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LISTA DE ABREVIATURAS

LISTA DE ABREVIATURAS

ADVACATE Advanced Silicate, Silicatos avanzados en inglés

BET Acrénimo de los apellidos Brunauer Emmett Telier (Ver definicién Ec.
3.36, pag 51), quienes desarrollaron un método para medir el drea
superficial de una sustancia adsorbente

CNPT Condiciones normales de presién y temperatura

cov Compuesto organico volatif

CVACC Ceniza volante con alto contenido de calcio (HCFA por sus siglas en
inglés de high calcium fly ash)

DGC Desulfuracion de gases de combustion (FGD por sus siglas en inglés
Flue Gas Desulfuration)

DOF Diario Oficial de la Federacién

EPA Environmental Protection Agency, Agencia de Proteccién Ambiental de
los EEUUA

FCA Fiibra de carbén activado (ACF Activated Carbon Fiber)

FCC Fuel Combustion Cleaning, limpieza de combustibles (LC)

IBC Illinois Bituminous Coal (Carbdn Bituminoso de Illinois}

IMECA fndice Metropolitano para la Calidad del Aire

INE Instituto Nacionat de Ecologia

LFC Lecho fluidificado de combustion (FBC por sus siglas en inglés Fluidized
Bed Combustion)

NOM Nerma Oficial Mexicana

OECD Organization for Economic Co-operation and Development,
Qrganizacidn Mundial para la Cooperacién y el Desarrallo Econdmico

oMS Organizacién Mundial de la Salud

PAPR Proceso abajo del punto de rocio (SDP por sus siglas en inglés
Subdewpoint Process)

Pemex Petrdleos Mexicanos

PEP Pemex Exploracién y Produccidn

PGPB Pemex Gas y Petroquimica Basica

PIQAYQA Programa de Ingenieria Quimica Ambientai y de Quimica Ambiental

Profepa Procuraduria Federal de Proteccion al Ambiente

PUE Programa Universitario de Energia

QMIC/C Quemadores multietapas de inyeccidn calfcaliza (LIMB por sus siglas
en inglés Lime/Limestone Injection Multistage Burners)

Sedesol Secretaria de Desarrollo Social

Semamap Secretaria de Medio Ambiente, Recursos Naturales y Pasca

Semarnat Secretaria de Medio Ambiente y Recursos Naturales

UNAM Universidad Nacicnal Autdénoma de México

URA Unidad recuperadora de azufre (SRU por sus siglas en inglés Sulfur
Recovery Unit)

usD Ddlar de los Estados Unidos de América

USEPA US Environmenta! Protection Agency, Agencia de Proteccidén Ambiental
de los EEUUA

ZMVM Zona Metropolitana del Valle de México
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RESUMEN

RESUMEN

La presencia de dxidos de azufre en la atmdsfera es una preocupacion intemaciona! debido a
los graves problemas que éstos provocan en la salud humana y en el ambiente. En este
contexto, el Programa de Ingenieria Quimica Ambiental y de Quimica Ambiental (PIQAYQA)
de la Facultad de Quimica, decidié emprender un proyecto para determinar el estado actual
de conocimientos sobre las tecnologias existentes en la eliminacion de Oxidos de azufre de
corrientes gaseosas. Para la realizacion de este proyecto se contd con apoyo financiero por
parte del Programa Universitaric de Energia (PUE) de la UNAM, Este trabajo tiene como
objetivo principal presentar el £stado def Arte sobre fas investigaciones realizadas en tomo a
la eliminacién de los dxidos de azufre de corrientes gaseosas, asi como la presentacion de
fas tecnologias existentes para este fin, Este proyecto es de caracter bibliogréfico e incluye la
revision de un ndmero importante de revistas cientificas, de libros técnicos, de bases de
datos de patentes y de paginas electrdnicas en "Internet”. El andlisis de la informacicn
recabada permiti¢, en primera instancia, establecer claramente el origen de la contaminacidn
por dxidos de azufre y las transformaciones quimicas de éstos en la atmdsfera.
Posteriormente, se hizo una clasificacion de los principales procesos existentes para la
eliminacién de los dxidos de azufre. De estos procesos, se presentaron sus fundamentos
tedricos y las caracteristicas generales de los equipos empleados. Por otro lado, la revisidn
de articulos cientificos publicados recientemente en revistas especializadas, permitié definir
cudles son las tendencias actuales en la investigacion de nuevos procesos de control de la
contaminacion por oOxidos de azufre. De esta revisidn, se identificaron dos lineas de
investigacidn para la eliminacion de dxidos de azufre, que pudieran o han sido vya
instauradas en la Facultad de Quimica: a)} La adsorcion sobre distintos materiales
adsorbentes tales como el carbdn activado y carbonato de calcio y, b) La biofiltracion en
columnas empacadas. Se espera gue estas lineas de investigacidn en la Facultad de Quimica
contribuyan 8 la solucién del grave problema que representan los oxidos de azufre
generados por la combustion de combustibles ricos en azufre y que, paralelamente, se
formen recursos humanos en el drea de prevencién y control de la contaminacion
atmosférica.
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CAPITULO 1 PROBLEMATICA
1.1 INTRODUCCION

Recientemente, los trabajos de la comunidad cientifica han contribuido a despertar un
creciente interés sobre los efectos destructivos provocados por la contaminacion del aire
sobre [os ecosistemas. La preocupacion ante estos efectos ha revelado la necesidad de
tomar medidas adecuadas para minimizar la emision de contaminantes atmosféricos.

Entre los contaminantes atmosféricos mas preocupantes se cuenta a los dxidos de azufre,
Estos compuestos en su mayoria son generados durante la combustion de material fosil, rico
en azufre, particularmente en estaciones generadoras de energia. Durante décadas se ha
estudiado el efecto de este contaminante y en muchos paises ya se han tomado las medidas
necesarias para proteger al medio.

Los éxidos de azufre contribuyen en gran medida al deterioro de la salud humana y del
ambiente, debido a su implicacion directa en enfermedades respiratorias y a los cambios
climaticos que generan. México se encuentra dentro de los 5 principales generadores de
6xidos de azufre del mundo, con 2.2 millones de toneladas por afioc (OECD, 1998), que se
derivan principalmente de las industrias termoeléctricas, petroguimicas, metallrgicas y de
pulpa v pape! (Duran et al, 1997).

El Programa Universitario de Energfa (PUE) y la Facultad de Quimica de la UNAM, a través
del Programa de Ingenieria Quimica Ambiental y de Quimica Ambiental (PIQAyQA) han
considerado la necesidad de elaborar un estudio bibliografico que tiene como abjetivo
principal mostrar una vision general de las alternativas existentes en la industria para la
eliminacién de los dxidos de azufre, creando asi una guia de las diversas tecnologias
existentes para las diferentes fuentes de emision. Ademds, este estudio permite la
identificacién de las tendencias actuales de investigacion cientifica sobre este tema, con lo
cual podran seleccionarse aquéllas que sean mas importantes para la realidad mexicana e
implementarias como nuevas lineas de investigacidn en la UNAM.

En la primera parte del documento se tratan los temas de: Formacion de éxidos de azufre,
propiedades fisicas y quimicas de! contaminante y sus efectos sobre la salud y el ambiente.
Dentro de los antecedentes del problema se analizan también los procesos gquimices que
ocurren en la atmdsfera y que son responsables de los diversos problemas que causa la
presencia de los dxidos en el aire, entre elios el fendmeno de fa "luvia acida" {Simbeck y
Dickenson, 1984).

Por otro lado, se presenta informacién sobre la situacidn nacional e internacional asi como
las medidas legislativas ante el problema de generacidn de oxidos de azufre. Se incluye, en
forma breve, la historia sobre la normatividad existente en el mundo para el control de la
contaminacion del aire. La sequnda parte del documento corresponde al estado del arte en
materia del control de emisiones de dxidos de azufre (SO,), donde se encuentra la
presentacion de los procesos que actualmente se proponen en el mundo para el tratamiento
de gases con alto contenido de estos compuestos, asi como una tabla comparativa de ellos,
con el fin de proponer la mejor alternativa para las diferentes industrias emisoras de
compuestos de azufre,
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1.2 CONOCIMIENTOS GENERALES SOBRE LOS OXIDOS DE
AZUFRE

1.2.1 Propiedades quimicas y fisicas de los oxidos de azufre

El azufre es un elemento no metdlico que se encuentra en la naturaleza en estado libre o
bien asociado con otros elementos y puede hallarse como impureza en el carbén v en
combustibles derivados del petrdleo. La combustion de materiales que contienen azufre
conduce a la formacion de oxidos de azufre. El tridxido de azufre se encuentra presente en
la atmésfera en una concentracién de 1 a 5% . En el aire, el tridxido de azufre se combina
rdpidamente con el agua para producir cido sulfirrico, el cual faciimente forma aerosoles o
neblinas, fendmencs asociados con los problemas de visibilidad deficiente y con la “luvia
acida” (Van Velzen, 1991). La Figura 1.1 muestra el ciclo del azufre en la naturaleza.

Materia en descomposicién - X Bacterias anaerobias
»1 Materia crganica

Materia en
descomposicién

Bacterias

. H,S
Proteina Del azufre &
Alimento Sgn?' Azufre Bacte(ias
animal . elemental aerobias Bacterlas
anaerobias
Proteina vegetal Condiciones Bacterias
'y aerobias oxidantes 50,
X SOy
Bacterias anaerobias
SOs
] 4
SO,
Alimente vegetal Bacterias aerobias

Figura 1.1 Ciclo del azufre en la naturaleza (Henry y Heinke , 1996)

De entre las especies quimicas del azufre ios que se encuentran en forma gaseosa estan el
bidxido de azufre y el acido sulfhidrico.

El bioxido de azufre es un contaminante atmosférico altamente dadino para los seres vivos y
para el ambiente. €l bidxido de azufre es un gas incoloro de olor acre e irritante. Sus
propiedades fisicas junto con las de otros compuestos de azufre se pueden apreciar en la
Tabla 1.1. En el aire se oxida lentamente a tridxido de azufre y forma aerosoles acuosos mas
rapidamente en presencia de oxigeno. Iones de metales pesados en solucidn actdan como
catalizadores de esta reaccion, la cual acaba cuando los aerosoles se tornan acidos. En aire
himedo y en presencia de dxidos de nitrdgeno, hidrocarburos y particulas, el bidxido de
azufre reacciona con mucha mas celeridad (Van Velzen, 1991).
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Tabla 1.1 Propiedades fisicas de algunos compuestos de azufre (Migay, 1996)

Compuesto S0, H.S CS,
Peso molecular 64 34 76
Temp. de fusién (°C) -75.5 -64  -108.6
Temp. de ebullicién (°C) -10.0 -42 46.3
Temp. de ignicidn (°C) *ND 26 100
Limite de deteccién olfativa (mg/m3) 0.5E-3 1.1E-3  24E-3
Densidad {g/L) *ND 1.54 2.62
{T=0°C; P= 1 atm)
pH de una solucidn saturada *ND 4.5 *ND

*ND= Dato no disponible

1.2.2 Quimica de los 6xidos de azufre en la atmésfera

Ei bioxido de azufre es muy reactivo en la atmdsfera y sufre importantes transformaciones
quimicas causando dafios ambientales a escala local y regional. El SO, tiene la capacidad de
reaccionar fotoquimica y cataliticamente con otros contaminantes atmosféricos para formar
especies importantes como el triéxido de azufre, ef acido sulfirico y diversas sales del acido
sulfiirico. El S0, no es fotosensible a la radiacion solar, ya que la energla que llega a
absorber no es suficiente para romper el enlace 50-0 y los estados excitados son
" "apagados" sin efectos quimicos; por tanto, la reactividad del SO, en la atmdsfera depende
de la existencia de otras especies reactivas en el medio (Van Velzen, 1991).

1.2.2.1 Reacciones homogéneas en fase gaseosa

En fase gaseosa, la Unica pérdida quimica significativa de 50 es la que ocurre via la
reaccién con radicales hidroxilo (Ec. 1.1):

S0, + OH + M > HOSO: + M fcll?

La constante de rapidez de la reaccién de la Ec. 1.1 es igual a 9¥10™° m*/moléculas*s a 1
atm y 298 K. (Van Velzen, 1991):

Este compuesto reacciona con diversos radicales con mecanismos aln no comprendidos; sin
embargo, la reaccidn que interesa es la que presenta con oxigeno elemental (Ec. 1.2) (Van
Velzen, 1991):

HOSO; + 02 2> HO: + 503 Fcllz2

La reaccion de la Ec.1.2 parece ser el mecanismo mas aceptado y tiene una constante de
rapidez de reaccion de 4 + 2*10 *? m¥/moléculas*s.

Una vez producido el SO; reacciona rapidamente con la humedad de la atmosfera para
producir acido sulfirico, de acuerdo con la Ec. 1.3:

50; + H,0 & H;S0, fcl1.3

10
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Por otro lado, de 1a Ec. 1.2 se destaca que la formacién de los radicales HO,, es importante
pues su reaccion con NO regenera al idn OH™ (Ec. 1.4} que, como ya se vio, es importante en
la produccién del complejo HOSO; (Ec. 1.1), ademas de que si el ién OH" reacciona con otras
especies iguales, se formaria H;0, {Ec. 1.5), €l cual es considerado como oxidante primario
del SO, en fase acuosa:

HO; + NO - OH" + NO; fcl4
HO; + HO; 2H,0, Fcl5

1.2.2.2 Reacciones heterogéneas

El SO, también puede ser oxidado cuando ha sido absorbido en particulas de aerosol o
disuelto en agua liquida, nubes o niebla.

Se ha visto que en la conversidén de SO, a especies sulfatadas es importante la accidn
catalitica de algunos iones metdlicos, Fe®* y Mn®*, que promueven la oxidacién del SO,
absorbido en presencia de oxigeno molecular ya que catalizan la disociacion del compuesto
S0-0 (Ec. 1.6):

501 + 1,2 01 _)(catallzador)_) SO; Ec 1.6

Pero, en realidad, en la fase liquida de la atmdsfera, la principal reaccion del bidxido de
azufre se da en presencia del peréxido de hidrégeno, el cual es producto de reacciones
fotoliticas (Ec. 1.7 y 1.8):

HSO;™ + H;0; & SO,00H + H.0 Ecl7
SO,00H + H* < H,50, Fcl®

El producto final de la oxidacién de SO, es acido sulfirico en forma de aerosol el cual forma
particulas de tamafo importante, Las altas concentraciones de aerosol son responsables por
su apariencia, de la neblina densa que se da especialmente a humedad relativa alta
provocando un incremento en 2 turbidez atmosférica.

Normalmente s6lo una fraccion del $SO; oxidado se encuentra en la atmosfera como acido
sulfurico libre, Se sabe que la fraccién de acido libre no excede el 20% del total de iones

sulfato producidos debido a la presencia de especies neutralizantes, especiaimente amoniaco
(Van Velzen, 1991).

Finalmente, otra de las reacciones impertantes del SO, en la atmdsfera es la que ocurre con
el ozono, la cual se describe como sigue;

HSO3- + 03 + OH > 504= + H;O + 02 Fc 1.9

Los jones sulfato, promueven la formacidn de aerosoles con influencia directa en la
formacion de nubes de contaminantes (Van Velzen, 1991).

11
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1.2,2,3 Reacciones naturales en la atmoésfera

Los gases se pueden lavar de la atmdsfera por precipitacidn (absorcion), o adsorberse
(depositarse) sobre particulas sélidas y eliminarse por gravedad. También reaccionan con
otros gases o particulas de la atmdsfera para formar compuestos nuevos que pueden ser
solidos, liquidos o gaseosos. Por ejemplo, una serie de reacciones elementales en las que se
encuentran involucrados algunos compuestos de azufre presentes en la atmdsfera es la
siguiente:

ZHZS(Q) + 30y 2 2H:0( + 2 SOy, I ¥ i/)
$0; + H;0 - H.S0; W) 6 (i) fc 1.1l
H:S050 6 ) + PBO () & PbSOy4 (53+ Hz g £ 112

La reaccion indicada en la Ec. 1.10 podria tomar horas en la atmésfera, y la de la Ec. 1.11
podria llevarse a cabo en horas o dias, de acuerdo con la disponibilidad de energia
fotoquimica y de otros compuestos que podrian actuar como catalizadores. La Ec. 1.12 se
podria verificar en cuestién de minutos en una atmdsfera urbana donde hubiera una
concentracién relativamente alta de PbO derivada de la combustion de gasolina con plomo
en automoviles o de fuentes industriales.

En una atmdsfera més remota y limpia, la Ec. 1.12 podria ser sustituida por
2H1503 + 02 > 2H2504 EFc 113

El H,50, se encontraria en forma de moléculas de vapor dispersas (esto es, en
concentraciones muy bajas que se absorben con facilidad en las gotas de lluvia para caer
como lluvia acida, o como particulas sdlidas, [as cuales se fusionan hasta una humedad
relativa del 25% para formar gotas liquidas). Es obvio que se producen muchas reacciones
secundarias entre los contaminantes; tantas, de hecho, que se siguen identificando nuevos
contaminantes significativos (Henry y Heinke, 1996).

1.2.3 Fuentes emisoras de oxidos de azufre

Las fuentes principales de emisiones de 6xidos de azufre son basicamente de dos tipos: Las
biogénicas y las antropogénicas. De forma natural, el bidxido de azufre es emitido
principalmente por actividad volcanica y en menor grado por pantanos (Van Velzen, 1991).
Los dxidos de azufre (SO,) se emiten principalmente como SO, en la combustién de
combustdleo y carbén en fuentes estacionarias. Se emite también una cantidad muy
pequefia de SO, en la combustion de gasolina y combustibles diesel. Las fuentes de
combustion también emiten pequefas cantidades de SO;. Las fuentes de emisién de SO,
definen las propiedades del efluente y las caracteristicas de los procesos a ser utilizados para
abatir este contaminante (Henry y Heinke, 1996).

En México, estimaciones oficiales de las emisiones de SO, y NO, (provenientes de los
sectores energético, industrial, de transporte y doméstico) indican una carga aproximada de
2.2 y 1.5 millones de toneladas, respectivamente. Estos datos demuestran que México se
encuentra en un nivel relativamente alto de emisiones per ¢dpifa, comparado con otros
paises (OECD,1998).
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Se llevé a cabo un inventario de emisiones industriales (excluyendo la industria
petroquimica) de particulas suspendidas, 50,, NO,, mondxido de carbone e hidrocarburos en
la década de los noventa en México, con el cual se demostrd que las principales fuentes
emisoras de SO, y particulas suspendidas se concentran en los corredores industriales de
Tula-Vito-Apaxco y Salamanca, en la zona de la Meseta Central, en Manzanillo, en la costa
del Pacifico. Adicionalmente se han visto importantes niveles de emisién de SO,
hidrocarburos y CO dehidas al sector transporte {(OECD,1998).

1.2.3.1 Emisiones debidas al proceso de combustién

Dependiendo de la naturaleza del combustible, se presentan diferentes pasos en el proceso
de combustion. Para combustibles sdlidos las etapas principales son: Calentamiento,
deshidratacion o secado, gasificacidn y combustion.

El azufre contenido en el combustible sdlido es liberade durante e proceso de gasificacion y
se oxida en la etapa de combustion para convertirse principalmente en SO, ya que una muy
pequefia parte del azufre (no mas del 5%) se convierte en SO; precursor del acido sulfirico.
La mayor parte del azufre se libera a la atmésfera en estado gaseoso. La emisién de dxido
de azufre depende evidentemente de la cantidad de azufre en el combustible sélido (Van
Velzen, 1991).

1.2.3.1.1 Emisiones por plantas generadoras de energia eléctrica

Las plantas generadoras de energia eléctrica son responsables de grandes voldmenes de
efluentes gaseosos. En realidad se considera que ésta es la causa de la mayor parte de las
emisiones de contaminantes al aire, ya que cuando se queman combustibles fdsiles en el
proceso de combustidn se producen tanto Gxidos de azufre coma de nitrégeno, ademas de
mondxido de carbono y compuestos fluorados y clorados. A nivel nacional, las emisiones
generadas en la operacion de plantas termoeléctricas sobrepasan el millén de toneladas
anuales (Duran et al, 1997),

1.2.3.1.2 Emisiones por la industria de la extraccién del petréleo (Pemex
Exploracion y Produccion, PEP y Pemex Refinacién, PR)

Es la industria encargada del procesamiento de petrdleo crudo para la produccion de
gasolina, aceites lubricantes y otras materias primas de |a industria petroguimica. En este
caso, los SO, se producen en ciertos procesos térmicos y de combustion. Pemex reporta en
1999 emisiones totales de SO, a la atmdsfera por 688,874 toneladas, De estas emisiones,
32% se originan en las unidades marinas de PEP {259,207 toneladas de SO,). Pemex
Refinacidn en sus diversos procesos emplea calderas donde genera 25% de las emisiones
totales de SO, (Pemex, 2000},

1.2.3.1.3 Emisiones por fuentes moviles
Realmente las emisiones debidas a fuentes mdviles son bajas. La principal contribucién se
debe a las maquinas que requieren combustible diesel para su operacién. Las fuentes

mdviles son responsables de cerca de 97,000 toneladas anuales de SO, en el pais,
provenientes principalemente de las grandes urbes {Pemex, 2000).
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1.2,.3.1.4 Emisiones domésticas y otras

El sector doméstico es uno de los principales demandantes de energia, utilizando
frecuentermente aceites combustibles y gas natural. La utilizacion de estos combustibles
provoca emisiones de NO,, mientras que el SO, es producide principalmente durante la
combustion de aceites domésticos. Las fuentes domésticas en el pais generan alrededor de
47,700 toneladas anuales de SO, (OECD, 1998).

1.2.3.2  Refinacion del petroleo y procesamiento de gas (Pemex
Refinacion PR y Pemex Gas y Petroquimica Basica PGPB)

Las refinerias de petréleo también son fuentes importantes de SO,. La industria del petrdleo
para su refinamiento debe retirar el azufre contenido en sus proplas materias primas. Estos
procesos son principalmente dos: Proceso Claus y Proceso FCC (Fuel Combustion Cleaning,
por sus siglas en inglés), tos cuales utilizan principalmente reacciones de combustién para
eliminar compuestos de azufre y obtener azufre elemental.

Desafortunadamente, estos procesos no siempre logran la eficiencia suficiente para la
eliminacién del azufre, o generan subproductos que contienen azufre, principalmente los
S0,. Debido a las enormes cantidades de petrdleo que se procesan, éstas son una de las
principales fuentes de emisién de dxidos de azufre {Henry y Heinke, 1996).

Pemex Refinacién y Pemex Gas y Petroquimica Basica reportan la generacidn para sus
calderas y unidades endulzadoras, respectivamente, de 265,037 y 164,630 toneladas de
S0 /aifo (Pemex, 2000).

1.2.3.3 Emisiones industriales
Industria quimica

En la industria quimica, las plantas productoras de acido sulfirico son las principales
emisoras de 6xidos de azufre. El proceso consiste en la absorcién de 505 en agua. El SO; se
obtiene a partir de la oxidacién catalitica de! bidxido de azufre que se puede obtener de la
combustién de azufre elemental o bien quemando piritas que lo contienen. Esta industria
emite en México 87,000 ton de SO,/afio (Duran et al, 1997),

Industria metalirgica

Los oxidos de azufre se emiten en la produccidn, procesamiento y refinado de metales asi
como en la refinacién de minerales sulfurades o en fundidoras no ferrosas. Sus emisiones en
México son de cerca de 120,000 ton de SOx/afio (Duran et al, 1997).

Procesamiento de carbdon

En plantas productoras de coque, el carbdn se desgasta en procesos de destilacidn en seco a
altas temperaturas (aproximadamente 1000°C), sin fa necesidad de aire., Los productos son

coque y los gases provenientes de los hornos de entre los cuales se consideran ciertas
cantidades de SO,, las cuales representan 35,000 ton/afio (Duran et al, 1997).
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La Figura 1.2 muestra a los principales emisores de SO en el pais. Se puede apreciar como
la indu;tria termoeléctrica ¥y de la combustion son los principales generadores de este
contaminante seguidos por la Industria de la Refinacién y de Gas y Petroguimica Basica,
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Figura 1.2 Prindpales procesos generadores de SOx por tipo de industria (Pemex, 2000}

1.3 EFECTOS DE LOS OXIDOS DE AZUFRE EN LA SALUD Y EL
AMBIENTE

En los primeros episodios de contaminacién del aire de los que se tienen registros, los
efectos de dicha contaminacion eran detectables con daridad por medio de los sentidos, sin
la ayuda de instrumentos especiales. Desde entonces, los Oxidos de azufre ya representaban
una seria amenaza; €l bidxido de azufre tenfa olor, hacia que las superficies plateadas se
tormaran negras, causaba dafios a las plantas vy, en situaciones extremas, dificultaba la
respiracion (Henry y Heinke, 1996). Los efectos de los 6xidas de azufre en los seres vivos
y en el ambiente son graves y éstos se describen brevemente en los siguientes apartados.

1.3.1 Efectos en la salud humana

Las enfermedades del sistema respiratorio se correlacionan generalmente con la
contaminacion atmosférica. La estructura y el funcionamiento del sistema respiratorio puede
ser seriamente alterada por los contaminantes atmosféricos. El bidxido de azufre, el biéxido
de nitrégeno, el ozono, el mondxido de carbono, los gases orgédnicos y las particulas
suspendidas son probablemente las sustanclas que causan los problemas respiratorios mas
graves.
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La exposicion a niveles de bidxido de azufre del orden de 1 ppm lleva a la constriccion de las
vias respiratorias. Como se explicard mas adelante,la NOM-02255A1-1993 establece el limite
de concentracién de SO, en la atmésfera igual 0.13ppm en un periodo de 24h y para la
proteccidn de la salud de la pobiacién suceptible de 0.3ppm como promedio annual.

1.3.2 Efectos en la vegetacion

La vegetacion se ve afectada répidamente a causa de la contaminacidn atmosférica. Al
respecto se observa la destruccion de cosechas, y la aparicién de manchas y decaimiento de
matorrales y plantas ornamentales, que puede desencadenar en su destruccién completa. El
bidxido de azufre entra a la haja por los estomas y causa dafios al limbo, apareciendo unas
marcas de color marfil, marrén 0 marrén rojizo. Aunque una exposicidn breve a una baja
concentracién solamente dafia a la planta temporalmente, una exposicion prolongada causa
la muerte de las células vegetales (Van Velzen, 1991).

1.3.3 Efectos en bienes materiales

Los efectos sobre Jos bienes materiales son tanto fisicos como resultado de reacciones
quimicas. Como resultado de la erosién de la superficie de los materiales por particulas se
produce un desgaste de las superficies y horadaciones.

El ataque guimico en los materiales puede deberse a la presencia de contaminantes
gaseosos o particulas depositadas en la superficie. Los factores que influyen en el deterioro
de materiales incluyen la concentracién del contaminante, las reacciones combinadas de
diferentes contaminantes, la presencia de humedad, el efecto de la temperatura, la
intensidad de luz solar y el grado de movimiento del aire. Influyen también la velocidad y la
direccion del viento porque estos factores determinan la dispersién de los contaminantes en
la atmosfera,

Los contaminantes atmosféricos también afectan a los materiales textiles. las ropas y
tapiceria han de ser limpiadas mas frecuentemente, con lo que el desgaste es excesivo. Los
tintes de material textil se aclaran y se decoloran por el aire contaminado con dxidos de
nitrégeno, ozono y bidxido de azufre. Los oxidantes fotoquimicos pueden causar grietas en
llantas de automdviles y el bidxido de azufre causa también grietas en papel y en articulos
de piel {(Van Velzen, 1991).

Los éxidos de azufre y nitrégeno reaccionan en la atmdsfera para formar compuestos acidos
que atacan las superficies metdlicas, un problema que se ha agudizado en especial para las
industrias de comunicaciones, dispositivos de control y computadoras ademas de las redes
de fluido eléctrico {(Henry y Heinke, 1996).

1.3.4 Efectos sobre las condiciones atmosféricas

Quiza el efecto mas evidente de la contaminacidn sobre las propiedades de la atmdsfera es
la reduccién de la visibilidad, que es el resultado de la absorcién v dispersidn de la luz que
provocan las moléculas de gas y las particufas. La absorcién de ta luz de ciertas longitudes
de onda por moléculas gaseosas y por particulas, es algunas veces responsable de las
coloraciones de la atmdsfera. Sin embargo, la dispersién de fuz es el principal fenémeno
responsable def deterioro de la visibilidad.
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Ademas de este efecto, la contaminacién del aire afecta los climas urbanos con un aumento
de la formacién de niebla y un decremento de la radiacion solar. Se ha observado que la
frecuenda en la formacién de niebla es mayor.en las ciudades que en el campo a pesar del
hecho de que ia temperatura del aire tiende a ser mds alta y la humedad relativa a ser més
baja en las ciudades que en el campo. La explicacién de este hecho yace en €l mecanismo
de formacion de la niebla. Con altas concentraciones de bidxido de azufre, las gotas de acido
sulfirico formadas por la oxidacién del biéxido sfrven como nicleos de condensacidn para la
formacién de gotas de niebla pequefias. Ademas de este fendmeno, se ha asociado un
aumento en las precipitaciones en aquellas areas con alta concentracién de particulas.

Por otro lado, las reacciones quimicas producen, por ejemplo, ozono que es un precursor del
neblumo o &cido sulfirico y nitrico, los cuales son responsables del fenémeno conocido como
“lluvia Acida" causante de efectos negativos en los materiales, el suelo, el agua, otros
ecosistemas y la salud humana (Van Velzen, 1991).

1.4 ADMINISTRACION AMBIENTAL EN MEXICO

1.4.1 Desarrollo de politicas ambientales

En México, los esfuerzos por proteger al ambiente son relativamente recientes, Las primeras
leyes relativas al cuidado y proteccién del medio fueron dadas a conocer a mediados de los
afos cuarenta, cuando fue promulgada la Ley de la Conservacion del Agua y el Suelo.
Subsecuentemente medidas legislativas han hecho la politica ambiental mas global, pero
algunas prioridades gubernamentales se han abocado a la industrializacién y al desarrollo
nacional y los efectos del uso ineficiente de recursos y la contaminacién fueron notablemente
ignorados. No fue sino hasta 1971 cuando fue adoptada la primera pieza de la legislacion
ambiental general: La Ley de Prevencion y Control de la Contaminacion Ambiental,

En los inicios de los afios ochenta, la Secretaria de Desarrollo Urbanoc y Ecolegia fue
establecida como la primera institucion mexicana que tenia como principal tarea la
proteccion ambiental. La Ley Federal de Proteccion Ambiental en 1982 fue considerada como
un instrumento legal mas completo. Desde entonces la agenda politica del pais ha brindado
mayor importancia a todo lo relativo al cuidado del medio.

En 1592, la Secretaria de Desarrollo Urbano y Ecologia fue transformada en la Secretaria de
Desarrollo Social (Sedesol) encargada del manejo y evaluacidn del desarrollo social,
incluyendo aspectos ambientales. Esta secretarfa fue asistida por dos entidades con
autonomia técnica y operacional: El Instituto Nacional de Ecologia (INE) v la Procuraduria
Federal de Proteccidn del Ambiente (Profepa). En 1994, la parte de la Sedesol encargada de
la proteccidn del ambiente fue suplida por la formacién de la Secretaria de Medio Ambiente,
Recursos Naturales y Pesca (Semarnap), entidad que también adopto la responsabilidad del
manejo de recursos naturales, agua, forestales y pesca. A la Semarnap se le dio la
responsabilidad de promover el "Desarrollo Sustentable”, explicitamente, 1o referido a la
economia social y al desarrolio ambiental (OECD, 1998).

En diciembre de 2000, se deslindd a ia Secretaria del Medio Ambiente de las atribuciones

relativas a la pesca, estableciéndose entonces como Secretaria del Medio Ambiente vy
Recursos Naturales (SEMARNAT).
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1.4.2 Normatividad

En México, se han establecido seis contaminantes atmosféricos prioritarios para la proteccion
de la salud, entre los que se encuentra el bidxido de azufre, Los limites méximos permisibles
para estos contaminantes se establecen en las normas oficiales mexicanas emitidas por la
Secretaria de Salud, en el Diario Oficial de |a Federacién {(DOF), el 23 de diciembre de 1594,
Estos limites méximos permisibles se resumen en la Tabla 1.2 (la norma para el bidxido de
azufre es la NOM-022-SSA1-1993).

7abla 1.2 Valores normados para los contaminanies atmosféricos prioritarios (DOF, 1894)

VALORES LIMITE NOM
Exposicién aguda Exposicién crénica slsgAgjé-
CONTAMINANTE . (Para proteccién DOF
c Frecuencia
oncentracién y maxima de la salud de la 23/12/94
tiempo promedio poblacion
aceptable susceptible)
QOzono (0s) 1vez cada 3 020

0.11 ppm (1 hora) 2R0S -

Mondxido de . o
carbono (CO) 11 ppm (8 horas) 1 vez al afio .

Bidxido de azufre 0.13 ppm (24 . * 022

(SO,) horas) 1 vez al afio 0.03 ppm (*)

Bigxido de o 023

nitrégeno (NO,) 0.21 ppm (1 hora) 1 vez al afio -

Particulas 3 024

suspendidas totales 260 r’: gf:;) (24 1 vez al afio 75 ug/m? (*)

(PST) ;

Particulas Fraccion 150 pg/m’ (24 " 3k 025

Respirable (PM-10) horas) 1 vez al ano 50 pg/m™(*)

Plomo (Pb) - - 1.5 pg/m® (*%) 026
{*} Promedio anual

(**} Promedio aritmético de 3 meses

En la Tabla 1.3 se presenta una comparacion de los valores limite de las normas mexicanas
con normas internacionales. En lo que respecta al bidxido de azufre, el limite de la norma
oficial mexicana es muy similar al fijado por la Agencia de Proteccion al Ambiente americana
(USEPA, por sus siglas en inglés).

Tabla 1.3 Comparacion de las normas mexicanas con /as normas de los FEEVUA (DOF 1994 EPA,
1995}

CONTAMINANTE MEXICO USEPA
Particulas suspendidas totales

260 260
(pgfm?)
Bidxido de azufre
(ppm-24h) 0.13 0.14
Mondxido de carbono 11 9
{ppm-8h)
Bidxido de nitrégeno 021 0.05al afo
(ppm-8h) : )
Qzono

0.11 1
(ppm-1h) 012
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En México, se han emitido varias normas oficiales y técnicas que regulan las emisiones del
bidxido de azufre, los métodos usados para su cuantificacion y otras relacionadas con el
contenido de azufre en los combustibles, Estas normas se presentan en la Tabla 1.4.

De las normas presentadas en la Tabla 1.4 destacan la NOM-022-S5A1-1993, fa NOM-086-
ECOL-1994 y la NOM-038-ECOL-1993. A continuacién se hace una breve descripcidn de estas
tres normas.

Tabla 1.4 Normas Oficiales Mexicanas (NOM) y Normas Técnicas Mexicanas (NMX) refacionadas con
fa regulacidn, control y medicion de l3s emisiones de dxidos de arufre 2 /3 atmdstera y fecha de
pybl.-‘adg'n en el Diario Oficial de /a Federacion {DOF, 1994)
NUMERO DE . FECHA
NORMA DESCRIPCION DOF
NOM-022-55A1-93  Salud ambiental. Criterio para evaluar la calidad 23-12-94
del aire ambiente con respecto al bidxido de azufre
(50;). Valor normado para la concentracidn de
bidéxido de azufre (S0;) en el aire ambiente como
medida de proteccion a la salud de la poblacién
NOM-039-ECOL-93  Bioxido y tridxido de azufre y neblinas de acido 22-10-93
sulfirrico en plantas del mismo acido
NOM-046-ECOL-93  Bidxido de azufre, neblinas de tridxido de azufre, y 22-10-93
acido sulfrico en la produccion de acido
dodecilbencensulfénico en fuentes fijas
NOM-051-ECOL-93 Peso de azufre en combustible liquido gaséleo 22-10-93
industrial de fuentes fijas en la Zona Metropolitana
de la Ciudad de México
NOM-085-ECOL-94  Particulas suspendidas, biéxido de azufre, éxidos  02-12-94
de nitrdgeno y bidxido de azufre y condiciones de
operacidn de equipos de calentamiento
NOM-105-ECOL-96  Particulas sdlidas totales y compuestos de azufre 02-04-98
reducide total
NOM-038-ECOL-93 Métodos de medicidn para determinar la 18-10-93
concentracion de bidxido de azufre en el aire
ambiente y los procedimientos para la calibracién
de los equipos de medicién
NOM-086-ECOL-94  Contaminacion atmosférica- Especificaciones sobre 02-12-94
proteccién ambiental que deben reunir los
combustibles fdsiles liquidos y gaseosos que se
usan en fuentes fijas y moviles
NMX-AA-055-1979  Contaminacién atmosférica - Fuentes fijas - 06-09-79
Determinacion de bidxido de azufre en gases que
fluyen por un conducto
NMX-AA-056-1980  Contaminacidn Atmosférica - Fuentes fijas- 17-06-80
Determinacion de bidxido de azufre, tridxido de
azufre y neblinas de acido sulfirico en los gases
que fluyen por un conducto

La Norma Oficisl Mexicana NOM-022-5541-1993 es la referencia de la concentracién limite
permisible de la presencia de bidxido de azufre en la atmésfera. En ella se establece que la
concentracidn de bidxido de azufre como contaminante atmosférico no debe rebasar el limite
maximo de 0.13 ppm (341 pg/m*), en 24 horas una vez al afio y 0.03 ppm (79 pg/m’) en
una media aritmética anual, para proteccién a la salud de 1a poblacidn susceptible.
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La Norma Oficial Maxicana NOM-086-£C0L-1994 requla las especificaciones sobre proteccion
ambiental que deben reunir los combustibles fdsiles liquidos y gasecsos que se usan en
fuentes fijas y mdviles. Esta Norma Oficial Mexicana es de observancia obligatoria en la
produccion, importacién y distribucién de combustibles fdsiles liquidos y gaseosos. En ella se
define que los combustibles fésiles liquidos o gaseosos son el gas natural y los derivados del
petréleo tales como: Petrdleo diafano, diesel, combustdleo, gasdleo, gas LP, butano,
propano, metano, isobutano, propileno, butileno o cualesquiera de sus combinaciones. Como
una medida de control de las emisiones de dxidos de azufre a la atmdsfera, en esta norma
se establecen los limites maximos permisibles del contenido de azufre que pueden tener los
combustibles mas empleados en México.

Para los otros combustibles, en la norma antes mencionada se establecen en tablas las
especificaciones que deben cumplir cada uno de ellos. De estas tablas se ha elaborado un
extracto en lo que se refiere al contenido méximo de azufre. Este extracto se presenta en la
Tabla 1.5.

Tabla 1.5 Fspedificacion sobre protecdion ambiental que deben reunir los combustibles fosiles
liguidos y gaseosas gue se usan en fuentes fifas y moviles segiin Iz NOM-086-ECOL-1994,

NOMBRE DEL : :
PRODUCTO PARAMETRO UNIDAD METODO ESPECIFICACION
ASTM-D-1266-91 ¢ .
Azufre % peso 262287 0.10 maximo
MAGNA SIN Prueba Doctor 6 ASTM-D-235-87 Negativa
Azufre o [ .
mercaptanico % peso  ASTM-D-3227-89  0.002 maximo
ASTM-D-1266-91 0 . S
NOVA PLUS Azufre % peso 2622-87 0:15 méximo
UoP-357-80 6 ‘s
DIESEL SIN Azufre total '% PESO  pcTM.D-4204-g9g 0-05 maximo
DIESEL 1552-90, 2622-87 .
DESULFURADO Azufre total % peso é 1266-91 0.5 maximo
INDUSTRIAL D 1552-90 6
Azufre total % peso D 2622-87 6 0.5 maximo
{COMBUSTIBLE D 1266-91
INDUSTRIAL)
GASOLEQ ASTM-D-1552-90, .
INDUSTRIAL  A2ufre % PeSO  7622-87 4 129-91 20 Maximo
COMBUSTOLEO D 1552-90 6 g
PESADO Azufre % peso o5y g7 4 maximo
1,3 ASTM-D-4468-89 6 ‘s
GAS NATURAL Azufre total dm’/m UOP-791-80 0.32 maximo
GAS LICUADO DE
PETROLEC (GAS Azufre total kg/Ton UOP-791-80 0.140 maximo
LP}
Azufre .
mercaptanico % peso ASTM-D-3227-89  0.003 maximo
TURBOSINA ASTM-D-1266-91,
Azufre total % peso 1552-90, 2622-87 0.3 maximo

0 4294-90
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La Norma Oficial Mexicana NOM-038-FCOL-1993 establece los métodos de medicion para
determinar fa concentracion de bidxido de azufre en el ambiente y los procedimientos para la
calibracién de los equipos de medicidn. En esta norma, el método de referencia para
determinar ia concentracién de bidxido de azufre en el aire ambiente, es el de la
pararrosanilina. Este método permite determinar la concentracion de bidxido de azufre en el
aire ambiente, por medio de la técnica analitica por via himeda de la pararrosanilina.

El método equivalente para determinar la concentracidn de bidxido de azufre en el aire
ambiente es el de fluorescencia. Este método se basa en la medicion de la luz fluorescente
emitida por ciertas moléculas cuando son excitadas por una fuente de radiacién apropiada.

1.5 S'ITUACI(’)N NACIONAL EN MATERIA DE EMISIONES DE
OXIDOS DE AZUFRE

A partir de 1997, se han llevado a ¢abo importantes desarrollos en cuanto a la evaluacion
monitoria de fa calidad de! aire y especificamente, de las emisiones de contaminantes al aire
como S0,, NO,, CO, ozono, particulas suspendidas, mondxido de carbono y compuestos
organicos volatiles {COV o VOC por su sigtas en inglés) en la Ciudad de México, Guadalajara,
Monterrey, Ciudad Judrez, Tijuana, Querétaro, Mexicali, Tula, Aguascalientes, Minatitlan y
Toluca. Adicionalmente, otras 20 ciudades importantes del pais han instalado equipos de
mediciones ambientales, pero por diversas razones ain no cuentan con programas de
evaluacidn monitoria. La escala denominada por sus iniciales IMECA (Indice Metropolitano
para la Calidad de! Aire), inicialmente desarrollada para su aplicacion en la Ciudad de México,
se ha convertido en un indice de medicién de contaminacién del aire en el dmbito nacional.
Ha sido determinado como valor estdndar 100 IMECAS; de tal manera que valores por
encima de 100 estan considerados como dafiinos a la salud, cuando dichos limites son
excedidos se recurre a programas de emergencia ambiental {OECD, 1998).

