, que eu talmt- 

bien portador de oxfgeno, La d1ferencia c* a el T~, gx eg qme w,., 

en vez de antraquínona, 

Requiere el Stretford, 
bajas de oper&cíde, y& que pOr enetM

de 40 % 
reacctanes laterales índegeables empiezan a ocurrIr. La peTUda de re - 

activos, es etro problema ligado a este proceso. La oxidacl¿,n 4 tiosulfato debí - 

do a su sensíbIlídad respecto de la temperatura. Cuando te esta operaMo a 40 - e. 
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concentración de tíOsIlfato se mantiene alrededor de 0. 1got a Partir de 70* C' '
11 tiosultato sube a 3Z. 

0. 2Z. Sin embar- 

ducto en este Proceso, se usa un Para separar el pro- 

no 9010 determina la calidad de
21 cual dIbe ser

muy efíciente, ya que

cíón y de Sal de & odio

1 Producto'.
s' nO Juc taabíen la Pérdida de 6alualt8mente " drOdoluble@), — 

El Stretford, 
es otro de los proceso& 

que logran nivel de SoPPm. Este tiene ademas
ot' as ventajas, 2 Menor de 250

23 luY flexible, ínsensíbl.! 
a variacio- nes en la pre,316n, 

por lo que Puede operar desde algunsshasta 1000. Pulgadas de prest5n

La "

aríacíón en la temperatura a todo
t " 

la Mbie* te y 45 * C. 

10 largo del proceso, 
se mantiene en - 

En e l ' 1111ah—, 
el azufre producido queda en L

150 tiende a depositarse en el ' 41 s1lucíón en forma coloidal, 
voca obst Mcci6n de equipo y

fondo, 
agl0taerarse 0 Pc9arse, 

sea 

tuberfas, 
que no pro - 

de Entre 5us ventajas tiene que no se requiere cale2tamiento. La operacidrlo llao 31'" p1e y la instIl~ 
ri ta c 1 <5n m rn 1104* La

Planta puede ser f¿clImev , 

es

senada para Operar sola, E, t,, di

19 Pequeña, 1 costo de Inversiones bajo Pues el area requerida— Y el diseho simple. 
Ad'e"& 

que el consumo de
catalizador f 9 mínimú, 

pues es muy barato, Ya quese obtiene como subproducto en la fabrIcaci6n del anhídrídode nAíColeno. ft41íco a Partir

CMZ e= C1 C- IdO di-,I, G-., q 
Son Procesos relcO~

udádos en plane:,arCi6n de a7ufre de¡ 
orden de 10- 15 ton/ dia. 

con produc- 
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We I Iman- Lo rd

El proceso no es en sf, un método de conversi6n, sino una técnica para la

concentracton de SO 2 diluido, preveyendo as¡ una alLmentacíón corrie-niente- a un,a

unidad Claus. El coraz6n del Wellman -Lord consiste en la se,- araciL'n del SO co- 

mo cristal del bísulfito del metal ( sodío) y la subsecuente descomposlet6n t r- 

mica. 

Una de las principales causas de pérdida de sosa caGstica de hasta una te- 

nelada por dfa, en una unidad manejando 100 000 SCFM se debe a la oxidacl6n de

sulftto a sulfato.( Ref. 2 ) 

Este es tambLen un proceso que deja en el efluente, niveles de 250 y menos

ppm de 50 2" Su consumo energético es muy elevado del orden de 50 000 BTU/ Ib die

azufre producido. Al Igual que el IFP, requiero un Z&sificador aumentando co6- 

to y compleJidad. 

laclusíve en este proceso, te corn el riesgo de form£r w. tiomltatog pues

el cati¿n * odio es muy electropositivo. y al mimo tiempo el compuesto formado

serfa soluble, por lo tanto, díffcíl de cristalizar, lo que baje 1* eficiencia

del proceso. 

Alkazid, Beavon X Cleanair

Son básicamente compuestos de concentract6n e hidrogenacíon c* talítíca a

R 2 S Para la subsecuente oxídaci6n a azufre en una unidad Claus. 

En el proceso Alkazid, la corriente gaseosa se enriquece mediante tratanten

to con una solucion minada. Una modífícací6n de iste, usa una a¡'- anolwína para

el paso de concentración ( ADI.F,. 

En el Beavon el H 2 5 se alimenta dírectamente al 3tretford. En el Cleanair, 

tambien se utiliza el Stretfard para el paso final de oxídacídn a azufre. Sin em
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bargo, la unidad corriente arriba es esencialmente el proceso Claus. El con- 

tenido de H 2 S se mantiene por encima de los requerimientos estequimétrícos, 

respecto del SO 2' de modo que todo el -dí6xido de azufre es virtualmente recu

perado antes de que el exceso pase al Stretford. 

El Beaven, Alkazid y Cleanair, dicen 6escomponer los compuestos como el

COS y es 2' como en el caso del IFP, de una manera indirecta. En el Beavon y

Alkazid, se reducen catalítícamente debido al uso del Co/ Mo. todos los com- 

puestos sulfurados, hasta H 2 S. El catalizador de CoMo se ha encontrado que

hidrolíza al COS y CS 2 en CO 2 y H 20' por lo que sí estos no pudieran ser re- 
ducídos, serían hidrolízados. 

El catalizador para ello, se coloca en la parte baja del primer convertí

dor, protegiéndolo con alúmina de contaminaciones precoces y logrando por en- 

de la conversión temprana del COS y CS 2* Se requiere asimismo, que la temper a

tura de elatr&da sea a&& alta de lo n~ l, lo que afecta un poco el equilibrio

de la reaccíi5n de Claus, la cual sera recompensada en los reactores corriente

abajo. 

Las ventajas del proceso Beavon, es que presenta bajas caídas de preaibn, 

de 2- 3 poi; todas las presiones de operación, son cercanas a la atmosférica; la

temperatura de operación es de 280 - 400 * C para el reactor de hídrogenací6n y

do 20 - 50 " C par& Is seccl6n Stretford. 

MU- -4 -C1 11 -21

Cuando se usa una nidau Aquaclaus, junto a una unidad Claus, la capacidad

de esta aumenta grandemente, por otro lado, al sistema Aquaclaus se le pueden

alimentar mezclas conteniendo COS, CS2# H a S y SO 2 siempre y cuando se provea el
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incinerador par& su oxidaci6s. 

En este proceso. la @* lucíón de abscretbn ha probado ser muy &# tñIC y

susceptible a envenenamiento. Tratas de c~ puesto* como el CO3s y CS 2 e hidrc—. 
buros no tienen efectos adversos. La cuatídad total de avalfato que se llega a

formar es de 2- 3% del 502 alimentado. 

El proceso no es sensible a variaci~ e%L Ig ccg" sicibu 0 r19, 9 de la

corriente de alimentación. La efíciencia dé recuperación es mayor de "%, por

lo que en la corriente de salid& habrfín menos de loo ppm de azufrC. Un& desve, 

taJa es la formací8n de sulfato de sodio9 que puede ser vendido como producto
secundario: 42 lb/ ton de azufre productdL*. 

ASR Sulfoxide

Dice este proceso ser capaz de convertir el sulfuro de carbosilo y aisulfu

ro de carbono en asufre y CO2- La, formacíle de sulfato& 9* uma de me

jas, ya que 1& regeneración de los mismos, afecta 14 composición qufmi,,. 

solvents. 

Trencor M

Este proceso, tiene la facilidad de ser ver*¿ tíl en cuanto a la c~ síci6n

de la alimentación, pues ~ cambiar la relecí6n entre el sol~ te y la e*"¡ - 

ente gaseosa. La reacción de conversíba es dependiente de la t~ ratura, pero

se acerca el 1002 bajo condiciones normales de espacio velocidad ( may« de 2000) 

y con exceso de hidrógeno disponible, 20% mas del teéríco. 

SCOT

Se puede comparar el SCOT con métodos de absorción del tipo de MEA y DF', 

teniendo el primero la ventaja de no ser inhibido en presencia de Co
2 » &
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efectivo en la recuperaci6n de COS, el cual no degrada la soluctin. El

onsumo de vapor por otro lado, se encuentra que es menor. 

Un proceso gemelo es el Sulfinol, tambíen desarrollado por Shell, el cual

sa una mezcla de solventes que lo hacen comportarse como absorbedor f ísico y

uímíco a la vez. Tiene buena afinidad por lós compuestos ícidos a presíones - 

ajas y wedías y extr~ da afinidad por compuestos ácidos a altas presiones par

tales. 

Normalmente debe utilizarse en corrientes con hidrocarburos ligeros. Es

as eficiente, cuando la relaci6n entre el H 2 S/ CO 2 es de 1: 1 o mayor y la pre- 
i6n parcíal del gas ácido, excede 7. 5 atm. En general puede separar hasta ni- 

cle& especificado@ los compuestos sulfurados. 

El proceso SCOT es eficiente en casos en que el contenido de CO 2 no sea muy
lto, ademas la inversi6n inícial es baja, es camparable en consumo unitario de

ervícios y su teclwlogfa es familiar. Pero sí la corriente a tratar contiene

emasiado CO 21 procesos como el Wellman -Lord o Beavon resultarán mas adecuados. 

Para ver la variaci6n en la conversi6n de Claus cuando se encuentra adício- 

do de un SCOT, referirse a la ftg. 2. 6. 

oip SulfoX

Wi tíene problem.As en presencia de awniaco, hidrocarburos, hidrógeno a iner

es, la ,)¿ rdícia en rendímíenra es de 0. 1- 0. 5%. El gas de salida nunca contendrá

antidar-4- - inconvenientes de azufre, y el agua de desperdicios es de calidad ace2

able. Puede tratar corrientes gaseosas o acuosas contaminadas, esencialmente no

rea desperdicios, el S es de excelente calidad, el NH 3 se puede recuperar como

producto y recíclarse en la refinerfa. 
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Fig. 2. 6. Recuperacion teórica de azufre para diferentes configuraciones ( 27) 

LUZ — S% 0 + S% + lozL- -- 
1 . - 1 _=== 1

defecto de aire 4 --> exceso de aire

H 2 siso2

1. Claus con dos pasos catalítícos
2. Claus con dos pasos catalíticos y el proceso SCOT acoplado flexble
3. Claus con dos pasos catalíticos y el proceso SCOT acoplado optímo
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II. B PROBLEMAS DE OPERACION

En esta seccí6n f ínal de, , apItulo, trataremos de los problemas que se

presentan en genera., durante a ) perac ión le una planta t fpi a Je azufre, 

asf como de los problemas que llegan a tener las diversas categorfas de pro- 

cesos, provocados por el dlseflo de los mismos y, por iltimo, se propondrán - 

algunas soluciones factibles. 

Sabemos, de,; de el principio de la apera, -í(; n de una planta, que ésta no

llegara nunca al rendimiento teórico, debido a los siguientes factores: 

Dismínuctón de ! a actividad del catalizador. 

Reacciones secundarias. 

Pérdidas de vapí, r ¡ e AzufIre, en' la ¡ alíd,1 ,. i , gndensa l, re,. 

La relacion aire/ 11 2 5 nunca se logra iontinuamenre. aun usando los apa- 

ratos mas sofisticados, debido a las jaria, lones en la V - 

flujo no predecibles. 

Una planta cuidadosamente operada se encontrara normalmente 0. S - VI nor

debajo del rendimiento te6rico, inmediatamente despues del arranque Y entonces

irá bajando debido a la desactivaci¿n del catalizador. 

Factores básicos para la buena operación de sna planta: 

1) Arranque de la planta— el apresurarse para el arranque puede resultar

mas costoso a la larga, de lo que se pierde por esperar. Es ímportantfrímo pro

ceder lentamente al secado del material refractarío en el tren de equipo, arran

car poco tiempo despues de haber secado y mantener la planta 3ndando. 

Si la planta arrancara estando húrmeda, la formación de vapor romperfa las

uniones retractarlas. Se recomienda secar el material refractario a una veloci



dad de 20* C/, 4r para los primeros 250% y a 40* C/ Hr para las temperaturas supe- 

rioreq, utilizando gases de combusti6n no amargos. 

Antes le introducir el gas ácído. para tratamiento a la planta, deben - 

tomarse todas las precauciones posibles, para evitar, descubrir y reparar -- 

fugas. Ademas de los peligros para la salud y de explosi¿n que se podrfan p e

sentar por cualquier fuga, el probleina es mas serio sí para reparar, hay que

soldar. 

2) Variables que hay que controlar.- la mas importante es la relaciAn de

lisiso la cual como ya se ha dicho, debe ser de 2- 1; la temperatura de con - 
1 2' 

densact6n del azufre y la temperatura del gas de alimentación al reactor. 

Si debe tomarse una decistin en cuanto a esta relación, es mejor operar

con exceso de aire, es decir H 2 siso 2 menor de 2, porque el efecto en la conver

sL6n, sera menor de cuando se tiene deficiencia de aire. 

La ímportancía de esta relacion puede apreciarse en la fig. 2. 7. como fun

clón del aire para combustión. La ecuaci.crn que se us¿ para describir los parí-: 

metros mostrados en la misma, es la siguiente: 

RTG ' R 1 2 + 
2

1 - ( 1/ 3)( P)( R 1 + 1) 

donde R,- celaci6n ttitt: fal de 11 2 SIGO 2

RTC- relación el gas de salida de H siso
2 2

P fracci6n de H 2 5 convertida a azufre. ( Ref. 35

Hay que procurar que el gas entre a la planta de azufre, bastante frío, al- 

rededor de 50* C, y con el menor contenido posible de hidrocarburos. Si el conte- 

nido de H 2 5 en la alímentaci¿n disminuye mucho o esta muy díluido, puede ser muy
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CONVE~ 0% MP * a

Fíg. 2. 7. Porcíento de conversión a azufre en funci6n de la relaci¿n de

H 2 S/ SO 2* ( 35) 

díf fcíl o imposible de sostener una f lama en la zona de reacción t¿ rmica. Es- 

te problema puede solucionarse de varias formas: 

i Precalentar el gas acido y/ o el aire. 

ti Bypassear- parte del gas acido alrededor de¡ quemador princípal. 

ti Quemar 5 para proveer el SO 2 necesario a la reacción. 

