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INTRODUCCTION

En la Gltima década se ha enfatizado y exigido la promulgacidn de leyes
de proteccin del ambiente. El azufre, ha sido una de las impurezas mas casti
gadas, ya que se le atribuyen efectos altamente tdxicos. Esto, no obstante el
hecho que, no se acepta universalmente una relacién entre la exposicién al --
diéxido de azufre y enfermedades. Se reconoce que este gas es tOxico, pero no
se sabe a que concentracifn, ni durante cuanto tiempo. Hay quien piensa que los
limites fijados son demasiado bajos y que el cuerpo humano resiste mas cantidad
y por mas tiempo. (Ver Tabla 0.1, Ref.l).

Del mismo modo, hay quienes creen que el efecto del diéxido de azufre --
(502) en la vegetacidn 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 0.1-0.3 ppm; sin embargd. otras opiniones dicen que el SO2 es necesario para
la nutricidn del vegetal y que resulta inconveniente encarecerlo.

Aceptando de cualquier manera, que el 502 presenta un peligro real, ;qué
podemos hacer al respecto? Es evidente que la concentracidn permisible de azu-
fre en el efluente determinari la creacidn de plantas recuperadoras del mismo,
pero conviene asimismo reflexionar en otros aspectos que se encuentran ligados,
como el beneficio obtenido por el producto, la sacrificacidn de costos en favor
de la proteccidn del ambiente, el hecho de que se encuentren todavia nuevas --
fuentes de crudo amargo y la creacidn de nuevos y diversos procesos para dismi

nuir el contenido de azufre de gases de refineria.



TABLA 0.1. Estindares de niveles miximos permisibles de &xido de azufre. (Ref. 1)

En los Estados Unidos

Concentracién

Estandar

Primario

Secundario

En el estado de Texas

Flujo de gases de chimenea
1b/hr

PCM
500

000
000

En México

Absorbedores
Chimeneas

En Canada

ppm

0.03
0.14

.02

1
5]

o Cc o

Descripcién

Media aritmetica anual
Durante 24 hrs. mdximo una vez al ado

Media aritmetica anual
Durante 24 hrs. mdximo una vez al afio
Durante 3 hrs. miximo una vez al afio

Conc. a nivel cero

Tiempo muestreo ppm
5 min 0.35
1 hora 0.15
1 dia 0.05

0.013 - 0,054 ppm
0.004 -~ 0.033 ppm

Mdximo permisible en un dfa: 0.1l ppm

Media anual:

En, Japon

Media anual:

En Alemania

Media dlaria:

0.02 ppm

0.05 ppm

0.15 ppm



Para lograr la utilizacidn del producto se ha considerado la fabricacidn
de 3dcido sulfirico (HZSOA) y azufre puro (S), aunque las perspectivas que ofre
ce el mercado para este {iltimo no son muy alentadoras (Ref. 2). El efecto de =
fluctuaciones en el mercado, hace imposibig calcular realmente la recuperacidn
de la inversidn, basado en el valor de venta del azufre. La mayoria de los ope-
radores utilizan una base muy baja de recuperacidn ($/ton de S producido), reco
nociendo que mientras mas se obligue a la desulfurizacién del ambiente, la situa
cidn del mercado empeorari. Sin embargo, la recuperacién del azufre tiene la ven
taja de ser un producto ampliamente utilizado como reactivo de base, comerciali-

zable, ficil de almacenar y de transporte mas econdmico. Ver Tabla 0.2.

Tabla 0.2. El1 problema del mercado.(Ref.2)
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Realmente, 80lo si el costo de una cierta calidad smbiental se mamtiene 2
un nivel aceptable, la misma se mantendri. A menos que la inversidén sea compewn—
sada con otras facilidades o reducciones, para evitar el cierre de pequeiias -
plantas (plantas hidroeléctricas o termoeléctricas de pequeiis capacidad). La -
necesidad urgente de energéticos y al mismo tiempo de salvaguardar el ambiente
presenta un complejo problema econdmico-energético-ambiental que es inminente re-
solver.

En afos anteriores la desulfurizacidn no era muy comun puesto que, se po-
dia conseguir crudo de bajo contenido de 8, lo que dejaba otraa.alternatlvaa. -
desgraciadamente este ya no es el caso.

Se debe hacer notar que las refinerfas en un pasado, se consideraban res-
ponsables de las mayores emisiones de 502, en realidad contribuyen relativamen
te poco (ver Tabla 0.3)." Casi todos los procesos de una refinerfa generan gases
conteniendo &cido sulfhidrico (HZS) o compuestos sulfurados de peso molecular -
variable. La mayor parte son generados en cracking térmico y catalftico, hidro-~
desulfurizacién e hidrocracking. Los gases producidos se utilizarfin posteriormep
te como combustible, por lo que es conveniente qdita} el azufre que contienen -
con anterioridad. Existen ademas los gases de combustidn de hornos y calderas -
que contribuyen a las emisiones de las refinerfas.

El crudo varia significativamente en su coulenido de azufre, por lo tanto,
el esquema del proceso de recuperaciSn de &ste, debe estar capacitado para mane-
jar el miximo de azufre contenido en las emisiones del procesamiento de cualquier
crudo.

La decisidn sobre el mejor proceso depende de las caracterfsticas de la co

rriente gaseosa y de la interrelacifn de factores técnico-econdmicos exclusiva



TABLA 0.3 . Estimacidn potential de emisiones anuales de dioxido de

azufre en los Estados Unidos (millones de ton.)Ref. 3

1970 1980 1990 2000
Plantas generadoras de 18.6 37.4 43.4 39.4
electricidad
FPundicidn de metales 3.7 4.1 &S
Refinerfas de petrbleo 1.4 1.2 0.9 0.8
Productos de combustion (de
petrdleo exepto combustible) 5.3 7.1 9.6 12,7
iscelaneos 5.2 4.0 3.2 2.7
Total 34.2 53.8 6l1.6 60.6

de cada situacin. Las exigencias ambientales nos empujan a lograr para las reac
ciones involucradas conversiones cercanas al 100%, es por esto esencial obtener
conversidn midxima a costo minimo.

El objetivo de este trabajo es hacer una recopilacidn de los procesos exis-
tentes para la obtencidn de azufre a partir de gases de refineria, analizando -

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

-



I PROCESOS EXISTENTES

jSe utilizan principalmente dos productos como materia prima en las
plangas recuperadoras de azufre: didxido de azufre y acido sulfhidrico. La
fuente principal de 502 es el procesamiento de corrientes ricas en HZQ, el
cual a su vez, ha sido generado durante procesos de endulzamiento, desulfu~
rizacidn, etcii

LP“ corriente de st puede ger, ineinerada (produccidn de 802) o envia-
da a una planta productora de azufre directamente. NDe cualquier forma cada
uno de estos procesos, resultari en emisiones de nzufrc.l

En plantas de recuperacidn de azufre, como se verf mas adelante, el
proceso Claus es la operacién primaria de recuperacién. Con algunas modifi-
caciones, este proceso puede tratar gases icidos en un amplio rango de con~
centraciones (5-1007 mol). Ademas el Procesc puede disefarse de manera que,
la presencia de impurezas: hidrocarburos, amoniaco, etc. no tenga un afecto
dafiino en la calidad del producto, ni en la operacidn de la planta.;

Lfeneralmente los gases salientes de una refineria contienen ademas del
Hzﬁ, productos como mercaptanos, disulfuro de carbono, sulfuros de carbonilo,
en lo que concierne al azufre. Ver Tabla 1.1 . Estos pases se tratan tipica-
mente, con un absorhente, como aminas para recuperar el "29 principalmente,
El estandar de contenido de acido sulfhidrico para los gases de refiner{s

que se utilizaran como combustible es 0.1 gr/dscf. El st que asl se ha con-

centrado, sera materia prima para la planta productora de azufre. (Ref, 4 )

\fl azufre, elemento que nos interesa, puede existir en gran numero de es-

tados de ox’dacion. Tualquier proceso que lo involucre pasara a traves de esta

- 10 =~



TABLA 1.1.Fuentes de emisidn de SO, en refinerias.(Ref. 4

- g
Operacion

Destilacion atmosferica

Destilacién a vacio
Hidrodesulfurizacidn
Nafta
NDestilado

Residuos

Reformado catalftico

Cracking catalitico (FCC)

Isomerizacidn

Alquilacién
Planra de Hidrdgenn

Generador

§§ 'S' es el porciento de azufre en el combustible quemado

Fuente de emisidn

Horno de comb. directo
Horno de comb, directo y
fraccionaépra

Sistema de vacio

Calentador de proceso
Pegeneracibn catal{tica
Calentador de proceso
Regeneracidn catalfitica
Calentador de proceso
Calentador de proceso
Regeneracién catalitica
Horno de precalentamiento
Regeneracién catal{tica
Caldera

Calentador de proceso
Regeneracidén catalitica
Rehervidor del agotador
Calentador

Combugtion de combustible
=

§ Calculado en hase a un diesel con 0.3% de S

)
Factor de emigidn

2 81bs/ 1000 scf §§

? Silbs/1000 scf §§

47 1bs/1000 gal comb.§

47 1bs/1000 gal comb.§

2 Slhs/1000 scf §§
525 1bs/1000 bbl alim,®
525 1bs/1000 bbl alim,°®*®

47 1bs/1000 gal comb.§

2 Slbs/1000 scf §§
2 S1bs /1000 acf §§

0.3 1b 502/106 BTU &

® Tipico para las unidades PCC. Rl factor depende del contenido de S en la ali-

mentacidén

& Calculado en hase a un diesel con 0.

"

- 11 =

Fste factor deberd ser ajustado por el contenida de S del combuatible extra

6, .
% de S, siendo menor al standar 0.8 1hS0,/10 BT



escala de oxidacifn. Ver fig. 1.1 .Los estados de oxidacién mas coemnes sca

=2 (1,8), O (5), +4 (S0,) y +6 (S0,):

Fig. 1.1 FSCALA DE OXIDORREDUCCION PARA EL AZUFRE ( 2)

Principales formas Fstado de Principales formae

de S en el efluente Oxidacién de S recuperado
N
3 +6 -’HZSO‘(NH(‘)?SO‘
4 CISO&
A {
i
©
g S0,
o
al 1 TN +4
& | B
v
g g ‘F‘/Azufn
ol -
OJ’ : /// -2
H,S ,PSH
R3S,C08,CS, '

Fl estado de oxidacidn a la entrada de lc< procesos es por tanto -2 y +4,
para la salida 0.)

LL: interconversion de =2 y +4 hacia 0, parecer{a ser algo muy simple, es
decir que, snlamente poniendo el agente oxidante o reductor apropiado, la reac-
cién se llevaria a cabo en la direccién adecuada. Este es rara vez el cm.:\ll
resultado total puede ser de 44 a 0, pero el camino seguido indirecto, por ejon—
plo +4, -2, N como en el caso de Reavon. s

La naturaleza de los agentes oxidantes y reductores tamhien varia ampliamen

L~

te; HLS es en si unh apente reductor, lo mismo que el Soz es un agente oxidaﬁtej

- 12 -



Fntre los agentes reductores que se utilizan mas comunmente se encuentra el

L.

hidrdégeno (proveniente de gas natural reformado)que puede dar S (0):

m, o+ b 2H20 RS

aunque a veces, la reduccion se efectia hasta el estado de oxidacidn -2:

502 + JHZ - “25 + 2“20

Otros agentes reductores son el mondxido de carbono O, gas natural FHa,
los cuales tienen el inconveniente de favorecer la formacidn de compuestos
indéseahles.

-Portadores de oxigeno: compuestos que tienen la facilidad de transferir oxi-
geno a las especies que se van a oxidar con la ventaja de que pueden ser rege-
nerados en un proceso de reciclaje. Fatos compuestos son.lou que actuaran como
agentes oxidantes, Pueden ser de tipo organico, o sencillamente el aire, agente
oxidante por excelencia, aunque tiene la deaventaja de diluir las concentracio-
nes de los productos de combustion por la presencia de inet:es:x

Lpna clasificacidn muy general de los procesos, es separarlos de acuerdo al
estado fisico en que se realizan; principalmente procesos en fase gaseosa y pro
cesos con una fase liquida al menos,

Los procesos en fase gaseosa tratau pensralmente de una reduceion global
hasta azufre 0, Los procesos en fase solucién se caracterizan por tener al me-
nos un £aso importante en fase acuocsa. |
Lfata la reaccién de Claus, en general se lleva a caho en fage gaseosa, aun

que el hecho de que se utilice un catalizador, hace del mismo una fase heterogé

nea. Fxisten asimismo procesos que utilizan la reaccidn de Claus en solucién.\

= e



LLos procesos en fase acuosa, se utilizan prefersutemente en gases com Bajo
contenido de "25 (menor 1.5 mol) y cuando la produccidn mixims de azufre es
del orden de 10 - 15 LTPD.

'n ejemplo de estos procesos se muestra en la fig. 1.2 en la cual se lle=
va a cabo sbeorcidn del HZS en una solucidn ligeremente alcalina conteniendo ua
portador de oxigeno. La regeneracién de la solucidn se hace por oxidacidm eon
aire, el cual actua al mismo tiempe como agente transporrista del § formade. Es
te es recogido en la superficie como una espume, se filtra o centrifugs y se

seca, quedando un polvo finamente dividido./!

espuma de azufre

gas @
dulce
& solucion
L
3- §"§ azufre
a 2 z .
gas 3 1 .ln tre
acido

solucion [Facultad de Qufmice

id
SELqEda Tesis Profesional
Figura 1.2. Absorcion liquida/oxidacion (Ref, 5 ) Margarita Aguilar §

l/Otraa subclasificaciones pueden ser: absorcifn en seco/conversidn catsif-

tica, absorcién l{quida/conversién directa y absorcidn liquida/oxzidacién (como

en el ejemplo que acabamos de citar).(Ref., 5 ).
(Los procesos de absorcidén en seco, utilizan para ello oxidos de metal o
carbon activado. Pl 4xido de metal captura al s0, transformindolo enm el suifs~

to correspondiente, éste es regenerado con un agente reductor y la corriente

- 14 -



rica en S0, se alimenta a una planta clasica de produccion de azufre. Ejemplos

de procesos de este tipo son el SFGD y el CBA, que se describiran con mas de-

talle posteriormente.

Una clasificacion real es dificil de realizar, ya que muchos de los pro-

cesos son una combinacidn de todas las posibilidades, por lo que la diferen-

ciacién

Beavon,

dista mucho de ser neta. lLa importancia de estos procesos (Alkazid,

Cleanair) se basa en la manera particular de combinarlos y las altas

eficiencias que pueden ohtenerse de acuerdo a las modificaciones empleadas. )

Los criterios de diseno bésicos de estos procesos son:

1)
2)

3)

4)

6)

7)

Instalaciones amplias; inversisn Y costos operacionales bajos.

Ee deseable que se pueda regenerar el reactivo Importante (catalizador);
la no-regeneracién es costeable solo 81, se dispone de un reactivo muy
barato y en gran cantfdad. Ademas el producto de desperdicio no debera te
ner problemas para desecharse, no contaminar el ambiente nil el agua. Por
otro lado, log productos secundarios pueden ser rentables.

El tiempo de reaccién deberi ser bajo, para evitar reactores grandes.

La cafda de presidn en el reactor debe ser pequena. Una cafda de presion
de 25 pulgadas de HZO, en un reactor a 150°C, corresponde a una pérdida

de energfa de 4,600 CV.

} La operacion debe ser relativamente eimple, ya que estos procesos estdn

zeneralmente conectados a procesos continuos.,

Debera cumplirse con especificaciones locales de contaminacion, es decir,
no permitirse emision de cantidades significativas de SO3 ni HZS'

El proceso no debera interferir con el disefio normal de plantas ya esta-

blecidas, de preferencia.

. 15 ~
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Es el cumplimiento del punto 6, arriba mencionade, el cusl ha provocade la
creacion de otros procesos, especiales para el tratamiento (desulfurizscién) de
los gases de salida de plantas productoras de azufre.

Aun y cuando, la cantidad total de compuestos sulfurades, originsda de uai-
dades Claus, es pequefia (del orden de 7 000 ~ 12 000 ppmv), comparada con la; emi
siones originadas por cembustibles quemados, la desulfurizacion de estas emisio-
nes ha recibido shora especial atencida, por las siguientes razomes:

1) Las unidades Claus, se estan volviendo fuentes importantes de emisién,
debido a la exigencia de que los productos derivados del 'petréleo y ga-
ses combustibles contengan menor cantidad de azufre, mas el aumento en
el consumo de &stos, lo que resulta en el aumento de capacidad de dichas
plantas.

2) La concentracifén de compuestos sulfurados em el gas de salida, es mayor
comparada con la de los gases de combustidn de plsantas generadoras.

Los procesos para la desulfurizacién del gas de cols de estas plantas, se

clasifican en dos:

L—Proceso. Claus a baja temperatura.- consisten en la continuacion de la
reaccion del mismo, a temperaturas que favorecen mas el equilibrio termodinami-
co. Bajo la temperatura de rocfo, pero por encima de la de solidificacifn.

-Procesos de concentraclén/conversion.- primero convierten todo el azufre
presente a acldo sulfhfdrico, 1o aislan concentrandolo, para despues comvertir-
lo a elemento azufre; el proceso de conversion puede ser intrfnseco al mismo o
se puede reciclar a la planta ptinclpal.j

[,Ejenplos de procesos que fueron desarrollados con este propSsito son: el =~
Beavon, SCOT, Aquaclaus, Sulfreen, IFP, ASR Sulfoxide, Citrato y otros. La com—
binacion de estos procesos conm el de Claus (Claus-Beavon) da eficiencias globa-

les mayores al 992.&

216 -



PROCESOS EN FASE GAS

\CLAUS \
1

| La manera mds comin para la produccidp del elemento azufre a partir de
gases de refinerfa ha sido mediante la utilizacién del proceso de Claus modi-

ficado, el cual se basa en la reaccidén del mismo:

HZS + 3/?(02) - SO2 * H20

ZHZS + 802 -—-» 3/1(S))+ 2H20

3,5+ 3/200)) --= 3/3(S;) +3H,0

-Historia de la tecnologfa: El proceso original de Claus fue desarrollado en
1890 e fnvolucraba la oxidacidén en fase gaseosa del acido sulfhfdrico con ai-
re sobre un catalizador de bauxita o de fierro, en un solo reactor, de acuerdo

a la sigufente reaccion:

st + 1/2(02) -—— S 4 Hzo

El primer paso hacla adelante significativo fue hecho hasta?1937 por 1.G.
Farbenindustrie. En vez de quemar el HZS directamente sobre el catalizador, un
tercio se quemaba por completo hasta diéxido de azufre, en la c@mara de combus-
tion de una caldera.

ivsteriormente Gamson y Elkins contribuyeron con valiosa informacién como:
termodinamica de la formacion de azufre, procesos de cdlculo del equilibrio y
datos del rendimiento de la oxidacidn de HZS y COS.

Actualmente la tecnologf{a de la generacidn de azufre se resume en general,

en unidades que contienen un horno en el cual se produce azufre, de forma no-ca-

=17 -



talf{tica a partir de la combustiém de aire y nzs. el horso esta seguide da uma

combinacion de reactores catal{ticos y condensadores para recupa@raz @mas asufre.
(Ref. 6 ).

-Aplicacidn: para la conversion de acido sulfhfdrico en asufre de alts pureza.
-Descripcién: el proceso Claus se basa, como ya hemos mencionade anteriormente,
en la combustidn de sulfuro de hidrégeno bajo condiciones escrupulosamente con-
troladas, para lograr una relacidn de BZS/SOZ de 2 a 1 en los productos de com~
bustién y subsecuentemente hacerlos reaccionar em lo que se cemoce como regctor
térmmico, donde se logra un 50-70% de la coaversidn total de la planta. Las prin-
cipales reacciones que ocurren ea el proceso de combustion sonm: (T=980~-1200°C)
H,S + 3/2(02) -- S50 * H, O

2 2 2

2,8 + SO, --> 3/§5, + 28,0

donde la 'j' representa las formas moleculares posibles del vapor de azufre. B~
xisten sin embargo en esta regién de alta temperatura, muchas otras reacciones

que se realizen por un mecanismo de radicales libres, de las cuales son sjemplo:
st + 0, =--» HO, ¢+ HS*

st -- HS* + *H

He + st ——gp HSe + Hz

HS- + o, =--+ SO + +0H

2
«OH <+ HZS —-— H20 + HS-
«OH + mz - HZO + 0z
SO + 02 —-— 802 + O
o0 + HS —» *OH + -SH
sO + O --» S0;
SOé — 502 + hv

<18 -



SO + SO - 5,0

s + S - 8
so, + 0 -+ S0,
so + 0, --» S0,
so, + Hy -+ S0, + HO0 (g, ;)

Los gases callentes producidos por la reaccion se enfrfan 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, &stos entran al primer reactor o converti-
dor catalftico 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 producira aun mas azufre, Dependiendo de la concentracidn de
823 en la alimentaci8n, se utilizarin una o mas etapas catalfticas y se escogerd
el catalizador adecpado; eflciencias de conversidn cercanas a 98% pueden lograr-
8e.

La reaccién principal que ocurre en los catalizadores es la de st y SO2 pa-
ra producir azufre.Esta reaccién es exotérmica y como los reactores son adiabati-
cos, !a temperatura de los gases fira aumentando, y el recalentamiento necesarlo
sera menor.

Puede demostrarse con la estequiometrfa de las reacciones involucradas que,
no importa el grado de conversidn del HZS en las reacciones de combustidn, siem-
pre se requerira aquella cantidad de ox{geno que reaccionara con un tercio del

st en la alimentacidn para convertirlo a SOZ’
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‘
El gas, despues de pasar por el ultimo condensador, se pasa por un tanque

separador con malla, para asegurar que no se plerde azutre y de ah{ se manda a
)

incineracion. El azufre se almacena en un pozo si se encuentra como liquido,

en almacenes, segun su forma de presentacién. Ver fig. |.T(§

La cantidad de ox{geno necesaria para la produccion de 502, puede ser ana-
dida al total de la corriente de alimentaclon, en cuyo caso la planta se cono-
ce como sistema 'once-through' (0T); o, el ox{geno puede mezclarse con solo un
tercio de la alimentacién y los dos tercios restantes bypasearse alrededor de
la camara de combustion, en este caso la planta se disenara con el slstema
'split-stream' (SS) o '1/3-2/3'.

En el sistema OT se forma una cantidad consfderable 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 cantldad de alre y en ambos
casos, los productos resultantes de la combustién tendran el mismo radio de 2
deﬁ HZS/SOZ.

“—ﬂ{ En general, el OT da la eficlencia global mas alta de recuperacion de S,
si''el mismo se condensa totalmente antes de entrar al primer reactor cataliti-
co. Este esquema permite asimismo el maxime aprovechamiento del calor generado
a un nivel alto de temperatura. Sin embargo, cuando la alimentacion contiene
pocc HZS (menor de 20-25Z) o que es poco con respecto a los otros constitu-
yentes inertes (principalmente COZ)' conviene mas el sistema SS, pucsto que
resulta muy diffcil mantener la combusti8n, debido a una temperatura de flama
muy baja.

Con el método SS, esto no sucede, pues no hay exceso de inertes en la a-
limentacidn que diluirfan el calor de reaccion, consecuentemente, la tempera-

tura se encontrara varios clentos de grados por encima de la temperatura que



se lograr{a, utilizando el otro slstema. Sin embargo, mo deberd &ng ds con~

siderar la alternstiva de precalester st gas en ¢l sistems OT.

Los tipos y cantidades de hidrocarburos que entrem al quemador, tienen um
efecto en el contemido de csrbono y el azufre formado. Los arométicos ¥ las
olefinas forman carbon mas fic{imente que las parefinas.

La configuracién del SS, permite que 2/3 de la corriente bypaseen el hor-
00 y por lo tanto la cantidad de carbon formada eg menor. El carbon e el res~
ponsable de la contaminacién del catalizador y de el oscurecimiento del szufre,

La formacién de productos indesesbles camo t:!’»2 Y COS 25 también fumcifn
de los hidrocarburos, de nuevo el sistema SS conviene mas, pues disainuye la
formacién de estos.

En general, s{ se va a emplear un lecho catalitico, e}. dise®o OT debe es-
cogerse en comparacitn con un diseio SS que utilice solamente un lecho catal{-
tico. El1‘dlseso del $S con un solo lecho dari w rendimiento neto de 821, debids
a que todo el azufre formado se formd en un solo paso catalftico.

Bn contraste, el OT incluye dos pssos de formacida de azufge., Las
elas cotl're.pmdlenteu al primer paso, o ses, al térmico es de 603 y al catalf-
tico ea de 65%. En consecuencia, el OT es aproximadamente 43I mas eficiente que
el SS: 607 + .65(40) = 86 Z.La diferencla de rendimiento en los reactores se
debe a que en el OT hay un poco de asufre a la entrada del resctor. Ver figs.
1.4 y 1,5,

Bl numero Gptimo de pasos de conversién, resultard ser un balance entre el
costo de la lnversifn y la eficiencia lograda. Con tres pasos ca:nl(t!cﬁ. g
planta es capaz de lograr una eficlencis de 972, la adicién de wm cuarto uu:u

nos dara eficiencias encima de 99%. (Ref. 7 b)
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Las condiciones de operacidon para cada reactor debemn seleccionarse de forma
a que todo el azufre formado se encuentre siempre en estado gaseoso, como vapor,
es decir, que la temperatura de la mezcla de reaccidn este por encima del punto
de roclo del azufre. Si llegdsemos a violar esta regla, el catalizador se desac-
tivara por contaminacion con azufre adsorbido.

Para promover la reaccidn, es que existen las etapas de separaciém del
azufre en los condensadores. El hecho de separar el azufre, permite reducir
la temperatura en los reactores sucesivos, sin bajar hasta el punto de rocfo.

Ver fig. 1.6 .

Para realizar el recalentamiento que es necesario antes de alimentar los
gases al siguiente reactor, existen cuatro metodos blsicos que se han utilize-
do:

1. Bypass de gas caliente

2. Quemadores en lfnea

- 24 =
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Fig. 1.6, Efecto de la temperatura del efluente del reactor en una unidad
Claus., (Ref. 10 )

3. Intercambiadores gas-gas

4, Calentadores indirectos.

