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INTRODUCCION

En la actualidad, muchos procesos quimicos utilizan
gas amargo que presenta el inconveniente de contener compuestos de
azufre, los cuales afectan las reacciones cataliticas a las cuales es
sometido dicho gas.

Este estudio se enfoca a la resolucién de un proble—
ma, dentro de un proceso en particular, como lo es el endulzamien=—
to del gas, que forma parte del proceso de produccién de fierro espm
ja.

La desulfurizacién se tiene que efectuar para que el -
gas dulce que entra posteriormente al horno reformador reaccione de
bidamente, pues el azufre envenena el catalizador que se utiliza en -
el reactor de reformacién,

En el transcurso de la produccidn de fierro esponja -
en SIDERURGICA TAMSA, S.A., la etapa de desulfurizacién por el -
método de adsorcidn con carbdn activado tiene cierta eficiencia que -
puede ser mejorada, por lo que el siguiente trabajo presenta la inves
tigacién realizada para incrementar la eficiencia de la desulfurizacidn.

Se discute el fenémeno de adsorcidén, algunos métodos
de endulzamiento que recomienda la literatura y que actualmente ope-

ran en forma industrial, Se proponen dos alternativas y se seleccio=



na el mejor proceso dentro de las posibilidades econémicas, de pro-—
yeccidn y equipo con el cual ya cuenta la planta.

En el momento, una vez propuesta una solucién, la -
fdbrica estard en condiciones de realizar las modificaciones pertinen

tes.



CAPITULO 1

PROCESOS DE DESULFURIZACION MAS COMUNES

Los procesos de separacién de 4cido sulfhidrico y -
otros compuestos de azufre, de gases por oxidacién por via seca se -

clasifican:

I.1.- Oxidacién de azufre
I.2.~ Oxidacién a 6xidos de azufre
I.3.- Oxidacién con éxido de cinc

I.1.- OXIDACION A AZUFRE

Este tipo de separacién se puede simbolizar (para el

caso de 4cido sulfhidrico) de la siguiente manera:

1) st+l/202 = H20+s
2) H,S +3/20, = HO0 + 80,
3) 80, +1/20, = SO,

4) 2H,S + SO, = 2H;0+2S

A temperatura ordinaria, las reacciones anteriores -
son muy lentas, por lo que es necesario efectuarlas a altas temperatu
ras y en presencia de un catalizador, obteniéndose, de esta manera,

velocidades de reaccidn altas.

I.1.1.- Procesos de purificacién de gases con éxidos de fierro

Este proceso de desulfurizacién es uno de los mds an-

tiguos. El 4cido sulfhidrico se separa al poner en contacto la corrien



te de gas con particulas de éxido férrico hidratado (< Fe,0, Hzo é

Y Fe O3 H20 ), formdndose sulfuro férrico (1). Este dltimo se re-
genera adicionando una cprriente de aire o de oxigeno al gas que entra
al separadar, obteniéndose azufre elemental y éxido férrico que puede
ser usado otra vez en la desulfurizacién. Este ciclo se puede efectuar
varias veces hasta que el azufre elemental cubra un gran porcentaje de
la superficie y de los poros de las particulas de 6xido férrico; pues es-
to causa una baja en la actividad catalitica y un aumento excesivo en -
la caida de presién del lecho.

Este proceso tiene la ventaja que la regeneracién se -
puede hacer 'in situ''(*), lo que implica un ahorro en descarga y carga
de catalizador y ademds que el ciclo puede ser llevado a cabo muchas
veces antes que las particulas de catalizador pierdan su actividad y -
sea necesario reponerlas. La purificacidén de gases por este proceso
encuentra su mayor aplicacién, cuando se desea obtener un gas casi =
libre de 4cido sulfhidrico.

I.1.2.- Reacciones que se llevan a cabo

Las reacciones quimicas bdsicas se pueden represen-
tar por las ecuaciones:

5) 2 Fep O3 + 6HyS = 2Fe,S; + 6H,0

6) 2Fe2S5;t30; 2Fep O3 + 6S

(*) "in situ'' es una expresidn que significa:
en el lugar donde se encuentra el equipo



Combinando las ecuaciones (5) y (6):

7) 6 HS +30, — 6 H,0 +6S

Las reacciones anteriores representan un mecanismo
simplificado y, dependiendo de las condiciones de operacién, puede -
haber un gran nimero de reacciones laterales. Las variables que -
afectan dicho mecanismo son la temperatura, contenido de humedad y
el pH del lecho. El ciclo opera en forma satisfactoria a aproximada-
mente 37.82C y en un medio alcalino que se puede obtener agregando
hidréxido de sodio o carbonato de sodio debidamente dosificado.

Los criterios més importantes en la seleccién del ca
talizador adecuado son la capacidad y la actividad del mismo. Tedri~
camente 1 kg. de 6xido férrico adsorbe 0.638 kg. de 4cido sulfhidrico
cuando es transformado totalmente en sulfuro de fierro.

Cuando el proceso se lleva a cabo sin la adicién de -
oxigeno, esta capacidad de adsorcién novse puede obtener. En gene—
ral, se considera que el 50% de la capacidad de adsorcién tedrica se
puede obtener durante los primeros ciclos, bajando progresivamente
con los posteriores. Silaregemeracidn se hace simultdneamente con -
el ciclo, se pueden obtener capacidades de adsorcién més altas (2.5
kg. de azufre/kg. 6xido férrico).

La actividad de las particulas de catalizador se mide

como la rapidez con la que el 4cido sulfhidrico es adsorbido por el -



bxido (2).

I.1.3.- Descripcién del Proceso

El diagrama del proceso de purificacién por éxido -
férrico se muestra en la figura I.1. Las modificaciones al mismo se

pueden dosificar en cinco categorias:

a) Cajas pwrificadoras convencionales
b) Cajas pwificadoras profundas

c) Torres purificadoras

d) Proceso continuo

e) Procesos a alta presién.

a) Cajas purificadoras convencionales

Las plantas separadoras que utilizan este tipo de pu-
rificadoras generalmente constan de una o mis series de 4 a 6 cajas
rectangulares con tapas desmontables de acero o de concreto, arre—
gladas de tal manera que el gas amargo pueda entrar indistintamente
a cualquiera de las cajas (Fig. 1). Esto permite que mientras unas -
estdn siendo regeneradas, las otras estdn en operacién.