Tabla 1.6 Equivalencias de los Indices Metropolitanes de Calidad del Ajre (IMECA) con los
contaminantes atmosfericos prioritarios

PST _PM-10 SO, NO, CO O,
IMECA pg/m® pg/m3 ppm ppm ppm_ppm
(24h) (24h) (24h) (1h) (8h) (1h)

100 260 150 0.13 0.21 11 Q.11
200 546 350 035 066 22 023
300 627 420 056 11 31 035
400 864 510 078 16 41 048
500 1000 600 1 2 50 0.6

La Zona Metropolitana del Valle de México (ZMVM) es una de las mas grandes del mundo,
con una poblacién cercana a los 20 millones de personas, sus condiciones topograficas y
geograficas presentan una fuerte influencia en cuanto a la calidad del aire:

» Las reacciones fotoquimicas, que se dan en la de la capa troposférica por la presencia de
ozono, se ven favorecidas a la altura de 2200 metros comparado con 1o que ocurre a
nivel de! mar, lo que es dafino para la poblacion.

¥» La ciudad se encuentra rodeada de altas montafias que alcanzan hasta los 3600 metros
de altura ademas de que el flujo de aire no es suficiente como para echar fuera de la
zona los contaminantes atmosféricos, lo que es dafiino para la poblacidn.

» También, el aire contaminado en ocasiones se ve atrapado debido al fendmeno de
inversion térmica
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Con respecto a las emisiones de dxidos de azufre, a partir de 1991, los niveles han
disminuido gracias a la introduccion de combustibles mas limpios y @ la reubicacion de la
industria. Actualmente, estos niveles sélo ocasicnalmente exceden {os limites permisibles de
emision de $0,. En 1996 se publicd el Primer Informe sobre la Calidad del Aire en Ciudades
Mexicanas. Este informe se elabord en respuesta a lo establecido en las Normas Oficiales
Mexicanas publicadas por la Secretaria de Salud el 23 de-diciembre de 1994, que estipulan la
evaluacion de 1a calidad del aire ambiente con respecto a czono, bidxido de azufre, bidxido
de nitrégeno, mondxido de carbone, particulas suspendidas totales, particulas menores a 10
micrémetros de didgmetro (PM10) y plomo.

1.6 OBJETIVOS DE LA INVESTIGACION

A lo largo de este capitulo se han presentado las principales caracteristicas fisicas y quimicas
det azufre y sus diversos compuestos que afectan la calidad del ambiente. Asimismo, se han
identificado las principales fuentes de emision de los dxidos de azufre en nuestro pais y se
ha presentado la situacion sobre este aspecto en México. Se ha reiterado gue la combustion
de combustibles fésiles ricos en azufre es |a principal causa de emisiones de dxidos de azufre
y que, por lo tanto, es prioritario minimizar el efecto de estas fuentes contaminantes.

Este capitulo permitid ubicar la situacion nacional en emisiones de oxidos de azufre y
conocer su marco regulatorio. Serd objetivo de los siguientes capitulos identificar las
principales tecnologias que eliminan éxidos de azufre, describir sus principales caracteristicas
identificando sus ventajas y desventajas tecncldgicas y, en algunos casos, presentar
aspectos econdmicos de estas tecnologias de tal forma que se genere una guia de algunas
soluciones disponibles para eliminar oxidos de azufre en efluentes gaseosos.
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CAPITULO 2 ENFOQUE GENERAL DEL ESTUDIO

Los procesos para el tratamiento de efluentes ricos en Oxidos de azufre serdn examinados
con base en fas fuentes de emisidn de los mismos, las cuales se clasifican en:

» Emisiones debidas a los procesos de combustion
» Emisiones de la industria petroguimica y petrolera

La naturaleza intrinseca de cada uno de estas emisiones determina las caractensticas de los
procesos para el tratamiento de los efluentes gaseosos.

2.1 EMISIONES DEBIDAS AL PROCESO DE COMBUSTION

El azufre es un componente de todos los petrdleos y carbones naturales, con una
composicion que varia de 0.1 a mas de! 5%. Por tanto, la emisién total de SO, varia
considerablemente con la naturaleza u origen de los combustibles fdsiles. En este punto
resulta interesante estimar el porcentaje permisible de azufre en un combustible. Como
ejemplo, supdngase que se va a utilizar un carbén con un valor caldrico de 5,555 kealfkg.
Por tanto, una liberacion de calor de 2.52*10° kcal requiere 45.36 kg de carbdn. Ademas,
0.54 kg de SO, equivalen a 0.12 kg de azufre. Por tanto, segin este calculo aproximado, un
carbdn con solo 0.6 por ciento de azufre, cumplirfa la mayoria de ias normas existentes que
regulan la emisién de este contaminante. El carbdn que usualmente se extrae en EEUUA
promedia alrededor de 2.0 a 2.5 por ciento de azufre. De aqul que un carbén con un
contenido de cerca de 0.5 por ciento se considerarfa como un carbén con muy bajo
contenido de azufre. Los aceites residuales combustibles tienen un contenido de azufre de 1
a 4 por ciento., De acuerdo con las normas para la calidad del aire y los bajos
requerimientos de azufre ya comentados, no es nada sorprendente que haya sido necesario
establecer medidas de contro! para los procesos de combustién que consumen combustibles
fosiles (Wark y Warner, 1990).

Considerando [o anterior, se plantean opciones preventivas de emision de oxidos de azufre
en corrientes gaseosas, opciones correctivas cuando se da tratamiento a los gases
contaminados o bien opciones complementarias al proceso de combustion para disminuir la
concentracion del contaminante en la corriente gaseosa antes de que ésta sea emitida a la
atmosfera.

21.1 Uso de combustibles de bajo contenido de azufre

Es comin dentro de las practicas reguladoras para las emisiones de 50, proponer opciones
para la sustitucion de combustibles. Para quemadores de coque en plantas de generacion de
corriente eléctrica , el cambio de coque con alto contenido de azufre a coque de bajo
contenido es una de ellas y, también en otras situaciones, se puede aplicar la sustitucién de
combustibles liquides con alto contenido de azufre a gas natural, Tales procesos alternos
usualmente requieren una inversion menor comparada con la instalacién de un proceso de
desulfuracion de gas después de la combustién, ademas de que se requiere adicionalmente
la instalacion de equipo para la eliminacion de particulas. Sin embargo la disponibilidad y el
costo de los combustibles alternos establecen el limite de aplicabilidad de estas alternativas
{(Wark y Warner, 1990).
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2.1.2 Uso de procesos de desulfuracion para el carbon y el
petrdleo

Una segunda alternativa propuesta dentro de esta categoria es la eliminacion de azufre del
combustible como paso previo a la combustidn. La desulfuracidn de coque ha sido estudiada
extensamente pero hasta ahora no se ha desarroltado un proceso industrial practico. La
razén principal de ello es que con el lavado del coque se logra remover cierta cantidad de
azufre; sin embargo, el azufre ligado a compuestos organicos y la pirita no se han logrado
separar econdmicamente. Los estudios de desulfuracién microbiologica del coque se
encuentran aln a nivel de laboratorio. Ademas, los costos de este tipo de proyectos de
tratamiento parecen ser altos todavia.

El azufre estd presente en el carbdn bajo das formas principales, organicas e inorganicas. El
compuesto inorganico mas abundante es la pirita de hierro (FeS), que estd presente como
particulas separadas y, por tanto, se puede someter a la remodion fisica mediante el lavado
por gravedad. Los porcentajes de azufre piritico y organico varian con la localizacion de la
mina. La forma piritica constituye tipicamente 40 por ciento y el lavado con agua puede
reducir en un tercio el contenido totali de azufre. El azufre en la forma organica estd
quimicamente enlazado en el carbon. Por tanto, se requieren procesos quimicos mas
complicados y costosos para eliminar el azufre organico. Se ha propuesto que un proceso de
este tipo podria incluir la gasificacidn del carbén o su conversidn a un aceite o un material
sélido sintético.

En el caso del petréleo natural, la desulfuracién del petrdleo natural se puede realizar por
medio de procesos disponibles comercialmente., A pesar de que la desulfuracién es costosa,
no existe ningln obstaculo tecnoldgico y se ha estimado que el costo de desulfuracién del
- carbon, a pesar de ser elevado, puede tener el mismo orden de magnitud que el de la
desulfuracién de los gases de chimeneas. Por tanto, ambas tecnologias se desarrollaran
indudablemente de manera simultdnea, y cada una de ellas podrd tener ventajas especificas
en cada situacion dada (Van Velzen, 1991).

2.1.3 Cambio de tecnologia en el proceso de combustion

Existen tecnologias de combustion donde el control de emisiones es parte integral del disefio
del proceso. Tal es el caso de los /echos fluidificados de combustion de cogue (LAC o FBC
Fuidised bed combusiion) y 3 inyecdon de agentes adsorbentes. En ambos casos, el 50,
formado en la reaccién se deposita en un material solido activo que usualmente es calcio u
dxido de magnesio.

El desarrollo de /ec/os fluidificados g combustion para la produccién de energia se inicid a
principios de los afios sesenta. En este proceso, el combustible se quema en una caldera que
contiene un lecho de particulas finas de alto punto de fusidn. El aire para la combustion pasa
en forma ascendente a través del lecho causando la fluidificacidn de las particulas
adsorbentes. La masa total dentro del quemador se comporta como un fluido en ebullicion.
Tipicamente este tipo de lechos opera a temperaturas alrededor de los 850°C lo cual es una
temperatura mucho menor que la combustién convencional. Con la combustién de baja
temperatura, la formacidn de oxidos de nitrégeno tambieén se reduce. E} bidxido de azufre
formado se deposita en el material sélido formando sulfatos o sulfites, que se extraen del
proceso junto con los solidos agotados, las cenizas de coque y el agente adsorbente no
convertido. Al principio, muchas de estas unidades LFC presentaban problemas mecanicos y
materiales, incluyendo erosion en los tubos de los cambiadores de calor y obstruccidn de
cogue en los conductos de alimentacién. Actualmente muchos de estos problemas han sido
resueltos y las unidades han podido ser puestas en operacion en Europa y Norte América,
con mas de 200 unidades a escala industrial.
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La desventaja del proceso es su alto costo, ademds de que el proceso es aplicable a
quemadores nuevos de tamafio relativamente pequefio y presentan un alto consumo de
material adsorbente para lograr un alto grado de desulfuracion.

Inyeccidn de agentes adsorbentes en ef quemador. Para este propdsito se utilizan sdlidos
secos que cominmente son sales de calcio o sodio. En el proceso se produce sulfito/sulfato
de sodio o calcio mezclado con cenizas. El proceso requiere bajos costos de inversion y es
facil de instalar, por ello en muchos paises se considera una buena alternativa, Sin
embargo, el grado de desulfuracion que se alcanza es muy bajo, tipicamente menor al 50%.
En general, se puede decir que este proceso no logra disminuir los niveles de azufre en gas a
los limites impuestos por las normas actuales ademés de que genera residuos sdlidos que
deben disponerse adecuadamente (Van Velzen, 1991).

2.2 DESULFURACION DE LOS GASES DE COMBUSTION

El progreso en el desarrollo de procesos de desulfuracidn satisfactorios para gases de la
combustién ha sido extremadamente lento debido a la complejidad y magnitud del
problema. Existen diversos tamarios de plantas de energia eléctrica que usan combustibles
con azufre y la posibilidad técnica v econdmica de la mayoria de los procesos de
desulfuracién estan estrechamente relacionados con el tamafio y ubicacién de esas plantas.
Parece ser muy improbable que se pueda desarrollar un solo método de desulfuracion que
sea capaz de controlar los efluentes que provienen de todo tipo de fuentes. Las técnicas de
control que deben emplearse dependen de factores tales como el tamaiio de la caldera, la
configuracidn, el patron de carga, la ubicacidn geogréfica, etc. En secciones posteriores de
este trabajo se evaluardn cada uno de los métodos mas prometedores para la remocién de
los SO, de gases de-combustién. A partir de la seccién 2.3 se da un panorama general de las
tendencias de tratamiento (Figura 2.1).

Se conoce a los procesos como desechables a aquellos en los cuales se forma un producto
solido residual que deberd. ser desechado; por tanto, serd necesario afiadir continuamente
productos quimicos asi como disponer adecuadamente de fos reactivos gastados (Henry y
Heinke, 1996).

En el Capitulo 3 del presente trabajo seran estudiadas las tecnclogias de tratamiento que por
su principio de adsorcién y generacidn de material residual podran ser caracterizados como
proceso de tipo desechable,

Estos procesos consisten basicamente en poner en contacto al gas de combustién con una
corriente que contiene un reactive para el SO; en reactores disefiados especialmente para
este fin y, en su mayoria, operan en forma de procesos himedos que se basan en una
reaccion gasfliquido donde el liquido absorbente se inyecta en la corriente de gas
combustible, usualmente en torres ablertas.

Dentro de estas tecnologias de tratamiento se encontrarén aguellos procesos de tratamiento
con carbdn activado, que se basan en la produccion de H,S0, para la eliminacién del 5C;
presente en el gas a tratar. Comunmente se utiliza carbon activado de grado comerdial; sin
embargp, actualmente existen un gran ndmero de investigaciones para evaluar la posibilidad
de utilizar carbones activados provenientes de material de desecho.
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Por otro lado, se tiene al procesos que utilizan sales de calcio para eliminar el SO, presente
en el gas mediante la produccion de sulfitos y sulfatos. Se dispersa en el reactor calcio, cal o
piedra caliza en un proceso de adsorcidn en hiimedo, incorporando ademds un paso de
oxidacién para asegurar la produccién de sulfato de calcio (Gypsum, en inglés o yeso en
espafiol).

Los procesos secos de dispersion de cal/piedra caliza han sido desarrollados como alternativa
para plantas pequefias que manejan concentraciones bajas de SO,. En estos casos el agente
adsorbente se dispersa dentro del gas combustible sequido de un proceso de secado
utilizando el calor sensible del gas combustible, Los productos generalmente son mezclas de
solidos finos de sulfito/sulfato.

Existe un gran nimero de plantas en operacién que producen grandes cantidades de sulfato
de calcio, lo cual puede crear problemas en cuanto 2 la disposicién de desechos. Esta es una
razon importante por la cual se estimula el desarrollo de procesos donde se pueda reutilizar
el adsorbente después de un paso de regeneracién. En otros casos el producto es una
corriente concentrada de SO, el cual por medio de otro tratamiento puede ser convertido a
acido sulfrico o bien a azufre elemental.

Finalmente, los estudios para el desarrolio de nuevas tecnologias de tratamiento de gases de
combustion ha llevado a la evaluacidn de otro tipo de materiales adsorbentes. Tal es el caso
de las zeolitas, donde el S0, presente en el gas es capturado sobre el material adsorbente
generando una corriente de gas tratado libre de compuestos de azufre y desechos sdlidos
que contienen al SO, removido.

Los procesos de desulfuracion de los gases de combustién son actualmente las tecnologias
mas empleadas en el control de las emisiones de éxidos de azufre. Estas tecnclogias ofrecen
en muchos casos eficiencias de remocidn de dxidos de azufre superiores al 90%.

Procesos de tratamiento
para la eliminacién de SO; de gases de combustién
{ENuentes de plantas éctricas, plantas fundidoras, industria de celulosa y papsi, etc)

4

Procesos de tratamiento
basados en el uso de
carbdn activado

4

Evaluacion de nuevos
materiales adsorbentes para
tratamiento de gases de combustion

h 4 (p.€j., zeolitas)
Procesos de tratamiento
basados en el uso de
sales de calcio

i
S |
e e Evaluacidn de :
i carbin activado i F
H hamedos. i
i proveniente de material de i Evaluacitn de
secos ¥ semitiimedos

Figura 2.1 Diagrama general de los procesos de eliminacién de éxidos de azufre en los procesos de
combustidn
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2.3 EMISION POR PROCESOS PETROQUIMICOS E
INDUSTRIALES

El azufre en fase gaseosa estd presente en los compuestos del petréleo principalmente como
H,S. Varios procesos de la industria petroquimica tienen como objetivo eliminar este
compuesto mediante el endulzamiento de los gases de combustién disminuyendo las
emisiones de SO, a la atmasfera. El Proceso Claus es sin duda alguna el mds utilizado en el
endulzamiento del gas “amargo” en la industria petroquimica y otras unidades recuperadoras
de azufre existentes en gran medida estdn basadas en el principio de reaccién Claus.

2.3.1 Unidades recuperadoras de azufre, URA (SRU, por sus
siglas en inglés)

Las unidades recuperadoras de azufre, URA, producen azufre liquido a partir de Acido
sulthidrico contenido en efluentes gaseosos provenientes de unidades endulzadoras y
desulfuradoras. El proceso que se observa en la Figura 2.2 pertenece a JCG Corp. las
reacciones principales son las Claus expuestas en el punto 2.3.2. Dependiendo de los
requerimientos ambientales, las URA, unidades recuperadoras de azufre, pueden tener hasta
3 reactores Claus trabajando. Este proceso presenta la ventaja de que si el gas tratado es
acompaiiado de amoniaco, las caracteristicas de los equipos previenen la formacion de
compuestos NH,/SO; asi como en los subsecuentes quemadores la ausencia de 50, alarga la
vida de! catalizador del reactor de 2 hasta 10 afios de vida util. Dependiendo del tipo de
catalizador, las emisiones de las URA pueden ser de hasta 10 ppm de SO, (Sulfur
Recovery Unit, 1996).

URA
Vapor de agua
2 4 . 7 10
Gas combustible A
F y
Alimentadién de gas dddo v v v
£on compuestos de azufre (
3
17 Gas residual
*r—p a incinerador
Aire 6 9
Azyfre liquido
| .
»>

Figura 2.2 Unidad recuperadora de azufre (Sulfur Recovery Unit, 1996)
Simbologia de la Figura 2.2
1 Homno para conversidn de H,S y otros compuestos de azufre a S0,

2 Tanque de expansién para la liberacién de vapor de agua en gases de alimentacion
3 Primera etapa de condensacdidn de azufre elemental liquido

4,7,10 Calentadores previos a ¢ada etapa de reaccion

58,11 Reactor catalitico multietapas (Reaccion Claus)

6,9,12 Etapas adicionales de condensacion de azufre elemental liquido
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El gas &cido, que es rico en H;S, entra a un quemador (1) como lo indica fa Figura 2.2. Es
en este quemador donde se lleva la conversion del H;S y otros compuestos de azufre a SO,
como se describird en el siguiente inciso. Del quemador sale un corriente a un tanque de
destilacion instantanea (“flash”, en inglés) {2) para retirar vapor de agua de la mezcla.
Siguiendo el proceso, los intercambiadores de calor (3,6,9,12) se encargan de condensar
azufre elemental generado en cada una de las partes del proceso. El reactor muitietapas
compuesto por 5,8 y 11 contiene un catalizador donde se lleva a cabo la etapa final de la
reaccidn Claus, conversion de H,S y $0; a azufre elemental. Su funcionamiento y diversas
caracteristicas seran descritas en el capitulo 4. En los equipos 4,7 y 10 se lleva a cabo el
precalentamiento de la mezcla gaseosa para que esta ingresa a cada etapa de reaccion. El
gas gue sale de la Ultima etapa se somete a incinearacién para eliminar compuestos no
tratades por la URA.

2.3.2 Proceso Claus para la eliminacidn de H,S de corrientes
gaseosas

El proceso Claus utiliza la oxidacion de acido sulfhidrico en aire para eliminarlo de gases de
combustion generando como resultado del proceso azufre elemental. El proceso de manera
general consiste de un horno de alta temperatura FC, de dos reactores Ci y C2 y una torre
de lavado C3 (Figura 2.3). En forma resumida, ia produccién de azufre elemental se describe
como sigue (Ec. 2.1):

3H,S+3/20:, 3 H,;0+ 35S (200-300°C) £fcld

A partir de una oxidacién del H,S se produce azufre elemental, evitando asi la emisidn de
acido sulfhidrico a la atmésfera, que como ya se ha visto es un importante contaminante
(Stocchi, 1990).

La reaccion descrita por la Ec. 2.1 ocurre en dos etapas, en la primera, utilizando
catalizadores en el horno (FC), se oxida parte del H,S en el gas a tratar para la formacién de
bidéxido de azufre segin lo describe la reaccion de la Ec. 2.2:

2H,S + 30, = 2H,0 + 2502 22

Posteriormente, en el primer reactor {C1), conteniendo un catalizador de alimina activada,
una mezcla de dxidos de cobalto y molibdeno u otros catalizadores, se eleva la temperatura
de los reactivos de 320 a 390°C y se da la primera reaccidn de produccién de azufre
elemental, misma que ocurre gracias a la presencia de S0, y H;S en el sistema:

50,4+ 2H,5 9 ¥/, S, + 2H;0 Fc23

Dado que la reaccion descrita por la Ec. 2.3 es altamente exotérmica, es necesario
implementar sistemas de enfriamiento de los gases y para la condensacion de la primera
porcién de § elemental formado {Stocchi, 1950).

En el reactor C2, el H,S restante es oxidado en presencia de dioxido de azufre a una
temperatura de 250-270°C usualmente con un catalizador de Fe,O; segin la siguiente
reaccion:

$0;+2H,S> 35+ 2H,0 Ec 2.4

La torre de lavado C3 trabaja a 120°C usando reflujo de azufre proveniente de un tanque en
el extremo inferior de la misma, que sirve para lavar el azufre elemental formado. Los
residuos que abandonan en estado gaseoso esta columna son N;, H;0, CO, y residuos sin
reacclonar de H;S y 5O, (Stocchi, 1990).
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Es inevitable la formacién de otros compuestos de azufre, que también son considerados
como contaminantes, debido a la presencia de otros hidrocarburos en la alimentacién del
proceso, Principalmente los productos alternos gque se forman son CS; y COS {Ec 2.5 - Ec.
2.11).

En el homo FC se llevan a cabo las siguientes reacciones:

2H;S <» 2HS + 2H:> 28 + 2H; fcls
CHs + 459 CS; + 2 H,;S £fclé
CO; + HyS & COS + H;0 fol7

En los reactores C1 y C2 ocurren las siguientes reacciones:

COS + H,0 = CO; + H,S Lel&
2C0S + SO, & 3S + 2C0; Ec2?
CS; + 2H;0 2 CO,; + 2H;S Fcl 1o
CS; +S0; 235+ CO, Fcl it

A partir de lo dicho, se puede resumir que una corriente de salida de un proceso Claus
definitivamente no va libre de H,S, esto debido a las limitadas condiciones de equilibrio para
las reacciones que ocurren en el horno v en los dos reactores principales y, ademas, la
inevitable presencia de SO, también en fos gases de salida pues tampoco su conversidn es
absoluta y, finalmente, de acuerdo con las reacciones alternas vistas, siempre habra COS y
CS; (Viltrad, 1999).

Se hace necesario entonces, la aplicacién de proceso para tratamiento de gases de las
unidades Claus, para eliminar los compuestos que ya han sido mencionados. Dichos
procesos se describen a detalle en el Capitulo 4 de este trabajo. Esquematicamente pueden
observarse las tendencias de tratamiento en |a Figura 2.4.

3 'y I /{\
1 C3
N « @ Anvs Equido
aty
Ho ] o
Hys 2 o

A 4
P _
H0 Anflqido | :{—-b
Fc .

Andre liquidt » otras
Figura 2.3 Unidad Claus (Stocchi, 1990)

Qs lym de
afre

-0

Simbeologia de ta Figura 2.3
FC

Horno
c1 Primer reactor Claus
c2 Segundo reactor Claus
c3 Colunna de lavado de azufre
E1l Sisterna de recuperacion de calor
E2 Condensador
P Compresor
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La Figura 2.3 muestra una unidad Claus con los procesos explicados, Se afiaden los equipos
de servicio (compresor P, condensadores E1 y E2,). Se indica una torre de tavado C3 donde
el azufre liquido es utilizado para lavar la corriente gaseosa y liberar nitrégeno, vapor de
agua, compuestos de carbdn y diversos compuestos de azufre que el proceso no pudo
retener en funcidin de su propia eficiencia.

De modo general, la clasificacién de los proceso que son considerados complemento de las
Unidades Claus convencionales estd dada como sigue (Heisel et al, 1997):

a) Procesos PAPR (proceso abajo del punto de rocio o por sus siglas en inglés, SDP,
Subdewpoint Process) que producen también azufre elemental a partir de la misma
reaccién Claus llevada a temperaturas por debajo del punto de fusion del azufre.

b) Procesos de regeneracién, donde la corriente de salida del proceso Claus se enriguece en
el reactivo principal, H:S o bien en SO, para que una vez concentrada en alguno de
estos compuestos regrese a la Unidad Claus para continuar con la eliminacién de azufre
en su forma elemental,

¢) Procesos de oxidacion directa, aquellos en los que también se produce azufre elemental
pero mediante una oxidacién directa del H,S, es decir, sin el paso intermedio de

oxidacién para la formacion de S0,. Alimentaciodn
Gas rico en H;S o 50; - de gases @
¥ V¢ tratamiento
Gases de cola Productn prindipal
UNIDADES CLAUS
¥ wt
Procesos de regeneracién Gases de cols
Gas rico en H,S 0 50, h
a tratamiento g
4 Procesos de oxidacién directa g
4 % Agufre Bquido a otras
imstalaciones
Procesos APR
A
r Gas libre de
tompuestos
de azufre
Y >
Gas rico en Hy5 0 50; 3 tratamienta
Y >

Figura 2.4 Diagrama de los procesos de eliminacidén de 6xidos de azufre de efluentes de unidades
Claus (Productos finales [ ) )

2.3.3 Proceso Superclaus para la eliminacion de H,S de
corrientes gaseosas

A pesar de que los procesos Claus son muy eficientes en la conversion de compuestos de
azufre a azufre elemental (95-98% de conversion), las emisiones a la atmésfera por el 2 a
5% restante de SO, son importantes debido a los grandes volimenes de gas generados
diariamente por grandes instalaciones petroquimicas. Para resolver este problema se han
propuesto modificacicnes al proceso Claus tendientes a aumentar ain més la eficiencia de
conversion de azufre. Una tecnologia que presenta una alta eficiencia de conversién de H;S a
azufre elemental es el Proceso Superclaus, patentado por Stork Engineers y Contractors, del
cual ya se encuentran 70 unidades operando (Lagas et al, 1989).
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En la Figura 2.5 se presenta un diagrama general de un proceso Superclaus. Este proceso
consiste de una etapa térmica (1), sequida de tres unidades de reaccidn catalitica. Entre
cada uno de los reactores existen condensadores (2, 4, 6, 8) donde se remueve el azufre
elemental. Dos de los reactores (3 y 5) estdn empacados con un catalizador Claus estandar
mientras que el tercer reactor estd empacado con el nuevo catalizador selectivo Superclaus.
En la etapa térmica, el gas acido es quemado subestequiométricamente con una cantidad
controlada de aire de combustion de tal modo que el gas emitido del segundo reactor
contiene de 0.8 a 1.5 % vol. de H;S. El gas de cola remanente es completamente oxidado en
un incinerader (9} antes de ser descargado por una chimenea.

Las caracteristicas principales del proceso Superclaus son las siguientes: Puede aplicarse en
plantas nuevas o en las ya existentes, el catalizador del Superclaus oxida completamente el
H,S a azufre elemental; ademas, no es sensible a la presencia de vapor de agua. Por otro
lado, no se presenta una oxidacién posterior del S0, alin en presencia de un exceso de
oxigeno. En la Tabla 2.1 se presentan las principales condiciones y requerimientos de
operacién de una unidad Superclaus (Lagas et al, 1989).

Salida de gas
tratado
A h h
x:]:c;ua Chimenea
A y r
(DD 1)
E 1
Gas de A VA
alimentacién ?
con azufre
VA VA VA 12
r? VT
2 ][] [s]
s S s
Alre
[

Figura 2.5 Proceso Super Claus (Super Claus, 1998)
Simbologia de la Figura 2.5
1 Horng, conversidn de HiS y otros compuestos de azufre a S0;

2,5,8,12 Condensadores interetapas de azufre elemental
4,7,11 Reactores de lecho catalitico en serie
3,6,10 Calentadores previos a reactores en serie
13 Filtro para eliminacidn de particulas sélidas
VA Vapor de agua
5 Azufre elemental condensado

Tabla 2.1 Condiciones de operacion de una Unidad SuperClaus para una alimentacion al proceso de
23%H:S y un flufo de 100 T/d (SuperClaus, 1998)

Concepto Valor
Electricidad (kWh) 220
Gas de combustién {T/d) 0.12
_Agua de alimentacion al quemador (T/id) 135
Vapor (de planta) {T/d) 0.4
Vapor (produccion) (T/d} 13.5
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2.4 TENDENCIAS TECNOLOGICAS EN LA ELIMINACION DE
OXIDOS DE AZUFRE

Las tendencias tecnologicas para la eliminacion de SO, en corrientes gaseosas han variado
en los Ultimos afios. La Tabla 2.2 resume un andlisis de 504 patentes, cuya lista completa se
encuentra en el Anexo 2, para eliminar este problema (IBM, 1999).

El uso del calcio como lo indica la tabla, es el mas comun y mas estudiado, seguido por el de
carbdn y el de metales pesados (catalizadores). El uso de sales de magnesio no ha sido muy
popular y la investigacion en el uso de zeolitas v de aliimina es adn incipiente.

A continuacion se da una descripcion muy somera de cada desarrollo tecnoldgico sefialando
sus ventajas y las posibilidades futuras que presenta. Las desventajas en todas ellas es la
generacion de residuos sdlidos que deben disponerse una vez estabilizados.
Tabla 2.2 Patentes registradas desde 1976 a 1999 (IBM, 1999}

Afios Carbén Calclo Zeolitas Metales Alimina Disolventes Magnesio Total

76-77 7 8 0 13 0 3 1 29
78-79 12 41 1 8 0 9 0 62
80-81 23 23 0 5 0 2 1 52
82-83 19 14 0 3 1 1 1 38
84-85 6 15 1 2 1 6 0 25
86-87 7 14 2 2 4 4 1 30
88-89 3 16 2 1 1 ) 0 23
90-91 S 13 0 5 1 2 0 24
" 92-93 8 14 2 10 2 5 0 36
94-95 9 17 6 17 2 2 5 56
96-97 21 17 3 19 5 1 5 70
98-99 14 9 2 23 3 2 8 59
Total 134 201 19 108 20 42 22 504

» Magnesio: Poco se ha estudiado acerca de la eliminacién de SOx con este catién. Sin
embargo, a partir de 1999 se han incrementado los estudios de los procesos que
emplean sales de magnesio. De hecho, la UNAM ha iniciado un estudic scbre el uso de
éxido e hidréxido de magnesio para eliminar compuestos azufrados (Durédn-Moreno et
al, 2001).

> Zeolitas: Su uso es reciente y se ha realizado poca investigacién. En el presente trabajo
no se encontrard ningln sistema comercial trabajando con zeolitas; sin embargo,
representan un material con potencial para la eliminacion de SO,.

¥ Alumina: Aunque su estudio es relativamente nueve, ya se tienen torres con alimina
trabajando en lavado de gases. Su investigacién mas a fondo puede proveer de mejores
técnicas de lavado de gases.

» Carbén activado: Es una técnica muy estudiada y muy conocida. Tuvo un gran auge
de 1975-1980 vy lo ha vuelto a retomar en los Ultimos afios. Las tendencias de las ditimas
tecnologias para el carbon activado son usar los mismos desechos de las plantas
{termoeléctricas o petroquimicas) para generar al adsorbente. La ventaja competitiva de
estas tecnologias serd generar el carbén activado a menor costo y con mejores
propiedades fisicoguimicas y mecanicas.

32



ENFOQUE GENERAL DEL ESTUDIO

» Caldo: Es &) material mas empleado para el lavado de gases y del gue mas patentes se
han registrado. Les sales de calcio son materiales muy baratos y con excelentes
propiedades mecanicas. La tecnologia que usa las sales de calcio se desarrollé a finales
de los setenta y no ha habido nuevas recomendaciones. Es el material de mayor
confianza para lavar gases. Sus residuos generan relativamente menos problemas que
otros materiales al ser depositados sobre suelos sin mayor estabilizacién

> Metales pesados: Es la tecnologia que més se ha incrementado en los Gltimos afios
para depurar gases. El uso de catalizadores para el tratamiento de gases ha permitido
obtener productos utiles cuando todos los demds solo producen otros desechos y Jodos
cuya estabilizacién es complicada y suele obligar a detener fos equipos. Los catalizadores
se regeneran de manera continua y sus procesos generan sustancias Gtiles como azufre
elemental o acido sulfirico grado comercial. Es la tecnologia més indicada a estudiar en
cuanto a la generacidn de nuevos catalizadores y el disefio de equipos que aprovechen
las caracteristicas térmicas

La Figura 2.6 muestra la evolucion del nimero de patentes con respecto al tiempo.
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Figura 2.6 Tendencia tecnoldgica de los procesos de eliminacién de 6xidos de azufre en corrlentes
gaseosas (IBM, 1999)

En la Figura 2.7 se han representado los porcentajes relatives del nimero de patentes que
se han registrado para la eliminacién de SO, desde 1976 hasta 1999. En la Figura 2.7 se
puede observar que las tecnologias basadas en caldio y en carbén han sido las més
socorridas mientras que las tecnologias basadas en catalizadores metélicos se encuentran
apenas en crecimiento y deberfan ser consideradas como area potencial de investigacidn
tedrica/experimental

Con la Figura 2.7 concluye este analisis de tecnologias par la eliminacién de dxidos de
azufre. Ahora se analizan los principales equipos empleados en los procesos que se
estudiaran en los capitulos 3y 4.

En los siguientes incisos se discutirdn algunos de los principales equipos de separacion de
particulas solidas presentes en efluentes gaseosos.
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Figura 2.7 Porcentaje de patentes existentes para eliminacidn de azufre en corrientes gaseosas
(IBM, 1999}

2.5 PRINCIPALES EQUIPOS EN LOS PROCESOS DE
ELIMINACION DE OXIDOS DE AZUFRE

Cada proceso tiene su ventaja o desventaja en la eliminacion de déxidos de azufre en el
principio quimico (el cual fue estudiado en el anterior inciso), que se fundamenta en la
separacion fisica. A continuacién se presentaran los principales equipos que emplean los
procesos y que se analizaran en los capitulos 3 y 4. Se mencionaran los especificos para
separacion de gases y no se hablara de equipos elementales de todo proceso como
compresores, bombas, reactores, entre otros, por no ser parte del objetivo de este trabajo
monogréfico.

2.5.1 Equipos de lavado hiimedo

Los equipos de lavado himedo operan bajo el principio de absorcidn. Estos equipos ponen
en contacto una fase gaseosa con una fase liquida provocando el intercambio de algin
componente especifico de alguna fase a otra. Es decir, estos equipos pueden, tanto eliminar
al oxido de azufre de una corriente gaseosa o pueden estar regenerando a algun solvente
después de haber realizado su trabajo (Treybal, 1995).

2.5.1.1 Columnas empacadas para lavado himedo de gases (EPA-CICA1,
2000)

Son el equipo de lavado mas utilizade y conocido. Sus eficiencias de remocién oscilan en un
intervalo de 50 a 95%. Aunque son muy utilizados en los procesos Claus (que se explicaran
posteriormente), es la misma EPA quien no recomienda mucho su uso. Son mas efectivos
para la eliminacion de COV.

34



ENFOQUE GENERAL DEL ESTUDIO

Caracteristicas del gas a tratar.

+ Flujo de entrada: 0.25 a 35 m’s (CNPT: Condiciones normales de presién y
temperatura}

+ Temperatura: 4 a 370°C

+ Concentracion de! contaminante: 250 a 10,000 ppmv (CNPT)

Costos
+ Capital inicial: 22,500 a 120,000 USD/m*s
+ Costo operativo anualizado: 0.24 a 1.09 USD / T (Tonelada de contaminante removido)

Ventajas

+ La caida de presién en el equipo s minima o hasta despreciable

+ Una columna reforzada interiormente por fibra de vidrio puede trabajar con sustancias
muy Corrosivos

+ Alcanza altas eficiencias en transferencia de masa

+ Bajo costo de inversion inicial

+ Se requiere poco espacio

Desventajas
+ Se debe tratar el disolvente que emplean (hay, incluso, problemas de disposicidn)
+ (Costos de mantenimiento muy altos

2.5.1.2 Lavado / condensado (EPA-CICA2, 2000)

Es una de las tecnologias de lavados hiimedos mas novedosas. A diferencia de los lavados
humedos que confian en los fenémenos de difusion en el interior del equipo, estos emplean
a las particulas contaminantes como nicleos de condensacidn para formar gotas. Este
fendémeno de condensacién usando al contaminante incrementa fuertemente las eficiencias
de remocién. Para lograr lo anterior, el gas debe ser llevado a condiciones de saturacion
antes de ingresar al equipo para que, dentro de! mismo, se creen condiciones de
supersaturacion y se dé la condensacion.

Caracteristicas del efluente que las columnas pueden tratar

+ Flujo de entrada : 10 m%/s (CNPT : Condiciones normales de presién y temperatura)

¢ Temperatura: 20 a 26°C (Normalmente, varian segun las condiciones de saturacion
propias del gas tratado.

Costos
+ Capital inicial: 13,000 $USD/m*s
+ Costo operativo anualizado: 65 $USD / T (Tonelada de contaminante removido)

Ventajas

+ Puede manejar sustancias inflamables y/o corrosivas
+ Puede remover particulas muy finas

+ Eficiencias de remocién muy altas

+ Neutraliza gases corrosivos

Desventajas

¢ Se debe tratar al solvente que emplean (o incluso problemas de disposicion}.
+ Costos de mantenimiento muy altos,
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2.,5.1.3 Lavado Venturi (EPA-CICA4, 2000)

Este equipo utiliza, como lo indica st nombre, un tubo Venturi o una seccion con "cuello de
botella®, la cual acelera la mezcla gas-solvente atomizando al disolvente y creando gran
turbulencia. La atomizacion del disolvente y la turbulencia incrementan la transferencia de
masa entre ambas fases. Debido a esta seccidn Venturi, estos equipos facilmente se tapan
por particulas de gran tamafio que pudieran haberse metido. Los nuevos modelos de estos
equipos incluyen una seccidn de Venturi "movible" para controlar este problema asi como el
grado de turbulencia dentro del equipo. Ademas, ayuda a eliminar la materia que se acumula
dentro del mismo. Este equipo trabaja con eficiencias de remocidn en un intervalo de 70 a
99%. La eficiencia estd en funcion directa de la apertura de la seccion de Venturi. A menor
apertura, mayor turbulencia y eficiencia; pero también mayores caidas de presign y, por lo
tanto, mayores costos de operacion.

Caracteristicas del gas a tratar

+ Flujo de entrada: 0.2 a 28m?/s (CNPT ; Condiciones normales de presidn y temperatura)
+ Temperatura: 4 a 370°C

+ Concentracidn del contaminante: 1 a 115g/m> {CNPT)

Costos
+ Capital inicial: 6,700 a 59,000 $USD/m’s
+ Costo operativo anualizado: 84 a 2,300 $USD / T (Tonelada de contaminante removido)

Ventajas

+ Pueden manejar sustancias explosivas y/o corrosivas
+ Bajos costos de mantenimiento

+ Disefio sencillo y facil de instalar

+ Provee de enfriamiento de gases de alta temperatura

Desventajas
+ Se debe tratar al disolvente que emplean (ya que existen praoblemas de disposicién).
+ Costos de mantenimiento muy altos

2.5.2 Lavado en seco

Los equipos de lavado en seco son también conocidos como "prelavadores" ya que son
utilizados generalmente antes de los procesos de eliminacion de contaminantes para
disminuir la carga de alimentacién. Es por esta causa que no son equipos que por si solos
cumplan con normas ambientales. Deben ser utilizades en combinacidn con otros equipos o
dentro de un proceso (EPA-CICA3, 2000).

2.5.2.1 <Ciclones (EPA-CICA3, 2000)

Estos equipos aplican fuerza centrifuga en el gas alimentado usando usualmente un cuarto
de forma cénica. Crean un vartice doble dentro del cuerpo del ciclén. Cuando el gas entra
dentro de este campo de fuerza centrifuga, las particulas de gran tamafio (> 10um) son
forzadas a dirigirse a las paredes del equipo, donde caen por gravedad a un recolector
ubicado en la parte inferior del equipo. Son estas mismas fuerzas las que Impiden que
particulas menores sean atrapadas por la gravedad y salen del equipo. Es por esta causa qgue
estos equipos deben usarse como "prelavadores” exclusivamente.
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Los ciclones se clasifican segUn la forma en que se alimenta al equipo y como se recolectan
las particulas:

Entrada tangencial, descarga axial
Entrada axial, descarga axial

Entrada tangencial, descarga periférica
Entrada axial, descarga periférica

Las dos primeras son las mas utilizadas

Un parémetro critico en la operacién de los ciclones es fa caida de presion. La eficiencia del
ciclén se incrementan con la velocidad dentro del equipo lo cual trae como consecuenda una
caida de presion mayor. Por lo general, estos equipos operan a 18.3m/s con caidas de
presion de 0.5 a 1kPa para bajas eficlencias y de 1 a 1.5kPa para altas eficiencias.

Para incrementar la eficiencia de los ciclones se tiene el ciclon de tubos multiples que, en su
interior, posee una gran cantidad de tubos donde el gas entra de manera axial. Otro ciclén
de alta eficiencia es el ciclén himedo, donde se combinan fuerzas centrifugas con rocio de
agua o algln disolvente para incrementar la eficiencia.

Caracteristicas del efluente que las columnas pueden tratar

+ Flujo de entrada: 0.5 a 12m*/s (CNPT: Condiciones normales de presién y temperatura)
para flujos >12m?%/s se deben usar ciclones de tubo mulltiple.

+ Temperatura: Hasta 540°C

+ Concentracién del contaminante: 2.3 a 230g/m® (CNPT)

Costos
+ Capital inicial: 4,200 a 5,100$USD/m’s
+ Costo operative anualizado: 0.45 a 4603USD / T (Tonelada de contaminante removido)

Ventajas

+ No tienen partes maviles, por o que los costos de mantenimiento son minimos

+ Caidas de presion muy bajas

+ La temperatura y la presién de operacidn sélo dependen del material con el que estan
hechos

+ Cuentan con sistema de recoleccion

+ Requieren poco espacio.

Desventajas

+ Bajas eficiencias (Practicamente nulas con particulas suspendidas menores a 10um)
+ No pueden manejar sustancias viscosas 0 pegajosas

+ Unincremento en la eficiencia trae un gran incremento en |a caida de presion

2.5.3 Incineradores (EPA-CICAS, 2000)

Estos equipos suelen ser la parte final de muchos proceso de eliminacidn de dxidos de
azufre. Se encargan de eliminar particulas suspendidas y sobre todo COV que el proceso no
pudo eliminar. Este equipo opera elevando la temperatura de {os materiales tratados por
arriba de su punto de autoignicion en presencia de oxigeno y la mantiene asi el tiempo
suficiente para lograr la combustién a didxido de carbdn, agua y/o reduccién a su forma
elemental de todos los compuestos que escaparon a los procesos de eliminacion de dxidos
de azufre. Se componen de un cuarto de combustion y no incluyen un sistema de
recuperacidn de calor del gas saliente del equipo.
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Las condiciones de operacion de estos equipos dependen totalmente del gas tratado, pero
usualmente con un tiempo de residencia de un segundo y temperatura de 650°C se logra la
combustidn de los contaminantes mas comunes. Cuando son utilizados en la industria
petroquimica pueden trabajar a eficiencias de 25 a 99.9%.