Una de las diferencias principales en el disefio de plantas de azufre, es
el método que se elija para el recalentamiento. Cuando es necesario se emplean
una o una combinacién de las t&cnicas descritas en la Tabla j,2.Ver figs. 1,7-

1.10 .

Historicamente, los primeros utilizados, fueron los intercambiadores gas-
gas en plantas de azufre; despues se favorecid el uso de quemadores en 1{nea.
En los Gltimos diez afos, estos quemadores han sido ampliamente utilizados.

El uso de recalentamiento con vapor empleza ahora a tener mas auge, pues
es el mas conflable, 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. ll )

(despufs de la condensacion y antes del siguiente reactor)

Método

Bypass de gas ca-
liente. Recalentamiento
directo. Mezcla efluente

horno y gas proceso.

Quemadores en l{nea.
Recalentamiento directo,

Oxidacién {n situ.

Ventajas

Respuesta rdpida a ajus
tes de control. Requie-
re la menor inversién.
Un solo quemador y un -
solo punto control HZS/
SO2 .

Respuesta rapida a ajus
tes de control. Seguido
se requlere quemador a-
diclonal para regenera-
cion intermitente del -
cat. en este punto. Cos
to adicional desprecia-

ble.

Desventajas

Todo el HZS presente en
alimentaciébn no pasa a-
través todos los reacto

res, entonces rendimlen

to reducido.

El control resulta mas
diffcil; cada quemador,
otro punto de control -
de HZS/SOZ. La desvia--
cién de estequlometr(a

aumenta en funcion de #
de quemadores, rendim{

ento reducido. Tambien,
porque no todo HZS pasa
por reactor. Requiere a
dicion de combustible -~
para el 3er. reactor.E-

fectos de dilucidn.



TABLA 1.2.Cont {nuacidn

Intercambiadores gas-

gas. Recalentamiento in
directo con gas de pro-
ceso, através superfi--

cie de cambiador.

Calentadores indirectos
con vapor, a traves de

superficie de cambiador.

Sin recalentamiento

Alto rendimiento glo--

bal de conversibn.

Mejor rendimiento glo-

bal de conversioén.

Menor costo finversion,

planta mas simple

Requiere la mas alta -
inversion. Intercambia
dor grande, pues bajo

coeficiente tranaferen
cia (5BTU/hr ftz °F)Li
mitado por temp. reca-
lentamiento corriente

dlsponibie. Respuesta

lenta al control.Easu-
ciamiento superficie -

intercambio.

Requiere mas inversion
que mftodos de recalen
tamiento directo.Vapor
a 27 o mas atm. Incapaz
de lograr la temp de --
340-370°C para hidroli-
sis COS, CS, con cat.Co

Mo.

Menor conversién. E1 --
grado de enfriamiento y
por tanto condensacidn
S limitade en c/conden-

sador menos el Gltimo.
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El inconveniente que presentan los quemadores en 1fnea, es la dificultad

de controlar el proceso; el intercambiador gas-gas tiene menor eficiencia. La

opcién final dependera del factor econdmico y del rendimiento calculado para

un proceso utilizando cualquiera de los métodos.

Resumiendo, adelante se indican los fgetores claves que deben considerarse

en el disefio y operacifn de unidades Claus:

1.

3.

5.

Deberd seleccionarse el tipo general del proceso, es decir, elegir entre

uno OT o un 88, Si el gas &cido contiene 30-40% mol de HZS o mas, hay

"que elegir el OT puesto que da el mayor rendimiento de § y permite maxi-

ma recuperacidn de calor a altas temperaturas. Este paso requiere sufi-
ciente tiempo de residencia para pemmitir la reaccidn entre el 502 gene-
rado y el HyS, la cual se lleva a 1 100°C sin catalizador, como ya habf{a
mos mencionado. Los gases que pasan ahora a la caldera, se enfrfan tfblqg

mente a 290°C.

» El uso de un condensador a la salida de la caldera para condensacidn del

azufre producido en el paso de conversidon termica. Prever asimismo el he
cho de que el gas debera ser recalentado antes de entrar al primer con-
vertidor.

Escoger el esquema de recalentamiento entre el condensador y el reactor,
considerando que la temperatura a la entrada de los reactores es general-~

mente 200 - 220°C, menos para el primer convertidor que es 230 - 260°C,

. Utilizar decididamente mallas en los canales de salida de los condensa-

dores y un recipiente de separacién con malla al final del proceso, para
{mpedir la perdida de azufre por arrastre y asegurar la alta eficlencia.
Almacenar el azufre como 1{quido en un pozo de concreto, pero si el lqui

do no puede enviarse en pipa o en tren, almacenario como sdlido.(Ref. 12 )
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SULFREEN (Lurgi-SKPA)

-Aplicacidn: para recuperaclon de {;zu,fr\e/ del gas de salida de Claus, basindose

en la reaccion del mismo, hasta ninlc“l de 2 GO0 - 2 500 ppmv.

-Descripcion: el gas de entrada es liberado del resto de azufre gue pasa es
forma de rocfo despues del Claus, en una torra de lsvade y sale 2 118-135°¢C
(es decir, ligeramente por encima del punto de licuefaccién del mismo) hacia
los reactores adsorbentes, de los cuales cuatro operan de forma comntinug, ltlnw
tras que uno es regenerado y el otro enfriado de is t-npetan;u do regeneracién
a la de operaciom.

En los reactores, la corrieate fluye haciaz abajo y cuando ung de elles
queda completamente cargado, la corriente es enviada & um nuevo reactor y el
primero se regenera.

La regeneraciom se hace com gas cslieute proveniente de¢ um hormo, diche
gas pasa a traves del reactor, de un condensador de azufre y de una
torre de lavado en circuito cerrado. Parte del gas de regenmeracida frio, es
usado para enfriaer el reactor completamente regenerado.

Originalmente el proceso usaba como catalizador carbon activado, pero um
catalizador de alémina se utiliza ahora puesto que es comparshle en sctividad
al carbon activado con la ventsja de que puede ser regenerado a temparaturas
mucho mas bajas.

Para disminuir aun mas el nivel de emisiin de azufre, se puede adicionar
una etapa extra, en la cual el gas de sslida de ls primers etaps, e mescls
con un exceso de aire para la reaccidn:

st + 1/2 oz == H0 ¢+ §
y pasa a traves de otro reactor. La concentraciin en el efluente se reduce s 10 ppa

(Ref. 19 ) Ver Fig. 1.1}
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ALRALIZED ALUMINA (Bureau of Mines)

1/"‘ »
~Aplicacién: para corrientes de\SOz)diluido en menos de 3000 ppm, el cual sera

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

2 . -
~Deseripcidon: a temperatura relativamente alta (345°C) el gas de proceso es ali-
mentado a un reactor catalitico de lecho empacado, consistente en un precipitado

de Na,0 y Al,0,. La absorcion provoca la oxidacidn de S0, y la reaccidn subse =

2 3*
cuente con el oxido de Na para formar el sulfato. En el siguiente paso del pro-
ceso el absorbente saturado de 802 es enviado a un regenerador en el cual se ali
menta un gas reductor (gas de sintesis del reformador) que reduce el Nazsna a

656"c y presion atmosférica dando H,S y dxido de sodio regenerado y combinado

2

aln con la alumina, Las reacciones son:

n.zsol‘ + l.nz B 3}120 + H,S + Nazo

NaZSO‘ + 4CO + H20 bt 4C02 + HZS + NazO

El catalizador regeneradc es reciclado y el HZS convertido al elemento S

wediante la reaccidn estandar de Claus (Ref. 3 ). Ver fig.l,12
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WESTVACO (Westvaeo)

TN
-Aplicacidn: capaz de lograr niveles muy bajos de emision de 502\¢on recircu~

lacién a la unidad Claus.
-Descripcién: el proceso se basa en la resuperacion de SO2 de gases de salida
de un Claus, con carbono y en la conversion del mismo a azufre. Cuando se en-

cuentra H,S, como en el caso de las refinerfas, el proceso se simplifica aun

2
mas.,

En el paso de recuperacion de 502 , Tealizado a 65-150°C, el carbon acti-
vado cataliza la conversidn del dioxido de azufre, ox{geno y vapor de agua en
acido sulfdrico., Dicho acido queda adsorbido em los porus del catalizador.

La conversidén del &cido a SO2 se realiza mediante la reaccién con acido
sulfhidrico en el regenerador/stripper. El sulfuro de hidrdgeno convierte pri-
mero homogeneamente la proporcidém deseads da acido sulfhfdrico a azufre cero a
150°C en el lecho fluidizado. Subsecuentemente la mezcla conteniendo dcido y azu~
fre se calienta hasta 320°C para producir SO2 concentrado, el cual se recicla
al principlo del Clasus . El proceso r;greaa wma corriente con 90% de SOZ'

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

Para obtener azufre, puesto que es opcional, unicamente se requiere aumentar
ia relacion de st y sto‘ hastas 3 para producirlo. El azufre se vaporiza pos-

tericommente del carbon activado, se pasa a un condensador y se recupera en for-

ma 1{;uida, (Ref. 14 ). Ver fig.1,13°.
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RESOX (Foster Wheeler Fnergy Corp.)

-Aplicacifn: para conversidn de corrientes con‘qné\poncentrado (207 vol) a 1{-

quido de alta pureza,
w

-Descripcibn: después de preparar el carbon, el cual se usa como catalizador pa

ra la siguiente reaccifn en presencia de vapor:

c + 802 -—->C02 + S

se alimenta al reactor por gravedad. La alimentacidn de 502 fluye a contracorrien
te, gracias a la inyeccibn de aire en la parte baja del recipiente., El tiempo de

residencia a presion atmosférica es de 3-4 segundos con 1 de 90 - 957,

La temperatura de reaccién varia entre 600 y 815°C, en el l{mite superior
de temperatura cuando se usa antracita y en el limite inferior cuando se trata

de carbon bituminoso.

Mientras que una reaccion ripida entre SO_ , vapor de H_0 y carbon requie-

2 2
re normalmente una temperatura mas elevada, se encontrd que en presencia de ambos
(502 y HZO) surge un efecto sinergético que promueve amhas reacciones y por lo

tanto el SO2 se reduce a una temperatura pricticamente baja.

El1 S es recuperado por condensacidn a la salida del reactor, a 160°C, con
generacidn de vapor de 50 psi, el cual mantiene a 130°C el tanque de almacena-~
miento de S; los pases restantes gse incineran antes de ventearse a la atmésfera.

(Ref.15 ). Ver fig.1.14.
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CBA (Cold Bed Absorption, Amoco)

—Apllcacié;: proceso capaz de obtener una eficiencia global de recuperacion de
szufre de 98.5-99.5% combinado con wna unidad Claus.

-Descripcidn: en vez de ser una unidad CXE;I adicionada al final de la unidad
Claus, este sistema de Claus a baja temperatura se construye integramente en
la planta principal; por 1o que no es necesario tener instalaciones de rege-~
neracion aparte, solo se necesita un reactor extra.

El gas de alimentacién entra normalmente con el aire estequiométrico ne-
cesario al horno, para convertir unm tercio del acido sulfhidrico en SOZ' Una par-
te de los gases de combustisn a 460°C, se bypassea del condensador de salida del
horno, cuyo efluente gaseoso se encuentra a 190°C.

La combinacidn de estas dos corrientes nos da una tercera a 370°C la cual
~ 8e usara, al principlo del ciclo para ls regeneracion del reactor C (Ver figl.15),
El azufre prese;te en el catalizador es desorbido y recuperado a 130° en el con-
densador 4, a traves el cual se hace pasar el 848 antes de ser enviado alrreactor
A. .

En el reactor A, el 823 es mezclado con suficiente 8as a 370° elevando asi
Bu temperatura a 230°C y reacciona bajo las condiciones normales de Claus. Des-
pues de ger enfriado en el condensador 2 hasta 130°C ge env{a directamente al
reactor B, donde se lleva a cabo la reaccidn a baja temperatura.

Despues de haber recuperado el azufre en el condensador 3, el gas se envfa
al incinerador,

Una vez que se ha completado la regeneracidn en el reactor C; la temperatura
del gas que sale, aumenta considerablemente. La pProporcidn de gases del horno se

reduce hasta que la temperatura del gas entrando Al.reactor C descienda a 230°C
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(perfodo de enfriamiento) para que el reactor trabaje nuevemepte 8 Les cosdi-
ciones normales del Clsus. Mientras tanto, la alimentacidn de gas calieste al
reactor A es cerrada, por lo que el gas entrante llega ahora a 130°C,

Eventualmente, cuando el reactor B necesite regemeracidén, la temperaturs
de la alimentacion gaseosa se sumentara nuevamente s 370°C y ls esntided
alimentada al reactor C se restringird, de manera que, al ser mezclado con el
efluente del comdensador 3 (desviado shora del incinerador) su temperatura s«
mantenga & no mas de 230°C,

El gas & 370°C entra ahora al reactor B y el efluente del condensador ?
es enviado a incinerar. La planta esta operando ahora como al principio del

ciclo, excepto que los reactores han intercambiado funciones.(Ref.l0 y 13)
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S F GD (Shell Flue Cas Nesulfurization)

-Aplicacibn: produccibn de § a partir de gases de combust:on e~ «a rzfinerfa,

principalmente Sﬂz.

-NDescripcidn: Los gases a procesar son pasados a traves del resctor, el cual e3
ta relleno de un aceptor de Cu0 en aldmina. t] tiempo tipico de residencia es de
45-60 min, Al principio del ciclo, el 802 se absorhe casi totelmente, con el

tiempo el aceptor se gasta y cada vez mas del SOZ pega a través del mismo,

Fl intervalo del ciclo se determinsr: de acuerdo al aivel de emisiém dg S0,

permitido, Por ejemplo, 8i la especificacion es de 757 de absow) 6n, a2l princi-
pio se liherard mencs de 25% y al final del ciclo mas de 257 para Zir una media

de 25Z.

El gas se cambia ahora & un reactor que contiene aceptor regenerado y el a
ceptor saturado se regenera durante an intervalo de tiempo igual al de acepta -

cidn. Fsta regeneracion se lleva a cabo con P, ( de reformad~"

CySo + 2H -—% Cu + S0 + 2820

4 2 2
ZCUSOI‘ + 6H2 - Cuzs + S(‘ez + 6P2"
Cuz-"- ' 5/202 --% MuN o TS

Fl gas producido durante la regeneracion se enfria y se procesa para recupe
racion de Snz concentrado. Después se envia a una torre de quencheo para ser en-
friado aun mas. Fl gas entra entonces s un ahsorbedor donde el 502 se recuperd
en una corriente acuosa rechazando inertes y el "2 no convertido., El1 gas de sa-

lida se ventea o se regresa al rehervidor para recuperar calor de combustidn,

~ ) o



Fl solvente enriquecido es agotado para liberar el S0, a una concentra-
cion de 90Z, F1 solvente empobrecido ( menos de 100 ppm de SO_) se disuelve en

parte al absorbedor, el resto va a tratamiento o a un rehervidor.

Puesto que en la refineria se tiene 525 disponible, esta y el 502 se alimen

tan a una unidad Claus (Ref.16 ). Ver fig.1.16.
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ALLIED CFEMICAL

~Aplicacion: el proceso de reduccidn de Sﬂz puede aplicarse a fuentes de gas

conteniendo desde &% de Snz y cantidades limitadas de 02 para producir S,

-Nescripcion: Pl gas de proceso precalentado se mezcla con gas natural que se
ra el agente reductor (Hz + (€O también) i es enviado a un regenerador empa-
cado donde se precalienta aun mas mientras fluye corrientesrribs hacia el —-

reactor de reduccidon, En este punto la temperatura de ls corriente esta por

encimo del punto de rocfo del S, La temparatura de los gases entrando al reac
tor se mantiene constante gracias a un by—pass alrededor del generador. Estos,
a la salida del reductor, pasan nuevsmente corriente abajo por un regenerador
de calor, donde dejan su carga térmica. El balance energitico se mantiene con

otro by-pass de gas caliente que sale del reactor,

La funcion principal del sistema de reduccidn es sprovechar al maximo el
reductor al mismo tiempo que se produce S y HZS en suficiente cantidad para -

efectuar la reaccisn de Claus.

El azufre formado en el primer paso se condensa en un intercambisdor con
vapor. Representa 40X del total de 8., La corriente de proceso entra ahora en
la primera etapa de un sistema Claus de dos etapas, donde ocurre una reaccion

exotérmica para producir mas S y HZO'

F1 pas es enfriado y nuevamente hay condensacidn de S en un enfriador ver
tical, Mayor conversidn se logra en la segunda etaps del reactor Claus, Fste

nuevo € es licuado en un tercer condensador vertical,

- bl - A



El gas se pasa por un separador gas li{quido con malla para atrapar el 1{-

quido acarreado, el cual se une a las otras corrientes de azufre, F| st resi-
dual en el gas de proceso se oxida a SOZ en un incinerador antes de ventearse a

la atmosfera. (Ref.17,18).Ver fig.1.17.
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PROCESOS EN FASE LIQUIDA

MOLTEN SALT (Atomics International)

=Aplicacion: recuperacidn por absorcién de Snz para comvertirlo posteriormente

a S,

~Descripcidn: en el proceso de carbonato acuoso, el gas se pone en contacto con
una solucidn de carbonato de sodio para absorber S')z de acuerdo a la siguiente

reaccibn:

!uz(:t)3 + 502 —p N12803 + C02

ZNa 80, + 0, —-> 2Nazsﬂ

203 2 4

Fstas reacciones se llevan a cabo en un atomizador a través del cual la so-
lucidn se dispersa en gotitas que fluirdn hacia abajo con el gas, Fl 502 reaccio

na con la soluci8n y el HZO se evapora de las gotitas.

Fn la parte baja del atomizador, los sélidos creados por la evaporacidn del
H20 son recogidos y el gas limpio descargado en la atmdsfera. Los s3lidos son

ahora enviados a um reductor:

2Na2563 ¢ 3C == 2Nazs + 3Cﬂ2

‘thO‘.‘ 2 et ans + 2602

Fl coque se¢ alimenta en exceso y la temperatura se mantiene a 980°¢ por la

combustion de € con 0?.

El producto de reduccién se quenchea y se disuelve en el agua para después

filtrarse y separar los sélidos residuales, Fl '\XaZS se convierte en carhonate y



bicarbonsto de sodic com el €O, formado «n el reductor, 1o qus 1{bers a v ves
el nzs. ?1 bicarbonatoc se descompone térmicamente y los csrboastes ss recielam,

F1 S se obtiene posteriormente en una unidad Clsus (Ref.19 ). Ver fig.1.18.
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IFP (Clauspol 1500)

-Aplicacion: para recuperacidn continua de gzufre de corrientes de salida de
unidades Claus hasta un rendimiento global de 99.3%

~Descripcidn: la reaccidn basica del IFP &s la misma que la de Claus:

248 + SO, w-» 35+ 200

La reaccidn se lleva a cabo en un solvente que disuelve el H,S, S0, y el
catalizador efectivamente. Sin embargo la solubilidad del 8 ean este solvents
es baja por lo que el mismo es separsado continuamente, desplazando el equili-
“brio a la derecha. E1 rango de temperatura de operacidédn va de 110 a 160°C pa-
ra pn:enir 1a solidificacion del S y/o coudensacifu de agua.

!1 sistems solvente/catalizador se caracteriza por tener: alta actividad
ca_talftica, buena estabilidad témica y qufmica del solvente y del catalizador,
baja presibn de vapor del sclvente, bajs solubilidad del azufre en el sclvente,
baja solubilidad del solvente en @l aszufre para maeximisar la pureza del produc~
to.

El efluente de la unidad Claus es inyectado como a 130°C a la parte baja
de 13 columna empacada. La cafda de presidm a traves del sistems ee¢ memor &
0.6 atm. De acuerdo a la capacldad se pueden utilizar .una o mas columnas
con redistribucidn. El azufre se acumula en los fondos puesto que es mas denso
extrayéudose cont inuamente graciss s un control de interfase.

El scivente/catalizador se hace circular de arriba a abajo de la torre para

maximizar el contacto gas/liquido.
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La temperatura del 1{quido se mantiene a 125-140°C mediante la adicisa de
condensado el cual se inyecta em la linea de recireulacibn del solvente -gates de

entrar a la columna, vaporizandose con el calor de reaccion.(Ref. 20 )

Se ha desarrollado ultimamente el proceso IFP modificado sl eusl se adi-
ciona una seccidn de concentracidnm de SO; con mmonis, el cusl es separado
en 2 pasos en agua, amonia y 50,. Dos tercios del soz se transforman en fcilc
sulfhfdrico usando algun reductor (como Hy; y CO), se slimenten despues sl
reactor original del IFP y se recupera el 5. La emisién d¢ szufre em los gases
disminuye a menos de 100 ppm.(Ref. 21 )Ver fig. 1.19
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TOWMSEND

-Aplicacidn: produccidn de S a partir de corrientes contenienda poce HZS

(37 mol seg)

-Nescripcion: el proceso utiliza una solucidn acuosa de algun solvente orginico
como trietilen-glicol para contactar el gas amargo y endulzarlo similtineamente

deshidratarlo y convertir el V2° en S,

Parte de la produccidn de S se quema en una caldera . El glicol se utili-
za para absorber el Sn2 de los gases de combustifn., El solvente enriquecido se
utiliza para contactar el gas, se cree que el Hzﬂ presente en la soluziBn :1-4-

liza la reaccidn de Claus.

Fl S se recupera como producto 1{quido, producido mediaante ca-

lentamiento y licuefaccidn de las particulas cristalinas (Ref. 5 ). Ver fig.l.2
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BUMINES CITRATE

-Aplicacidn: para recuperacidn de SO_ y formacidn de S.

2

-Descripcidn: es este otro proceso sofisticado, para comenzar se abhsorbe el S0

en una solucidn acuosa de citrato de sodio y acido citrico, el cuil recupera 907

del Sﬁzen un perfodo de contacto de ! seg.

La solucidn enriquecida en Sﬂz, se alimenta a través de un intercambiador
Acon vapor a un reactor de tres etapas continuamente agitado a contra corriente
de un flujo de §9§*gas. Fn este sistema, disehado para un tiempo de residencia
de 5 min. en cada etapa, el SO2 se reduce a S y la solucion de citrato es rege-
=

nerada. Los lodos de 3 se llevan a un tanque donde comenzari el sistema de sepa

racion y purificacidn de S. -

. ; .
El licor separado se recicla a un acumulador y se enfria antes de pasar al

absorhedor.,

El producto del primer paso de separacidn de S se alimenta como lodo a tra
vés de un calentador para aumentar su temperatura encima de 125°C y licuar el S,
Las dos fases se separan en el decantador hajo presidn; la capa inferior como §
de alra calidad y la capa superior (la solucién de citrato) se descarga en un
evaporador flash, Fl citrato liquido se envia ya sea directaimente al tanque cu
mulador o, a un cristalizador a vacio para separar el sulfato de Va decahidrata

do formado (Ref.22 ). Ver fig.l.21.
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GIAMMARCO VETROCOKE

-Aplicacién: para recuperacién continua de acido sulfhidrico de gases de sfates

-Descripcibén: en este proceso ge lava el gas amargo com una solucidn alcalina &
arsenitos y arsenatos. El alcali que se utiliza generalmente por ser econdmico

es carbonato sddico o potfisico. Las reacciones que ocurrenm son:

(1) Na3A303 + BHZS —— Na3AsS3 + 34,0
(2) NajAsS3 + 3“‘3A’06 =+ 3NajAs03S + N13A103
(3) NajAsO3S --+ NajAs0, + 3 '

(4) NajAs0; + 1/2 05 -+ NajAs0,

El gas entra a la parte baja de la columna de absorcidn a presiones de 75 af
mas, dependiendo de las condiciones del gas, La solucién de Vetroco‘ke absorbe a
contracorriente el HyS hasta un nivel de 0.5 ppm o menor. La reaccién de absorel
(1) da como producto el tioarsenito de sodio, el cual tiene uma presidn de vapor
baja y permite mediante absorcidn a contra-corrieate obtener um gas com alto gra
do de pureza.

El tioarsenito formado se convierte leatamente a monotioarsenato y arsenito
mediante la reaccidn (2). Esta reaccidn se efectia a la salida de la columna de
absorcion y en la columma de oxidacidn. E1 monotioarsenito formado tieme una pre:
sion de vapor mas baja aun. El monotioarsenato, siendo mas soluble, ayuda a man~

tener en solucidn al azufre.

La solucién que sale de la columna de absorcidn pasa a una columna de oxida

“14n alimentada con aire mediante un ventilador; la columna se encuentra ablerta



al exterlor 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 vacfo y se lava.

La reaccion de oxidacién (4) reestablec; tambien la solucidn original

de Vetrocoke oxidando parte del arsenito #h arsenato. (Ref. 23 ). Ver fig.l.22.
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STRETFORD

-Aplicacién: para el endulzamiento de gases amargos hasta niveles de 1 ppm de
H,S obteniéndose azufre elemental con unavpureza del 997.

-Descripcidn: El gas se lava con una solucidn acuosa conteniendo carbonato de
sodlo, vanadiato de sodio y acido disulfonico antraquinona. La solucion alcanza
un equilibrio con el didxido de carbono presente en el gas y sblo pequefias

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

presenta una alternativa mas econdmica para el endulzamiento de gases con €O,
con menos pérdidas que los procesos basados en aminas.

En la torre de lavado, el gas fluye a contracorriente del licor regenera-
do. El acido sulfh{drico se disuelve en la solucidn alcalina hasta el nivel
deseado. El hidrosulfuro formado reacclona con el vanadio en estado de oxida-
cién +5, oxidandose hasta azufre cero.

El licor es regenerado con aire de un ventilador, y el vanadio reducido
es reoxidadoa la valencla 5 mediante un mecanismo en que el acido antraquinon-
disulfonico actua como portador de oxfgeno.