Si usamos un Claus OT y tenemos irnas de 30% CO 2 tamblen la combustión de

flama con aire estequiamétrIco se vuelve inestable. 

SI mantenemos la temperatura de salida del primer reactor sobre 315 ' C

lo que puede hacerse fácilmente con un recalentador del tipo quemadores en

línea, los compuestos COS y CS 2 se hidrolízarán parcialmente usando el catall- 
zador adecuado. Estos compuestos se hídrolízan cerca de la temperatura de ro- 
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cfo del azufre, desde el punto de vista termodinámico, aunque las energfas de

activación son tan altas, que una vez formados estos productos, son difíciles

de descomponer. 

La presencia de 5Z de en exceso de hidrocarburos tedricos ( CH
4 ), 

aumenta

los requerimientos de aire tanto como 35% y la cantidad de gas hasta en un — 

27%. ( Ref. 7 ) 

Deficiencias de control en el primer condensador ( por ejemplo, sí el re- 

calentamiento es tipo bypasa de gas caliente) puede causar temperaturas cerca

nas al punto de rocto en la corriente hacia el segundo convertidor. 

La fluctuaci6n de volumen en la alLmentací<5n causarfa dificultades en el

control del recalentamiento, en la cámara de combustL¿;n y tubos de los conden

sadores. 

Cuando el equípo esta sobre disellado, la eficiencia global baja. En los

sistemas en que dos condensadores se encuentran en la misma carcasa, el con— 

trol que' se tiene es deficiente sobre la temperatura de salida Jel segundo con

densador. 

La velocidad de transferencia de calor en los condensadores de azufre de- 

berá ser controlada para evitar el enfriamiento demasiado violento, de la co— 

rríente gaseosa, lo que resulta en la formación de un vapor de azufre, el cual

va a ser arrastrado por dicha corriente. 

3) Agentes reductores.- ademas del hidrógeno, se reccimíenda utilizar CO

a bajas temperaturas y C a muy altas temperaturas, desde el punto de vista ter

modínámico. 

Sí se utiliza CO como agente reductor, pueden ocurrir adema& las siguíen- 

tes reacciones: 

SO2 + 3CO - 40- COS + 2CO 2
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S8
1 8CO 8COS

CO H 2 0 CO 2 + H 2

CO H 2 S Cos + 

71

H 2 ( Ref- 27 ) 

Amoníaco: 

Cuando no se recupera el amoníaco paralelamente a la entrada de la planta

se quema todo en presencia, primero de un exceso de aire. para crear una atm6s

fera oxidante y segundo a una temperatura lo suficientemente alta, para lograr

la conversi6n total del NH 3 en N 2 y H20 sin formaci6n de NOx . 

Cuando tratamos el gas en un acrubber, hay que tener cuidado de no dejar

escapar partfculas mi: roscópicas de amoníaco, las cuales crean problemas a ni- 

vel de la chimenea. 

Dióxido de carbono: 

Si la alimentaci6n contiene de 8- 10% mol de dióxido de carbono, o mas, el

primer convertidor debe operarse mas caliente que los subsecuentes reactores, 

para maximizar la conversi6n de COS y CS 2 a S. Sí es posible, la temperatura - 

de salida del último condensador, debe estar a 140- 145' C, para estar por encí- 

ma del punto de solidificación del azufre, pero asegurar que el mismo está con

densado. 

Para el proceso Trencor M, por ejemplo, debe cuidarse el contenido de CO 2

y en caso que, este sea muy alto, serfa recomendable hacer un pretratamiento, 

de lo cual se obtendrfan las siguientes ventajasT

a) La alimentación para la unidad productora de S es adecuada. 

b) Se reduce el tamaflo de la planta productora. 
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c) Se logra un mejor rendimiento de azufre. 

d) El tratamiento necesario al gas de salida es menor. 

e) Las pérdidas como compuestos sulfurados 64 reducen. 

Procesos con conversíon catairtica: 

Se ha crefdo que un lecho cataiftico ancho, serfa conveniente durante la

operaríjn, ya que la deposición de carbon que ocurre frecuentemente. envenena- 

ra parte del lecho. Sin embargo este exceso de catalizador, no es recomendable

porque la contaminacidn ocurre en la parte superior ( 10- 15 cm desde el extremo

superior). Estas capas, aunque inactivas estarán calientes, debido a la trans- 

mf,- 1 n de calor del resto del lCC110. lo que calentara el gas entrante por encl
rma de ¡ a teperatura ( 5ptLma de operacl(Sn. 

Esta temperatura ópttma de operación es 246* C. A la mitad de¡ lecho, esta

temperatura ha aumentado por encima de su valor recomendado, y el gas en este

punto, es mas rico en azufre que el gas entrante. Estos dos factores tienden

a reducir la conversi6n a trav¿s del lecho, por esto, la actividad de la par- 

te baja del reactor no es muy efectLva, por lo que es interesante tener dos - 

reactores, en vez de una grande. 

La mayorfa de los catalizadores experimentan pérdida& catastróficas de a- 

rea activa deb( du a t urtas etapas de calentamiento excesivo () 4noC); esto ocu- 

rre justo antes de un alto de la planta, o durante la regeneraci6n. 

El calentamiento, en vez de resultar en la regeneracíón del catalizador, 

tiene muchas veces efectos dañinos que provocan la pérdida del catalízador an- 
tes del tiempo previsto, por la mala operación durante la regeneración. 

Si se opera a bajas temperaturas, 
con alto contenido de 50 2 y ademas de - 

so V el catalizador se contamina por sulfatación. La presencia de material car
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bonoso, altera la operacL6n de la planta debido a un aumento en la caída de pre

si6n a traves del lecho, ademas de una contaminacion. 

Sí un lecho opera 17- 28* C por encima de la temperatura normal de operaci<;n
un tiempo de 24- 36 Hrs. ser! suficiente para purgar el catalizador del azufre

depositado. J

Durante operación normal de la planta, la formación excesiva de sulfato es

tambien causada por combustión deficiente en el horno de reaccUsn o en los que

madores de recalentamiento; quemadores defectuosos, exceso de aire, mezclado de

ficiente, provocan paso de 02 a los reactores, provocando la contaminación del

catalizador. 

Para el proceso CBA, el control del 0 2 alimentado es determinante. ( Ver fíg. 

2. 8 ). Para plantas con dos reactores ( 95- 96% de recuperacion), la eficLencía

no sera muy sensible al flujo de aire, por ejemplo: con una defíciencia de 4Z - 

U2

u

e

100

90

2 Reactor*# 
3 Reactoires

flujo de atre eotaquiometríco 2

Fia- 2- 8- Efecto del flujo de aire en la recuperacíon de azufre ( 10) 
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de aire, la pérdida es de 1%. Pero sí nos encontramos & altos niveles de efi- 

ciencia ( 99%), un 1% en deficiencia de aire, provoca una diminución die 1. 5 1

es evidente que, esta pérdida no puede tolerarse y que el control cuidadoso es

inminente . 

Conforme aumenta el nivel de conversí6n del Claus, las pérdidas del COS Y

es 2 y vapor de S juegan un papel más significativo. Aumentar la temperatura de

el primer reactor, disminuye como sabemos la pérdIda por COS y CS2 , pero tiene

un efecto adverso en la produccí6n de S aumentando la pérdida por H. 5 y S02. 

Un tercer reactor reducir! esta pérdida, pero no tiene efecto en el COS y

es 2* La pérdida de vapor de azufre, se elimina operando el últicao condensador

a baja temperatura, por lo que conviene mas instalar el reactor del CRA, que e- 

liminará completamente pérdidas de S, pues éste queda absorbido en el catalíz&- 

dor mismo. 

En el proceso Halnes, la regeneraci6n de los lechos resultó ser imposible

debido a la contaminación con hidrocarburos pesados, los cuales no pueden ; er - 

tolerados. 

En el Al1ted Chemical, debido a que el oxígeno va a reaccionar con el & gen

te reductor, es necesario mantener la menor cantidad posible del mísmo para op- 

timizar el proceso y minimizar el consumo del agente reductor - 

Para el proceso Westvaco, el control de la 1,, Vev, tura es un factor deter

S al reac
minante para la formací<Sn del azufre. La conversl¿n de 112504 a 502 0 « 

cionar con H 2 5 es muy dependiente de la temperatura, triplícandote cuando se

lleva la temperatura de' 110. a 145* C. Aunque la velocidad de reaccí0n es mas al

ta a 145- 160 * C hay una evolución prematura del 50,, por lo que la temperat— 

ra óptima de reacción es 140* C. 
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Procesos de absorción lfquida: 

En procesos basados en la absorct6n fase Uquida, la forma de regenera- 

ci6n mas sencilla es el uso de un stripper con vapor, sin embargo, hay casos

en que la cantidad de vapor requerido lo hacen ínatractivo y otros métodos de

ben considerarse. 

El uso de absorbedores con solventes orgánicos tiene como desventaja la

enorme pérdida de solvente, debido a las temperaturas que hay que controlar. 

Los grandes voli nes de gas para tratamiento acenttian los problemas de vapo- 

rizaci6n. 

En los procesos de absorcí6n con amína, para evitar la Eormací6n de tio- 

sulfatos, oxalatos, etc. trata de mantenerse excluido el aire con mucho cuida

do. La absorci6n con amina ocurre de la siguiente lorma: 

H 2 5 + 2R - NH HS- + 2R - N + H 2

CO + 2 ( 2 R - NH) 2R- NCOO- + 2R - NH + 
2 2

Es evidente que la absorci6n disminuirá conforme aumente el contentito del

CO 2* Sin embargo, jugando con los tiempos de residencia, ya que la velocidad - 

de absorci6n del H 2 S es mayor que la del CO 2' se puede efectuar una absorcí¿n

selectíva.( Ref- 27 ) 

En el proceso Stretford, es necesario mantener la temperatura de operación

muy bien controlada, ya que si no, las pérdidas debido a la oxidaci6n hasta tio

sulfatos se vuelven muy importantes. El hecho de que el i producido necesite -- 

ser filtrado y lavado provoca la generación de enormes cantidades de agua conta

minada, la cual deberá purificarse antes de reciclarse o descargarse como eflu- 
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ente. De ahf la importan( la ( le operar ') Lea el f 1 tr, e, equípc : le, t_, 

te del mismo. 

En el BuMines Citrate, es necesario tratar e, gas para evítar la

de 11 2 SO 4* Dicho Acído dado que es mas fuer -te que el leido r[ cr-' co o Ir.s 4c,, ic 

sulfarosos formados debera ser consístentemente controlado mediante pa- 

Pri) esus con absorrión en sec.,: 

En los procesos que utilizan absorción en seco, para regenerar los sulfa— 

tos formados, hay que tomar en cuenta ciertos detalles.- regeneración con catío

nes como calcio, es posible; pero catíones mas alcaltnos, sodio por ejemplu, se

requerirá una temperatura de 1800 * C para tener una presicrn parcial de una atm. 

en equilibrio con el uIfLt(, de sodIo, pero en general el <;ulfato se reducirá - 

a sulfuro, - Omo punto final de la reacción. 

En el proceso G - V la funci<Sn doble de la torre oxidante imita las varla— 

cfOne', POsIbles del flujo de aire, ya que el procese de flotación se desequilf- 

brará y que un flujo constante de soluct6n hacia el absorbeder solo es posible
st el Llujo de aire no varía. 

Resumiendo, todos los problemas de operacídri que deben de haberse previsto
son los siguientes: 

Vapor a presiones excepcionalmente altas o excepcionalmente bajas

Temperatura del agua a la caldera diferente a la normal

Presi6n en la allmentaci5n demasiado baja o en la salida demasiado alta

Clima extremosamente frfo o demasiado caliente

Localtzaci.in de la planta muy remota, o urbana. 

123 - 



III B A L A N C E S D E M A T E R I A Y E N E R G I A

Para realizar el balance general de matería y energ( a, de cualquiera de

los procesos mencionados, es necesario fíjir ciertas condiciones, que seran

funci6n de las bases de diseño del proceso. 

Consideraciones de díseno: 

1) ComPosíci n del gas ácido de alimentación

2) Combustión del gas ácido

3) 
Tiempo de residencia en el horne de los gases de combustión

4) 
Temperatura de altmentaci6n del gas a los reactores

5) Esquema óptimo de recalentamientu

6) EsPacío masa velocidad en los reactores
7) Temperatura de condensación del azufre
8) Separación del azufre arrastrado por los gase,; 

Algunas de las condiciones tIpLcas de plantas produ,- toras de azufre son las
síguientes- temperatura del horno, que vartará de 1000- 1350% llependíendo de la

concentración de H2 5 en el gas. Estas temperaturas se encuentran dentro d.- la re

glon térmica, por lo tanto, hay algo de conversL6n a azufre. Ver fig. 2. 1 ; - 

la prc3i6n es a lo Lícgu de la planea del orden de 0. 4 atm o menor; la temperatu

ra de llama en la cámara de combustión del orden de 900- 12OO* C; la temperatura - 

de en - rada a los reactores entre 200- 260* C y la temperatura de sali.da tan alta - 
como 430* C; el efluente se enfriará hasta 130* C para la condensaci6n.( Ref. 36 ) 

A continuación, damos un ejemplo de bases de diseño, para un caso hipotéti- 

co de tratamiento de gas icído. 
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Suponga un sistema basado en laS siguientes condiciones: 

1. Flujo del gas acido 50 MM& cfd

Condiciones de flujo 500 psig y llo* F. 