Uno de los factores més importantes en el disefio de -
estas instalaciones es el 4rea que ocupan las cajas y la superficie adi
cional que se requiere para el transporte del éxido férrico ya no rege
nerable (3, 4).

Cada caja contiene uno o més lechos de 6xido férrico

soportados con rejillas de madera o de acero. A pesar de que la pro-

fundidad de los lechos varia considerablemente, se recomienda usar
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lechos de 2 ft de profundidad.
b) Cajas purificadoras profundas

Este tipo.'de cajas se disefian en fbrma similar a las
cajas purificadoras convencionales con la diferencia que la profundi-
dad del lecho de 8xido es considerablemente mayor. Se usan por lo -
general lechos de 4 a 6 ft de profundidad, permitiendo una mayor ca-
pacidad pero aumentando la caida de presién en el lecho. Para evitar
el exceso en caida de presién, estas cajas se operan alimentando el -
gas entre dos lechos, de tal manera que la mitad del gas fluye hacia
arriba y la otra hacia abajo.

c) Torres purificadoras

Estas torres constan'de una coraza de acero al carbén,
ya sea rectangular o cilindrica. Contiene catorce o més canastas des-
montables soportadas por rejillas de madera, cada una con dos lechos
de 6xido férrico (Fig. 1.2). En el centro de las canastas estd coloca~
do un tubo por donde fluye el gas de entrada. Cada seccién del tubo -
tiene perforaciones rectangulares para que el gas pueda entrar entre -
las dos camas de éxido de cada canasta. Después de efectuado el con-
tacto entre el 6xido férrico y el gas, éste fluye en el espacio anular -
(formado entre canasta y envolvente) y sale por la boquilla de salida.

La purificacién se lleva a cabo en seis o m4s torres -

de este tipo. Es necesario también contar con dos estructuras adicio
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nales de dimensiones similares, una para el almacenamiento de las ~
canastas con 8xido usado y la otra para 6xido fresco (5).

La ventaja de las torres sobre las cajas purificadoras
es la reduccién de drea necesaria para la instalacidn y la simplifica—
cién en el manejo del éxido. Las canastas son cargadas y descargadas
de las torres con grida.

d) Proceso continuo

Con el fin de reducir el tamaifio de las plantas purifi-
cadoras ya mencionadas (que operan intermitente) y mejorar el rendi
miento del §xido férrico, se han disefiado varios procesos que operan
de manera continua. En el presente trabajo se discute sdlo un caso (6).

Del diagrama (Fig. I.3) puede observarse el proceso
descrito por Hollings que consiste de dos torres, cada una de 2 ft de
difmetro con una seccién empacada de 8 ft 6 in de altura. -Se usa
como catalizador pastillas de caparrosa (sulfato de fierro) que son -
alimentadas intermitentemente en la parte superior de cada torre. El
catalizador se descarga por el fondo de las torres, después de haber -
si&o usado varias veces.

e) Procesos a alta presién

Otra de las adapciones que se le han hecho al proceso
de desulfurizacién tradicional, es llevarlo a cabo en recipientes cilin-
dricos conectados en serie que contienen camas de 8xido férrico hasta

de 10 ft de profundidad. Esto causa un aumento en la caida de presién
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del lecho, pero permite manejar volimenes de gas muy grandes con -
vollimenes pequefios de 6xido férrico. Por lo general, en este tipo -
de plantas no se agrega aire al gas, por lo que la regeneracién del -
6xido se hace exponiéndolo al aire fuera de los recipientes.

I.1.1.1.~- Proceso de purificacién de gases con carbdn activado

Este proceso, que fue desarrollado en Alemania hace
cincuenta afios, se base en la accién catalitica del carbén activado que
facilita la oxidacién del 4cido sulfhidrico a azufre elemental a tempe-
ratura ordinaria. El azufre que es adsorbido por el carbén activado,
se recupera por extraccién con un disolvente adecuado y el carbdn se
puede usar en ciclo hasta que el desgaste del mismo sea excesivo. -
Este proceso tiene la ventaja que se obtiene azufre de gran pureza, -
pero tiene el inconveniente de que el alquitrdn y ciertos polimeros -~
que vienen con el gas se depositan en la superficie de las pa rticulas. -
Esto causa que el carbén se desactive bastante rdude, por lo que es -
necesario eliminar estos materiales del gas antes de tratarlo con car
bén activado.

A pesar de que este proceso fue disefiado originalmen
te para la eliminacién de 4cido sulfhidrico, se ha utilizado para sepa-
rar tanto 4cido sulfhidrico como compuestos orgdnicos de azufre (mer
captanos) en dos pasos sucesivos,

I.1.1.2.~ Descripcién del proceso

En la figura 1.4 se muestra el diagrama del proceso -
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disefiado por Engelhardt (7) y Kronacher (8). El gas amargo, libre -
de alquitranes, se pasa por el lecho de carbdn 1 después de la adicién
de aire. Para asegurar que la reaccién se efectle completamente, se
acostumbra inyectar 50% mds del aire requerido estequeométricamen-
te. Se acostumbra también agregar amoniaco a la corriente de gas, -
pues incrementa la velocidad de oxidacién (5 volimenes de amoniaco -
a 100 volimenes de &cido sulfhidrico).

Cuando la primera cama se satura, al aparecer trazas
de 4cido sulfhidrico en el gas tratado, el flujo de gas se inyecta a lecho
2 y mientra el lecho 1 se regenera. La regeneracién se lleva a cabo =
por extraccién del azufre en varios pasos con una solucién acuosa al -
15% de sulfito de amoniaco seguida de una inyeccidén de vapor para ex=—
traer el sulfito de amoniaco residual.

La solucién se bombea al lecho saturado del tanque -
T-1 hasta que la cama de carbdn se cubra totalmente con el liquido. -
Se dejan pasar unos minutos para permitir que se disuelva con el azu-
fre y después la solucidn se regresa al tanque T-1. Este procedimien
to se repite con los tanques T-2, T-3 y T-4, de tal manera que la solu
cién final ya casi no va a contener azufre. EI lecho de carbén, que -
contiene prdcticamente solucién de sulfito de amoniaco, se trata con -
vapor saturado a 212°F y queda listo para seguirse usando. El vapor
residual que contiene amoniaco, 4cido sulfhidrico y agua, se pasa al

condensador y el condensado se acumula en el tanque T-5, de donde -
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es bombeado al tanque T-4.