El azufre se separa por flotacibn,la espuma producida puede ser filtrada
en plantas con pequeha capacidad, o centrifugada en plantas de mas capacidad,

lo cual resulta mas economico. (Ref. 23 ) Ver fig.1.23.
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TAKAHAL

-Apricacidn: para recuperacién de 99.9%7 de dcido sulfhfdrico a partir de co-
rrientes con baja concentracidn de H,S y/%’alto contenido de CO, en relacién
al HZS.

~-Descripcidn: una solucidn alcalina (pH=8.5) que contiene sodio 1,4-naftaqui-
nona, 2-sulfonato como catalizador de la reaccion de oxido-reduccidn entra en
contacto con el gas amargo en una torre de absorcion.

El H3S reacciona con el carbonato de sodio para formar bisulfuro de sodio
y bicarbonato de sodio. El bisulfuro es oxidado con ayuda del catalizador para
precipitar azufre finamente dividido (2 micras), mientras que el sulfonato de
naftaquinona se reduce a sulfonato dé naftahidroquinona.

La solucion es bombeada al regenerador donde se alimente aire por la par-
te inferior, de manera a oxldar el sulfato de nafta-hidroquinona a su forma ori-
ginal de naftaquinona para reciclaje.

El azufre producido se separa del sistema en un filtro, com bastante faci-
1idad gracias al tamaWo de particula obtenido.

La soluclidn de carbonato se convierte parclialmente en COZ, el cual es eli-
minado con aire del regenerador, siempre y cuando la concentracidén en el gas
sea igual o menor a 30%.

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

te gaseosa que sale por los domos puede ventearse a la atmosfera(Ref. 23 )

Ver fig. 1.24 .
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WELLMAN-LORD

-Aplicacién: para gases de salida de unidades Claus, produciendo S.

-Descripcidn: es un proceso sofisticado que consiste de dos etapas clave: 1)
v

absorcién y concentracidn de S0, y 2) reduccidn del 902 a elemento S.

El gas de alimentacidn entra en contacto con sulfito de sodio (Nazso3)
en el ahsorbedor y libera el gas limpio. La solucidn que sale por los fondos,
enriquecida en bisulf ito (NaHSO1) se descarga en un tanque para purgarse y se
bombea luego a la seccidn de regeneracidn. Vapor de baja presion se usa para
calentar el evaporador y separar el 302 % HZO' El sulfito de sodio precipita
conforme es formado,

La corriente gaseosa es enfriada para condensar la mayor parte de vapor
de H20 y se mezcla a parte de los cristales de N32803para disolverlos y poder

ser reciclados, liberando al mismo tiempo el s0,.

El ﬂﬂzconcentrado es ahora precalentado y comprimido, anadiéndosele gas
natural en la proporcién correcta., La mezcla gaseosa atraviesa otro calenta-
dor donde se eleva su temperatura por encima del punto de rocio del S, que se
formara en el sistema primario de reduccidn catalitica., El S formado se conden

o
8a y se envia a un pozo.,

£n caso de tener HZS disponible como es el caso de las refinerfhs, este
circuito de reduccidn no es necesario y las corrientes de Sﬂz y HZS se pueden
alimentar directamente a un coanvertidor de dos etapas tipo Claus. Fn cada pa-
80 ocurre una reaccion exotérmica para dar HZO 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

-Aplicacién: purificacion de los gases de salida de plantas de azufre y obtencicn
del mismo cuando se combina con el prbceso Stretford.

-Descripcidn: en la primera parte de este proceso, todos los compuestos sulfu-
rados de los gases de salida (SO, S, COS, CS, ) se convierten a acldo sulfhf{dri-
co. El gas se calienta hasta la temperatura de reaccidn (290-400 °C) con los
gases de combustion calientes producidos por la combustion de un combustible.
Esta combustidn puede llevarse a cabo con una deficiencia de aire si el gas de
salida no contiene suficiente hidrogeno y monoxido de carbono para reducir los
compuestos hasta H,S.

La mezcla ya calentada se pasa a traves de un lecho catalftico en el cual
todos los compuestos sulfurados se convierten a H,S por hidrogenacién e hidro-
lisis .

La corriente gaseosa as{ hidrogenada, se enfrfa por comtacto directo con
una solucidn buffer ligeramente alcalina antes de entrar a la sigulente parte,
que ser{a recuperacifn del acido sulfh{drico y conversidn del mismo en azufre.

Referirse a la descripcidn del proceso Stretford. Ver fig. 1,26 .(Ref.13,23 )
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AQUACLAUS

~Aplicacidén: recuperacién de S, como producto del gas de salida del Claus aumen-

tando la 1 de éste de 10 - 157,

~Descripcion: el gas incinerado pudiendo contener HyS, €NS, €S2 vy S0 es enfriado
primeramente, después se pasa a una torre de absorcién donde se pone en contacto

con la solucidn Aquaclaus, fosfato sodico acuoso.

El sclvente enriquecido se pone en contacto con H7S y se pasa a un reactor
donde los componentes sulfurados y principalmente el bisulfito se convierten en
elemento S, Fate eg recuperado en dos stripers como 1{quido, separindose del sol
vente, el cual se somete parcialmente a un tratamiento para recuperar =l sulfato

de sodio hidratado que se forma seglin las siguientes reacciones:

2HSO3 + 1/205 -= 250, + Hy0
S0y 4 Hi0 =~ 57,0 % JHT
HSO3 + S -=# 5501 + =H

38205 + 2F% - 250, 4+ 45 1,0

Fl Acido sulfuroso se forma debido a la absorcisn de Sﬂz en la fase lfqui
da, al momento de poner en contacto la corriente pas y liquido en la torre de

absorcién. (Pef. 24 ). Ver fig.1.27.
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ASR Sulfoxide

~Aplicacién: metodo para capturar con una eficiencia de 99.9% compuestos azufra

dos y hacerlos reaccionar de acuerdo a la ecuacion de Claus.

-Deseripcibn: una corrieste gaseosa , pudiendo contener COS y C52 ademas de st
y 802 se reduce en un solo paso a contra corriente con la solucién de sulféxido.
Fn el proceso se usa un sulfoxido organico como catalizador liquido para la reac

cifn de Claus.

El agua producida se puede flashear ya que hierve a uns temperatura conside
r.bt‘cnﬂtthemr a 1a del sulfdxido y el azufre producido se separa facilmente

en forma eristalina,

En la quimica det proceso se forma inicialmente un compuesto entre el sulfo
zido y el HZS @} eual se vuelve un complejo con el resto de los compuestos sulfu
rados; el intercambio electrdnico requerido paea la reaccidn de éxido-reduccidn

se produce liberdndose HZO, 002 y S. (Ref.25 ). Ver fig.1.28.
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TRENCOR ¥

-Aplicacion: absorcion basada en equilibrios fisicos para desulfurizacién de pa-

ses de combustion.

-Descripcidn: los gases de salida a procesar son primeramente puestos en contac
to con un metal noble para catalizar la conversidn de compuestos sulfurados a

HZS' Luego son alimentados a un absorhedor para recuperacidn de HZS.

La corriente gaseosa se hace reaccionar a 288°C aproximadamente con un reac
tor de una etapa para obtener el S como HZS. La corriente enriquecida se pone en

contacto en um ahsorbedor convencional con solucidn regenerada.

La solucidn rica ahora en HZS se calienta en un intercambio con la solucidn
caliente regenerada antes de pasar al regenerador. La solucidn regenerada se en-

frfa mas en un soloaire antes de entrar al absorbedor.

El HZS que sale del stripper jumto con vapor producido en el regenerador,

se enfria pare separar el agusa, que se recirculara al regenerador.

La insignificante cantidad de HZS contenido en el gas de salida del absor-

bedor, se oxids a 8N, v se descarga en una chimenea. (Ref. 26) Ver fig.1.29,
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SCOT (Shell's Claus Off-gas Treating Process)

-Aplicacion: recuperacidon de los compuestos residuales presentes en el efluente
gaseoso de Claus, para recircularlos en el mismo con una eficiencia global de
99.82

Descripcion: el proceso consiste esencialmente de 2 partes: una seccidn de
reduccidn y una de sbsorecidn con amina. En la seccidn de reduccidn todos los
compuestos de azufre ‘en la alimentacidn se convierten completamente a HaS con
hidrdogeno o com una mezcla de hidrégenc y mono-6xido de carbono sobre un cata-
lizador de cobalto/molibdeno en alimina a una temperaturs de 300°C.

A lg salide del reactor el gas es enfriado y el agua se condensa. Bl
gas frio que contiene normalmente 37 en volumen de H,S y hasta 20% de CO, es
iavado a contracorriente con una alkanolamina en una columna de absorciém.

La corriente de los domos contiene shora tan solo 300 ppmv de HaS por lo
que se inciners en el mismo incinerador del Claus. El diseho de dich_a columna
es tal que el 100% de HyS es sbsorbido mientras que solo 10-407 de CO2 lo es
tgikien.la solucifu sminoss es 1iberads del H,S en um stripper, el gas conteniendo

8,8 y SO, es recirculado a la entrada de la unidad Claus. (Ref.27 ) Ver fig.1,30.
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SULFOX (UOP)

-Aplicacidn: para la mixima recuperacidn de azufre a partir del HZS contenido
en gases de refinerfa. '

-Descripcion: Una solucién de NH, acuogo es utilizada para absorber el HZS
de los gases de la refinerfa, lavdndose posteriormente el amoniaco del mismo
con agua purificada. La solucidn rica se combina con agua amarga, se calienta,
mezclada con aire y 8¢ hace pasar a traves de un catalizador, el que dirije se-

lectivamente la oxi{daciénm, para dar azufre principalmente;

(1) NgBS + 12 0, -+ S + KO + NH,

La proporcibn de sulfuro que se oxida en azufre se controla por el flujo
de aire. En presencia de amonlaco y suficiente sulfuro, el azufre formado

permanece en solucidn como poliazufre de acuerdo a la siguiente reaccién:

(2) 'NHHS + XS° - NHS,SH

Despues del primer reactor, el producto 1{quido se calienta por encima del
punto de licuefaccidén, bajo gzuficiente presidén para impedir la formacidn de va-
por de agua; luego se pasa a un segundo reactor, donde es mezclado con mas aire
para que se lleve a cabo la reaccidn de oxidacion del HS consenido en el NH4SxSH
coufome a la reaccion (1). Cuando ya no queda suficiente HS para solubilizar
el 5 como polisulfuro, éste se sépara em otra fase y es recapturado.

En ambos reactores, parte del HS se oxida hasta tiogulfato de acuerdo a:

(3)  MNHBS 4 20, — (NH;)2S5,0, + HO

2 2
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fncluso, una parte muy pequena se oxida aun mas:

(4) NH,HS  + 20, --» (NH,.)ZSOA

A la salifda del segundo reactor; se pasa la solucién por un reductor, donde

se lleva a cabo la siguilente reaccion:

(5) (Nl‘l[‘)zszo3 + ZNHAHS - A4S + 3.‘120 + ’4NH3

esta reaccién aunque no necesita de catalizador, requiere de un exceso de sul-
furo para asegurar la reduccidn completa del tiosulfato. De nuevo se formard
polisulfuro como en la reaccidn (2).

El azufre puede ser recuperado en el stripper, cuya temperatura en los
fondos se mantiene por encima de la temperatura de licuefaccidn del azufre, gra-
cias a la aplicacion de suficiente presionm.

El azufre y el agua se recuperan separadamente de los fondos. El HZS y el
NH2 extraldos se devuelven al reactor de oxidacién.

Los gases de los reactores se liberan del NH3 libre en un absorbedor me-

diante la recirculacion de agua del fondo del stripper. (Ref.28 ) Ver fig.l.32.
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[I FACTORES LIMITANTES D E LOS PROCESOS

Para comprender realmente los factores limitantes de la conversidn de
compuestos sulfurados, a azufre (0), conviene analizar primeramente, la cur
va de equilibrio termodindmica para la reaccidn de Claus, la cual fue calcu

lada hace aproximadamente 20 ahos. Ver fig.2.1 .

1N0

0
2

R0

70

eficiencia de conversion (%)

&N

N 400 200 1200 2000
1500

temperatura (°K)

Fig.2.1. Curva del equilibrio termodinamico para la reacclén“CIlua (29)

Como se puede ver, en la ausencia de catalizador, la reaccigh llega al
equilibrio cerca de los 560°C, solo el 507 del HZS presente se ha conver-
tido en azufre. Si subimos la temperatura a 1300 °C, solo se completa el 752

de conversidn.
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Sin embargo, si la temperatura se reduce por debajo de 560°C, el equi-
librio favorece la formacidn de S, encontrindose que a temperaturas cercanas
a la ambiente, la conversion es casi completa, o lo serfa, de no ser por que
se encuentra cinéticamente inhibida.

Es por esto que, se necesita de un catalizador para hacer que la reaccidn
proceda a temperaturas lo suficientemente bajas, y la conversién obtenida sea
alta.

Desgraciadamente, una sola etapa catalftica no basta, ya que para obtener
un rendimiento alto, se necesitarfa trabajar por debajo de la temperatura de
rocfo del azufre, lo cual evidentemente provocarfa que éste, condensara en el
catalizador, reduciendo rapidamente su eficiencia y aumentando la resistencia al
paso del flujo gaseoso.

Deben usarse por lo tanto, miltiples etapas, separando entre cada una de
ellas el azufre producido, de esta manera, la concentracidn de azufre entrando
al sigulente reactor sera m{nima, y debido a que la corriente gaseosa esta tam
bien menos concentrada en HZS y 502, la concentracidn de azufre, que puede ser
formada, es progresivamente menor: su punto de rocfo disminuye y el reactor pue
de operarse a temperaturas mas bajas.

La conversidn, tambien varfa en funcidn de la presién, siendo suprimida si
la presion aumenta en la region témica, mientras que lo contrarfo es clerto en
la region catalftica, es decir, que aumentando la presién, aumentari la conver-
sion. (Refs.29,9 )

Las variables importantes, que van a limitarnos un proceso son: tamafio de

la planta, composicidn del gas alimentado, ndmero de reactores, temperatura del
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efluente del (ltimo condensador y método para deshacerse del gas de salida (con
o sin proceso de desulfurizacidn).

De estas varlables, la que mas efecto tiene sobre la eficiencia y costo de
un proceso es la composicion 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 amoniaco

- Concentraciones altas de hidrocarburos

Alto contenido de vapor de agua

Presencia de diéxido de carbono

- Cantidad de aire alimentada

Altas temperaturas

*Amoniaco

Las fuentes de amonlaco en una refinerfa pueden provenir del amoniaco usa-
do para el control de problemas de corrosidn, en tratamiento de crudo; de hidro
tratadoras e hidrocrackers debido a la conversidn de compuestos nitrogenados
en amoniaco (al mismo tiempo, los compuestos sulfurados se convierten a acido
sulfhf{drico).

El 1fmite que se ha fijado al contenido de amoniaco es 3% en mol, aunque en
presencia de dioxido de carbono ( aproximadamente 30%) el l1fmite debe ser dis-
minuido hasta 500 - 1 000 ppmv.

Dado que la formacisn de sulfuros de amonia es reversible a 20”°C., es con
veniente mantener la corriente gaseosa por encima de esta temperatura, para

mantener el NH3 y H,S en estado gaseoso.(Ref. 7 )

2
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La presencia de NH3 afecta adversamente la reaccion de Claus. Primeramente
consume oxf{geno en la camara de combustion, por lo que tiene ademas un efecto
diluyente, ya que produce nitrdgeno y agua de acuerdo a la siguiente reaccidn:

ZNH3 + 3/2(02) - N2 + 3H20

Parte del amoniaco pasa sin quemarse guando se encuentra en gran cantf-
dad. Esto causa deposicidn de sblidos y obstruccidn en la camaradel quemar
dor, tubos y condensadores, disminuyendo la transferencla de calor.

Estos solidos pueden ser: hidrosulfuro de amonia, polisulfuros de amo-
nia, carbonatos y carbamatos de amonia y sulfato de amonia. El amoniaco que
se combina con otros compuestos, pasara hasta el catalizador, desactivandolo
gradualmente y aumentando la caida de presién. (Ref. 29 )

Aunqqﬁ en general la combustion del amoniaco da nitrogéno y agua, bajo -
determinadas condiciones se forman cantidades de NO, NOZ, NZOQ' etc. Cualquier
cantidad de NO2 formado, causa serios problemas de corrosidn.

El problema se complica ya que, la presencia de NO aun en pequenas canti-
dades cataliza la oxidacién de SO2 en 503. La formacién de SO3 causa dos pro-
blemas caracteristicos: corrosién debido a la sfntesis de H SOA en zonas frias

2

y la desactivacién definitiva del catalizador (sulfatacidn) segun la reacclon:

3s0 + Al O - Alz(SU )

473

Cuando las cantidades de NOx formado son apreclables, severos problemas
de contaminacidn se presentan. Otra consideracldn es el alza de temperatura gene
rada en el horno de reacclén por la combustidn del amoniaco.

En resumen, cuando el contenido de NH3 este por encima del ifmite fijado,

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

Los hidrocarburos causan verdaderamente grandes y variadas dificultades.
Primero porque actuan como diluyentes por los productos de su combustiom, lue-
go porque consumen ox{geno adicional y finalmente, porque favorecen la forma-

.

cion de compuestos como COS y CS

2’
Este tipo de contenido en la alimentacibn afecta la eficiencia de la
planta debido a las reacciones indeseadas que provocan la formacidén de com-

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

algunas reacciones de éstos:

Formac{on Descomposicion
CUZ + ”25 - HZO + cos
cos + HZS -— H20 + CS2
CH& + S == HZS + C82
CH“ * HZS ’(HZO) -—-D—HZ + CSz(COS) (Ref. 7))

Dependiendo de la fuente del gas acido y las condiciones de operacidn co-
rriente arriba el nivel de COS y CS2 llega a ser de hasta 5 000 ppm, aunque en
general se encuentran en el rango de 600 - 1 500 ppm.

La hidrolisis de ambos componentes es el método preferido para controlar-
los y se presume que es lo lento de esta hidrdlisis, combinada con lo corto
del tiempo de residencia en las zonas de reaccidn lo que provoca un no equili-~
brio, cinéticamente controlado, de altos niveles de COS y CS2 en los gases de
salida. La emision de azufre a la atmdsfera, puede aumentar un 63Z como resul-
tado de la formacidén de y no hidrolisis 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

S y el SO, no se encuen-

2 2
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tren en relacidn estequiométrica. Ya sea mucho o poco aire, la eficiencia en la
conversion disminuye, causando severos problemas de operacidn.

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 NH3 presente, el efecto com
binado de ambos sobre la temperatura ( excede 1 650°C) es suficlente para que

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

ra.

La enorme carga témica que se obtiene en la caldera (mayor en un 717)
se debe a la produccién de calor adicional por la combustidn de los hidrcar-
buros.

Si lo que tenemos son hidrocarburos pesados (numero de carbonos mayor
de 5), aun en pequefias cantidades (0.5-0.77 mol), se forma coke excesivamen
te, el cual da un azufre producto negro u oscuro diffcil de vender en el
mercado, se deposita ademas en el catalizador, desactivéndolo y aumentando
12 caida de presidn por la resistencia al flujo.

Fenoles y otros hidrocarburos aromiticos, alkanolaminas, etc. producen
carbdn con las consecuencias antes mencionadas. Las alkanolaminas desactivan
irreversiblemente el catalizador si llegan como tales al reactor.

Generalmente, los hidrucarburss se pueden mantener a niveles bajos esco-
glendo procesos selectivos de endulzamiento, y/o absorbiéndolos en carbon ac-
tivade anticipadamente. Es evidente que esto aumenta en sf el costo de fnver-

sién.
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*Vapor de agua

En las unidades tipo Claus, se han hecho muchas y variadas mejoras. Aun
quedan sin embargo muchos camblos por hacer, que aumentarin la eficiencia de
recuperacion. Pero existen l{mites practicos a tales adiciones, tales como
operacifn cuidadosa e {nstrumentos mas precisos de los que ahora se utilizan.
El completar la reaccidn de Claus al 100Z en plantas comerciales es imposi-
ble, ya que siempre hay suficiente vapor de agua presente a la entrada para
limitar la conversioén.

El vapor de agua en la alimentacién actua tambien como diluyente y ver-
dadero inerte, ademas de ser un producto de la reaccién, como acabamos de men
cionar, es evidente que el equilibrio y la presidn parcial efectiva de los
react ivos seran afectadas.

Su presencia causa 30Z7 de aumento en las emisiones de azufre al aire,

aunque cuando se encuentra al 10%, la conversidn solo baja en 27, por lo que

resultaria anti-economico deshidratar el gas prealablemente.

*Dioxido de carbono

De la misma manera que el agua es un inerte y actua como diluyente, el
didxido de carbono disminuye las concentraciones reales de los reactivos
en la corriente de proceso.

Debido a que a altas temperaturas el CO2 se disocia en ox{geno y monox {
do de carbono, y puesto que este Gltimo puede reaccionar con el azufre para
tormar COS , CS y CS2 la formacién de estos aumentari rapidamente conforme

aumente la cantidad de CO2 presente en la alimentacién.
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Aumenta hasta en un 527 las emisiones de azufre hacia 1a atmésfera, aun-
que no tlene un efecto tan marcado en las dimensiones del equipo y servicios
utilizados.

Como un 1.8%7 de,por ejemplo 2.47 de pérdida en el rendimiento global de

una planta, puede atribuirse a pérdidas en la forma de COS y CSZ(Ref. 7,29 )

*Aire

La concentracién de los componentes en los gases de salida es el resul-
tado de procedimientos qufmicos que son tradicionales en el menejo de corrien
tes que contienen azufre. Para convertir el HZS en azufre se utiliza el oxi-
dante mas barato disponible, el aire.

Esto da como resultado una dilucidn masiva al final del proceso. El agua
producida se acarrea como vapor, y el aire lleva cuatro partes de nitroégeno,
por una de oxfgeno. Como resultado un 10% de HZS que no se haya convertido
en la seccidn de reaccidn térmica, aparece ahora como 27 y todav{a menor a

la salida de los gases de chimenea V2%

Estos factores de dilucidn son de Importancia trascendental, ya que ~-
encontrar procesos capaces de actuar efectivamente con corrlentes voluminosas
y baja concentracidn de reactivos, es un problema.Ver fig.2,2.

$in embargyu, la dllucién resultante de usar aire como oxidante resulta
con un proposito Gtil: reduce el aumento de temperatura en los reactores tég
mico y catalfticos.

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

ta t{plicamente los estados de oxidacién -2 y +4. Sin embargo, en unidades ti-
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po Claus, pequehas cantidades de S()3 +6, se forman cuando el horno de reacciéa
opera del lado de alto contenido de ox{geno, dentro de los lfmites estequio-

métricos.

Fig.2.2. FL. PPORLEMA DF LA CONCFNTRACION (2 )
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hime
Gas L
. ; nea
Horno e "eaccicn Convertidores de
1 2 3 salida
I") u” \\1 \]“ V‘, \“,
HZS > g —
~ ]
n7 uqﬂ H). ))0
Hy[) & S0, s
.S
2
Pend.” v v +
en n A0 an 013 Q7 Qﬁj
azufre m (‘.02
S0,
g A altas temperaturas en el horno, se ha observado que el SO2 es mas abun

dante que el st, esto sugiere que el azufre compite exitosamente por oxfgeno.
Puesto que el CO2 libera ox{geno, el rendimiento esperado sera menor, conforme

aumenta el contenido de C02.
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Mientras que esta perdida puede ser evitada, disminuyendo.la cantidad de
aire, en practica no es realizable, puesto que los hornos de Claus funcionan
a temperaturas adiabdticas. Se ha comprobado que el mejor resultado cuando se
opera bajo condiciones adiab&ticas, se obtiene utilizando la cantidad estequio
métrica de aire.

De los factores limitantes mas importante es la relacidn de HZS/SOZ. Dicha
relacion debe mantenerse entre 1.9 y 2.1 sl se quiere que la conversibn sea --
maxima. Aunque la composicion en la alimentacidn varfa ampliamente, unidades mo-
dernas mantienen cromat6grafos y monitores espectrofotométricos, permitiendo el
reglaje automatico del aire, para la mantencidn de la razon HZS/SOZ'
*Temperatura

Ya hemos mencionado la influencia de la temperatura en las diferencias de
la relacion HZS/SOZ’ as{ como la formacién de compuestos indeseables (COS y —=
CS2 .

La incineracidn o los gases de combugtidn, salen a temperaturas cercanas
de 1los 540°C; mientras que los gases de cola de un Claus, se encuentran comun-
mente a 160°C aproximadamente.

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

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

desperdiclo de energfa.

*Otras condiciones
Pueden existir casos en que el HZS no se encuentre en cantidades signiff

cativas (gases de chimenea) como habfamos explicado, en la descripcién del pro
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blema de dilucidn. Entonces, algunos procesos necesitaran s{ntesis de dicho
tomponente a partir de agentes reductores de azufre o SOZ. Desgraciadamente es
benos conveniente sintetizar el acido sulfhfdrico faltante, de lo que es proveer
el 50, por combustidn que se requiere.

Es comun tambien, la presencia de azufre (0) en forma de vapor en la co--
rriente de proceso, aunque este es mas bien un problema mec4nico que qufmico,
pues el azufre, siendo uno de los productos deseados, cuando se encuentra pre-
sente como reactivo, tiende a reducir la conversidn. (Ref. 8 )

Por otro lado, la {mportancia de que el producto final se encuentre libre
de cualquier impureza o contaminacién (Arsenico por ejemplo) es considerable,
especialmente en vista de la finalidad de dicho producto, como alimentacidn a
alguna planta de acido sulfirico y subsecuentemente fabricacién de fertilizan-
tes.

La pérdida de reactivos, aun que no sea funcién de la composicién en la
alimentacidn, debe considerarse. Dicha p&rdida se asocia principalmente con los
métodos de solucidn a baja temperatura y alta eficlencia, ya que durante la se-
paracion del producto y de la solucidn, si la opera;tbn no es cuidadosa, se ob-
tiene como resultado, pérdidas de reactivo.

Los procesos en fase géseosa y catdlisis heterogenea tienen tambien sus
problemas, pero &stus en general estan asociados con problemas de operacion
del lecho catalf{tico, por lo que son mas faciles de detectar y solucionar.