2. Composición del gas ácido

Compues o mol

H 2 S 5. 30

Co" 1. 7o

N 2 1. 10

C I H 4 91. 55

C 2 If 6 0. 35

Cos 0

CS 2 0

RSH 0

11) 0. 00

3. Pre,; L n parcial de ácIdo sulfh( drLco - 36 psia

4. Relact(Sn H 2 SICO 2 ' 
3. 111

5. Suponer que se utiliza mF-A & l 15Z en peso, con carga neta de 3 sef/ gal de qo

luci(Sn. Por lo tanto, el flujo de 4EA es 810 gpm

6. Azufre equivalente en el gas Icido - 100 LTPD. Por lo que se utiliza una un¡ 

dad tipo Claus

7. Suponer que el vapor para el stripper es - J. Jo W9,11 - I. Ix8lOx6O - 53, 460

lblhr

8. EstLmar que la planta de azufre produce vapor - 25, 730 lb/ hr

9. Suponer que el strípper opera a 8 psig y lOS* F
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Composicion del gas que se alimenta a la unidad Claus

Composici6n Z mol

11 2 S 71. 0

CO 2 22. 8

C I H 4 1. 2

H 2 0 5. 0

100. 0

10. Especificací6n del mjíximo de azufre permisible en los gases de salida: 

H 2 S - 0. 25 granos de 11 2 S/ loo sef

CO 2 ' 0. 5 % mol

S
tot.- 

1. 0 grario/ 100 scf

H 2 0 - 7 lbs H 2 O/ MMscf
11. Rendimiento global del Claus deseado - 95. 962 ( sin post - tratamiento) 

12. So 2 máximo permisible en el efluente gaseoso Iel 171au,; - 500 ppmv. Pnr lo

tanto, un proceso de post- tratamIento sera necesario. 

13. El azufre sera transportado en barco o pLpa en forma Uquida; se construi

rd un pozo de almacenamiento ' de S Irquido con capacidad para 500 tonela— 

das Uquidas, pero otra forma de manejo del S debera preveerse. 

En seguida, se han incluido varios ejemplos de balance de materia y ener

gfa para algunos de los procesos. Principalmente varios casos de unidades ti- 

po Claus, que son los mas representativos, as¡ como combinactones de estas con

procesos de post- tratamlento de gases de salida, con el objeto de disminuir - 

las emisiones de azufre a la atm sfera, y de aumentar la eficiencia de conver

sión global de la misma. 
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UFITI.n 3. 1

Materia Prima

1 . ", ase 9 de 1 i seno : 

T. a materia prima para la unidad de recuperaci6n de azufre esta : ontenidcx en

cuatro corrientes de gas obtenidas de dos unidades de extracción de sulfuro de

hLdr geno operadas en paralelo. Cada unidad de extracción produce una corriente

pobre en H 2 S conociJa como la corr ente " A", y una corriente rica en 111, q conoci- 

da como la corriente " B". Las corrientes " A" de cada unidad son combinadas y en- 

tran la unidad de recuperaci6n aproximadamente a 15 psig y 115* F. T. aci corrientes

B" tambien son combinadas y entran a la unidad de recuperacidn bajo las mismas

condiciones. 

La corriente " A" es saturada con agua bajo tas condiciones de US* F y ? 7

psig, mientras que el gag " R" es saturado a 115* F y 28 psig. 

Composicicrín de la Corriente de Alimentacion

S(' FJD de la t or. riente " A" - 11, n6O y fe " 13" - i, - In

127 - 

rorriente A" Corriente R" 

Componente 1/ 11 lb/ YT fol. fr. MITI Ib . / y! fol . fr. 

r ǹ
2

717. 7 75, " n 1). 820n 20n, 9 q, Q40 0. 569n

11

2
S 2 05 7 . '> 1 12RO 131. ¿ 4, 550 1790

r. 1 1. 8 r) n 17 o. i; lo 00 1 7

c, 3. 7 1 10 Or 17 7 20 on 17

e 1 5. 4 240 nn25 Q 4/n nn, 

r
4

7.') 42n nni4 1. 2 7n noli, 

r. 
5

7. ', k 525 on 14 1 . 2 f)() no 3 i, 

r o; 1. 1 785 nolí 1 1 . 5 in on 1, 1

p, n 73. 0 1, 110 nl5,) 770 0150

2, o Q 5. 1 Rs, 10;() 1 nnon 15 7. o; 11, 97n 1 . nonn

S(' FJD de la t or. riente " A" - 11, n6O y fe " 13" - i, - In
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Porno

I. nases de ') i SPRO: 

La corriente de gas " R" es nezclada con aire en el queTrador localizado en la

parte anterior del horno en donde ocurre la combustión del y 2 S e hidrocarburos. 
T. a reacci6n genera suficiente ralor para precalentar la corriente de gas " A" en- 

trante mas el aire adicion-O requerLdo para la rombilsti; n de los hidrocarburos - 

conteni, los en la corriente. de gas " V'. El totil del Aire requerido es s- jfí(-ícnte

para dar una relaci6n de 211 de 11 2 S a S() 2 por voluiperi en los gases que salen del

horno y es controlado manualmente manteniendo esta mistra relici6n en 10.1 gases - 

de salida de li chimenca. Por lo menos 110" el ¿tire requerido para qkjem-ar la co

rríente de gas " 8" es suministrada en el horno mientras que el restante entra

11 mismo horno. 

Contenido de vapor de agna base aire bajo condiciones normales de entrada

al soplado r de 75* F v 452 ( le humedad relativa. 

S Total del 9 s a 1 i me n t arl o 4no. 6 q/ 17

0 2 para combustíJn de M 2 S para dar
la relariXn 211 de TT S a Sn, 20n. 1 MIP

2

n 2 para cc)mbti-; ti(nn de lii<lroc.,irntiro.i
en la corriente rle gas " A" IH

0
2 para coimbusti6n de hidrocarburos

en la corriente de Pas " T" 4<1. 1 M/" 

0 2 total requerido 4RI. 2 I/; 1

Equivalente de aire 2,? 91. 6 V/ H

n, nuministrado al quemador M 40, 1 + 200. 1) 

264. 4 MIM

Aire suministrado al quemador 994. 6 14 P4

q, 047. 0 vRrFIn ( b* se seca) 

Nire qtlministr.; l() il mismo horno - 1 , ' q7. n u/" 
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Presion del vapor de agua 75* F

r,nntenido en vapor de agua del

aire saturado

Contenido de vapor de agua del aire

entrante a 45% de humedad relativa

Composiri0n del aire que entra: 

11, Mo. n ", CFITI ( base seca) 

n. 41 PS YA

n. 41 ( 2, 291. 6)/( 14. 7- 11. 43) 

69. n IA/ H

11. 1 M/ H

560. 0 1 b/ T; 

romponente M/ H WTI

1) 
1 , . 9 1 n . 4 n so, 6gr) 

n 2 40; 1. 2n is, i.no

p 2 n 11. 1n 560

2, 122. 7n 66. 45n

fSrF/ T) del aire - 21 . 130
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Bislance de Fnerg( a: 

Bases- entalpia de las corríentes gaseosas Btu/ lb 0, y

rAlor entrando en el gas " A" lis* ir

re. a O. IR6 BtuIlb * F. 

v

I. ASS. noo AtUIR

Calor entrando en el (",&a " ll" 115 o?. 

Ce. a 11. 222 AtufIb * F. 

H 13, 970( 0. 222)( 115 - 0) 
v

157, nOO Btu/ 14

r&lor entrando en el aire total lis * ir. 

re. n. 245 Rtu! Ib * F. 

P
v - 

66, 65n( n. 245)( 115 - 0) 

l, R78. On0 Btu/ 9

ralor total entrando - 4, 120, 000 Rtu/ P

ralor liberado en el horno por oxidación de hidrocarburos y M 29 y por la reac- 
Ci6n de R 2 S con Sn

2 ' 
v3, 180, 000 BtUIR

r.ontenidn calorí'fico de los g& sen saliendo del horno - 78; 180. 000 4 49120000

P2, 100, 0W Otu/ 11

Se supone que los gases que salen del horno. estan a 17701P. 

re a t - o. 275 Rtuflb * Y. 

N - 168, 780( 0. 275)( 177fl
v

82, 15n, 000 BtuIR

Ya que la entalpia de vapor checa, la tempertatitra de salidA supuesta es corroe

ta. 
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ras de Decalentamiento

La converaWn de R 2 9 a azufre elemental a traves ( le una reacci6n con Sr›, 
se ofectua principalmente en dos convertidores catal tirnq en serie rada

una de los cuales es seguida de condensadoltes de azufre. 

Una pequeña corriente, alcanzando aproximadamente 7. 2S' en peso del efluen

te gasenso del horno a 1771* F, es utilizada para recalentar el gas de salida ( le] 

Condensador N* 1 a temperatura de reaec!¿ n. La mayor porcíén del gas pasa a una

caldera. 

1. Balance de Materiá- 

Gas alimentado a Cae

la caldera de recalentamiento

Componente M/ N IbIE 14111 lblTI

9 2 S 111. 6 3, 8nO 9. 7 300

CO 2 1, 939. 9 85, 150 151. 6 6, 670

H 2n 569. n In, 250 44. 5 qnn

N 2 1, 679. 1 47, 010 131. 3 3, ISqn

so 2 55. 8 3, 580 4. 4 2RO

R) 2
102. 1 6, 550 7. C) 510

4, 457. 7 156, 54n 348. 4 j2,? 40

MCPIT) del gas alimentado a la caldera - 40, 550

4SCFIr) del gas de recalentamiento - 1, 17n

2. Balance de energfa: 

Contenido calorifico del efluente gaseoso 1770* F - 92, 100, 000 Btu/ E

Contenido ciatorifico del gas de recalentamiento 1770* F

R2, 300. 000( 0. 0725) 

5, 967, 000 Stu/ H

Contenido calorifíco del gas alimentado a la caldera 1770* F

q2, 300, 000- 5, 967, 000

76, iij,Ant, Rtu/ ii
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Caldera

1. Bases de díseio: 

La porci6n principal del efluente géseoso, entra a la Caldera en donde la

sensibilidad calorífica del gas, mas el calor de reacci6n debido a la combina- 

ci¿n te molículas de s
2 en 1.1 6 Y SR* es usado para generar vapor saturado des- 

de 80 psíg hasta 275 psig. Para operar a 275 psig, una temperatura de salida - 

de] gas de 540* F es esperada. ' U' na temperatura final del gas de 450* F entrando

al convertidor N* i se obtiene por espreadores de agua en la salida de la li- 

nea de gas. 

Para la temperatura de operaci¿n de todo el equipo que sucede a la e& lde- 
rá. 

el vapor le azufre existe principalmente como S o; y 5 8 con cantidades mas pa
que1as ( le e,. Fsta mezcla se muestra coino 5 7 por conveniencia. 

2. Ralance de energía: 

ralor de reaccijn de 5, a -, R

rontenido calorifico del gas hacia la
caldera 1770* 1T

C.ilor total disponible

Contenido calorifico del gas salien- 

do de la caldera 540*? 

Ce. a r u 0. 248 istulth * y

14

v - 
156, 540( n. 249)( 540 - 0) 

20, 964, 000 Btu/ -H

4, 293, 000 Rtu/ v

76, 333, 000 Itu/ N

80, 626, 000 ' ituM

alor nensible Y Calor de reacci6n en la caldera

30, 626, 000 - 20, 964, WO

40, 270, 000 Btu/ p

Suponga agua de reposición a 280 * P Para la caldera generando un vapor de
275 pjqig. 
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R
v

414* F - 1, 2n2. 6 Btu/ Ib

H 1 280, F - 249. 0 Btti/ lb

dH 953. 6 Rtu/ Ib

275 psig de vapor - 60, 270, nn0/ 953. 6

3, 200 Ib/ M

El contenido calorrfico del gas 45()' F

Ce. a t n. 241 Btu/ lb * F

H
v

156, 540( 0. 2413)( 450 - n) 

17, 126, 000 PituM

rarga térmica de los espreadores de agua

20, 964, 000 - 17, 126, 00n

I, R38, 000 8tu/ fI

Suponga agua de caldera para los espreadores a 2RO' F y 3 psia de presi¿n

de vapor

p
v 450* F - 1, 264. 7 Btullb

y 1 2SO* F - 249. 0 BtuIlb

dD - 1, 015, 0 Btu/ 1h

Agua para esprear requerida

1. 7RO lb/ H

7 GPM

La carga de las boquillas de las espreadoras representa la condicién mjíxí- 

ma. En operaci6n, se anticipa que poca o ninguna aRua sera requerida. nes- 

précíela en los cálculos subsecuenteg. 

rheque la presic n parcial del vapor 19. 1 psia de presí6n total. 

Cas entrando - 3, 815. 6 V/ H

Agua entrando - 56Q. O 4/ H

Agua agregada - 210. n 14IR
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p 11
2

n - 
771. n( 19, 014. 594. 6

3. 1 psia la cual checa el valor supuesto. 