Después de que el proceso de extraccién se ha efec—
tuado varias veces, la solucidn en el tanque T-1 se satura de azufre.
Esta solucién saturada se bombea del tanque T-1 al T-6 en donde flu
ye por gravedad al evaporador. Los vapores que contienen dcido sulfhi
drico, amoniaco y agua se condensan en el condensador y el azufre sé-
lido con algo de agua se saca del fondo del evaporador. El agua se se-
para del azufre con la ayuda de una centrifuga.

Como la velocidad de reaccidn del 4cido sulfhidrico -
y oxigeno en presencia de carbén activado es mucho mayor que la del
&cido sulfhidrico y éxido férrico, los tiempos de contacto son mucho
menores.

Las velocidades espaciales varian de 350 a 400 vold-
menes de gas por hora por volumen de carbdn, comparadas con velo-
cidades espaciales de 20 a 40 volimenes por hora de gas por volumen
de 6xido férrico usado en las cajas convencionales de éxido férrico. -
Esto permite tratar mayores volimenes de gas.

I.2.- OXIDACION A OXIDOS DE AZUFRE

A pesar de que los procesos de Sxido férrico mencio-

nados anteriormente son muy eficaces en la separacidn de azufre, tie

nen la desventaja de que no pueden separar compuestos orgdnicos de -

azufre como mercaptanos, tiofenos, etc., pues el éxido férrico no -
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reacciona con compuestos de azufre a temperatura ordinaria.

Esta desventaja y la baja calidad del azufre obtenido,
ha llevado al desarrollo de procesos por viaseca en los cuales, tanto
el dcido sulfhidirco, como los compuestos de azufre que trae el gas -
son convertidos cataliticamente a 6xidos de azufre. Estos dltimos -
son tratados con disolvente; acuosos adecuados y convertidos a sulfa
tos y azufre elemental.

Se han desarrollado varios procesos (9, 10), pero uno
de los mis importantes, y el cual se discute en esta tésis, es el proce-
so '""Iron-Soda''.

I.2.1.- Proceso "Iron Soda"

Este proceso es uno de los mds usados comercialmen
te para separar compuestos orgdnicos de azufre del gas de sintesis. -
Se puede considerar como una modificacién al proceso clédsico de 6xido
férrico. Se basa en la oxidacién de los compuestos orgénicos de azu-—
fre, a 6xidos de azufre (SO3) y a temperaturas elevadas sobre un lecho
de catalizador que consiste de 6xido férrico hidratado y carbonato de -
sodio. Los 6xidos de azufre reaccionan con el carbonato de sodio y son
retenidos en el catalizador como sulfatos de sodio. El oxigeno necesa-
rio para la oxidacidén se abastece alimentando aire adelante de las cdma

ras de conversién cataliticas.

1.2.2.- Descripcién del proceso

Este proceso se muestra en la figura 1.5 (11). La irs
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talacién estd formada por un calentador, un intercambiador de cé.lor,
dos torres purificadoras en serie y dos torres purificadoras finales -
en paralelo.

El gas es primero calentado en el intercambiador con
el gas de salida de la primera torre. Después es recalentado con un
calentador externo y de allf fluye a la primera torre purificadora, al
intercambiador de calor, a la segunda torre y, por dltimo, a los puri
ficadores finales.

La primera torre, que contiene catalizador parcialmen
te agotado, opera a una temperatura mayor que la segunda que contiene
catalizador fresco. La temperatura en las torres purificadoras finales
es menor que en la segunda torre purificadora.

I.3.- OXIDACION CON OXIDO DE CINC

Los adsorbentes de éxido de cinc estdn ganando mucha
aceptac 6n para la desulfurizacién de corrientes de gas de proceso pre
via al proceso catalitico (reformacidn), debido a su mayor capacidad -
de separacién de compuestos de azufre de una manera no interrumpida(12).
Los desulfurizadores de este tipo son capaces de eliminar el nivel de azu
fre hasta concentraciones menores a 0.1 ppm. Esto permite que el pro-
ceso de reformacién posterior opere con mayor eficiencia. Estas torres
de adsorcién pueden operar de manera separada o combinadas con otros
desulfurizadores que usan otro compuesto para la adsorcién como se -

muestra en la figura I. 6,
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La capacidad de adsorcidn del éxido de cinc depende -
del &rea de superficie y de su densidad y varfa considerablemente con
la temperatura, por lo que para obtener el mejor rendimiento hay que
operarlo a 700°F.

La separacidn por este procedimiento es una reaccién
en la cual los compuestos de azufre se convierten en &cido sulfhidrico
que reacciona con el 6xido de cinc de acuerdo a la siguiente reaccién:

8) H2S +znO = znS + H0

El catalizador después de alcanzar su capacidad de ad
sorcidn total hay que desecharlo pues no es econémicamente regenera-
ble. Dependiendo de la cantidad de azufre que adsorbib, puede presen-
tar tendencias p iroféricas cuando es expuesto al aire del ambiente du-
rante la descarga. Por lo que se tiene que tener especial cuidado en el
manejo y asegurarse que el catalizador ya usado no sea descargado y -
almacenado en lugares donde pueda ser peligroso. Mojando el cataliza

dor con agua se puede prevenir el sobre-calentamiento del mismo.
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CAPITULO II

Con el propésito de que se entienda mejor el proceso
de desulfurizacidn, en este capitulo se discute brevemente las carac-
teristicas de un catalizador y la adsorcién de gases sobre superficies
sdlidas,

II.1,- REACCIONES CATALIZADAS POR SOLIDOS

Los materiales, en este caso sdlidos, que aumentan -
o disminuyen la velocidad de reaccidn, se llaman catalizadores positi
vos o negativos, respectivamente.

Para explicar la accidn de los catalizadores se =
han creado varias teorias que ilustran esta accién, diciendo que las -
moléculas de reactivo son de alguna manera cambiadas, excitadas ener
géticamente o afectadé.s para formar intermediarios en la regién cer-
cana a la superficie del catalizador. Después de haberse revisado la li
teratura y folletos de la Chemical Catalyst Mc., se encontrd que los =
pasos fundamentales de una reaccién catalitica son: Adsorcidén de las -
moléculas sobre la superficie del catalizador, reaccién en la superficie
y adsorcién de los productos (13, 14).