Caracteristicas del gas a tratar

+ Flujo de entrada: 0.24 a 24m?/s (CNPT: Condiciones normales de presidn y temperatura)
+ Temperatura; De 590 a 1200°C {varia seglin las caracteristicas del gas a tratar)

+ Concentracion del contaminante: Varia segUn contaminante.

¢

Costos

¢ Capital inicial: 10,000 a 210,000$USD/m’ 5

+ Costo operativo anualizado: 440 a 210,000$USD/T (Tonelada de contaminante removido)

Ventajas
+ Cuando trabajan solamente con COV alcanzan rendimientos de hasta 99.9999%

Desventajas

+ Costos de operacidén muy elevados en funcion del combustible que se emplée

+ No toleran cambios de flujo

+ El gas tratado debe tener un contenido minimo de azufre y compuestos halogenados ya
que se formarian gases Corrosivos

Se expusieron los equipos mas utilizados en el lavado de gases. Es importante mencionar
que a pesar de que cada uno trae implicitas sus ventajas y desventajas, no se les puede
recomendar o rechazar de manera general para un proceso de eliminacion de dxidos de
azufre. Cada uno con base a sus caracteristicas definira el mejor a ser empleado.

En el siguiente capitulo se exponen las tecnologias mas utilizadas con compuestos de calcio,
carbon activado y zeolitas para eliminar Oxidos de azufre en efluentes gaseosos
principalmente de los procesos de combustin. Se analizardn ventajas y desventajas de cada
uno de ellos para poder establecer criterios de eleccién de tecnologfas ante un problema
dado.
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PROCESOS DE ELIMINACION DE OXIDOS DE AZUFRE EN EFLUENTES DE
PROCESQS DE COMBUSTION.

CAPITULO 3 PROCESOS DE ELIMINACION DE
OXIDOS DE AZUFRE EN EFLUENTES
DE PROCESOS DE COMBUSTION

3.1 PROCESOS BASADOS EN EL USO DE SALES DE CALCIO

tos procesos con sales de calcio tienen la gran ventaja de poder trabajar a altas
temperaturas, lo cual facilita el diseno al no tener que elaborar los sistemas de recuperacion
de calor de las corrientes ricas en dxidos de azufre que serdn tratadas (Fig 3.1). Su menor
costo y mayor resistencia, tanto quimica como mecanica, hace que las sales de calcio sean la
mejor opcién para emisiones contaminantes de oxidos de azufre de quemadores industriales
y, sobre todo, de plantas generadoras de energia eléctrica (Wuyin e Ingemar, 1998;
Krammer et al, 1997).

El uso de sales de calcio se remonta a principios de 1970 y ha sido un procese ampliamente
utilizado para tratar efluentes contaminados con $O; pero, a pesar esto, aln se tienen
muchos problemas para poderlo modelar. Las sales de calcio tienen una capacidad de
eliminar de 90 a 95% del total de azufre en el sistema (Harriott et al, 1991; EPA, 1995).

Los procesos que usan sales de calcio se clasifican en procesos himedos y semihimedos o
secos (Tsuchiai et al, 1995).

3.1.1 Procesos humedos de desulfuracion de gases de
combustion con cal/piedra caliza

Los procesos FDG (por sus siglas en inglés, Flue Desulfuration Gas) fueron implementados
desde los afios 1970 y han representado una forma de eliminacion de dxidos de azufre
eficiente y econdmica. A pesar de ser uno de los procesos de eliminacion de dxidos de azufre
mas utilizados y conocidos desde principios de 1970, poco se sabe de la quimica del proceso
y su disefio ha estado regulado por el empirismo.

La eliminacidn de SO, en los procesos himedos de calcic obedece las siguientes reacciones
{Brogren y Karisson, 1997):

S0; + CaC0:2CasS0; + CO; Fc31
CaS0; + 1/20,Cas0, fr 32

ta siguiente serie de reacciones describe el proceso de eliminacién apoyado en balances y
coeficientes de transferencia de masa (Lancia et al, 1997):

S0.(ac) + H,03H* + HSO; K = 13.9 mol/m? Ec 33
HSO;H* + S0, K= 6.5 *10"° mol / m? Fc 34
H;CO;H* + HCO; K=4.57*%10° mol / m? £35S
H,0-3H* + OH" K= 1.00%10"° mol® / m® Fe 36

Todos los valores de K son calculados a 25°C
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Figura 3.1 Esquema general de un lavador de lechada de cal/piedra caliza para extraer bidxido de

azufre de manera selectiva de los gases de combustién de combustibles fasiles (EPA, 1985)

Los procesos FGD han sido aprobados por la EPA desde 1970 como un medio eficiente de
control de emisiones de SO, de fuentes de combustion. Sin embargo, mayores exigencias
ambientales han motivado la blisqueda de nuevas tecnologias, tanto por parte de la EPA
como de organismos independientes (EPA, 1995).

Las tecnologias estudiadas como alternativas a los procesos FGD son:

+ Quemadores multietapas de inyeccion para calfcaliza QMIC/C (LIMB por sus siglas en
inglés de limestone injection with multistage burners)

+ Inyeccion de silicatos de calcio (ADVACATE)

+ Combinacién de aspersién en seco de sales de calcio y operacion de un precipitador
electrostatico, Tecnologia E-50,

Estas tecnologias son analizadas a continuacion

3.1.2 Procesos secos QMIC/C (LIMB, por sus siglas en
inglés)

La eliminacién de dxidos de azufre con sales de calcio en procesos en base seca depende de
las propiedades fisicas de las sales de calcio empleadas, destacando el tamafio de particula y
el drea superficial (Tsuchiai et al, 1995). Diversos centros de investigacion invierten
grandes esfuerzos en modificar las propiedades fisicoquimicas de las sales de calcio para
incrementar su capacidad de retencion del contaminante. Las dos lineas de investigacion que
se han seguido son las siguientes:

1. Estudiar las propiedades de activacion de las sales para obtener particulas de gran
porosidad y, por lo mismo, gran area superficial. Se ha encontrado que las
condiciones de activacion a las cuales se obtienen mejores resultados son a 900°C en.
atmdsfera inerte de nitrégeno. Un factor importante observado es que la humedad de
la sal afecta de manera inversa a la porosidad que se logra después de la activacion
{Krammer et al, 1997).
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2, Modificar la composicién quimica de las sales de calcio adicionandoles otros
campuestos como cenizas de carbon (Tsuchiai et al, 1995) y, mas recientemente,
con reacciones poliméricas de sales de silicio o reacciones puzolanicas, donde el
calcio y la alimina se conjuntan generando un compuesto capaz de eliminar de
manera mas eficaz el 6xido de azufre (Sanders et al, 1995).

Comercialmente, los tipos de sales mas utilizadas son el carbonato de calcio (CaCOy) y el
hidrdxido de calcio {(Ca{OH);) (Krammer et al, 1997; Ghosh-Dastidar et al, 1996). Al
igual que para los procesos himedos, la cinética del proceso de eliminacion no es muy
conocida. Para su mejor comprension, ésta se estudia en dos secciones:

1. La activacion de las sales de calcio por pirdlisis que segln su origen (hidrdxido de calcio o
carbonato de calcio) son las siguientes (Ghosh-Dastidar et al, 1996):

Ca{OH)2>»Ca0+H,0 £c37
CaC0;9Can+C0, fc 38

Para las sales de hidréxido de calcio, la activacion se logra por lo general a 600 °C. Para las
sales donde el principal compuesto es el carbonato de calcio se pueden requerir
temperaturas hasta 1030°C.

2. La etapa de sulfonacién en presencia del contaminante:
2Ca0+2S0,+0,;>2Cas0, £ 39

Las temperaturas de cada reaccion dependen de las propiedades fisicas de la sal empleada y
se determinan de forma experimental. Se ha visto que para este tipo de procesos, las sales
ricas en carbonato de calcio son mas eficientes que las que contienen un gran porcentaje de
hidréxido de calcio. Un ejemplo estudiado con buenos resultados es utilizando la sal de
Forsby comercializada por una empresa sueca y que se compene principalmente de
hidréxido de calcio (Tabla 3.1) (Ghosh-Dastidar et al, 1996).

Cuando 1a humedad en el ambiente es superior al 22.5% y menor al 75.5%, los procesos se
consideran semihimedos. Las reacciones que expresan la cinética para ambos tipos de sal
son las siguientes (Krammer et al, 1997):

- Hidrdxido de calcio:

Ca(OH);+50,;<Cas0;:H,0 £ 310
2Ca({0H); +250,+0,;-2Cas0,4:H,0 Fc3il
Ca(OH),;+C0,<CaC0;+H;0 312
- Carbonato de calcio:

CaC03+SOz¢$CaSO.:HzO+CO; Ec313
CaC0; +50,4CaS0;:H,0+C0O, fc 314

Por otro lado, las etapas que describen a estos procesos de tratamiento son:

1. Lz quimosorcidn de SO, en sales de calcio se ve favorecida por la presencia de
humedad (Krammer et al, 1997).

2. En conversiones mayores del 99%, la velocidad de reaccién cae drasticamente
posiblemente debido a la saturacidn de los poros (Krammer et al, 1997).

3. La presencia de NaOH en e! material adsorbente incrementa hasta en un 90% la
conversién de SO; (Garea e Irabien, 1996).
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Cuando los efluentes gaseosos estan contaminados, ademas del dxido de azufre, por dxidos
de nitrégeno, se ha observado lo siguiente (Shimizu et al, 1992),

1. Al eliminar S0; en carbonato de calcio, las emisiones de N:O decrecen pero las de
NO, se incrementan

2. Las velocidades de reaccion de la conversion de HCN a NHs son superiores a las de
eliminacion de SO,

3. Esta misma reaccion incrementa las concentraciones de NO,

4. La eliminacion de N;0 se debe a su descomposicion en presencia de carbonato de
calcio.

Se realizan diversos esfuerzos en instituciones de investigacion para incrementar las
propiedades de las sales de calcio para obtener una mejor conversion de S0;. Las sales de
calcio son atacadas en suspensicnes de hidroxido de calcio luego burbujeadas en solucion de
CO,. El resultado es CaCQ; modificado con una mayor area superficial (Fan et al, 1999),
Mientras fa sal de Forsby apenas alcanza la eliminacién de SO, en un 45%, las sales
maodificadas pueden alcanzar conversiones hasta de 95%.

La Figura 3.2 representa un esquema de un reactor para uso de sales de calcio. El gas
contaminado es alimentado al reactor, el cual es calentado a un intervalo de 600-1030°C, En
ta zona de mezcla, reaccionan los dxidos de azufre y las sales de calcio, las cuales son
recolectadas en la cascada de ciclones,

Los procesos de sales de calcio en seco son utilizados ampliamente para la industria
termoléctrica debido a la resistencia mecénica de las sales y a su bajo costo El esquema de
la Figura 3.2 demuestra cdmo un proceso seco se adapta en el ducto del efluente de un
horno de combustion, como los usados en 1a industria termoeléctrica (Ghosh-Dastidar et
al, 1996).

Mezola gas-adsorbente

Zona de Fitro

mezda

Hormo

Alimentador de polvos

Alimentacidn de gas de sales de calcio

contamlna:: con S0, J . Disposicén de
Ll L, Gaslimpio a la atmésfera lechada
sales de calcio
» utilizada para
tratamiento

Cascada de ciclones 002 98 vacio

Figura 3.2 Esquema de un reactor para la eliminacion de éxidos de azufre con sales de calcio en
procesos secos {Ghosh-Dastidar et al, 1996)
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Las caracteristicas del disefio de los equipos para eliminar dxidos de azufre mediante

procesos secos con sales de calcio dependen de las propiedades fisicoquimicas de las

mismas. Las Tablas 3.1 y 3.1a muestran las propiedades de diversas sales comerciales de
calcio.

Tabila 3.1 Propiedades fisicas de /as principales sales comerciales de calcio (Ghosly-Dastidar et al,
1995)

Compuesto % Linwood Linwood Carbonato Lignohidrato
Hidratada [1] Carbonato [1] Forsby {2} 1.5% [3]
(LH) {LC) (FC) (MH)
Ca(OH}, 94.0 93.6
CaCO; _ 1.0 97.0 95.6 1.0
Sio; 0.9 0.8 0.26 0.9
AbO, 0.6 0.5 0.30 0.6
MgO 1.0 0.88 1.0
Cal 1.0 1.0
Fe05 0.5 0.23 0.5
MgCO, 0.5
Lignofosfato de 1.0 1.5
calcio
Area  superficial 16.9 19 12.0 62.0
BET* (m?/q)
Volumen de poro 0.06 0.004 0.044 0.13
(cmg)

[1] = Linwood Minning y Minerals Co., EELIUA

[2) = Carbital Co., Sueda

[3]= Georgia-Pacific Corp., EEUUA

*Ver Ec 3.36

Tabla 3.1A Propiedades fisicas de las principales sales comerciales de caldo (Ghosh-Dastidar et 2l

1996}

Compuesto % Bad Ischler Bad Ischler Calcinor SA  Sal de Chichibu
Kalkstein Kalkstein Espaiia
CaCO; Ca(OH);
Ca(OH), 93.6-95.8 90.4
CaC0s 93.8-96.1 --- 9.6 96.9 %
Si0; 0.6 %
ALO; 0.8 %
MgQ 1.5 1.4
Cal
Fe,05 == === - 0.3 %
MgCO; - 1.4 %
Lignofosfato  de -- - -
calcio
Area superficial 1.54 - 15.5
BET* (m’/g)
Tamano de - - 0.0055 0.25 - 0.35 mm
particula
H,0 (%masa) 0.3 2.8-5.0 -N/D
Inerte 2.1-3.7 14.92 N/D
Diametro de poro 126 190 N/D
A
Densidad 2710 2200 N/D
* Ver EC 3.36
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Comparando ambos procesos de manera general (humedos contra secos) se llega a la
siguiente conclusién crucial para el disefio: Los procesos himedos tienen mayores eficiencias
pero requieren grandes cantidades de agua. Los procesos secos no requieren tanto espacio y
se pueden acoplar faciimente a los ductos que conducen el efluente contaminado, pero sus
eficiencias son bajas. A conversiones mayares del 99% la velocidad de reaccion disminuye
drasticamente incrementando las dimensiones de los equipos y/o haciendo necesario la
existencia de reflujos (Tsuchiai et al, 1995).

3.1.3 Procesos de tratamiento por inyeccion de silicatos de
calcio avanzados (tecnologia ADVACATE)

El proceso de “silicatos avanzados” (ADVACATE, por sus siglas en inglés de Advanced
silicate) {Sanders et al, 1995) resulta de una nueva rama de investigacion en ef uso de
sales de calcio combinadas quimicamente con otros compuestos tratando de mejorar sus
propiedades. Las siguientes reacciones describen la cinética de la formacién de compuestos
de calcio v silicio en forma de complejos:

Ca(OH), + Si0; + H;0¥{Ca0)(Si02),{H,0). Ec 315
Ca(CH), + ALO; + Hy02(Ca0L(ALO3),(H:0); £ 316
Ca(OH), + ALO; + Si0; + H,09(Ca0),(Ah0s)(Si0;)(H:0)w £c317
Ca(OH); + AO; + SO3 + H0(Ca0),{A0;),(CaS05)«(H:0)w £c 318
{Ca0);Si0; + (1.3+x)H;0(Ca0), 5(Si0;)(H:0)y + 1.3Ca(OH); Fc319

Estas sales en forma de complejo son las que se utilizan para la eliminacion de SO,. Estos
nuevos procesos todavia estan en etapa experimental.

Recientemente se ha creado la sal de silicatos avanzados con remocién del 85% de SO; vy
adsorbentes calcio-alimina para eliminacién simultdnea de S0,(99%) y NO(95%)
{Tshuchiai et al, 1995). Ver figura 3.3,

Gas tratado a la atmésfera

™ Mezdador
- L 2 - Precipitador electrostatico
P
Alimentacidn de
gas a tratar con
50,
- i 4
Aldmina/silice m:dﬂ Ot ADVACATE para regeneracin o
L .
Hidrdxido de calcio Disposicidn
Agoa de  silicato
avanzado de
desecho
Tanque Molino
reactor Tangue de
[:U mezciado

Figura 3.3 Diagrama del Proceso ADVACATE para eliminacién de SO, (EPA, 1995)
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El proceso ADVACATE consiste de un tanque de mezclado donde hidréxido de calcio y agua
son mezclados para pasar a un molino, La mezcla pasa posteriormente a un reactor agitado
donde se lleva a cabo la reaccién de ADVACATE mencionada anteriormente. Los polimeros
Inorganicos presentados en las ecuaciones 3.15 a 3.19 son alimentados a un mezdador para
ser incorporados al efluente de la unidad de combustién a tratar. La eliminacion de SO,
ocurre de manera casi instantdnea ai contacto del ADVACATE con la corriente gaseosa. Los
desechos sélidos son recuperados en el precipitador electrostatico donde parte del
ADVACATE sin reaccionar regresa al proceso, otra parte es regenerada y el resto es enviada
como desecho sélido (EPA, 1995).

La Tabla 3.2 muestra una comparacién del tratamiento de gases de combustidn con diversos
compuestos de calcio en procesos secos y semihiimedos asi como el grado de conversidn
obtenido experimentalmente. Esta tabla demuestra que ADVACATE puede ser una tecnologia
confiable por sobre las tecnologias de calcio tradicionales.

Tabia 3.2 Resultadas experimentales de elimipadion de SO; con distintas composiciones de sales de
calclo {Garea e Irablen, 1995}

Composicién del Propiedades del efluente Conversion
adsorbente : SO;(ppmv) T(°C) Humedad SO, mol
relativa
Cenizas / Ca(OH), 500, 50, /N; 66 0.74 0.80
Cenizas / Ca0 500, SO, /N; 644 0.60 0.80
Tierras diatomeas / Ca0
Cenizas / Ca(OH), / sulfito 500, NO, 66 0.55 0.57; 0.68*
Aditivo: NaOH
Cenizas / Ca(OH); 450-500 66 0.51 0.52; 0.62; **
Aditivo;: NaOH; / sulfito 0.74*%**
Cenizas / Ca(OH); 50050, /Hd 70 40 0.1
efluente 180 20 0.15
400 S0, /HA 30 0.2
efluente 10 0.6
CVACC (Ceniza volante con alto 500,50, /HCl 60 0.3 0.64
contenido de calcio) 0.6 1.00
Silicato avanzado (ADVACATE) 1000503/ N, 64 0.6 0.95
* con y sin NO; respectivamente
** con NaOH
*++2 con sulfito

3.14 Tecnologia E-SO,

La tecnologia E-50x combina lo dltimo en tecnologias de precipitadores electrostatices con la
inyeccidn convencional de calcio previa entrada det mismo. Esto permite que sea el proceso
con &l menor capital de inversién debido a la poca cantidad de equipo requerido. En la
Figura 3.4 se puede apreciar e esquema general del proceso. El efluente del quemader pasa
directamente ai precipitador el cual cuenta con una camara de lavado donde el gas se pone
en contacto con unz atmosfera cargada de gotas de sal de calcio que funciona como
adsorbente. La eliminacidn del SO; en esta parte del proceso ocurre casi de manera
simultanea. El gas ya limpio pasa al resto del equipo donde los platos del precipitador
colectan las particulas sdlidas las cuales son finalmente colectadas en el fondo del equipo
como desecho solido. Se sabe de dos plantas en Rusia operando con la Tecnologia E-5S0,
desde 1997 (EPA, 1995).
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l cal : lAgua

Preparacion de sales | Gas limpio a la atmdsfera

|-
Combustible v Precipitador electrostitico
SIS
Alre Residuos sdlidos a disposicién
Cenizas de combustidn

Figura 3.4 Esquema general da un proceso combinado de inyeccién de sales de calcio con
predipitador electrostitico (EPA,1995)

3.15 Comparacién tecnolégica/econdémica de los procesos
basados en el uso de sales de calcio

Las tecnologias de calcio fueron presentadas de manera cronolégica segun han sido creadas.
Cada una incorpora los adelantos tecnoldgicos presentes en el momento de ser patentadas.
Por esa causa es de suponer que son fas (ltimas las mejores tecnologias para e control de
S0; en los efluentes de corrientes de combustién, La Figura 3.5 muestra la comparacion del
capital de inversién necesario para una planta de 300 MW alimentada con carbén para
combustién con un contenido de 1.7% de azufre {EPA,1995). Como se habia mencionado
anteriormente, la tecnologia E-SOx requiere muy poco equipo, lo cual se observa en una
muy pequefia inversidn comparada con los procesos de desulfuracion de gases de
combustién, DGC o FGD (Alee Gas Desulfuration, por sus siglas en inglés). Recordando que
los procesos DGC son himedos, la gran cantidad de agua requerida incrementa las
dimensiones de los equipos asi como la necesidad de equipos auxiliares como bombas y
tanques de almacenamiento.

2501

2001

Capital 1501
inversién $I|(W 100

-
0 Silicat
DGC QMICIC ticatas E-SOx
avanzados
[oserie1| 209 88 84 45

Figura 3.5 Comparacién de capital de inversién de los procesos de caicio (EPA, 1995)
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La Figura 3.6 muestra la comparacién de los procesos de calcio en su costo anual de

operacién para una planta de 300 MW alimentada con carbén para combustion con 1.7% de
contenido de azufre (EPA, 1995).

800+
600
Costo anual $/ton
400
SOx oo
200
0 S-[.
DGC aMmC/iC ilicatos E-SOx
avanzados
Seriet 540 615 300 290

Figura 3.6 Comparacién de costos anuales de operacidn de tecnologias de eliminacion de SO,
basados en el uso de sales de calcic (EPA, 1995)

Los costos son calculados considerando una eliminacion de SOx del 90% para cada caso.
Esta figura al igual que la 3.5 también demuestra que la tecnologfa E-SOx tiene los menores
costos de operacion, aunque en costo anual los de la tecnologia ADVACATE son, muy
parecidos.

Ambas figuras demuestran que |as nuevas tecnologias superan a las anteriores, scbre todo a
la ya muy conocida de calcio himedo.

Los informes de la EPA (EPA, 1995) indican que las tendencias en investigacion consisten
en desarrollar disolventes organicos para incrementar la capacidad de eliminacién de SG; en
compuestos de caldio.

3.1.6 Principales paginas "Internet” sobre tecnologias
utilizando sales de calcio

tas principales paginas de los proveedores de compuestos de calcio para ‘a eliminacién de
oxidos de azufre en corrientes gaseosas se presentan en la Tabla 3.3. e informacidn mas
detallada el Anexo 1.

Tabla 3.3 Principales proveedores de compuestos de caiclo

Proveedor Direccién en Internet

GECRGIA PACIFIC GROUP http://www.gp.com sum/index.html
GREAT LAKES CALCIUM CORPORATION http:/iwww.glealcium.com/

OMYA AG http:/fwww.omya.com/omya.nsf/title -CU
PROVENCALE http://www.provencale.com/

Scora http://fwww.scora.com/

SEGO International INC http:/fwww.seqointernational.com/
TIMMINCO LIMITED http://fwww timminco.com/
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3.2 PROCESO HUMEDO DE ELIMINACION DE SO, DE
CORRIENTES GASEQSAS BADASO EN EL USO DE
SULFITO DE SODIO

Otro proceso conocido que también cpera en forma humeda es aquél en el que se utiliza una

solucién de sulfito de sodio acido como medio de reaccion, propuesto por Shell y Norman
en 1995.

Este proceso evita la formacién de sulfato de calcio o yeso, que es producto de todos los
procesos secos para la eliminacion de éxidos de azufre y que tiene un valor comercial muy
pobre. El proceso propone la absorcidn del oxido de azufre en una fase rica en sulfito de
sodio acido, el cual puede ser quemado hasta obtener H,S lo suficientemente concentrado
como para poder ser reducido en presencia de SO, a azufre elemental. De esta manera se
obtiene un producto de mucho mayor valor comercial que es el azufre elemental, en
comparacion con el sulfato de calcio.

En un tanque de lavado, el SO; es absorbido por una solucion concentrada de sulfito de
sodio segun la siguiente reaccion:

Na;SOJ(u) + Sol(g) + H20(|)')2 NaHSO3(a¢) Ec 320

La reaccion tiene una conversion del 95%. Posteriormente, la solucidn rica en sulfito acido
de sodio es atacada por un dcido para recuperar de manera concentrada al éxido de azufre:

NaHSOmC) + H+(ac)9H20(|) + S0, ) + Na*t (ac) £c 32!

Esta reaccion no se realiza por completo. Por ello el sulfito &cido de sodio restante es
atacado por bicarbonato de sodio para lograr la formacion del sulfitc de sodio nuevamente:

NaHCO; (o) + NaHSO; (5; 2 NaiS0;, + H20p) + CO; (g fr 322

Una vez obtenido el sulfito de sodio, éste es reducido mediante su combustion en presencia
de carbono seqan la reaccidn:

2Na;S0; )+ 3C» 2NaySy; + 3C0, fc 323

E! sulfuro se disuelve en presencia del bidxido de carbono obtenido anteriormente para dar

como resultado la siguiente reaccion:

Nazsm)+2COz(g)+ 2H20(|)9 2NaHCO3(,¢)+ HZS(Q) Ec 329

Ambos gases, que se obtienen de manera concentrada, pueden ser enviados a la unidad
Claus para obtener azufre elemental mediante la siguiente reaccion:

50;(g)+2H,S5(g)P35+2H,0¢, Ec 325

Realizando un sencillo balance de masa, se observa que para la eliminacién del dxido de
azufre de la corriente problema, se requiere una relacion estequiométrica de 1:1
(Na;50,/50;). Para la reaccion Claus la relacién es 2:1 (H,S/S0,). Esto quiere decir que una
tercera parte del azufre contenido en el gas a limpiar debe ser enviado a la unidad Claus
para la obtencién de azufre elemental
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3.3 PROCESOS BASADOS EN EL USO DE CARBON ACTIVADO
3.3.1 Teoria de la adsorcion

La adsorcién es un proceso que se realiza en varias etapas consecutivas para transferir una
molécula de soluto del cuerpo de un fluido {liquido o gaseoso) hacia un sitio de adsorcién
sobre un material adsorbente, como el carbon activado. En la Figura 3.7 se ha representado
el mecanismo de la adsorcidn, e} cual consta de las siguientes etapas:

1. Transferencia del componente a adsorber de la fase fluida externa hacia la fase fluida situada en la
proximidad de la superficie del material adsorbente.

2. Transferencia del componente a adsorber a través de la pelicula fluida hacia la superficie externa del material
adsorbente.

3. Difusidn del componente a adsorber al interior de los poros del material adsorbente debido al efecto del
gradiente de concentracidn. La difusién de la molécula puede realizarse de un sitio de adsorcién hacia otro
(difusidén superficial) o en la fase fluida que se encuentra en el interior del material adsorbente (difusidn
porosa) hasta que esta molécula llega a un sitio de adsorcidn.

4. Adsorcién fisica yfo quimica (fuerzas van der Waals, formacidn de complejos, puentes de hidrégeno).

Se observa que el proceso de adsorcidn comprende tres etapas de transferencia y una etapa
de fijacion sobre el material adsorbente lo que constituye la adsorcion propiamente dicha.
Dado que estas cuatro etapas se efectian en serie, |a rapidez de adsorcién serd determinada
por la etapa mas lenta. Si se considera que la (ltima etapa es mas rapida en comparacién
con las otras tres, su contribucién en ta cinética de adsorcion puede ser despreciable. En los
sistemas de adsorcidn, las condiciones hidrodindmicas son controladas para favorecer un
maximo contacto entre la fase fiuida y la fase sdlida. Debido a esto, la etapa 1 del
mecanismo de adsorcidn es generalmente muy répida y no es considerada como la etapa
limitante de la adsorcién. Por lo tanto, la transferencia de un soluto hacia el material
adsorbente estard determinada por las etapas 2 y 3 de acuerdo con las consideraciones
anteriores. Si éstas no ocurren asi, deberan hacerse otras consideraciones y obtener
coeficientes de transferencia de masa y gradientes de concentracidn apropiados (Smith,
1995).

SENO DELA
SOLUCION .. e @™ ——
ot l@ ~
\ SUPERFICIE DEL
. difusién — =" CARBON
PELIGULA superficial l@ . difusién \ .
LiQuiDA / o e o porosa »
-]

Figura 3.7 Esquema de |a trayectoria de un componente 2 adsorber en un material adsorbente como
el carbdn activado en el fenémeno de adsorcion {Smith, 1995)
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La adsorcién se puede dar en dos formas: Fisisorcion y Quimisorcidn, La primera es la

abreviatura de adsorcion fisica y explica como la molécula se adhiere o desorbe de la

superficie del adsorbente. La quimisorcion indica como el adsorbato forma un enlace

(generalmente covalente) con la superficie adsorbente. Para que ésta sea espontanea, esta
reaccion debe ser exotérmica.

Usualmente, las relaciones al equilibrio en los procescs de adsorcidn se establecen como la
relacion masa del componente adsorbido con respecto al material adsorbente como funcién
de la presion y la temperatura (Smith, 1995).

3.3.2 Descripcion de los equipos convencionales de
adsorcion para el tratamiento de gases

Los pracesos de adsorcion més comunes son los de lecho fijo (McCabe et al, 1991) donde
el adsorbente se coloca en un lecho soportado sobre una matriz o placa perforada. Se suelen
tener dos lechos en paralelos, uno utilizado mientras el otro es regenerado como lo
demuestra la Figura 3.8 con vapor de agua.

: Salida de gases remanentes después de regeneraciin de adsorbente a proceso
Gas contaminado Intercamblador de

calor para
& eliminacidn  de
condensados
Salikla de gases
remanentes  a
Torres de lecho / proceso
adsorbedor en paralelo Tanque +
separador de
condensados

Gas Limpio t—

f 3
< A y Condensados
Vapor de agua

& *

Gas inerte ®

Figura 3.8 Esquema tipico de un sistema de adsorcién para lavado de gases con sistema en paralelo
(McCabe et al, 1991)

El éxito durante el disefio radica en optimar flujos para obtener la mejor eliminacién con la
mener caida de presion y dimensiones de equipo. Pero, para el buen cumplimiento de lo
anterior, se requlere un estudio de sustancias capaces de adsorber a los compuestos de
azufre.

Para que un sélido pueda ser utilizado como material adsorbente en procesos de eliminacion
de SO, de corrientes gaseosas debe contar como minimo con las siguientes caracteristicas
{DeBarr y Lizzio, 1997):

» Alta capacidad de adsorcion

» Pérdida minima de la capacidad de adsorcidén después de que se le ha sometido a
tratamientos de regeneracion

Minimas caidas de presion de! gas a! pasar por el material adsorbente

Bajo costo

v v
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En funcion de las caracteristicas mencionadas, se han realizado numerosos estudios que

proponen diferentes materiales adsorbentes. Dentro de las diferencias que se encontraron

entre ellos estd la capacidad de adsorcién, los métodos actuales de optimacion, los métodos

de regeneracion que pueden ser empleados, los mecanismos de reaccién, su costo y su
disponibilidad.

3.3.3 Fundamentos del proceso de eliminacion de SO, de
gases de combustion utilizando como adsorbente
carbdn activado, procesos secos

El carbén activado es un adsorbente comuinmente utilizado para procesos de eliminacidn de
S0, de corrientes gaseosas, principalmente efluentes gaseosos de plantas generadoras de
electricidad. Existen diferentes tipos de carbdn y su diferencia radica, en primer lugar, en su
origen y, segundo, en el tratamiento que se ha seguido para su activacién.

En forma global, la eliminacidn de SO, de gases combustibles con carbon activado puede
describirse a través de la siguiente reaccién (Lu, 1996):

250,+0,+2H;0+2C-22C-H,50, £c3.26

El cido sulfirico es uno de los productos principales de la reaccidn lo cual le da gran ventaja
a esta propuesta ya que ef H;S0, es un compuesto de valor comercial lo cual significa que
este proceso no tiene desechos que presenten problemas de eliminacion sino que, por el
contrario, el producto es de utilidad.

La reaccidn 3.26 involucra diversas etapas, que en forma resumida se pueden describir como
sigue (dende C representa sitios de carbdn activado) (Buchannan et al, 1996):

C+50;2 C-50, Fe 327
C+'/,0,° €0 £c 328
C+H,0-> C-H,0 £ 329
C-50,+C-0+C-H,0-> C-H,50,+2C £c 330

De este conjunto de ecuaciones se puede afirmar que el SQ,, el O, y el H;O son adsorbidos
sobre la superficie del carbdn formando ios respectivos complejos, de manera tal que su
configuracidn en fa estructura porosa y su cercania permiten la correcta interaccion para la
formacién del complejo de carbono con acido sulfirico .

En 1996 se propuso el siguiente mecanismo de reaccién (Buchannan et al, 1996):

Quimisorcién de O, 0;+2C2>2C-0 £ 331
Adicién de SO;: S0,+C2C-50, £c 332
Oxidacion de SO,: C-S0,+0,+C>C-50,+C-0 Fc 337
Adicién de H,Q: C+H,0=2>C-H,0 £c 334
Formacion de HyS04: €C-505+C-H,0-»C-H,50,+C £ 335

La adsorcion de SQ; y O, ocurre paralelamente sobre los sitios libres de carbén activado. El
0, molecular se disocia para formar un par de complejos C-O. De aqui que se haya afirmado
que el 50, compite esencialmente con el oxigeno por los sitios libres de carbén. El problema
de la reaccién del oxigeno con el carbdn es que el complejo formado es estable y, por lo
tanto, inhibe la captura de SO, (Buchannan et al, 1996).
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El siguiente paso de este proceso es la oxidacion de SO; a $05. Si se consideran todas las
especies existentes en el sistema, hay tres opciones de reaccién (Buchannan et al, 1596):

> El complejo de C-50, reacciona directamente con oxigeno molecular formando al
complejo C-S0; vy, considerando la cercania de un sitio libre de carbono, se formard
también un complejo C-O

» El complejo C-Q reacciona con el complejo C-S0, para formar la especie oxidada C-50; y
dejar fibre un sitio de carbon

» E! bidxido de azufre atin no adsorbido podria también reaccionar con un complejo C-O.

Si bien es cierto que es necesaria la existencia def complejo C-O para la oxidacion del SQ,,
es s6lo un porcentaje muy pequefio el responsable de fa oxidacidn; por lo tanto, a pesar de
que el complejo debe estar presente en el sistema, no es necesario que se encuentren en
altos porcentajes ya que como se dijo con anterioridad, este hecho puede llegar incluso a
inhibir el proceso (Buchannan et al, 1996).

Se han lievado a cabo numerosos estudios para la mejora de procesos con carbdn activado.
En general, la tendencia actual es 1a sustitucion de los carbones comerciales por carbones,
desarrollados a nive! experimental que resultan una alternativa econdmica.

DeBarr y Lizzio {1997) realizaron estudios para evaluar carbones activados de grado
experimental y compararlos con carbones activados comerciales. Este estudio tuvo la
finalidad de proponer un método econdmico para la elaboracion de carbdn activado que, en
un momento dado, pudiera sustituir al carbén activado que se maneja comercialmente,

La preparacion de carbones activados de grado experimental implica varias etapas, antes de
la activacion del material se hace una limpieza fisica y se tritura el carbon, la activacion en si,
estd compuesta de las siguientes etapas (DeBarr y Lizzio, 1997):

1) Partiendo de carbdn bituminoso, éste se somete a una pirdlisis a 900°C durante 5 h
en un reactor de lecho fluidificado. De esta forma se obtiene un carbdn activado
sencillo que no ha sufrido ning(in tratamiento quimico, ya que su activacidn fue
resultado de un tratamiento térmico

2) Este carbdn aungue ya fue activado térmicamente, recibe también un tratamiento
quimico con acido nitrico, que tiene fa finalidad de modificar la estructura de poro v la
quimica de la superficie

3) Una vez que el carbdn fue tratado con HNO; se calienta en una atmdsfera de N; a
temperaturas que varian de 200 a 925°C. Esto se hace con el fin de desorber los
complejos €-O que pudieran haberse formado.

Una vez preparado el carbon activado, se determina su capacidad de adsorcion de SO, v
para ello se utiliza también un equipo de balance termogravimétrico que reporta la ganancia
de peso en 1as muestras de material adsorbente con respecto al tiempo. La prueba consiste
en provocar €l contacto de fa corriente gaseosa o liquida con el material adsorbente. La
corriente de gas utilizada presenta concentraciones tipicas de un gas combustible para peder
simular el proceso real (en el caso de este estudio se manejo una concentracién de SO, de

2500 ppm).
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Debido a que las moléculas de oxigeno también pueden ser adserbidas en la superficie del
carbdn activado y esto podria llegar a inhibir la adsorcion de SO, resulta de interés calcular
la cantidad de oxigeno presente en el sistema y la cantidad de oxigeno que ha sido
adsorbido. Para ello, se utilizd un equipo de espectroscopia de infrarrojo. El &rea superficial
del material adsorbente se determind por los métodos convencionales de BET con nitrdgeno
y bidxido de carbono (DeBarr y Lizzio, 1997). Es conveniente recordar que BET es el
acronimo de los apellidos de Sunaver, Emmett y Tefer, autores de una ecuacidn gue
describe los equilibrios isotérmicos de adsorcion y la cual es utilizada para cuantificar el area
superficial de materiales adsorbentes. La ecuacion de BET es ia siguiente (Ec 3.36):

P Donde, P: Presidn al equilibrio
q Ps Ps: Presidn a la saturacién
P & 3.56 q: Capacidad de equilibrio
qm P P ; i e
1+ (- 1)[—Il ——) gm: Capacidad de saturacion maxima
Ps Ps a: Diferencia del calor de adsorcién

en monocapa con respecto a las
otras capas

La comparacion de los resultados obtenidos de este experimento fueron comparados con el
carbon comercial de fibra FCA (ACF por sus siglas en inglés, Activated Carbon Fiber) y con el
carbén experimental IBC (Illinois Bituminous Coal, IBC por sus siglas en inglés) (Tabla 3.4).

Tabla 3.4 Propiedades Fisicas de diversas Hipos de carbones activados comerciales y experimentales

(DeBarr y Lizzig, 1997)

TIPO DE CARBON EVALUADO BET Volumen de Didmetro de Pérdida por

(m?/g} microporos microporos (A) secado (%)
{mt/g)

ACF-25 1500 0.800 18.0 -

ACF-20 1600 0.674 13.2

ACF-15 1400 0.590 12.6

ACF-10 520 0.223 5.3

ACF-10; oxid 310 0.132 5.3

ACF-10; oxid 400°C 540 0.234 5.0 10.0

ACF-10; oxid 700°C 633 0.270 5.2 . 18.4

1BC*-102; H; O 490 0.224 14,2

1BC-102; H;0 HNO, 500 0.225 15.3

1BC-102; H,0 HNO; 525°C 550 0.225 15.6 28.7

JBC-102; H,0 HNO, 7259C 510 0.237 15.5 36.1

1BC-102; H,0 HNQ, 925°C 570 0.261 15.3 377

*IBC Nombre carbén activado (lllinais Bituminous Coal)
De los resultados de la Tabla 3.4 se puede resaltar que las dreas superficiales que se
desarrollaron en los carbones activados preparados en el laboratoric son considerablemente
menores a la de los carbones activados comerciales. Sin embargo, la estructura porosa que
se desarrolld en los carbones experimentales es comparable con la de los carbones
comerciales. Esto indica que se pueden esperar propiedades similares en la adsorcion de
pequefias moléculas como las del bidxido de azufre aunque la cantidad de adsorbente
requerida sera mayor debido a que la capacidad de adsorcion en los carbones
experimentales es también menor. No obstante, en principio, el costo de éstos Ultimos sera
menor que el de los carbones activados comerciales lo cual puede compensar la menor
capacidad de adsorcidn de los primeros. En la literatura cientifica se ha notado una fuerte
tendencia hacia el aprovechamiento de materiales carbonosos residuales para el tratamiento
de gases contaminados con algunos compuestos quimicos como el SO,. Otro estudio
interesante al respecto es el realizado por Lu {1996), quién estudid la factibilidad de usar
los siguientes materiales para preparar carbones activados para la eliminacién de bidxido de
azufre: Coque, aserrin y lodos bioldgicos de desecho. Las caracteristicas de los materiales
utilizados se presentan en la Tabla 3.5.
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Tablz 3.5 Propiedades fisicas de diversos carbones activados derivados de material de redso (Lu,
1996)

Propiedades Carbén de Aserrin Lodos de desecho de
reiso tratamiento de aguas
residuales
Contenido de aqua 2.29% 15.01% 48.75%
Materia volatil 17.81% 67.44% 26.60%
Contenido de carbono 10.73% 16.91% 5.74%
Cenizas 69.17% 0.73% 18.91%
Tamaiio de poro 100-2000um 500-710pum 120-1500um
Area superficial, BET 7.14m%/q 0.82 m*/q 4.74 m*/g
Densidad de particula 2.26g/cc 1.47g/cc 1.19g/cc

La utilizacién de estos materiales tiene dos objetivos: Disminuir la contaminacién por
desechos sélidos convirtiéndolos en rmaterial aprovechable y, por otra parte, llegar a alcanzar
el reemplazo o la sustitucion parcial de los carbones activados comerciales disefiados para la
eliminacién de SO, y NO,.

La eficiencia de estos materiales una vez activados depende de los procesos de activacion
que les fueron practicados. Para obtener un material adsorbente a partir de desechos
orgénicos se deben llevar una serie de procesos que incluyen la pirdlisis del material y un
tratamiento quimico.

De las variantes en estas dos etapas del proceso depende el area superficial v la estructura
porosa que se logra desarrollar en el material adsorbente. Siempre existird una temperatura
de pirolisis adecuada, un tiempo dptimo de retencién y el compuesto adecuado para ia
activacion quimica del material. De este modo, mediante el uso de desechos sdlidos se
puede llegar a proponer un proceso que simultdneamente logra la eliminacién de SO, y NO,
mediante una adsorcién de SO, y una descomposicion catalitica de NO, (Lu, 1996).

En lo que respecta al tratamiento de SO, éste serd removido en una primera etapa
utilizando el adsorbente derivado de desechos sdlidos. Este adsorbente podra ser regenerado
o bien desechado. Se propone que el gas rico en SO; que se obtiene después de la
regeneracion del adsorbente sea tratado mediante una etapa Claus donde el azufre se
recuperaria en su forma elemental o bien inducir directamente en e adsorbente la
produccion de acido sulfiirico a partir de la siguiente reaccion, la cual se lleva a cabo en un
intervalo de temperaturas de 100-200°C (Lv, 1996):

250,+0,;42H,0+2C > 2C-H,50, Fe 337

El tratamiento de estos materiales carbonosos se inicid con una pirdlisis en un reactor de
lecho fijo en una atmésfera de N; & una temperatura entre 450-900°C. Los materiales
resultantes fueron caracterizados por medio de su area superficial y la estructura de poro
desarrollados. Durante este estudio se establecid que las variables que determinan las
propiedades del material adsorbente son la temperatura de pirdlisis, la velocidad de
calentamiento en el reactor y el tiempo de retencion una vez que se ha alcanzado la
temperatura de pirdlisis {(Lu, 1996).