Perdidas debido a reacciones laterales y procesamiento f{sico de espumas,

lodos y soluciones deben considerarse.

Otros factores a considerar finalmente son la éorrosién, pérdidas de

reactivo (arriba mencionados), etapas mdltiples, producfos de desperdicio se-
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cundarigs, dimensigaamignto de equipo y operacibn. Sintetizando, las impurezas
son responsgbles de 1o siguiente:

~ Lonvgrsibn reducida debido a la dismlnucién de la presion parcial efec-
tivg de 40s geactivos activos.

- Rg‘uerimiento de equipos mas grandes; tuberfa y volumen de catalizador
mayor y aumento en la carga térmica de caldera y condensadores.

- Aumento en las emisiones de SO2' debldo al aumento de volumen del gas
de salida.

- Uso de mayor cantidad de combustible en el incinerador y recalentamfen-
to del gas de salida debido al aumento de alre para la combustién, y por la pre-
senclia de {nertes.

—Costos de operacién mas altos para la energia eléctrica necesaria a los

sopladores de aire para la combusti&n.

Para captar mejor los factores que van a limitar un proceso, vamos a revi-
sar varios procesos en general, para que enumerando sus ventﬁjaa y desventajas,
detectemos sus puntos débiles y sus caracteristicas favorables.

Para empezar, vamos a analizar los procesos que utilizan absorbedores qufi-
micos, sblidos o lfquidos. La principal ventaja de estos procesos es que la velo
cidad de reaccidén es rapida y la alta capacidad de absorcifn del absorbedor. Sin
embargo las desventajas son: 1) dificultad de regeneracidn de la solucidn absor-
bente (los mismos factores que dan la velocidad de reaccién y la gran capaci-
dad, se oponen a la regeneracibn); 2) el costo de separar el absorbente de la

corriente gaseosa para reintroducirlo y 3) la pérdida de actividad del absor-

bente, despues de varios ciclos de operacién.(Ref. 31 )

- 90 -



.

Entre los procesos que utilizan absorbentes sbélidos, tenemos por ejemplo
el que absorbe el SO2 de los gases como sulfito, los cationes disponibles van
a depender de la temperatura, la concentracién de 502 pemisible a la salida
y qué tanto se acerca la formacidn de &stos al equilibrio.

La regeneracién de los sulfitos formados com 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 pérdidas, hay
que aumentar 500 - 800°C la temperatura, lo que obviamente crea problemse »ﬁﬂ*

TEC -
nicos y econdmicos.

Debido a que estarfamos interesados a regenerar estos sulfatos, es intere-
sante oxidar desde el principio el 502 hasta SOA’ de este modo, Sa %T e.‘mll

CA

debiles y en menor cantidad se usan para absorber el SO,, haciends is rysgene-

2°
raclén mas sencilla, pues dichos cationes requieren aumento de tcmpetniurn 80
lo de 250 - 400°C.

Los procesos de absorcion en fase 1fquida, deben aplicarse despues sel
precalentador de aire, pues se requlere enfriamliento como a 55°C para estable
cer una fase acuosa.

El mantener un pH de 5 m{nimo y de preferencia por encima de 6, facilita
la obtencion de soluciones suficlentemente concentradas, gracias a que iones
OH  forman con el st el HSOS.

Deben considerarse varlos factores ltmltanies al elegir el sistema de re-
generacién aproplado: presencia de sulfatos, solubilidad de sulfitos y sulfatos,
reaccién de conversidén y requerimientos de calor de descomposicién, como en
el caso de absorcién 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 extraccidén o endulza-
miento, para alimentar nuestra unidad de HZS, el cual se ha tenido que obtener
con anterioridad.

Entre los muchos métodos que existen, la extraccldn con mono-etanol- amina
(MEA) es avantajosa gracias a su alta reactividad, bajo costo, buena estabilidad
qufmica, bajo contenido de hidrocarburos en el gas 4cido producido y en general
en lo bajo de la inversi6on comparada con otros métodos.

Sin embargo, se degrada irreversiblemente con COS, CS2 y OZ; las pérdldas;
por vaporizacidon no son despreciables; es incapaz de recuperar los mercaptanos;
plerde selectividad del HZS en presencla del 002 y comparando sus costos de ope-
racidn con otros, es mas cara. En pocas palabras, es la mejor opcidn cuando se
trata de gases acidos conteniendo 4 - 157 mol de HZS y presion parclal del mismo
hasta 6.5 atm.

Como alternativa y de hecho, lo que se utiliza en refinerfas es la dietanol
amina (DEA), puesto que resiste la degradacidon por COS y CSZ’ y slendo mas pesa
da tiene menores perdidas por evaporizacidn.

Por otro lado, es menos reactiva, mas cara, ; 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 CSZ’ el gasto de solvente es pequ-
fio, las pérdidas por vaporizacldn son menores que MEA, consume menos serviclos
auxiliares, su punto de solidificacidn 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 (Jefferson Chemical Co) (Ref.}2)
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Ademas de los procesos de extraccidn arriba mencionados, existen los que
utilizan solventes ffsicos, o solventes orgdnicos; la absorcidm es directamen
te proporclonal a la presibn parcial de! gas acido.

Jon muy convenientes para gases muy 4dcidos 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 eape-
cial aromdticos y olefinas lo cual hemos visto, tiene un resultado tatal en la
operacidn de las plantas de azufre, por Gltimo el costo es elevado.

Por Gltimo, sabemos que para el perfecto funcionamiento de muchos de los
procesos considerados, el catalisador juega un papel muy importante: su condi-
clonamiento y actividad determinan el comportamiento de la planta.

Todos los catalizadores dependen ampliamente del numero de sitios catali-
ticos activos para adsorber y poner en contactc los reactivos, de acuerdo a la
orientacién favorable, que producira la reaccidn deseada. (Ref 33 )

Para aumentar la actividad del catalizador, hay que sacrificar la caida
de presidn, que sera mayor en un catalizador irregular por ejemplo, que en u-
no de forma homogénea, aunque por otro lado el aumento en la eficienclia de con
versidon, compensa la pérdida en energ{a. Mas adelante profundizaremos sobre

la fmportancia de los catalizadores en los procesos.
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IT.A VARIACIONES DE LOS PROCESOS

Podemos comparar los procesos, en particular, de acuerdo a su
frente a diversas condiciones. Estas diferentes condiciones seran esc
te las mismas que se discutieron al princiﬁio de este capftulo.

Tambien, durante dicha comparacidn, reenumeraremos varios de los fac:
que intervienen en los mismos procesos, a saber las opciones que se el!giv;
en el diseflo de cada uno, asi como el alcance de los mismos.

Finalmente, veremos problemas intrfnsecos en el mane jo de los proceso-,

simplicidad o complejidad de los disefos y la respuesta al control.

Este proceso es aplicable a corrientes de gas que pueden contener HZS desde
15-1007 mol, como ya habfamos dicho, con capacidades de produccién de 5-1500
ton/dia. De acuerdo a la capacidad de la planta se deberan hacer variaclones en
el disefio: para plantas pequenas (menor 50 LT/D) se muestra un dlagrama en la
fig. 2.3-5. del proceso t{pico; si se trata de una planta mediana hay que hacer
ya algunas diferenclas como se muestra ean la figura (50-150 LT/D), es decir, la
caldera se encuentra en una carcasa y los condensadores en otra, las presliones
del vapor generado serfan en la primera de 100-150 psig y en la segunda de 40-60
psig; sl seguimos aumentando la capacldad, ya no es posible combinar todos los
condensadores en una carcasa. En la Gltima figura de esta serie, se muestra un
disefio que ha sldo patentado por Amoco.(Ref. 6 )

Se ha reportado que trabajando con relaciones de OZ/HZS menores a la este

quiométrica (0.5) el rendimiento en azufre aumenta, ya que esto evita la oxida-
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clén del mismo, una vez formado. Para llevarlo a la prictica, se requiere prime-

roprecalentamiento de los gases antes de entrar a! horno.(Ref. 34 )
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Se han desarrollado plantas paquete para recuperacién econbmica de azufre,
cuando la capacidad es pequefia. Estas plantas utilizan la caldera tipo Webb, 1la
cual combina el horno, caldera y condensadores en un recipiente. Es de lo mas
conveniente para capacidades de 50 LT/D o menor. (Ref. 5 )

Las calderas convencionales y los condensadores generan vapor comunmente.
Hace tiempo se construyo una planta que aprovecha el calor con una solucion de
MEA. Asimismo, dichas calderas son horizontales, de tubos, c;n los gases fluyendo
del lado de los tubos y agua en la coraza, aunque tambien se han usado en posi-
cibén vertical.(Ref. 5 )

Si se utiliza una caldera de dos pasos, los gases se enfrian como 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-
lida del primer paso de la caldera.

Existen varios métodos de recalentamiento del gas, como mencionamos. Este
recalentamiento es necesario ya que después de la formacibn de azufre, el gas
saliendo del condensador estard a 160 - 200°C y requerira calentarse hastg,
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 configuraclén mas efec
tiva y economica.

En teorfa, un bypass caliente o los metodos que utilizan quemadores auxilia-
‘es, aunque son econéﬁlcos, deberan ser reemplazados por recalentamiento indirec-
0, ya que estamos forzados a dismlnuir la concentracidn de azufre en los gases

le salida.
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Aunque el metodo de quemadores en lfnea, es mas eficlente que el de by-
bass de gases callentes, requiere varios quemadores de 4dcido separados, los cua
les tendran que ser mantenidos y controlados. Este necesitari controladores de
‘lujo en cada quemador, para seguir siendo eficlente y flexible.

Obviamente esto aumenta el costo de inversidn considerablemente. El méto-
lo intercambi{ador gas-gas es el mas eficiente, pero tambien el mas caro. En
1 caso en que estos se utilizen, es necesario balancear la carga térmica, ya
ue debido a que el calor neto producido en el segundo reactor, es menor al ne-
esarlo para aumentar la temperatura de la alimentacién, por lo tanto, el conden
ador segundo se disefia para tener una temperatura de- salida mas alta. Esto ha-
€ de este metodo el mas desavantajoso en cuanto a falta de flexibilidad para -
ompensar variacliones en el fluj6 y composicidn.

Para asegur;;nos que el S es separado con la mayor eficlencia posible, la -
ondensacidn debera llevarse a cabo a muy baja temperatura, 126-12°C por encima
2l punto de solidificaclon del mismo y cada condensador debera tener una malla
liminadora de vapor de azufre.
fodificaciones que convendrfa considerar en una unidad:

l. Combinar superficies de condensacldn

2. Combinar camaras catalfticas em un solo reciplente, con separaclones inter

nas

3. Analizar el comportamiento de la planta a diferentes capacidades de opera-

cidn

4. Puesto que un cuarto reactor casi no puede justificarse en un Claus, si

se busca aumentar la eficlencia, considerar otra unidad tratadora de

gases de salida del Claus, e inclusive la supresidn del tercer reactor.
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Redox catalftico

Se trata de un proceso llevado a cabo en fase gaseosa principalmente, em
el cual se obtiene la conversion directa al elemento S. Su eficiencia es muy
alta, el catalizador que usa no ha sido especificado. Tiene la ventaja de que
puede regenerar el catalizador con un agente reductor; por otro lado no sirve

para tratamiento de gases de combustién.

Redox C0/SO,

Es tambien un método que convierte directamente el SO2 a S. Este método -
en particular opera a temperaturas muy altas lo que favorece su uso para trata
miento de efluentes calientes.Se lleva a cabo en fase gaseosa, reemplazando el
CO al reductor HZS en la reaccidén de Claus. El catalizador es una alGmina acti-~
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 reaccibn.

Sulfreen

Es otro proceso llevado a cabo en fase gaseosa, tambien com conversidn di
recta del 502 al S. E1 catalizador que provee este proceso para la conversidn
eficlente de la reaccidn cl4sica 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 configuracién se obtiene un ren-

dimiento global de 97.87.
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Alumina Alcalina

Es un ejemplo de proceso que recorre un camino indirecto en la escala de
6xido-reducclén, pues transforma todo el SO2 en HZS para alimentarlo despues
a2 una unidad de Claus. Este proceso necesita concentrar el gas e hidrogenacion
catalitica para convertirlo en sulfuro de ﬁidrbgeno. Por esto se relaclona con
procesos como el Alkazid y Beavon.

En este proceso, la temperatura del absorbedor depende de la temperatura
de los gases de combustidn que salen del economizador, variando de 360 a 290°C
La presion de operacidn sera la misma de la del horno, mas la del absorbedor,
o sea del orden de 6 cm HZO'

Este tiene varlas ventajas, por ej.: al entrar el 502 sin reducir la tem-—
peratura del gas, se aumenta la eficlencia de recuperaciéon de calor (sobreponien
dose a procesos camo LFP o Sulfreen, de absorcién en fase 1{quida, los cuales
enfrian demasiado el gas); ademas la caida de presion, es baja y es flexible a
la velocidad de paso del gas y tamano de partfculas del catalizador, por alei-
mo los materiales que utiliza para su construccion, son acero al carbon.

Lag desventajas que presenta son: dificultad de aplicarse a plantas exis-
tentes, ya que la unidad se debe insertar entre el economlzador y el precalen-
tador de alre; la disponibilidad del absorbente de obstruirae con el polvo; la
dificultad de hacer circular grandes cantidades de absorbente s8l1ido a altas

temperaturas y el costo del agente reductor y del absorbente.
Westvaco
At b Lt

Se parece al proceso Sulfreen, pero en este el lecho es fluidizado. Su ran-

go de temperaturas de operacién va de 65 - 1508Ce
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Para controlar la temperatura se esprea agua directamente em el catalizae
dor. Dada la alta velocidad de transferencias de calor, el agua se ayapors tkpf

damente, enfriando simultgmeamente el gaes y el catalizador.

Resox

La temperatura de operacibn varfas tedricsmente de $00 a $20°C, sin esbapr-
go esto solo sucede en la entrada del gas del reactor. Varisciones de 2 25%
son fdcilmente tolerables.

El aire {nyectade con el 80, quema parte del carbon como comtrol de tempe
ratura y en algunos casos, quema sun mas.¢antidad de cerbon psra dar calor al
lecho catalftico.

Una gran desventaja es la formacidm de ecompuestos camo COS y csz.

La base para la operacidén de este proceso, es redueir ls temperatura del
efluente del tercer reactor de una wnidad Claus convencional, a 140°C , lo que
aumenta la eficiencia a 992. V

No solo se desplaza el equilibrio a la menor temperatura, sino gue tes -
bien se promueve la reaccidn, debido a que se retira el szufre del gas sbsor-

biendose en el catslizador.

SFGD

Este proceso cuando fue disefiado, se hizo con las siguientes mlctti'flt't-
cas: utilizacién de un sbsorbente en seco, capaz de capturar y "”?“ 30z )
la misma temperatura aproximadsmente, el oxido de codre {Cul) en llain; cuaple

esta funcibn, con lo que se obtiene simplicidad y confisbtlidad, svitando en -~
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friamiento y/o calentamiento del gas; un disefo del reactor de manera que los
reactivos pasen gobre la superficie del absorbedor, mas que pasar a traves -
del mismo.

Dichas caracterfsticas, obligan a colacar el equipo de preferencia entre
el economizador y el precalentador de aire (como es el caso de Alumina Alcali-
na) para encontrarse cerca de 400°C; ademis se provee de un soplador para su-
perar las caldas de presién en los reactores, el cual opera 5% mas de flujo -
g8aseoso, para asegurar la recirculacién de parte del gas, tratindolo comple-
tamente al mismo tiempo que se aisla el equipo de desulfurizacidn del rehervi-
dor.

Cambios en la alimentacién no afectan mucho a este proceso, pues pueden
ser controlados cambiando la duracién del ciclo. Tampoco tiene problemas com -
desperdicios. Sin embargo, la instalacién necesaria para construir este proce-
8¢ puede ser mas costosa que algun metodo de absorcidén en fase 1{quida, aunque

los costos de operacidén son menores.

Allied Chemical

Se propone una temperatura de operacion de 815-1300 °C en el primer reac-
tor. La temperatura esperada del gas purificado despues de haberlo comprimido,
sera menor de 315 °C.

El efecto neto de calor en el primer reactor, es exotémico, por lo que
se aprcvecha esta energf{a, para sumentar 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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res sulfurados, lo hace altsmente corrcsive en el rango de tempersturas iavely
crado.,

Aunque el alto contenido de oxf{geno em wma corrients le redulta desfavorg
ble, este proceso dfcese ser adaptable a alimentsciones covtgsiendo hasts un
1002 de 802. Por lo tanto, si el contenido de oxfgeno es muy alto y/e ol ’0,
es bajo, el proceso puede unirse con aquellos que cencemtran la corrieste em

SO2 y disminuyen el contenido de 02, como el proceso Wellmam~Lord.

Carbonato Pundido

El proceso de carbonato fundido, comsiste en ls reduccién del agufre des-
de +4 hasta -2, Posteriormente, la exidacion de S -2 a S 0, se lleva a cabo wti-
lizendo un portador de oxigeno.

Se realiza la reduccidn de un sulfi€o del metal (sodie) sl sulfuro corres-
pondiente. El metodo de Atomics International con el de Garrett, difieren en el
gas de reduccidén utilizado, el primero utiliza gas reformado y el otro coks. En
ambos casos, el st resultante, se sliments a un Claas.

La temperatura de operacidn es del orden de 430°C, por lo que pedrd alimes-
tarse de gases de chimenea.

Este proceso reclama tensr una eficiencis de 751 cuands en la corvienie hay
0.2% de 80,, lo que nos dar{a un efluente al fimal de 500 ppm de 302.

Una de las desventajas de este proceso, es que as mup dugceptible a las com
diciones ambientales, debido al tamafio relativamente grande de absorbedor, de
tipe atomizador, que requiege estricto contrel de temparstura, ln que auments su

costo con el uso de aislantes y proteccién ambieatal.(Bef. 19 )
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IFP

Es un proceso en el cusl se lleva la recclsn de Claus, en fase 1fquida, u-
sando una sal metflica como catalizados y un .solvente orginico de slto peso mo—
lecular. ‘

Opera en un rango de temperatura de 133—150'C. por lo que conviene adicio-
narlo a la salida de una umidad Claus. Aunque es un proceso en solucidn, requie
re muy poco enfriamiento camparado con otros.

Reclama descomponer el COS y C5, de manera indirecta y no, en el Gltimo pa
80 de conversion. Por ello, se recomienda que el primer reactor del Claus se o~
pere a mas alta temperatura de lo normal, con algun catalizador efectivo que hi-
drolize el COS y CSZ. La pérdida en eficlencla se vera compensada con la adicion
del proceso IFP,

La eficiencia global de esta combinacidn es del orden de 99.3%.

Ls formac1én de .sulfatos, resulta ser un prublema muy serfo. La regeneracidn
le estos debe realizarse para que el proceso funclone econtmicamente, y el calen-
8%, no es la solucién adecuada, ya gue ocurren reacciones que destruyen gradual-
ente el solvente.

Este proceso tiene diversas aplicaciones como se muestra en la Tabla 2.1.
ome ventsjas es su flexibilidad: se obtienen resultados satigfactories cuando fun
lona a1 307 de su capacidad y solo un 6% de reduccidn en 1a eficiencia, cuando se
pera 3% sobre la capacidad miximaj bajo consumo energético.

Comc desventajas, podei:n»le_gciqg:g que sufre altas caldas de presidn a tra-
es del absorbedor, requiere recalentadores del gas y utiliza soluciones absorbe-
0r8s qué son muy voluminosss para almscenamiento sutes de la regeneracidn, Tambien

> requiere de un gasificador, lo que aumenta 1 complejidad y costo.
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TABLA 2.1. Tres splicaclones del proceso IFF a los gases de wa unidad Claus

(Ref. 20)

Composicion del gas
% mol H_S

Condiciones
Temperatura °C
Presion psig
Flujo kgmol/h

Azufre recobrado
Reaccion b 4
Cantidad kgmol/h

Gas del incinerador
HZS + SO2 ppm

Tratamiento gas despues de:

Primer
Reactor

1.48
0.74
1.26
28,58
67.94

126
0.5
122.05

95
98

1100
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Segmdo
Reactor

0.59
0.29
0.14
29.96
69.02

125
0.5
120,14

90
32

900

At.tccr

Reactor

0.34
0.17
Q.13
30.25
69.11

125
0.5
119,97

80
17

1000



Townsend

Su caracter{stica principal, es que realiza la reaccidn de Claus en sol
ventes orginicos acuosos. La cantidad de éoLvente circulado, es considerable-
mente menor, que la que se utiliza en otros éisehos comparables con amina.

Una variacién del Townsend, es el pro¥eso Shell Deal, el cual utiliza
una solucidn acuosa de Sulfolane, para absorber el HZS‘del gas. Y al igual -
que el proceso Townsend una parte del HZS es quemada hasta SOZ’ para luego ha
cerlos reaccionar.(Ref. § )

La formacidn de sulfatos en este proceso, presenta los mismos problemas

que se mencionaron para el IFP.

BuMines Citrate

Aunque a primera instancia, este proceso no parece estar tan relacionado
con la reaccion de Claus, es de hecho la reaccion redox entre HZS y SO2 ;n so~
lucion, donde se ha reemplazado el catalizador bauxita, por un comple jo de ci-
trato con 302. Este requerira tambien generacion de HZS 8l el gas de proceso
cont {ene solo SOZ'

Este proceso requiere enfriamiento inicial de la corriente gaseosa hasta
0 °C, Este proceso es comparable al Glammarco-Vetrocoke y Stretford. La dife-
encls es que en este proceso, el azufre se rscupera por calentamiento a 55°C
2.4 atm, para licuar el azufre fuera de la fase acuosa.

Opc~a en un rango de conversion de 90 - 952 cuando trata corrieantes com 2%
e 502, lo que da efluentes de 1 000 - 2 000 ppm. Entre sus ventajas podemos men
ionar: la precipitacion se realiza fuera del absorbedor, la solucion tiene gran
apacidad para manejar sobrecarga de 802 0 HZS durante corto tiempo, - que 1a

isma actua como buffer.
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Giammarco-Vetrocoke

El uso de portadores de ox{geto (en este caso inorgdnicos), sotv is bugs
de muchos procesos. Estos acsrresdorss de oxfgeno, llevan éirze s la resccidn
de HZS a azufre, E1 G-V utiliza la combinacién argenito/axsenato. émpllcro
del G-V es el Thylox. ‘

Estos procesos requieren alguna forma de enfriamiento del gas alimentade
antes de entrar. El G-V dfcese ser eficiente en rangos de 20 a 150 °C.; asi co
mo ser capaz de descemponer legs campuestos sulfurados indesesbles perelaiments,
aunque el mecanismo de como lo hace mo esta claro.

Ee uno de los pocos procesos que dan niveles menores g 250 prm. Su mas -
grande desventaja, es el hecho de que wtiliza una solucidn de carbonato de pote
slo activado con compuestos arsenosos.

Son de lo mas adecusdo paza gases kcidos que: cohtnm de1-100 granos/100
SCF y cuando la produccidn mixima de azufre sea 10-15 TPD. Por otro lade, no van

a absorber nada del CO2 que puede haber presente.

Stretford

En este proceso tambien la base es el uso de portadores de oxigemo ergéai~
cos. Ademds es una variacion del proceso Takahax, Som clasicos estos procédes de
miltiples reacclones redox combin;dal. El sistema combinado de portader de ox{-
geno que utilizan es el de vanadio en fcide disulfénico mtraquings, que es tam-
blen portador de oxfgeno. La diferencia cea el Takshax ee que usa naftaquinons -
en vez de antraquinona.

Requiere el Stretford, temperaturss bajas de operacidn, ya que PoT encina
de 40 °C, reacciones laterales indeseables empiesan a ocurrir. La perdida de re-
activos, es otro problema 1igado a este proceso. La oxidacion a tiosulfato debi~

do a su sensibilldad respecto de 1la temperatura. Cuando se esta operando a 40 °C.
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80, a partir de 70°C, el tiosulfatr, sube

ducto en este Proceso, ge ug, un f£ilero

que logran nivel de §o
ppm.

2 ®enor de 250
* €3 muy flexible
nes en l, Presisdn, por 1o que puede ope

rar desde algunas Pulgadas de Presign -
hasta 1000,

» Insensgibie 4 variacio-

La variacisn en la temperaturg g tod

o lo largo del Proceso,
tre la ambienge y 45 °c.

8e mantiene ep-

queda en 14 solucidn ep forma coloidal,

» 8glomerarge o Peégarse

» O 8ea, que po pro-

Entre sus vVentajas tiene que no ge requiere calencamien:o.

La operacién es
de 1o mes simple y 1, inst rument ac 14 ainima,

La planeg puede gop ficllmente df
8enada pary operar sola, EJ

8e obtiene come subproducto en la fabricacisén del anhidrido
de naftaleng,

Como en e} Cag80 del G-V, son Proces

08 recomendgdog en plantas con Produc-
cién de azufre del orden de 19-

15 ton/dia,
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Wellman-Lord

E1l proceso no es en s{, un método de conversién, sino una técnica para la
concentracion de SO2 diluido, preveyendo asi una alimentacidén cenveniemte a una
unidad Claus. El corazén del Wellman-Lord consiste en la separacidn del SO2 co~
mo cristal del bisulfito del metal (sodio) y la subsecuente descomposicién tér-
m}ca.

Una de las principales causas de pérdida de soss catstica de hasta una to-
nelada por dfa, en una unidad manejando 100 000 SCFM se debe a la oxidacién de
sulfito a sulfato.(Ref, 2 )

Este es tambien un proceso que deja en el efluente, niveles de Zio.y menos
ppm de 50,. Su consumo energético es muy elevado del orden de 50 000 BTU/1b de
azufre producido. Al igual que el IFP, requiere un gasificador aumentando cos-
to y complejidad.

Isclusive en este proceso, se cors® el rieago de formar un tisemifato, pues
el catidn sodio es muy electropositivo, y al mismo tiempo el compuesto formado
ser{a soluble, por lo tanto, diffcil de cristalizar, lo que bajs la eficiencla

del proceso.