1. Balance de Máteria: 

5( 711) elel pan entrando - 1# 0, 530 4SC71n del gas saliendo - 39, 880

135 - 

Can a la caldera 177n* F ras desde la caldera 540* F

Componente

Ti7n

e(-),) 1, 91q. 9 g5, 350 1. 939. 9 85, 350

H 10, 250 569. 0 10, 250

N 1 679. 1 47, 010 1 0; 7<). 1 47, 01n
2

11 n 55. 8 1, 5RO 55. 9
2

S ( 2) In2. 1
2

S 7 ( g) 2Q. 2 6, 550

4. 457. 7 156, 54n 4, 184. 6 156. 540

5( 711) elel pan entrando - 1# 0, 530 4SC71n del gas saliendo - 39, 880
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91ses de diseso: 

P reactor "* 1 es un recipipnte TarOrntal con " o diámetro de Y

65'- n". Fl gas entra por un extremo a 1 WS, para descendtenlo a traves de un

lecho catalitico de cuatro pies sali~ n por el extrero opupstl. El - atilizador

es Porocel 4 X R mesh. 

nalanc, le rnerria: 

Contenido calorTico del gas 1500 - 17, 11ipnn Rtuj

Calor liberado por la reacci6n de

p 2 S con Sn 2 . IJAI. noo ? tu/ P

Contenido calorifico del gas de sa

lída = 19, p0, 000 lítu/ P

Temperatari del pan le salida: 

Ce. a t n. n? 44 RtujO * P

Temperatura le salila

A00

3. Balance de Materia: 

nis al Reactor UP

45n* Y

componpnre

2

2

S 70) 

M/ P

111 . 6

1 j7n. 

51. 9

79, 2

Ih/ P

i pon

R5, asn

In, Psr

47, r f q

1, SAn

e, isn

qAs aespe P! Rea( - 

tor N' l

22. 1 760

1, 910. q Ps'' Sn

65P. 6 11, 000

IIA79. 1 '' njn

11. 1 In

48. 1 Inj5n

4, 04. 6 06, 00 4, vq. I I %, 141, 

wccF/ D del Pas entrando- 19, W - SCF/ n de! una qaIOndo = 1" j6n
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P ondensador N* I

1. Rases de T)¡ se; o: 

Fl gas de , lida dei Reactor N* 1 es d¡ vid¡&0 Y * ' S" tOTT" ve& 

ticales de cond@nsaci6n con dilmetrO interno da 149- 45» X 40'- 9' y en

en donde la totalidad de la corriente de gas de enfriad& hasta 2700Y por contAL

to directo con el reflujo de¡ azufre líquido. rada torre consiste de una triple

espiral. Un lecho de 2'- 0" de cóke metalurgico 2 X 4 ^ esh es Ifiát4I#dO e" 19 - 

parte superior de las torres para Ayudar a retirar las gotit&* 4e azufre artas

tradas. La cantidad del reflujo de ngufT* §* hAss 4" la Produr-116* 4* u" r* flu- 

jo liquido más la corriente producto del fondo de la torre a 277* 1P. 

2. Fialance de EnerRia bases para ambas unidades): 

yntalpia del azufre l( quido o 0 sea/ lb 25097

Entalpia de! 945 - 0 INtuIlb OOF

contenido calorifico del gas entrando 5wor

m 19, 067, 000 lateix

Calor latente del sizufre en condent&ciA 2, 001V

49. 5( 9, n20 + 1. 710) 

1. 604, 000 Stun

Contenido calorífico del gas mías el ~ re liWIdo arrastrOJO 170* y

l), 697, 0no stulm

Ior removido
In. 974, Mo IstuIB

Parte del calor es removído cálentando el reflujo de 250* 7 4 277* 7
y otra parte calentando el producto de azufre de 270* IP a 277* 7. 
Producto de azufre

a 9. 020 IbIR

Fi. del azufre liquido entre 277* F y 270* Y
n. 233 StuIlb * V
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Reflujo de azufre - 
x IbIR

E,-&. del azufre liquido entre 277* y y 25<)* F

n. 231 BtulIb * F

x( 0. 231)( 277 - 250)+ 9, 020( 0. 233 )( 277 - 27n) . In, 974, 000

R&flujo de azufre
o 1, 795, 460 IbIH

1, 946 GP4 ( d. r. 25(1* F - 1. 805) 

Q78 rPlí por torre
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Peactor N* 2

1. na- es de diselo* 

r.l Peactor '* 2 consiste en un recipiente horizontal, con diímetro interno

de In' --n" y 651- 0", con gas entrando por un extremo, pasa descaMíendo a través

Oe un leclio catalitico de cuatro pies, y saliendo por el extremo opuesto, El C& 

talizador es Porocel 4 X 9 mesb. 

2a. Ralance de energía para enconcrar 1,1 temperatura de entrada: 

r'aInr de rnriricto r4el pAs mas azufre liquido arrastrado 270, 7

9, 697, 000 Btu/ P

Contenido calorifico del gas de recalentamiento 1770* Y

5, 967. nOO Btu,/! 7

alor de reacci6n rie - 2 a 5, 
335, 000 Rtu/ 14

Calor total entrando - 1,;' 999, nno BtUIR

temperatura del gas entrando, 

Ce. - 0. 250 Btulib Or

reriperattzr¿i de entrada - 13, 999, 0001159, 7' S0( 0. 250) 

4nC'* F

2h. lSalance de energía para encontrar la temperatura de salida: 

rontenido calorifico del gas entrando 400* P

15. 999, 000 UUN

Calor liberado por la reaccién de 14, 5 con 50 2
117, 000 Rtu/ P

ralor total saliendo - 16, 136, 000 Rtil/ n

Temperatura del Ras saliendo: 

n. 246 BtuIlb ' F

Temperatura de nalida - 16, 316, 0001159, 760( t). 246) 

415* F
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rondensador V* 2

1. Rages de T) iseffo: 

FI gas de salida del Reactor N* 2 es dividido y alimentado a dos torres de
4

condensaci6n en paralelo con diámetro interno de 14'- 0" X 34'- 9" en donde toda

la corriente de o:se es enfriada a ? 70*? por contacto dir4cto con el reflujo de

azufre líquido. Cada torre consiste de una triple espiral. No hay lechos de co- 

ke en los condensadores 14* 2. La cantidad de reflujo de azufre se basa en la pro

ducci6n de un reflujo liquido mas corrientes producto del fondo de la torre a
277* F. 

2. Balance de Fnergia: 

Fntalpia del azufre liquido - n Rtu/ lb 250* P

Fritalpia del gas - n Atu/ lb olF

Contenido calorifico del gas entrando 415*? 

16, 116, 000 Btulm

alor latente del azufre en condensación 27n* F

1493( 1, 120 + 1, M40) 

44?,? nO Btulo

CO- lt-t-.-, do calorifico del gas mas el azufre líquido arrastrado 270* F

10, in0, 000 Atull? 

Calor r~ ido 6, 478,() 00 SCUIH

Y

parte del calor es removLdo por calentamiento del reflujo de

25n* 12 a 277* F y otra parte calentando el producto azufre te 170* F a 277' F. 

Producto azufre Ib/ p

Fe. Del azufre liquido entre 27n* F y 277* F
0. 233 1; tuIlb * F

Reflujo de azufre x lb/ H

del azufre liquido entre ? SO* F y 277* F

142 - 



0. 211 Etullh * F

x( 0. 211)( 277 - 250) + 1, 170( r). 213)( 277 - 270) - 6, 478, 000

Reflujo de azufre - 1, 017, R80 lblm

1 , 150 C711* ( d . r . 250* 10 - 1. 805) 

575 CPW por torre

143 - 
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Conversi6n y Rendimiento

1. Bases ( le cálculo: 

m 2 5 entrando en la corriente " A" 2057. 2 M/ H

H, S entrando en la corriente " B" 133. 4 M/ N

Total de 9 2 q entrando 400. 0 V114

S7 equivalente del 11 2 S 57. 2 11/ H

S 7 colectado como producto 51. 7 4114

Pendimiento esperado del producto 5, 90. 4

Total de TI 2 ', entrando m1n. 6 M/ TI

11, 5 partiendo 15. 5 MIT4

convertitin 385. ; MiIr

7 equivalente de 1; 2 S 55. 0 4/ R

Pendímiento esperado de conversión

a producto S 7 94. 1 Z
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EJEMPLO 3. 2 . Porciento de recuperaci6n para varias composíciones gaseosas de
1 4-- A. --- ( I)- C

R2 $ en la alim. 
base seca) 

Porciento. de recuperaci6n estimado

2 reactores 3 reactores 4 reactores

20 92. 7 93. 8 95. 0

30 93. 1 94. 4 95. 7

40 93. 5 94. 8 96. 1

so 93. 9 95. 3 96. 5

60 94. 4 95. 7 96. 7

70 94. 7 96. 1 96. 8

so 95. 0 96. 4 97. 0

90 95. 3 96. 6 97, 1

E^ 0 3. 3 . Balance de materia para un reactor catalítíco.( Ref. 9

Composici6n en molesldía

Compuesto Entrada Salida

H2 5 100. 713 47. 844

Co 2 761. 808 761. 808

so2 50. 356 23. 922

H2 0 1809. 850 1862. 718

02 0. 000 0. 000

N 2 3230. 738 3230. 738

5 t 0. 000 0. OM

S 2 0. 036 0. 074

S a 9. 324 14. 457

S8 25. 429 31. 484

Total molesldía 5988. 256 5973. 046

Total lbsId1a 171624. 240 171624. 230

Peso molecular promedio 28. 660 28. 733

Entalpía ( MBtulhr a 77* F) 716. 481 763. 015

Temperatura a F 442. 000 465, 220

Conversíon % 82. 518
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EJEMPLO 3. 4 . Balance de azufre para una refinería que trata 200 000 BPD de

crudo amargo. En la refinería se produce nafta, combustible de ha o conteni- 

do de azufre ( 0. 3%), gases de combktstí(5n y S. Las unidades de proceso con - 

que cuenta la refinería incluyen: destilaci6n atmosférica con un desalador de

2 etapas; estabilizador; desulfurización de destilado, nafta y residuo; plan

ta de hidr6geno y 2 plantas productoras de azufre que utilizan el proceso - 

Claus -Beavon; absorci6n con amína y regeneraci6n. 

Ademas, otros procesos de la planta que emiten cantidades considerables, 

de compuestos sulfurados son: el incinerador de Iodos API y las calderas. - 

Ref. 4 ) 

Balance de Azufre

Petr6leo crudo

Ton. mitricas/ abo

160, 000

Salida

Gasbleo No. 4 22, 000

Naftas 500

Azufre en el gas combustible quemado 75

Azufre en la combustión de naftas 200

Azufre perdido en el catalizador PICO

Azufre en el agua amarga del strípper 145

Azuf re en los lodos API 40

Azufre producido

147 - 
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JEMPLO 3. 6 . DíseiNo conceptual del proceso We& tv&c0, para utilizaci6n en ur-4

unidad Claus ( 400 TFD). Ver fig- 3. 1

Se recupera 98. 5% del SO 2 de una corriente gaseosa proveníente de w, Clalis

con gasto de 1. 9 MMscf h̀, que contiene 1. 77% de SO 2* Se produce 502 concentrado

90%), el cual se recírcula d1rectamente al Claus. Todor, los reactc,-.-¿ scirl * W - 

lecho fluIdízado, semí- batch. Se utilízan espreadores de agua donde se requíe- 

re enfriamiento. Gas de la unidad Claus entra al proceso a 1000* y, se diluye

con aire, para que el nivel de ox( geno sea 3. 5%, y se enfría en 3 pasos hasta

200* F por intercambío. con vapor del strípper, generaci6n de vapor en una calde- 

ra y enfriamiento con espreas en la parte baja &el aboorbedor. El gas enfriado, 

que t lene 15 600 ppm de SO 2 es atrafdo a traves de un soplador a una columna dé
absorción de tres etapas y lecho fluidizado de 16 pías de diámetro. 

El SO 2 es adsorbido como ácido sulfúrico por el carbono activado y el &,a& 

limpio a 200* F sale por el cicl n, en los domos de la columna. 

El carbono activado cargado de ácido sulfúrico se transport& en un eleva— - 

dor de cubos al generador de SO 2' el cual es un reactor de 4 etapas catalftical

y 5 pies de 11, metro. 

El carbono cae por gravedad a contracorriente con una corriente- gaseosa

H 2 S. Un noveno del acido sulfdríco se convierte en azufre, formando una mezcla

de azuf re -H 2 SO 4 a 3OO* F. 
Esta mezcla fluye por gravedad a traves de un atripper de 2 etapas y 12 - 

pies de diametro, y es calentado por una corriente de reciclaJe de SO 2 y 1120' 

el S y el H 2 SO 4 reaccionan y se convierten a SO 2* La corriente de recíclaje pl

sa a traves de un soplador y se caliente con el gas entrando a 1~* 7 antes de

ser regresado al strípper de 50 2" 
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El carbono activado regenerado fluye a traves de una columna de 12 pies

de díámetro donde es enfriado con espreadores de agua, antes de regresarse al

absorbedor. El inerte conteniendo partículas de carbono y el agua evaporada, se

pasa primero por un cícl¿n antes de condensar el agua. ( Ref. 14

11 2 0
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IV E S P E C I F I C A C 1 0 N E 9 D E E Q TJ I P 0 Y 14 A T F R I A - 

L E S D E C 0 N S T R U C C 1 0 N

IV. A DISEÑO DE EQUIPO

La recuperaci6n de azufre a partir de gas acido, requiere una evaluaci6n

del dísefio de los equipos que van a intervenir en el proceso, en particular pa

ra toda nueva planta. 

Un breve análisis de lais características principales mas adecuadas, de e- 

quipos que son determinantes en los procesos, se discute adelante. 

Caldera: la caldera puede ser del tipo carcasa y tubos, díserlada para operar

a prestSn del lado del gas y de manera que prevenga la migraci¿n de vapor a -- 

partes mas frfas de la carcasa, para prevenir condensaci6n y corrosi6n. 

Condensadores: la tendencia en su diseño, es hacerlos s milares al de un ge- 

nerador de vapor de baja, para evitar un enfriamiento demasiado rápido del gas

y en consecuencia dep<Ssito de azufre en los tubos del mismo. 