En la Tabla 3.6 se encuentra un resumen de las propiedades de los materiales activados
fisicamente mediante pirdlisis.
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Tabia 3.6 Condiciones de pirolisis y propiedades obtenidas de fa activacidn fisica de materiales de
desecho (Ly, 1996}

Condiciones de pirdlisis

Material Area Tamaiio Temperatura Tiempo de Velocidad de
superficial, de poro (°C}) retencion  calentamiento
BET promedio (h) {K/min)
(m?/g) (nm)
Carbdn 60.2 8.4 625 4.0 10.0
redtilizado
todos 88.4 58 850 2.0 20.0
residuales
Aserrin 376.4 36 850 2.0 20.0

En la Tabla 3.6 se puede observar que cada material presenta una temperatura dptima de
pirélisis. A mayor temperatura se desarrolla mayor drea superficial, sin embargo, es
importante no llegar a la temperatura maxima donde se puede dar una descomposicion
térmica del material. La rapidez de calentamiento y el tiempo de retencidn también deben
ser determinados con el fin de lograr el mejor desarrollo de drea superficial y de estructura
porosa en el material. El material importante en el desarrollo de la estructura porosa es la
materia volatil ya que es justamente este material el que al ser removido determina la
estructura y el tamafio del poro. De ahi que el aserrin desarrolle mayor drea superficial, por
su alto contenido de materia volatil (Tabla 3.6).

Algunos materiales susceptibles a los tratamientos fisicos {por las altas temperaturas)
deberdn someterse a tratamientos quimicos, tal fue el caso de los lodos de desecho. Con
este material, después del tratamiento quimico se desarrolld un drea superficial de 276 m¥/q,
la cual es mucho mas de lo logrado mediante tratamiento fisico.

El tratamiento quimico consiste en empapar el material con solucion de cloruro de zinc. De la
concentracién de la solucién dependerd la estructura desarrollada. Una vez realizade la
anterior, se somete a pirdlisis en atmdsfera de nitrogeno. Después de llevar a cabo este
tratamiento fue evidente, mediante algunos desarrollos de isotermas, que la estructura de
los microporos se vie favorecida.

Otro de los compuestos utilizados para la activacion quimica de estos solidos es el CO, pero,
en este caso, la activacion se da en el material ya pirolizado. Los resultados abservados para
los materiales probados se encuentran en la Tabla 3.7 {Lu, 1996).

Tabla 3.7 Propiedades obitenidas en carbdn activado quimicamente con CO; despuss de haber sido
sometido a pirolisis Ly, 1996)

Adsorbentes Area superficial, BET S0, (4.5%)
Carbdn de redso 134.4 24.5 mg/g
Lodos residuales 239.3 46.3 ma/q
Aserrin 376.4 178.2 mg/g
Carbén comercial {Ajax) 1200 504.9 mg/g

Se observa claramente que el adsorbente derivado de aserrin desarrolla mayor area
superficial y sobre todo que tiene la mejor adsorcion de SO, comparado con los otros
materiales de desecho probados. El material con menor capacidad de adsorcion resuité ser el
adsorbente proveniente de lodos residuales aunque en estudios posteriores se logrd
establecer como el mejor adsorbente para corrientes contaminadas con H,S.
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3.3.4 Fundamentos del proceso de eliminacion de SO, de
gases de combustion utilizando como adsorbente
carbon activado, procesos hiimedos

El uso de carbdn activado como catalizador es un método efectivo para el control de

emisiones de SO, en plantas generadoras de energia mediante la oxidacién de! SO, en fase

liquida. En este proceso de oxidacién el producto principal es dcido sulfirico que bien puede
ser recuperado para uso industrial (Govindarao y Gopalakrishna, 1995).

El carbén activado ha sido reportado como un importante catalizador para esta reaccién de
oxidacion en fase acuosa. Algunos de los reportes emitidos describen que la especie de SO,
disuelta en agua es oxidada. Sin embargo, en este sistema de oxidacion el pH siempre se
encuentra por debajo de 4 vy es sabido que a dichas condiciones el SO, existe en forma
molecular, SOy(ac) y en forma de idn, HSO, v, después de algunas evaluaciones, se ha
podido establecer que de los elementos presentes en el sistema, la (nica especie reactiva es
el H50;" ¥ el S0O; no sdlo es no reactivo sino que incluso puede llegar a inhibir la accidn
catalizadora del carbdn activado (Mochida et al, 1997).

Se ha comprobade que el porcentaje de SO, adsorbido por e} catalizador es del 99% con
respecte al SO, presente en la corriente de alimentacidén al reactor y se encuentra en
cualquiera de las siguientes formas: SO,(ac), HSOs, SO.* y H,S0,, aunque este dltimo a
muy bajas concentraciones. Diluido en agua, el SO, se encuentra en forma molecular
(S0:(ac)) y en forma de idn (HSOy). Ambos componentes son adsorbidos en los sitios
activos de las particulas de catalizador. El HSO5 se oxida debido al oxigeno presente para
formar el i6n SO4”, el cual posteriormente reaccionara con el H* presente en el sistema para
producir H;50, (Govindarao y Gopalakrishna, 1995).

El mecanismo de reaccidn de oxidacion de SO,, catalizada por la presencia de carbdn
activado, involucra los siguientes pasos elementales (Govindarao y Gopalakrishna,
1995):

SO)(g)CDSOZ(ac) Fc 338
SOz(ac)+H20©H++ HSO_{ Frc 339
SOZ(K]"I’C@C'SOZ(“) Fc 3490
HSO;'+C=C-HSO;y Ec 341
2C-HS05 +20,>H*+50,7+C Fc 342
SO +2H o H504 £c 3493

donde € es un sitio activo del carbén activado, C-S0;(ac) es el SO,(ac) quimisorbido y C-
HSO; es el HNOy™ quimisorbido (Govindarao y Gopalakrishna, 1995).

Las desventajas operativas de esta tecnologia son:

Bajos factores de eficiencia

Altas caidas de presion

Mala distribucidn de los liquidos

Efluentes de baja concentracion de H,50,

La necesidad de alta resistencia mecanica en las particulas de carbén activado.

YVVVY

Se ha evaluado también la influencia de la estructura del paquete de catalizador ya que de la
forma de los grdnulos también dependen algunas variables como lo es la caida de presién en
el reactor y la mala distribucidn de la corriente de gas que entra y, por tanto, la eficiencia de
eliminacion del SO, (Viadea et al, 1997).
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De este estudio se pudo establecer que el carbén activade de nombre Centaur (marca
perteneciente a Carbon Calgon de Pittsburgh} soportado en el material Sulzer CY forma un
catalizador altamente activo que no presenta problemas de altas caidas de presién durante
la adsorcion de SO, y la conversion a H,S0,. E! estudio reporta eficiencias dei 92%. El
material utilizado permite una distribucion de flujos adecuada de tal manera que la superficie
del catalizador es aprovechada en su totalidad permitiendo la adsorcidn de gran parte del
SO, presente en el gas y ademas brindando un alto factor de eficiencia ante la reaccién de
oxidacion del SO; a SO; para la produccion de H,50, (Vladea et al, 1997).

3.3.5 Principales paginas "Internet" sobre tecnologias
utilizando carbdn activado
Las principales paginas de los proveedores de carbén activado para la eliminacién de dxidos

de azufre en corrientes gaseosas se presentan en |a Tabla 3.8 e informacion mas detallada el
Anexo 1.

Tabla 3.8 Principales proveedores de compuestos de carbdn activado

Proveedor Direccion en Internet
Calgon Cargon Corporation hitp://www.calgoncarbon.com/
US Filter http://www.nwearbon.com/
Taiwan Carbon Technology Co, Ltd http://www.taicarbon.com.tw/
CARBOCHEM http://www.carbochem.com/
NORIT http://www.norit.com/

NOCINCO  (CHINA  NORTH  CHEMICAL hitp://www.nocinco.com/
INDUSTRIES CORP )

United Manufacturer International http/ fwww, activatedcarbon.com/9

AIR FILTERS INC http:/fwww.afinc.com/

Scientific Research and Promotion Centre http://www.activatedcarbon.com.hk/
{China) Ltd

3.4 TRATAMIENTO DE ADSORCION EN SECO UTILIZANDO
COMO MATERIAL ADSORBENTE ZEOLITAS

Las zeolitas son materiales formados por cadenas de silicio con cadenas de oxigeno y
algunos metales. Son usadas desde 1974 como adsorbentes de diversos gases, pero
recientemente se le buscan aplicaciones en la eliminacién de ¢xidos de azufre. A principios
de 1970, Union Carbide sintetizd la primera zeolita con cadenas de 10 compuestos
oxigenados capaces de adsorber 6xidos de azufre (Deng y Lin, 1995).

Uno de los grandes problemas que presentaban las zeolitas en su estructura era la presencia
de aluminio. Este metal les restaba capacidad de adsorcidn y estabilidad a altas
temperaturas. Fue en 1988 que se generaron las primeras zeolitas libres de aluminio (Deng
y Lin, 1995).

En la literatura se encontré que las dos zeclitas comercialmente utilizadas principalmente son
la SILICALITE desarrollada en 1988 por Gollakota y Chriswell y la DAY, zeolita desarrollada
por Degussa AG, en 1992. Ambas son libres de aluminio y son estables para tratamientos de
hasta 850°C. El modelo existente para su uso puede describir su comportamiento hasta
temperaturas de 1009C y presentan gran capacidad para adsorber SO; en las condiciones de
humedad y temperatura caracteristica de los efluentes contaminados {Deng y Lin, 1995).
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En la Tabla 3.9 se presentan las caracteristicas fisicas de estas dos zeolitas activadas con

distintas condiciones. De esta tahla se observa que. la estructura porosa de las zeolitas es de!

tipo microporoso pues el tamafio de poros es inferior a 20 A. El volumen poroso y el rea

superficial masica son comparables a los de un carbon activado convencional, los cuales
oscilan entre 0.1 - 0.8 cm’/g y 400 a 1500 m?/g, respectivamente {Deng y Lin, 1995).

Tabla 3.9 Propledades fisicas oe dos tipos de reolitas {Deng y Lin, 1995)

Tipo de zeolita Tamaiio de poro Volumen microporo BET
(R) (cm*/g) (m?/q)

SILICALTTE 4.6 0.154 417.8
SILICALITE tratado 4.7 0.160 432.8
550°C
SILICALTTE tratado 4.7 0.180 483.5
8500C
DAY 6.6 0.351 712.7
DAY tratado 850°C 6.6 0.390 972.3

En la Tabla 3.9 se presentan también las constantes de los modelos de Langmuir y de
Freundlich, respectivamente, para la adsorcién de SO, sobre las dos zeolitas, a distintas
temperaturas.

De la teoria de adsorci6n se tienen la
Ecuacion de Langmuir:

o= qmbP £cl94

1+bP

y la ecuacion de Freundlich:
qe = K¢ p ¥/*F Ec 345

Tabia 3.10 Resultados de /2 ecuacion de Langmuir af evaluar /a capacidad de adsordon en dos tipos
de reolitas (Deng y Lin, 1995) '

Temperatura DAY Zeolita SILICALITE

oC qe b qe b
mmol/g kPa™ mmol/g kpa®

25 0.293 0.7 2.762 0.367

50 0.173 0.717 1.607 0.351

100 0.123 0.526 0.550 0.332

Donde qe es la cantidad de S0, en mmol adsorbida por gramo de zeolita y b es una
constante de la ecuacién de Langmuir.

Tabia 3.11 Resultados de /3 ecvacion de Freundlich al evaluarlz capacidad de adsorcion en dos
tipos de reolitas (Deng y Lin, 1995)

Temperatura DAY Zeolita SILICALITE
oC nf Kz nf
mmol/gkPa"™ mmol/gkPa""
25 1.70 0.115 1.52 0.693
50 1.66 0.066 1.44 0.39
100 1.66 0.04 1.44 0.128

Donde nF y KF son constantes de la ecuacion de Freundlich.
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De la Tabfa 3.11, se puede correborar la tendencia a una disminucién de la capacidad de
adsorcién con el aumento de la temperatura. En efecto, dado que la adsorcién es un proceso
exotérmico, un descenso de la temperatura favorece una mayor adsorcion. Sin embargo, en
el caso de las corrientes gaseosas, sobre todo las provenientes de procesos de combustion,
€stas presentan temperaturas muy superiores a la temperatura ambiente lo cual es un factor
limitante para el uso de un proceso de adsorcion para la eliminacion de SO;.No se han
encontrado informes del uso de las zeclitas a nivel industrial para la eliminacién de S0,. Esta
tecnologia todavia se encuentra en etapa experimental.

34.1 Principales paginas "Internet" sobre tecnologias
utilizando zeolitas

Las principales paginas de los proveedares de zeolitas para la eliminacién de dxidos de
azufre en corrientes gaseosas se presentan en la Tabla 3.12:

Tabla 3.12 Principales proveedores de compuestos de reolitas

Proveedor Direccién en Internet

UNIVERSAL CHEMICALS http://www.business.u-net.com/~universal/
ZEOLYST INTERNATIONAL _ http://www.zeolyst.com/

3.5 TRATAMIENTO DE ADSORCION EN SECO UTILIZANDO
COMO MATERIAL ADSORBENTE OXIDO DE COBRE
SOPORTADO EN ALUMINA

Dentro de los materiales adsorbentes comdnmente utilizados para este fin estd el dxido
cuprico (CuQ) soportado en dxidos metdlicos porosos, el uso de estos materiales
adsorbentes ha dado como resultado una efectiva forma de eliminacion de SO; de gases
combustibles ya que ademds de llevarse a cabo una efectiva captura del dxido mediante una
sulfatacién del solido, éste también puede ser regenerado para su reutilizacién. Dentro de los
oxidos metalicos porosos utilizados como soporte es practica comdin el uso de alimina, ALO;
ya que se ha podido observar que la eliminacion del SO, con el uso de alimina alcanza un
maximo puesto que ésta también participa en la formacion de especies sulfatadas. En la
actualidad, el procesa comercial de adsorcién de SO, con CuQ/y-ALO; es el denominado
“Proceso de desulfuracion de gas combustible, Shell”, es un proceso de tratamiento en seco
que opera con dos reactores en operacion continua, el primero se utiliza para la captura de
SO, v en el segundo es donde se lleva a cabo la regeneracién del material adsorbente a
temperaturas aproximadas de 400°C (Centi y Perathoner, 1997).

Las reacciones que describen este proceso de eliminacion de SO, son (Sang y Sang,
1997):

2Cu0+250,+0,> 2CusSO, Ec3.96
CUO’SOz+A|203—> Cu+Al;05-505 Ec 347
2Cu+0;7> 2Qu0 £ 3498
CuS0,~>Cu0+50, Fc 49
AlLO3+503- Al:(SO4 )4 Ec 350
2505~ 250,10, Fc 357
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El material adsorbente formado a partir de CuQ soportado en alumina (y-Al;O;) estd

considerado como un catalizador-adsorbente con diversas ventajas en el proceso de
tratamiento de gases combustibles:

En presencia de la concentracion tipica de oxigeno en gas combustible y a temperaturas
cercanas a los 300°C el material cataliza la oxidacidn de bidxido de azufre a tridxido de
azufre. Este (ltimo compuesto inmediatamente reacciona con el sdlido para formar especies
sulfatadas en la superficie del material sin saturar de sulfatos el medio poroso siempre y
cuando la temperatura del proceso no exceda los 450°C (Sang y Sang, 1997).

Puede ser facilmente regenerado utilizando como materiales reductores CHy, C3Hs, CO, H,.

Se puede producir con bajo costo en cantidades industriales. El principio de esta tecnologia
de tratamiento en seco de SO, y NO, con solidos regenerables es el uso de un catalizador
adsorbente capaz de capturar SO, y catalizar la reduccidn de NO a N, a temperaturas
cercanas a las de los gases combustibles después del primer economizador en el proceso de
combustién (alrededor de los 350°C). El SO, capturado se libera en otra etapa del proceso
como una cotriente concentrada de SQ, que se dirige a un tratamiento complementario de
recuperacion de acido sulfirico o de recuperacion de azufre elemental, tema de otro capitulo
{Centi y Perathoner, 1997).

Para la ocurrencia de este tratamiento simultaneo de dxidos, sélo son necesarios el material
catalizador-adsorbente (para la captura y eliminacidn de S0,) y la presendia de amoniaco
{para |a reduccidn del NO) y oxigeno en el medio de reaccién. Con la existencia de estos
compuestos y bajo condiciones adecuadas de reaccion, el proceso muestra estabilidad de
reaccién en la oxidacion del SO; y en la reduccidn de NO asegurando que el catalizador
adsorbente conservara sus propiedades de textura y resistencia a lo largo de sus ciclos de
reaccidn-regeneracion (Sang y Sang, 1997).

Centrando el tema a la captura y eliminacidn de SO, analisis de reactividad e infrarrojo han
revelado gue el mecanismo de eliminacion de estos dos contaminantes mediante el uso de
CuO soportado en y-Al,O; no se describe’ en forma simple ya que se trata de un mecanismo
combinado catalitico-no catalitico. Para dar una idea general de dicho mecanismo éste se
puede resumir en los siguientes pasos principates (Sang y Sang, 1997).

Cuimisoraion def S0; debida a/ oxigeno latente presente en e catalizador-adsorbente. Una
vez quimisorbido el SO, se oxida cataliticamente sobre los sitios de cobre en el catalizador
formando especies quimisorbidas de SO;. El S0; formado y quimisorbido en el catalizador
reacciona con el O, cercano (contenido en el gas combustible a tratar) para la formacion de
especies sulfatadas, tanto con el cobre como con el alGmina del soporte. Las especies
sulfatadas migran hacia la superficie desde los sitios de cobre y alimina del catalizador
donde resultan ser termodindmicamente mas estables. Los sitios de CuQ que fueron
reducidos en la formacion de especies sulfatadas se oxidan por el oxigeno del gas {Sang y
Sang, 1997).

Sabiendo que las especies sulfatadas se depositan en la superficie del catalizador-adsorbente
se puede deducir que el paso que controla la velocidad de reaccion es la migracién de los
sulfatos a la superficie pues cuando se llega a altos grados de sulfatacidn hay una alteracién
del medio poroso que provoca que se inhiba la reaccion Ante lo anterior, este proceso tiene
como desventaja la descripcidn cinética de los mecanismos de reaccion ya gue un maodelo
cinético basado en las dos reacciones paralelas del CuO y el AlLOs con SO; no describiria
adecuadamente el proceso. Entonces, se hace necesarioc un modelo cinético derivado del
mecanismo formal descrito anteriormente (Sang y Sang, 1997).

60



PROCESOS DE ELIMINACION DE OXIDOS DE AZUFRE EN EFLUENTES DE

PROCESOS DE COMBUSTION

Incluso, se sabe que una reaccién intrinseca cercanamente equivalente a la rapidez de

difusidn de SO, y al cambio de rapidez de captura det SO, como una funcion de! grado de

sulfatacion de la superficie catalizador-adsorbente no puede ser descrita por modelos

clasicos de modelos cinéticos cataliticos no cataliticos ya que, ademas, debe considerarse la
geometria, tamafio y porosidad de los grénulos de solido (Sang y Sang, 1997).

La reduccidn de NO a N; no resulta ser un problema para la descripcion del mecanismo
general de este proceso de tratamiento ya que, como se menciond anteriormente, la
efectividad de esta reaccion depende de la presencia de NH; y esto la hace
significativamente mas rapida que la captura del SO,. Por lo tanto, no es una limitante del
proceso, ademds de que no se ve afectada por la sulfatacidn progresiva de los granulos de
catalizador adsorbente (Centi y Perathoner, 1997).

En realidad, las propiedades fisicas del sdlido y el tiempo de contacto gas-sélido estan
determinadas por la cinética de reaccion de SO, a especie sulfatada (Centi y Perathoner,
1997).

Ante este complejo mecanismo, fas variables que limitan el proceso de tratamiento del gas y
que deben ser incluidas en el desarrollo cinético son los pardmetros intrinsecos en 12 cinética
quimica de la reaccién y los fendmenos de transporte intraparticulares involucrados (Centi y
Perathoner, 1997).

Los parametros intrinsecos son la temperatura a la cual se lleva a cabo el proceso, la
concentracion de SO2 en la corriente a tratar y la cantidad de Cobre que ha sido depositada
en el material catalizador adsorbente (Centi y Perathoner, 1997).

Los fendmenos de transporte estdn directamente relacionados con la topologia del medio
poroso del catalizador adsorbente, con su textura, tamaiio y forma ya-que en-gran medida
de esto depende la efectividad de eliminacion del SO, (Centi y Perathoner, 1997).

En el capitulo siguiente se presentan las tecnologias existentes para el tratamiento de las
corrientes gaseosas que contienen dxidos de azufre y a sus precursores como los son HS v
COS principalmente. Estos compuestos se encuentran en productos petroquimicos
principalmente en el gas combustible, .
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CAPITULO 4 PROCESOS DE ELIMINACION DE
OXIDOS DE AZUFRE Y SUS
PRECURSORES EN  EFLUENTES
GASEOSOS PROVENIENTES DE
PROCESOS PETROQUIMICOS E
INDUSTRIALES

Como se estudid en la Seccion 2.3 del capitulo 2, el proceso Claus es el mas importante para
la eliminacién del H;S contenido en efluentes gaseosos de unidades petroquimicas e
industriales. El tratamiento estd basado en la conversion del H,S a azufre elemental. Sin
embargo, dadas las limitaciones de equilibrio, apenas entre un 95 y un 98% del azufre
alimentado puede ser recuperado por una unidad convencional de este tipo. Ademas de que
es inevitable la formacion de SO, ya que éste es un reactivo importante en una de las etapas
del proceso y, considerando las bajas eficiencias, stempre habra SO, sin reaccionar, que al
final del proceso, es liberado a la atmdsfera. Dado el ciclo de reacciones que ocurren en el
horno v los reactores del proceso (Figura 2.2) se da, ademds, la farmacion de compuestos
de azufre también indeseables para la atmdsfera que deben ser tratados, como COS, CS,,
CO;.

Bajo la presion de las regulaciones ambientales cada vez més estrictas se ha hecho
necesaric el desarrollo de tecnologias para incrementar la recuperacidn de azufre de
corrientes gaseosas ricas en H,S. Se han desarrolladoe diferentes métodos de tratamiento de
gases de cola de unidades Claus a partir de las cuales se logra incrementar la eliminacién de
azufre de estos gases y con ello incrementar la produccion de azufre elemental con valor
comercial.

Previo al desarrollo de estos tratamientos complementarios era necesario el disefio de
plantas Claus multi-etapas con el fin de lograr altas recuperaciones de azufre, Como Claus
muiti-etapas se entienden aqueilas plantas que ademas de la etapa térmica requieren dos y
hasta tres etapas cataliticas para lograr recuperaciones apenas del 99%. Con la invencidn de
estos procesos se ha remediado la necesidad de plantas Claus grandes y de altos costos de
operacién ya que encadenando una planta Claus con sdlo una etapa térmica y una etapa
catalitica a un proceso complementario se pueden lograr recuperaciones por arriba del 99%.

Una clasificacidn para los tratamientos complementarios de eliminacion de H,S podria darse
como sigue (Heisel et al, 1997):

a) Procesos abajo del punto de rocio o APR (SDP por sus siglas en inglés SubDewPoint
Methods)

Los procesos abajo del punto de rocic o APR son aquellos en los que, a partir de una
corriente rica en H,S, se produce azufre elemental mediante {a conocida reaccidn de Claus:

2H;5+50,2%/:S,+2H,0 Fe4l
La reaccion Claus térmicamente debe ser conducida a temperaturas en el intervalo de 800-

1400°C o bien puede ser conducida cataliticamente y, con ello, reducir las temperaturas de
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reaccién a 120-450°C. En este dltimo caso, generalmente se utiliza la y-alimina, la bauxita o
el Al;03 como catalizador (Heisel et al, 1997).

Los procesos denominados APR, como su nombre lo indica, se basan en la reaccion Claus
conducida a temperaturas por debajo del punto de fusidn (racio) del azufre (230-250°C).

Los gases ingresan a los lechos cataliticos, generalmente con una relacién de H,S5/50; de
2:1, forman azufre elemental en fase gaseosa de acuerdo con [a reaccidn 4.1y luego éste se
separa por condensacion (Heisel et al, 1997).

Con estos métodos, la recuperacién de azufre puede ser hasta de 99.6%. Sin embargo, una
desventaja del proceso es que la variacidn de la concentracidn de azufre y del flujo de
alimentacién pueden afectar la eficiencia del mismo. En la practica, ante estos cambios de
composicion y flujo, una unidad APR (SDP) alcanza recuperaciones de azufre hasta del 99%,
(Heisel et al, 1997).

b) Métodos de recirculacién o regeneracion

Los procesos de recirculacién o regeneracion son utilizados para el tratamiento de efluentes
gaseosos cuyo contenido de SO, H;S y otros compuestos de azufre es importante y por ello
no pueden ser emitidos a la atmdsfera sin un tratamiento previo perg, a su vez, las
concentraciones de dichos compuestos son tales que no garantizaran altas efidencias en
procesos de tratamiento como el de Claus. En estos casos es necesario producir corrientes
gaseosas ricas en dichos compuestos para que éstas puedan ser tratadas con éxito en
procesos convencionales de tratamiento y, por otro lado, producir corrientes de gas
purificado que podran ser emitidas a la atmosfera cumpliendo con las regulaciones
ambientales.

Una de las ventajas de estos procesos es que los niveles de recuperacidn son altos y
uniformes -(> 99.5%), aungue son procesos de alto costo por fa necesidad de incluir el
lavado de gas en las columnas de absorcion y etapas de regeneracién del disclvente utilizado
en el lavado del gas (Heisel et al, 1997).

¢) Métodos de oxidacion directa

Una planta Claus comin (con una etapa térmica y una catalitica) puede eliminar un 95% en
peso del azufre presente en la corriente de alimentacién. Cuando una unidad Claus es
complementada con un proceso de tratamiento de oxidacién directa de dichos gases de cola
el porcentaje de eliminacion en peso puede incrementarse hasta 99.5% (Heisel et al,
1997).

Estos métados son intermedios entre los APR (SDP) v los de recirculacion, en cuanto a los
requerimientos de costos y los niveles de recuperacion de azufre. La caracteristica principal
de estos procesos es el uso de reactores de oxidacién directa de H,S a azufre elemental.

2H;S + 0y - 2/x5,+2H,0+Calor Ec 4.2

Ademés, pueden incluir etapas de condensacion de azufre. Las recuperaciones de azufre por
medio de estos procesos van de 99 a 99.5% (Heisel et al, 1997).
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4.1 PROCESOS APR (SDP, POR SUS SIGLAS EN INGLES)

Con todos los procesos APR se produce azufre elemental a partir de H,S y SO, contenidos en
corrientes gasepsas, basado en la conocida reaccion de Claus (Ec 4.1). La reaccién Claus es
reversible y exotérmica. A pesar de ello, el grado de conversion al equilibrio de los gases
iniciales a azufre elemental aumenta a bajas temperaturas. Sin embargo, al bajar Ia
temperatura de reaccion se promueve también la condensacion del azufre y ello puede tener
implicaciones para la desactivacidn del catalizador y, por tanto, disminuir fa eficlencia del
proceso.,

Por otro iado, al operar a temperaturas por arriba del punto de rocio {arriba de 250°C) el
grado de conversién no es alto y es necesario operar con mas de una zcna catalitica de
reaccion (al menos 2), asi como el uso de altas cantidades de material catalizador, de
sistemas de enfriamiento para la condensacién del azufre formado y de sistemas de
calentamiento inter-etapas para mantener a los gases en la temperatura de reaccidn.

El proceso incurre entonces en altos costos de operacidn, aunada a la necesidad de altas
resistencias hidraulicas en los equipos y alto consumo de energia entre cada etapa de
reaccion. La eficiencia de estos procesos no es muy alta y auln utilizando dos lechos de
reaccién el grado de conversién no excede 97%.

Ahora bien, cuando el proceso para la produccion de azufre es conducido a temperaturas por
debajo del punto de fusién del azufre, es posible alcanzar altos grados de conversion (hasta
del 99.5%}) incluso con un sdlo lecho catalitico, pero es necesario regenerar continuamente
el catalizador por evaporacién de azufre y ello implica también altos costos de energia.

En el proceso APR la produccion de azufre elemental se lleva a cabo en dos lechos cataliticos
que operan en serie. En el primero ingresan los gases a temperaturas por debajo del punto
de rocio del azufre luego abandonan el lecho catalitico y son calentados para ingresar al
segundo lecho catalitico ahora a una temperatura por arriba del punto de rocio del azufre
para que, conforme ocurre fa reaccion, el azufre formado sea evaporado. Ei proceso se
- suspende cuando el primer lecho catalitico ha sido saturado por el azufre condensado ya que
en este reactor no hay evaporacion del azufre formado, entonces el proceso se revierte y asi
sucesivamente. La desventaja de este proceso es que la conversion de H,S a azufre
elemental decrece cuando la concentracion de H,S en el gas de alimentacion supera €l 2% y
también cuando el porcentaje de humedad en la alimentacidn es alto (Matros et al, 1990).

Se ha sugeride una modificacion a este proceso APR para incrementar la recuperacion de
azufre, La modificacion consiste en eliminar uno de los lechos cataliticos. En este (nico lecho
el gas ingresa a bajas temperaturas (por debajo del punto de rocio del azufre) estableciendo
un perfil de temperaturas a lo largo del leche en el que al centro queda una zona de
reaccién que opera entre 250 y 300°C y en las orillas del lecho la temperatura se encuentra
por debajo de los 250°C. Las orillas del reactor permanecen inactivas cataliticamente pues el
azufre se estd depositando sobre el catalizador. Al centro del reactor, la reaccion se estd
llevando a cabo por arriba del punto de rocio del azufre y no existe condensacion de azufre.
Esta alternativa de tratamiento presenta las siguientes ventajas:

¢ Alto grado de conversién en un solo lecho catalitico debido a la temperatura
relativamente baja que se maneja en la zona de reaccion (hasta 99%).

e Hay una evaporacion continua del azufre condensado gracias at calor de la reaccién
quimica permitiendo un proceso continuo que no requiere parar para regenerar el
catalizador.

s Los gases se alimentan al lecho catalitico sin la necesidad de precalentamiento,
disminuyendo los costos por consumo de energia.
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La eficiencia de este procese puede disminuir (90-92%) por altos porcentajes de humedad

en el gas de alimentacién (mayores al 20% en peso) y por altas concentraciones de

compuestos de azufre (mayores al 10% en volumen) esto debido a que la reaccion alcanza
el equilibrio rapidamente.

La eficiencia también puede verse afectada por una distribucion de temperatura no uniforme
a lo largo del lecho catalitico o bien por la desactivacién del catalizador en la zona de
reaccion por la formacion de sulfatos a causa de oxigeno presente en el gas de alimentacién
(Matros et al, 1990).

Ante tales situaciones se considera como una mejor alternativa de tratamiento al PARP ei
proceso Su/ffreen® patentado en 1990 por Lurgi Bamag GmbH y EEP (antigua URSS).

4.1.1 Descripcion del proceso Su/freen (Matros et al, 1990)

El proceso Sulfreen ha sido propuesto principalmente para el tratamiento de gases de la
industria petroquimica y el objetivo es producir azufre elemental a partir de gases
industriales que contienen H,S y SO, en un lecho catalitico dividido en al menos dos
secciones de reaccion entre las cuales hay una zona de enfriamiento y condensacidn de
azufre formado; periddicamente la direccién del flujo es revertida.

El proceso Suifreentolera ta presencia de COS y CO; en el gas de alimentacidn asi como de
oxigeno en bajas concentraciones. El catalizador utilizado es también y-alimina y bauxita.

A lo largo del reactor la temperatura se maneja entre 120 vy 400°C cuidando que esta (ltima
no se exceda para evitar la degradacidn térmica del material catalizador y tampoco que se
den temperaturas menores de las especificadas para evitar la solidificacion del azufre
elemental formado. Ademas se debe respetar que en la primera zona de reaccion se opere
por debajo del punto de rocio del azufre, esto es, entre 120 y 160°C,

Entre cada zona de lechos cataliticos es importante fa condensacion del azufre elemental
-formado para asegurar el buen funcionamiento del catalizador y evitar que la reaccidn
alcance el equilibrio. En un proceso normal como el que se describe, el momento Gptimo
para revertir el flujo es cuando fa diferencia de temperaturas entre la entrada y salida de fa
zona de lecho catalitico se encuentra entre 50 y 150°C.

Con este proceso, considerando altas concentraciones en el gas de alimentacion (10%H.S y
5% de S0,) se alcanzan conversiones hasta del 98.8%. O bien, en gases con alto contenido
de humedad, 20% de H,0 y 5% de H,S y 2.5% de SO, la conversiones pueden alcanzar el
98.6%.

Si se desean conversiones mayores (99-99.6%) es necesario dividir el lecho catalitico en tres
secciones. En la primera, los gases se alimentan entre 300 y 400°C, mientras que en la
segunda y tercera el reactor opera de 120 a 160°C y se dan reversiones de flujo
automaéticas.

En la Figura 4.1 se muestra el diagrama de flujo del proceso Sulfreen. Los gases ricos en
azufre que salen de las unidades Claus pasan a dos reactores en serie (1) y {2), donde el
50, y H,S son convertidos a azufre elemental, el cual es adsorbido por el catalizador. El
catalizador impregnado de azufre es regenerado usando los gases calientes de la planta
Claus, los cuales desorben el azufre del catalizader que, posteriormente, es recuperado
mediante etapas de condensacion y separacion.
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Es muy importante recalcar la importancia de revertir los flujos para que el catalizador
trabaje a una alto grado de conversion y éste no se merme por la capa de azufre
condensado que se forma sobre el mismo. El catalizador, una vez regenerado, es regresado
a los reactores. Los gases limpios liberados de la zona de reaccidn son sometidos a
incineracidn antes de ser emitidos a la atmadsfera como se observa en la Figura 4.1. El azufre
condensado de los reactores 1 y 2 pasa a un intercambiador para terminar de precipitar
todo el azufre el cual es recuperado totalmente en un recolector de polvos (4).

Cotriente de gas limpio a incinerador Gas purificade a
y » la atmdsfera
Y »
A
i
y (3 e 3
de
catalizacior
( Reactor 1 < Reactor 2 )
Gases de ) \
unidades Claus + *
con compuestos ¥ feufteconcensado ¥
de azufre
. _— N L 5
(as natural
Aire j:\ =Ei_ Incinerador
BFW
L g :
3 Gas 4 Gas sin particulas de $ liquido

Azufre elemental liquido

Figura 4.1 Diagrama del proceso Sulfreen, (1998)
Simbologia de la Figura 4.1

1y2 Reactores de lecho catalitico en serie
3 Condensador de azufre
BFW -VBP Linea de vapor de servido
4 Recolector de polvas
5 Recuperador de calor del incinerador

Otro de los procesos considerado dentro de los conocidos como APR es el proceso patentado
por Union Carbide Co. Comercialmente el proceso es conocido como Sefectox (Selectox,
1996).

4.1.2 Descripcion del proceso Se/ectox (Selectox, 1996)

El proceso Sefectox recupera azufre de valor comercial de gases acidos con
concentraciones de H,S < 30% volumen. En 1996 existian 50 unidades operando en el
mundo.

El proceso Selectox utiliza como catalizador un material desarrollado por la misma empresa a
la cual pertenece la licencia del proceso y es conocido como catalizador Selectox. El proceso
estd pensado para la recuperacion de azufre en su forma elemental de corrientes con
concentraciones bajas de H,S (las concentraciones tipicas de alimentacidn del gas son 5 a
25% en mol de H,S).

La aplicacion principal de dicho proceso es la recuperacidn de azufre en forma elemental a
partir de corrientes gaseosas contaminadas con H,5.
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El proceso Selectox funciona de manera semejante a una unidad Claus, (Figura 4.2). El
proceso ahora descrito utiliza al menos tres lechos cataliticos (1), (2) y (3) en lugar del
quemador y reactor usado en las unidades Claus. En la primera etapa de reaccién el H;S es
oxidado cataliticamente a SO, gracias a la actividad catalitica de! catalizador Selectox y sin la
necesidad de flama, El catalizador Selectox ademads es un buen promotor de la reaccion de
Claus, misma que se da en las dos siguientes etapas de reaccidn, llegando entonces a la
formacion de azufre elemental que, ademas, es de grado comercial. En el primer reactor se
recupera cerca del 80% del azufre. En los reactores cataliticos posteriores (2) y (3), los
remanentes de H;S y SO; son eliminados recuperando azufre liquido y de esta manera se
alcanza un rendimiento global del 90 al 97%. La condensacion de azufre se da en cada
etapa de reaccion {6, 8, y 10). Cada reactor cuenta con su respectivo sistema de
recuperacion de calor (identificados como I1 a I7).

(11} 7} {9)
Alre
i l

4

(1) 2) (3)

80% de 90-97% de 90-97% de

recuperacién recuperaclén recuperacién

{10)
(5) Gas libre de
compuestos de
Gas addo de (6) (8) azuf;gf ala
alimentacién Azufre liquiso . atmosfera
Azufre liquido Azufre liquido

Condensacién y separacién

&)

Figura 4.2 Diagrama del proceso Selectox (1996)
Simbologia de la Figura 4.2

(1), (2), (3) Reactores de lecho catalitico
{4), (5) Calentadores previos al inido de [a reaccidn
{11) Mezdador
{6), (8), (10) Condensadores de azufre elemental
MNvy(9) Calentadores previo a cada etapa de reactign (sdlo reactores (2) v (3))

Es paosible dar tratamiento a corrientes con mayor concentracion de H,S (hasta 60% en mof),
sin embargo, la eficiencia de eliminacién no podrd ser garantizada (Goar, Allison y
Associates Inc., 2001).

4.2 PROCESOS DE RECIRCULACION

Los procesos conocidos como procesos de recirculacion o de regeneracion se encargan de
producir corrientes gaseosas ricas en SO; o H,S para que éstas sean recirculadas a sistemas
de recuperacion de azufre como el proceso Claus.

La eliminacion de los compuestos de azufre mediante los procesos que han sido incluidos en
esta dasificacion estd basada en el fendmeno de absorcién, Estd comprobado que
numerosos procesos actuales de tratamiento generan grandes cantidades de desechos
solidos como en el caso de tratamiento de lavado con carbonato de calcio. Ante esta
situacidn surgen nuevas propuestas para la eliminacion del SO, coma los procesos de
ahsorcion, que constituyen una opcion viable de tratamiento (Treybal, 1995).
Considerando que el principio fundamental del fenémeno de absorcidn es la interaccion entre
el liquido y el gas, se establece que la eficiencia dependera en gran medida de la correcta
seleccion de disolvente.

67



PROCESOS DE ELIMINACION DE OXIDOS DE AZUFRE Y SUS PRECURSORES EN
EFLUENTES GASEOSOS

4.2.1 Preseleccion del absorbente (Van Dam et al, 1997)

Actualmente, la seleccion del disolvente para la absorcion ha evolucionado gracias a que han
quedado establecidos ciertos pardmetros de seleccidn. Para una correcta seleccién de un
absorbente se deben considerar las siguientes propiedades:

> Solubilidad def gas. Con el fin de aumentar la rapidez de la absorcién y disminuir la
cantidad requerida de disolvente, la solubilidad del gas debe ser elevada. En generai, los
absorbentes de naturaleza quimica similar a la del soluto que se va a absorber,
proporcionan una buena solubilidad. Con frecuencia, la reaccidn quimica del agente
absorbente con el soluto produce una solubilidad elevada del gas pero, si se quiere
recuperar e} material absorbente para volverlo a utilizar, la reaccion debe ser reversible.
Por ejemplo, el sulfuro de hidrogeno puede eliminarse de mezclas gaseosas utilizando
saluciones de etanol amina, puesto que el sulfuro se absorbe facilmente a temperaturas
bajas y se desorbe a temperaturas elevadas. La sosa caustica absorbe perfectamente al
sulfuro de hidrégeno, pero no lo elimina durante una operacién de desorcion,

»  Volatiidad, El agente absorbente debe tener una presidn alta de vapor, puesto que el
gas salilente en una operacidn de absorcién generalmente estd saturado y, en
consecuencia, puede perderse una gran cantidad del agente absorbente. 5i es necesario,
puede utilizarse un liquido menos volatil para recuperar la parte evaporada del primer
absorbente. El sulfuro de hidrédgeno se puede obtener en una solucién acuosa de
fenolato de sodio; el gas desuifurado se lava posteriormente con agua para recuperar el
fenol evaporado.

» Corrosion. Los materiales de construccion que se necesitan para el equipo no deben ser

raros o costosos,

Costo. El absorbente debe ser barato, de forma que las pérdidas no sean costosas, y

debe obtenerse facilmente.

» Viscosidad, Se prefiere la viscosidad baja debido a que se favorece la rapidez de
absarcion y se tienen mejores caracteristicas en |a inundacién de las torres de absorcion,
bajas caidas de presion en el bombeo y buenas caracteristicas de transferencia de calor.

> Misceldneos. Sies posible, el agente absorbente no debe ser tdxico, ni inflamable, debe
ser estable quimicamente y tener un punte bajo de congelacién.

A\t

Una vez que se ha preseleccionado un absorbente en funcién de los pardmetros propuestos,
para lograr buenos resultados en un proceso de este tipo se debe elaborar un estudio
completo para llegar a establecer cual serd el mejor absorbente a utilizar. Con este fin, se
propone gue el estudio considere las siguientes etapas:

Preseleccion de los posibles absorbentes
Estudio de la interaccién absorbente-S0,
Estudio de [a solubilidad del SO,

Estudio de |a cinética de absorcidn

Estudios sobre la regeneracion del disolvente

e & & @ B

Como primer paso se propone que se realice una preseleccion del absorbente fundamentada
en los criterios ya mencionados, ademas de evaluar la capacidad de absorcidn del
absorbente, |a alta selectividad con respecto a la absorcién de los dxidos de nitrégeno y el
didxido de carbono v la facilidad para regenerarlo.
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Una vez hecha la preseleccién, para realizar un analisis mas detallado de la funcionalidad de
los posibles absorbentes se propone iniciar con el estudio que lleve a encontrar pardmetros
que correlacionen matematicamente la solubilidad del gas en el absorbente; con estos
parametros puede establecerse una clasificacién de absorbentes en funcién de su capacidad
de absorcion. Paralelo a lo anterior, se proponen también estudios de solubilidad de otros
componentes del gas en el mismo absorbente para establecer asi la selectividad del mismo
ante la eliminacién de 50, como seria el caso del estudio alterno de la solubilidad de CO,,
principal componente de los gases de desecho.