Las caracteristicas generales de un catalizador, son:
a) El catalizador reduce la energia de activacién que los reactivos -

tienen que vencer para pasar a productos (Ver figura II.1).
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b) Los centros activos del catalizador se combinan, por lo menos, —
con una molécula de reactivo que después es liberado en forma de -
producto.
c) Pequefias cantidades de centros activos se requieren para produ—
cir grandes cantidades de producto.
d) Un catalizador puede aumentar la velocidad de reaccién pero nun-
ca determina el equilibrio de la misma. La posicidn del equilibrio =
en una reaccién reversible no se altera por la presencia del cataliza-
dor.
e) Un catalizador puede alterar radicalmente la selectividad.

Como la superficie del s8lido es la responsable de -
la actividad catalitica, los catalizadores son por lo general sélidos -
muy porosos o polvos muy finos.

II.2.- ADS ORCTION

Cuando el gas se pone en contacto con una superficie
s6lidd, parte del mismo se adhiere a la superficie y se forma una ca-
pa adsorbida. Al sélido se le llama adsorbente y al gas adsorbato. -
La cantidad de gas adsorbida por el sdélido depende de la temperatura,
la presién del.gas y del drea eficaz (cantidad de centros activos) de -
la supetficie del adsorbente.

El hecho que existan centros activos en la superficie

de un sdlido se debe a que todos los sdlidos, desde el punto de vista -



microscépico, son irregulares en su superficie. El 4rea del mismo

r'd . .
estd formada por valles y picos que crean campos de fuerzas residua
les, por lo que en estos sitios activos, los dtomos que se encuentran
en la superficie atraen 4tomos o moléculas del gas que lo rodea (15).
Segin sea esta atraccidn, la adsorcién se puede clasificar en:

II.1.- Adsorcién Fisica
II.2.2.- Adsorcién Quimica

II.2.1.- Adsorcidén Fisica

La adsorcidn fisica se caracteriza por lo que las fuer
zas que atraen a las moléculas de gas sobre la superficie sélida son -
relativamente débiles y el calor despedido durante este proceso es -
muy pequefio y del orden de magnitud del calor de condensacién (0.5 a
5 kcal/grnol ). El equilibrio entre las moléculas de adsorbato y adsar
bente se alcanzan ripidamente, pues los requerimientos de energia -
son bajos. La energia de activacién para la adsorcidén fisica es del -
orden de 1 kcal/gmol). La adsorcién fisica no puede explicar la activi
dad catalitica de sélidos para reacciones entre moléculas relativamen-
te estables pues no hay la posibilidad de una gran reduccién de la ener-
gia de activacién,

La adsorcién fisica disminuye al incrementarse la tem
peratuva y llega a ser muy baja arriba de la temperatura critica del ad
sorbato. Este tipo de adsorcién no dependé bésicamert e de los sitios -

activos en la superficie, sino de la cantidad de superficie. Por lo Que
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la adsorcidn fisica no es la responsable de la actividad catalitica en -
una reaccidén quimica.
1I.2.2.- Adsorcién Quimica

Este tipo de adsorcién se caracteriza por que las =
fuerzas que atraen a las moléculas de gas sobre la supe rficie del ca-
talizador son mucho méis fuertes que las involucradas en la adsorcién
fisica. Las moléculas adsorbidas son atraidas a la superficie del ad
sorbente por fuerza tipo valencia (como las uniones de los dtomos en
una molécula). EI calor desprendido en este tipo de adsorcidn es del
orden de magnitud de los calores de reaccién (5 a 100 kcal/gmol). -

Debido a la magnitud del calor de adsorcién, la ener
gia que poseen las moléculas adsorbidas quimicamente puede llegar
a ser mucho mayor que la poseida por moléculas solas. Por lo que,
la energia de activacién para reacciones en las cuales se involucran
moléculas adsorbidas quimicamente, puede llegar a ser considerable
menté menor que para la misma reaccién no catalizada. Debido a és
to, se concluye que la adsorcidén quimica es la responsable de la acti
vidad catalitica.

La magnitud de la adsorcién quimica no excederd a la
correspondiente a una capa monomolecular, debido al hecho de que -

las fuerzas tipo valencia que atraen a las moléculas sobre la supe rfi-
cie sélida disminuyen rdpidamente con la distancia.

 La relacién que existe, a una temperatura dada, en—
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tre la cantidad de gas adsorbido en el equilibrio y la presién del mis-
mo, es lo que se conoce con el nombre de isoterma de adsorcién -
(Fig. IL.3).

II.3.- Tratamiento cuantitativo de la adsorcidén
quimica hecho por Langmuir

Langmuir basdndose en la rapidez con la que las fuer
zas intermoleculares disminuyen al aumentar la distancia, supuso que
las capas adsorbidas deberfan ser monomoleculares. En la actualidad
este criterio es vilido dnicamente para la adsorcidén quimica.

La isoterma de Langmuir se basa enlas siguientes -
suposiciones:

a) Solo tiene lugar una adsorcién monomolecular.

b) La adsorcibéneslocalizada

c) El calor de adsorcién es independiente del recubri
miento de la superficie.

d) La cantidad adsorbida en el equilibrio se obtiene -
igualando las velocidades de adsorcién y desorcidn.

Como la adsorcién estd limitada a una capa monomo-
lecular, la superificie se puede dividir en dos partes: la fraccién )
cubierta por moléculas adsorbidas y la fraccién (1 -8 ) que es la frac
cidn que se encuentra vacia.

Como las moléculas que golpean la fraccién no cubier

ta son las Gnicas que pueden ser adsorbidas, la velocidad de adsorcién
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por unidad total de superficie serd proporcional a
(1-0):

1) Ya=ke (1-9)

La velocidad de desorcidn serd propordonal a la frac
cién cubierta:

2) 'p=R'0

La cantidad de gas adsorbida en el equilibrio se obtie
ne igualando la velocidad de adsorcién con la de desorcién, obteniéndo
se:

Re KP

ST e—
4

R'+ Rp 1+Kp

3) B=

donde K = k/k' es la constante de equilibrio de adsorcién expresada -
en unidades de presién. La ecuacidn (3) que es la isoterma de Lang—
muir se puede obtener en funcién de concentraciones quedando de la -

siguiente manera;

_ Ke Ca
14+ KeCq

en donde K. = k‘:/klc es la constante de equilibrio de adsor cién expre

sada en términos de concentracién.

Cg = concentracién del componente que se piede adsor
ber en el gas.