Tanhien se usan preferantemute en posici6n horizontal, con una sección - 

construida para liberar el vapor como parte de la carcasa. Esto asegura, que - 

todos los tubos están cubiertos de agua, lo que elimina efectivamente proble— 

mas de corrosión. 

El uso de condensadores verticales no es recomendable pues, estos son pro

penci,,,.-, a problemas de corroslon debido a la formaci6n de bolsas de vapor en la

parte 3uperior.( Ref- 5 ) 

Abaorbedores: los procesos que utilizan absorción en fase Uquida no son con- 

vententes para tratar grandes cantidades de gas muy amargo, debido a que el ta

ma?to del recipiente de regeneractón varfa directamente proporcional a la canti

dad de azufre producida, además de que l¿! capacidad de scluci6n de los solven- 
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tes, es a veces baja, por lo que se requerirán enormes recipientes para uan-elar

altas cargas de solvente. 

son

En el díse!Ro de los absorbedores, los criterios principales a coneíderar

contenido de azufre de la corTíante

eficiencia de recuperacidn de SO2
tipo de absorbedor, tamaEo y capacidad disponible

mallas elímínadoras de vapor de S arrastrado

recalentamiento del gas de chimenea

desecho de desperdicios

perdidas energéticas

materiales de construcción

y las principales variables son: 

relacibn del gasIlíquído

control de pH

estequiametría de la reaccíén

numero de etapas

interfase gas/ líquido

Algunos ejemplos de estos equipes, se muestran en la figo- 4. 1 y 4. 2. 

Procesos en particular: 

En el proceso de Alimina Alcalina, el recipiente de contacto es de lo mas

sencillo, no contiene bafles ni otros; internos. Sin embargo, es necesario equi

po especial para alimentar y medir los & olidos, sin aplastarlosi ni molerlos. 
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El reactor del proceso Resox que se usa actualmente consLste en un case& - 
ron completamente lleno de carbon. El carbon es alimentado por arriba y cae - 
por gravedad, 

saliendo una vez utilizado a traves de un alimentador magnético, 

CA3
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que controle el nivel del lecho. 

Ahora se está diseñando un reactor con internos móviles para acomodar el

catalizador en paquetes uniformes. El gas que sale por la parte superior del

reactor, pasa a traves de un condensador irialinado ( aprox. 5 grados), similar

a los que se utilizan en las unidades Claus. 

Por ejemplo, para una planta que maneja un gas ( 5 000 - 5 500 lb/ hr) con

alto contenido de SO 2 ( 40 - 50%), el reactor medirá 8 pies de diámetro exter- 

no con una altura de 13 pies. El sistema Resox total ocupara un area de 14 x

25 pies. ( Ref. 15

El reactor del SFGD se diseñ¿ con paso en paralelo. En los Internos el

material aceptor esta contenido en una serie de paquetes acomodados en una - 

configuración paralela. El aceptor esta guardado entre las capas de una malla

metálica con espacios libres entre los paquetes para permitir el flujo del - 

gas. 

De esta forma, el gas fluye a lo largo de la superficie de los paquetes

y no a traves del material aceptor. La caida de presión no aumenta con el -- 

tiempo, debido a restricciones por obstrucción de los pasajes. 

La velocidad de transferencia de masa del SO2 dentro del aceptor es alta, 

se pueden lograr recuperaciones de mas del 90Z del SO2 en un tiempo de residen

cia menor a 113 de seg. 

En el proceso CBA, aun y cuando la caida de presión a traves del sistema

de válvulas es pequeña, estas deberán ser especificadas y revisables, para mí- 

nímizar fugas de gas a través de las uniones. El arreglo de tuberías deberá ser

compacto y el rastreo del vapor sencillo. Aislamiento y trampas, conviene uti- 

lizar para evitar coagulación del azufre. 
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IV. B MATERIALES

Los materiales de construceí¿n mas camunmente utilizados en las unIdadez

Claus, es acero al carbon para la totalidad de la planta, exceptuaindo 1) ace- 

ro inoxidable para la línea de bypass caliente, 2) acero inoxidable en las aa

llas separadoras y 3) concreto resistente al sulfato en el pozo de almacena— 

miento. Ademas varias piezas son recubLertas de refractario- el horno de reac

cíón, la cámara posterior de la caldera, los ínternos de los reactorres- castal! 

ticos y la chimenea del incinerador. 

Las líneas de flujo principal en una planta están recubíertas de cemento, 

lo mismo que los reactores de refractario. Los soportes del catalizador eon de

acero inoxidable. La camara de combuRtión, la linea de salida a la caldera, e, 

reactor de la primera etapa estíai cubiertos de refractarlo.( Ref. 36 ) 

Frecuentemente en la fabricací6n de absorbedores y reactores se utílízan

materiales de acero inoxidable y aleaciones de acero- arquel. Las alaeciones de

níquel protegen contra la corrosi0n por efectos de tensi6n, sin embargo el coz

to aumenta conforme el contenido de níquel aumente. 

Los internos de absorbedores pueden estar recublertos de caucho, o ! e. al - 

gun producto sintético como resinas de poliéster, que p——meden apll.car-,.c sobre - 

el acero al carbon y soportan temperaturas de hasta 100* C. 

Las tuberías de entrada del gas se encuentran aisladas. Ductos de salida - 

del gas tienen frecuentemente algun recubrimiento. Las carcasas de los recalen

tadores estan recubiertas de material refractarío. Sí la chimenea del Lucintra

dor no - 3e recubre de refractario, puede utíltzirse polié* ter o algo parecido. 
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Falla8 en el material refractario de plantas productoras de azufre, son

resultado generalmente de cualquiera de las siguientes consideraciones: 

1) Schock térmIco debido a un enfriamiento o calentamiento demasiado rá- 

pido. 

2) Temperaturas por encima de los Itmites normales del material. 

3) Composicl6n qufmíca del material inadecuada, para la atmósfera reduc- 

tora y naturaleza ácida del proceso.( Ref. 35 ) 

Para la construcct6n del horno, los ladrillos de carborundio han resulta

do ser altamente eficaces y resistentes. 

El reactor catalftico estarí hecho como ya dijimos de acero al carbon y

recubierto de material refractario, otra posibilidad para fabricar los sopor- 

tes del catalizador es con hierro forjado, y la majla que sostiene al catali- 

zador sera de alguna aleación. Para ejemplos de materiales posibles, ver la

Tabla 4. 1 , para absorbedores. 

El proceso Allied Chemical, puesta que considera formacl6n de acido sulf1

rico, la fabrícací6n de equipo con materiales métalícos es muy impr¿íctíca. El crí

terio usado para el manejo de estos gases es el empleo de materiales refracta

ríoo a temperaturas mayores de 420* C en contacto directo con los gases, y res- 

tring¿Ir el empleo de materiales metálicos a temperaturas menores de 420* C. 

I.:uÍ es donde descansa la base del proceso. regeneradores de calor empaca

dos con material refractario como unidades de almacenam Lento y, utíltzación de

el calor de reaccion. Ver la Tabla 4. 2 - 
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TABLA 4. 1 . Materiales comunes en la construcción de absorbedores ( Ref. 18 ) 

Metales

Aceros

Acero al carbón

Corten

Fierro forjado

Mayart- R

T - 1

Tipo 410

Acero inoxidable

Tipo 304 & ELC

Tipo 316 & ELC

Tipo 327 & ELC

Ebrite

Carpenter 20 -CB - 3

Aleacíon Níquel

Hastelloy G
I.ncoloy 825
Hastelloy C
Incanel 625

Otros

Titanto

Zirconio

Tantalo

FRP

No -metales

At lac

Derekane

He t ran

Díon

Plastícos polívinilos

Hayeg Resinas Fenolicas
Polipropíleno

Ladrillo

Materiales de recubrimiento

Fibra de vidrio

Caucho

Ladrillo

Ladrillo refractario

Tef Ion

TABLA 4. 2 . Materiales de construccíón para el sistema de reactores ( Ref - 18 ) 

Equípo
Condiciones de exposicion Selección

entrada y salida) 

Válvula 315- 425 * C Acero alumínizado

hierro fundido

Regeneradores de calor 315- 1315* C Acero c/ refractari

Reactor primario 815- 1315* C Acero elrefractari

Válvulas invertidoras flujo 81.5~ 1. 315* C Acero clrefractarl

enfriado agua
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Los criterios de diseTio que se est&blecieron para la perfecta operacion de

esta planta son: 

1. Dondequiera que sea posible se utilizari material refractario en contac

1 . 

to directo can los gases ( conteniendo azufUe y reductores) a temperaturas mayo- 

res de 420%. 

2. Cuando el uso de materiales metilícos resulta Inestable ( caso de válvu- 

las) debido a la temperatura, pero que es Inevitable, el equipo será enfriado

exteriormente con agua, de forma de mantener la temperatura del material por de

bajo de 420%. 

3. En el diseffo de recipientes y chimeneas recublertos de materíal refrac- 

tarío, se aplicará aislamiento externo para mantener la temperatura del acero - 

en el rango en que la resistencia del acero es confíable. 

4. Todo el sistema estará soldado, incluyendo las entradas hombre, uniones

de válvulas, etc. para evitar fuga de gases conteniendo R 2 S. 

S. Se elige con mucho cuidado el material refractario para los regenerado- 

res de calor, puesto que el tamaño, forma y composicí6n del mismo debe ser de - 

lo mejor para que la transferencia de calor, la conductividad, la capacidad de

cambiar rapidamente de temperatura y la duracíón sean lo mas adecuado. 

los materiales de construccidrí del proceso Resox, son estándares, de acero

al cXAn en todo, excepto en la salida de las cenizas calientes del reactor y

parte de la tuberfa del efluente gaseoso, que es acero inoxidable. 

El proceso Takahax usa materiales de acero al carb<Sn, pues la solucí¿n que

utiliza no es corrosiva, a menos de que haya acido cianhfdrícv. 
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El proceso IFP puede utilizar acero el carb6n. pues la solucíón que utíll- 

za tampoco es corrosiva. El tamábo del reactor en este proceso, será funcI¿:n de

la cantidad de gas para procesamiento y de la converatán requerída. 

Corrost6n

La causa principal de ásta, es la solución de gases corrosivos en la h, ame- 

dad, condensada del vapor de proceso. La corroslái puede ocurrir en la ckm3r& 

de combustión. Produrtna de la cmvergi6n penetran- a traves de las uniones re- 

Cractarias del horno y se condensan en la carcasa fría ( acero al ca~ n). 

Corrosión, pero en menor grado ocurre en los platos protectores en el po- 

zo de azufre. Ademas se han reportado ta:abíen en la lfnea que alimenta los ca- 

míones transportadores, la cual tiene una chaqueta de vapor: en el punto don- 

de esta termina, el material se corrosiona. Materiales como acero al carbon y - 

acero inoxidable tipo 304 ha fallado. ( Ref - 36 ) 

La corrosión puede evitarse en la caldera utilizando tubos de acero inoxi- 

dable tipo 316 L, y revistiendo la coraza del condensador con acero Inoxidable

t amb ¡ en. 
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TV. 0 CATALTZADOUIS

Se olvida frecuentemente que el papel principaldi! un catalizador hetero- 

géneo es proveer la misma superficie activa, para la adsorcihn de las especies

que van a reaccionar. Cuando el SO 2 es adsorbido en el catalizador, se activa

para reaccionar con H2 S. 

El catalizador de una unidad Claus tiene que cumplir un papel muy exigen

te. Debe mantenerse activo no solo para la reacc[ 6n de Claus, sino tamblin pa

ra la hidrolizací6n del COS y CS 2 ; es claro de cualquier manera, que está ex- 

puesto a muchos peligros durante el funcíonamíento normal de la planta. 

Un catalizador capaz de catalízar la hidrólísis del COS y CS 2 hasta un - 
nivel dado por cierta temperatura, si es capaz de hacerlo, pero 10 a 20 OC. - 

por debajo de ésta, logrará una gran diferencia en la eficiencia de conversí6n

de la primera etapa y por lo tanto en la eficiencia global de la planta. 

Hace algunos afíos se Introdujeron catalizadores de alimina actívada en -- 

forma esféríca principalmente, porque parecfa que se sulfataban a menor velocí

dad que normalmente y porque quedaban mas activos en condiciones de sulfatactón

parcial comparado can catalizadores de bauxita tradicionales. 

Sin embargo, pruebas posteriores sugirieron que la bauxita activada en for

ma de gránulo o pastilla, con una relación alta entre volumen del poro y tamaño

de la part( cula, es capaz de comportarse Igual que la AL 2 0 3 activada, con la -- 

ventala de que no se sulfata a niveles peligrosos bajo condiciones normales de

operacidn. ( Ref. 29 ) 

Dado que la desactivaci¿n es un proceso progresivo, los reactores de una u

nIdad Claus se diseMarán con un margen extra del lecho catalftico requerido - - 

cuando el catalizador es nuevo, y as¡ el equilibrio en las reacciones de conver

sión, se mantendrá hasta que la desactívaci6n, llegue a un cierto nivel. A par- 
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tir de entonres, la eficiencia U la converst6n ba)& rá rapid~ at. 

Es evidente que coavendrfa saber cuando va a suceder la compl* ta " t-- 

tivaci(5n, para que el catalizador pueda ser regenerado o oluátítttfdo, alates & e

que esto suceda. La comparacián entre la conversión calculada en - 0 reactor - 

dado y la conversí6n real detectada en la planta pueden dar =_ a

cíon de la actividad del catalizador. Este método puede utilizarse para detec

tar el grado de desactivací n causado por factores com condensacián de az-u— 

fre, contaminación con carbon y/ o envenenamíento. 

El catalizador utilizado mas comunaente en el Claus es ba= lta 214 weab. 