Resulta de gran importancia también encontrar la forma de describir las interacciones
absorbente~50, con el fin de anticipar la reversibilidad del proceso considerando ia etapa de
regeneracién del absorbente. Van Dam et al. (1997) proponen estudios por infrarrojo,
espectrofatometria ultravioleta/visible y resonancia magnética nuclear. Una vez analizadas
las caracteristicas anteriores, se deberd hacer un andlisis de la volatilidad de cada disclvente
candidato asi como su toxicidad.

Es asi como quedan seleccionados los disclventes que se utilizaran en los diferentes
procesos complementarios vy la clave de estos proceso es la eleccion adecuada de disclvente
y que éste sea regenerable para poder ser reutilizado. Las ventajas de estos procesos ante
los denominados APR y de oxidacién directa es que no hay reaccidn quimica y esto
disminuyen |os riesgos de operacidn.

Dentro de esta clasificacion de procesos basados en el fendmeno de absorcion, se ha
encontrado que existen procesos para el tratamiento inmediato de SO, que puede provenir
de unidades Claus o Unidades Recuperadoras de Azufre {URA). En ellos, la corriente
producto se enriquece en bidxido de azufre v se recircula a la primera unidad de tratamiento
para cantinuar con la recuperacién de azufre en forma elemental.

Cuando se trata de purificar gases produciendo corrientes gaseosas ricas en SO; el ejemplo
tipo a describir es el proceso Clinfox; patentado por Monsanto Company (EEUUA} en
1998.

4.2.2 Descripcion del proceso Clinntox (Burmaster y McAlister,
1998)

Este praceso fue propuesto para la recuperacion de azufre de corrientes gaseosas de bajo
contenido de SO, (0.1-5% volumen). Es un proceso de absorcidn/desorcion que utiliza como
absorbente selectivo un disolvente liquido compuesto de diésteres orgénicos de fésforo.
Como producto se obtiene una corriente de gas purificado y otra de gas rico en SC,.

Las corrientes de gas a tratar son aquellas provenientes de la combustidn de combustibles
liquides ricos en azufre, de procesos de fundicidn de metales y de incineradores de plantas
Claus y otros proceso complementarios del mismo.

En la Figura 4.3 se muestra el diagrama del proceso Climfox. La corriente de alimentacidn a
este proceso no s6lo contiene 50;. Es comiin encontrar, dependiendo del proceso de! que
provenga, CO;, Oz N; y otros gases inertes. Generalmente, contiene también impurezas
sdlidas y en tales circunstancias es necesario al inicio del procese implementar un sistema de
lavado y enfriamiento (1) para que dichas impurezas sean removidas y, adicionalmente,
para ajustar la temperatura dptima de operacion del absorbeder (2), como se aprecia en la
Figura 4.3.
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La corriente de gas a tratar ingresa por la parte baja de una torre de absorcion empacada
(2) mientras que el disolvente de absorcién ingresa por el domo de la torre.

Los absorbentes utilizados son preferentemente diésteres de fosfato orgénicos ya que éstos
combinan una serie de propiedades que los hacen dptimos para esta aplicacién, propiedades
tales come: Alta capacidad de solubilidad del SQ;, alta selectividad para la absorcion de SO,
facil de regenerar, bajas presiones de vaper reduciendo el riesgo de pérdida de disolvente
por evaporacion, material no higroscopico que, por su baja afinidad por el agua, limita la
absorcién de la misma. La presion de vapor de este tipo de disolventes es cercana a 1 Pa a
25°C y la solubilidad en agua no rebasa el 10% en peso a 25°C.

El equipo de absorcion (2) cpera preferentemente a una temperatura entre 30 y 40°C. La
presion de operacién en el equipo de absorcién (2) se maneja entre 50 y 150 kPa absolutos.

Debido a la presencia de agua en el gas, la cual puede incrementar la rapidez de corrosién
del equipo en el proceso y, ademds, complicar la regeneracion del disolvente rico en 50, es
importante manejar la temperatura del disolvente por encima del punto de burbuja del gas a
tratar, para lo cual se utiliza un intercambiador de calor (3).

Por el fondo de [a columna de absorcidn se obtiene la corriente de disclvente liguido rico en
S0, y por el domo la corriente de gas sustancialmente libre de S0,. La concentracién de SO,
en el gas purificado no excede fas 200 ppm. Este gas de salida contiene también COy, Oy, N;,
otros gases inertes y vapor de agua.

La corriente de disolvente liquido rico en SO; debe ser precalentada para alcanzar las
condiciones de operacion en la columna de regeneracion. Para ello, como se muestra en la
Figura 4.3, se utiliza un intercambio de calor (7) con el disolvente regenerado que proviene
de la columna de regeneracién (4), cuya temperatura debe estar entre los 90 y 110°C.
Después de este precalentamiento serd necesario equipo adicional para alcanzar la
temperatura de operacion del regenerador pero los requerimientos de energia seran mucho
menores, comparados con el caso en ef que no se aproveche el calor del disolvente
regenerado (3).

La corriente de disotvente liquido rit!o en SO, abandona el equipo de absorcién y se dirige a
una columna de regeneracion (4), de donde, por el fondo se obtiene el disolvente
regenerado y por el domo la corriente de gas enriquecida en SO,. Con este proceso puede
incrementarse al doble la concentracion de SO; en el gas de salida con respecto a la
concentracion del gas de alimentacion.

La regeneracion del disolvente se realiza por oxidacién con gases no condensables (por
ejemplo, aire} y se da a temperaturas dptimas entre 90 y 110°C, intervalo en el cual se
promueve la desorcidn de S0, del disclvente y ademds se evita su degradacion. La presion
de operacion estd comprendida en el intervalo de 30 a 150 kPa absolutos.

E! gas rico en 50, que abandona la columna de regeneracién se hace pasar por un
condensador (5) para eliminar el vapor de agua que pudiera contener la corriente de gas
utilizando agua de enfriamiento. Este condensado y el gas rico en S0, se someten a una
etapa de separacion (6) de donde los condensados regresan al equipo de regeneracién y la
corriente de gas producto rica en SO, es dirigida segin el origen de la corriente de
alimentacion: Cuando la alimentacién al proceso proviene de los incineradores de Claus, la
corriente rica en S0, puede regresar a la etapa catalitica del proceso Claus para la
recuperacion del azufre en forma elemental, o bien, la corriente puede ser dispuesta para la
produccion de écido sulfirico lo cual se representa el diagrama de flujo como fa etapa (7).
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Tratemiento de gases < 1 Corriente de gas enriquecida
de cola para 7 en 50,
recuperacién de S [ 5
o produccén de H;50,
3 Separacion  de
condensades
Gas limpio a Yvy
chimeneas Gas libre de S0,
-+ 8 ﬁ
+ - Zona de regeneracidn
I VYY de absorbente por
Apsorbents a proceso oxidacidn
Zona de \
absorcidén de
50,
ALIMENTACION
—p 1 —
Intercambiador
de calor

Lavado y enfriamiento de gases
de alimentacidn

Disctvente regenerado

Figura 4.3 Diagrama de! proceso Clintox (Burmaster y McAlister, 1998)
Simbologia de la Figura 4.3

(1) Equipo de lavado y enfriamiento de gases

(#3] Columna de absorcidn

) Sistemna de recuperadidn de calor de la zona de absorcidn

{3) Calentador dei absorbente previo a entrada a columna (2)

(4) Columna de regeneracidn del absorbente

{5) Condensador de ia columna de regeneracién del absorbente

(6) Tanque de separacion de condensadas

(7) Proceso optativo para tratamiento de $0; concentrado (unidad Claus o unidad para producir H2504)
(8) Recuperador de absorbente que pueda amastrar ef gas tratado

En esta seccion también se presentaran dos procesos conocidos como de “Lavado Himedo
de Gas”, ambos propuestos para la eliminacion de SO, por absorcién y que fueron
patentados por Exxon Research and Engineering Co. y por Lurgi Bamag GmbH.

4.2.3 Descripcion del proceso de Lavado Humedo de Gas
{1996)

Dentro de este grupo se presenta la patente de Lurgi Bamag GmbH, que cuenta ya con 37
plantas operando en todo el mundo. Este proceso elimina eficientemente oxidos de azufre en
corrientes gaseosas en una sola etapa de absorcidn. El proceso emplea una solucion
concentrada de sulfito de sodic con una gran capacidad para absorber SO, de gas
combustible y gases de cola de unidades recuperadoras de azufre. El dxido de azufre
absorbido es liberado térmicamente de la solucion como solucién de bisulfito en un
evaporador/cristalizador de la seccidn de regeneracién. El SO; removido emerge como una
corriente de gas concentrado al 95% en volumen. Este SO, recuperado es inmediatamente
dirigido a proceso para la recuperacion de azufre elemental {URA).

Los condensados son empleados para regenerar la solucién de lavado al disolver los cristales
de sulfito de sodio que se generan durante la evaporacion,
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El proceso estd dividido en tres secciones principales (Figura 4.4): La primera seccion es una
etapa de absorcion (1) (tratamiento del gas), en donde la solucién de sulfito de sodio fluye
de la seccién de regeneracion (2) vy la seccién de tratamiento de gas en un ciclo cerrado
para evitar cualquier tipo de contaminacién externa. La absorcién de SO; se da en una torre
multietapas de absorcién a contraflujo. Conforme la solucidn absorbe mayor cantidad de
50,, se incrementa la capacidad de solvatar al sulfito de sodio debido a la gran cantidad de
bisulfito de sodio formado. De esta manera, no se forma ningin sélido dentro de fa torre
que pudiera generar la formacion de lodos y provocar paros en el equipo. En la segunda
etapa, la de regeneracion, se encuentra un tanque de almacenamiento intermedio donde se
Heva a cabo la regeneracion del disolvente. Finalmente, la etapa de procesamiento de SO;
donde dependiendo del equipo que se tenga, el SO, concentrado puede ser convertido a
azufre elementat o a acido sulfurico, ambos de grado comercial.

El costo de inversion para este proceso estd estimado en alrededor de los 50 millones de
délares por unidad para tratar un flujo aproximado de 500,000 m*/h a una concentracién de
SO, de 0.8% en volumen, incluyendo licencia, ingenieria, equipo, construccién, comisién y
servicios de arranque, lo cual representa entonces un costo de 43,750 USD/Ton de SO,
tratado.

Gas tratado Gas combustible tratado >
e
g
Gas rico en
50; a tratamiento ¢
Columna de proceso
absorcidn
2 Columna de
1 regeneracion
Disolvente a
regenerackin

Gas de
alimentacién ® >

con 50,
Columrg de absorcidn 5
de gas|combustible
TN
i L2

8

Figura 4.4 Diagrama del proceso “Lavado Himedo de Gas” (1996)
Simbologia de la Figura 4.4

(1) Columna de absordion

(2) Columna de absorcion del gas combustible

(3) Sistema de recuperacién de calor de la columna de absorcidn
4 Columna de regeneracién del absorbente

(5) Rehervidor de la columna de regeneracion

(6) Calentador de la torre de absordion

{7) Condensador de la columna de regeneracidn

{8) Sistema de bombeo def absorbente regenerado

Por otro lado, cuando se trata de la produccidén de carrientes gaseosas ricas en H,S es
comln encontrar procesos de absorcién que proponen el uso de diferentes disolventes.
Entre ellos se encuentran: Soluciones alcalinas (sulfato de sodio, soluciones de bisulfato,
etc), soluciones de aminas (alcalinoaminas, tetrahidroxietilalquilenediaminas, etc), soluciones
de sales de aminas, dimetil anilina, tetraetilenglicoldimetiléter, etc.

Para ejemplificar a estos proceso de tratamiento con amina se incluye la descripcién del

proceso Su/fino/® patentado por Shell Qil Co. y Shell International Research Mij. B.V. quien
cuenta con mas de 200 plantas operando en el mundo.
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4.2.4 Descripcion del proceso Sw/fino/ {(Shell Sulfinol
Process, 2000)

La mezcla de absorbentes utilizada en el proceso Swfffnof estd compuesta por un reactivo
quimico alcanoamina, agua y el disolvente de absorcién fisica Sufdlane (diéxido de
tetrahidrotiofeno).

Comparado con los procesos que utilizan aminas como disolventes, ademas de remover H;5
remueve también COS, RSH, otros compuestos orgénicos de azufre y todo o parte del CO,
presente en el gas a tratar. Con este proceso se logra disminuir la concentracién de
compuestos de H,S hasta 4 ppmv.

El proceso se compone de 4 etapas como se muestra en ia Figura 4.5. La alimentacion
ingresa al absorbedor principal, que es una columna de absorcidén (1), donde se da una
absorcion simultdnea fisica (Sulfolane) v quimica (alcanoamina). El gas de alimentacién
ingresa por la parte baja del absorbedor y hace contacto con el solvente pobre en
contaminante, mismo que fluye de la parte alta del absorbedor. Todos los compuestos
acidos presentes en el gas son absorbidos formando una solucién rica en contaminantes, El
gas tratado, que sale por la parte alta del absorbedor se dirige a una etapa de lavado para
eliminar los residuos de solvente. Por los fondos del mismo equipo se evacua el disolvente
rico en contaminantes.

El disolvente rico en contaminantes contiene el H,S y otros compuestos de azufre
absorbidos, contiene también el CO, absorbido y un porcentaje importante de hidrocarburos
que llegan a ser coabsorbidos en el absorbedor principal.

El solvente rico en compuestos de azufre proveniente del absorbedor principal se somete a
expansion en un tanque de expansion (“flash”, en inglés) (2) previo descenso de presion
para recuperar los hidrocarburos que pudieran haber sido absorbidos de la corriente de gas
combustible. Los vapores de dicha etapa de expansidn (2} son tratados en una segunda
columna de absorcidn de gas combustible (3). El solvente rico de! absorbedor de gas
combustible se combina con el solvente rico del absorbedor principal en e mismo tanque

(2).

Del tanque (2) sale la corriente de solvente rico en compuestos de azufre y fluye hacia la
seccion de regeneracién de donde se obtiene la corriente de gas acido y el solvente gastado
que es reutilizado en los absorbedores,

E} intercambio de calor entre el solvente rico y pobre (4) ayuda a minimizar el tamafio de!
regenerador v la carga térmica en el rehervidor y en el enfriador de solvente pobre.

En la torre de desorcién (5), el disolvente es regenerado por reversibilidad de los enlaces
entre la amina vy los gases acidos a temperaturas elevadas y presiones reducidas. El calor
del rehervidor provee energia para revertir los enlaces quimicos, para proporcionar el calor
sensible at disolvente y para eliminar los vapores.

Los vapores que salen de los domos del regenerador {5) ingresan a un condensador antes

de ser emitidos a la atmdsfera, con el fin de eliminar las trazas de agua y disolvente
contenidos en la corriente de gas tratado.
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Con dicha condensacion también se puede evitar la pérdida de disclvente. De hecho, las
pérdidas de disolvente con este proceso no exceden el 25% del total alimentade al proceso.

Corriente de gas ¢ombustile tratado -

Comiente de gas
rca en HS a

Columna adicional de

de compuestos Etapa de ;
de arufre absg::idn (1) z{mggn dr;ara a . tratamiento Claus
combustible {3}
Columna de
regeneracidn (5)
3
Corriente de
alimentacidn
Corriente de absorben
rico en contaminantes 8
7
2
Tanque de expansidn 3
para liberacion de
hidrocarburos (2) ) N
g i P
x|

Intercambio de calor entre
absorbente rico en HS ¥y
absorbente regenerado {4)

Figura 4.5 Diagrama de! procesc Sulfinol {Shell Sulfinol Process, 2000)
Simbologia de la Figura 4.5

(1) Columna de absorcidn

() Tanque de expansién de torre de absorcidn (1)

{3) Columna de absorcién det gas combustible

(4) Intercambizdor de calor absorbentefabsorbente regenerado
(5) Columna de regeneracidn del absorbente

(6) Condensador de la columna de regeneracidn

(7) Rehervidor de la ¢columna de regeneracion

8) - Sistema de recuperacidn de calor de la columna de absorcidn

Sin embargo, se ha visto que este tipo de disolventes que interaccionan quimicamente con
los compuestos a tratar no son del todo eficientes para una alta eliminacién de H,S
{Burmaster y McAlister, 1998).

Ante ello, Exxon Research y Engineering Co (EEUUA) patentd en 1984 un proceso de
tratamiento que involucra el uso de disolventes conocidos como "disolventes fisicos” que, en
contraste con los disolventes de amina, no se combinan quimicamente con los compuestos
det gas (Pan y Stogryn, 1984).

La mayoria de los disolventes fisices conocidos son capaces de absorber simultdneamente
todos los compuestos acidos indeseables en el gas con tan sélo una etapa de lavado. Los
disolventes fisicos comerciales son dimetiléter de polietilenglicol, N-metil pirrolidona, metanol
y carbonato de propileno. Pero se ha observado que ia mayoria de los disolventes fisicos
utilizados hasta la fecha llegan a solubilizar también hidrocarburgs. En el proceso de Exxon
Research se observa que el uso de compuestos heterociclicos como absorbentes presentan
relaciones de absorcién relativamente altas de compuestos acidos/hidrocarburos pues hay
baja solubilidad de hidrocarburos por la naturaleza “mas polar” de los disolventes que se
proponen ademas de presentar altos puntos de ebullicién, lo que garantiza la disminucién de
pérdidas por evaporacion del disolvente durante el praceso (Pan y Stogryn, 1984).
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De modo general estos procesos incluyen una etapa de absorcidn, donde se lleva a cabo ef

contacto del disolvente fisico (por ejemplo, hidroxialquil pirrolidona) con la corriente de gas a

tratar y una segunda etapa de desorcién donde los gases acidos son removidos del
disolvente fisico.

Un disolvente de hidroxialquil pirrolidona puede ser: N-Hidroxietil-2-pirrolidona, N-(-3-
hidroxipropil)-2-pirrolidona, n-(2-hidroxipropil)-2-pirrolidona y mezclas de los mismos. Se
manejan mezclas de agua/disolvente en concentraciones de 5 a 15% en peso de disolvente.

La presidn de operacién en este tipo de procesos es mayor que la atmasférica (3000 a
8000kPa) y los intervalos de temperatura que se manejan son de 20 a 40°C. La
regeneracién se lleva a cabo por reduccion de presién en al menos dos etapas de expansion
(tanque “flash”, en inglés).

4.2.5 Descripcion de procesos de tratamiento por absorcion
en disolventes fisicos(Pan y Stogryn, 1984)

De acuerdo con el diagrama presentado en la Figura 4.6, los procesos de absorcion con
disolventes fisicos cuentan con una columna de absorcidn (1). El gas ingresa a la columna
por el fondo a una presidn de 1,000 a 10,000 kPa y entra en contacto con el discivente fisico
que se encuentra a una temperatura entre 0 y 50°C.

La columna de absorcién se compone de dos secciones, una seccion alta y una seccion baja.
La absorcidn del H,;S se da en la porcidn baja de la columna y en la porcién alta se lleva a
cabo la absorcion de CO,. El gas purificado sale de la columna por el domo.

La solucién de absorbente rica en H,S y CO, se extrae de la columna de absorcidn y se dirige
a un tanque de expansion (tanque “flash”) (2), donde el CO, liberado del absorbente sale
del proceso y el gas absorbente ahora rico en H;S es transportado a un tanque de
regeneracion {3) donde se libera el H;5 que es dirigido a tratamiento {un proceso Claus es
la opcidn tipica). La regeneracion se lleva a cabo con vapor de agua.

El absorbente regeneradc regresa al absorbedor y es reutilizado. En atgunas modificaciones
del proceso, el disolvenite rico en CO; se extrae de la seccidn alta de absorcidn y es dirigido a
un tanque de expansion (4) para liberar el CO; puro y los gases de cola en un segundo
tanque de expansion (5).

Ei absorbente rico en CO, se dirige a un tanque de desorcion (3) donde se da una segunda
etapa para regenerar el disolvente, El absorbente regenerado de (3) regresa a fa columna
de absorcién (1}.

A continuacién en la Tabla 4.1 se presenta una comparacion de solubilidad y selectividad de
ios diferentes disolventes fisicos utilizados comercialmente:

Tabla 4.1 Solubilidad y sefectividad de disolventes fisicos (Pan y Stogryn, 1954)

Disolvente Solubilidad a 25*C Selectividad
g*L/atm
H;5 CBH_B Cco, HzS/C;H_a CO,/CiHa H,;5/C0; Punto de fUSiéﬂ, °C

NHP & 29.2 1,20 3.87 22.6 3.0 7.5 295
NMPZ 39.8 355 34 10.1 0.86 11.7 202
Carbonato de 13.2 2.6 3.7 38 1.42 3.6 240
propileno

DMETEG®! 26.0 465 3.6 5.6 0.77 7.2 276
Metanol 15 6.8 3.5 2.2 0.51 4,3 6.7

CIN-hidroxietil-2-pirrolidona
ON-metit pirrolidona
G)pimetiléter de tetraetilenglicol
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En la Tabla 4.1 puede observarse que {a NHP utilizada en el proceso patentado por Exxon

Research presenta la solubilidad dei hidrocarburo propano mds baja comparada con el resto

de los disolventes mencionados asi como la selectividad mas alta ante la absorcién de H,S v

CO,. Esta ventaja aunada a su alto punto de ebullicion, 295°C, o hace un disolvente fisico
excelente para la eliminacidn de compuestos acidos en corrientes gaseosas.

Es asi coma el uso de este tipo de disolventes reduce la pérdida de hidrocarburos en los
gases y presenta ademas puntos de ebullicidon mas altos, lo cual evita la pérdida de
disolvente durante el proceso de tratamiento.

Gas de cola rico en €0,
Gas purificado a la
atmésfera

Columna de
absorddn — 1

Absorbente regenerada Regeneracidn de absorbente con H;5

CO; puro

Absordén
de CO; ——

==

Regeneracién de
al nte con CO;z

Gasde
alimentacidn

. > Tanque de _:‘_"
Absorditn expansion
de H;5 para
- liberacién de
Absorbente rico en H;S y 0,

O,

Figura 4.6 Diagrama general de un proceso de tratamiento por disolventes fisicos (Pan y Stogryn,

1984)
Simbologia de |a Figura 4.6
(1) Columna de absorcién
{2) ‘Tanque de expansion para liberar CO;,
3 Columna de regeneracion del absorbente
(4) Tanque de expansién para liberar CO; {esta parte del procesc es opcional, ver texto)
(5) Colurmna de regeneracidn del absorbente (para parte opcional del proceso, ver texto)

Union Carbide Co. también ha patentado un proceso de absorc¢idn con disolvente fisico que
comercialmente se conoce como Sefexo/®.

4.2.6 Descripcion del proceso Se/exo/ (Selexol, 1998)

Actualmente operan en el mundo méas de 50 plantas que utilizan el proceso Selexo/ Este
proceso se ha propuesto para la eliminacion selectiva o combinada de los diferentes
compuestos de azufre mediante un proceso de absorcidn (H;S, RSH, CS;, COS, €Q;), agua,
hidrocarburos e hidrocarburos clorados u oxigenados y compuestos orgdnicos volatiles. Este
proceso estd enfacado a proyectos de endulzamiento de gas natural, gases provenientes de
oxidaciones parciales, gases provenientes de procesos de gasificacion de carbono y para
proyectos de limpieza del aire.
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Como productos se obtienen gases tratades con menos de 1 ppm de azufre y

concentraciones de CO, que alcanzan los niveles de ppm, ademas de la corriente rica en H,;S
que puede ser dirigida a tratamientos Claus.

El absorbente "Selexol® es un disolvente fisico capaz de absorber varios compuestos
gaseosos de cardcter acido en funcion de sus presiones parciales. La regeneracion del
absorbente se da por una reduccion de la presidn del disolvente rico y esencialmente no se
requiere calor para la etapa de regeneracion (Figura 4.7).

El gas de alimentacién entra a una torre de absorcion (1), donde los contaminantes son
absorbidos en el disolvente "Selexol", El disolvente “rico” proveniente del fondo de la
columna de absorcion se recirculan 2 un tanque de expansién (2) para separar la corriente
acida del absorbente y recomprimir cualquier producto que pudiera haber sido coabsorbido
del gas. Finalmente, mediante una reduccion de presién (3), se libera el gas tratado a ia
atmodsfera. En algunos casos el absorbente se regenera en una columna de lavado (4)
liberando gas rico en compuestos de azufre, el absorbente regenerade que se enfria (5) y se
envia nuevamente a la primera etapa de absorcién (1).

Gas tratado a la atmdsfera libre
de compu de arufre tiberacign de gas rico en
compuestos de azufre 3 la

atmésfera
k r
Columna de regeneracién

del disotvente "Selexol”
Columna de 4
Gas de absoraon
alimentacién
._“ Alimentacidn
de aire
) h 4

Gas tratado a by

Disolvente  rico

en compuestos

de azufre
Etapas de expansign

Figura 4.7 Diagrama del proceso Selexol (1998)

Simbologia da la Figura 4.7

(1) Columna de absorcidn

(2) Primera etapa de expansicn

(3) Segunda etapa de expansitn

(4) Columna de regeneracion

(5) Sistema de enfriamiento previo a columna de absorcién

Cuando se va a dar tratamiento a corrientes gaseosas con importantes concentraciones de
CO; (aquellos casos en los que la relacion CO,/H,S es 4:1 o mayores) es necesario aplicar
procesos disefiados especialmente para estos cases.

Las mezclas COz/H,S son comunes en algunos procesos industriales como los de gasificacion
de carhén o aceites con alto contenido de H,S. Por ejemplo, la gasificacién con vapor y aire
de carbdn con azufre para la produccidn de gas con un bajo contenido calorifico. Este tipo
de gases comunmente contienen de un 0.5 a un 2% de H,5 y de un 8% a un 16% de CO,
(base molar). Cuando estos gases serdn utilizados en ciclos de generacion de calor es
altamente deseable promover la eliminacion de H,S y no asi la eliminacién de CO;, ésta
deberd ser lo mas baja posible.
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Logrando niveles bajos de H,S en estos gases de combustién se minimiza la produccion de

S0, en los gases de salida de estos ciclos de generacion de energia. Esta comprobado que

la eliminacion de H,5S presente en el gas antes de la combustién es mucho menos costosa y

mas eficiente que la eliminacién de SO, de los gases producto de la combustion (McCrea y
Field, 1981},

La minimizacidn de la eliminacién de CO, de este tipo de gases es deseable por las
siguientes razones:

1. En generacidn de energia, reducir el CO; implica reducir el volumen del gas y, por tanto,
la eficiencia del ciclo disminuye de manera importante,

2. La eliminacién de CO, implica gasto de energia y, por tanto, reduce la eficiencia
energética del proceso.

3. La eliminacién de grandes cantidades de CO, compiica el tratamiento de la mezcla
CO4/H,5 removida del gas. Este tipe de mezclas son las que generalmente son tratadas
en el proceso Claus y como se he dicho la operacién de una unidad Claus se vuelve
ineficiente cuando el contenido de H.S en la mezcla COy/H,;S cae por debajo del 15%,
Por eliminacién selectiva de H,;S de un gas que tiene una relacién alta de CO,/H.S la
mezcla recuperada puede ser enriquecida en H,;S hasta en un 6% de tal manera que el
gas que ingresaria a la unidad Claus podria ser tratado con eficiencias razonables.

Un proceso para dar tratamiento a este tipo de gases es el proceso Benfie/d® patentado
en 1982 por Benfield Corporation (EEUUA).

4.2.7 Descripcion del proceso Benfield, (McCrea y Field, 1981)

La eliminacién selectiva de H,S de mezclas gaseosas que contienen H,S y CO; puede ser
completada con un lavado de la mezcla gaseosa con soluciones acuosas de carbonato de
potasio ya que existe una marcada diferencia en la rapidez de absorcidn de H,S con respecto
a la absorcion de CO,. En general, la rapidez de absorcién de H;S es 10 veces mayor que la
del CO,. Adicionalmente, se toman ventajas de esta diferencia en la cinética de absorcién
mediante el disefio de columnas de absorcién con capacidad de transferencia de calor
refativamente bajas, lo cual limita la cantidad de CO, absorbido ademas de que se trabajan
tiempos de residencia bajos limitando el contacto del CO, con la solucién absorbente sin
alterar la absorcién del H,S.

Para el proceso que se describe en la Figura 4.8, los absorbentes a utilizar son soluciones
acuosas de carbonatos metélicos alcalinos.

Se utiliza un sistema de absorcién ciclica en el cual la solucion absorbente se hace circular
en una columna de absorcién que opera a contracoriente a temperaturas elevadas y
presiones superiores a la atmosférica donde ocurre la absorcidn selectiva de H,S
continuando con un regenerador que opera a presion atmosférica donde los gases
absorbidos son liberades por reduccién de presién y por contacto con vapor de agua 8
contracorriente (Figura 4.8).

El gas de alimentacion se satura con vapor conforme entra al sistema (1), el calor que
centienen los gases es utilizado para calentar la solucién de lavado y generar vapor. El gas
alimentado abandona el rehervidor y pasa por un tanque de eliminacién de condensados

(2).
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El gas a tratar se dirige a fos fondos de la columna empacada de absorcidn (3) donde se

lleva a cabo el contacto gas/liquido. El empague de la columna es preferentemente: Anillos
Rashig o Pall o sillas Berl o Intalox,

La solucidn absorbente utilizada es preferentemente carbonato de sodio o de potasio. En el
caso de carbonato de potasio se maneja a concentracicnes de 20 a 35% en peso. Estas
soluciones suelen contener inhibidores de corrosion como pequefias cantidades de vanadato
de potasio.

El gas alimentado ingresa en el fondo de (3) con un flujo ascendente en contracorriente con
fa solucién de lavado que se introduce por la parte alta de la misma columna. El contacto
gas/liquido se da en la seccién empacada donde se absorbe selectivamente el H;S junto con
un poco de CO,.

La columna de absorcion debera operar a una presién por encima de la atmosférica 1.7%10°
a 1.1¥10* kPa mientras que la temperatura de absorcidn tipicamente se maneja en los
intervalos de 80 a 120°C.

La solucion absorbente, ahora rica en H,S, se acumula en el fondo de fa columna de
absorcién y se conduce a una valvula de reduccidn de presion (4) para alcanzar las
condiciones de presion en el domo de la columna de regeneracién (5) y fluye de modo
descendente,

Conforme fa solucién entra por el domo se libera inmediatamente el H;$ junto con la porcién
de CO; que pudo haber sido absorbida debido a la disminucidn de presién que se da en la
valvula (4) y conforme ocurre la desorcién los gases son liberados por los domos de la
columna de regeneracion y enfriados {6) para ser dirigidos a tratamiento.

Se logran mejores desorciones cuando, a contracorriente en el equipo de regeneracion, fluye
vapor de agua que es producido al enfriar la corriente de alimentacidn (1).

La presién en la columna de regeneracion es usualmente cercana a la atmaosférica con el fin
de que inmediatamente después de que el gas es liberado del disolvente éste pueda ser
dirigido a la unidad de recuperacidn de azufre tipo Claus.

La solucion de absorbente que ha sido regenerada se colecta en el fondo de la columna de
regeneracién (2) y se hace circular por el rehervidor donde se incrementa la temperatura
por contacto con la corriente de alimentacion.

Para ejemplificar el desempefio de este proceso, en la Tabla 4.2 se presentan las
caracteristicas de entrada de una corriente de gas tratada con el proceso Benfield, y por otro
lado, en la Tabla 4.3 se presentan los porcentajes de eliminacion de azufre y otros
compuestos con el mismo proceso.

Tabla 4.2 Efemple de aplicacion proceso Benfield {Mc Crea y Field, 1981)

Compuesto Porcentaje en mol
Corriente de entrada

CO, 15
H,S 1

N, 49
co 17
H, 17
Hidrocarburos 1

ESTA TESIS NO SALE
DE LA BIBLIOTECA
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Tabla 4.3 Resuftados de eliminacion, efemplo de aplicacion procese Benfield (McCrea y Field, 1951)

% H,S en el gas purificado 0.08%
% de HsS removido 92.5%
% de CO; en el gas purificado 10.6%

% de H,S del gas que sale del regenerador  15.5%
% de CO, def gas qgue sale del regenerador  84.5%

Gas purificado A Gas rico en HS a
Corriente de gas rica tratarmiento Claus
H;S
Absorbente
regenerado
B N 8
PN
Vélvula de
expansion Colurnna empacada
de regeneracion
Columna em,
de absorcion 5
3 Abscrbente Gas de
rico en H,S alimentacidn
Rehervidor (1)

|g|
|I|
1
—

Tanque de
separacion de
condensados

- 2
Corriente de gas a tratar

Solvente a reaeneracién o confinamiente

Figura 4.8 Diagrama del proceso Benfield (McCrea y Field, 1981)
Simbologia de 1a Figura 4.8

1) Rehesvidor de la columna de regeneracién
(2) Tanque de separacicn de condensados

(3) Columna de absorcién

@ Valvula de expansion

(5) Columna de regeneracidn

(6) Condensador de fa columna de regeneracion

Qtros procesos también de recirculacién o regeneracion son aquellos en los que todos los
compuestos de azufre presentes en el gas a tratar son convertidos mediante una reaccidn de
hidrogenacién a H;S para producir corrientes ricas en el compuesto que regresan al
tratamiento original Claus.

Un ejemplo tipico de estos procesos de recirculacion es el proceso SCOT® patentado por
Shell Qil Company, EEUUA. Este proceso ejemplifica una variacién de tratamiento
complementario al Claus del tipo recirculado en dende todos los compuestos de azufre son
convertidos por hidrogenacidn a H,S para enriquecer a la corriente gaseosa en dicho
compuesto y que ésta pueda regresar a la unidad Claus y asi recuperar el azufre en forma
elemental.

4.2.8 Descripcion del proceso SCOT(Verloop et al, 1979)

El proceso SCOT es utilizado para tratar los gases de ¢ola de unidades Claus que presentan
concentraciones tipicas de menos de 30% de H,S, entre 20 y 95% de CO, y entre 0.1 v
2.5% de COS. Combinado con un Proceso Claus la recuperacion total de azufre llega a ser
hasta de §9.3%.
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Ei proceso SCOTpuede dar tratamiento a corrientes gaseosas que, ademas de contener H,S

y CO, en concentraciones importantes, tienen otros compuestes de azufre como COS, CS,,
alquilmercaptanos y dialquilmercaptanos.

La ventaja de este proceso es que puede dar tratamiento a corrientes con contenidos
importantes de H,S sin importar las concentraciones de CO; en el gas que también pueden
llegar a ser elevadas. Separar al CO; del resto de la corriente es importante porque, como se
mencicnd anteriormente, la presencia de altas concentraciones de CO, en los gases que
ingresan a tratamiento en plantas Claus es perjudicial para {a eficiencia del proceso.

En la Figura 4,9 se muestra el diagrama del proceso SCOT. En dicho proceso el gas
proveniente de la unidad Claus pasa a un mezclador (1) donde se combina con el gas
reductor. Este gas reductor se compone de una mezcla de H; y CO. Posteriormente, el gas a
tratar ingresa al proceso en la etapa (2) que consiste en un reactor de reduccidén donde
todos los compuestos de azufre son convertidos a H,S.

Dicho reactor opera preferentemente a temperaturas en el intervalo de 200 y 350°C. Es
importante considerar este intervalo de temperaturas ya que como se sabe siempre habra
presentes trazas de azufre elemental en la corriente gaseosa y, por tanto, es importante
trabajar por arriba del punto de ebullicion del azufre elemental evitando ademas la
contaminacion del catalizador por la presencia de este compuesto en forma liquida o sélida.

También es necesario mencionar que usualmente los efluentes provenientes de unidades
Claus abandonan la Ultima etapa de condensacién de azufre a temperaturas en el intervalo
de 130 a 170°C, por lo que habra que precalentar el gas antes de que éste Ingrese al
proceso.

Como catalizador para la reaccidn de reduccién se recomienda el uso de metales sulfurados
del Grupo VI, preferentemente: Molibdeno; tungsteno y cromo y del Grupo VIII,
preferentemente: Cobalto, niquel y hierro. Es recomendable la mezcla de los metales de
ambos grupos, que deberdn ser soportados en 6xidos inorganicos. Dos mezdas
recomendadas especialmente para esta aplicacion son: NifMo/Al,0; o bien Co/Mo/AlLD;,

La reaccién se lleva a cabo en presencia de una mezcla de H,/CO, que puede obtenerse a
partir de la combustién de alguna corriente de hidrocarburos. Puede utilizarse solo H, pero
es recomendable incluir CO ya que su capacidad de reduccién es equivalente a la del H; y
porque, en presencia de agua el CO reaccona como sigue;

€O + H0 < CO; + 2H* fc 43

de tal manera que, al producir H* 47 sty acelera la reduccion del H;5. Con este fin es
preferible que la relacién Hy/CO sea de 4:1.

La mezcla de gas a tratar con el gas reductor se da en el incinerador (1) que opera como
paso previo & |a zona de reaccion. Los mezcla de gas reducido que sustandalmente contiene
H5, CO; v N; sale de la etapa de reaccion (2) para ingresar a la etapa de
absorcidn/regeneracion selectiva de H;S (4).

Para ello es necesario enfriar (3) los gases en un intervalo de temperatura de 6 a 60°C en
presencia de carbdn activado y agua para retirar el agua presente en el gas. Una vez
enfriados 105 gases ingresan al equipc de absorcidn (es recomendable el uso de columnas
empacadas 0 de platos) donde por contacto con el disolvente liquido regenerable se
absorberd la mayor parte de H;S.
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Los gases que no fueron absorbidos, principaimente CO, y N,, se liberan de (4) para ser

incinerados y luego liberados a la atmdsfera, La incineracién (5) previa a la liberacién de los

gases a la atmdsfera se recomienda para eliminar el H,S remanente. Los procesos de
oxidacion directa son los mas recomendados para estos casos.

Por otro lado, el disolvente rico en H,;S se regenera para ser reutilizado en la absorcidn y la
corriente de gas liberado rico en H,S regresa a la unidad recuperadora de azufre (Planta
Claus, zona denominada en el texto como {6)). La regeneracion se lleva a cabo por
calentamiento o vaporizacién con vapor de agua.

Ei disolvente recomendado para esta (ltima etapa del proceso es una solucidn acupsa de
polialcalinoamina en concentraciones molares de 1 a 3.

Gas tratado Gasala
atmosfera
Gas reciclado rico en H;S
b oy
N,
Unidad de
tratamlento
()
e (® Incinerador (5)
Enfriamiento (3)
Mezcla de gas a Absorcidn/re-
o——n» Reactor de generacién
tratar ocon gas > reducclén —— pripirrs
Gas de reductor {H;/CO) @ ‘ E )
alimentacién 1
Agua de enfriamienta
Quemador + l
o Solvente
ara
Combustibla T T oomsz:J etion regenerado

Figura 4.9 Esquema de proceso SCOT (Verloop et 21, 1979)
Simbelogia de la Figura 4.9

1) Mezdador de gases

(2) Reactor de reduccion

{3 Sisterna de recuperacidn de calor del reactor de reducdisn
[C)] Sistema de regeneracién del absorbente

(5) Incinerador

(6) Unidad Claus

4.2,9 Descripcion del proceso Resuy/f(1998)

El proceso Resulf en sus versiones Resulf, Resulf-10 y Resulf-MM es facilmente adaptado a
las unidades recuperadoras de azufre. Tienen como ventaja una minima caida de presion y
pueden usar disolventes especiales para optimizar costos de operacién, Dependiendo de la
unidad Resulf utilizada se obtienen corrientes de gas con diferentes concentracién de H,S en
el gas de salida:

RESULF Concentracién a la salida Disolvente
(ppm de H.S)
Resulf MM 1000 Amina primaria de DEA, MEA o MDEA
Resulf 150 ) MDEA general
Resulf 10 10 MDEA formulado con aminas especiales
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Los dos primeros emiten gases que deben ser incinerados, mientras que el Ultimo emite
gases que pueden ser directamente liberados a la atmésfera.

Resulf opera tratando a los gases provenientes de las unidades recuperadoras de azufre.
Dichos gases son calentados en el intercambiador de calor (1) como se observa en fa Figura
4.10. Posteriormente son mezcfados con H; que es utilizado como agente reductor (2). Todo
el 50,, azufre elemental y otros compuestos de azufre como COS, CS; son reducidos a H,S
en un primer reactor (3). El gas a alta temperatura se enfria mediante contacto con agua de
enfriamiento (4) para finalmente ser tratado en una columna de absorcidn (5) donde por
domos se libera el gas limpio que se dirige a incineracion y por fondos se maneja el
absorbente rico en H,5 que finalmente se separa del absorbente en |2 etapa de regeneracién
{6) para ser recirculado a la unidad recuperadora de azufre y el absorbente limpio regresa a
la etapa de absorcion (5).

Este proceso fue patentado por TAP, Inc y en sus diferentes versiones cuenta con 30 plantas
operando en el mundo.

Tomre g Gases libres de H;5

Hidrdgeno enframiento (4) @ iNCineracién
[ gases mas f'Hos
Torre de Corriente de gas rica
Alimentacién absordidn de en H;,S a tratamiento
de gas dcido () H:5 (5)
Calentamiento
de gases de
1 alimentadién
Y 4 5
P
Tanque  de
mezdado de R .
gas reducter y
gas a tratar ~
@) 10 Columna de
regeneracion
de absorbente
Reactor de reduccion (6)

3

Figura 4.10 Diagrama del proceso Resulf (Resulf Recovery Unit, 1998)
Simbologia de la Figura 4.10

{1) Sistema de calentamiento de los gases a tratar
{2) Mezdador de gases

(3) Reactor de reduccién

[C)] Columna de enfriamiento

) Columna de absorcidn

(6) Columna de regeneracién del abserbente

(7} Tanque de expansion

8) Condensador de 1a columna de regeneracion
(9) Reharvidor de la columna de regeneracién
(10) Sistema de recuperacion de calor de ta clumna de regeneradion
(11) Intercambiador de calor para enfriar los gases
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4.2.10 Descripcion del proceso Beavor (Beavon, 1998)

El proceso Beavor (Figura 4.11) fue patentado por Parsons Energy y Chemicals Group, Inc.
and UOP y del cual se encuentran mas de 100 plantas operande en el mundo. Este proceso
se fundamenta en la conversion de todos los compuestos de azufre a H,S. FEi gas de
alimentacion es llevado a la temperatura de reaccién mezcladndolo con gases, producto de la
combustion (1) del gas, que se lleva a cabo con una deficiencia de aire para proveer el
hidrégeno y el monéxido de carbono suficientes para la conversion absoluta a H,S. La mezcla
de gases atraviesa un lecho catalitico (2), donde todos los compuestos de azufre se
convierten en H,S por hidrogenacion e hidrdlisis. El producto es una corriente de gas rico en
H,S. La corriente de gas hidrogenado se enfria en un generador de vapor (3), por contacto
directo con una solucidn amortiguadora (4), para luego ser enviado a tratamiento de H,S en
una unidad Claus. La temperatura de operacidn se encuentra entre 288 y 399°C. El proceso
necesariamente debe ser complementado por una segunda etapa de separacion o
conversion del H,;S. Del proceso Beavon existen dos versiones:

Beavon - absorcidn de H.S (5): Tal y como se menciond anteriormente, para la
eliminacién de H;S se han propuesto varios procesos basados en €l uso de absorbentes
capaces de eliminar al Acido del gas, entre ellos y como propuesta para estos casos se
encuentra el proceso de absorcion en MDEA (Metidietanolaming). Con esta alternativa se
logra disminuir la concentracidn hasta 10 ppm de H,5 y la corriente rica en H;S podrad ser
recirculada al proceso Claus para la recuperacidn de azufre.