El modelo desarrollado por Langmuir para obtener su

isoterma presenta una falla al suponer que el calor de adsorcién es in-
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dependiente del recubrimiento de la superficie. Las superﬁcie.s sdli-
das tienden a ser de naturaleza no uniforme, con sitios unos méis acti-
vos que otros., La adsorcién tendrd lugar primero en los sitios mis -
activos y se hard algo menos exotérmica a medida que el recubrimien-
to aumente. Sin embargo, la isoterrre de Langmuir ha sido de gran -
ayuda y muchas isotermas de adsorcidn experimentales se ajustan bas
tante bien a la de Langmuir.

1I.4.~ Envenenamiento del catalizador

En algunas reacciones cataliticas, la actividad del ca-
talizador dec rece tan lentamente que el cambio o regeneracién del mis
mo no son necesarios muy seguido. Sin embargo, en otras reacciones
cataliticas, la actividad decrece ré{pidamente, por lo que en éstas, la
regeneracién y el cambio de catalizador es requerido frecuentemente.-
Esta baja en la actividad catalitica del adsorbente se debe al envenena-
miento que sufre con substancias que vienen con la corriente de gas o
que se forman con la reaccién. Los venenos se pueden agrupar de la -

siguiente manera:

a) Venenos depositados.- El depdsito de carbdn sobre

catalizadores usados en la industria petroquimica caen dentro de esta -
categoria. EIl carbdn cubre los sitios activos del catalizador e incluso
llega a obstruir los poros del mismo. KEste tipo de envenenamiento es

parcialmente reversible y la regeneracién se puede llevar a cabo queman
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do el carbén con aire o vapor.

b) Venenos adsorbidos.- Compuestos de azufre y -

otros materiales son frecuentemente adsorbidos por los catalizadores
usados en la reaccién, causando la baja en la actividad catalitica. En
estos casos es necesario separar el veneno del catalizador.

c) Venenos sdectivos.- Algunos materiales de la co-

rriente de gas son adsorbidos en la superficie sdlida catalizando otras
reacciones y,por consiguiente, obteniéndose mayor cantidad de produc

tos no deseables.
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CAPITULO III

III.1.- ANTECEDENTES GENERALES

En este capitulo se plantea el problema tal y como se
presenté en SIDERURGICA TAMSA, S.A. y se mencionan las alterna-
tivas mds viables para resolverlo. En el siguiente capitulo se hace -
una estimacidén aproximada del costo de cada alternativa y posterior—
mente se selecciona la m4s adecuada, seglin las necesidades de esta -
empresa.

SIDERURGICA TAMSA, S.A. produce fierro esponja,
que después es procesado para elaborar acero segin las especificacio
nes de los Cédigos A.P.I. y A.S.T.M. La presencia de azufre en -
el fierro debe ser minima, pues este compuesto es nocivo para el ace
ro, por lo que el fierro, que se obtiene a partir de la reduccién de la
hematita con hidrégeno y monéxido de carbono, debe estar casi exen—

to de azufre. Las reacciones son;

1) Fe, O3 + 3H,

3H,0 + Fe;

2) Fez O3 t+ 3CO = 3CO;+Fe;

El hidrégeno y el monéxido de carbono se obtienen en
un horno reformador en el cual se hace reaccionar el gas previamente
desulfurizado con vapor en presencia de un Aca.talizador de niquel, lle—

vdndose a cabo las siguientes reacciones:

3) CHy (g) + Hy0(g) SAT 3Hz(g) + CO(g)
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4) CO(g) + Hz0(g) S&L CO2(g) + Hp ()

Si el gas alimentado al horno reformador trae consi-
go méis de 2 p.p.m. de &cido sulfhidrico provoca que el reactor opere
con menor eficiencia, disminuyéndose la produccidn del gas reforma-
do y, en consecuencia, la del fierro esponja.

III. 2.- CONDICIONES DE OPERACION
DEL REFORMADOR

El problema mis comin es un reformador es el sobre
calentamiento que sufren las paredes de los tubos, lo que causa un cam
bio prematuro de los mismos y la interrupcién anticipada en la produc-
cién de la planta.

Las variables de operacién que tienen mayor influen-
cia en el aumento de la temperatura de la pared de los tubos y, por -
consiguiente, en la produccién de gas reformado, son las siguientes -
(15):

a) Fuga de metano del horno reformador.

Se ha encontrado pricticamente que una re duccién de
un 1% de la fuga de metano de un reformador da por resultado un in—
cremento de 25°F en la temperatura de la pared de los tubos.

b) Gasto de alimentacién al reformador.

Un efecto menos significativo sobre la operacién del -
reformador es debida al gasto total de alimentacién. Un incremento -

de un 1% en el gasto de alimentacién provoca un incremento de 2°F en
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en la temperatura de la pared de los tubos (controlando que la tempe-
ratura de salida del reformador sea la misma).

c) Relacién vapor gas.

Un incremento en la relacién vapor a gas de 3.5:1 a
4.5:1 reduce la temperatura de la pared de los tubos en 25°F si el re
formador opera con la misma fuga de metano.

d) Temperatura inicial del gas mezclado.

Un incremento de 50°F en la temperatura de entrada
del gas mezclado que se alimenta al reformador provoca una reduc-—
cién de 8°F en la pared de los tubos (operando a la misma temperatu
ra de salida del reformador).

e) Los efectos de las variables antes mencionadas se obtuvieron en -
reformadores en los cuales se alimentd gas totalmente libre de azufre.
Pequefias concentraciones de azufre en el gas causan incrementos drds
ticos en la temperatura de la pared de los tubos y en la fuga de metano.
Esto se debe a que el azufre envenena el catalizador, bajando la activi-
dad del mismo y aumentando la caidz de presién. En la Tabla Iil. 1, se
puede observar el efecto de la concentracién de azufre sobre la tempe-
ratura de la pared de los tubos y la fuga de metano (manteniendo cons—
tante el encendido del horno reformador).

En condiciones normales, cuando el gas contiene azu-
fre, el operador tiene que incrementar el encendido del horno para -

contener la fuga de metano o bien reducir el encendido para controlar
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la temperatura de la pared de los tubos pero aumentando la fuga de -

metano.