En general los lechos tienen profundidades de 3 pies. En plantas que son ope- 

radas correctamente, la vida del catalizador sera de 3 a 5 alos. Se podrán e- 

fectuar procesos de regeneración peri6dicazente, pero eventualmente habrá que

reemplazar el catalizador. Ver Tabla 4. 3 . 

Existen nuevos catalizadores mejorados( como Kaiser 5- 201, Rhone- Progíl CR) 

que dicen tener varias ventajas respecto de la bauxita: a) menos polvo, b) me- 

nor caida de presí6n, c) menor densidad aparente, d) mayor resistencia a la — 

formacGn de sulfato, e) menor susceptibilidad de contamJnaci6n, f) major con- 

versién de COS y CS 2 a elemento S. Dichos catalizadores son mas costosos que

la bauxita, pero sus ventajas pueden pagar a la larga la invertión.( Ief. 12

La cantidad de sulfato que se puede formar en los cataliz&dores de alúaí- 

na varía directamente proporcional con la actividad del mismo respecto a la re

acctin de Claus. 

Comparando la bauxita con los catalizadores de alúmina sintética, éste ria

quita mas fact1mente desactivado por que tiene compuestos indeseables de fie— 

rro y sílice. Ver figs. 4. 3 y 4. 4. 
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TABLA 4. 3 . Volumen de poro y area para diferentes catalizadores de Claus ( 37 ) 

Nombre

tama

ño

are. tot

mIlg

Vol. tot

MIIg

Poro
Q

40A

diam cm V/ R
2

Area m Ig Volumen ml/ g

Porocel 418 m 224 0. 311 220,# 0. 175 o. 5 0. 350
Porocel 214 m 235 0. 270 232 0. 142 1. 0 0. 142
Bauxíta 1 3116" 251 0. 359 234 0. 153 0. 8 0. 191
Bauxita 2 5/ 16" 243 0. 356 227 0. 149 0. 5 0. 298
Alum. activada 1 Sx8 m 368 0. 520 363 0. 327 0. 5 0. 654
Alum. activada 2 5x8 m 275 0. 396 262 0. 260 0. 5 0. 520
Alum. activada 3

1

1/ 4" 310 0. 490

1

295 0. 413 0. 9

1
0. 459

70

60

50

j % 40

ti

0< 30

1

41, 

14" aldnina

0
b,&

uxi3t4& 
w _ . 2

O=:

x

3. 24

0

0 0. 1 0. 2 0. 3 0. 4 0. 5 0. 6 vil

Fig. 4. 3. Actividad de la bauxíta y la alúmina en la reacci6n Claus ( 37) 
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La superficie activa de los catalizadores, puede quedar físicamente blo- 

queada por el recubrimiento con contamínantes. El recubrimiento excesivo pue- 

de deberse a la presencia de hidrocarburos de alto peso molecular, como amina

o al cracking t¿raico, lo que resulta en la polimerizactón de hidrocarburos - 

mas ligeros. 

Lo mas usual es que el arca se bloquee con azufre elemental. La condensa

ción del azufre en el interior del catalizador ocurre ya sea por condensací6n

capilar, o por adsorci6n en los &¡ tíos activos. Esta condensación puede llevar

se a cabo incluso a temperaturas por encima del punto de rocfo; afortunadamen

te este bloqueo es reversible. 

Otra forma de bloqueo es por la formací(;n de sulfato, el cual ocupará si

tíos activos, disminuyendo el número de sitios disponibles para la reaccién.- 

Esta sulfatación ocurre por la adsorcí6n del SO2 ( tamblen de SO 3 ) en los ío - 

neo oxigeno o hidroxilo propios del catalizador. Bajo condiciones normales de

operaci6n de un Claus y en la ausencia de oxígeno, una sulfataci6n del orden

de 2% en peso, ocurrirí en un catalizador de alúmina activada. 

Para mantener lo miximo la vida del catalizador y su actividad, tres ob

servaciones, que hay que considerar: 

a) Prevenir la pérdida catastrUíca de área activa debido a temperaturas

excesivas. 

b,) Prevenir el bloqueo de la superficie, debido a la presencia de hidro~ 

carburos pesados y voluminosos o del S. 

c) Prevenir la desactivaci6n de sitios individuales de catalizador debi- 

do a la formaci0n de sulfato.( Ref. 33 ) 
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Muchos de los catalizadoreo utilizados actualmente son de al(mina Lwpreg- 

nada con algun agente promotor a diversos grados de pureza, Todas esta -13 al4mi- 

nas son adsorbentes relativamente potentes y de la mísraa forma que un delecador

absorbe agua, ellas absorben azufre. 

La acumulaciU del 5 comienza tfpicamante en las primeras pulgadas del le

cho, en la regí6n en que el calor exotérmíco de la r--ac-- ít-,n todavía no ha ten¡ 

do efecto en la temperatura del gas, o en la superficie del catalizador. Con— 

forme empieza a ocurrir la obstrucci6n. el catalízador pierde actividad y la

reaccl6n es forzada a ocurrir un poco mas adentro del catinlAzador. 

A medida que la reacci&n desciende, taobtén la zona de alta temperatura

desciende, y el recubrimiento de azufre también. Esto se conoce comc frente de

onda. 

La cantidad de catalizador necesario para la conversión, será aproximada- 

mente de 1: 2, es decir volumen de catalízador/ volumen de H 2 51

El proceso de activación de la bauxita, es por calentamiento a 370- 400 * C

y calcinací6u hasta un contenido de agua del 6Z.( Ref. 39 ) 

Para poder elegir un catalizador, tenemos que tomar en cuenta los síguí$_n

tes factores. 

Cuando no se practica la mgenerací¿n del catalizador, 14

bauxíta es convenielate. pues e* I>CX& td- 

La alámína tiene mayor írea y resistencia a la abrasián, pero

es mas cara. Despues de un intervalo de 2- 3 ahoa & e PueU M - 

generar, o sino camblarla directamente a otro reactor corrien

te arriba. 

Cualquiera de los dos catalízadores, se puede conseguir ya sea en polvo, o

en forma de esferas o cilindora, estas áltimas tienen menor caída de preoígn. 
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Regeneración.- como un método para retirar los depisitos de carbon y aumentar

la actividad catalítica, los catilizadores se queman lo que en la mayor£& de

los casos esta mal aplicado y además es contraproducente. 

Al usar, este método, la mitad de la superf icte restante activa, se pierde

debido a fenómenos de sinterizaci&n por las altas temperaturas, un resultado a- 

rálogo, si se ov,~t-n dichas temperaturas, es la sulfataci6n excesiva de! azufre

que se encontraba adsorbido. 

Para desulfatar un catalizador asf contaminado, se aumenta la temperatura, 

iasta un máximo de 400 * C, en presencia de 4 2 S, lo que dara 5 vapor y agua. La

velocidad y grado de desulfatac16n estáh en función de la temperatura y la pre- 

s0n parcial del H 2 S en la corriente. 

El método de desorber el azufre es un babo caliente, sin quemar, comenzan- 

lo primero a aumentar la temperatura 15 a 30' C antes de extinguir la flama de - 

as ácido, y despues con el paso de los gases de combustión ( libres de 02 ) a u- 

ia temperatura de 320- 370%. Muy lentamente despues, cuando no haya ya conden- 

aci6n de azufre en los condensadores, sustituir estos gases por aire para en— 

Iriar hasta la temperatura ambiente. Es recomendable, que estos dos procedímíen

os, se incorporen a un programa regular de manten miento del catalizador. 

Diversos procezosi

El proceso SCOT, utiliza como catalizador Co/ Mo en altímina, el cual tiene

una ac* i.,- idad muy estable frente a hidrocarburos ligeros, tiene la capacidad de

hídrolizar COS y CS 2 sin desactivarse. Para regeneración se puede utilizar el - 

método de calcinación, el que no lo afectara, si se efecttía con cuidado. 
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El proceso Sulfreen se concibió original~ te con carbda activaIQ coao ca

talízador, pero áltímamente se desarroll6 un catalizador con aláLina a, civada - 

que, tiene una actividad ecoparable a 1* del Carbon activado. pero DudienU & ar

regenerada a temperaturas menores ( 360* C en ves de 500*). No tiene la misma ter, 

dencia de combinarse irreversiblemente con el 5 adsorbído a las condiciones de

regeneract6n, no es propenso a gasíficarse en contacto con el CO2 y vapo r * Pup- - 

de regenerarse con vapor o gas de salida recalentando, por lo que no necesitará

un sistema aparte de N 2 i La introduceti5n de este nuevo catalizador, ha reducído- 
el costo de inversión en ur- 40% ( R --f4 13

El proceso Resox utiliza como c¿ talizador Carbono, el cual reduce el 50

directamente a 5 en presencia de vapor de agua, con velocidades ¿ ltas de re¿IÍ-- 

ción a temperaturas relativamente bajas. El carbono es preparada símplernente a- 

pla stándolo o moliéndolo para producir partfculas de tamato pequeTio ( 1/ 4- 11V) 

Si las partfculas se aglome ran, se filtran para ev¡ t&r caídas de preci6n

excesivas. El tipo de carbono prefer -ido es entracita, pues su bajo contenIdo de

volátiles mantiene un producto de alta calidad y pureza Carb~— del tLpe bitu— 

mínoso, que contiene muchos volátiles, tiene el problema de que estoa se conden

san junto al azufre; en el caso de que sea ilumínante usarlo, lo mejor serfa eva

parar primeramente los volátiles. 

En el proceso de Altimina Alcalina, el catalizador que es la basC dé! 9114

mo es un coprecLpítado de óxido da sodio y aluminio. El cual contiene 209 de

N& 2 0 en peso, en partfculas semieafíricas de tspz---o 10114 Mesh. 

El Cu0 soportado en alúmína, es el aceptor utilizado en el SIGD por exce

lencia, ya que se transforma fáciliwante en el sulfato con SO 2 en presencia de
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axígeno a 400 * C. El sullato se descompona despues con un agente reductor a - 

la slim& tempersturs. 

1: 1 c~ portamtento del catalizador en el preocao Trencor M, se observa muy

Les * a la sigutente ' rdbla. 4. 4. 

TA~ 4. A. Aettvtdad del catalizador ( Ref. 26 ) 

X de conversion

Tojaperatuira reactor OC so2 Cos CS 2

120 93. 0 77. 5 0

190 99. 5 99. 3 43. 7

230 8 99. 3 92. 3

315 8 + 99. 3 + 98. 9 + 
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V S I S T E M A S D E C 0 N T R 0 L B A S I C 0 9

Cualquier proceso susceptible de cambios en las condiciones de operací(11p

requiere de una forma de control, sensible y exacto, lo que resulta en su be- 

neficío con una operaci6n efectiva. 

Las tres variables mas Importantes a controlar, que ya habíamos menctoria- 

do en una unidad Claus son: &) la relact¿n H2 siso 2' b) la temperatura de entra- 

da al reactor catalftíco y c) temperatura de salida del gas de los condefisado- 

res. Es reccaendable tambien controlar que la temperatura de entrada al reac— 

tor sea lo suficientemente alta para evitar, condensací6n de azufre en el lecho. 

La temperatura en los condensadores ge cor-trola fácilmente, variando el ni

vel de agua. Para medir ' la relaci6n de aíre/ H 2 S se pueden utilizar aLaplemante, 

medidores de orificio convencionales en la Al~ tar! M MI aírl- 

S. N. P. A. desarroll6 y patentó un esquema nuevo de control para optLmízar

laz operaciones en una planta de anufre. El sistema de muestreo consiste el% un

pequeho incinerador, que convierte todos los compuestos sulfurados de la or- 9- 

tra en SO 2' antes de la detección en un analizador Infrarrojo. 

El resultado del analizador se ~ da a un sistema electrénico, el cual con

trola y optimiza la relaci6n mísíca aírelgas ¿cido, de nswera a mínimizar la,3 - 

p rdtdas de azufre. Esquemas de control como este, o el uso de ermatZSrafos, - 

deberán considerarse en plantas relativa2wnte grande& ( 300 - 500 LIM)( Ref . 5 ) 

Para prevenir la sulfatación del catalizador, el controlar que no pace oxí

Seno al mismo es decisivo. Deberán controlarse en cualquier oportualdad 1&& pon_ 

tas de los quezadores y la Integridad de los bafles de mezclado, el flujo de -- 

combustible y el a¡ re deberá registrarse, así como los índícadores, que deberán

ser calibrados frecuentemente. Referirse a la fíg. 1. 3. 
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Considerando sistemas de absorción en fase líquida, hay algunas variables

que conviene controlar: el volumen del gas que entra y el volúmen de la solu- 

ci<Sn circulado, así como el contenido de 50 2 y el pH. 

Dentro del tanque de reaccí m, el pli, la densidad y el nivel de la mez— 

cla son factores claves. Registrar y controilar la velocidad de flujo en puntos

críticos del lado del líquido es esencial, lo mismo que del lado del gas hay - 

que controlar la presi6n y temperatura, las cuales son tan importantes como el

f lujo mismo. 

En un abaorbedor,( ver fíg. 5. 1 ) cuatro subsistemas pueden medirse conti- 

nuamente: tiempo de residencia, temperatura y presión. La presión diferencial

y estática se mide mediante transmisores, y se registra dírectamente en gráfi- 

cas y cinta magnética. La temperatura es detectada y transmitida a traves de - 

un, sistema, que conserva la temperatura constante, hasta un examinador que ac- 

táa como switch para conectar termopares de varias partes a un amplificador. - 

Un sistema análogo, Identificado como convertidor de flujo volumétrico, se usa

para calcular el flujo volumétríco por unidad de tiempo. 