Beavon — Otros: Es una alternativa del mismo proceso Beavon con algdn otro tratamiento
de tipo catalitico que se encargara de la conversion del H,S a azufre elemental (6).

Columna de enfriamiente
Alre _

?

Gas combustible 'H s Gas limpio

Alimentadién, gases de )
cola de Unidades Claus Gas aado

6 Gas Empio
Y Azufre
Reactor de ufr
hidrogenacidn e @Q elemental
hidrolisls Mternativas de separadén

Beavon- Others (Otrns)

Vapor de agur
Corriente de gas
rica en H;S
8
s 1 9
Agua (liquido)

{3) Generaaor ge vapor
Figura 4.11 Diagrama del proceso Beavon (1998)
Simbologia de |a Figura 4.11

{1} Mezdador

(2) Reactor de hidrogenacion e hidrélisis

3) Generador de vapor

[C)] Caolumna de enfriamiento

{5 A unidad Beavon-absorcidn

(6) A unidad Beavon - otros

(7} Condensador de |la columna de enfriamiento
(8} Rehervidor de fa columna de enfriamiento
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EFLUENTES GASEOQSOQS

4.3 PROCESOS DE OXIDACION DIRECTA

Existen muchos procesos conocidos para & tratamiento de H;5. Como ya ha mencionado
anteriormente en otras secciones, en algunos procesos el H,S primero es concentrado por
medio de un liquido absorbente y, posteriormente, es regenerado mediante su conversion a
azufre elemental. Algunas ocasiones es paosible omitir el primer paso concentrando el H;S vy
convirtiéndolo directamente a azufre elemental, En este caso la condicidn es que el resto de
los componentes del gas que no contienen azufre no sean reactivos. Dichos procesos son
denominados de oxidacion selectiva {(Berben y Geus, 1991).

En el proceso Claus se da la oxidacidn directa de H,S a azufre elemental pero esta reaccion
no es cuantitativamente completa (Ec 4.53):

2HS + SOz 9 2H,0 + ¥/,:S, £fc 4.4

De acuerdo con esto, hay cantidades remanentes de H,S y 50;. Como el H;S contenido en
el gas residual es alto, el gas debe ser sometido a combustion y, de este modo, el H,S y
todos los compuestos de azufre presentes son oxidados a azufre elemental (Berben y
Geus, 1991).

Un proceso propuesto para la oxidacién de H,S a azufre elemental por oxidacién directa es
aquel en el cual el H,S pasa junto con un gas oxidante sobre un catalizader en un reactor
tubular. £l catalizador es generalmente bauxita (éxido de aluminio) y silicato de aluminio. La
efectividad del proceso, es insuficiente ya que no se puede evitar la formacion de SO,,
debido a las bajas temperaturas & las que ocurre fa reaccidn. La relacién H,5/50, encontrada
en el gas producido hace suponer que dicha formacidn de SO; esta parcialmente conectada
con el establecimiento parcial de equilibrio de la reaccion de Claus (Berben y Geus, 1991).

Las reacciones paralelas que afectan la eficiencia son:

1. La oxidacidn continua de azufre

1/n S, + Oy 2 SO, Ec45
2. La reaccion de Claus revertida:

3/nS, + 2H,0 2 2H,S + SO,

Ec 4.6

donde el azufre formado reacciona con el vapor de agua formando nuevamente H,S y SO,.
3. La sulfatacién del catalizador, por ejemplo:
2MeQ +250; + 0; > 2MeS0, Ec 47

convirtiendo a los dxidos metdlicos (MeQ) en especies sulfatadas y reduciendo la actividad
del catalizador.

4. La formacion de $Os (sobre algunos 6xidos metalicos)
250, + O; > 250, Ec 48

5. La condensacidn del azufre formado sobre el lecho catalitico que ocurre al trabajar por
debajo del punto de ebuilicidn del azufre.
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De modo general, los gases de cola que contienen azufre elemental y agua en

concentraciones de 10 a 40% provocan la reaccidn revertida de Claus (Berben y Geus,
1991).

Por lo anterior, estos meétodos tienen desventajas tecnoldgicas por la necesidad de etapas
adicionales de enfriamiento/calentamiento, recuperacion de azufre e hidrogenacion, seguida
por una etapa para la eliminacién de agua (Berben y Geus, 1991).

Otra circunstancia considerable en un proceso de oxidacidn selectiva es que, generalmente,
se necesitard exceso de oxigeno para la prevencion de las fugas de H,S sin reaccionar, Sin
embargo, es este exceso de oxigeno el que incrementara la oxidacién continua del azufre
elemental formado, lo cual afecta la eficiencia del proceso.

Un proceso en el cual la selectividad no se vea afectada es altamente deseable y es debido a
esto que, en 1991 fue patentado por Veg-Gasinstituut N.V., un proceso que promete alta
selectividad {Berben y Geus, 1991).

4,3.1 Descripcion de un proceso de oxidacion catalitica
selectiva (Berben y Geus, 1991)

El objetivo es promover un nuevo proceso que opere con un catalizador de oxidacion
selectiva para azufre elemental que prevenga la ccurrencia de reacciones paralelas mientras
que la reaccién principal H;S + 2 O; & H;0 + 1/n S, ocurra con un grado de conversién y
selectividad altos.

El catalizador prapuesto tiene un soporte en el cual la superficie expuesta a la fase gaseosa y
a las condiciones de reaccion no exhibe propiedades alcalinas y contiene un compuesto
cataliticamente activo con un 4rea de 20 m?/g y menos del 10% de volumen total de peso
con un radio de poro entre 5 y 500 A.

E} material cataliticamente activo esta presente en un 0.1% en peso calculado sobre la masa
total del catalizador. Ei material cataliticamente activo es preferentemente un xido metdlico
o una mezcla de dxidos de diferentes metales.

Es sabido que los sitios alcalinos en la superficie del catalizador aceleran el equilibrio de la
reaccién de Claus

3/n S, + 2H,0 = 2H,5 + SO, £fc4.2

Para evitar la presencia de SO, en el sistema se recomienda regenerar frecuentemente el
catalizador reduciendo la existencia de condiciones alcalinas. La presencia de SO, es
indeseable porque éste podria inhibir la oxidacion directa del H;S a azufre elemental; la
ocurrencia de una reaccidn de Claus en un procesc de oxidacion de H,S es
contraproducente.

El proceso de oxidacion se lleva a cabo adicionando el gas que contiene H;S con oxigeno a
relaciones molares requladas de O,/H,S (0.5 a 5). En estas condiciones todos los
compuestos. de azufre pueden ser oxidados. Este proceso es recomendado para corrientes
gaseosas Con una concentracion de H,S de 1.5%. El esquema general se presenta en el la
Figura 4.12.
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Para una oxidacion adecuada, la temperatura de entrada debe ser de 150°C y

preferiblemente de 170°C. Esto se selecciona con base en que la temperatura del lecho debe

ser mayor que el punto de ebullicion del azufre formado. La temperatura maxima de
operacion de este proceso es de 300°C.

Cuando en la alimentacion hay mas del 1.5% de H,S es necesario tomar medidas para
prevenir fallas debido al calor liberado por la reaccion. La temperatura en el reactor puede
elevarse mucho. En este caso se deben incluir sistemas de enfriamiento para el reactor o
bien distribuir al gas en varios reactores para regular la cantidad de oxigeno.

Ademas de la alta selectividad, una ventaja importante de los procesos de oxidacidn es que
no se requiere remover agua antes de la etapa de oxidacidén. En algunas ocasiones, es
preferible pasar los gases residuales primero por hidrogenacién (con un catalizador de
cobalto - molibdeno) para convertir todos los compuestos de azufre a H,S, seguida por una
etapa de absorcion de H,S. De este modo, el 98% de los compuestos de azufre son
removidos en una seccidn previa a la hidrogenacién logrando que el azufre recuperado sea
del 100%.

En una variante del proceso, |z hidrogenacion es sequida de una oxidacién selectiva en iugar
de absorcion y se alcanzan recuperaciones globales del 99.5 al 59.8%.

El proceso puede ser utilizado para desulfuracion de gas combustible, gases de refineria,
bidgas, gases de hornos de coque y efluentes gaseosos de plantas quimicas.

(as tratado a l1a
* atmdsfera
Gas de cola
Gas Horno
combugstible
l Chimenea
Azufre elementat

Figura 4.12 Esquema de proceso de una oxidacién catalitica selectiva (Berben y Geus, 1991)

El proceso C/auspol/® patentado por el Institute Frangais du Pétrole, 1997 (Francia),
es una alternativa de tratamiento interesante para los gases de cola de unidades Claus. El
proceso trabaja también de acuerdo con la reaccién que se ha definido como de oxidacién
directa en el cual, mediante la misma reaccion Claus, se incrementa la recuperacién de
azufre en forma elemental con ia diferencia de que, en este caso, la reaccién se lleva a cabo
en fase liquida (Viltrad et al, 1997).
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4.3.2 Descripcion del proceso Clauspo/(Viltrad et al, 1999)

El proceso Clawspol se propone principalmente para el tratamiento de efluentes
provenientes de unidades Claus. Los efluentes a tratar deberdn contener unicamente H;S y
SC,. La primera etapa del proceso es un reactor vertical que opera a contracorriente con un
disolvente organico, donde el H,S v el S0, contenido en el gas de alimentacion serd reducido
a azufre en forma elemental, La reaccidn que ocurre es la misma que en un proceso Claus
pero, en este caso, se lleva a cabo en fase liquida mediante el contacto con el disolvente
organico que contiene como catalizador sales de cido organico.

2H,5 + 50, > 35 + 2H,0 Ec 410

El reactor opera a contracorriente a una temperatura de 120°C, cuenta con dos lechos de
contacto de empaque cerdmico (sillas de montar Intalox o anillos Rashig). Para este proceso
es necesario evitar el manejo de azufre sélido o liquido en el reactor, de ahi la importancia
de trabajar a temperaturas por encima de los 120°C, Los disolventes propuestos y que con
mayor frecuencia se utilizan son mono- o polialquilen glicoles o éteres de los mismos. Los
catalizadores con los que normalmente se trabaja son sales de acidos orgénicos como acido
benzoico y acido salicllico. Una mezcla de disolvente y catalizador propuesta es
" polietilenglicol 400 y salicilato de sodio.

En la Figura 4.13 se observa como la corriente de alimentacion ingresa por la parte baja del
reactor (1) (por debajo de las dos zonas empacadas) y el disolvente ingresa por la parte alta
del reactor (por encima de las dos zonas empacadas). Mediante el contacto de ambos fiujos
a contracorriente y a la temperatura propuesta se lleva a cabo la reaccién para fa produccidn
de azufre elemental v agua. Es importante mencionar que esta reaccién nunca se completa
debido a que el H;S v el SO, alcanzan el equilibrio con el azufre y el agua formadas. Por el
domo se extrae [a corriente de gas purificado el cual contiene vapor de azufre, vapor de
agua y el H;S y SO, que no reacciono.

Este efluente se pone en contacto con el mismo disolvente organico utilizado para la
reaccién o con algin otro (se propone una mezcla del mismo PEG 400 con una solucidn de
glicolato) a temperatura menor que el punto de solidificacién del azufre (preferentemente
95°C) en un enfriador por contacto {3) de manera que se obtienen cristales de azufre en
suspension.

La mezcla de tres fases, gas, azufre sdlido vy disclvente liguido, se envia al separador (4)
donde el liquido captura todo el azufre sdlido formando una suspension. Los cristales de
azufre se separan del disolvente en al menos una zona de separacién y el agua y vapor que
no contienen mas azufre son recuperados. También se recupera el disolvente agotado de
azufre y se recircula a la zona de enfriamiento, no sin antes haber sido sometide a
enfriamiento (2). También es posible llevar a cabo una filtracion para separar los cristales de
azufre que pudieran permanecer en el disolvente.

El disolvente organico utilizado para la condensacidon de azufre puede ser enfriado de dos
formas. Si el disolvente a utilizar es miscible con agua, puede ser enfriado por inyeccién de
agua a una femperatura menor, misma que posteriormente al contacto con el gas efluente
del reactor se evapora. Cuando el disolvente a utilizar para fa condensacion de azufre no es
miscible con agua se utiliza intercambio de calor con agua de enfriamiento. Dependiendo de
la disponibilidad de equipo, la temperatura a la cual debe ser enfriado este disolvente oscila
entre los 50 y 100°C, siempre por debajo del punto de solidificacion del azufre. El azufre
sélido se extrae del separador y se bombea al fondo del reactor, cuya temperatura permite
la fusién de azufre y, de este modo, podra ser recuperado en forma liquida. La fase gaseosa
purificada sale del separador {(4).
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Un gas de cola de unidad Claus tratado con el proceso Clauspol presenta la recuperacién de
azufre que se muestra en la Tabla 4.3.

Tahla 4.3 Composicion tipica de salida de una corriente gaseosa de una unidad Claus (Viltrad et al,
1999)

Componentes % Volenelgas de % Vol en el gas de

alimentacion salida
H;S 1.234 0.014
50, 0.617 0.007
CO, 4.000 4,038
Cos 0.015 0.006
Cs, 0.015 0.004
Nz 60 60.396
H:0 34 35.384
Total de compuestos de azufre 2.036 0.038

{expresado como azufre)

En el proceso Clauspol, la recuperacion de azufre en forma elemental es de 98.13% para
esta corriente tratada. Integrade con la planta Claus, la recuperacién total de azufre es de
99.88% considerando que en la etapa Claus la recuperacion de azufre es de 94%.

Comiente de gas rico en §
elemental
Zona de enfriamiento

- 3 [~ 3a

Gas purificado

] Disolvente de
Zona de reaccién E enfriamiento T
recu/pﬂano_
5
—p

. Zona de separaddn
o —r_ — Alimentacién de t
Corriente de disolvente de tres fases
alimentacion enfriamiento
e
Carriente de azufre en
suspensién

Azufre recuperado
condensado

Figura 4.13 Esquema de proceso Clauspol (Viltrad etal, 1999)
Simbologia de |a Figura 4.13

{1) Reactor en forma de columna empacada
{2) Sistema de recuperacicn de calor
{3} (3a) Sistema de enfriamiento
{4) Tanque de separacidn de tres fases
(5) Rehervidor del reactor {1)
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4.3.3 Descripcion del proceso C/insu/f(Heisel et al, 1997)

E! proceso Ciinsulf fue propuesto para e tratamiento de gases de cola de unidades Claus que
operan tan sélo con una etapa térmica y una etapa catalitica para alcanzar recuperaciones
por arriba del 99.3%.

El gas de cola de una unidad Claus que opera con una etapa térmica y una etapa catalitica
contiene todavia compuestos de azufre (1 a 3% en volumen) que deben ser removidos.
Dicha catriente gaseosa proveniente del proceso Claus, después de haber sido sometida a la
condensacién de azufre entra a un quemador (1) donde se alimentan también una corriente
de gas natural y otra de aire u oxigeno para generar el gas de hidrogenacién (Figura 4.14).

Los gases de cola del proceso Claus mezclados con el gas de hidrogenacion ingresan al
reactor de hidrogenacion (2) donde todos los compuestos de azufre presentes todavia en el
gas de cola de Claus son convertidos a H,S. Si ef gas de Claus contiene también COS y CS;
también seran convertidos a H,S por hidrélisis en el mismo reactor.

Los catalizadores propuestos para esta etapa de hidrogenacién son aquellos que contienen
cobalto y molibdeno y el reactor opera a la temperatura de los gases de salida del Proceso
Claus (280 - 300°C)

El gas hidrogenado se somete a enfriamiento mediante un intercambiador de calor (3} por
Intercambio de calor indirecto e ingresa a una torre de enfriamiento {(4) con agua. El agua
de esta etapa es removida por el fondo de la torre y el gas ahora frio y deshidratado
abandona la torre de enfriamiento por el domo vy es utilizado como corriente de enfriamiento
para el intercambiador de calor (3) donde intercambia calor con la corriente proveniente del
reactor de hidrogenacidn (2).

La corriente de gases continla en el proceso y se mezcla con aire y oxigeno suficiente para
la oxidacion catalitica directa a azufre elemental que se da en el reactor de oxidacién
denominado Clinsulf (5) que opera a temperaturas entre 280 y 300°C. Es necesario utilizar
‘agua de enfriamiento en el reactor de oxidacién directa para evitar que la temperatura
sobrepase los 300°C ya que por arriba de dicha temperatura puede ocurrir la formacion de
S0, y considerando que la reaccion es altamente exotérmica es necesario la inclusion de
tubos de enfriamiento interno con agua. La corriente de gases, ahora rica en azufre
elemental, abandona el reactor para ingresar a un condensador de azufre {6), donde se
obtiene azufre elemental y el gas purificado se dirige a un quemador para eliminar las trazas
de HyS vy convertirlo a SO;, pues estd comprobado que el H,S es un contaminante mas
peligroso que el S0,. Este (ltimo debe ser lavado de los gases (para formar H;S0, diluido)
con agua, la cual debe ser tratada para eliminar los sulfatos.

La reaccidn de oxidacion directa es:
2H55 + O, = 2/x5,+2H,0+Calor Fc4.11

Los catalizadores empleados para esta reaccién son aquellos que contienen TiO; como
compenente activo.

La recuperacion de azufre en el reactor Clinsulf se da entre 90 y 95% del azufre contenido
en los gases de cola del proceso Claus.

Si se operan en conjunto el proceso Claus con una unidad térmica y una catalitica y el
proceso Clinsulf la recuperacidén global de azufre es del orden de 99.3% a 99.6%.
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Gas de ! Gas de cola de unidades Claus que no
alimentacién 2‘;? yfo fueren sometidas a hidrogenacin
*
1 Gas natural i
Columna de - )
quemador enfriamiento & Corriente  de
8 gas tratado a
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Figura 4.14 Esquema de proceso Clinsulf (Heisel et al, 1997) condensado
Simbologia de la Figura 4.14
(1) Unidad quemador
(2) Reactor de hidrogenacidn
(3) Sistema de recuperacion de calor del reactor (2)
(4) Columna de enfriamiento
(5) Reactor Clinsulf
(6) Condensador de azufre

La cantidad de H,5 a remover de una corriente gaseosa varia segdn la fuente de emisién y
pueden llegar a removerse desde kilogramos por dia hasta miles de toneladas por dia de H;S
{Nisula et al, 1991).

Para remover grandes cantidades de H,S (mas de 5 ton por dia) se propone el proceso Claus
complementade con procesos de tratamiento de los gases de cola para la conversion final de
H,S a azufre elemental. Sin embargo, para procesos en pequefia escala (cantidades menores
de 250 kg/dia de H,S) un esquema de tratamiento de este tipo seria costoso debido a la
naturaleza complicada del equipo. Para estos casos se proponen procesos sencillos y
economicos.

Una caracteristica de estos procesos sencillos y econdmicos es que operan por lotes y con
equipo simple y de bajo costo. El proceso "Iron Sponge”, por ejemplo, utiliza éxido de hierro
impregnado en particulas pequefias de madera para remover el H,$ del gas haciéndolo pasar
por un lecho de reaccién, donde el H,S forma sulfuro de hierro. Cuando el material es
agotado, se remueve del lecho para ser desechade de forma adecuada. La desventaja de
este proceso es que a pesar de utilizar un reactivo de bajo costo, la carga y descarga del
reactor implica un proceso de operacion complicada. Adicionalmente, el material de desecho
es considerado peligroso (Nisula et al, 1991).

Otro proceso comercial utiliza una solucién acuosa de nitrito de sodio que hace reaccionar el
H,S cuando el gas a tratar se hace pasar por una columna de fluido estatico. Una vez que la
solucion de nitrite ha sido utilizada, el material se descarga de la columna y aungue no es
considerado un desecho peligroso el nitrito de sodio es un reactivo de alto costo lo que lo
encarece (Nisula et al, 1991).
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Ante tales situaciones se propusc un proceso de tratamiento patentado por Chevron
Research y Technology Co (EEUUA), en 1991 (Nisula et al, 1991).

4.3.4 Descripcion del proceso "fron Sponge” Mejorado,
(Nisula et al, 1991)

El proceso que a continuacién se describe se basa en una reaccion redox para la produccién
de azufre elemental a partir de la oxidacién de H,S. La reaccién se describe como sigue:

Eliminacion de H,S (reduccién):

2Fe**(quelato) +H,S > 2Fe**(quelato) + S + 2H* 412
Regeneracidn def catalizador (oxidacidn):

2Fe™*(quelato) + 1/2 O, + 2H* > 2 Fe**(quelato) + H,0 Fc4.13
La reaccin neta que se lleva a cabo en este proceso es:

H:5 + Y2 0; 2 S+H,0 Ecdid

El gas a tratar debe contener niveles bajos de H,S (menores a 1000 ppmv) para lograr
remover practicamente todo el H;S contenido en la corriente gaseosa. Por ejemplo, una
corriente de gas que contiene 500 ppmv de H,S puede ser tratada en un solo paso para
producir una corriente de gas purificado con menos de 4 ppmv de H,S.

La corriente gaseosa a tratar puede contener otros compuestos gaseosos tales como CO; y
N, pero es recomendable que no contenga hidrocarburos liguidos o algunos otros materiales
que pudieran interferir con la actividad del catalizador polivalente metalico.

De forma general, el proceso se describe como un sistema de tratamiento para la
eliminacién de H,S presente en corrientes gaseosas que consta de una etapa de contacto
gas/liguido en la que el H,S presente en la corriente gaseosa por contacto con la solucion del
catalizador metdlico polivalente forma particulas de azufre elemental que son suspendidas en
la misma solucién. Dicho contacto se da en presencia de un exceso de oxigeno formandose
una suspensién de particulas de azufre elemental en la solucion acuosa, la cual contiene la
cantidad suficiente de agente de dispersion para mantener suspendidas las particutas en
forma homogénea.

Ei proceso consta basicamente de un tanque de contacto gas/liquido cuyo tamario estandar
es de 1 m de didmetro por 4 m de altura. Por la parte baja del tanque de contacto entra el
gas para tratamiento siendo burbujeado en la solucidn acuosa del catalizador.

La composicion de la solucidn acuosa en este proceso consiste de:

a) 0.005 a 0.2% en peso del catalizador metélico polivalente
b) 0.005 a 1% en peso del agente quelante

¢) Arriba del 10% en peso de una solucidn amartiguadora
d) Al menos 0.001% de agente dispersante

e) Mas del 0.02% en peso de agente antiespumante

El H,S presente en el gas a tratar se solubiliza en la solucidn acuosa por transferencia de
masa. Para que este fendmeno se lleve a cabo a una rapidez dptima es necesario mantener
el valor de pH de la solucidn en un intervalo entre 6.5 y 8.5. Para ello se utiliza una solucion
amortiguadora.
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Es importante mantener este valor de pH ya que esto incrementa la rapidez de absorcién del

H;S mejorando el lavado del gas. Sin embargo, debe ser controlado para evitar 13 rapida

formacidn de azufre precipitado que puede aglomerarse y complicar la dispersion de las

particulas formadas. Una solucion amortiguadora recomendada puede hacerse con base en
carbonatos.

Puede llegar a ser complicado mantener el azufre en suspension, ya que e no logrario
implicaria aglomeraciones de material. Sin embargo, cuando se utilizan agentes de
dispersidn, las particulas de azufre formado pueden mantenerse en suspension hasta en una
concentracion de azufre en solucién del 10% en peso. Cuando la concentracién de azufre
elemental alcanza estos niveles es necesaric regenerarla para su correcta disposicion. El
tanque se recarga de solucidn limpia y es asi como se dan los ciclos de operacion. La carga y
descarga de solucidn puede darse de forma continua para evitar interrupciones en la
operacidn del proceso.

Las particulas de azufre suelen ser pegajosas y el hecho de no mantenerias en suspensién
provocaria que el equipo se ensuciara o bien podrian asentarse en el tanque y tapar los
ductos de alimentacién y descarga.

Los agentes dispersantes comunes para esta aplicacion son pirofosfatos, sacarina,
poliacrilatos, aminometilpropancles, policarboxilatos, acidos poliacrilicos y polielectrélitos.
Comunmente se utilizan en concentraciones que van de 20 a 100 ppm en peso en la solucidén
acuosa Y se agregan al inicio del proceso. El tamafio de particula de! azufre en suspension no
debe exceder los 10 micrometros.

La funcidn del agente antiespumante es también evitar la aglomeracién de azufre por
presencia de burbujas de aire. Se recomiendan los conocidos como SAG GT de Union
Carbide, Sulfonal de Air Products y FG10 de Dow Corning. La concentracidn de
antiespumante en la solucién no debe exceder 50 ppm en masa,

Las etapas de la eliminacién de azufre por este proceso son (Figura 4.15):

a) El H;S en el gas de alimentacidn al contacto con la solucidn acuosa forma particulas de
azufre que precipitan en la solucién.

b) Los iones ferrosos formados en la reaccidn, en presencia de suficiente oxigeno se
regeneran para volver a formar los lones férricos.

¢) El flujo de alimentacién de gas se debe mantener constante hasta que la concentracidn
de azufre en el gas ha alcanzado el 10% en peso momento en el cual ia solucidn acuosa
debera ser renovada.

d) El flujo de gas se detiene

e) La solucién gastada se descarga

f) Se alimenta solucidn limpia para reiniciar el ciclo de tratamiento

Se dispone de la solucion gastada que contiene el azufre con métodos convencionales de
evaporacion.

Para la regeneracion de los iones ferrosos es necesaria la presencia de oxigeno.
Frecuentemente serd suficiente con el oxigeno que, por naturaleza, contiene el gas. Sin
embargo, cuando éste llegara a ser insuficiente se debera adicionar O, al proceso para
asegurar fa oxidacin de los fones.
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Corriente de salida de gas

dulce
% Niveles para
seguimiento monitonio
Filro de grs % de la solucién acuosa

Tanque de solucién _ L
fresca para reposicion —

Tanque de

contacto

gas/liquido

'{r Tanque previo a disposicién
P — de solucidn gastada

g:trada I.)él_%

oxigeno \
Gas de alimentacién ® * Descarga de tanque de

contacto gas/tiquido

Figura 4.15 Esquema de proceso "Iron Sponge Mejorado” (Nisula et al, 1991)

La oxidacién de Fe?* a Fe ** ocurre de forma simultdnea con la oxidacién de H,S a azufre
elemental y ambas reacciones ocurren en el mismo tangue de contacto.

Cuando se requiera de oxigeno adicional éste puede ser burbujeado directamente en la
solucién acuosa, Es importante considerar que a pesar de gue estequiométricamente por
cada mol de H,S sélo se requiere 0.5 mol de O, es recomendable que éste aparezca en
exceso en una relacién de, al menos, 10:1.

El proceso opera a temperatura ambiente y no presenta problemas cuando es necesario
trabajar a temperaturas mayeres o menores. La presion de operacién puede ir de 101 kPa
hasta 1500 kPa o mayores. Altas presiones favorecen la transferencia de H,S del gas a la
fase fiquida. El tiempo de contacte no es particularmente critico en este proceso y, en las
plantas que actualmente operan, va de 1 a 270 segundos.

4.4 DEPURACION BIOLOGICA DE GASES CONTENIENDO H,S

Este proceso de tratamiento bioldgico remueve el H;S proveniente de biogds o de gas
natural convirtiéndolo en azufre elemental (Figura 4.16). Este proceso consiste de un
absorberdor, de un biorreactor y de un separador de azufre. En e} absorberdor el H,S es
absorbido en una solucidn acuosa cuya determinacién fue explicada en el 4.2.1. En el
biorreactor, la especie disuelta HS es oxidada a azufre elemental por bacterias, las cuales
estan adaptadas a variaciones importantes de carga de H.S. Las bacterias pueden ser
comparadas a particulas de un catalizador con una alta afinidad por los sulfuros. La
formacion de particulas de azufre estd acompafiada por la formacién de iones hidroxido, En
la tercera etapa del proceso, las particulas de azufre son removidas por sedimentacion en el
plato de escurrimiento. El sobrenadante liquido es reciclado al absorbedor donde los iones
hidréxido formados son utilizados para absorber el H,S. Los lodos de azufre elemental
pueden ser enviados a un espesador para disminuir la cantidad de agua hasta un 40% peso.
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Los beneficios de este proceso pueden ser la ausencia del uso de compuestos quimicos caros
y corrosivos dado que solamente el oxigeno contenido en el aire ambiente es utilizado como
agente oxidante. En este proceso sdlo se requieren de 2 a 5 horas por semana para su
mantenimiento. E! azufre formado tiene una alta pureza, superior a 98%, lo cual io hace
adecuado para ser utilizado como fertilizante. Este proceso esta patentado por la empresa
Paques Bio System B.V. y Shell Global Solutions.

Gas dulce

Gas de desecho
¢on baje contenida de H:S

Azufre

Gas acldo Are

Figura 4.16 Esquema de proceso de remocién bioclégica de H;S (Biological H,S Removal, 1998)
Simbologia de la Figura 4.16

1 Columna de absorcién
2 Biorreactor
3 Plato de escurrimiento

4.5 PRINCIPALES PAGINAS INTERNET SOBRE
'I"ECNOLOG]’IAS DIVERSAS PARA LA ELIMINACION DE
OXIDOS DE AZUFRE Y SUS PRECURSORES EN
EFLUENTES DEL PROCESO CLAUS

- Las principales paginas de las proveedores de los procesos mencionados en el inciso anterior
se muestran en la Tabla 4.4 e informacion mas detallada el Anexo 1.

Tabia 4.4 Principales proveedores de tecnologia para el tratamiento de gases conteniendo 50, y

otros compuestos de axufre

Proveedor Direccién en Internet

Union Carbide hitp://www.unioncarbide.com/
Degussa AC hitp://www.degussa.com/
Linde AG http:/fwww.linde.def

Exxon Research and Engineering Co. hitp://www.exxon.com/

Lurgi Bamag GmbH hitp://www.lurgi.com/

Shell Qil Co http:/fwww.shell.com/

U.5. Filter/ LO-CAT http://www.usfilter.com/
British Gas PLC hitp://www. britishgasple.co.uk/
British Oxygen Corp y The Raiph M. Parsons Co. http://www.parsons.comy

4.6 RESUMEN DE TECNOLOGIAS PARA LA DEPUBACI()N DE
CORRIENTES GASEOSAS QUE CONTIENEN OXIDOS DE
AZUFRE Y/O SUS PRECURSORES

En las Tablas 4.6 a 4.9 se hace un resumen de todas las tecnologias presentadas en este
trabajo de investigacion.
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Tabla 4.5 Procesos AFR

Nombre Tipo de corriente a tratar Compuesto a Concentracién de Zona de Reaccién
Del eliminar alimentacidn Catalizador Temperatura de Presién de
Proceso operacién operacién
Para tratamiento de efluentes gaseosos de la H,S y S0, Concentradones tpicas de | y-alimina, Temperatura en | ND
Industria  Petroquimica, Efluentes gaseosos de alimentacion: Bauxita (Al,Os) zona de reaccién:
Unidades Claus 10% vol H;5 y 5% vol Primera etapa de
de SO, reaccion  120-160
o en gases de alto oC
contenido de humedad Sequnda etapa  de
Sulfreen® 20% vol H;0 y 5% resccon:
vol H;S y 2.5% vol 300-400 °C
S0, Precipitacién de
azufre a
temperaturas  por
debajo de 120 °C
Efluentes de Unidades Claus H3S y 50, Para tratamiento de | Catalizador ND ND
gases con | Selectox
Selectox® concentraciones  tipicas
en la alimentacion de 5 a
25 % en mol de H,S.
Tabls 4.5 Procesos APR (continuacidn)
Nombre Eficiencia de eliminacion Comentarios
del
Proceso
Sulfreen® | 98.6%-98.8% La eficiencia global de eliminacién de compuestos de azufre utilizando ambos proceso {Claus/Sulfreen) llega a ser de 99-99.6%.
Sulfreen tolera la presencia de COS y €0, en el gas de alimentacién asi como O; en bajas concentraciones.
Selectox® | 90%-97% La eficiencia del proceso depende en gran medida de ta concentracion del gas de alimentacidn, incduso el proceso es flexible al tratamiento de
concentraciones mayores, de 50 a 60%, en tales casos la eficiencia se verd necesariamente afectada.
La efidencia global del proceso Selectox con el Proceso Claus es mayor del 98%.
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Tabla 4.6 Procesos de fratamiento por regeneracion

Nombre Tipode | Compuesto | Concentracién de Zona de reaccién Zona de absorcién
del corriente | a eliminar alimentacién
proceso a tratar
Catalizador | Temperatura | Presiéonde | Ahsarbente Temperatura Presitn de
de aperacién | operaddn de operacidn operacién
Efluentes 50, 0.1 — 5% Vol de SO, NA NA NA Diésteres de fosfato | 30° - 40°C 50 - 150 kPa
gaseosos organicos
de
Clintox® Unidades
Claus y
Procesos de
Combustion
Tratamient | SO, Concentraciones no | NA NA NA Solucidn concentrada | ND ND
o de gas mayores a 0.8% de SO, de sulfito de sodio
combustible gue al contacto con
‘::.V ado y efluentes SO, forma bisulfito de
@medo | 4o planta sodi
de Gas € plantas e
recuperado
ras de
azufre
Corrientes H;S y CO; Concentraciones tipicas de | NA NA NA Mezdla de | 110-113F | 1000 psia
de gas alimentacion: Alcanoamina/Sol-
Sulfinol® natural  y 50%vol de HyS y 3-4%vol vente Sulfolane
efluentes de CO; 0 0.1-1%vol de H,S (didxido de
de refineria y 18-20% de CO, tetrahidrotiofeno)
Efluentes H;S Concentraciones de H,;S en | NA NA NA hidroxialguil 20 a 40°C 30 a 80 bar
Absorcidn | contamina- el gas hasta 5% en vol pirrolidona
por dos ©on
solventes | compuestos
fisicos acidos de
azufre
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Tabla 4.6 Procesos de tratamiento por regeneracion fcontinuacion)

Nombre Zona de regeneracion de absorbente
del
proceso Eficiencial*’ Comentarios
m)|

Regenerador T operscién | operagin

Clintox® | Oxidacion con aire 90-110°C 30-150 kPa | Efluente con menos de 200 ppmyv SQ; El proceso puede operar aun en presencia de gases que se
comportan como inertes en el proceso €0, , 0, ¥ N;

Lavado Regeneracidn térmica de | ND ND Efluente de salida con menos de 4 ppm | Es necesaric complementar el proceso con una etapa adicional
Himedo Bisulfito de sodio de H,5. para la recuperacidn de azufre elemental o dcido sulfirico.
de Gas formado liberando la

corriente de gas rica en

50;
Sulfinol® | El disolvente es | ND ND Efluentes con concentra-ciones | El solvente utitizado absorbe también COS, RSH y practicamente

regenerado por menores a 4 ppmy y aprox 2% de €O, | todo el CO;, presente en el gas de alimentacion.

reversibilidad de  los

enlaces quimicos entre

la amina y los gases

acidos a temperaturas

elevadas y presiones

reducidas
Absorcidn | Vapor de agua vy | ND ND Ver Tabla 4.1 En la Tabla 4.1 puede observarse que los puntos de ebullicién
por expansion en tangue de los solventes utilizados son altos y esto se ve reflejado ya en
solventes | flash proceso ya que las pérdidas de disolvente por evaporacion son
fisicos bajas
{*) Las eficencias comentadas para estos procesos estan dadas considerando que los procesos de rag 4 siempre uh Procaso | Claus
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Tabla 4.6 Procesos de tratamiento por regeneracion {continuacion)

Nombre Tipo de C°";PUFS‘° Concentracion de Zona de reaccion Zona de absorcion
del corriente a & eliminar alimentacion
proceso tratar
Catalizador | Temperstura | Presiénde | Absorbente Temperatura de | Presidn de
da eperacidn operacidn operacién opetacidn
Selexol® Para tratamiento de | HiS ND NA NA NA Solvente Selexol ND ND
gas natural y gas
combustible
Efluentes de procesos | HpS Con NA NA NA Sol  acuosa de | 80°a 120°C 250 -
de gasificacion  de centraciones en el rango Carbonato de 1500 psig
Benfield® | carbon y aceites con de 0.5 a 2% vol de Potasio (20-35 %)
altos contenidos de H,S y relaciones de
H,S €0,/H,S 4:1
Efluentes de Unidades | H,S Concentraciones  menos | NifMo/Al;O, 200° y | ND Solucién acugsa de | 6 - 60°C ND
score Claus de 30% vol de H,5 é 350°C polialcalinoamina 1-
CofMofALO, 3 molar
Efluentes  provenien- | Todos  1os 1 ND ND ND ND DEA, MEA, MDEA ND ND
tes de  Unidades | com
Recupera-doras  de | puestos de MDEA general ND ND
Resulf® Azufre azufre
MDEA a partir de | ND ND
aminas especiales
Beavon® Todos los 288-399°C
compuesto
s de azufre
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Tabla 4.6 Procesos de tratamiento por regeneracion {continuvacion)

Nombre Zona de regeneracién de absorbente
del Regenerador Temperatura Presién de Eficiencial*) Comentarios
roceso de operacién operacién
Selexol® ND ND NO Efluentes con concentraciones menores | Eliminacién también de RSH, (S, COS5, CO; agua,
alppm hidrocarburgs y COV's
Benfield® | Expansién y vapor de | ND Patm 92.5% Pueden ser tratadas corrientes con importatnes concentraciones
agua de CO, sin que la eficiencia o selectividad del se vea afectada
proceso
scor® Vapor de agua ND ND 99.3% Pueden ser tratadas corrientes con importantes concentraciones
de CO; sin que 12 eficlencia o selectividad del se vea afectada
proceso.
Resulf® ND ND ND Menes 1000ppmy Existen varias versiones del proceso Resulf, las diferencla radica
Menos de 150 ppmv en el tipo de absorbente que se utlliza; Proceso Resulf MM,
ND ND ND Menos de 10 ppmy Resulf, Resulf 10
ND ND ND
Beavon® | Regeneracién con vapor
y por contacto con
solucidn buffer
{*) Las efidendas para estos. estan cladas Qua oz o O regy G Skempre N proceso tr
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Tabla 4.7 Procesos de tratamiento por oxidacién directa

Nombre del m-':r'i):n‘:: a Compuesto a Concentracién de Zona deT:c:‘aic::a:a A
P tratar eliminar alimentacién Catalizador o:ﬂdén operacién
Oxidacién Gas combusﬁb[e, H,S Concentraciones no mayores a 1.5% | Cobalto/Molibdeno 150-170°C ND
Catalitica gases de refineria, vol de Hy
Selectiva Efluentes gaseosos S
de plantas
quimicas
Clauspol® Efiuentes de | HS vy S0, Concentraciones no mavyores 8 1.5% | Acdo benzoico vy acido | 120°C ND
Unidades Claus vol de H;S acetiisalicilico
Efluentes de | H;S, COS, CS; Concentraclones en el rango de 1-3% | Catalizadores hechos de { 280 - 300 °C | ND
Unidades Claus vol de H,S cobalto y molibdeno para 1a | para ja  reaccién
Clinsulf® hidrogenacién de 10s | 4a oxidacién
compuestos de azufre
Ti,0 para oxidacidn
Efluentes gaseosos | HS Concentraciones en el rango de 500 a | Soluddn de  catalizador | El proceso opera a | La presidn de
contaminados con 1000 ppmv metalico polivalente temperatura operacion puede
H.S ambiente pero de | darse de 1 atm
Iron Sponge® sar necesario | hasta 1000 psi
Mejorado puede ajustarse a
temperaturas
mayores [
menores

101




PROCESOS DE ELIMINACION DE OXIDOS DE AZUFRE Y SUS PRECURSORES EN EFLUENTES GASEQOSQS

Tabla 4.7 Procesos de tratamiento por oxidacion directa {continuacion)

Nombre del | Regeneracién del I :
proceso Catalizador Eficiencia Observaciones

Oxidacion ND Recuperacion de azufre del 98% Es una variante del proceso Claus, la hidrogenacién es seguida de una

Catalitica oxidacion selectiva en lugar de absorcion y se alcanzan recuperaciones

Selectiva globales del 99.5 ai 99.8%. FEl proceso puede ser utilizado para
desulfuracion de gas combustible, gases de refineria, biogas, gases de
hornos de cogue y efluentes gaseosos de plantas quimicas.

Clauspol® 98.3%, en conjunto con una Unidad Claus, la | El proceso trabaja también de acuerdo con la reaccion que se ha definido

recuperacién global de azufre es de 99.88% como de oxidacidn directa, en el cual mediante la misma reaccion Claus

se incrementa la recuperacion de azufre en forma elemental con la
diferencia que en este caso la reaccidn se lleva a cabo en fase liquida.

Clinsulf® ND 90 - 95% El proceso Clinsulf se propone principalmente para el tratamiento de
efluentes de unidades Claus los efluentes a tratar deberan contener
Unicamente H,5 v SO5.