Concentracidn de azu Incremento en la tem Incremento en la fu-

fre en el gas ali- peratura de la pared ga de metano % Mol

mentado de tubos (°F)

(ppmv)
0. 06 T (BASE) CH4(BASE)
0.19 T (BASE) + 5° CH,4(BASE) + 0.17%
0.38 T (BASE) + 10° CH4(BASE) + 0.36%
0.76 T (BASE) + 25° CHy(BASE) + 1.0 %
1.50 T (BASE) + 40° CH4(BASE) + 1.55%
3.00 - T (BASE) + 56° CH4(BASE) + 2.20%

Cuando el envenenamiento del catalizador llega a ser -
muy severo, la produccién de la planta puede reducirse. Esto crea -
un problema bastante serio, ya que es necesario cambiar todo el cata-
lizador. Aunque se le alimente al reformador gas libre de 4cido sulhi
drico y se le despoje al catalizador del azufre que lo envenenaba, las -
temperaturas de la pared de los tubos nunca regresan a sus valores -
més bajos. La fuga de metano y la reaccién si vuelven a sus condicio
nes normales.

El caso de envenenamiento con azufre, se usan tempo
ralmente relaciones mis altas de vapor a gas para recuperar la eficien
cia del catalizador. Sin embargo, el envenenamiento residual sigue -
disminuyendo la vida del catalizador.

Por lo anterior, se concluye que la desulfurizacién -
previa a la reformacién juega un papel muy importante en el proceso

de fabricacidn de fierro esponja.



II1.3.- PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

En diciembre de 1968 se reporté en SIDERURGICA -
TAMSA, S.A. que la fuga de metano empezaba a aumentar en el gas -
reformado, lo que prowacd que los ciclos de regeneracién del horno re
‘ormador fueran mds cortos. La disminucién de los ciclos no fue su-
iiciente, por lo que fue necesario cambiar el catalizador y reducir el
gas a la mezcla reduciéndose por consiguiente la produccidn.

En enero de 1969 se cambid el carbén activado de los
desulfurizadores, se aumentd el gas a la mezcla y se normalizé la -
produccién.

En mayo del mismo afio se empieza a notar un aumen
to en la fuga de metano acortdndose los ciclos de regeneracién a tres
dias.

En junio, después de haberse recortado los ciclos de
regeneracién a dos dias, empieza a notarse un aumento en la tempe—
ratura de la pared de los tubos, La fuga de metano aumenta drdstica
mente y empieza a subir la caida de presidn.

Se vuelven a cambiar las camas de carbénactivado -
de los desulfurizadores pero después de poco tiempo hay que disminuir
los ciclos de regeneracién en el horno reformador y posteriormente —
volvié a aumentar la caida de presidn, la fuga de metano y la tempera
tura de la pared de los tubos.

Debido a estos problemas, se tuvo que cambiar con -
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frecuencia los lechos de carbdn activado en los desulfurizadores, -
llegdndose a la conclusién de que era necesaria la instalacién de un —
tercer desulfurizador.
Las caracteristicas requeridas del gas natural desti-
nado a la reformacidén, deben ser las siguientes:
Azufre: No mayarde 10 granos/1000 ft3 (24 gr/1000 m>)
Contenido de liquidos: Cantidad no apreciable

Hidrocarburos pesados (arriba de C3): No mayor de 1.8%
en volumen

El anélisis quimico del gas usado en el reformador -
reportado por el laboratorio, es el siguiente:

ANALISIS GAS NATURAL

Metano 88.59 %
Etano | 8.54 %
Propano 1.31 %
Isobutano 0.09 %

Hidrocarburos pesados 0.15 %
Mercaptano 0.254 granos entre 100 £t3

Acido sulfhidrico 0.961 granos entre 100 £t3
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Las medidas tomadas inmediatamente para controlar
la situacidén y que beneficiaron la produccién de la planta, fueron;

1) Lavado del catalizador.

2) Aumentar el volumen de carbdén activado en los -
desulfurizadores.

3) Inyeccidn de aire para la regeneracién del carbén
activado en los desulfurizadores (al incrementarse el volumen de aire
se obtuvieron mejores resultados).

III.4.- ALTERNATIVAS PROPUESTAS PARA LA
SOLUCION DEL PROBLEMA

Después de un estudio cuidadoso, y habiendo recurri-
do a la literatura y folletos de la "CATALYSTS AND CHEMICAL INC.",
se llegd a la conclusién de que era necesario aumentar la adsorcién en
los desulfurizadores.

Como ya se menciond anteriormente, b adsorcién de
hidrocarburos pesados y compuestos de azufre que hay en el gas es -
el mejor método de endulzamiento de un gas amargo. Por esta razdn,
se propuso instalar un tercer desulfurizador que permita tener méis -
poder de adsorcién.

Se propusieron dos alternativas:

1) Predesulfurizador con camas de éxido férrico.

2) Cambio de sistema de desulfurizacién, substituyen

do el carbdn activado. por 6xido de cinc operado a alta temperatura.
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CAPITULO IV

IV.l.- ANTECEDENTES

Con el objeto de aumentar la capacidad de adsorcién
de los desulfurizadores de la planta de Fierro Esponja, se plantearon
dos alternativas para optimizar la operacién de los equipos actuales.
Se considerardn las dos posibilidades ya mencionadas para poner en
operacidn la alternativa que beneficie tanto desde el punto de vista de
la produccidén como del econémico a la planta de Fierro Esponja.
IV.2.- ALTERNATIVA 1

Esta alternativa consiste en la instalacién de un pre-
desulfurizador con lecho de éxido férrico que funcione como auxiliar
del equipo existente. Este predesulfurizador debe disminuir la con-
centracién de 4cido sulfhidrico para que los desulfurizadores actuales

trabajen en mejores condiciones.

1v. 2.‘3. - Descripcién del proceso

El gas amargo entra al predesulfurizador a una tem-
.peratura de 35°C y a una presién de 11 kg/cmz. El endulzamiento —
se lleva a cabo al poner en contacto el gas con particulas de fierro es
ponja de 1/4" a 1/2" de didmetro. La eficiencia de este proceso de—
pende de las condiciones en las que se realiza la reaccién del 4cido -

sulfhidrico y mercaptanos con el metal o su 6xido. Dichos factores —
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son:

1) La humedad del medio que debe controlarse, por -
lo que es necesario la adicién de agua.

2) La acidez del lecho que debe mantenerse con un -
pH de 8 a 8.5. Con este propdsito se adiciona carbonato de sodio al -
3%. La acidez se controla con muestras que se recolectan en el fondo
del tanque.