Los outPuta de los analízadores, transmisores y sensores de los sistemas

de medición, se alimentan al subsisteme de regístrolcontrol de datos. Este di$ 

positivo conecta la sebal análoga de cada canal en secuencia y el convertidor

digital análogo. Datos de este convertidor se alimenten a una cinta magn¿ tica, 

Impresor y teletipo, los cuales se encargarán de mandar sefiales de referencia

al controlador. El controlador ma—da órdenes a distancia de arranquelalto a el

o los instrumentos ínvolucrados.( Ref. 22 ) 

En una planta de absorc16n de H2 S con amína, los contactores están instru- 

Y~ tados de tal forma que, sí el flujo de amina baja o el flujo de gas es exce
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alyo a una de las torres, se cierra automátícamente la entrada de gas. Tam - 

bien tiene ala -mas para espuma o tnundaciSn. ( Ref. 14 ) 

Cada absorbedor cuenta además con un registrador de presiones díferen~ 

cíales, equipado con una alarma de alto díferencial, para detectar la caída

de presíén a traves del plato. Esto permite operar los contactores cor. car- 

gas muy altas, en la seguridad de que la inundación o formac[ 6n de espuma - 

podrá ser remediada a tiempo. 

El tanque flash esta también equipado con un clasificador o controla- 

dor de interfase para separar los hidrocarburos de la soluci6n aminada. 

Diversos procesos: 

Control muy preciso del flujo de aire se requiere para el proceso CBA, 

como ya hablamos mencionado. Un control automático de cielo cerrado unido a

un analizador continuo de los gases de salida, es esencial. El contenido de

COS y CS 2 tambien debe ser monitorízado, para asegurar el mantenimiento de

las condiciones perfectas para la hídr6lisis de los mísmos. 

En el proceso Allted Chemical, el arreglo de válvulas mantiene el flu- 

jo gaseoso a traves del reactor en dlrecci(Sn adecuada. Las cinco válvulas - 

se manejan desde un sístema r_antral de control, el que sineraniza perfecta- 

mente sus movimientos, para que cada varíacidǹ del ciclo se complete en me- 

nos de - t segundo. Ver fíg. 1. 17 - 

En el proceso de BuMines Citrate, el flujo de la soluclin de citrato, 

rica en 50 2 es alimentada en la parte baja del absorbedor, esto gracias a un

controlador de nivel, que permite el paso de la misma. 
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El proceso Westvaco utiliza c« w dabemos, agua Cipreada directaMente como

m¿ todo de enfriamiento, esto permite un mejor control, ya que en cualquier dí- 

ferencía en la temperatura de salida, que detecte el flujo de agua de enfria— 

miento sera regulado. 

En el proceso IFT, el flujo de la soluci6n se control& p<>r la interf&se - 

gas/ l( quido en la parte baja de la torre. 
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VI E C 0 N 0 M I A S D E E 5 C A L A

Se acepta generalmente que la desulfurización de corrientes gaseosa& involu- 

cra gastos adicionales, que solo benefician el medio ambiente, pero no mejoran el

ROI ( Return Wer Investment). Ver fig. 6. 1 . 

2, OCO

CS 2
COS

7-18, 6. 1 a! vwaiuic 6" 14 dtsaullfurl?wup (--) 

Va¿ os a examinar de una manera cualttat1va algunos de los factores que debe~ 

rán considerarse en la evaluación económica de los procesos: 

Tamario de la planta.- es obvío que una consideiaci¿ri económica depende del

tamaho de la planta. Plantas que resultan atractivas economicamente produciendo - 
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3 000 TPD de azufre, no lo siguen siendo a un nivel de producción de cincuenta

Toneladas por dia. 

Se ha estimado que el Cleanair, adicionado a un Claus con un 95% de efi— 

ciencia y producción de azufre de 1 000 TPD, requiere solo 3 veces la ínveralb

que se necesitarfa si teniendo la misma eficiencia, se adicionara a un Claus - 

para producir 50 TPD. Una diferencia de 20 veces el tamaho, provoca solo una - 

diferencia en el costo de 3 veces. 

Contenido de azufre.- la variaci6n en el contenido de S cambia enormemen

te. Esta varlacl¿n da como resultado diverso- niveles deseados de rendimiento. 

Algunos sistemas varfan poco en el costo como funci¿n del cambio en la comPosi

ción; otros dependen notoriamente. 

El proceso Beavon, incluyendo el reactor de CoNo y la unidad Stretford, 

cuesta lo mismo que una planta de S ccxnparable. Fl proceso IFP dice que una u

rildad manejando los gases de salida de un Claus, que opera a 96. 8Z, 94. 4% o - 

86. 1% de eficLencía puede en todos los casos, aumentar dicha eficiencla hasta

99. 3Z con solo tina diferencia en el costo de 20% en cada caso. 

liLdrólists de COS y '- S2*_ muy pocos procesos pueden llevarla a cabo; mu

chas veces para aLzuentar la eficiencia, se requerir¿ evitar esta pérdida y pA

gar el costo Involucrado. 

Factores de incalización.- éstO.% tienen mayor influencia en el costo de

Instalaciin de la que tiene el costo de la reducción de la emist6n de S02* 

Requerimientos de energía.- los costos operacíonales van a ser princi— 

palmente funci6n del consumo energético; estos varían ampliamente de sistema

a sistema. 

Otros.- almacenamiento, transporte y costos de mercadeo. 
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Plantas a partir de 4 TPD de azufre se encuentran disponibles comercial- 

mente y son factibles económicamente. Los costos de inversión en 1974, Iban

de $ loo 000 U. S. para una capacidad de 4 TPD ' iasta $ 630 000 U. S. para tina ca

pacidad de 100 TPD. Los costos de operación anuales, son dLsmInuIdoS Por el

valor del S recobrado. Sin embargo este valor esta sujeto a las fluctuaciones

del mercado. Ver fig. 6. 2 . 

Aparentamenteg todas las refiriertas que recuperan azufre operan por encí

ma o en el punto de equilibrio. Para evaluar el impacto económLco ¡ el control

de emisiones de una refinerfa, EPA desarroll6 2 modelos como ejemplo. Ver Ta- 

bla 6. 1 . En esta Tabla, puede verse que el impacto econ6m1co en pequefias re- 

finerías, es varías veces el que pueden tener las refínerias nacionales Inte- 

gradas. 

En la figura 6. 3 se pueden apreciar los costos de operación, por tonela

da de azufre producido, teniendo como base que 96% del acIdo sulfhídríco se - 

recupera en un proceso de absorcl6n y 90% del mismo se convierte a S. 

Como en el capftulo 3, la mejor forma de ilustrar el problf-ma econorníco, 

es mediante ejemplos, ya que un método de evaluacl6n, resulta Lmposible debi- 

do a la inflación y diversí-lad de los procesos Involucrados. 

EJEMPLO 6. 1 . Comparací6n de dos unidades claus, que dif leren en que una o- 

pera con 2 convertidores y una eficiencia de 94. 2% y la otra con 3 reactores

y 97. 2% de eficíencla. Ver Tabla 6. 2 . 
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TABLA 6. 2. Costos totales ( Ref. 8 ) 

Costos Operacionales

Gas combustible ( 1. 6 M14scfd a

l8c/ 1000) 

Sustitución de catalizador

cada dos años) 

HP adicionales requeridos en

el soplador de aire, con

0. 6 psí de P adícional

Gc1Kwh) 

Mantenimiento

32 del costo de la in - 

ve re íGn) 

Sub - total

Costos Fijos

Impuestos, seguros y depre- 

cíaci6n ( 14Z del costo

de la inversi6n) 

2 Iteactores 3 R" ctorea

Us/ Sao US/& UO

100 000 0

0 2 620

0 3 820

5 520 2 370

105 520 0 a sio

25 760 11 060

woCosto Total Anual $ 131 280 í_19

Contaminaci6n Atmosferica

Porciento de concentraci6n de 50
2

Porciento de concentraci6n de N 25

Compuestos sulfurados totales LTD

181 - 

0. 71 0. 45

0. 00 0. 90
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EJEMPLO 6. 2 . Costo de la inversión para tratamiento de gases de salida de un¡ 
dades Claus de diferentes capacidades. ( Ref. 20 ) 

2'Oke ac t o re 9 3 Reactores

Composición del gas de salida

H2 S % mol 0. 72 0. 44

so 2 0. 36 0. 22

S 0. 15 0. 37

a 20 35. 10 37. 67

NV CO2' misc. 63. 67 61. 30

Condiciones: 
Temperatura * F 260 260

Presí6n psig 0. 5 0. 5

Fluj o ; Lbmol/ hr 790 2 367. 06

Recuperación de % 90 82

Azufre, Producci&n lblhr 250 420

Gas al íncinerador

ppm de H2 S y SO 2 1 100 1 200

Costo de Inversión ( L. B.) 

U. S. 310 000 410 000

Flash: El costo del incremento de recuperación de azufre, aumenta de 10 a 30

veces el c06tO del Claus convencional. 

Recientemente el uso de calderas verticales del tipo coraza y tubos, - 
pero con el agua del lado de los tubos ha resultado ser econ6micamente muy - 
ventajoso, para plantas de gran capacidad ( 500 LTD) 

1 - 4 2 - 



EJEMPLO 6. 3 . Costos corre spondíentes al proceso anteriormente visto, referirse

al Ejemplo de Bases de disefio citado en el Capitulo 3 ( 12) 

1. Planta Abaorbedora MEA $ 3 250 000 U. S. 

810 gpa MEA y 50 MM& cfd

de flujo gaseoso) 

2. Unidad Claus $ 1 500 000 U. S. 

100 LTD de azufre) 

3. Unidad SCOT $ 1 200 000 U. S. 

para dicha unidad

Claus) 

EJEMPLO 6. 4 - Costos de Inversián. Alternativa de utilizar o no ua post - trata - 
mtenco, para los gases de salida. ( Ref. 11 ) 

B10. 

1. 016- 
30 100 2400 500

r~ cciéís de ~ urge tcaldl4

FtS. 6. 4. Cost* do Is 1wrer" ( 11) 

183 - 

rowtratialess* 

set " a " a

ftmta I #is P" t- 
tr" MI&S" 

A



M1PLO 6. 5 . Para el proceso Beavon, en 1973, los costos de Inversion para u

a planta tratadora del gas de salida de un Claus ( 100 LTD) era de. $ 700 000 a

1 000 000 U. S.; los servicios netos $ 100/ dia. El costo de la combinación de

laus- Beavon en 1975 es como sigue: ( Ref. 23 y' 13 ) 

Capacidad de Claus

ton/ dia) 

Costo de Inversion

MM ) 

100

200 1. 4

500 2. 2

1 000 3. 2

Los costos operacionales & cn aproximadamente $ 20 US/ ton de azufre. 

El costo de adicionar el proceso CBA íntegro a un Claus de 2 etapas es como

e 50% el valor de la planta de azufre. Los costos de operación seran un poco -- 

ias de los normales. Para dos capacidades diferentes ver Tabla 6. 3. 

abla 6. 3. Cogtos totales típico para combinaci6n Claus -CBA. ( Ref - 10 )($ US) 

apacidad de la planta Claus, LTD 100 500

osto del contrato para CBA, $ 1 000 5n<) 1 300

ostos uperacionales, $ 1 000/ ario

Mano de obra ninguna ninguna

Mantenimiento, 5% sobre la inversión 25 65

Impuestos locales, seguros, a 2% 10 26

sobre la inversión

Energía el¿ctrica para el sopla- 5 25

dor, a Ic/ Kwh

Catalizador — 2 8

Costos Totales de Operací¿n 52 124
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Fl costo de la combinaci3n Claus- Trencor- M, puede verse en la Tabla 6. 4. 

para niveles menores de 250 ppm. El proceso Trencor representa 60% del costo
de la Inversí6n total. 

Tabla 6. 4. Costos de Inversi<fn para la cOmbInsci6n Claus- Trencor- M. ( Ref. 26 ) 

Capacidad de la planta Claus, LTD 25 so 250

Costo, $ M U. S. 1. 26 1. 70 4. 31

Como resultado de pasadas comparaciones, se ha encontrado que la ínverst¿Sn

para el proceso Townsend es considerablemente menor, a la de una planta con sec
etin tratadora de amLna, deshidrataci6n y Clau,,, Con la ventaja de que el prime
ro recupera mas 5, 

aumentando las utilidades de la planta. 

Para el proceso Stretford, el costo de una unidad procesando 15NK acfd de

gas y reduciendo el contenido de H 2 S en el mismo de 200 granos/ 100 scf & - 
0. 25 granos/ 100 scf era en 1973 de $ 650 000 u. s. 

Para el proceso SCOT, 105 costo$ totales se muestran en la Tabla 6. 5. 

TABLA 6. 5. COstos totales ara 2 variaciones del roceso SCOT. ( Ref- 27 ) 

SCOT aliadtdo SCOT Integrado

CapacidaJ de Claus, LTD + de 5 100 200 1 000 100 200 1 000

Costo de Inversión, $ MM US 0. 9 1. 3. 6 o. 7 1. 2 2. 8
CO-Stos Operacionales, $/ dia* 

333 dias + / año ) 

CO-stos directos 270 46o 1 880

Depreclaci6n ( 17Z equipo) 450 770 1 680

To ta 1 es 720 1 230 3 560

27o 460 1 880

370 570 1 280

640 1 030 3 16() 

Fl costo de InversIon para la unidad SCOT corresponde & l 100% 'aé1 costo de . la un¡ Id Clau, qué, lo precede, en el tipo artadído. El SCOT Integrado cuesta 75%, apr,,x. 
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Para el proceso IFP, en 1974, una planta prucesando 3. 7 MMsefd, contenLe-n

do 1. 9Z mol de H 2 S + SO 2' con una eficiencia del 807 costaba en Francia, exclu

yendo costos de licencias e ingeniería: 1. 38 MM de F. F. 