Iron  Sponge® | Regeneracion par | Efluente de gas tratado con menos de 4 ppmv de | La corriente gaseosa a tratar puede contener otros compuestos gaseosos

Mejorado

oxidacion de la solucion
de quelato polivalente
metilico (Fe?* > Fe¥*)

H;S

tales como CO; y N; pero es recomendable que no contenga
hidrocarburcs liquidos o algunos otros materiales que pudieran interferir
con la actividad del catalizador polivalente metalico.
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Tabla 4.8 Procesos de tratamiento para gases provenientes de unidades de combustidn {plantas generadoras de en

Tecnologia

Compuesto a eliminar

Reactivo propuesto para la eliminacidn

ergia principalmente)
Reaccién de eliminacién

Procesos HOmedos | 50, presente en  efluentes  gaseosos | bechada de Cal/Piedra Caliza SOr+Cal0, > Cash+L0;
FGD proveniantes de procesos de combustion Cas0+'f; Oy >Cas0,
S0;, presente  en  efluentes  gaseosos | Polvos CaCOy y Ca(CH), idroxi
provenientes de procesos de combustidn Ca({0OH);+50;-» Cas0y }H,0+'/2H,0
Ca{OH);+50:+/;0;2Cas0x 1/2H;0 + 1/2H;0
Pro s Ca(OH); + CEO;ﬁCaCO; + HO
ums CaC05+50,+1/2-H 0%
CasQy12H0 + 00,
CalC0y+50:+1/2-H,0%
CaS0y1/2H;0 + CO;
50, presente en  efluentes  gaseosos Complefos de dxidos de silicata v caldlo utllizados
provenientes de procesos de combustidn
Ca(OH)+5I0+ H09 (Ca){5i0:2),{H,0),
Tecnolooe CalOH)+A103+H0> (Ca0MAOH:O),
Ca(0H )+ AlO3 4 Si0+H0 {Ca0)(A:00){SI07) (H0)w
Ca(OH)2+ A0y +50y+H,0 (Ca0MARD)(Ca50y) < (H:Oh
(Ca0),510+{1.3+30H;0-» (Ca0}; ASICsI(H0) +1.3Ca(CH);
S0;, presente  en  efluentes  gaseosos ) Reducdon de 50, hasta H,S para su posterior
provenientes de procesos de combustion recuperacién  comoe  azufre  elemental,
Tratamianto con reacclones:
Sulfito de sodio N2y S0y + 5025+ H201 P 2N2HS O30
2N3;504qy+3CiP 2Na,5q+ 3C0:
NaStae+2C0%101+H; 0P 2NaHCOype) +H 510y
S0, presente en efluentes gaseosos | Carbén activado Secuencia de reaccidn en la efiminacion
provenientes de procesos de combustién de SOz
Tratamiento con C+50,2>C-S0;
carbon activado ,
(Proceso Seco) C+1/,0,»C-0

C+H,03C-H,0

C‘502+C'0+C'H20—) C'H2504
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Tablz 4.8 Procesos de tratamiento para gases provenientes de unidades de combusticn (plantas generadoras de energia principaimente) (continuacion)

Tecnologia Compuesto a eliminar Reactivo propuesto para la eliminacion Reaccién de eliminacion
Tratamlento con S0, presente en efluentes gasecsos | Carbdn activado La eliminacién de SO, procede de
carbdn activado provenientes de procesos de combustion acuerdo con la siguiente serfe de

(Proceso Himeds) reacciones
502(gy=2503(q)
502(u)+H20€>H’+H503-

SOz(n)'l'CﬁC‘SOZ(W)
HSOy " +CC*HSOy

C*HSO, +1/:0, 3 H* +50,F+¢

50,% +2H* < H,50,
Tratamiento con S0, presente en efluentes gaseosos | Oxido de cobre soportado en alimina La eliminacién de SO, procede de
dxido de cobre provenientes de procesos de combustion acuerdo con la siguiente serie de
soportado en CuO/fyALO; reacciones
aliimina
{Proceso seco) Cu0+50,+1/,0,->Cus0,

cUO—SOﬁ-AI:O; ')CU+N203‘503
Cu+Y/70,2Cu0
CuSO,~»CuQ+S0,

Al;O01+5032A15(5C);

50:250,+10;
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Tabla 4.8 FProcesos de tratamiento para gases provenientes de unidades de combustidn (plantas generadoras de energia principalmente) {continuacidn)

Tecnologia

Eficlencia de
eliminacién

Comentarios

Procesos Himedos FGD

90 a 95% del total del 50, presente
en 1a corriente de alimentadién,

A pesar de ser una tecnologia tradidonalmente utilizada ha sido necesario el desarrollo de procesos que brinden
mayores efidencias ademas de disminuir el consumo de agua

Procesos secos LIMB

90% det total del SO, presente en 1a
cormiente de alimentacidn

En esta tecnologia pueden incluirse también los procesos seml-himedos que tienen el mismo principlo de
eliminacidn pero se caracterizan por presentar una humedad en el sistema dentro del range de 22.5 a 75.5%.
Existen diversas sales comerciales que presentan diferentes efidendas de eliminaddn pero se ha visto que
actualmente se han publicado estudios para evaluar sales de calcio econdmicas y con eficiencias de eliminacidn
aceptables,

Tecnologia ADVACATE

89% del total del SO; presente en la
cormente de alimentacidn

Con estas sales la efidencia de eliminacién es menor sin embargo se ha comprobado que los procesos que las
emplean son presentan menores costos de operaddn comparados con las sales puras de caldo utilizadas en
tecnologias anteriores.

Tratamiento con Sulfito de
sodio

95% del total de SO; presente en [a
cormiente de alimentacién

Con la eliminacidn de SO; a partir de este proceso se evita la formacidn de yeso (CaS0,) que mas alla de ser un
subprocucto con valor de valor comerdal se presenta en forma de lodos que requieren de una disposicion adecuada
¥ costasa,

Al produdir un gas rico en H;S se entiende que es necesario un tratamiento complementario para la eliminacién del
contaminante mediante la produccidn de azufre elemental.

Tratamiento con  carbdn
activado (Proceso Seco)

La eficenca de eliminacion
depende del tipo de carbdn
utilizado

El H;50, es uno de los productos principales de la reaccidn lo cual le da gran ventaja a esta propuesta
ya que el H,50, es un compuesto de valor comercial.

En general la tendendia actual es la sustitucion de los carbones comerciales por carbones desarrollados
a nivel experimental que resultan una alternativa econdmica.

Tratamiento con carbon
activade
{Proceso Himedo)

92% del total de SO, presente en
la corriente de alimentacién

Las desventajas operacionales de esta tecnologia de carbon activade en seco son: bajos factores de
eficiencia, altas caidas de presion, mala distribucion de los liquidos, efluentes de baja concentracion de
H,50,, la necesidad de alta resistencta mecanica en las particulas de carbdn activado.

Aunque es importante considerar que los requerimientos de agua son bajos comparados con los del
proceso himedo.

Tratamiento con dxido de
cobre soportado en alimina
{Proceso seco)

El material adsorbente formade a partir de CuO soportado en alimina (y-AlLO,) esta considerado como
un catalizador-adscrbente con diversas ventajas en el proceso de tratamiento de gases combustibles,
ello debidp a |a estructura_porosa que llegan a desarrollar dichos materiales.
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CAPITULO5 CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS

Este trabajo tuvo por objetivo establecer el “Estado def Arte” sobre las tecnologias existentes
para la eliminacion de dxidos de azufre y H,S de corrientes gaseosas. Para ello se revisaron
exhaustivamente diversas fuentes de informacion que incluyeron: Libros de texto, revistas
cientificas, bases de datos digitales y la red intemacional (Internet).

Del andlisis de dicha informacion se logré establecer una clasificacién globa! de las
tecnologias de control de dxidos de azufre con base en la fuente de generacion de las
corrientes gaseosas contaminantes. Esta clasificacion comprende las tecnologias empleadas
para el control de éxidos de azufre provenientes de: Procesos de combustion y de procesos
petroquimicos.

En el caso de las tecnologias de control de emisiones provenientes de procesos de
combustion, éstas se basan principalmente en el principio de adsorcidn ya sea en procesos
hiimedos o secos. Los principales materiales adsorbentes que se utilizan son las sales de
calcio, carbdn activado, zeolitas y adsorbentes sintéticos fabricados con polimeros que
incluyen sitios activos de calcio y silice (Advacate). La tendencia actual es la utilizacion
Unicamente de {os procesos secos porque estos no producen lodos contaminantes
obteniéndose Unicamente sélidos que pueden disponerse como residuos no peligrosos e
incluso en algunos casos pueden tener un valor comercial (sulfato de calcio). Un estudio
econdmico de estos procesos, elaborado por la EPA (1995), demostré que el proceso
Advacate junto con el proceso E-SOx son los mads econdmicos ofreciendo un costo
aproximado de $ 300.00 USD/ton de SO, removido. El proceso mas caro es & que utiliza
carbonato de caldio en un proceso seco, teniendo un costo asociado de $ 615.00 USD/ton de
SO, removido. Los procesos que utilizan carbdn activado y zeolitas son poco utilizados; la
informacién que se encontré schre estos procesos son articulos cientificos que reportan
resultados de investigacion basica y que, por lo tanto, no ofrecen datos sobre experiencias y
costos de utilizacién a nivel industrial.

Para el control de emisiones gaseosas provenientes de la industria petroguimica que
contienen dxidos de azufre, existe una muy amplia variedad de tecnologfas disponibles.
Estas tecnologfas se basan en dos principios de conversidn de los compuestos de azufre, ya -
sea una oxidacion hasta la obtencion de azufre elemental o una hidrogenacion para una
conversion completa a H,S seguida de una absorcion-desorcion eliminando posteriormente el
H,S en un proceso Claus, con o sin tratamiente complementario de los gases de cola.

En la industria petroquimica el proceso basico para el control de los oxidos de azufre es €l
sistema Claus modificado {llamado también Claus convencionat). El proceso Claus es
utiizado para la depuracién de corrientes gaseosas que contienen concentraciones de SO,
superiores a 20 % en volumen. Las eficiencias de remocidn de SO, en este proceso estan
comprendidas en el intervalo de 94 a 97%. Aunque estas eficiencias de remocidn son altas,
los volimenes de “gases de cola” o residuales emitidos de un proceso Claus son enormes,
representado varias decenas de toneladas de SO, de azufre por dia. Por lo anterior, es
comiin que los procesos Claus se complementen con procesos que depuran estos gases de
cola o residuales.
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Las tecnologias existentes para la depuracion de los gases de cola de unidades Claus se
clasifican en funcidn de su principio de funcionamiento. Asi se tiene: Tecnologias que operan
abajo de! punto de rocio del azufre, APR (SDP, por sus siglas en inglés, Sub Dew Point),
tecnologias que absorben los compuestes de azufre concentréndolos para recircularios a una
unidad Claus o para enviarlos a una planta productora de acido sulfirico (tecnologias de
regeneracién) y, finalmente, tecnologias que oxidan directamente el H,S a azufre elemental.

Los procesos APR o SDP ofrecen eficiencias de remocion de H;S comprendidas en el
intervalo de 97.5-99.5%. Estos procesos incrementan la capacidad de las unidades Claus
llevando a cabo la reaccion a temperaturas mas bajas a las cuales el azufre precipita. Como
la reaccién de Claus se lleva & cabo en fase gaseosa, el azufre liquido no inhibe la reaccion
como lo hace el azufre en estado gaseoso.

Las tecnologias de regeneracidn son las mas eficientes (99.5%) para el tratamiento de gases
de cola de Claus siempre y cuando la concentracidn de H;S no sea mayor de 3% en
volumen. Dependiendo del desempefio requerido para estas unidades, el gas tratado puede
tener niveles de concentracion de H,S tan bajos como 10 ppm (0.001% en volumen). Si se
desea un tratamiento adicional del efluente de estas umidades se puede recurrir a las
tecnologias de oxidacién directa.

Las tecnologias de oxidacidn directa solo son aplicables en el caso de corrientes gaseosas
conteniendo menos de 1% de H,S. Las eficiencias que se pueden obtener en estos procesos
son de 98 a 99%.

La conclusién general de este estudio €5 que, para la seleccién de un proceso de depuracion
de una corriente gaseosa que contiene dxidos de azufre (o H,S), se debe considerar la
infraestructura existente en la instalacion emisora de los compuestos de azufre, la eficiencia
de eliminacidn que se requiere, la concentracién de [os compuestos de azufre presentes en
el gas a tratar y la presencia de otros contaminante gaseosos {NH;, NO,, CO;, etc). Debido a
la enorme cantidad de variables que pueden presentarse en el control de éxidos de azufre o
de H,S o de otros compuestos azufrados, no se pueden emitir @ priori criterios generales y
definitivos de seleccion de una tecnologia de control, por lo que cada caso en particular debe
ser analizado exhaustivamente. En este trabajo se han elaborado tablas donde se ha
concentrado la informacidn mas relevante de los principales procesos existentes para la
depuracidn de corrientes gaseosas que contienen bidxido de azufre yfo sus precursores.
Estas tablas se ofrecen como una guia general para realizar una seleccion preliminar de un
proceso de depuracian para una aplicacién en particular.

En este trabajo, se ha mostrado que, en general, las tecnologias de control de dxidos de
azufre en corrientes gaseosas pueden eliminar porcentajes muy altos de este contaminante
(> 99%). Las tendencias tecnoldgicas estdn enfocadas en la actualidad a eliminar
completamente los oxidos de azufre residuales de las corrientes tratadas con procesos
convencionales. Es conveniente que se hagan esfuerzos adicionales en el desarrollo de
investigacion basica sobre procesos que permitan alcanzar tal objetivo. Se considera que fas
tecnologias que tienen ese potendcial son las basadas en los procesos de adsorcién y en el
use de catalizadores. Una rama tecnoldgica que también serd interesante explorar es la
basada en procesos bioldgicos o bioquimicos,
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ANEXOS

ANEXO 1 PRINCIPAL INFORMACION DISPONIBLE
EN  INTERNET SOBRE  LAS
TECNOLOGIAS DE ELIMINACION DE
OXIDOS DE AZUFRE

BUSCADORES

Segln el listado de yahoo, existen mas de 120 buscadores en la red. Cada buscador de la red da diversos
resultados en busquedas de informacién con base a los criterios para encontrar y clasificar paginas e la red. En el
presente trabajo se realizd una blisqueda red utilizando los buscadores mas solicitadaos.

Las palabras clave son aquellas que cada buscador emplea para identificar paginas relevantes al tema de interés,
Para nuestra investigacion se emplearon las siguientes palabras daves: Azufre, dxido, aire contaminacién
eliminacién.

£s importante destacar que entre mas precisas sean las palabras daves, mejor serd la bisqueda omitiendo
centenares de paginas ajenas a nuestro tema de investigacién. Ademas, debido a que la mayoria de la
informacion es en inglés, las palabras claves son introducidas en ese mismo idioma (sulfur, oxide, air pollution
elimination).

Nombre del Buscador Direccién web
Buscador de Netscape: hitp:/fhome.netscape.com/escape
sfsearch/ntsrchend-D.html
| Yahoo hitp: /fwww.yahog,com/
Altavista hitp:/fwww . altavista.com
Metacrawler hitp:/fwww. metacrawler.com/
Lycos http://www. lycos.com/
Infosaek: hitp:/fwww.gqo.com
Excite: hitp:/{search.excite com/
Britannica Hitp:/fsearch britannica.com/
American Chemical Society Hitp: /iwww. acs. orgfindex. htm)
Direct Hit Http: ffwww. directhit.com/
También se utilizaron los buscadores nacionales con los siguientes resultados:
Nombre del Buscador Direccién web
Yahoo mexico: http://mx.search.yahoo.com/
Incfssek Mexico http://busqueda.infosel.com:§1/in
foseek]
Starmedia http:/ /www.mx.starmedia.com
ia
Buscador hitp://www.buscador.com.mx/
Explora México pitn:/fwww. explore-mex.com/
Mexico Hitp://www.mexico.com
Mexico Web http:/fmexico.web.com.mx/
Adnet http://www.adnet.com.mx/

También se realizé una busqueda espedifica de proveedores por cada una de las alternativas tecnoldgicas
mencionadas en los capitulos 3 y 4 con los siguientes resultados:
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Investigacidn en Internet de procesos con Calcip

Compaiiia: GEQRGIA PACIFIC GROUPhtp: //www.gp.com/gypsum/index.htm

Principales productos:

G-P Gypsum

fire-rated gypsum sheathing to Dens-Glass® Gold glass mat sheathing.
GyProc® textures

glass reinforced gypsum {GRG

Compaiiia: GREAT LAKES CALCIUM CORPORATION
http://www.glcalcium.

Maneja quimicos especializados para la eliminacidn de SOx en efluentes de procesos de combustion,

Productos:

Chemical Compound Percent of Sample
Calcium Carbonate (CaCO;) 98.18
Elemental Calcium (Ca) 39.30
Magnesium Carbonate {(MgCO,} 1.36
Elemental Magnesium (Mg) 0.40
Silica (Si0,) 0.23
Aluminum (Al;04) 0.08
Iron (FesOn) 0.13
Sulfur (5) 0.059
Total Available Carbonates 99.54
Chemical Compound Percent of Sample
Calcium Carbonate (CaCO;) 95.32
Elemental Calcium (Ca) 38.13
Magnesium Carbonate {MgCO;) 2.75
Elernental Magnesium (Mg) 0.79
Silica {Si0,) 1.50
Aluminum Oxide (Al;05) 0.24
Iron Oxide (Fe,053) 0.12
Sulfur (S) 0.03
Total Available Carbonates 98.07

Compahiia: PROVENCALEhttp://www.provencale.com/

Principales productos:

Mikhartl 0-8 pm 1.7 pm
Mikhart 1T 0-8 pm 1.7 pm
Mikhart 2 0-10 pm 3.0 ym
Mikhart C 0-10 pm 2.5 ym
Mikhart M 0-12 ym 3.5 um
Mikhart 5 0-25 pm 5.0 ym
Mikhart AC 0-20 ym 4.5 pm
Mikhart 10 0-50 pm 10 pm
Mikhart SPL 0-50 pm 20 uym
Mikhart 15 0-125 pm 17 pm
Mikhart 40 0-160 pm 30 gm
Mikhart 65 30-250 pm 60 pm
Mikhart 101 30-300 pm 120 ym
Mikhart 130 60-400 pm 140 um
Mikhart 0.35-0.7 0.25-0.9 mm

Mikhart 110 0-1 mm

Mikhart 0.5-1 0.7-1.2 mm

Mikhart 0.5-1.5 0.63-1.8 mm

Mikhart 0.5-2 0.63-2.5 mm

Mikhart 1-2 1.4-2.5 mm
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TIMMINCO LIMITED hitp://www.timminco.com/

Principales productos:

Magnesium and calcium desulfurizing products
MAG-CAL™

Magnesium-calcium alloys for lead refining
Calcium metal & alloys

Calcium particulate

CAL-AL™

Calcium-aluminum

BARIUM & CHEMICALS INC http://www.bariumchemicals.com/
Principales Productos:

YVYVVYVY

CALCIUM ACETATE Ca(C2H302)2 H20, Molecular Weight: 176.18, Grades: Technical; Reagent
CALCIUM HYDROXIDE Ca{OH)2, Molecular Weight: 74.10 , Grades: Purified

CALCIUM NITRATE Ca{NO3)2, Mclecular Weight: 164.10, Grades: Technical

CALCIUM OXALATE CaC204 H20, Molecular Weight: 146.12, Grades: Technical; Purified
CALCIUM OXIDE Ca0, Molecular Weight: 56.08, Grades: Purified

CALCIUM PEROXIDE Ca0?2, Molecular Weight: 72.08, Grades: Commercial

CALCIUM RESINATE Ca(C20H2902)2, Molecular Weight: 642.98, Grades: Fused; Precipitated
CALCIUM STEARATE Ca(C18H3502)2, Molecular Weight: 607.03, Grades. Purified; Meets Government Spec.
MERCER LIME AND STONE CObttp://www.mercer{lme.com/

Principates Productos:

Metallurgical Pebble Lime
Metallurgical Pebble Lime
Metallurgical Blended Lime

Acid and Water Treatment Lime
Acid Mine Drainage Hydrated Lime
Landfill Stabilization Lime

MISSISSIPPI LIME COMPANYhttp://mississippilime.com/

Principales Productos

Lime

High Purity Calcium Oxide (Ca0O) - Rotary Kiln
Pebble Quicklime (Bags & Bulk)

Pulverized Quicklime {Bulk)
Granular Quicklime (Bags & Bulk)
Flow-Treated Pulverized Quicklime (Bulk)

High Purity Calcium Oxide (Ca0) - Vertical Kiln
Codex Pulverized Quicklime (Bags & Bulk)
Pulverized Quicklime (Bags & Bulk)

High Purity Hydrated Lime Ca(OH)2 - Rotary Kiln
Chemical Hydrate (Bags & Bulk)

Special Rotary Hydrate (Bags & Bulk)

High Purity Hydrated Lime Ca{OH)2 - Vertical Kiln
Codex Hydrated Lime (Bags & Bulk)

Chemical Hydrate (Bags & Bulk)

Limestone
Limestone Products - (CaCO,) - Natural
Agricultural Limestone
Feed Grade Limestone
Glass Stone {R1 - R2)
Asphalt Mineral Filler
Envirpnmental Limestone
High Purity Calcium Oxide (Ca0) - Rotary Kiln
High Purity Calcium Oxide (Ca0) - Vertical Kiln
High Purity Hydrated Lime Ca{OH}2 - Rotary Kiln
High Purity Hydrated Lime Ca(OH)2 - Verticat Kiln
High Purity Calcium Oxide {Ca0) - Rotary Kiln
Pebble Quicklime (Bags & Bulk)
Pulverized Quicklime {Bulk)
Granular Quicklime {Bags & Bulk)
Flow-Treated Pulverized Quicklime (Bulk)

113




ANEX0S

High Purity Calcium Oxide (Ca0) - Vertical Kiln
Codex Pulverized Quicklime (Bags & Bulk)
Pulverized Quicklime {Bags & Bulk)

High Purity Hydrated Lime Ca{OH)2 - Rotary Kiln
Chemical Hydrate {Bags & Bulk)

Special Rotary Hydrate (Bags & Bulk)
High Purity Hydrated Lime Ca(QH)2 - Vertical Kiln
Codex Hydrated Lime (Bags & Bulk)
Chemical Hydrate (Bags & Bulk)
Products - (CaCO3) - Natural
Agricultural Limestone
Feed Grade Limestone
Glass Stone (R1 - R2)
Asphalt Mineral Filter
Environmental Limestone
DIRECCION DE LA EPA PARA EL USO DE ADVACATE(ADVANCED
SILICATE )http://www.ntis.gov/fepe/cpnd | 35.htm

7 zacici 7 ] 17 carbion activad
Calgon Cargon Corporafionhgp;[tm calgoncarbon.com/

Activated Carbon
CatalyticCarbon
Centaur® HSL
Centaur® LAD
Centaur® 4x6
Centaur® 6x16
Centaur® 8x30
Centaur® 12x40
Centaur® 20x50
Centaur® Powder
US Filter:hitp://www.nwcarbon.com/
Principal producto
VOCARB™
Taiwan carbon technology co, Itdhttp://www.taicarton.com.tw/
Principales productos:
Item AW2001 AW1501 AW1101 AW1102
Surface area(m2/q) 2000 1500 1100 1100
Total pore volume{ml/q) 0.8~0.9 0.7~0.8 0.5~0.6 0.5~0.6
Average pore Dia. (Ao 19~20 19~20 19~20 19~20
Fabrics weight{g/m2) 40~50 65~75 45~105 100~115
Fabrics thickness{(m/m) 0.25~0.30 0.35~0.45 0.40~0.50 0.35~0.45
Fabrics width{cm) 69~73 98~102 98~102 98~102
Texture Plain Piain Plain Plain
Decomposition temp.(oC) >500 >500 >500 >500
The specification of
Activated Carbon Felt
tem AM1131 JAM1132
surface area(m?/g) 1100 1100
[Total pore volume(mi/qg) .5~0.6 0.5~0.6
Average pore Dia.(A") 19~20 19~20
Fabrics weight{g/m?) 172~212 250~290
Fabrics thickness{mm) RBbout 2mm Jabout 2.5~3mm
Fabrics width{crm) 117 117
Texture Felt Feit
Pecomposition temp. (°C) > 500 >500
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CARBOCHEMBttp: /fwww carbochem.com/
Typical Properties of Some Popular CARBOCHEM® Grades
Grade A.D. Iodine No. Hardness (Abrasion) Mesh } Application
(G5-75 .44 1150 o8 H mm Jsotvent recovery
GL-80 .45 1040 06 M x 10 vapor phase
VP-20 j0.40 1200 o8 5 x 16 hydrocarbons
HP-50) 10.5 1120 o8 6 1 16 PSA
DC-50 | 1050 90) 12 x 40 facid washed
DC-40 0.50 1050 90} 12 x 40 decolorize
LQ-900 .50 1000 90) 8 x 30 decolorize
LQ-1000 j0.50 1050 84) 12 x 40 water reatrent
LQ-9005 j0.50 1000 92) B x 30 water treatment
LQ-1240 j0.50 950 92) 12 x 40 water treatment
CA-10 0.30 1020 325 decolorize
United Manufacturer Intemnationalhttp://www.activatedcarbon.com/
COAL-BASED ACTIVATED CARBON
TABLE OF PRODUCT SPECIFICATION
ADSORPTION PHYSICAL
PARTICLE :20PERTIES PROPERTIES :
CARBON | SIZE
TYPE mm dia. or | 14 | Iodine Surface Area } Bulk Density Hardne | Moistur | Total
US.mesh | % | # Sq.m./g fml 5= e Ash
ml mgfg e 9 % min % max | % max
n
PELLETIZED FORM
UMI-15p 1.5 mm | 60 950 950-1000 0.48-0.55 95 3 12
UMI-150p | 1.5mm 70 1050 1050-1100 (.45-0.52 90 3 15
UML-30p 3.0 mm § 60 950 900-1000 0.48-0.55 95 3 ‘12
UMI-300p | 3.0 mm 70 1050 1000-1050 0.45-0.52 90 3 15
UMI-40p 4.0 mm | 60 950 900-1000 0.48-0.55 95 3 12
UML-400p { 4.0 mm 70 1050 1000-1050 0.45-0.52 90 3 15
GRANULAR FORM
UMI-40x% 4 X 6160 950 1000-1050 0.45-0.52 95 3 12
UMI-400x | 4x6 70 1000 1050-1100 0.42-0.50 90 3 15
UMI-30% 4 x 8|60 950 1000-1050 0.45-0.52 95 3 12
UMI-300x | 4x38 70 1000 1050-1100 0.42-0.50 90 3 15
UMI-2x 8 x 30| S0 850 800-900 0.48-0.55 95 3 12
UMI-20x 8 x 30| 60 950 950-1050 0.45-0.52 95 3 12
UMI-200¢ | 8 x 30 70 1000 1050-1100 0.42-0.50 90 3 15
UMI-09x | 12 x 40 60 950 950-1050 0.42-0.5Q 95 3 12
Z o Ing > Zeolit
ZEOQLYST INTERNATIONALQtD: //www.zeolyst.com/
Principales Productos
Producto de Zeolyst Catidn % peso Tamalo de céhda (A) | Area superficial
S0,/ ALOy Na 0 mig
CBY 100 51 SODIO 130 2465 %00
CBY 300 5.1 AMONID 28 24.68 925
£BV 400 5.1 HIDROGEND 28 24.50 730
CBV 500 5.2 AMONIO 2 2453 750
CHY 600 52} HIDROGEMQ .2 2435 650
v 7i2 ] AMONIO 05 2435 730
CBv 720 30 HIDROGENG 0.0 24.78 780
CBY 760 & HIDROGENO 0.03 24.24 10
CBV 780 50 HIDROGENG 003 .24 780
CBY 901 80 HIDROGEMOD 0.03 24.24 780
Productsy de Zealyst Refackin Catién 9% pesa Arez superficial
S0y ALD; Na mifg
CPAISE 25 Amonic 0.05 680
CPHLIE-7S i Hidrégens 0.05 650
CPHEIE-15¢ 150 Hiodrigeno 0.05 650
CPBLIC-300 00 Hidrégens 0.05 620
Producto de Zeolyst Retacion Catidn 9% pesa Area superficial
S0y AL;O) Na;0 mijg
CBV 104 13} Socko 8.6 425
CBV 21A 2 Amonic 0.08 500
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ANEXO 2 LISTADO DE PATENTES SOBRE
TECNOLOGIAS DE ELIMINACION DE
OXIDOS DE AZUFRE (BASE DE DATOS
IBM PATENT)

PATENTES DE ALUMINA
cObIGO FECHA PATENTE
JP10174868A 06/30/1998 CATALYST FOR CLEANING OF EXHAUST GAS
JP081176024 05/14/1996 CATALYST FOR PURIFYING EXHAUST GAS
JP11076831A 03/23/1999 CATALYST FOR CLEANING EXHAUST GAS AND PREPARATION THEREQF
JP10043592A 02/17/1998 WASTE GAS PURIFICATION MATERIAL AND METHOD FOR PURIFYING
WASTE GAS
JPOO299801A 11/25/1997 EXHAUST GAS PURIFICATION CATALYST AND FILTER FOR EXHAUST GAS
PURIFICATION USING THE CATALYST AND EXHAUST GAS PURIFICATICN
APPARATUS USING THE FILTER
JPOO249472A 09/22/1937 USE OF EXHAUST GAS COMPONENT
US05585082 12/17/1996 SOx/NOx sorbent and process of use
JPOBO24582A 01/30/1996 TREATMENT OF WASTE GAS
US05427995 06/27/1995 SOx/NOx sorbent and process of use
Us05413771 05/09/1995 SOXNOX sorbent and process of use
US05180703 01/19/1993 SOufNOx sorbent and process of use
JPO2157042A 06/15/1950 EXHAUST GAS CLEANUP CATALYST
JPE3147518A 06/20/1988 METHOD FOR CLEANING AIR
JPE2258452A 12/35/1987 CATALYST FOR PURIFYING EXHAUST GAS
JPE2097628A 05/07/1987 METHOD FOR DEODORIZING SOIL CONTAINING POROQUS INORGANIC
SUBSTANCE
JPE1263620A 11/21/1986 DRY DESULFURIZING METHOD
JP61164624A 07/25/1586 50X REMOVAL FILTER
JPS6051230A 05/08/1981 CLEANING METHOD FOR COMBUSTION WASTE GAS
JP52078752A 07/02/1577 SIMULTANEOUS TREATMENT OF DRY PROCESS DESULFURIZATION AND
DENITRATION
PATENTES DE CALCIO
CcODIGO FECHA PATENTE
JPOT 155586A 06/20/1995 ADSORBENT FOR GASEQUS NOX AND SOX
JPO7213804A 08/15/1995 REMOVING AGENT FOR NOX AND SOX ATTACHED TO MASK OR AIR
PURIFYING DEVICE
JP1D057757A 03/03/1998 TREATMENT OF DRY WASTE GAS
JP10057756A 03/03/1998 TREATMENT OF DRY WASTE GAS
JP10009510A 01/16/1998 DESULFURIZATION PROCESS, FUEL CONTAINING DESULFURIZATION
AGENT AND MANUFACTURE THEREQF
WO09712662A1 04/10/1997 WASTE GAS AND DUST TREATMENT METHOD
JPO8131775A 05/28/1996 DRY TREATMENT METHOD FOR EXHAUST GAS
JPOG319940A 11/22{1994 METHOD AND APPARATUS FOR EXHAUST DESULFURIZATION IN WET
PROCESS
JPO3131318A 06/04/1991 METHOD AND APPARATUS FOR TREATING COMBUSTION EXHAUST GAS
JP022638828A 11/02/1990 PRODUCTION OF DRY ABSORBENT FOR ACIDIC GAS
JP63185433A 08/01/1988 DEVICE FOR TREATING HARMFUL GAS
JP58079537A 05/13/1983 DESULFURIZING METHOD FOR STACK GAS
JP56159291A 12/08/198% REMOVAL OF SULFUR OXIDE AND NITROGEN OXIDE
JP56051230A 05/08/1981 CLEANING METHQD FOR COMBUSTION WASTE GAS
JP550865214 06/30/1980 DRY DESULFURIZATION QF EXHAUST GAS
JP52068070A 06/06/1977 WET TREATING METHOD OF EXHAUST GAS
US05985223 11/16/1999 Removal of NOx and SOx emissions form pickling lines for metal treatment
JP11090166A 04/06/1999 WET FLUE GAS DESULFURIZER AND DESULFURIZING METHOD
JP11030406A 02/02/1999 COMBUSTION METHOD FOR FLUIDIZED BED
JPOO290)294A 11/11/1997 TREATMENT OF DRY DESULFURTZATION WASTE WATER
JPOBZ219431A 08/30/1396 WASTE INCINERATION TREATMENT
JPOB165467A 06/25/1996 SOIL-HARDENING AGENT
JPOB159413A 06/21/1996 DESULFUREZER SUPPLY METHOD AND APPARATUS FOR FLUIDIZED BOILER
JPOB131764A 05/28/199% WET TYPE EXHAUST GAS TREATMENT METHQD AND APPARATUS
JPOBD24566A 01/30/1996 METHOD FOR CONTROLLING OXIDATION OF SULFITE
JPOT116456A 05/09/1995 METHOD FOR CONTROLLING FRUE GAS WET DESULFURIZATION
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APPARATUS
JP0B285327A 10/11/1994 METHOD AND DEVICE FOR FLUE GAS DESULFURIZATION
JPOGZZ6041A 08/16/1994 HIGH-PERFORMANCE FLUE GAS DESULFURIZING METHOD
JPOGOBESTTA 03/25/1993 METHOD FOR SIMULTANEOUS TREATMENT OF DESULFURIZATION AND
DECARBONATION
JP05230485A 09/17/1993 CIL COMPOSITION FOR DIESEL ENGINE USED ON LAND
JPO5146636A 06/15/1993 DRY EXHAUST GAS TREATMENT METHOD
JP05146635A 06/15/1993 DRY EXHAUST GAS TREATMENT METHOD
JP04243520A 08/31/1992 HIGH PERFORMANCE EXHAUST GAS DESULFURIZING METHOD
JPOAZZ2619A 08/12/1992 METHOD AND APPARATUS FOR WET DESULFURIZATION OF EXHAUST GAS
JP04141284A 05/14/1992 TREATMENT OF ASH COLLECTED BY DUST COLLECTOR
JP03195800A 08/27/1991 METHOD OF INCINERATING WASTE RESIN WITHOUT GENERATION OF SOX
JP03154615A 07/02/1991 SEMIDRY SULFURIZATION
JP03094813A 04/19/1991 METHOD FOR REMOVING HARMFUL GAS IN WASTE GAS GENERATED BY
INCINERATION OF REFUSE
JP03 1546154 07/02/1991 SEMIDRY SULFURIZATION
JP03094813A 04/19/1991 METHOD FOR REMOVING HARMFUL GAS IN WASTE GAS GENERATED BY
INCINERATION OF REFUSE
JPOZ180636A 07/13/1990 CATALYST CARRIER COMPOSITION AND CATALYST CARRIER USING SAME
COMPOSITION
JPG3105308A 05/10/1988
P62141408A 06/24/1587 CIRCULATION TYPE FLUIDIZED BED COMBUSTOR
F50169523A 05/25/1984 CONTROL OF WET WASTE GAS DESULFURIZATION APPARATUS
(hPsei62a27A D9/13/1984 - |DESULFURIZATION IN FURNACE
P58124550A 07/25/1983 TREATMENT OF WASTE GAS OF COAL BURNING BOILER
METHOD AND APPARATUS FOR DESULFURIZING AND DENITRATING EXHAUST]
P58014933A 01/28/1983 s TN DAY SYSTEM
[i7Fsa012527A, 172571983 METHOD FOR INCINERATING SLUDGE
[Fs8130210A 10/13/1981 TREATMENT OF WASTE GAS
P53106674A, looy16/1978 DENTTRATING METHOD
[IP53065260A 06/10/1978 REMOVING METHOD FOR SULFUR OXIDES CONTAINED IN EXHAUST GAS
{[IP53062776A 06/05/1978 DECOMPOSING METHOD FOR NITROGEN OXIDES
|bPs3062775A D6/05/1978 DECOMPOSENG METHOD FOR NETROGEN OXIDES
[urs2056164A 05/22/1975 DECOMPOSING METHOD FOR NITROGEN OXIDES BY CATALYTIC REDUCTION
P53014164A 02/08/1978 DESULFURIZATION AND DENITRATION METHOD BY WEF PROCESS
[E—“PSZOHSGSA D6/22/1577 WET TREATING PROCESS OF EXHAUST
P52048970A 04/21/1977 WET SMOKE REMOVAL METHOD
P88112426A be/oa/1981 ;;INE_?Q'SEET OF EXHAUST GAS IN EXHAUST GAS CIRCULATING TYPH
”PP09099236A bay15/1007 mﬂ)&ugrm TREATING AGENT AND TREATMENT OF WASTE GAS AND S0OT]
[bPosszatsza 1271071996 WASTE GAS TREATMENT.
UP03101812A 472671991 IMETHOD FOR DRY-PURIFYING WASTE GAS
UP03052623A 03/06/1991 WET TYPE FLUE GAS DESULFURIZATION FACILITY UTILIZING SEA WATER
LIP63185433A 08/01/1988 IDEVICE FOR TREATING HARMFUL GAS
[IP53127006A lo5/30/1988 METHOD OF DESULFURIZATION
IP61197021A 109/01/1986 STACK-GAS DESULFURIZATION METHOD BY WET LIME GYPSUM METHOD
[IP57144024A 109/06/1982 WET TYPE WASTE GAS DESULFURIZATION DEVICE
[}P56017926A 2/20/1981 MANUFACTURE OF GYPSUM DIHYDRATE
1P56009221A E1[30[1981 MANUFACTURE OF GYPSUM
REMOVING METHOD FOR SOX IN EXHAUST GAS IN REDUCED PELLET
/P55062129A 05/10/1980 MANUFACTURING PROCESS
FRODUCTION OF HEXAGONAL PRISMATIC CRYSTAL  ALPHA-TYPE
1P55032788A 103/07/1980 HEMINYDRATE GYPSUM
IP55032788A [p3/07/1580 FRODUCTION OF GYPSUM WHISKER
KINTERING METHOD WITH ADDITION OF QUICK LIME TO FLOOR LAYING
UP54020905A 02/16/1579 ORES AND [T EQUIPMENT
UF11083214A 104/05/1999 HAZARDOUS GAS REMOVING UNIT OF WASTE PROCESSING EQUIPMENT
P091¢104A b 0371997 ;Rggggnon OF DESULFURIZING AGENT AND FLUE GAS DESULFURIZING
WWooeT17662A%  104/10/1997 WASTE GAS AND DUST TREATMENT METHOD
[P08291014A 11/05/1996 ﬁg&ﬁmoums AGENT, ITS PRODUCTION AND WEED CONTROL USING
UPo6198127A 107/19/1994 MWASTE GAS TREATING DEVICE
METHOD AND APPARATUS FOR SIMULTANEOUS TREATMENT OF DUST
posizstzza /1071994 COLLECTION AND DESULFURIZATION
iPo6114232A l04/26/1954 METHOD FOR DESULFURIZING EXHAUST GAS
IP05329462A 12/14/1993 [METHOD FOR SOLIDIFYING EP-COLLECTED ASH WITH CEMENT
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[UP05146636A 6/15/1953 [DRY EXHAUST GAS TREATMENT METHCD
{tIPO5137954A 06/01/1993 DRY TYPE FLUE GAS DESULFURIZATION APPARATUS UTILIZING COAL ASH
I PO4354538 270871992 g\E\T,?éEST FOR DENITRIFYING EXHAUST GAS AND EXHAUST GAS TREATING
[IP04094721A b3/26/1992 M/ASTE COMBUSTION GAS PURIFYING DEVICE
IP032422264 10/29/1991 PRODUCTION OF DESULFURIZING AGENT
PO3070907A 03/26/1591 METHOD AND DEVICE FOR TREATING EXHAUST GAS OF BOILER
PD1169214A 07/04/1989 FUEL SWITCHING METHOD OF FLUIDIZED BED BOILER
[lsPo1t63040A 04/21/1389 FRODUCTION OF GLAZED INORGANIC BUILDING MATERIAL
”PP01284324A 11/15/1989 g;‘lr:gn FOR SIMULTANEOUSLY REMOVING SULFUR OXIDE AND NITROGEN
[lPoig80aa5A 03/27/1989 [TREATMENT OF EXHAUST GAS
LP63147518A 06/20/1988 IMETHOD FOR CLEANING AIR
LIP63108097A, 05/12/1988 PRODUCTION OF BRIQUETTE
LiPe3105308A 05/10/1988 EELHOD OF RECOVERY OF COMBUSTION HEAT OF WASTE TIRES AND THE
P62254824A 11/06/1987 IPRODUCTION OF TREATING AGENT FOR FLUE GAS
liP62141408A DE/24/1587 ICIRCULATION TYPE FLUIDIZED BED COMBUSTOR
IP62074439A 4/06/1987 METHOD FOR TREATING EXHAUST GAS
FP61271018A 12/01/1986 - |GTACK-GAS DESULFURIZATION METHOD
P60071025A 04/22/1985 DESULFURIZATION OF WASTE GAS FROM FLUIDIZED BED BOILER
IPE00582304, 04/04/1985 WASTE GAS DESULFURIZATION AND APPARATUS THERECF
P60000B27TA 01/05/1985 MANUFACTURE OF AIR PURIFYING AGENT
LIP53162927A 09/13/1984 DESULFURIZATION IN FURNACE
{JP59100225A 6/23/1984 ETACK GAS TREATMENT
LIP58210894A 12/08/1983 TREATMENT OF WASTE WATER OF WET STACK GAS DESULFURIZATION %
IP58012927 A 01/25/1983 METHOD FOR INCINERATING SLUDGE
UP57 1450244 09/07/1982 RECOVERY OF BORONIC COMPOUND IN STACK GAS DESULFURIZATION
[PS7107226A 07/03/1582 DRY TYPE GAS ABSORBER
[PES6118717A 09/17/1981 [TREATMENT OF WASTE GAS
UP56096034A b8/03/1981 [TREATMENT OF EXHAUST GAS IN SINTERING FACILITY
METHOD AND APPARATUS FOR TREATING WASTE GAS OF INCINERATCOR OF
LIPS6087418A 0771611981 L IRBAN GARBAGE AND SLUDGE
UP56044023A 04/23/1981 EXHAUST GAS PURIFYING METHOD
LP55084518A l06/25/1980 MASTE GAS TREATMENT FOR URBAN WASTE INCINERATOR
ipsat101954 8/29/1979 Asgm “F'lSECOVERlNG METHOO IN WET EXHAUST GAS DESULFURIZATION
UP54110169A l8/29/1979 [TREATING METHOD FOR DUST CONTAINED IN EXHAUST GAS
P54107468A 08/23/1979 WET SYSTEM EXHAUSTED SMOKE TREATMENT
LIP54099075A l08/04/1979 IMPROVED OPERATING METHOD FOR DESULFURIZATION APPARATUS
iP54062970A GCALING PREVENTING METHOD IN WET LME GYPSUM METHOD
0s/21/1979 DESULFURIZATION APPARATUS OR DESULFURIZATION AND DENITRATION
WPPARATUS

PREVENTING METHOD FOR SCALE FORMATION IN WET DESULFURIZATION

P54061070A 05/17/1979 OF EXHAUST COMBUSTION GAS USING LIME AND GYPUSM

JP54049998A 04/19/1579 IQUICK LIME PRODUCING APPARATUS
UP54039373A 03/26/1979 METHOD OF DEHYDRATING AND INCINERATING SLUDGE
BINTERING EQUIPMENT WITH ADDITION QUICK LIME AND CIRCULATION OR

UP54020904A 02/16/1979 EXHAUST GAS

UP54020003A ___ 02/16/1579 BINTERING METHOD WITH ADDITION OF OUICK LIME AND i7S EQIPMENT
METHOD AND APPARATUS FOR SIMULTANEOUS TREATMENT OF WET]
{P34004879A  1/13/1973 PROCESS DESULFURIZATION AND DENITRATION

MP53123395A 10/27/1978 GYPSUM RECOVERING METHOD IN WET EXHAUST GAS DESULFURIZATION

UP53113775A 10/04/1978 ABSORPTION APPARATUS FOR GAS

LIP55084518A 06/25/1980 WASTE GAS TREATMENT FOR URBAN WASTE INCINERATOR

LP54110195A 08/29/1579 E;’mTSSECOVERING METHOD IN WET EXHAUST GAS DESULFURIZATION

LP54110169A 08/29/1979 [TREATING METHOD FOR DUST CONTAINED IN EXHAUST GAS

LP54107468A 08/23/1579 WET SYSTEM EXHAUSTED SMOKE TREATMENT

P 5409907 5A 08/04/197% IMPROVED OPERATING METHOD FOR DESULFURIZATION APPARATUS
SCALING PREVENTING METHOD IN WET LIME GYPSUM METHOD|