Alkszid, Beavon y Cleanair

Son bdsicamente compuestos de concentraciém e hidrogenacion catalftica a
H,S Para la subsecuente oxidacion a azufre en una unidad Claus.

En el proceso Alkazid, la corriente gaseosa se enriquece mediante tratamien
to con una solucion sminads. Una modificacidn de este, usa uma alkanolamins pars
el paso de concentracion (ADIP).

En el Beavon el HZS se alimenta directamente al Stretford. Em el Cleasnair,

tambien se utiliza el Stretford para el paso final de oxidacicn a azufre. Sin em

- 109 -



bargo, la unidad corriente arriba es esenclalmente el proceso Claus. El con-
tenido de HZS se mantiene por encima de los requerimientos estequimétricos,
respecto del 802, de modo que todo el didxido de azufre es virtualmente recu
perado antes de que el exce;o pase al Stretford,.

El Beavon, Alkazid y Cleanair, dicen ¥escomponer los compuestos como el
CcoS y CSZ' como en el caso del IFP,de una manera indirecta. En el Beavon y
Alkazid, se reducen catal{ticamente debido al uso del Co/Mo. todos los com-
puestos sulfurados, hasta HZS. El catalizador de Co/Mo se ha encontrado que
hidroliza al COS y CS2 en CO2 y HZO, por lo que si estos no pudieran ser re-
ducidos, serf{an hidrolizados.

El catalizador para ello, se coloca en la parte baja del primer converti
dor, protegiéndolo con alimina de contaminaciones precoces y logrando por en-
de la conversién temprana del COS y CSZ' Se requiere asimismo, que la tempera
tura de ofitrada ses mas alta de lo normsl, lo que afecta un poco el equilibrio
de la reaccldn de Claus, la cual sera recompensada en los reactores corrlente
abajo.

Las ventajas del procese Beavon, es que presenta bajas caldas de presidnm,
de 2-3 psil; todas las presiones de operacién, son cercanas a la atmosférica; la
temperatura de operaciénm es de 280 - 400 °C para el reactor de hidrogenaclén y

de 20 - 50 °C para la seccién Stretford.

Aquacizus

Cuando se usa una .nidaus Aquaclaus, junto a2 una unidad Claus, la capacidad
de esta aumenta grandemente, por otro lado, al sistema Aquaclaus se le pueden

alimentar mezclas conteniendo COS, CSZ, HZS y 502 siempre y cuando se provea el
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incinerador para su oxidaciém.

En este proceso, la solucién de absorcidn ha probado ser muy estable y
susceptible a envenenamiento. Trazas de compuestos como el COS y csz e bidro:
buros no tienen efectos adversos. La camtidad total de sulfato que se llegs s
formar es de 2-31 del SO2 alimentado.

El proceso no es sensible & variaciones en La composicién o flujo d¢ 1
corriente de alimentacidén. La eficienclis de recuperacidn es mayor de 992, por
lo que en la corriente de salida habrfn menos de 100 ppa de azufre. Una desven
taja es la formacién de sulfato de sodio, que puede ser vendido como praducto

secundario: 42 1b/ton de azufre producide.

ASR Sulfoxide

Dice este proceso ser capaz de convertir el sulfuroc de carbeonile y disulfu
ro de carbono en asufre y coz. La formaciém de sulfatos e wma de pus desvents
jas, ya que la regeneracién de 1los mismos, afecta la composicién quimiscs e

solvente.

Trencor M

Este proceso, tiene la facilidad de ser versdril en cuanfo 8 la cemposicién
de la alimentaciém, pues puede cambiar la relascisn entre el solvénte y la eorri-
ente gaseoea; La reaccién de conversidén es dependiente de la temperatura, pero
8e acerca al 1001 bajo condiclones normales de espacio velocidad (mayor de 2000)

y con exceso de hidrdgeno disponible, 207 mas del tedrico.

SCOT

Se puede comparar el SCOT con métodos de absorcidn del tipo de MEA y DF ' |

teniendo el primero la ventaja de no ser inhibido en presencia de coz. ademas
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¢ efectivo en la recuperacién de COS, el cual no degrada la solucidn. El
onsumo de vapor por otro lado, se encuentra que es menor.

Un proceso gemelo es el Sulfimol, tamblen.desarrollado por Shell, el cual
sa una mezcla de solventes que lo hacen comportarse como absorbedor fisico y
ufmico a la ves, Tiene buena afinidad por 108 compuestos dcidos a presiones -
ajas y medias y extremada afinidad por compuestos &cidos a altas presiomes par
ifales.

Normalmente debe utilizarse en corrientes con hidrocarburos ligeros. Es

as eficiente, cuando la relacién entre el st/CO es de 1:1 o mayor y la pre-

2
16n parcial del gas dcido, excede 7.5 atm. En general puede separar hasta ni-
eles especificados los compuestos sulfurados.

El proceso SCOT es eficiente en casos en que el contenido de CO, no sea muy

2
1to, ademas la inversidn inicial es baja, es camparable en consumo unitario de
erviclos y su tecmologla es familiar. Pero si la corriente a tratar contiene
emasiado COZ' procesos como el Wellman-Lord o Beavon resultardn mas adecuados.

Para ver la variacidn en la conversidn de Claus cuando se encuentra adicio-

ado de un SCOT, referirse a la fig. 2.6.

o8, Sulfox
Mo tiene problemas en presencia de smonisco, hidrocarburos, hidrogeno e iner
es, la pérdida en rendimiento es de 0.1-0.5%. El gas de salida nunca contendrd
antidades inconvenientes de azufre, y el agua de desperdicios es de calidad acep
able. Puede tratar corrientes gaseosas o acuosas contaminadas, esencialmente no
rea desperdicios, el S es de excelente calidad, el NH3 se puede recuperar como

~bproducto y reciclarse en la refinerfa.
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Fig. 2.6. Recuperacion tedrica de azufre para diferentes configuraciones (27)
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[T.B  PROBLEMAS DE OPERACION

H »

En esta seccién final del capftulo, trataremos de los problemas que se
presentan en general, durante .a jperacién de una planta t{pi.a de azufre,
as{ como de los problemas que llegan a tener las diversas categorfas de pro-
cesos, provocados por el disefio de los mlsmos y, por dltimo, se propondran -
algunas soluclones factibles.

Sabemos, desde el princlpio de la operacidn de una planta, que &sta no
llegara nunca al rendimiento tedrico, debido a los siguientes factores:

Disminucldén de la actividad del catalizador.

- Reacciones secundarias.

Pérdidas de vapor de azufre, en la salida ie 1.5 ondensadnre -.
p ’

- La relacion aire/HZb nunca se logra continuamente, aun usando los ipa-
ratos mas sofistfcados, debido a las varlaciones en la omposivion v -
flujo no predecibles.

Una planta cuidadosamente operada se encontrara normalmente 0.5-17 por

debajo del rendimiento teérico, inmediatamente despues del arranque v entonces

ira bajando debido a la desactivacion del catalizador.

‘Factores b4dsicos para la buena operacion de mma planta:

1) Arranque de la planta.- el apresurarse para el arranque puede resultar
mas costoso a la larga, de lo que se plerde por esperar. Es important{simo pro
ceder lentamente al secado del materlal refractario en el tren de equipo, arran
car poco tfiempo despues de haber secado v mantener la planta indando.

Si la planta arrancara estando humeda, la formacién de vapor romperfa las

uniones retractarias. Se recomienda secar el materlal refractario a una veloci
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dad de 20°C/Hr para los primeros 250°C y a 40°C/Hr para las temperaturas supe-

riores, utilizando gases de combustidn no amargos.

Antes de I[ntroducir el gas dcido, 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 explosion que se podrfan pre
sentar por cualquier fuga, el problema es mas serio sl para reparar, hay que

soldar.

2) Variables que hay que controlar.- la mas {mportante es la relacién de
"25/502’ la cual como ya se ha dicho, debe ser de 2:1; la temperatura de con-
densacion del azufre y la temperatura del gas de alimentacidn al reactor.

Si{ debe tomarse una decision en cuanto a esta relacion, es mejor operar
con exceso de aire, es decir HZS/SO2 menor de 2, porque el efecto en la coaver
sidn, sera menor de cuando se tiene deficiencia de aire.

La importancia de esta relacion puede apreciarse en la fig. 2.7. como fua
cion del afre para combustidn. La ecuacion que se usd para describir los para-

metros mostrados en la misma, es la siguiente:

Rpg = TN + 2

18= (1/3)(P)(RI01)

donde Rl- relacibén fniclal de H25/502
Rpg™ relacion el gas de salida de HZS/SO2

P = fraccidn de HZS convertida a azufre. (Ref. 35 )

Hay que procurar que el gas entre a la planta de azufre, bastante frio, al-
rededor de 50°C, y con el menor contenido posible de hidrocarburos. Si el conte-

nido de HZS en la alimentacidon disminuye mucho o esta muy diluido, puede ser muy
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Fig. 2.7. Porclento de conversidn a azufre en funcidn de la relacidn de
H,8/80,.(35)

diffcil o imposible de sostener una flama en la zona de reaccidén térmica. Es-
te problema puede solucionarse de varias formas:

i Precalentar el gas acido y/o el aire.

ii Bypassear parte del gas acido alrededor del quemador principal.

i1i Quemar S para proveer el 502 necesario a la reaccién.

Si usamos un Claus OT y tenemos mas de 307 CO2 tambi{en la combustidn de
flama con aire estequiométrico se vuelve imestable.

Si{ mantenemos la temperatura de salida del primer reactor sobre 315 °C
lo que puede hacerse fdcilmente con un recalentador del tipo quemadores en

1{nea, los compuestos COS y CS2 se hidrolizardn parcialmente usando el catalfl-

zador adecuado. Estos compuestos se hidrolizan cerca de la temperatura de ro-
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cfo del azufre, desde el punto de vista termodinamico, aunque las energfas de
activacion son tan altas, que una vez formados estos productos, son dificiles
de descomponer.

La presencia de 57 de en exceso de hidrocarburos tedricos (CHA)’ aumenta
los requerimientos de aire tanto como 35Z y la cantidad de gas hasta en un -
27%. (Ref. 7 )

Deficlencias de control en el primer condensador (por ejemplo, sl el re-
calentamiento es tipo bypass de gas callente) puede causar temperaturas cerca
nas al punto de rocfo en la corriente hacla el segundo convertidor.

La fluctuacién de volumen en la alimentacidn causarfa dificultades en el
control del recalentamiento, en la cimara de combustidn y tubos de los conden
sadores.

Cuando el equipo esta sobre disehado, la eficlencia global baja. En los
sistemas en que dos condensadores se encuentran en la misma carcasa, el con——
trol que'se tiene es deficlente sobre la temperatura de salida Jel segundo con
densador.

La velocidad de transferencia de calor en los condensadores de azufre de-
berd ser controlada para evitar el enfriamiento demasiado violento, de la co--
rriente gaseosa, lo que resulta en la formacién de un vapor de azufre, el cual
va a ser arrastrado por dicha corriente.

3) Agentes reductores.- ademas del hidrégeno, se recomienda utilf{zar CO
a bajas temperaturas y C a muy altas temperaturas, desde el punto de vista ter
modindmico.

Si se utiliza CO como agente reductor, pueden ocurrir ademas las sigufen-
tes reaccliones:

S0 + 3co -- (CO0S + 2C0
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S * 8CO ---» B8CO0S

&
Co ¥ HZO - CO2 o HZ
co + HZS -“---» (COS + H2 (Ref. 27 )

*Amoniaco:

Cuando no se recupera el amoniaco paralelamente a la entrada de la planta
se quema todo en presencia, primero de un exceso de aire, para crear una atmés
fera oxidante y segundo a una temperatura lo sufliclentemente alta, para lograr
la conversién total del NH; en NZ y HZO sin formacién de NO, .

Cuando tratamos el gas en un scrubber, hay que tener cuidado de no dejar
escapar partfculas microscdpicas de amoniaco, las cuales crean problemas a ni-

vel de la chimenea.

*Didxido de carbono:

Si la alimentacidn contiene de 8-10Z mol de didxido de carbono, o mas, el
primer convertidor debe operarse mas callente gue los subsecuentes reactores,
para maximizar la conversidn de COS y CS2 a S. S1 es posible, la temperatura -
de salida del Gltimo condensador, debe estar a 140-145°C, para estar por enci-
ma del punto de solidificacion del azufre, pero asegurar que el mlsmo esta con
densado.

Para el proceso Trencor M, por ejemplo, debe cuidarse el contenido de CO2
y en caso que, este sea muy alto, serfa recomendable hacer un pretratamiento,
de lo cual se obtendrfan las sigulentes ventajasr

a) La alimentacidn para la unidad productora de S es adecuada.

b) Se reduce el tamafio de la planta productora.
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c) Se logra un mejor rendimlento de azufre,
d) El tratamiento necesario al ‘gas de salida es menor.

e) Las pérdidas como compuestos sulfurados se reducen.

*Procesos con conversion catalftica:

Se ha crefdo que un lecho catalftico ancho, serfa convenlente durante la
operacion, ya que la deposicién 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 eitremo
superior). Estas capas, aunque inactivas estaran callentes, deb{do a la trans-
mirfdn de calor del resto del lecho, lo que calentara el 8as entrante por enci
ma de la teperatura optima de operacidn.

Esta temperatura dptima de operacion es 246°C. A la mitad del 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 reduclr la conversién a través del lecho, por esto, la actividad de la par-
te baja del reactor no es muy efectiva, por lo que es {nteresante tener dos -
reactores, en vez de uno grande.

La mayorfa de los catalizadores experimentan pérdidas catastrSficas de a-
rea activa debidy a curtas vtapas de calentamlento excesivo (540°C); esto ocu-
rre justo antes de un alto de la planta, o durante la regeneracién.

El calentamiento, en vez de resultar en la regeneracidn del catalizador,
tiene muchas veces efectos danfnos que provocan la pérdida del catalizador an-
tes del tiempo previsto, por la mala operacidn durante la regeneracidn.

Si se opera a bajas temperaturas, con alto contenido de 502 y ademas de -

S0,, el catalizador se contamina por sulfatacién. La presencia de materiel car
-



bonoso, altera la operacién de la planta debido a un aumento en la caida de pre

sién a traves del lecho, ademas de una contaminacion.

Si un lecho opera 17-28°C por encima de la temperatura normal de operacion
un tiempo de 24- 36 Hrs. serd suficiente para purgar el catalizador del azufre
depositado. o

Durante operacién normal de la planta, la formaclén excesiva de sulfato es
tambien causada por combustidén deficlente en el horno de reaccldn o en los que
madores de recalentamiento; quemadores defectuosos, exceso de alire, mezclado de
ficiente, provocan paso de 02 a los reactores, provocando la contaminacién del
catalizador.

Para el proceso CBA, el control del 02 alimentado es determinante.(Ver flg.

2.8 ). Para plantas con dos reactores (95-96Z de recuperacion), la eficiencla

no sera muy sensible al flujo de aire, por ejemplo: con una deficiencia de 47 -
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Fig. 2.8. Efecto del flujo de aire en la recuperacion de azufre (10)



de aire, la pérdida es de 1Z. Pero sl nos encontramos a altos niveles de efi-
ciencia (997), un 1% en deficiencia de aire, provoca una disminucién de 1.5 2
es evidente que, esta pérdida no puede tolerarse y que el control cuidadoso es
inminente.

Conforme aumenta el nivel de conversién del Claus, las pérdidas del COS y
CS2 y vapor de S juegan un papel mis significativo. Aumentar la temperatura de
el primer reactor, disminuye como sabemos la pérdida por COS y CSz, pero tlene
un efecto adverso en la produccién de S aumentando la pérdida por HZS y SOZ'

Un tercer reactor reducira esta pérdida, pero no tiene efecto en el COS y
CSZ' La pérdida de vapor de azufre, se elimina operando el Gltimo condensador
a baja temperatura, por lo que conviene mas instalar el reactor del CBA, que e-
liminard completamente pérdidas de S, pues éste queda absorbido en el cataliza-
dor mismo.

En el proceso Haines, la regeneracién de los lechos resultd ser imposible
debido a la contaminacién con hidrocarburos pesados, los cuales no pueden ser -
tolerados.

En el Allied Chemical, debido a que el ox{geno va a reaccionar con el agen
te reductor, es necesario mantemer la menor cantidad posible del mismo para op-
timizar el proceso y minimizar el consumo del agente reductor.

Para el proceso Westvaco, el control de la lemperatura es un factor deter
minante para la formacidn del azufre. La conversion de H2504 a 502 o 8 al reac
clonar con HZS es muy dependiente de la temperatura, triplicdndose cuando se -
lleva la temperatura de ‘110 -a 145°C. Aunque la velocidad de reaccidn es mas al
ta a 145-160 °C hay una evolucion prematura del SOZ' por lo que la temperatu~

ra éptima de reaccion es 140°C.
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‘Procesos de absorcidn lfquida:

En procesos basados en la absorcién fase l1{quida, la forma de regenera-
cidén mas sencilla es el uso de un stripper con vapor, sin embargo, hay casos
en que la cantidad de vapor requerido lo hacen inatractivo y otros métodos de
ben considerarse.

El uso de absorbedores con solventes orginicos tliene como desventaja la
enorme pérdida de solvente, debido a las temperaturas que hay que controlar.
Los grandes volumenes de gas para tratamiento acentdan los problemas de vapo-
rizacidn.

En los procesos de absorcidn con amina, para evitar la formacidén de tlo-
sulfatos, oxalatos, etc. trata de mantenerse excluido el aire con mucho cuida

do. La absorcioén con amina ocurre de la siguiente forma:

HyS  + 2R-NH <> HS® o+ ZR-N’HZ

Co, + 2(2R-NH) --= 2R-NCOO  + ZR-NH;

Es evidente que la absorcidn disminuird conforme aumente el contenido del
C02. Sin embargo, jugando con los tiempos de residencia, ya que la velocidad -
de absorcién del HZS es mayor que la del COZ’ se puede efectuar una absorcidn
selectiva.(Ref. 27 )

En el proceso Stretford, es necesario mantener la temperatura de operacidn
muy bien controlada, ya que si no, las pérdidas debido a la oxidacidn hasta tio
sulfatos se vuelven muy Importantes. El hecho de que el 5 producido necesite --

ser filtrado y lavado provoca la generacidn de enormes cantidades de agua conta

minada, la cual deberd purificarse antes de reciclarse o descargarse como eflu-
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ente. De ah{ la {mportancla de operar Hiea el flitru v todo e} quipc dependien
te del mismo.

En el BuMines Citrate, es necesario tratar el Bas para evitar la presencia
de H 504. Dicho acido dado que es mas fuerte que el icido cltrice o les ac:ruies

2

sulfurosos formados debera ser consistentemente controlado mediante pd.

‘Procesus con absorcidn en seco:

kEn los procesos que utilizan absorcidn en seco, para regenerar los sulfa—
tos formados, hay que tomar en cuenta ciertos detalles.- regeneracidn con catio
nes como calclo, es poslble; pero cationes mas alcalinos, sodio por ejemplo, se
requerird una temperatura de 1800 °C para tener una presicn parcial de una atm.
en equilibrio con el sulfitc de sodfo, pero en general el sulfato se reducird -
a sulfuro, como punto final de la reaccidn.

En el proceso G-V la funcidn doble de la torre oxi{dante limita las varia--
cfones posibles del flujo de alre, ya que el procesc de flotacidn se desequilf-
brara y que un flujo constante de solucidn hacia el absorbedcr solo es posible

si el tlujo de aire no varf{a.

Resumiendo, todos los problemas de operacidn 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

-Presidn en la alimentacidn demasiado 52ja o en la salida demasliado alta

=Clima extremosamente frfo o demasiado callente

-Localizacion de la planta muy remota, o urbana.



III BALANCES DE M ATERIA Y ENERGTI A

Para realizar el balance general de materia y energfa, de cualquiera de
los procesos mencionados, es necesario fijar clertas condiciones, que seran
funcidn de las bases de disefio del proceso.
Consideraciones de disefio:
1) Composicidn del gas 4cido de alimentacldn
2) Combustidn del gas dcido
3) Tiempo de residencia en el horno de los gases de combustidn
4) Temperatura de ali{mentaclén del gas a los reactores
5) Esquema optimo de recalentamiento
6) Espacio masa velocidad en los reactores
7) Temperatura de condensac ldn del azufre
8) Separacidn del azufre arrastrado por los gases
Algunas de las condiciones t{picas de plantas productoras de azufre son las
siguientes: temperatura del horno, que varfari de L000-1350°C dependiendo de 1a
concentracidn de HZS en el gas. Estas temperaturas se encuentran dentro de la re
glon térmica, por lo tanto, hay algo de conversidn a azutre. Ver fig. 2,1 J=
la prcaidn es a 1o largo de la planta del orden de 0.4 atm o menor; la temperatu
ra de flama en la camara de combustidn del orden de 900-1200°C; la temperatura -
de entrada a los reactores entre 200-260°C y la temperatura de salida tan alta -
como 430°C; el efluente ge enfriard hasta 130°C para la condensacion. (Ref., 36 )
A continuacidn, damos un ejemplo de bases de diseno, para un caso hipotéti-

co dé tratamiento de gas dcido,



Suponga un sistema basado en las siguientes condiclones:
l. Flujo del gas acido = 50 MMscfd
Condiclones de flujo = 500 psig y 110°F.

2. Composicidn del gas 4cido

Compuesto Z mol
HZS 5.30
co, 1.70
N2 1.10
Ll“a 91.55
C2”6 0.35
cos 0
@

MSZ (o]
RSH 0
106,00

3. Presicn parclal de fcido sulfhfdrico = 36 psia

4. Relacidn HZS/CO2 = 3.1/1

5. Suponer que se utiliza MEA al 15% en peso, con carga neta de 3 scf/gal de <o
lucidn. Por lo tanto, el flujo de MEA es 810 gpm

6. Azufre equivalente en el gas 4cido = 100 LTPD. Por lo que se utiliza una un{
dad tipo Claus

7. Suponer que el vapor para el stripper es = 1,10 lb/gal = 1,1x810x60 = 53,460
Ib/hr

8. Estimar que la planta de azufre produce vapor = 25,730 1lb/hr

9. Suponer que el stripper opera a 8 psig y 105°F
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Composicidn del gas que se alimenta a la unidad Claus

Composicién % _mol
HZS 71.0
co, 22.8
cl“& 1.2
Ho _5.0

100.0

10. Especificacién del mdximo de azufre permisible en los gases de salida:
HZS = 0.25 granos de HZS/XOO scf
CO2 = 0.5 %7 mol

Stot.- 1.0 grano/100 scf

H,0 = 7 lbs HZO/MMscf

11. Rendimiento global del Claus deseado = 95.96% (sin post-tratamiento)

12. SO2 miximo permisible en el efluente gaseoso del Claus = 500 ppmv. Por lo
tanto, un proceso de post-tratamiento sera necesario.

13. El azufre sera transportado en barco o pipa en forma lfquida; se construl

rd un pozo de almacenamiento de S 1fquido con capacidad para 500 tonela--

das l{quidas, pero otra forma de manejo del S debera preveerse.

En seguida, se han incluido varios ejemplos de balance de materia y ener
gla para algunos de los procesos. Principalmente varios casos de unidades ti-
po Claus, que son los mas representatlvos, asl como combinaciones de estas con
procesos de post-tratamiento de gases de salida, con el objeto de disminuir -
las emisiones de azufre a la atmdsfera, y de aumentar la eficlencia de conver

sion global de la misma.
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FJEMPLO 3,1

Materia Prima

1. Rases de diseho:
l.a materia prima para la unidad de recuperacidén de azufre esta contenida en
P P P
cuatro corrientes de gas ohtenidos de dos unidades de extraccién de sulfuro de
hidrdgeno operadas en paralelo. Cada unidad de extraccidn produce una corriente
pobre en HZS conocida como la corriente "A", y una corriente rica en H2S conoci-
da como la corriente "B". Las corrientes "A" de cada unidad son combinadas y en-

tran la unidad de recuperacién aproximadamente a 15 psig y 115°F, Las corrientes

"B" tambien son combinadas y entran a la unidad de recuperacidn bajo las mismas

condiciones.

La corriente "A" es saturada con agua bajo las condiciones de 115°F y 27

psig, mientras que el gas "B" es saturado a 115°F y 28 psig.

Composicidn de la Corriente de Alimentacion

Corriente "A" Corriente "B"
Componente  M/H 1b/H Mol.fr. M/R b,/ Mollsfir,

e, 1,717.7 75,580 0.8200 200,9 2,340 0,5690
FZF 267 .2 9,110 . 1280 133, 4) 4,550 » 3790
CI 318 AN 0017 0.6 10 L0017
c, S 110 0017 ol 20 0017
C; 5.4 240 .0n25 .9 40 .0025
Pb Vil 420 .00 142 70 .N034
CS 73 925 003 Jin2 an .N034
Cﬁ 9.1 785 .N047 15225 110 00413
N 73.9 1,330 <350 12.2 220 .0150

2,095,.3 88, 1A0 1.0000 5256 13,970 1.0000

MSCF/D de la corriente "A" = 19,060 y de "B" = 1,71
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Horno
|.Nases de Niseno:

lLa corriente de gas "B" es mezclada con aire en el quemador localizado en la
parte anterior del horno en donde ocurre la combustidn del HZS e hidrocarburos.
l.a reaccién genera suficiente calor para precalentar la corriente de gas "A" en-
trante mas el aire adicional requerido para la comhustidn de los hidrocarburos -
contenidos en la corriente de gas "A", El total del aire requerido es suficiente
para dar una relacién de 2/! de HZS a Sﬂz por volumen en los gases que salen del
horno y es controlado manualmente manteniendo esta misma relacién en los gases -
de salida de 1a chimenea. Por lo menos 1107 del aire requerido para quemar la co

rriente de gas "B" es suministrada en el horno mientras que el restante entra

al mismo horno.