La adicién del agua se puede efectuar junto conla del
carbonato de sodio, formdndose una solucién alcalina. Esta se puede
preparar en un tanque de un metro cibico de capacidad y la inyeccién
de la misma se lleva a cabo con una bomba dosificadora como se mues
tra en la figura IV.1.

B

IV.2.2.- Reacciones que se llevan a cabo

La reaccidn quimica entre el dcido sulfhidrico y el -
bxido férrico es:

1) Fez03 + 3H,S = FeSy +3 Hp0

La regeneracién del éxido en el lecho se lleva a cabo -
mediante la inyeccidn continda y dosificada, de aire. La conversién -
del sulfuro de fierro a 6xido es una reaccién altamente exotérmica, por
lo que debe controlarse, de tal manera que la temperatura del lecho no -

exceda de 49°C. Esto se logra con la adicién simultfnea de agua o re—

circulando los gases de regeneracién con una compresora.
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La reaccién de regeneracién es la que sigue:

2) 2Fep S3 +3 0, = 2 Fep03 + 6S

Se deben adaptar al tanque desulfurizador una colum-
na de nivel manométrico y dos termo-pozos para controlar la presién
y la temperatura, respectivamente.

IV.2.3.- Costos fijos

El costo del tanque se calcula en base al peso del mis

mo. La altura del tanque es de 7.00 m. y el didmetro de 1.20 m.

"Peso de la unidad 4000 kgs.

Costo de estructura

$20.00/kg.

Costo de la unidad

(4000)(20) = $80, 000.00
Costo de los accesorios = $90, 000, 00

De mano de obra son aproximadamente 150 H.H. a
$40. 00 la hora/hombre.

Mano de obra = (150) (40) = $6, 000.00
Costo fijo total = $176, 000. 00.

IV.2.4.- Costos de Operacién.

A este predesulfurizador entrardn 15, 000 rn3/hr de -
gas amargo a 352¢ y 11 kg /cm2 con un promedio de 15 p.p.m. de -
dcido sulfhidrico. La reaccién de adsorcién se considerard con una -
eficiencia de 30% de acuerdo a la experiencia que se ha tenido hasta la

fecha.
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15,000 m3 /hr (352C, 11 kg/cm?)

Flujo volumétrico de gas

Densidad del gas =7.86 kg/m> (3529

Flujo en masa de gas (15,000) (7.86) = 117,900 kg/hr.

Cantidad de 4cido sulfhidrico
que entra con el gas = (L17,900) (15) =), 786.5 gr/hr.
(1, 000)

Cantidad de acido sulfhi-

drico que reaccionard - = (1,786.5) (0.3) = 530.55 gr/hr.
con el éxido

Reaccién de adsorcién

Fe, 03 + 3HZS = FepS3 + 3 Hp0
5.2 mol 15,6 mol
hr hr

Cantidad de 6xido férrico
que se necesita =M

M = (5.2) (164.6) (24) (240) = 4, 930, 000 gr/afio de xido férrico
M = 4,930 kg/afio de éxido férrico.
Elgs sake del pzedeéulfurizador con un contenido de 4cido sulfhidrico
de: (15) (0.70) = 10.5 ppm.
La regeneracién del 6xido férrico se lleva a cabo con aire que va a
provenir de la lire a de aire para regeneracién ya existente (compre-
sor de aire 202-7).

Reaccidn de regeneracidn (eficiencia = 35%):

5.2 mol 5.2 mol
hr hr
Cantidad de éxido férrito regenerado = N

La regeneracién se lleva a cabo cada tercer dia.



= A3

(5.2) (207.60) (0.35) (24) (120)/ (1A000)

Z
"

z
n

1088 kg/afio de éxido férrico regenerados
Vapor requerido

El gasto de vapor de alta (280 libras) se calcula con
la velocidad recomendada (35.56 m/seg) y con el 4rea (19.045 cm?)
de la vdlvula de la linea de regeneracién abierta a la mitad.

(% = 35.56 m/seg A =19.045/2 = 9,5225 cm?

Q =& x A+ (35.56) (100) (9.5225) = 3.3862 x 10% cm> /seg.
Q = (3.3862 x 10%) (60)/10® = 2.03 m3/mm

El proceso de regeneracién con vapor dura cuatro dias y se lleva a -

cabo 24 veces al afio, por lo que el volumen de vapor de alta por afio

es:
V = (2.03) (60) (24) (4) (24)
V = 280,900 m3 /afio de vapor de alta
Costo del éxido férrico = $800 /Ton.

Costo del vapor $2.20 /m3
Cantidad de 6xido férrico que es necesario comprar por afio = P

P = M-N

P 4,930 - 1088 = 3,842 kg/afio

P

3.842 Ton/afio
Costo del 6xido férrico al afio = (3,842) (800) = $3, 073, 6/afio
Costo del vapor de alta al afio = (280,900) (2.2) = $617,980/afio

Costos de operacién = $621, 000/afio.



IV.2.5.- Costo de mantenimiento
Para abrir y cerrar vdlvulas del desulfurizador, se -

requieren 70 horas /hombre y para cambiar el lecho 100 horas /hombre

durante el afio.

170 horas hombre a $40.00 HH $6,800/afio
Materiales varios = 3% costo fijo total
= (0.03) (176, 000)
= $5,280.00/afio

Costo de mantenimiento =  $12,080.00/afio

IV.2.6.- Costos variables al afio

Costos de operacidn =  $621,000/afio
Costos de mantenimiento = $ 12,080/afio
Costos variables al afio = $633,080/aiio

IV.3.- ALTERNATIVA 2

Esta segunda alternativa es una adaptacién a los de—
sulfurizadores actuales. Esta modificacidén consiste en cambiar el
lecho de carbén activado de los desulfurizadores por camas de 6xido
de cinc que deben operar en caliente para obtener una buena eficien-
cia. Para que la adsorcién de azufre sea la midxima es necesario ca
lentar el gas desde 352C hasta 315°C (600°F). Lo ideal serfa calcu—

larlo hasta 343°C (650°F) que es la temperatura a la cual el éxido de

cinc tiene la mayor eficiencia como catalizador (Figura IV.2), pero -

por razones de resistencia térmica de los tanques 201 D y 202 D, nada
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més es posible hacerlo hasta 3432C.
IV.3.1.- Costo del calentamiento