HPS4062970A 05/21/197% DESULFURIZATION APPARATUS OR DESULFUREIZATION AND DENITRATION
APPARATUS

P54061070A 05/17/1979 [FREVENTING METHOD FOR SCALE FORMATION IN WET DESULFURIZATION
OF EXHAUST COMBUSTION GAS UISING LIME AND GYPUSM

[JP5449908A 04/19/1979 QUICK LIME PRODUCING APPARATUS

P54039373A 03/26/1979 PMETHOD OF DEHYDRATING AND INCINERATING SLUDGE
FINTERING EQUIPMENT WITH ADDITION QUICK LIME AND CIRCULATION OR

IP54020804A 02/16/1979 EHALST GAS
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[IP54020003A b2/16/1979 INTERING METHOD WETH ABDITION OF QUICK LIME AND ITS EQIPMENT
UP54004879A 01/13/1979 METHOD AND APPARATUS FOR SIMULTANEOUS TREATMENT OF WET]
PROCESS DESULFURIZATION AND DENITRATION
UP53123395A 1072771978 GYPSUM RECOVERING METHOD IN WET EXHAUST GAS DESLILFURIZATION
JP53113775A 10/04/1978 IABSORPTION APPARATUS FOR GAS
HP531122744 09/30/1978 [TREATING METHOD FOR NITROGEN OXIDE-CONTAINING EXHAUST GAS
LIP531039974 (09/09/1978 RECOVERY OF GYPSUM BY DESULFURIZATION OF EXHAUST GAS
P53063278A 06/06/1978 WET DESULFURIZING METHOD FOR EXHAUST GAS
P52120964A 10/11/1977 WET PROCESS EXHAUST GAS TREATMENT
[Ps52023563A 02/22/1977 WET EXHAUST GAS TREATMENT PROCESS
[bP511286754 11/09/1576 MWET TYPE EXHAUST GAS PURIFICATION METHOD
1JP06210130A 08/02/1994 WET TYPE FLUE GAS DESURFURIZER
P63010695A 01/18/1988 MOVING BED GASIFIER
[brg02201254 11/02/1985 PREPARATION OF LIMESTONE SLURRY
P53090619A 05/25/1984 IDRY DESULFURIZATION METHOD OF COMBUSTION GAS
P56 124264 (09/04/1981 E@gﬁ? OF EXHAUST GAS IN EXHAUST GAS CIRCULATING TYPH
P11165026A 06/22/1959 STACK GAS PURIFIER
POS03B453A 02/10/1997 [TREATMENT OF FLUE GAS
S05535687 07/16/1996 Circulating fluidized bed repowering to reduce Sox and Nox emissions from
ndustrial and utility boilers
UP06285327A 10/11/1994 METHOD AND DEVICE FOR FLUE GAS DESULFURIZATION

METHOD FOR UTILIZNG VARIOUS KINDS OF STEEL MAKING SLAG TQO

POG145735A  [05/27/1994 MELTING FURNACE FOR WASTE TREATMENT

LJP06114232A D4/26/1994 METHOD FOR DESULFURIZING EXHAUST GAS™

LIP04354538A 12/08/1992 gAECIAé‘EIST FOR DENITRIFYING EXHAUST GAS AND EXHAUST GAS TREATING
LIPO4222619A 08/12/1992 METHOD AND APPARATUS FOR WET DESULFURIZATION OF EXHALIST GAS
MPO4161791A 06/05/1992 CIRCULARLY FLUIDIZED LAYER

WET EXHAUST GAS DESULFURIZER AND ITS ABSORBING SOLUTION AND)

/P01203026A 8/15/1989 (COOLING DUSTING SOLUTION
UP62080411A JOPERATION PROCESS FOR FLUIDIZED BED TYPE COMBUSTION DEVICE WITH
04/13/1987 1.OW VOLUME OF DISCHARGING OF SOX, AND NOX AND HIGH EFFICIENCY Of
. ICOMBUSTION
DP61293528A 12/24/1986 WET STACK-GAS DESULFURIZATION METHOD
(Pe1287422A 12/17/1986 UCTURE OF SELF-SUPPORTING DESULFURIZATION TOWER
JP6E1185316A 08/19/1986 ET WASTE GAS DESULFURIZATION APPARATUS
PG1157328A, 07/17/1986 [PURIFICATION OF EXHAUST GAS BY DRY DOLOMITE METHOD
PE1033216A 2/17/1986 m'emefs METHOD OF SULFUR COMPOUND AND HALOGEN COMPOUND IN
{liP521a4828A 12/02/1977 FUEL COMBUSTING METHOD
IPe0232228A 11/18/1985 FILTER FOR AUTOMOBILE EXHAUST GAS
PE0212210A 10/24/1985 [TREATMENT OF WASTE LIQUID IN EXHAUST GAS TREATING APPARATUS
P60071025A 04/22/1985 DESULFURIZATION OF WASTE GAS FROM FLUIDIZED BED BOILER
JIP59169523A 09/25/1984 ICONTRGL OF WET WASTE GAS DESULFURIZATION APPARATUS
1 P58150416A 09/07/1983 [TREATMENT OF EXHAUST GAS
PSB010612A 02/04/1983 FLUIDIZED BED COMBUSTION DEVICE
P57075123A D5/11/1982 METHOD AND DEVICE FOR DESULFURIZATION OF WASTE GAS
[bPse062521A 05/28/1981 REMOVING METHOD COF SULFUR OXIDE IN EXHAUST GAS
[bPseorTozTA 02/20/1981 MANUFACTURE OF GYPSUM BY DRY PROCESS
Htpssnzgm 09/01/1980 METHOD FOR COMBUSTION AND DESULFURATION IN FLUIDIZED BED BOILER]
P54049998A 4/19/1979 KQUICK LIME PRODUCING APPARATUS
PATENTES DE CARBON
CODIGO FECHA PATENTE
US05591417 01/07/1997 Removing SOx, CO and NOx from flue gases
EPD0785282A1 07/30/1997 Method for SOx removal by catalytic carbon
JP08323149A 12/10/199% DRY DESULFURIZING AND DENITRIFICATING DEVICE
1061261324 05/10/1994 METHOD FOR TREATING EXHAUST GAS WITH CARBON MATERIAL
JPSBI33620A 08/09/1983 TREATMENT OF WASTE GAS
JPSBO79597A 05/13/1983 DESULFURIZING METHOD FOR STACK GAS
1PSB114716A 07/08/1983 ADSORPTIVE TREATMENT FOR WASTE GAS IN DRY DESULFURIZER FOR
STACK GAS
JPO5264008A 10/12/1993 METHOD FOR REDUCING EMISSION OF NOX, SOX, UNBURNT CARBON,
ETC., AND FOR MODIFYING FJRNACE GAS
JPO3131318A 04/1591 METHOD AND APPARATUS FOR TREATING COMBUSTION EXHAUST GAS
JP6208041 1A 04/13/1987 OPERATION PROCESS FOR FLUIDIZED BED TYPE COMBUSTION DEVICE
WITH LOW VOLUME OF DISCHARGING OF S0X, AND NOX AND HIGH
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EFFICIENCY OF COMBUSTION

JP03293017A 12/24/1991 TREATMENT QF WASTE COMBUSTION GAS

JP03101B12A 04/26/1991 METHOD FOR DRY-PURIFYING WASTE GAS

JP63242321A 10/07/1988 REMOVAL OF HYDROGEN HALIDE 1IN EXHAUST GAS CONTAINING SOX AND
NOX

JP100577564 03/03/1998 TREATMENT OF DRY WASTE GAS

JP01274826A 11/02/1989 PROCESS AND APPARATUS FOR ORY DESULFURIZATICN AND
DENITRATION OF WASTE GAS

JPO1226754A 09/11/1989 METHOD FOR SINTERING GLANULATED FLY ASH MATERIAL

JP60129127A 07/10/1985 DESULFURIZATION AND DENTTRATION PROCESS FOR WASTE GAS

JP59036527A 02/28/1984 DRY TYPE STACK GAS DESULFURIZATION PROCESS

IPSB166921A 10/03/1983 METHOD FOR DESULFURIZING AND DENITRATING GAS CONTAINING SOX
AND NOX IN HIGH CONCENTRATION

JP58153523A 09/12/1983 DRY TYPE STACK GAS DESULFURIZATION AND DENITRATION METHOD

US05384301 01/24/1995 Catalyst for elemental sulfur recovery process

JP571022224 06/25/1982 TREATMENT OF WASTE GAS CONTAINING SULFUR OXIDES

IPSTO07229A 01/14/1982 WASTE GAS DESULFURIZING METHOD

JP11050168A 04/06/1999 DESULFURIZING AGENT

JP10156136A 06/16/1998 METHOD FOR TREATING WASTE COMBUSTION GAS OF FOSSIE FUEL

JPS7019016A 02/01/1982 DRY TYPE FLUE-GAS DESULFURIZATION APPARATUS

1P561335494 10/19/1981 AIR PURIFYING HEAT EXCHANGING TYPE VENTILATING DEVICE

JPS6124429A 09/30/1981 DESULFURIZATION IN FURNACE

JIP56045746A 04/25/1981 PURIFICATION EQUIPMENT FOR COAL COMBUSTION WASTE GAS

JP55032758A 03/07/1580 503/502 CONVERTING METHOD

JP54048693A 04/17/1979 WET TYPE FLUE GAS DESULFURIZATION

JP11104447A 04/20/1999 DESULFURIZATION TREATMENT QF EXHAUST GAS

[ IP11076753A 03/23/1539 TREATMENT OF INCINERATION WASTE GAS

JP11013459A 01/19/1999 AUTOMOTIVE EXHAUST GAS PURIFTER

JP10338517A 12/22/1998 REACTIVE COMPOUND FOR REMOVING ACID COMPOUND AT HIGH
TEMPERATURE FROM FUME OR GAS AND ITS PRODUCTION

JP10309440A 11/24/1998 PURIFYING APPARATUS

IP10174867A .| 06/30/1998 CATALYST FOR CLEANING EXHAUST GAS AND PURIFYING METHOD OF

. EXHAUST GAS

IP10094730A 04/14/1998 EXHAUST GAS PURIFYING CATALYST AND EXHAUST GAS PURIFYING
METHOD

JP10009510A 01/16/1998 DESULFURIZATION PROCESS, FUEL CONTAINING DESULFURIZATION
AGENT ANEr MANUFACTURE THEREQOF

JP10000357A 01/06/1998 CATALYST FOR PURIFICATION OF EXHAUST GAS CONTAINING NITROGEN
OXIDE. AND PURIFYING METHOD OF EXHAUST GAS

JP10000338A 01/06/1998 PURIFYING METHOD FOR EXHAUST GAS AND CATALYST

JP10000321A 01/06/1998 TUBULAR CONTAINER IN WHICH GAS ADSORBENT IS HOUSED

W009748480A1 12/24/1997 HYDROTALCITE SULFUR OXIDE SORPTION

JP09285721A 11/04/1997 METHOD FOR REMOVING POLLUTANT IN AIR

JP09249472A 09/22/1537 USE OF EXHAUST GAS COMPONENT

IP09234333A 09/09/19%7 METHOD FOR DRY TREATMENT OF EXHAUST GAS AND APPARATUS
THEREFOR

JP(9141049A 06/03/1997 PRODUCTION OF DESULFURIZING AGENT AND FLUE GAS DESULFURIZING

: METHCD '

WO09716376A1 05/09/1997 METHCD FOR PROCESSING FLUE GASES CONTAINING SULPHUR OXIDES

JPOS047791A 02/18/1997 TREATMENT OF WASTE STACK GAS DESULFURIZATION EFFLUENT

US05591417 01/07/1997 Rermaving SOx, CO and NOx from flue gases

JPOB3231424 12/10/1996 INJECTION METHOD OF CARRIER GAS

JPOB299755A 11/19/1996 FLUE GAS DESULFURIZATION METHOD AND DEVICE THEREFOR

JPOB2573524 10/08/1996 EXHAUST GAS TREATING DEVICE

JPOBA52425A 1070171996 REMOVAL OF NOXIOUS GAS AND DEVICE THEREFOR

1P08219431A 08/30/1996 WASTE INCINERATION TREATMENT

JPOB8168546A 07/02/1996 EXHALIST GAS TREATING METHOD BY ELECTRON BEAM METHOD

JP08164323A 06/25/1996 METHOD FOR PREVENTING HARDENING OF BY-PRODUCT IN SHUTDOWN
OF ELECTRON BEAM-IRRADIATED EXAUST GAS TREATMENT

JP08117560A 05/14/1996 HARMFUL GAS REMOVING APPARATUS

JPO8103632A 04/23/19% TREATMENT OF GAS

JPORO24582A 01/30/1996 TREATMENT OF WASTE GAS

JP07284634A 10/31/1995 HARMFPUL GAS REMOVING DEVICE

JP07213894A 08/15/1995 REMOVING AGENT FOR NOX AND SOX ATTACHED TO MASK OR AIR
PURIFYING DEVICE

JPG7136514A 05/30/1995 EXHAUST GAS PURIFYING CATALYST AND EXHAUST GAS PURIFYING
METHOD

US05384301 01/24/1995 Catalyst for elemental sulfur recovery process

wW009420788A1 09/15/1994 COAL COMBUSTION PROCESS FOR S0x AND NOx CONTROL
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WO09416799A1 08/04/1594 METHOD FOR SOx REMOVAL BY CATALYTIC CARBON
| IP06168127A 07/19/1994 WASTE GAS TREATING DEVICE
Us05270279 12/14/1993 Production process of formed activated coke for SOx and Nox removal
having high Nox-removing abifity
JP0S245339A 09/24/1993 METHOD FOR REMOVING CARBON DIOXIDE AND SULFUR COMPOUNDS IN
COMBUSTION EXHAUST GAS
JPOS137954A 06/01/1993 DRY TYPE FLUE GAS DESULFURIZATION APPARATUS UTILIZING COAL ASH
1PO4277006A 10/02/1992 DRY BEXHAUST GAS TREATMENT APPARATUS OF WASTE REFUSE
INCINERATOR
JP04243520A 08/31/1992 HIGH PERFORMANCE EXHAUST GAS DESULFURIZING METHOD
JPO4094721A 03/26/1992 WASTE COMBUSTION GAS PURIFYING DEVICE
JPO4D45827A 02/14/1992 EXHAUST GAS TREATMENT METHOD
JP03242226A 10/29/1991 PRODUCTION QF DESULFURIZING AGENT
JP03213116A 09/18/1991 METHOD FOR RETURNING ATMOSPHERIC POLLUTANTS TO GROUND
JP62155923A 07/10/1987 TWO-STAGE TREATMENT EQUIPMENT FOR DRY DESULFURIZATION AND
DENITRATION
IP61287423A 12/17/1986 TREATMENT OF EXHAUST GAS
JP61205708A 09/11/1986 RE-BURNING METHOD FOR UNBURNT RESIDUAL IN FLUIDIZED BED
BURNING BOILER
JP61184326A 08/18/1986 FLUID £LOW REGULATING METHOD FOR FLUID DISTRIBUTOR IN BOILER
COAL FEEDING SYSTEM
JP61050621A 03/12/1985 TREATMENT OF EXHAUST GAS
JP61011510A 01/18/1986 FLUIDAL BURNING METHOD OF COAL
JP39130522A 07/27/1984 DRY DESULFURIZING METHOD
JP55090618A 05/25/1984 TREATMENT OF WASTE GAS
JP590906194 05/25/1984 DRY DESULFURIZATION METHOD OF COMBUSTION GAS
IP59046115A 03/15/1984 DESULFURIZATION OF DRY WASTE GAS USING WATER GRANULATED
SHAFT FURNASE SLAG
JP58186421A 10/31/1983 DENITRATING AND DESULFUREZING METHOD OF WASTE CONBUSTION
GAS
JPSE1S0795A 09/07/1983 DENITRIFICATION AND DESULFURIZATION FOR FLUE GAS OF FLUIDIZED
COMBUSTION BOILER
JP58150416A 09/07/1982 TREATMENT QOF EXHAUST GAS
JP581245504 07/25/1983 TREATMENT OF WASTE GAS OF COAL BURNING BOILER
IP58067322A 04/21/1983 TREATMENT OF POWDERY DUST IN DRY TYPE DESULFURIZATION
APPARATUS
JP5B043220A 03/12/1983 DRY TYPE DESULFURIZING APPARATUS
JPS8043219A 03/12/1983 DRY TYPE WASTE GAS DESULFURIZATION METHOD AND ITS APPARATUS
JP58014933A 01/28/1983 METHOD AND APPARATUS FOR DESULFURIZING AND DENITRATING
EXHAUST GAS IN DRY SYSTEM
JP57194023A 11/29/1982 REMOVING DEVICE FOR HARMFUL COMPONENTS AND DUST FROM WASTE
GAS
JP57184811A 11/13/1582 DESULFURIZING PROCESS AT HIGH TEMPERATURE FROM HYDROCARBON
SERIES COMBUSTION GAS
JP56141816A 11/05/1981 METHOL FOR REACTIVATING ACTIVATED CARBON FOR DESULFURIZATION
OF COMBUSTION GAS
JP56126422A 10/03/1981 CONTINUQUS GAS ADSORBING APPARATUS
IPS6124428A 09/30/1981 CONVERSION OF SULFUR DIOXIDE CONTAINED IN COMBUSTION WASTE
GAS TO SULFUR
JP56105733A 08/22/1981 TREATMENT OF EXHAUST GAS
IPS6087426A 07/16/1981 SOLID-GAS CONTACT APPARATUS
JP56062515A 05/28/1981 DESULFURIZER FOR EXHAUST GAS
JPSE062518A 05/28/1981 TREATING METHOD OF EXHAUST GAS
3P56058520A 05/21/1981 PLRIFYING METHOD OF BOILER EXHAUST GAS
JPS6048251A 05/01/1981 EXHAUST GAS TREATING CATALYST
IP58037030A 04101981 SIMULTANEOUS  DESULFURIZATION  AND  OENITRIFICATION OF
COMBUSTION EXHAUST GAS
JP56028644A 03/20/1981 CATALYST REGENERATION METHOD
JP56026523A 03/14/1981 WASTE GAS DESULFURIZATION EQUIPMENT
JPS5107824A 08/15/1980 REDUCING METHOD FOR S0X CONCENTRATION IN EXHAUST-GAS FROM
INCINERATOR ON BURNING WASTE OF HIGH SULFUR CONTENT
JP55046330A 04/01/1980 FEEDING METHOD FOR DESULFURIZING AGENT PARTICLE AT FLUIDIZED
BED TYPE COMBUSTION
JP54086490A 07{10/1979 ADSORBENT FOR REMOVING SULRJR OXIDES
JP54077278A 06/20/1979 CONCURRENT REMOVAL OF NITROGEN OXIDES AND SULFUR OXIDES IN
COMBUSTER EXHAUST GAS
JP54064091A 05/23/1979 ADSORBENT FOR REMOVAL OF NITROGEN OXIDES
JP56026523A 03/14/1981 WASTE GAS DESULFUREZATION EQUIPMENT
JP55107829A 08/15/1980 REDUCING METHOD FOR SOX CONCENTRATION IN EXHAUST-GAS FROM
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INCINERATOR ON BURNING WASTE OF HIGH SULFUR CONTENT

IP55046330A 04,/01/1980 FEEDING METHOD FOR DESULFURIZING AGENT PARTICLE AT FLUIDIZED
BED TYPE COMBUSTION

IPS4086490A 07/10/1979 ADSORBENT FOR REMOVING SULFUR OXIDES

IP54077278A 06/20/1979 CONCURRENT REMOVAL OF NITROGEN OXIDES AND SULFUR OXIDES IN
COMBUSTER EXHAUST GAS

JP54064001A 05/23/1979 ADSORBENT FOR REMOVAL OF NITROGEN OXIDES ]

IP54062970A 05/21/1979 SCALING PREVENTING METHOD IN WET LIME GYPSUM METHOD
DESULFURIZATION APPARATUS OR DESULFURIZATION AND DENITRATION
APPARATUS

JP54004868A D1/13/1979 CLEANING METHOD FOR AIR

JP53056127A 05/22/1978 LIQUID PHASE REDUCTION REFINING METHOD FOR METAL

JP530048004 01/17/1978 RECOVERY METHOD OF AMMONIUM HALIDE

JP53004765A 01/17/1978 TREATMENT OF EXHAUST GAS

JP52148466A 12/09/1977 TREATMENT OF EXHAUST GAS

JP52068070A 06/06/1977 WET TREATING METHOD OF EXHAUST GAS

JP52049970A 042141977 WET SMOKE REMOQVAL METHOD

JP52041161A 03/30/1977 TREATING PROCESS OF FLUIDS CONTAINING NITROGEN OXIDES AND
SULFUR OXIDE S

JP520375854A 03/23/1977 CATALYST

JPS20375884 03/23/1977 CATALYST

JIP52037587A 03/23/1977 CATALYST

PATENTES DE SALES DE MAGNESIO

CODIGOD FECHA PATENTE

JP09294914A 11/18/1997 METHOD AND APPARATUS FOR REDUCTION TREATMENT OF NOX AND SOX

IP06277444A 10/04/1994 TREATMENT OF EXHAUST GAS AND COLLECTED DUST

JP10057757A 03/03/1998 TREATMENT OF DRY WASTE GAS

JPE0QS7756A 03/03/1998 TREATMENT OF DRY WASTE GAS

JPOB155264A 06/18/1996 DESULFURIZATION AND DENITRATION OF FLUE GAS AND APPARATUS
THEREFOR

JPO7 2560524 10/06/1995 SIMULTANEQUS DESULFURIZATION AND DENITRATICN OF EXHAUST GAS

JP07024252A 01/27/199 S WET FLUE GAS DESULFURIZER BY MAGNESIUM QXIDE AND METHOD
THEREQF

US05968870 10/15/1999 Catalyst for purifying exhaust gas from intemal combustion engine and
purifying method thereof

W009930808A1 06/24/1999 IMPROVED PROCESS FOR TREATING H2S-LEAN STREAMS WITH RECYCLE
OF SOx FROM BURNER

JP10180225A 07/07/1998 WET PROCESS TREATMENT OF PETROLEUM COMBUSTION ASH

JP10043592A 02/17/1998 WASTE GAS PURIFICATION MATERIAL AND METHOD FOR PURIFYING
WASTE GAS

JP10000357A 01/06/1998 CATALYST FOR PURIFICATION OF EXHAUST GAS CONTAINING NITROGEN
OXIDE. AND PURIFYING METHOD OF EXHAUST GAS

1P100003384 Q1/06/1998 PURIFYING METHOD FOR EXHAUST GAS AND CATALYST

JP09248423A 09/22/1997 PROCESSING AGENT FOR EXHAUST GAS AND TREATMENT OF EXHAUST
GAS AND FLY ASH

IP08243340A 09/24/1996 EXHAUST GAS TREATING DEVICE AND METHOD THEREQF

JPOB219431A 08/30/1996 WASTE INCINERATION TREATMENT

JP07213894A 08/15/1995 REMOVING AGENT FOR NOX AND SOX ATTACHED TO MASK OR AIR
PURIFYING DEVICE

JP06114232A 04/26/19%4 METHOD FOR DESULFURIZING EXHAUST GAS

JP61157329A 07/17/1986 METHOD FOR TREATING ABSORBING SOLUTION OF WASTE GAS
DESULFURIZATION APPARATUS

JP57(88026A 06/01/1982 MANUFACTURE QF MAGNESIUM SULFATE

JP55023808A 02/20/1980 INCINERATING AND TREATING METHOD OF WASTE LIQUID CONTAINING
SULFUR

JP520191744A 0271471977 EXHAUST GAS DESULFURIZATION PROCESS WHEREBY MAGNESIUM

SULFATE IS OBTAI NED

PATENTES CON CATALIZADORES DE METALES PESADOS

CODIGO FECHA PATENTE

JP102020524A 08/04/1998 EXHAUST GAS PURIFYING DEVICE

JP052253084 09/02/1997 EXHAUST GAS PURIFICATION CATALYST FOR INTERNAL ENGINE AND
EXHAUST GAS TREATMENT METHOD

JPOS117502A 05/14/1996 CATALYST FOR PURIFYING EXHAUST GAS

JP63126560A 05/30/1988 CATALYST FOR CATALYTIC REDUCTION OF NOX

1P60202714A 10/14/1985 SOX REMOVING FILTER

US05985223 11/16/1999 Removal of NOx and SOx emissions form pickling lines for metal treatment

JP11114377A _ | 04f271999 PURIFYING METHOD OF EXHAUST GAS FROM INNER COMBUISTION ENGINE
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AND CATALYST

JP11076753A 03/23/1999 TREATMENT OF INCINERATION WASTE GAS

US05843862 12/01/1998 Process for manufacturing an absorbent compasition

JP10192649A 07/28/1998 TREATMENT OF EXHAUST GAS

US05750020 05/12/1998 Process for removing sulfur oxides or nitrogen oxides from a gaseous
mixture in an FCC process

US{5744015 (04/28/1998 Solid multi-component membranes, electrochemical reactor components,
electrochemical reactors and use of membranes, reactor components, and
reactor for oxidation reactions

IP10109032A 04/28/1998 EXHAUST GAS PURIFICATION CATALYST FOR EINTERNAL COMBUSTION
ENGINE

US05693212 12/02/1997 Solid multi-component membranes, electrochemical reactor components,
electrochemical reactors and use of mesnbranes, reactor comporents, and
reactor for oxidation reactions

JP09294914A 11/18/1997 METHOD AND APPARATUS FOR REDUCTION TREATMENT OF NOX AND SOX

IPOG24947 24 09/22/1997 USE OF EXHAUST GAS COMPONENT

JPO9099236A 04/15/1997 WASTE GAS TREATING AGENT AND TREATMENT OF WASTE GAS AND
SOOT AND DUST

WO09712662A1 04/10/1997 WASTE GAS AND DUST TREATMENT METHOD

UsS05591418 01/07/1997 Process for removing sulfur oxides or nitrogen oxides from a gaseous
mixture

JPOB220082A 08/30/1996 TEST PIECE FOR INVESTIGATING ENVIRONMENT, AND YEST METHOD

JP0B192051A 07/30/1996 CATALYST FOR PURIFICATION OF EXHAUST GAS

JPOB131775A 05/28/1996 ORY TREATMENT METHOD FOR EXHAUST GAS

JP07136514A 05/30/1995 EXHAUST GAS PURIFYING CATALYST AND EXHAUST GAS PURIFYING
METHOD

JP07088381A 04/04/1995 CATALYST FOR PURIFYING EXHAUST GAS OF ENGINE

JP061659124 06/14/19%4 HIGH PERFORMANCE STACK GAS DESULFURIZING METHOD

JP04114719A 04/15/1992 TREATING DEVICE FOR COMBUSTION EXHAUST GAS

JP032021 254 09/03/1991 SIMULTANEOUS REMOVAL OF SULFUR OXIDE AND NITROGEN OXIDE

JP61164624A 07/25/1986 SOX REMOVAL FILTER

IP60129127A 07/10/1985 DESULFURIZATION AND DENITRATION PROCESS FOR WASTE GAS

JP58045723A 03717/1983 TREATMENT OF WASTE GAS

JP5B045722A 03/17/1983 TREATMENT OF WASTE GAS

JP55107824A 08/19/1980 REDUCING METHOD FOR SOX CONCENTRATION IN EXHAUST-GAS FROM
INCINERATOR ON BURNING WASTE OF HIGH SULFUR CONTENT

JP54155190A 12/06/1979 PRODUCTION OF CATALYST USING METAL AS BASE MATERIAL

JP54048693A 04/17/1979 WET TYPE FLUE GAS DESULFURIZATION

JP53056127A 05/22/1978 LIQUID PHASE REDUCTION REFINING METHOD FOR METAL

JP11179143A 07/06/1959 METHOD FOR TREATING EXHAUST GAS

JP11169708A 06/29/1999 EXHAUST GAS PURIFICATION DEVICE FOR INTERNAL COMBUSTION
ENGINE

US059142593 06/22/1999 Absorbent and process for removing sulfur oxides from a gaseous mixture

JIP11104447A 04/20/1999 DESULFURIZATION TREATMENT QF EXHALST GAS

JP11090168A 04/06/1999 DESULFURIZING AGENT

JP11076831A 03/23/1999 CATALYST FOR CLEANING EXHAUST GAS AND PREPARATION THEREQF

JP11076814A 03/23/1999 ACIDIC GAS ADSORPTION DECOMPOSER, ITS MANUFACTURE AND
METHOD FOR ADSORBEING/DECOMPOSING ACIDIC GAS

JP10263416A 10/06{1998 EXHAUST GAS PURIFYING CATALYST

JP10258232A 09/29/1998 CATALYST FOR EXHAUST GAS PURIFICATION AND MANUFACTURE
THEREOF

JP10174868A 06/30/1998 CATALYST FOR CLEANING OF EXHAUST GAS

JP10174867A 06/30/1998 CATALYST FOR CLEANING EXHAUST GAS AND PURIFYING METHOD OF
EXHAUST GAS

IP10094730A 04/14/1998 EXHAUST GAS PURIFYING CATALYST AND EXHAUST GAS PURIFYING
METHOD

JP10060555A 03/03/1998 PRODUCTION OF FELDSPAR-ADDED METAL AND FELDSPAR-ADDED METAL
PRODUCT

JP10000357A 01/06/1958 CATALYST FOR PURIFICATION OF EXHAUST GAS CONTAINING NITROGEN
OXIDE. AND PURIFYING METHCD OF EXHAUST GAS

JIP09299801A 11/25/1997 EXHAUST GAS PURIFICATION CATALYST AND FILTER FOR EXHAUST GAS
PURIFICATION USING THE CATALYST AND EXHAUST GAS PURIFICATION
APPARATUS USING THE FILTER

EPD0S54968B1 10/29/1997 Metal passivation/SOx control compositions for FCC

JP09253530A 09/30/1997 OPERATION CONTROL. METHOD QF ELECTRIC PRECIPITATOR

JP09248423A 09/22/1997 PROCESSING AGENT FOR EXHAUST GAS AND TREATMENT OF EXHAUST
GAS AND FLY ASH

JP0J192451A 07/29/1997 NITROGEN AND SULFUR OXIDES TREATING DEVICE

JPO9047791A 02/18/1997 TREATMENT OF WASTE STACK GAS DESULFURIZATION EFFLUENT

123



ANEXOS

US05585082 12/17/1596 SO0x/NOx sorbent and process of use

1P0B024582A 01/30/1956 TREATMENT OF WASTE GAS

JP07313843A 12/05/1995 METHOD FOR DETERMIRING OPTIMUM QUANTITY OF REDUCING AGENT
IN DENITRIFICATION EQUIPMENT

US05427995 06/27/1995 SOx/NOx sorbent and process of use

V505426083 06/20/1995 Absorbent and process for removing sulfur oxides from a gaseous mixture

US05413771 05/09/1995 SOX/NOX sorbent and pracess of use

JP07096194A 04/11/1995 WASTE GAS PURIFICATION CATALYST AND METHOD FOR REMOVING NOX

JPO7096193A 04/11/1995 WASTE GAS PURIFICATION CATALYST AND METHOD FOR REMOVING NOX

IPO7096175A 04/11/1995 ADSORBENT

US05384301 01/24/1995 Catalyst for elemental sulfur recovery process

JPO6277444A 10/04/1994 TREATMENT OF EXHAUST GAS AND COLLECTED DUST

JP06233999A 08/23/1994 TREATMENT OF PUBLIC SEWAGE SLUDGE CAKE AND DEVICE THEREFOR

JP06170233A 06/21/1994 CATALYST COMPOSITION FOR FLUIDIZED BED CATALYTIC CRACKING OF
HYDROCARBON

JP0608B518A 03/29/1994 EXHAUST GAS PURIFYING DEVICE FOR INTERNAL COMBUSTION ENGINE

USO5288675 02/22/1994 SOx control compositions

JPD5345932A 12/27/1993 METHOD FOR QPERATING SINTERING MACHINE

EPO0554968A1 08/11/1993 Metal passivation/SOx control compasitions for FCC

IP05023544A 02/02/1993 CLEANING TREATMENT OF WASTE GAS CONTAINING NITROGEN OXIDE
COMPOUND

WO09300985A1 01/21/1993 SUPPORTED METAL OXIDE CATALYSTS FOR THE SIMULTANEQUS REMOVAL
OF NCx AND SOx FROM GAS STREAMS

WO0G9300984A1 01/21/1993 A LOW TEMPERATURE, SUPPORTED METAL OXIDE CATALYTIC NOx AND
SOx  REMOVAL PROCESS FOR RETROFIT TO WET FLUE -GAS
DESULFURIZATION SYSTEMS

US05180703 01/19/1993 SOx/NCx sorbent and process of use

JPO5010508A 01/19/1993 CATALYTIC COMBUSTION  APPARATUS CATALYTIC COMBUSTION
APPARATUS

JP04354538A 12/08/1992 CATALYST FOR DENITRIFYING EXHAUST GAS AND EXMAUST GAS
TREATING DEVICE

JPO4161251A 06/04/1992 REGENERATION OF EXHAUST GAS PURIFICATION CATALYST

EPDO397098A2 11/14/1990 Process for the removal of NOx and S0x from gas streams using a water-
soluble polymeric chelate of a polyvalent metal and membrane separation
means

USD4963520 10/16/1990 Metal-containing spinel compesition and process of using same

JPO2187117A 07/23/1990 FLUE GAS TREATMENT DEVICE FOR ENCINERATION AND ITS PROCESS

JP02157042A 06/15/1990 EXHAUST GAS CLEANUP CATALYST

JP62023420A 01/31/1987 TREATMENT OF COMBUSTION EXHAUST GAS ]

JP57001424A 01/06/1982 TREATING METHOD FOR WASTE GAS CONTAINING HYDROGEN CHLORIDE
AND SULFUR OXIDE

JP56159291A 12/08/1581 REMOVAL OF SULFUR QXIDE AND NITROGEN OXIDE

JP56130210A 10/13/1981 TREATMENT OF WASTE GAS

JP56118717A 09/17/1981 TREATMENT OF WASTE GAS

JP56062519A 05/28/1981 DESULFURIZER FOR EXHAUST GAS

JP540%1072A 01/26/1979 ABSORBING METHOD AND ABSORPTION TOWER STRUCTURE .IN
SIMULTANEOUS WET DESULRJRIZATION AND DENITRATION

JP5305847BA 05/26/1978 TREATING METHOD FOR ALKAUL IN SIMULTANEQUS TREATMENT OF WET
DESULFURIZATIONAND DENITRATION

JP53058477A 05/26/1978 SIMULTANEOUS TREATING METHOD FOR WET DESULFURIZATION AND
DENITRATION

IP33058476A 05/26/1978 WET DESULFURIZING AND DENITRATING METHOD

JP53022159A 03/01/1978 TREATING METHOD FOR EXHAUST GAS

JP52120964A 10/11/1977 WET PROCESS EXHAUST GAS TREATMENT

JP52109489A 09/13/1977 ABSORPTIVE SOLUTION FOR DESULPHURIZATION AND DENITRATION AND
ITS DEVIC E

JP52092888A 08/04/1977 SIMULTANEQUS WET DESULFURIZATION-DENITRATION TREATMENT

JP52092875A 08/04/1977 WASHING WASTE GAS

JP52085068A 07/15/1977 WASTE GAS SCRUBBING

JP52078752A 07/02/1977 SIMULTANEQUS TREATMENT OF DRY PROCESS DESULFURIZATION AND
DENITRATION

JP52074566A 06/22/1977 GAS PURIFYING METHOD

IP52074565A 06/22/1977 WET TREATING PROCESS OF EXHAUST

JP52065188A 05/30/1977 PROCESS FOR TREATING EXHAUST GAS

JP52053773A 04/30/1577 FLUE GAS DESULFURIZATION DENITRATION

JP520284554 03/03/1977 PROCESS FOR REMOVAL OF SULFUR OXIDES IN EXHAUST GASES

JP51142481A 12/08/1976 A PROCESS FOR DESULFURIZATION OF EXHAUST GAS

IP51151257A 12/25/1976 AN EXHAUST GAS DESULFURTZATION AND DENITRATION PROCESS
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PATENTES CON DISOLVENTES ORGANICOS

CODIGO FECHA PATENTE

JP0418720842 07/03/1992 PRESSLRE SWINGING-TYPE H25 REMOVING METHOD

JPO418720742 07/03/1992 PRESSURE SWINGING-TYPE H2S REMOVING METHQD

WOQ9832518A1 074301998 DOUBLE LOOP LIQUID-LIQUID H25 REMOVAL PROCESS

KROSE0065281 D1/1171996 H25 REMGVAL FROM STREAM GAS

KRO9511090B1 9/28/1995 THE H25 REMOVING METHOD USENG ARSENIC CATALIST

KRO9405061B1 06/10/1994 PROCESS AND COMPOSITION FOR H2S REMOVAL

JP04349914A2 12/04/1992 METHOD AND APPARATUS FOR TREATING EXHAUST GAS

EP00279085B1 09/30/1992 H2S removal from gas streams

JP0417701342 06/24/1952 GENERATOR UTILEZING WASTE

AUCGDS96594572 05/10/1990 H25 REMOVAL FROM GEOTHERMAL STEAM

AU0059434382 03/08/1990 H25 REMOVAL FROM GEQOTHERMAL STEAM

EPD0322924A1 07/05/1989 Selective H2S removal from fluid mixtures using high purity triethanolamine

AUO058255082 04/06/1989 H25 REMOVAL FROM GAS MIX

JPS5001843A2 01/09/1980 HYDROGEN SULFIDE REMOVING AGENT

JP10249133A2 09/22/1998 METHOD FOR RECOVERING HYDROGEN SULFIDE IN GAS AT HIGH
CONCENTRATION AND APPARATUS THEREFOR

CAD1245179A1 11/22/1988 H2S REMOVAL WITH OXIDIZING POLYVALENT METAL CHELATE AND
ELECTROLYTIC REGENERATION THEREQF

ZADB7 095944 08/31/1988 H25 REMOVAL FROM GAS STREAMS

EPOO279085A2 08/24/1988 H2S removal from gas streams

AUD5SB96786A1 03/19/1987 H2S REMOVAI, FROM GEOTHERMAL STEAM

AUQSEI6886A1 01/08/1987 H25 REMOVAL FROM GEQTHERMAL STEAM

DE03353770C0 07/03/1986 H25 REMOVAL

EPOG1072131B1 05/28/1986 H25s removal

CAD1193828A1 09/24/1985 H25 REMOVAL PROCESS

AU03423484A1 08/01/1985 H25 REMOVAL FRCM GAS MIX

JP59127628A2 07/23/1984 GAS PURIFYING METHCD

JP59112824A2 06/29/1984 WET REMOVAL OF HYDROGEN SULFIDE

EPJ0107213A1 05/02/1984 H25 removal

AUDDS53512082 03/01/1984 H2S REMOVAL PROCESS

IPS7012817A2 01/22/1982 TREATMENT OF GAS CONTAINING CARBONYL SULFIDE

AUG54663B0A1 07/23/1981 H2S REMOVAL PROCESS

IP55047213A2 04/03/1980 PRODUCTION OF HIGH PURITY AMMONIUM PHOSFHATE

AUG4337779A1 07/26/1979 V COMPOQUNDS FOR H25 REMOVAL

IP54079171A2 06/23/1979 REMOVING METHOD FOR HYDROGEN SULFIDE CONTAINED IN GAS

IPS406759742 05/31/197% PREPARATION OF HIGH-PURITY PHOSPHATE FREE OF CD AND AS

JP54040802A2 03/31/1979 MQODIFICATION OF HYDROCARBON OIL, WITH WATER VAPOR

JP53120704A2 10/21/1978 PURIFICATION OF COAL GAS

JP53110990A2 09/28/1978 HOT GAS PURIFYING METHOD

JP33104594A2 09/11/1978 SEPARATING METHOD OF CARBON DIOXIDE AND HYDROGEN SULFIDE
FROM ACIDIC SOLUTION OF ABSORBED GASES

JP5307349242 06/29/1978 TREATING METHOD FOR HYDROGEN SULFIDE GAS

JP5303719242 04/06/1978 REGENERATING METHQD FOR HYDROGAN SULFIDE REMOVING AGENT

JP52061174A2 05/20/1977 METHOD OF REMOVING H"S IN HIGH TEMPERATURE GAS

Us03777010 12/04/1973 H25 REMOVAL

US03435590 04/01/1969 C02 AND H2S REMOVAL

PATENTES CON ZEOLITAS

CODIGO FECHA PATENTE

JP63126560A 05/30/1988 CATALYST FOR CATALYTIC REDUCTION OF NOX

JP61247939A 11/05/1936 SAMPLING DEVICE FOR EXHAUST GAS MONITOR

JP10196469A 07/28/1998 COMBUSTION GAS PURIFIER OF AUTOMOBILE AND INCREASE QF FUEL
TANK BURNING EFFICIENCY

JP1000D321A 01/06/1998 TUBULAR CONTAINER [N WHICH GAS ADSORBENT IS HOUSED

JPOO249472A 09/22/1997 USE OF EXHAUST GAS COMPONENT

JPOB0O71423A 03/19/1996 EXHAUST GAS PURTFICATION CATALYSE, METHOD FOR REMOVING NOX
AND PRODUCTION OF ZEOLITE

JP08024582A 01/30/1996 TREATMENT QF WASTE GAS

JP07213894A 08/15/1995 REMOVING AGENT FOR NOX AND SOX ATTACHED TO MASK OR AIR
PURIFYING DEVICE

JPO7096194A 04/11/1995 WASTE GAS PURIFICATION CATALYST AND METHOD FOR REMOVING NOX

JP07088381A 04/04/1995 CATALYST FOR PURIFYING EXHAUST GAS OF ENGINE
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JP06170233A 06/21/1994 CATALYST COMPOSITION FOR FLUIDIZED BED CATALYTIC CRACKING OF
HYDROCARBON

JP05221628A 08/31/1993 PRODUCTICN OF ZEQLITE

JPO7088381A 04/04/1995 CATALYST FOR PURIFYING EXHAUST GAS OF ENGINE

JP06170233A 06/21/1994 CATALYST COMPOSITION FOR FLUIDIZED BED CATALYTIC CRACKING OF
HYDROCARBON

JP0US221628A 08/31/1993 PRODUCTION OF ZEOLITE

JPO5049864A 03/02/1993 METHOD FOR PURIFICATICN QOF EXHAUST GAS

JPG3294943A 12/01/1988 DRY DESULFURIZING ADSORBENT

1P62097628A 05/07/1987 METHOD FOR DEODORIZING SOIL CONTAINING POROUS INORGANIC
SUBSTANCE

JP60000827A 01/05/1985 MANUFACTURE OF AIR PURIFYING AGENT

1P54110170A 08/29/1979 EXHAUST GAS TREATING METHOD
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