Contenido de vapor de agua hase aire bhajo condiciones normales de entrada

al soplador de 75°F v 457 de humedad relativa,

H,S Total del gas alimentado = 400 .4 /P
0, para combustidn de H,S para dar
1la relacidn 2/1 de WZS a S0, = 200.,3 M/H
02 para combustién de hidrocarburos

en 1a corriente de gas "A" - 240,88  “M/H

N, para comhustion de hidrocarburos

2
en la corriente de gas """ = 40,1 M/
02 total requerido = 4R1,2  M/H
FEquivalente de aire = 2,291, M/H
N, suministrado al quemador = 1.1 (40,1 + 200.3)
264,4 M/H
Aire suministrado al quemador = 994,6 M/H
9,047.0 MSCF/n (hase seca)
Aire suministrado al mismo horno = 1,297.0 M/H
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Presion del vapor de agua 75°F -

Contenido en vapor de agua del

aire saturado =

Contenido de vapor de agua del aire

entrante a 457 de humedad relativa

Composicidn del aire que entra:

6

3
56

11,800,0 MSCF/D (hase seca)

0.43 PSIA

0.43 (2,291.6)/(14.7-0,43)
9.0  M/H

1.1 M/R
0.0 1b/H

Componente M/H 1b/H
., 1,810,40 50,690
o, 481,20 15,400
HZO 31,10 560
2,322,710 6h,A50

MSCF/D del aire = 21,130
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Balance de Materia :

Gas"A" Gas'"R" Aire con Gas"A" Aire con Gas'B" Productos
Componente M/H 1b/H M/H 1b/H M/H 1b/H NM/H 1b/H M/H 1b/H
HéS 267.2 9,1!0 133.4 4,550 = = = = 120.3 4,100
co, 1,712.7 75,580 200.9 8,840 - - - - 2,091,5 92,020
C| 3.8 60 0.6 10 - - - - - -
€, 1.7 110 2 20 - - - - - -
% 5.4 20 .9 40 = : x 2 2 .
Cl. 7.2 420 142 70 = - - = = =
CS 7o) 525 1152 90 = = = = = =
(‘.6 9.1 785 125 130 - - - - - =
Hz"\ 73.9 1,330 12.2 220 17.6 320 11315 240 613.5 11,050
0, - - - - 216.8 6,940 264 .4 8,460 - -
N; - - - =1 NoR0s2 30,250 730,220,440  1,RIN.4 50,690
sn, - - - - - - - - 60.2 3,860
C,Eg) = = - - - - - - 1052 7,060

2,095.3 38, 160 152.6 13,970 1,%14.6 37,510 1,008.1 29,140  4,R06.1 168,780



Balance de Fnerg(a:

Bases- entalpia de las corrientes gaseosas = 0 Btu/lb O°F

Calor entrando en el gas "A" 11s°p
Ce.a t = 0.186 Btu/1b °F.

M, = 88,160(0.186) (115 - 0)
= |,R85,000 Btu/H

Calor entrando en el Cas "BR" 115 °F.

Ce. a t = 0,222 Btu/lb °F.
H = 13,970(0.222) (115 - 0)
= 357,000 Btu/M
ralor entrando en el aire total 115 °F,
Ce.a t = N,245 Rtu/1b °F.
Hv = £6,650(0,245)(115 = 0)
= 1,878,000 Btu/H
Calor total entrando = 4,120,000 Btu/H
falor liberado en el horno por oxidacion de hidrocarburos y HzS y por la reac-

cién de B,S con S0, = 78,180,000 Btu/H

Contenido calorifico de los gases saliendo del horno = 78,180,000 + 4,120;000
= 82,300,000 Btu/H

Se supone que los gases que salen del hornq_estan a 1770°P.

Ce at = U.275 Btu/lb °F.
H, = 168,780(0.275) (1770 - 0)
= 82,150,000 Btu/H

Ya que la entalpia de vapor checa, la tempertatura de salida supuesta es corree

ta.
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Cas de Pecalentamiento

La conversidn de HZS a azufre elemental a traves de una reaccion con S0,
se efectua principalmente en dos convertidores catal{ticos en serie ,cada

una de las cuales es seguida de condensadetes de azufre.

Una pequefia corriente, alcanzando aproximadamente 7.257 en peso del efluen
te gasenso del hormo a 1770°F, es utilizada para recalentar ¢l gas de salida del
Condensador N°l a temperatura de reaecidén. La mayor porcidn del gas pasa a una

caldera.

1. Balance de Materia:

Gas alimentado a Cas
la caldera de recalentamiento
Componente M/H 1b/H M/H 1b/H
H,S 111.6 3,800 307 100
CO2 1,939.9 85,1350 151.6 6,670
HZO 569.0 10,250 44,5 ann
Nz 1,679.1 47,010 131.3 3,680
50, 55.8 3,580 4,4 280
$,(8) 102.3 6,550 7.9 510
4,457.7 156,540  7348.4 12,240

MSCF/D del gas alimentado a la caldera = 40,550
MSCF/N del gas de recalentamiento = 3,170

2. Balance de energia:

Contenido calorifico del efluente gaseoso 1770°F = 82,300,000 Btu/H
Contenido calorifico del gas de recalentamiento 1770°F

= 82,300,000(0.,0725)

= 5,967,000 Btu/H
Contenido calorifico del gas alimentado a la caldera 1770°F

= 82,300,000-5,967,000

= 76,113,800 Rtu/H
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Caldera
l. Bases de disemo:

La porcién principal del efluente gaseoso entra a la caldera en donde la
sensibilidad calorifica del gas, mas el calor de reaccidn debido a la combina~-
cidn de moléculas de S2 en S6 y Sa. es usado para generar vapor saturado des-
de 80 psig hasta 275 psig, Para operar a 275 psig, una temperatura de salida -
del gas de S540°F es esperada, Una temperatura final del gas de 450°F entrando

al convertidor N°| se obtiene por espreadores de agua en la salida de la li-

nea de gas, e
Para la temperatura de operacién de todo el equipo que sucede s la calde~
ra, el vapor de azufre existe principalmente como Sﬁy SB con cantidades mas pe

quenas de S,. Fsta mezcla se muestra como S, por conveniencia,
2. Balance de energia:

Calor de reaccidn de S, a § = 4,293,000 Rtu/H

7
Contenido calorifico del gas hacia la
caldera 1770°F = 76,333,000 Btu/H

Calor total disponible = 80,626,000 Btu/H

Contenido calorifico del gas salien-
do de la caldera S40°F

Ce. a t = 1,248 Btu/1b °F
H, = 156,540(0,248) (540 - 0)

= 20,964,000 Bru/H
Calor sensible y calor de reaccién en la caldera
= 80,626,000 - 20,964,000
= 60,270,000 Btu/H
Suponga agua de reposicidén a 280 °F para la caldera generando un vapor de

275 psig.,
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Hv 414°F = 1,202,.6 Btu/lb

Hl 280°F = 249.0 Btu/lb
dH = 953.6 Rtu/lb

275 psig de vapor = /0,270,000/953,6
= 3,200 1h/H

El contenido calorifico del gas 450°F

Ce. a t = 0,243 Btu/1lb °F
Hv = 156,540(0,243) (450 - 0)
= 17,126,000 Btu/H

Carga térmica de los espreadores de agua

= 20,964,000 - 17,126,000
= 3,838,000 Btu/H

Suponga agua de caldera para los espreadores a 2R0°F y 3 psia de presion

de vapor
H o
v 450°F = 1,264,7 Btu/lb
Hl 280°F = 249,0 Btu/lb
dB = 1,015,0 Btu/1h

Agua para esprear requerida

= 1,838,000/1,015.7

= 3,780 1lb/H

= 7 GPM
La carga de las boquillas de las espreadoras representa la condicidn maxi~
ma. En operacién, se anticipa que poca o ninguna agua sera requerida., Nes-

préciela en los cialculos subsecuentes.

Cheque la presion parcial del vapor 13,1 psia de presidn total.

Gas entrando = 3,815.6 M/H
Agua entrando = 569,0 M/H
Agua agregada = 210.0 M/H
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Pr_o = 779.0(18.1)/4,59%.6
2 = 3.1 psia la cual checa el valor supuesto.

3, Balance de Materia:

Gas a la caldera 1770°F Cas desde la caldera 54N°F
Componente M/H 1w /H /0 1h/R
H’n 111.6 3,800 111.6 3,800
co, 1,939.9 85,350 1,939.9 8?,350
H,0 569.0 10,250 569.0 10,250
N, 1,679, 1 47,010 1,679.1 47,010
802 55.8 3,580 55.8 3,580
S?(z) 102,13 6,550 = =
S, (z) - - 29,2 6,550
4,457.7 156,540 4,184.6 156, 540
MSCF/D del pas entrando = 40,550 USCF/D del gas saliendo = 39,880
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Peactor M° |

'. Rases de disefo:

F1 reactor M° | es un recipiente horizontal con un didmetro de 10'-0" %
/
65'-0", Fl gas entra por un extremo a 459°F, pasa descendiendp a traves de un

lecho catalftico de cuatro pies saliendo por el extremo opuestd. El catalizador

es Porocel 4 X 8 mesh.
2, Ralance de Fnergfa:

Contenido calorifico del gas  AS50°F = 17,126,000 Rtu/H

Calor liberado por la reaccion de

st con Sﬂz = 1,941,000 Rtu/ll
Contenido calorifico del gas de sa
lida = 19,067,000 Beu/H

Temparatura del gas le salida:

Ce. at = N.0%4 Bta/1h °F
Temperatura de salida = 19, 0R7,000/ (M, 244) (156, 540)
a 300°F

3. Balance de Materia:

fas al Reactor °* fas desde el Reac

9
450°F tor N7l chnep
Companente M/H 1h/¥ VA 1h/H
H,S 111.5 3,200 224 760
co, 1,939.9 85,750 1,920,9 85,150
H,0 569,0 10,250 658.6 11,240
Y, 1,679, 1 47,040 1,67941 47,010
502 59«8 3,580 11.1 710
57(2) 29,2 A, 550 48,7 10,250

4,784 .6 156,540  4,156.1  156, %40

MSCF/D del pas entrando= 139,280  “SCF/D del pas saliendo = 139 ,AA0
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fondensador N° |

|. Rases de Disefo:

El gas de salida del Reactor N°! es dividido y alimentado a dos LOTTES Veg
vicales de condensacidn con didmetro internc de 14°-0™ X 40'-9' y en paxziz,
en donde la totalidad de la corriente de gas es enfriada hasta 270°F por contac
to directo con el reflujo del azufre l1iquido. Cada torre consiste de una triple
espiral, Un lecho de 2'-6" de coke metalurgico 2 X & mesh es instalade =n la -
parte superior de las torres para avudar a retirar las gotitas de agzufre arras
tradas, La cantidad del reflujo de agufre se basa en la producciéa de un reflu-

jo 1fquido mas la corriente producto del fondo de la torre a 277°".
2. Balance de Fnergia (bases para ambas unidades):

Pntalpia del azufre 1{quido = 0 Bew/1b 2%0°F
Entalpia del gas = 0 Btu/lb 0°F

Contenido calorffico del gas entrando  SOO°F
= 19,067,000 Btu/H

Calor latente del azufre en condensacion 270°F
= 149,5(9,020 + 1,710)
- 1,604,000 Bru/H

Contenido calorifico del gas mas el azufre 1{quido srrsstrade 270°F
- 9,697,000 Btu/M
Calor removido = 10,974,000 Btu/H

Parte del calor es removido calentando el reflujo de 250°F a 277°7
y otra parte calentando el producto de azufre de 270°F a 277°F.
Producto de azufre - 9,020 1b/H
fe. del azufre liquido entre 277°F y 270°F

= 0,233 Btu/1b °F
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Reflujo de azufre = x 1b/H
Ce. del azufre liquido entre 277°F y 250°F

= 0,231 Bru/tb SE
x(0.231)(277 - 250)+9,020(0,233) (277 - 270) = 10,974,000

Refluje de asufre = 1,796,460 1b/H
= 1,946 GPM (d.r. 250°F = 1,805)
- 978 GPM por torre
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3. Balance de Materia (bases para ambas un.dades)

Gas entrando Peflujo entrando Gas saliendo Reflujo y producto
SO0°F 250°F 270°F saliendo 277°F
Componente M/H 1b/H M/H 1b/H M/H 1b/H M/H 1b/H
H25 22.3 760 = = 22.3 760 = =
co, 1,939.9 85,350 = = 1,919.9 85,350 - =
H,0 658.6 11,860 - - 658.6 11,860 - -
N 1,679.1 47,910 = = 1,679;1 47,010 = =
902 8 ot 710 = = 11.1 710 = =
S7 (g) 48.3 10,350 = = 0.5 120 = =
4,359.3 156,540 - - 4,311,5 145,811 = =

€, (1) - - 7,816.9 1,756,460 7.6 1,710 7,857.1 1,765,480

’ %
Total 4,359.3 156,540 7,816.9 1,756,460 4,119.1 147,520 78875 1 1,765,480
MSCF/D del gas = 39,660 d.r, del liquido MSCF/D del gas = 39,220 d.r. del 1li-
250°F = 1,708 d.r. del Liquido quido  277°F = 1,796

270°F = 1,798



Peactor N° 2

1. Rases de disefio:

71 Peactor N°2 consiste en un recipiente horizontal, con diametro interno
de 10'-0" ¥ 65'-0", con gas entrando por un extremo, pasa descendiendo a través
de un lecho catalftico de cuatro pies, y saliendo por el extremo opuesto. El ca
talizador es Porocel 4 X 8 mesh.
7a. Balance de energia para encontrar la temperatura de entrada:

ralor de eontacto del pas mas azufre 1fquido arrastrado 270°F

= 9,697,000 Btu/¥

Contenido calorifico del gas de recalentamiento  1770°P
« 5,967,000 Btu/v

ralor de reaccidn de 72 ass s
= 135,000 Btu/¥

Calor total entrando =15,999,000 Btu/H

temperatura del gas entrando:

Ce. = 0.250 Btu/1h °F
Temperatura de entrada = 15,999,000/159,740(0,250)
= 400°F

b, Balance de energia para encontrar la temperatura de salida:

Contenido calorifico de! gas entrando 400°F
= 15,999,000 Btu/H

Calor liberado por la reaccién de H,S con 502
- 337,000 Rtu/W

Calor total saliendo = 16,336,000 Rtu/H

Temperatura del gas saliendo:

Ce. = n,246 Btu/1b °F
Temperatura de salida = 16,336,000/159,760(N,246)
= 415°F
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3. Balance de *ateria:

Gas del Condensador N°|

270°F

Componente M/H ib/H
st 22.3 760
Fnz 1,939.9 85,350
0 658.6 11,860
N, 1,679.1 47,010
502 ) B | 710
87(2) 0.5 120

sz(g) = -
4,311.5 145,810
s, (1) 7.6 1,710
Total 4,319.1 147,520

Cas de recalentamien

Cas entrando al Pe

Gas saliendo del

to 1770°F actor N®2  400°F Reactor N°2 415°F
M/ 1b/H M/H 1b/H M/H 1b/H
8.7 300 11.0 1,060 15.5 530
1516 6,670 2,091.5 92,020 2,091.5 92,020
44,5 800 703.1 12,660 718.6 12,940
13153 3,680 1,810.4 50,690 1,810.4 50,690
4,4 280 15.5 990 7.8 500
- - 16.0 2,340 13.7 3,080
7.9 510 - - - -
348.4 12,240 4,667.5 159,760 4,657.5 159,760
48,4 12,240 4,667.5 159,760 4,657.5 159,760

MSCF/D del gas entrando = 42,4A0

MSCF/D del gas de salida

= 42,360



Condensador N° 2

1. Bases de Niseffo:

Fl gas de salida del Reactor N°®2 es dividido y alimentado a dos torres de
condensacién en paralelo con diametro intetno de 14'-0" X 34'-9" en donde toda
la corriente de gas es enfriada a 270°F por contacto directo con el reflujo de
azufre liquido., Cada torre consiste de una triple espiral, No hay lechos de co-
ke en los condensadores N°2, La cantidad de reflujo de azufre se basa en la pro
duccibén de un reflujo lfﬁuido mas corrientes producto del fondo de la torre a

277°F.
2. Balance de Fnergfa:

Fntalpia del azufre liquido = N Rtu/lh 250°F
Fntalpia del gas = 0 Rtu/lb 0O°F

Contenido calorifico del gas entrando 415°F
= 16,316,000 Beu/H

Lalor latente del azufre en condensacién 270°F
= 149,5(1,120 + 1,840)
= 442,200 Btu/H

Conte.ido calorifico del gas mas el azufre liquido arrastrado 270°F

= 10,300,000 Btu/n
Calor removido = 6,478,000 Btu/H

T"oa parte del calor es removido por calentamiento del reflujo de

250°F a 277°F y otra parte calentando el producto azufre de ?70°F a 277°F,

Producto azufre = 1,120 1b/H

Ce. Del azufre l{quido entre 270°F y 277°F
= 0.233 Btu/1b °F

Reflujo de azufre = x lh/H

Ce. del azufre 1{quido entre 250°F y 277°F
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= 0.231 Btu/1b °F
x(0.231)(277 = 250) + 1,120(N,233)(277 - 270) = 6,478,000

= 1,037,880 1b/8

Reflujo de azufre
= 1,150 GP™ (d.r, 250°F = 1,80%5)

= 575 GPM por torre
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s

3. Balance de Materia (bases para ambas unidades):

Gas entrando 4'5°F

Reflujo entrando

Cas saliendo 270°F

Componente M/H 1b/H
HZS 15.5 530
e, 2,091.5 92,020
H,0 718.6 12,940
¥, 1,810.4 50,690
Sﬁz 7.8 %00
s, (2) 13.7 3,080
4,657.5 159,760

s, (M = =
Total 4,657.5 159,760

MSCF/D del gas = 42,360

250°F
M/R 1b/H M/H 1h/H
- - 15.5 530
- - 2,091.5 92,020
- - 718.6 12,940
= = 1,810.4 50,690
= - 7.8 500
- - 0.5 120
- - 4,644 .1 156,800
4,619,0 1,037,280 8.2 1,840
4,619.0 1,037,810 4,652.5 158,640

re, del !{quido

250°F = 1,805

MSCF/N del gas = 42,240
Ce. del 1liquido
270°F = 1,798

Reflujo y producto
saliendo 377°%

M/H 1b/H

4,624.0 1,039,000

4,624.0 1,039,000

Ce. del liquido
277°F = 1,796



Conversidn y Rendimiento

Bases de

cllculo:

H,S entrando en la corriente "A"

2

H,S entrando en la corriente "B"

Total de H_S entrando

2

=7

S7 colectado como producto

equivalente del H

ZS

Pendimiento esperado del producto S,
/

Total de H_.S entrando

2

n,S partiendo

1.9 convertido

2

5, equivalente de H

2S

Pendimiento esperado de conversién

a producto §

7
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267.2 M/H
133.4 M/H

400.6 M/H

57.2 M/H
S1.7 M/H

9.4 %

400.5 M/H
15.9 M/B
I85.1 v/1
55.0 M/H

94.1
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EJEMPLO 3.2 . Porclento de recuperacidn para varias composiciones gaseosas de

acuerdo al nimero de reactores,(Ref. 1 )

HZS #a 1a slia Porciento. de recuperacién estimado

(base seca)
% 2 reactores 3 ifactores 4 reactores
20 92.7 93.8 95.0
30 93.1 94.4 95.7
40 93.5 94.8 96.1
50 93.9 95.3 96.5
60 9.4 - 95.7 96.7
70 94,7 96.1 96.8
89 95.0 96.4 97.0
90 95.3 96.6 97.1

EJEMPLO 3.3 . Balance de materia para un reactor catalitico.(Ref. 9 )

Composicién en moles/dia

Compuesto Entrada Salida
HZS 100.713 47 .844
co, 761.808 761.808
302 50.356 23.922
HZO 1809.850 1862,718
02 0.000 0.000
N2 3230.738 3230.738
SL 0.000 0.000
52 0.036 0,074
Sa 9.324 14.457
58 25.429 31.484

Total moles/d{a 5988.256 5973.046

Total 1bs/dia 171624 ,240 171624,230

Peso molecular promedio 28.660 28,733

Entalpia (MBtu/hr a 77°F) 716.481 763.015

Temperatura °F 442,000 465.220

Conversion 2% 82,518
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EJEMPLO 3.4 , Balance de azufre para una refinerfa que trata 200 000 BPD de
crudo amargo. En la refinerfa se produce nafta, combustible de bafo conteni-
do de azufre (0.3%), gases de combustion y 5. Las unidades de proceso con -

que cuenta la refinerf{a incluyen: destilacidn atmosferica con un desalador de

B

2 etapas; estabilizador; desulfurizacion de destilado, nafta y residuo; plan
ta de hidrdgeno y 2 plantas productoras de azufre que utilizan el proceso -
Claus-Beavon; absorcién con amina y regeneracién.

Ademas, otros procesos de la planta que emiten cantidades considerables,
de compuestos sulfurados son: el incinerador de lodos API y las calderas. -
(Ref. 4 )

Balance de Azufre

Entrada Ton. métricas/ano
Petrbleo crudo 160,000

Salida
Gastleo No. 4 22,000
Naftas ' 500
Azufre en el gas combustible quemado 75
Azufre en la combustidon de naftas 200
Azufre perdido en el catalizador 20
Azufre en el agua amarga del stripper 145
Azufre en los lodos API 40
Azufre producido 137,000

Total 160,000
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EJEMPLO 3.5 . Composiciones tfpicas de corrientes gaseosas de unidades Claus-Scot

Composicibn (% vol)

HC (PM = 30)

H, O

N NN

Totales
Temperatura °C
Presion, kg/cm2 abs.

Cantidad del gas en relacion molar

(Base: recuperacion de azufre en la unidad Claus es 94%) (27)

Entrada Claus

89.9

1.5

Salida Claus

0.85
0.42
0.05
0.05
0.04
1 0.22
2.37
1.60
33.10
61.30

100.00

140

1.3

Salida SCOT

100.00

40

2.2

Incinerador SCOT

<10 ppm
0.02

650

1.0

3.5



ZJEMPLO 3.6 . Disefio conceptual del proceso Westvaco, para utilizacién en una
unidad Claus (400 TPD). Ver fig. 3,1

Se recupera 98.5% del SO2 de uma corriente gaseosa provenlente de un Claus
con gasto de 1.9 MMscfh, que contiene 1.77% de SOZ' Se produce 802 concentrado
(90%), el cual se recircula directamente al Claus. Todos los reasctorea son de
lecho fluidizado, semi-batch. Se utilizan espreadores de agua donde se requie-
re enfriamiento. Gas de la unidad Claus entra al proceso a 1000°F, se diluye
con aire, para que el nivel de ox{geno sea 3.5%, y se enfria em 3 pasos hasta
200°F por intercambio.con vapor del stripper, generacion de vapor em una cai;e-
ra y enfriamiento con espreas en la parte baja del absorbedor. El gas enfriado,
que tiene 15,600 ppm de SO2 es atraf{do a traves de un soplador a una columna d
absorcidén de tres etapas y lecho fluidizado de 16 ples de diametro.

El SO2 es adsorbido como fcido sulfdrico por el carbono activado y el gas
limplo a 200°F sale por el ciclén, en los domos de la columna.

El carbono activado cargado de dcido sulfdrico se transporta en un eleve—
dor de cubos al generador de 502, el cual es un reactor de 4 etapas catal{tica
y 5 ples de diametro.

El carbono cae por gravedad a contracorriente con una corriente gaseosa de
st. Un noveno del acido sulfdrico se couvierte en azufre, formando una mezcla
de azufre-H,S0, a 300°F.

Esta mezcla fluye por gravedad a traves de un stripper de 2 etapas y 12 -
pies de diametro, y es calentado por una corriente de reciclaje de SOZ y RZO:
el S yel H2306

sa a traves de un soplador y se callente con el gas entrando a 1000°F gntes de

reaccionan y se convierten a 502. La corriente de reciclaje pa

ser regresado al stripper de 502.
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El carbono activado regenerado fluye a

traves de una columna de 12 pies

de diametro donde es enfriado con espreadores de agua, antes de regresarse al

absorbedor. El inerte conteniendo partfculas de carbono y el agua evaporada, se

pasa primero por un ciclon antes de condensar el agua. (Ref. 14 )

- 881 802
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gotador 80,, 11'x 20°

2’

Enfriador de
carbon
11'x20'

- g2 lismplo

T i

IR N
i

e

cnlde rg_______*

50)°F

e o

LI el

e i
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Fig.3.1. Diagrama para el balance del proceso Westvaco (14)

Margarita Aguilar S|
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EJEMPLO 3.7. Proceso Trencor-M. Comportamiento tfpico de diversas plantas para combinaciones Claus-Trencor-M.(Ref. 2

Alimentacion (lbmol/hr) Gas reciclado (lbmol/hr) Planta de azufre
Caso HZS CO2 Cl'l4 BZO HZS CO2 Nz HZO LT/D I conv. X ren
A 90.36 — 1.84 7.80 5.20 1.77 0.10 0.60 31.01 94,5 99.9
B 90.36 10.04 2,04 8.67 5.70 3.54 0.11 0.79 31.00 94.0 99.9
c 90.36 30.12 2,45 10.60 6.70 5.68 0.13 1,06 31.00 93.0 99.9
D 90.36 54.22 2,94 12.48 7.70 7.56 0.15 1.30 31.00 98.1 99.8
E 90.36 90.36 3.68 15.60 9.10 10.63 0.18 1.68 31.00 90.7 99.8

F 90.36 271.08 7.36 31.20 12.90 21.89 0.26 2,96 30.97 87.3 99.7



v ESPECIFICACIONES DE EQUIPO Y MATERTIA -

LES DE CONSTRUCCION

IV.A DISENO DE EQUIPO

La recuperacién de azufre a partir de gas acido, requiere una evaluacicn
del disefio de los equipos que van a intervenir en el proceso, en particular pa
ra toda nueva planta.

Un breve anilisis de las caracteristicas principales mas adecuadas, de e-
quipos que son determimantes en los procesos, se discute adelante.