El gas amargo se va a calentar en un horno vertical
que tiene una eficiencia del 80%, utilizando gas natural como medio
de calentamiento.,

Calor especifico del gas amargo (Cp) = 0.66 BTU/1b2F

Gasto de gas = 117,900 kg/hr = 259,925 1b/hr
T, = temperatura inicial = 352C = 952 F
T, = temperatura final = 315°C = 600°F
Calor requerido para calentar el gas amargo = Q
Q = (Gasto gas) (Cp) (T2 - T)
Q = (259 925) (0.66) (600 - 95)
Q = 86 633 000 BTU/hr

El gas natural que se va a utilizar para calentarlo -
tiene un poder calorifico de 950 BTU/ft3

Gasto de gas de combustién =

= (86 633 000) i} s34 G £t3
(0.8) (950) 2000 5

4 - 3230 m>/hr

4: (3230) (24) (360) = 27 900 000 rn3/a.ﬁo
e 3
Costo del gas de combustién = $o0. 17/m

Costo por afio del gas de combustién = $4. 745, 000/aiio
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Como el éxido de cinc no es regenerable, la CATA-
LYSTS AND CHEMICALS INC. sugiere un costo de catalizador de -
$50.00/dfa.
Costos de operacién = $ 18,000.00/afio por desulfurizacién
Costo total de operacién al afio = $36,000.00/afio

Costo de mantenimiento considerando a $40. 00 la hora hombre.

Abrir y cerrar vdlvulas 70 HH - $2,800.00/afio
Cambio de lecho 140 HH - $5, 600.00/afio
Costo de materiales varios = $6, 000.00/afio

Costo de mantenimiento por equipo

$14,400.00/afio

Costo total de mantenimiento anual

$28,800.00/afio

IV.3.1.- Costos variables al afio

Costo de operacién = $36 000/afio
Costo de mantenimiento : $ 28 800/afio
Costo gas de calentamiento: $4 745 000/afio

Costos variables al afio = $4 809 800/afio
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CAPITULO V

V.l.- COMPARACION DE LAS DOS ALTERNATIVAS

Alternativa 1 Alternativa 2
Costo operacién $621, 000/afio $36, 000/afio
Costo mantenimiento $ 12,080/afio $28, 800/afio
Costo gas - $4, 745, 000/afio
Costos totales variables $633,080/afio $4, 809, 800/afio

Comparando las dos alternativas, se encuentra que -
desde el punto de vista econémico la alternativa 1 es la mejor, pues
los costos variables son el 12.62% de los costos variables de la alter
nativa 2.

En cuanto a produccién, a través de estudios que hizo
la "CATALYSTS AND CHEMICALS INC.", se encontrd que la planta —
trabajaria con mucha mas eficiencia con desulfurizadores de 6xido de
cinc operados a alta temperatura.

La desventaja de la segunda alternativa es que el costo
de gas para el calentamiento es excesivo y sube, por consiguiente, de-
masiado los costos variables anuales.

V.2.- SELECCION DE UNA ALTERNATIVA

Después de haberse discutido las dos alternativas, se
llegd a la conclusién que la mejor, desde el punto de vista econémico
y que ademds solucionaba el problema que habia en cuanto a la capaci-
dad de adsorcién, era la alternativa 1. Es decir, se iba a incorporar

al sistema de desulfurizacién un tercer equipo que iba a tener la funcién
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de predesulfurizar el gas amargo, para que éste después pasara a los
desulfurizadores actuales.

Pero al mismo tiempo que se llevaba a cabo este estu
dio en SIDERURGICA TAMSA, S.A., se estaba llevando a cabo otro -
con el fin de ampliar la planta de fierro esponja.

Cuando se encontré que con motivo de la ampliacién se
habfa adquirido un horno reformador con un serpentin incorporado, se
pensé que la alternativa 2 en este caso serfa mucho més econémica.

Se hizo otro estudio econdmico y se llegd a la conclu-
sién de que la adaptacién mds conveniente para SIDERURGICA TAMSA,
S.A., tanto desde el punto de vista econdmico como del de produccién,
es la que sigue:

La adaptacién de un tercer desulfurizador con camas
de éxido de cinc que opere a alta temperatura. El problema del calen-
tamiento se soluciond calentando el gas amargo en el serpentin del re-
formador con los gases de combustidén que provienen del horno reforma
dor.

Este desulfurizador va a ser capaz de adsorber el azu-
fre cel gas atratar, y los desulfurizadores actuales se van a tener como -
reserva en caso de cualquier problema y para cuando se cambie el lecho

de 6xido de cinc del tercer desulfurizador.

V.3.- ALTERNATIVA 2 MODIFICADA

Esta alternativa consiste de la adaptacidén de un tercer
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desulfurizador con lechos de éxido de cinc operado en calienta que -
va a ser capaz de adsorber los compuestos de azufre hasta 0.2 ppm.
Por lo tanto, el horno reformador operard de manera méis eficiente
y la produccién de la planta aumentard.

El gas amargo se calentard de 352C (959F) hasta -
3442C (6502F) en el serpentin del horno reformador adquirido recien
temente.

V.3.l.- Costos fijos

Peso wunidad = 4 000 kgs.

Costo estructura = $20.00/kg.

Costo de la unidad= $80, 000.00

Costo accesorios = $100,000.00
Mano de obra

Se considera que se necesitan 150 horas hombre a -
$40.00 H. H.

Mano de obra = $ 6,000.00

Costos fijos = $186,000.00

V.3.2.- Costo de operacién

El costo del 6xido de cinc, como ya se dijo antes, es

de $50.00 diarios.

Costo de operacién= $18,000,00/afio

V.3.3.- Costo de mantenimiento

Abrir y cerrar vélvulas 70HH §$ 2,800/afio

Cambio de lecho 140 HH $ 5,600/afio
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Costo materiales varios $ 6,000.00/afio

Costo total de mantenimiento

$14,400. 00/afio
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V.4.- CONCLUSIONES

Se selecciond la segunda alternativa modificada, con
sinderando la ampliacién de SIDERURGICA TAMSA, S. A, que hace -
posible la factibilidad econémica.

Inmediatamente después, se hicieron los planos de -
construccidn del desulfurizador y se mandaron a una compafifa de in-
genieria para que se encargue de la construccién del mismo.

Se espera que para enero de 1976 se encuentre funcio
nando este equipo y que con esta adaptacién se mejore la adsorcién ac

tual.
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