El proceso Westvaco, comparado con otros similares, ha re,; ultado más bara

to, segun ciertas publicaciones. Los costos son insensibles al grado de rectip l
raci6n de Azufre, debido a la alta actividad del carbono que utiliza. Costos - 

característicos se muestran en la Tabla 6. 6 - 

TABLA 6, 6 . Costos de Inversidn y Operacionales para una unidad combinada con
un Claus, de capacidad 400 Ton/ dia. ( Ref. 14 ) 

Azufre recobrado

Westvaco Global

97. 37 99. 9Z

Inversion Costos Operacfon

1 1 $ US/ ano

760 Goo 350 000

En la Tabla 6. 7, se muestra un resumen de los costos de la aplicacL¿n de

un SFGD a gases de chimenea de una refinería y gases de salida de un Claus. 

El so 2 recuperado en la unidad SFGD, se une con el ácido sulfhfdrlco que

sale de la refinería, para alimentar a la unidad Claus. Parte del H 2 S se con— 

vierte a SO2 y el S02 adicional del SFGD, ahorra consumo de energía para el al

re de CuruljusL16n. ti gas de salida del Claus se Incinera y se envra a la un¡-- 

da SFGD. ( En esta tabla el costo del Claus no se incluye). Se supone que H 2 5
se i ncuentra disponible en la re5inerfa. Se exponen 3 casos, suponiendo un cru

do con 3. 5Z de S. Dos de los casos representan el tratamiento de gases de com- 

busti6n producidos al quemar 150 000 Tonlaño de dicho combustible, reduciendo, 

el contenido de S a 1% y 0. 35% respectivamente. El ler. caso corresponde a"' - 

500 000 Ton/ año con un nivel de S de 1%. Se producen 29 000 Tonlaño de S en los

2 primeros rasos y 97 000 en el terrero. 
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TABLA 6. 7 . Aplicación del proceso SFGD a una refinería. ( Ref . 16 ) 

Casos

Horas operací6n - 8 0OO/ aflo

Base

3 050 3

Combustible, Ton/ áño 150 000 150 000 150 000

Producci6n 5 total Ton/ dho 34 200 35 000 114 000

á de S recuperado SFGD Tonla7ño 5 200 6 000 17 300

Z de desulfurizact6n 75 90 75

rquivalente de azufre en 1. 0 0. 35 1. 0

combust ib le,% 

Inversidn, $ 1 000

Secci6n del aceptor 3 050 3 200 8 100

Recuperaci; n de SO 2 1 100 1 250 2 550

Inversion TOTAL 4 150 4 450 10 650

3
Costos OperacLonales, $ 10 / aho

Servicios 200 245 660

3
llidrigeno, SOc/ 10 sef 150 210 500

Renovación de aceptor 75 126 267

Mano de obra, mantenimiento 327 345 717

Gastos fijos, 22% invers¡¿ n 913 979 2 396

Costos de Operaci¿n TOTALES 1 655 1 905 4 540

ton de combustible 11. 10 12. 70 9. 08

tan de S adicional 320 318 262

1barríles de combustible 1. 60 1. 80 1. 30

197 - 



Para el proceso de Alúmina Alcalina, en la fig. 6. 5 , se puede ver la

varlact6r de los costos netos de operactin, como funcl6n del precio del azu- 

fre. 

w

loo 5- 

5

3

aj

0 lo 20 30 so

Ganancia neta por producto
US/ ton

Fig. 6. 5. Costos de operací6n para AltImína Al- 
calina ( 3) 

Finalmente, no se trata tanto de saber en que consisten los costos de u- 

na ínversGn, sino de saber, mas bien, como se pueden pagar. Evidentemente, la

recuperaci6n de S no es un prospecto alentador, para economfas algo cortas de

dinero. Muchos ingenieros conocedores de este campo, opinan que los problemas

técnicos pueden resolver,;e; lo que presenta un ret(, es Pl financiamiento de - 

estos sistemas, sobre todo p( rque el ROI, ti es llamativo. 
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El consumo unitario de servicios, es algo que esta íntimamente ligado con

los balances de materia y energIa de una planta. Los servicios que se utilizan

en plantas productoras de azufre, son en general los mismos que en las otras - 

Industrias químicas: agua, combustibles, vapor, electricidad y aire de instru- 

mentos. Sin embargo, dependiendo del proceso, se necesitarán agentes químicos

como catalizadores, soluciones absorbedoras, etc. los cuales, aunque la mayoría

de las veces son regenerables, presentan un costo extra cuando hay que reponer - 

Los. 

Para varios de los procesos que hemos analizado, y siguiendo los lineamien

tos del Capaulo 3 y 6, el consumo de servicios lo presentaremos a manera de e- 

jempLos para casas determinados. 

EJEMPLO 7. 1. Balance de vapor para el ejemplo 6. 3 . En la caldera del Claus se

genera vapor de 150- 300 psLg normalmente. Este se usa en una turbina de vapor - 

preqión de salída del mismo 40 psíg), para operar el soplador de aire a la cá- 

mara de combustiin. El vapor de la salida de la turbina se manda a los rehervi- 

dores del strípper de mina, en donde suple 40~ 50% del requerimiento de vapor. 

El primer condensador produce tambien vapor de 45 psíg. Los otros condensadores

producen un vapor de baja presión, y el ultimo puede producir un vapor de 20 -- 

psig o sino actuar como precalentador del agua que se utilizará para producir

va po r. 
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EJEMPLO 7. 2 . En una planta de absorcion con amina se utiliza una solución a- 

cuosa al 20Z en peso de monoetanolamina, a una relaci6n de 3 moles de MEA/ mol

de gas ácido. La relacion de regeneraci6n de 1. 2 lb de vapor/ gal¿n de amina. 

Re f . 41 ) 

EJEMPLO 7. 3 . En el proceso de Alúmina Alcalina, para un gas de chimenea con- 

teniendo de 2000- 5000 ppm de azufre, el consumo de absorbente es 2. 51h1l 000

pies cGbicos de gas. ( Ref. 42 ) 

EJE14PLO 7. 4 . El consumo de una planta Sulfreen con catalizador de al¿mina, - 

manejando 3. 73 MMscfh de gas proveniente de una planta de recuperación de azu- 

fre con 95% de eficiencia es. 

Electricidad 650 Kw

Agua ( BFW) 8 gpM

Combustible 0. 35 MMsci7d

Vapor de 70 psig se produce dentro de L. B.; el gas a la salida contiene 2 000- 

2 500 ppmv de S. ( Ref. 13 ) 

EJEMPLO 7. 5 . Ser-víctos para el ejmplo , 3. 7 que ya vimos, ver Tabla 7. 1

TABLA 7. 1. Consumío de servicios para diversas combinaciones de Clatis- Trenc<-)r-, 4

Caso

Combustible

gaseoso

M,; cf d

Hidr6geno

Mscfd

Electricidad

Kw

Vapor, 

Producido

lb/ h

ConsumIdo

A 48. 41 71. 03 165 10 588 4 750

3 53. 20 79. 22 169 10 770 5 000

C 61. 39 92. 87 174 11 130 5, 440

D 71. 48 106. 54 180 11 500 5 900

E 85. 82 125. 67 190 12 100 6 610

F 148. 39 177. 57 227 14 030 9 050



EM14PLO 7. 6. El proceso Wellman - Lord consi- 50 000 BTUIlb de 5 producido. El

Al ( carbonato fundido) 28 000 BTU/ lb de S. El proceso IFP consume cantidades

de electricidad y calor comparables al Wellman -Lord, sin embargo el consumo de

vapor de agua y agente reductor es menor en este último.( Ref. 19 ) 
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VIII C 0 N C L U S 1 0 N E S Y R E C 0 M E N D A C 1 0 N E S

Después de haber estudiado y rev-isado cada uno de los procesos y de acuerdo

al planteamiento seguido a lo largo de este trabajo, podemos sacar las siguien- 

tes conclusiones - 

1. Tomando en cuenta la manera en que se clasificaron dichos procesos tenemos - 

que. - 

Para los procesos llevados a cabo en estado gaseoso, encontramos que el Re- 

dox Catalítico, Sulfreen, Westvaco y CBA están dise5ados para operar a la salida

de un Claus o donde la temperatura de los gases es baja, por lo que resultan ser

mas económicas, pues no es necesario que la alimentación sea enfriada, no desper

diciando así energía. Su eficiencia está por encima del 90% y en combinación con

un Claus se llega hasta 99% de rendimiento. 

En este mismo grupo, el Redox COISO 2' AIGmina Alcalina. Resox, SFGD y Allíed

Chemical se utilizan preferentemente para corrientes gaseosas mas calientes, co- 

mo gases de combustión. Tienen la ventaja de que se aumenta la eficiencia de recu

peraci6n de calor al no reducir la temperatura del gas. Por otro lado, el hecho — 

de que se opere a temperaturas cercanas de los 1 000% requiere de mejores mate- 

riales de construcción. control mas estricto, obreros mejor capacitados, etc. To- 

do lo cual aumenta el costo. 

En lo que concíerne a los procesos en fase liquida principalmente, tenemos - 

que el factor determinante es la soluci6n absorbente o catalizador que se utilice, 

ya que todos estos procesos requieren enfríamiento de la corriente gaseosa para

evitar pérdidas de reactivo por evaporación v/ o degradación del mismo. Parecidos

son el BuMines Citrate, Ciaminarco- Vetrocoke, Stretford y sus similares, en que u- 
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tílízan portadores de oxígeno. Son muy eficientes ( mayor de MO) son simples

en su díseño y manejo, pero no muy econ6micos, pues la regeneraci6n del reacti

vo no es lo suficientemente efectiva y dado que es muy activo, ocurren reac- 

ciones laterales indeseables. 

Procesos como el Wellman -Lord, Alkazíd, Beavon y Cleanair trabajan en

combínaci6n con unidades Claus, pues no son métodos de conversi6n, sino téení

cas de concentraci6n de reactivos. Aumentan también la eficiencia de un Claus, 

trabajando en conjunto. 

2. Las variables importantes que limitan cualquiera de los procesos son.- 

Composíci6n del gas alimentado, tamaño de la planta, número de reactores, 

temperatura del efluente del último condensador y método para disponer del e— 

fluente gaseoso. 

La variable mas importante es la composicion del gas alimentado, de la cual

se derivan las siguientes condiciones: concentración alta de amoniaco. concentra

cí6n alta de hidrocarburos, alto contenido de agua, presencia de CO 2' cantidad - 

de aire alimentado; las cuales tienen como consecuencia disminuir la eficiencia

de operací6n, aumentar el consumo de energético, contaminar el catalizador y o— 

tras mas. 

3. Las bases de diseño utilizadas en la realizaci6n del balance de materia y e— 

nergia son para diversúb uabus; 

Composici6n de la alimentaci6n, combusti6n del gas, tiempo de residencia en

el horno, temperatura de alimentaci6n a los reactores, esquema 6ptimo de recalen

tamiento, tiempo de residencia en los reactores, temperatura de condensari6n del

3 y separaci6n del mismo arrastrado por los gases. 

1. En lo concerniente al equipo, material de construcci6n y catalizadores encon- 

tramos que.- 
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El diseño es muy simple, las calderas son de tipo carcasa y tubos; lo mío

mo que los candensadores parecidos a un generador de vapor de baja presi6n; los

abosrbedores, en plantas de mediana capacidad, con una malla eliminadora de va- 

por de 5 a la salida es suficiente. 

El material de construcci6n por excelencia es acero al carb6n, exceptuando

algunas partes en que se utiliza acero inoxidable, además del aiblamiento. 

El catalizador mas comGn es alúmina, el cual es activado con diferentes me

tales o sales metálicas: Cobalto, Molíbdeno, Carbonato de sodio, etc. 

S. Las tres variables que es necesario controlar básicamente son. - 

La relaci6n de H 2 S/ SOV la temperatura de entrada al reactor catalítíco y
la temperatura de salida del gas de los condensadores. 

6. El costo de las tecnologías no se puede comparar directamente, simplemente. 

Hay que considerar tambien los efectos potenciales en el medio ambiente, por el

uso extensivo de estos procesos y variaciones en los estándares de control de e

misiones, ast como el problema de vender la gran cantidad de producto involuera

do, el tipo de energético utilizado, catalízadores y agentes quTmicos neceBerírva

además de la inversi6n inicial en equipo e instalaciones. 

La alternativa de producir hidr6geno a partir de H 2 S, además de azufre, re- 

sulta intrigante, por los beneficios que representa, ahora que el interes en el

mismo ha aumentado: 

2 H S --- p 2 H + — S
2 2 x x

Se está investigando sobre la factibilídad de hacer esto a escala comercial. -- 

Ref. 43) 

Otra alternativa es la cooperaci6n en el procesamiento e intercambio de co- 
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rríentes entre refinerías y plantas generadoras de energía, o en general com- 

bínaciones de instalaciones de desulfurizaci6n, lo que significará en algunos

casos un ahorro considerable. 

7. Los principales servicios utilizados son los clásicos. - 
J

Electricidad, agua, combustible, vapor ( parte del cual es producido dentro

de límites de baterfa) y los agentes químicos y catalízadores necesarios. 

Por lo anterior se concluye que es imposible recomendar algGn proceso co- 

mo el mejor, que cada proyecto especifico se debe analizar en forma casuístíca, 

pues la eleccí6n de un proceso adecuado dependerá de los requerimientos y posi- 

bilídades de cada caso. 

Finalmente, puede decirse que la recopilací6n de datos e informaci6n que

encierra el presente trabajo resultarán Gtiles en el estudio preliminar de al- 

ternatívas factibles, para cualquier proyecto particular dado. 
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