Caldera: la caldera puede ser del tipo carcasa y tubos, disefiada para operar
a presidn del lado del gas y de manera que prevenga la migracidn de vapor a --
partes mas frfas de la carcasa, para prevenir condensacidn y corrosidn.
:Condensadores: la tendencla en su disefio, es hacerlos similares al de un ge-
nerador de vapor de baja, para evitar un enfriamiento demasiado rdpido del gas
y en congecuencia depdsito de azufre en los tubos del mismo.

Tambien se usan preferantemente en posicién horizontal, con una seccidn -
construida para liberar el vapor como parte de la carcasa. Esto asegura, que -
todos los tubos estan cubiertos de agua, lo que elimina efectivamente proble--
mas de corrosion.

El uso de condensadores verticales no es recomendable pues, estos son pro
pensos a problemas de corrosion debido a la formacidn de bolsas de vapor en la
parte superior.(Ref. 5 )

«Absorbedores: los procesos que utilizan absorcion en fase l{quida no son con-
venientes para tratar grandes ;antidades devgas muy amargo, debido a que el ta
mafio del recipiente de regeneracion varfa directamente proporcional a la canti

dad de azufre producida, ademds de que la capacidad de solucién de los solven-
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tes, es a veces baja, por lo que se requeririn enommes recipieates pars manejar

altas cargas de solvente.

En el disefio de los absorbedores, los criterios principales a considerar
son:
- contenido de asufre de la corriente
- eficiencia de recuperacldéan de 502
- tipo de absorbedor, tamafio y capacidad disponible
- mallas eliminadoras de vapor de S arrastrado
- recalentamiento del gas de chimenea
- desecho de desperdicios
- perdidas energéticas
- materiales de comstrucciémn
y las principales variables son:
- relacion del gas/liquido
- control de pH
- estequiometrfa de la reaccién
- numero de etapas
- interfase gas/l{quido

Algunos ejemplos de estos equipos, se muestran en la figs.4.1 y 4.2,

*Procesos en particular:
En el proceso de Alumina Alcalina, el reciplemte de contacto es de-lo mas
sencillo, no contiene bafles ni otros internos. Sin embargo, es necesario equi

po especlal para alimentar y medir los solidos, sin aplastarlos ni molerles.
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El reactor del proceso Resox que se usa actualmente consiste en un casca-

rén completamente lleno de carbon. El carbon es alimentado por arriba y cae -

por gravedad, sallendo una vez utilizado a traves de un alimentador magnético,
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Fig.4.1. Absorbedor (22) Margarita Aguilar §
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que controle el nivel del lecho.

Ahora se esti disefiando un reactor con internos méviles para acomodar el
catalizador en paquetes uniformes. El gas que sale por la parte superlor del
reactor, pasa a traves de un condensador inglinado (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, (40 - 50%), el reactor medird 8 ples de didmetro 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 disefic con pa;o en paralelo. En los internos el
material aceptor esta contenido en una serie de paquetes acomodados en una -
configuracién paralela. El aceptor esta guardado entre las capas de una malla
metalica 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 presidén no aumenta con el --
tiempo, debido a restricciones por obstruccidén de los pasajes.

La velocidad de transferencia de masa del 302 dentro del aceptor es alta,
se pueden lograr recuperaciones de mas del 90% del SO2 en un tiempo de residen
cia menor a 1/3 de seg.

4 En el proceso CBA, aun y cuando la caida de presidn a traves del sistema
de vdlvulas es pequefa, estas deberdn ser especificadas y revisables, para mi-
nimizar fugas de gas a través de las uniones. El arreglo de tuber{as debera ser
compacto y el rastreo del vapor sencillo. Aislamiento y trampas, conviene utl;

lizar para evitar coagulacion del azufre.
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IV.B MATERIALES

Los materiales de construccion mas commmente utilizades en las unidades
Claus, es acero al carbon para la totalidad de la plents, exceptuando 1) ace-
ro inoxidable para la linea de bypass caliente, 2) acero inoxidable en las ma
llas separadoras y 3) concreto resistente al sulfato en el pozo de almacena~--
miento. Ademas varias plezas son recubiertas de refractario: el horno de reac
cién, la camara posterior de la caldera, los intemos de los reactores catalf
ticos y la chimenea del incinerador.

Las lineas de flujo principal en una planta estén recubiertas de cemento,
lo mismo que los reactores de refractario. Los soportes del catalizador son de
acero inoxidable. La camara de combustién, la 1fnea de salida a la caldera, el
reactor de la primera etapa estan cubiertos de refractario.(Ref. 36 )

Frecuentemente en la fabricacién de absorbedores y reactores se utilizan
materiales de acero inoxidable y aleaciones de acero-nfquel. Las alesciones de
niquel protegen contra la corrosidn por efectos de tensiém, sim embargo el cog
to aumenta conforme el contenido de nfquel aumente,

Los internos de absorbedores pueden estar recubiertos de caucho, o de al-
gin producto sintético como resinas de poliéster, que pusden aplicarse sobre -
el acero al carbon y soportan temperaturas de hasta 100°C.

Las tuberfas de entrada del gas se encuentran aisladas. Ductos de gsalida-
del gas tienen frecuentemente algun recubrimiento. Las carcasas de los recalen
tadores estan recubiertas de material refractario. Si la chimenea del {ncinera

dor no se recubre de refractario, puede utilizarse poliéster o algo parecido.
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Fallas en el material refractario de plantas productoras de azufre, son
resultado generalmente de cualquiera de las siguilentes consideraciones:

1) Schock térmico debido a un enfriamiento o calentamiento demasiado ra-

pido.

2) Temperaturas por encima de los limites normales del material.

3) Composicién quimica del material inadecuada, para la atmésfera reduc-

tora y naturaleza acida del proceso.(Ref.35 )

Para la construccién del horno, los ladrillos de carborundio han resulta
do ser altamente eficaces y reslstentes.

El reactor catalftico estard 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 malla que sostiene al catali-
zador sera de alguna aleacidén. Para ejemplos de materlales posibles, ver la

Tabla 4.1 , para absorbedores.

El proceso Allied Chemical, puesto que considera formacldn de acido sulﬁg
rico, la fabricacidn de equipo con materiales métalicos es muy imprdctica. El cri
terfo usado para el manejo de estos gases es el emplec de materiales refracta
rios a temperaturas mayores de 420°C en contacto directo con los gases, y res-
tringir el empleo de materiales metalicos a temperaturas menores de 420°C.

Aqui es donde descansa la base del proceso: regeneradores de calor empaca
dos con materlal refractario como unidades de almacenamiento y, utilizacidn de

el calor de reaccidn. Ver la Tabla 4.2 .
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TABLA 4.1 ., Materiales comunes en la comstruccidn de absorbedores (Ref. 18

Metales

Aceros

Acero al carbom
Corten

Fierro forjado
Mayari-R

T-1

Tipo 410

Acero inoxidable

Tipo 304 & ELC
Tipo 316 & ELC
Tipo 327 & ELC
Ebrite

Carpenter 20-CB-3

Aleacion Niquel

Hastelloy G
Incoloy 825
Hastelloy C
Inconel 625

Otros
Titanio

Zirconio
Tantalo

No-metales

Atlac

Derekane

Hetron

Dion

Plasticos polivinilos
Haveg Resinas Fenolicas
Polipropileno '
Ladrillo

Materiales de recubrimiento

Fibra de vidrio
Caucho

Ladrillo

Ladrillo refractario
Teflon

TABLA 4.2 . Materiales de conmstruccién para el sistema de reactores (Ref. 13 2

Equipo

Valvula

Regeneradores de calor
Reactor primario
Valvulas invertidoras flujo

Condiciones de exposicion
(entrada y salida)

Seleceion

315-425 °C Acero aluminizado
hierro fundido
315-1315°C Acero c/refractari
815-1315°C Acero c/refractari
815-1315°C Acero c/refractari
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Los criterios de disefio que se establecieron para la perfecta operacion de
esta planta son:

1. Dondequiera que sea posible se utilizard material refractario en contac

f%o directo con los gases (conteniendo azufge y reductores) a temperaturas mayo-
res de 420°C.

2. Cuando el uso de materiales metalicos resulta inestable (caso de vilvu-
las) debido a la temperatura, pero que es inevitable, el equipo sera enfriado
exteriormente con agua, de forma de mantener la temperatura del materlal por de
bajo de 420°C.

3. En el disefflo de reciplentes y chimeneas recublertos de material refrac-
tario, se aplicari aislamiento externo para mantener la temperatura del acero -
en el rango en que la resistencia del acero es confiable.

4, Todo el sistema estaria soldado, incluyendo las entradas hombre, uniones
de vdlvulas, etc. para evitar fuga de gases comntenlendo HZS'

5. Se elige con mucho cuidado el material refractario para los regenerado-
res de calor, puesto que el tamano, forma y composicidn del mismo debe ser de -
lo mejor para que la transferencia de calor, la conductividad, la capacidad de

cambiar raplidamente de temperatura y la duracidn sean lo mas adecuado.
Los materiales de construccidn del proceso Resox, son estindares, de acero
al carbén en todo, excepto en la salida de las cenlizas calientes del reactor y

parte de la tuberfa del efluente gaseoso, que es acero inoxidable.

El proceso Takahax usa materiales de acero al carbdn, pues la solucidn que

utiliza no es corrosiva, a menos de que haya acido cianh{drico.
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El proceso IFP puede utilizar acero al carbén, pues la soluciba que vtili-
za tampoco es corrosiva. El tamafio del reactor en este proceso, serd funcida de

la cantidad de gas para procesamiento y de la conversidén requerida.

*Corrosidn:

La causa principal de ésta, es la solucién de gases corrosivos en la hume-
dad, condensada del vapor de proceso. La corrosidn puede ocurrir em la cémars
de combustidén. Productos de la comversidn penetran a traves de las mion'ec re-
fractarias del horno y se condensan en la carcasa frf{a (acero al cazbdm).

Corrosion, pero en menor grado ocurre en los platos protectores en el po-
zo de azufre. Ademas se han reportado tambien en la lfnea que alimenta los ca-
miones transportadores, la cual tiene una chaquer.a de vapor: en el punto doo-
de esta termina, el material se corrosiona. Materiales como acero al carbon y -
acero inoxidable tipo 304 ha fallado. (Ref. 36 )

La corrosion puede evitarse en la calders utilizando tubos de acerc inexi-
dable tipo 316 L, y revistiendo la coraza del condensador con acero inoxidable

tambien.
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IV.C CATALIZADORES

Se olvida frecuentemente que el papel principald un catalizador hetero-
géneo es proveer la misma superficie activa, para la adsorcion de las especles
que van a reaccionar. Cuando el SO2 es adsorbido en el catalizador, se activa
para reaccionar con HZS.

El catalizador de una unidad Claus tiene que cumplir un papel muy exigen
te. Debe mantenerse activo no solo para la reaccién de Claus, sino también pa
ra la hidrolizacién del COS y CSZ; es claro de cualquier manera, que esti ex-
puesto a muchos peligros durante el funcionamiento nomal de la planta.

Un catalizador capaz de catalizar la hidrélisis del COS y CS2 hasta un -
nivel dado por cierta temperatura, si es capaz de hacerlo, pero 10 a 20 °c. -
por debajo de ésta, logrard una gran diferencia en la eficiencia de conversidn
de la primera etapa y por lo tanto en la eficiencia global de la planta.

Hace algunos afios se Introdujeron catalizadores de alumina activada en --
forma esférica principalmente, porque parec{a que se sulfataban a menor veloci
dad que normalmente y porque quedaban mas activos en condiclones de sulfataclén
parcial comparado con catalizadores de bauxita tradicionales.

Sin embargo, pruebas posteriores sugirleron que la bauxita activada en for
ma de grinulo o pastilla, con una relacidn alta entre volumen del poro y tamaho
de la partfcula, es capaz de comportarse igual que la AL203 activada, con la --
ventaja de que no se sulfata a niveles peligrosos bajo condiciones normales de
operacidn. (Ref. 29 )

Dado que la desactivacion es un proceso progresivo, los reactores de una u
nidad Claus se disefiardn con un margen extra del lecho catal{tico requerido - -
cuando el catalizador es nuevo, y asi el equilibric en las reacclones de conver

8idn, se mantendrd hasta que la desactivaciénm, llegue a un cierto nivel. A par-
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tir de entonces, la eficlencia de la conversiém bajari rapidamente.

Es evidente que coavendr{a saber cuando va a suceder la completa desac—
tivacidn, para que el catalizador pueda ser regenerado o sustitufdo, amtes de
que esto suceda. La comparacién entre la conversién calculeda en wm reactor -
dado y la conversién real detectada en la planta pueden dar tma buems imdica-
cion de la actividad del catalizador. Este método puede utilizarse pars detec
tar el grado de desactivacidn causado por factores como condensacidn de azu—
fre, contaminacién con carbon y/o envenenamiento.

El catalizador utilizado mas comunmente en el Claus es bauxita 2/4 mesh.
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 ahos. Se podrén e-
fectuar procesos de regeneracidn periddicamente, pero eventualmente habra que
reemplazar el catalizador. Ver Tabla 4.3 .

Existen nuevos catalizadores mejorados(como Kaiser S~201, Rhome-Progil CR)
que dicen tener varias ventajas respecto de la bauxita: a) menos polve, b) me-
nor calda de presién, c) menor densidad aparente, d) mayor resistencia a ls --
formacién de sulfato, e) menor susceptibilidad de contaminacidn, f) mejor coan-
versidn de COS y CS2 a elemento S. Dichos catalizadores son mas costosos que -
la bauxita, pero sus ventajas pueden pagar a la larga la inversidn.(Ref. 12 )

La cantidad de sulfato que se puede formar en los catalizadores de al@i-
na var{a directamente proporcional con la actividad del mismo respecto a la rs
accidn de Claus.

Comparando la bauxita con los catalizadores de alimina sintética, éste re
sulta mas facilmente desactivado por que tiene compuestos indeseables de fie--

rro y sflice., 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 )

o
Poro 40A
tama are.tot Vol.tot 3

Nomb re ml/g ml/g |Area m"/g Volumen ml/g V/R
Porocel 224 0.311 220+ 0.175 0.5 0.350
Porocel 235 0.270 232 0.142 1.0 0.142
Bauxita 1 251 0.359 234 0.153 0.8 0.191
Bauxita 2 243 0.356 227 0.149 0.5 0.298
Alum,activada 1 368 0.520 363 0.327 0.5 0.654
Alum,activada 2 275 0.396 262 0.260 0.5 0.520
Alum.activada 3 310 0.490 295 0.413 0.9 0.459

.“

A

A re

re T e

0.1 6.2 0.3 0.4 0.5 0.6

Fig. 4.3. Actividad de la bauxita y la alimina en la reaccién Claus (37)
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La superficie activa de los catalizadores, puede quedar f{sicamente blo-
queada por el recubrimiento con contaminantes. El recubrimiento excesivo pue-
de deberse a la presencia de hidrocarburos de alto peso molecular, como amina
o al cracking térmico, lo que resulta en lgrpolimerizacién de hidrocarburos -
mas ligeros.

Lo mas usual es que el area se bloquee con azufre elemental, La condensa
clén del azufre en el interior del catalizador ocurre ya sea por condensacin
capilar, o por adsorcidn en los sitios activos. Esta condensacion 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 formacién de sulfato, el cual ocupara si
tios activos, disminuyendo el nimero de sitios disponibles para la reaccidn.-
Esta sulfatacidén ocurre por la adsorcidén del SO2 (tambien de SO3) en los lo -
nes oxigeno o hidroxilo propios del catalizador. Bajo condiciones normales de
operacidn de un Claus y en la ausencia de oxfgeno, una sulfatacidn del orden
de 2% en peso, ocurrird enm un catalizador de alumina activada.

Para mantener lo mdximo la vida del catalizador y su actividad, tres ob
servaciones, que hay que considerar:

a) Prevenir la pérdida catastrofica de drea activa debido a temperaturas
excesivas.

%) Prevenir el bloqueo de la superficie, debido a la presencia de hidro-
carburos pesados y voluminosos o del S.

¢) Prevenir la desactivacidén de sitios individuales de catalizador debi-

do a la formacidn de sulfato.(Ref, 33 )
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Muchos de los catalizadores utilizados actualmente oov; de al6mina impreg-
nada con algun agente promotor a diversos gudo-u de puress, Todas estas sldmi~
nas son adsorbentes relativamente potentes y de la misma forma que um desecador
absorbe agua, ellas absorben azufre.

La acumulacidén del 8 comienza t{picamente en las primeras pulgadas del le
cho, en la regién en que el calor exotérmico de la reaccién todavfa no ha teai
do efecto en la temperatura del gas, o en la superficie del catalizador. Con—
forme empleza a ocurrir la obstruccidn, el catalizador plerde actividad y la -
reaccién es forzada a ocurrir un poco mas adentro del catalizador.

A medida que la reaccién desciende, también la zoma de alta temperatura -
desclende, y el recubrimiento de azufre también. Esto se conoce como frente de
onda.

La cantidad de catalizador necesario para la conversidn, serd aproximada-
mente de 1:2, es decir volumen de catalizador/volumesn de H,S.

El proceso de activacién de la bauxita, es por calentamieato a 370-400 °c
y calcinacién hasts un contenldo de agua del 63.(Ref. 39 )

Para poder elegir un catalizador, tenemos que tomar em cuenta los siguien
tes factores:

- Cuando no se practica la regeneracién del catalizador, la ——
bauxita es conveaiente, pues es barata.

- La aldmina tiene mayor irea y resistencia a la sbrasidm, pero
es mas cara. Despues de un intervalo de 2-3 alios se ppede ve-
generar, o sino camblarla directamente a otro reactor corrien

te arriba.

Cualquiera de los dos catalizadores, se puede conseguir ya sea em polvo, o

en forma de esferas o cilindors, estas Gltimas tienen menor caids de presidn.

- 167 -



*Regeneracidn.- como un método para retirar los depdsitos de carbon y aumentar
la actividad catalftica, los catalizadores se queman 1lo que en la mayorfa de
los casos esta mal aplicado y ademds es contraproducente.

Al usar, este método, la mitad de la superficle restante activa, se plerde
debido a fendmenos de sinterizacidn por lad altas temperaturas, un resultado a-
ndlogo, sl se evitan dichas temperaturas, es la sulfatacién excesiva del azufre
que se encontraba adsorbido.

Para desulfatar un catalizador as{ contaminado, se aumenta la temperatura,
hasta un miximo de 400 °C, en presencia de H,S, lo que dara S vapor y agua. La
velocidad y grado de desulfatacién estdn en funcidn de la temperatura y la pre-

s1dn parcial del H,S en la corriente.

2

El método de desorber el azufre es un bafio caliente, sin quemar, comenzan-
io primero a aumentar la temperatura 15 a 30°C antes de extinguir la flama de -
;as acido, y despues con el paso de los gases de combustidén (libres de 02) & u-
1a temperatura de 320-370°C. Muy lentamente despues, cuando no haya ya conden-
3acién de azufre en los condensadores, sustituir estos gases por aire para en--

‘riar hasta la temperatura ambiente. Es recomendsble, que estos dos procedimien

08, se incorporen a un programa regular de mantenimiento del catalizador.

Diversos procesosi
El procesc SCOT, utiliza como catalizador Co/Mo en alumina, el cual tiene
una actividad muy estable frente a hidrocarburos ligeros, tiene la capacidad de

hidrolizar COS y CS, sin desactivarse. Para regeneracién se puede utilizar el -

2

método de calcinacidn, el que no lo afectara, si se efectda con cuidado.
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El proceso Sulfreen se concibié originalmente con carbéan activadg coup ca
talizador, pero Gltimamente se desarrolld um catalizador con alfina activads -
que, tiene una actividad comparable a la del Carbon activado, pero pudigndo se:
regenerada a temperaturas menores (360°C ea ves de 500°)., No tieme ls miema ten
dencia de combinarse irreversiblemente cou el S adsorhido a las condiciones de
regeneracidn, no es propenso a gasificarse en contacto comn el 002 y vapor, pue-
de regenerarse con vapor o gas de salida fecalentmdo, por lo que no necesitard
un sistema aparte de N,. La introduccion de este nuevo catalizador, ha reducfde
el costo de inversidén en un 40%. (Ref. 13 )

El proceso Resox utiliza como cataligador Carbono, el cual reduce el 802 =
directamente &8 S en presencla de vapor de agua, con velocldades altas de reac—-
cidn a temperaturas relativamente bajas. El carbono es preparado simplemente a-
pla stdndolo o moliéndolo para producir particulas de tamafo pequebo (1/4-1/2")

Si las partfculas se aglomeram, ge filtran para evitar caidas de presibn
excesivas. El tipo de carbono preferido es antracita, pues su bajo coatenido de
volétiles mantiene un producto de sita calidad y pureza, Carbomo del tipe Bitu~
minoso, que contleme muchos volitiles, tieme el problema de que estos se comden
san junto al azufre; en el caso de que sea inmineate usarlo, lo sejor serfa eva
porar primeramente los volitiles.

En el proceso de Aldmina Alcalina, el catalizador que es la base del mig
mo es un coprecipitado de éxido de sodio y aluminio. El cusl coatiene 20% de

Na.0 en peso, en partfculas semiesféricas de tamsho 10/14 Mesh.

2
El CuO soportado en alimina, es el aceptor utilizado en el SFGD por exce

lencia, ya que se transforma ficilmente en el sulfato com SO2 en presencia de
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ox {geno a 400 °C, El sulfato se descompone despues con un agente reductor a -

la misma temperatura.
El comportamlento del catalizador en el prcoeso Trencor M, se observa muy

blen en la sigulente Tabla. 4.4,

TABLA 4.4. Actividad del catalizador (Ref, 26 )

X de conversion

Temperatura reactor °C SO2 cos cs,
120 93.0 17.5 0
180 99.5 99.3 43,7
230 99.8 99.3 92.3
15 99.8 + 99.3 + 98.9 +
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v SISTEMAS DE CONTROL BASICOS ‘

Cualquier proceso susceptible de cambios en las condiciones de operaeion,
requiere de una forma de control, sensible y exacto, lo que resulta em su be-
neficio con una operacién efectiva.

Las tres varliables mas importantes a controlar, que ya hab{amos menciona-
do en una unidad Claus son: a)la relacida HZS/SOZ, b) la temperatura de entra-
da al reactor catalftico y c) temperatura de salida del gas de los condefsado-
res. Es recomendable tambien controlar que la temperatura de entrada al reac--
tor sea lo suficlentemente alta para evitar condemsacién de azufre cn el lecho.

La temperatura en los condensadores se controla ficilmente, variande el ni
vel de agua. Para medir la relacidn de alre/HZS se pueden utilizar simplemente,
medidores de orificio convencionales en la alimentacidn del aire.

S.N.P.A. desarrolld y patenté un esquema nuevo de comtrol para optimizar
las operaciones en una planta de asufre. El sistema de muegtreo consiste en um
pequeho incinerador, que convierte todos los compuestos sulfurados de la mues-—
tra en SOZ' antes de la deteccion en um analizador infrarrojo.

El resultado del analizador se meanda a un sistema electrénico, el cual con
trola y optimiza la relacién mdsica aire/gas dcido, de manera a winimisar las -
perdidas de azufre. Esquemas de control como este, o el uso de cromatografos, -
deberan considerarse en plantas relativamente grandes (300 - 500 LIPD) (Ref. 5 )

Para prevenir la sulfatacion del catalizador, el controlar que no pase ox{
geno al mismo es decisivo. Deberén controlarse en cualquier oportimidad las pun
tas de los quemadores y la integridad de los bafles de mezclado, el flujo de --
combustible y el aire deberd registrarse, as{ camo los indicadores, que deberén

ser calibrados frecuentemente. Referirse a la fig.l.3.
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Congiderando sistemas de absorciém en fasg 1{quida, hay algunas variables
que conviene controlar: el volumen del gas que entra y el volimen de la solu-
cidn circulado, as{ como el contenido de SO2 y el pH.

Dentro del tanque de reacclidn, el pH, la densidad y el nivel de la mez--
cla son factores claves. Registrar y controlar la velocidad de flujo en puntos
criticos del lado del lfquido es esencial, lo mismo que del lado del gas hay -
que controlar la presidén y temperatura, las cuales son tan importantes como el
flujo mismo.

En un absorbedor,(ver fig. 5.1 ) cuatro subsistemas pueden medirse contl-
nuzmente: tiempo de residencia, temperatura y presién. La presidén diferencial
y estética se mide mediante transmisores, y se registra directamente en grafi-
cas y cinta magndtica. La temperatura es detectada y transmitida a traves de -
un sistema, que conserva la temperaturaiconstante, hasta un examinador que ac-
tda como switch para comectar termopares de varias partes a un amplificador. -
Un sistema analogo, identificado como convertidor de flujo volumétrico, se usa
para calcular el flujo volumétrico por unidad de tiempo.

Los outputs de los analizadores, transmisores y sensores de los sistemas
de medicién, se alimentan al subsistema de registro/control de datos. Este dis
poslitivo conecta la sehal anfloga de cada canal en secuencla y el convertidor
digital anilogo. Datos de este coavertidor se alimentan a uma cinta magnética,
impresor y teletipo, los cuales se encargaran de mandar sefiales de referencia
al controlador. El controlador manda Srdenes a distancia de arranque/alto a el
o los instrumentos involucrados.(Ref. 22 )

En una planta de absorcién de HZS con amina, los contactores estdn instru-

mentados de tal forma que, si el flujo de amina baja o el flujo de gas es exce
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rencial
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2 F Transductor de presidom baro
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8ivo a una de las torres, se clerra autométicsmente la entrada de gas. Tam—
bien tiene alarmas para espuma o inundacibén. € Ref. 14 )

Cada absorbedor cuenta ademds con ut reglstrador de presiones diferen-
ciales, equipado con una alarma de alto differencial, para detectar la caida
de presidn a traves del plato. Esto permite operar los contagtores con car-
gas muy altas, en la seguridad de que la inundacitn o formacldén de espuma -
podr4 ser remediada a tiempo.

El tanque flash esta tamblén equipado con un clasificador o controla-

dor de Interfase para separar los hidrocarburos de la solucién aminada.

*Diversog procesos:

Control muy preciso del flujo de alre se requiere para el proceso CBA,
como ye habismos mencionado. Un control automftico de ciclo cerrado unido a
un analizador continuo de los gases de salida, es esencial. El contenido de

COS y CS, tambien debe ser monitorizado, para asegurar el mantenimiento de

2
las condiciones perfectas para la hidrblisis de los mismos.

En el proceso Allied Chemical, el arreglo de valvulas mantiene el flu-
jo gaseoso a traves del reactor en direccién adecuada. Las cinco valvulas -
se manejan desde un sistema centrsl de control, el que sincroniza perfecta-
mente sus movimientos, para que cada vartacidn del ciclo se complete en me-
nos de 1 segundo. Ver fig. 1,17 -

En el proceso de BuMines Citrate, el flujo de la solucidn de citrato,

rica en 302 es alimentada en la parte baja del absorbedor, esto graclas a un

controlador de nivel, que pemmite el paso de la misma.
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El proceso Westvaco utiliza cemo sabemes, aguas espreada directameaté como
m€todo de enfriamiento, esto permite un mejor coutrol, ya que em cualquier &1-
ferencia en la temperatura de salida, que detecte el flujo de agua de eanfria—
miento sera regulado.

En el proceso IFP, el flujo de la solucion se controla por la imterfase -

gas/1{quido en la parte baja de la torre.
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VI ECONOMIAS DE ESCALA

Se acepta generalmente que la desulfurizacién de corrientes gaseosas involu-
cra gastos adicionales, que solo benefician el medio ambiente, pero no mejoran el

ROI (Return Over Investment}). Ver fig. 6.1 .

Costa ~®

Pig. 6.1 B precic $e ls desulfurlunsiiee (2)

Vamos a examinar de una manera cualitativa algunos de los factores que debe-
rén considerarse en la evaluacién econémica de los procesos:
*Tamafio de la planta.- es obvio que una consideracidn econdmica depende del

tamafio de la planta. Plantas que resultan atractivas econdmicamente produciendo -
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3 000 TPD de azufre, no lo siguen siendo a un nivel de produccién de cincuenta
Toneladas por dia.

Se ha estimado que el Cleanalr, adlcionado a un Claus con un 95% de efi--
clencia y produccién de azufre de 1 000 TED, requiere solo 3 veces la inverei®
que se necesitarfa si teniendo la misma eficliencia, 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 variacién en el contenido de S cambia eno;memeg
te. Esta varlacion da como resultado diversos niveles deseados de rendimiento.
Algunos sistemas varfan poco en el costo como funcion del camblo en la composi
cién; otros dependen notoriamente.

El proceso Beavon, incluyendo el reactor de Co/Mo y la unidad Stretford,

cuesta lo mlsmo que una planta de S comparable. El proceso IFP dice que una u

nidad manejando los gases de salida de un Claus, que opera a 96.8%, 94.4% o
86.17 de eficlencia puede en todos los casos, aumentar dicha eficiencla hasta
99.37 con solo una diferencia en el costo de 20%Z en cada caso.

+Hidrélists de COS y CSZ.— muy pacos procesos pueden llevarla a cabo; mu
chas veces para aumentar la eficiencia, se requerird evitar esta pérdida y pa
gar el costo involucrade.

“Factores de localizaclén.- éstos tienen mayor influencia en el costo de
instalacion de la que tlene el costo de la reduccidén de la emisidn de 502.

*Requerimientos de energfa.- los costos operacionales van a ser princi—
palmente funcién del consumo energético; estos var{an 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 econdmicamente. Los costos de inversidn en 1974, Iban
de $100 000 U.S. para una capacidad de 4 TPD hasta $630 000 U.S. para una ca
pacidad de 100 TPD. Los costos de operacién anuales, son dismlinuidos por el
valor del S recobrado. Sin embargo este valor esta sujeto a las fluctuacliones
del mercado. Ver fig. 6.2 .

Aparentamente, todas las refinerfas que recuperan azufre operan por enci
ma o en el punto de equilibrio. Para evaluar el impacto econdmico del control
de emisiones de una refinerfa, EPA desarrolld 2 modelos como ejemplo. Ver Ta-
bla 6.1 . En esta Tabla, puede verse que el impacto econdmico en pequenas re-
finerias, es varias veces el que pueden tener las refinerfas nacionales inte-
gradas.

En la figura 6.3 se pueden apreciar los costos de operacidén, por tonela
da de azufre producido, teniendo como base que 967 del aclido sulfhfdrico se -
recupera en un proceso de absorcidén y 90% del mismo se convierte a Sie

Como en el capftulo 3, la mejor forma de ilustrar el problema economlco,
es mediante ejemplos, ya que un método de evaluacidn, resulta imposible debi-

do a la inflacién y diversidad de los procesos involucrados.

EJEMPLO 6.1 . Comparacion de dos unidades Claus, que difieren en que una o-

pera con 2 convertidores y una eficiencia de 94.2% y la otra con } reactores

y 97.2% de eflclencia.Ver Tabla 6.2 .
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TABLA 6.1. Impacto Econdmico para 2 modelos debido a costps de control de emisiomes.(Ref. 4 )

Descripcion del Modelo A

Productor nacional, completamente integrado y
operando 10 (diez) refinerias.

Capacidad total de refinacidn de crudo =

877 000 bbl/d

Produccion de gasolina a partir del crudo:
52.6Z

Utilizacion de capacidad: 88.62

Utilidades Brutas: $7 860 MM U.S.

Utilidades Netas: § 640 MM U.S.

Descripcion del Modelo B

Pequefio productor independiente, parcialmente
integrado y operando 1 (una) refinerfa.
Capacidad total de refinacién de crudo =

53 000 bbl/d

Produccion de gasolina a partir del crudo:
512

Utilizacién de capacidad: 85%

Utilidades Brutas: $ 57 MM U.S.

Utilidades Netas: $ 11 MM U.S.

Elemento No. Inversién Costo Anual

W
Elemento No. Inversién Costo Anual

Planta de azufre 12 $7 560000 $ 756000

Planta de azufre 2 $ 960000 $ 9600

Trat.gas salida 20 $9 800000  $2740000 Trat.gas salida 2 $ 740000 $207000

TOTAL $ US 17 360000 3 496000 TOTAL $ US 1 700000 216000
Porciento de Utilidades Brutas 0.05 % Porciento de Utilidades Brutas 0.38 7
Porciento de Utilidades Netas 0.55 % Porciento de Utilidades Netas 1.96 %




TABLA 6.2.Costos totales (Ref. 8 )

Costos Operacionales

Gas combustible (1.6 MMscfd a
18¢/1000)

Sustitucidén de catalizador
(cada dos ahos)

HP adicionales requeridos en
el soplador de aire, con
0.6 psi de P adicional
(lc/Kwh)

Mantenimiento
(3% del costo de la in-
versidn)

Sub-total

Costos Fijos

Impuestos, seguros y depre-
ciacidén (14% del costo
de la inversién)

Costo Total Anual

Contaminacidn Atmosferica

Porciento de concentracidén de SO2

Porciento de concentracidn de H,S

Compuestos sulfurados totales LTD
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2 Reactores
$ US/ano

100 000

5 520

$105 520

25 760

$131 280

0.71
0.00
23

3 Reactores
$ US/ano

2 620

3 820

2 370

$ 8810

11 060

$ 19 870

0.45
0.90
11



EJEMPLO 6.2 . Costo de la inversién para tratamiento de gases de salida de uni
dades Claus de diferentes capacidades. (Ref.20 )

2¥Reactores 3 Reactores
Composicién del gas de salida
HZS Z mol 0,72 0.44
SO2 0.36 0.22
S 0.15 0.37
H20 35.10 37.67
Nz, COZ’ misc. 63.67 61.30
o
Condiclones: Temperatura °F 260 260
Presion psig 0.5 0.5
Flujo: Lbmol/hr 790 2 367.06
Recuperacién de 7 90 82
Azufre? Produccion 1lb/hr 250 420
Gas al incinerador
ppa de H,S y SO, 1 100 1 200
Costo de Inversién (L.B.)
$ U.8. 310 oo 410 000

Flash: El costo del incremento de recuperacion de azufre, aumenta de 10 a 30
veces el costo 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 econémicamente muy -

ventajoso, para plantas de gran capacidad (500 LTD)

- 182 -



EJEMPLO 6.3 , Costos correspondientes al procese anteriormente visto, referirse
al Ejemplo de Bases de disefo citado en el Capitulo 3 (12)

1. Planta Absorbedora MEA $3 250 000 U.S.
(810 gpm MEA y 50 MMscfd
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 Inversién. Altermativa de utilizar o no wm post-trata -
miento, para los gases de salida. (Ref. 11 )

£10.0

Poot-tretemients
aa, 60 pom

b
w
(=]

fients § ¢in post-
trat mienge

Inversiem §
b
°

~
(=]

3o 0 100 200 500
Produccidén de asufre tad/dia

Pig. 6.4. Costo de la iaversida (11)
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JEMPLO 6,5 . Para el proceso Beavon, en 1973, los costos de Inversidn 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 combinacidén de

laus-Beavon en 1975 es como sigue: (Ref.23 ‘y 13 )

Capacidad de Claus Costo de Inversidn
(ton/dia) ($ MM )
100 1.1
200 1.4
500 2.2
1 000 3.2

Los costos operacionales son aproximadamente $20 US/ton de azufre.
El costo de adicionar el proceso CBA {ntegro a un Claus de 2 etapas es como
e 50% el valor de la planta de azufre. Los costos de operacidn seran un poco --

as de los normales. Para dos capacidades diferentes ver Tabla 6.3.

'abla 6.3.Coatos totales tfpico para combinacidén Claus-CBA. (Ref.10 ) ($ US)

Japacidad de 1la planta Claus,LTD 100 500
losto del contrato para CBA, $1 000 500 1 300

lostos operaclonales, $1 000/afio

Mano de obra ninguna ninguna
Mantenimiento, 5% sobre la inversién 25 65
Impuestos locales, seguros, a 2% 10 26

sobre la inversion

Energf{a eléctrica para el sopla- 5 25

dor, a lc/Kwh _

Catalizador 2 8
Costos Totales de Operacién 52 124
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El costo de la combinacidn Claus-Trencor-M

para niveles menores de 250 ppm.

de la inversién total.

Tabla 6.4. Costos de Inversidn para la combinacidn Claus

El proceso Trencor represents 607 del costo

» puede verse en la Tabla 6.4,

-Trencor-M. (Ref.26 )

Capacidad de la planta Claus, LTD

250

Costo, $§ MM U.S.

4.31

Como resultado de pasadas comparaclones

» e ha encontrado que la inversidn

para el proceso Townsend es considerablemente menor, a la de una planta con sec

cion tratadora de amina, deshidratacién y Claus.

ro recupera mas S, aumentando las utilidades de la planta.

Con la ventaja de que el prime

Para el proceso Stretford, el costo de una unidad procesando 15MM scfd de

8as y reduciendo el contenido de H

0.25 granos/100 scf era en 1973 de $650 000 u.s.

Para el proceso SCOT, los costos totales se mueéstran en la Tabla 6.5.

TABLA 6,5. Costos totales para 2 varlacliones del proceso SCOT. (Ref. 27 )

2S en el mismo de 200 granos/100 scf a - - -

SCOT anadlde SCOT integrado

Capacidad de Claus,LTD* de S 100 200 L 000 100 200 1 000
Costo de Inversién, $MM US 0.9 1.6 3.6 0:7 1.2 2.8
Costos Operacionales, $/dia’

(333 dtas’/ afo )
Costos directos 270 460 1 880 270 460 1 880
Depreciacidn (177 equipo) 450 770 1 680 370 570 1 280

Totales 720 1230 3 560 640 1 a30 LM*,J 160

L
El costo de {aversidn para la unidad
dad Ciaus que lo precede, en el tipo

SCOT corresponde al 1001 4él costo de la uni
afiadldo. El SCOT {ntegrado cueata 75% aprox.

““Uﬁgr
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Para el proceso IFP, en 1974, una planta procesando 3.7 MMscfd, contenlen
do 1.97 mol de HZS + SOZ, con una eficiencia del 807 costaba en Francia, exclu
yendo costos de licencias e ingenlerfa: 1.38 MM de F.F.

El proceso Westvaco, comparado con otros similares, ha resultado mds bara
to, éegun ciertas publicaciones. Los costos son insensibles al grado de recupe
racién de Azufre, debido a la alta actividad del carbono que utiliza. Costos -

caracter{sticos se muestran en la Tabla 6.6 .

TABLA 6.6 . Costos de Inversicn y Operacionales para una unidad combinada con

un Claus, de capacidad 400 Ton/dla. (Ref. 14 )

Azufre recobrado
Inversion Costos Operacion
Westvaco Global $ Us $ US/ ano
97337 99.97 760 000 350 000

En la Tabla 6.7, se muestra un resumen de los costos de la aplicacion de
un SFGD a gases de chimenea de una refinerfa y gases de sallda de un Claus.

El SO2 recuperado en la unidad SFGD, se une con el acldo sulfh{drico que
sale de la refinerfa, para alimentar a la unldad Claus. Parte del HZS se con--
vierte a SO2 y el SO2 adicional del SFGD, ahorra consumo de energfla para el ai
re de cumbustlén. El gas de salfda del Claus se inclnera y se envfa a la unf--
dad SFGD. (En esta tabla el costo del Claus no se incluye). Se supone que HZS
se cncuentra disponible en la refinerfa. Se exponen 3 casos, suponiendo un cru
do con 3.5% de S. Dos de los casos representan el tratamiento de gases de com-
bustién producidos al quemar 150 000 Ton/aho de dicho combustible, reduci{endo,
el contenido de S a 1Z y 0.357% respectivamente. E1 Jer. caso corresponde a - =
500 000 Ton/afio con un nivel de S de 1Z. Se producen 29 000 Ton/ano de S en los

2 primeros casos y 97 000 en el tercero.
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TABLA 6.7 . Aplicacién del proceso SFGD a una refinerfa. (Ref.16 )

Casos

Horas operacidén = 8 000/aho

Base

Combustible, Ton/aho

Produccidn S total Ton/dho

A de S recuperado SFGD Ton/afio

% de desulfurizacién

Equivalente de azufre en
combustible,Z

Inversion, $1 000

Seccion del aceptor

Recuperacion de s0,

Inversion TOTAL

Costos Operacionales, 5103/aho

Servicios

Hidrdgeno, 50c/103 scf
Renovacion de aceptor

Mano de obra, mantenimiento

Gastos fljos, 227 inversion
Costos de Operacion TOTALES

$/ton de combustible
$/ton de S adicionmal
$/barriles de combustible

150 000
34 200

75
1.0

3 050

1 100

4 150

200
150

75
327

913

11.10
320
1.60

150 000
35 000

1 250

245
210
126
345

979

1 905

12.70
318
1.80

114 000
17 300
75

1.0

8 100

2 550

10 650

660
500
267
717

2 396

4 540
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Para el proceso de Aldmina Alcalina, en la fig. 6.5 , se puede ver la

variacior de los costos netos de operacidn, como funcidn del precio del azu-

fre,

—

Costos de operacion $10° US/afto

2
1
0 10 20 30 50
Ganancia neta por producto
$ US/ton

Fig. 6.5. Costos de operacidén para Alumina Al-
calina (3)

Finalmente, no se trata tanto de saber en que consisten los costos de u-
na inversidn, sino de saber, mas bien, como se pueden pagar. Evidentemente, la
recuperacion 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 resolverse; lo que presenta un reto ¢5 el financiamiento de -

estos sistemas, sobre todo pcrque el ROL, nn es llamativo.
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VIL CONSUMO UNITARIO DE SERVICIOS

El consumo unitario de servicios, es algo que esta {ntimamente ligado con
los balances de materia y energfa de una planta. Los servicios que se utilizan
en plantas productoras de azufre, son en general los mismos que en las otras -
industrias quimicas: agua, combustibles, vapor, electricidad y aire de instru-
mentos. Sin embargo, dependiendo del proceso, se necesitardn agentes quimicos
como catalizadores, soluciones absorbedoras, etc. los cuales, aunque la mayor{fa
de las veces son regenerables, presentan un costo extra cuando hay que reponer-
los.

Para varios de los procesos que hemos analizado, y sigulendo los lineamien
tos del Capftulo 3 y 6, el consumo de servicios lo presentaremos a manera de e-

jemplos para casos determinados.

EJEMPLO 7.1. Balance de vapor para el ejemplo 6.3 . En la caldera del Claus se
genera vapor de 150-300 psig normalmente. Este se usa en una turbina de vapor -
(presion de salida del mismo 40 psig), para operar el soplador de aire a la ca-
mara de combustion. El vapor de la salida de la turbina se manda a los rehervi-
dores del stripper de amina, en donde suple 40-50% del requerimiento de vapor.

El primer rondensador‘produce tambien vapor de 45 psig. Los otros condensadores
producen un vapor de baja presion, y el ultimo puede producir un vapor de 20 --
psig o slno actuar como precalentador del agua que se utilizard para producir

vapor.
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EJEMPLO 7.2 . En una planta de absorcion con amina se utiliza una solucidn a-
cuosa al 20Z en peso de monoetanolamina, a una relacidn de 3 moles de MEA/mol
de gas 4cido. La relacion de regeneracidn de 1.2 1b de vapor/galon de amina.
(Ref. 41 )

EJEMPLO 7.3 . En el proceso de Alimina Alcalina, para un gas de chimenea con-
teniendo de 2000-5000 ppm de azufre, el consumo de absorbente es 2.51b/1 000
pies clbicos de gas. (Ref. 42 )

EJEMPLO 7.4 . El consumo de una planta Sulfreen con catalizador de alimina, -
mane jando 3.73 MMscfh de gas proveniente de una planta de recuperacion de azu-

fre con 957 de eficiencia es:

Electricidad 650 Kw
Agua (BFW) 8 gpm
Combustible 0.35 MMscfd

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 . Servicios para el ejmplo 3.7 que ya vimos, ver Tabla 7.1

TABLA 7.,1.Consumo de servicios para diversas combinaciones de Claus-Trencor-u

Combustible Hidrdgeno Electricidad Vapor, 1lb/h
Caso g;:i?zo Mscfd Kw Producido Consumido
A 48.41 71.03 165 10 588 4 750
B8 53.20 79.22 169 10 770 5 000
C 61.39 92.87 174 11 130 5 1440
D 71.48 106 .54 180 11 500 5 900
E 85.82 125.67 190 12 100 6 610
F 148.39 177557 227 14 030 9 050
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EJEMPLO 7.6. El proceso Wellman-Lord consume 50 000 BTU/lb de S producido. El
AL (carbonato fundido) 28 000 BTU/1b 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 Ultimo.(Ref. 19 )
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Nombre

OoT

Claus

SS

sul freen

Alkalized
Alumina

westvaco

Resox

CBA

SFGD

\liied
Chemical

X4 .
Quimica del proceso

H,S +(3/2)0, -~ §0, + H,0
ZHZS + 502 —-’(3/_))5j + 2H20
i1

3HS+20 -'3—5 + 3H,0
= i 2

NaZO + SO,‘Z --’NaZSOA

!\aISOA+-oH2 -*3H20+H2$+N320

1
S0,+ 50, +H,0 ~+H,S0,

C+ SO, —> CO, +$

3
ZHZS v 502 -.Tsj + 2H20

2CuSOl"r6H2 ot Cu25+502+6H20

ZH SO

2 2 -+ 2H

20 TS

PROCESUS EN FAOSLE GASEOLA

gases de alumina
refineria
st 357
t aldmina

H,S 257
gases de .
Clous alumina
gases de aldmina
Claus c/ NaO
gases de carbono
Claus

Y antracita
SO, 20% v o C bitum
Continua
Claus
gases de Cu0 en
comb . alumina
gases de
Claus

S0, 4%

Alimentacidn Catalizador Productos

azufre liq.

azufre liq.

azufre liq.

azufre liq.

azufre liq.

SO2

azufre

muy
alta

alta

2 000
ppmv

907
SO2
95%
SO2
997
global

907

Eficiencia Comentarios

Posible contaminacién
por hidrocarburos

Menor contaminacidn
con hidrocarburos

Requiere SO, y H,S
= 2. 2
en alimentacibn

tiliza gas
reductor

Simplificable si
hay HZS
Contaminacidn
por hidrocarburos

Reaccion de Claus
a 130°C

SO, y st dispo-
nible a Claus

Requiere agente
reductor

Aplicacidén

Conversibn

HZS en S pu

Recuperacid
de S de Cla

Concentraci
de 502
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de SO2

Conversién
SO2 a S liq
Recuperaci6
de S

Produccién
de S

Reduccidn ¢
SO, a azufr
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salt
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titrate

Giammarco

Vetrocoke
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Takahax

Wellman-
Lord
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Claus

Quimica del proceso

SOZ+M2C03 —1-M2503+C02
MZSO 3+C02+H2 - HZS+HZCO3
HZS + 502 --+S + H2O

sz S 502 -+S + HZO

- +
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HSOS + HyCit” -~(Hso3-H3c1c)'
(HSO3-H3Cit) --’3S+H20+H3Cit
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VIII CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Después de haber estudiado y revisado 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 Catalftico, Sulfreen, Westvaco y CBA estdn disefiados para operar a la salida
de un Claus o donde la temperatura de los gases es baja, por lo que resultan ser
mas econdmicos, pues no es necesario que la alimentacidn sea enfriada, no desper
diciando asi energfa. Su eficiencia estd por encima del 90%Z y en combinacidn con
un Claus se llega hasta 997 de rendimiento.

En este mismo grupo, el Redox CO/SOZ, AlGmina Alcalina, Resox, SFGD y Allied
Chemical se utilizan preferentemente para corrientes gaseosas mas calientes, co-
mo gases de combustidn. Tienen la ventaja de que se aumenta la eficiencia de recu
peracidn 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°C, requiere de mejores mate-
riales de construccidn, control mas estricto, obreros mejor capacitados, etc, To-
do lo cual aumenta el costo.

En lo que concierne a los procesos en fase 1iquida principalmente, tenemos -
que el factor determinante es la solucidn absorbente o catalizador que se utilice,
ya que todos estos procesos requieren enfriamiento de la corriente gaseosa para
evitar pérdidas de reactivo por evaporacidén y/o degradacién del mismo. Parecidos

son ¢l BuMines Citrate, Giammarco-Vetrocoke, Stretford y sus similares, en que u-
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tilizan portadores de oxigeno. Son muy eficientes (mayor de 98%0) son simples
en su disefio y manejo, pero no muy econdmicos, pues la regeneracidn del.reacté
vo no es lo suficientemente efectiva y dado que es muy activo, ocurren reac-
ciones laterales indeseables.

Procesos como el Wellman-Lord, Alkaéid, Beavon y Cleanair trabajan en
combinacidn con unidades Claus, pues no son métodos de conversifn, sino técni
cas de concentracidén de reactivos. Aumentan también la eficiencia de un Claus,
trabajando en conjunto.

2. Las variables importantes que limitan cualquiera de los procesos son.-

Composicidn del gas alimentado, tamafio de la planta, niimero de reactores,
temperatura del efluente del Gltimo condensador y método para disponer del e--
fluente gaseoso.

La variable mas importante es la composicidn del gas alimentado, de la cual
se derivan las siguientes condiciones: concentracién alta de amoniaco, concentra
cidn alta de hidrocarburos, alto contenido de agua, presencia de COZ’ cantidad -
de aire alimentado; las cuales tienen como consecuencia disminuir la eficiencia
de operacidn, aumentar el consumo de energético, contaminar el catalizador y o--
tras mas,

3. Las bases de disefio utilizadas en la realizacidn del balance de materia y e--
ncrgia son para diversous casus:

Composicidn de la alimentacidn, combustidn del gas, tiempo de residencia en
2l horno, temperatura de alimentacidn a los reactores, esquema Sptimo de recalen
tamiento, tiempo de residencia en los reactores, temperatura de condensacidn del
S y separacidn del mismo arrastrado por los gases.

4. En lo concerniente al equipo, material de construccidn y catalizadores encon-

tramos que.-
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El disefio es muy simple, las calderas som de tipo carcasa y tubos; lo mis
mo que los condensadores parecidos a un generador de vapor de baja presidn; los
abosrbedores, en plantas de mediana capacidad, con una malla eliminadora de va-
por de S a la salida es suficiente,

El material de construccidn por excelencia es acero al carbdn, exceptuando
algunas partes en que se utiliza acero inoxidable, ademis del aislamiento.

El catalizador mas comin es alGmina, el cual es activado con diferentes me
tales o sales metdlicas: Cobalto, Molibdeno, Carbonato de sodio, etc.

5. Las tres variables que es necesario controlar bdsicamente somn.-

La relacidn de H28/50 la temperatura de entrada al reactor catalitico y

2'
la temperatura de salida del gas de los condensadores.

6. E1 costo de las tecnologfas 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 estdndares de control de e
misiones, as{ como el problema de vender la gran cantidad de producto involucra
do, el tipo de energético utilizado, catalizadores y agentes quimicos necesarios
ademds de la inversidn inicial en equipo e instalaciones.

La alternativa de producir hidrdgeno a partir de HZS' ademis de azufre, re-
sulta intrigante, por los beneficios que representa, ahora que el interes en el
mismo ha aumentado:

2

2 st --»2 Hz + §5x

Se estd investigando sobre la factibilidad de hacer esto a escala comercial. --
(Ref. 43)

Otra altermativa es la cooperacidén en el procesamiento e intercambio de co-
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rrientes entre refinerias y plantas generadoras de energia, o en general com-
binaciones de instalaciones de desulfurizacién, lo que significarda en algunos
casos un ahorro considerable.
7. Los principales servicios utilizados son los clasicos.-

Electricidad, agua, combustible, vapor (parte del cual es producido dentro

de limites de baterfa) y los agentes quimicos y catalizadores necesarios.

Por lo anterior se concluye que es imposible recomendar algiin proceso co-
mo el mejor, que cada proyecto especifico se debe analizar en forma casuistica,
pues la eleccidn de un proceso adecuado dependerd de los requerimientos y posi-
bilidades de cada caso.

Finalmente, puede decirse que la recopilacidn de datos e informacidn que
encierra el presente trabajo resultarin GGtiles en el estudio preliminar de al-

ternativas factibles, para cualquier proyecto particular dado.
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