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RESUMEN 

RESUMEN 

La presencia de óxidos de azufre en la atmósfera es una preocupación internacional debido a 
los graves problemas que éstos provocan en la salud humana y en el ambiente. En este 
contexto, el Programa de Ingeniería Química Ambiental y de Química Ambiental (PIQAyQA) 
de la Facultad de Química, decidió emprender un proyecto para determinar el estado actual 
de conocimientos sobre las tecnologías existentes en la eliminación de óxidos de azufre de 
corrientes gaseosas. Para la realización de este proyecto se contó con apoyo financiero por 
parte del Programa Universitario de Energía (PUE) de la UNAM. Este trabajo tiene como 
objetivo principal presentar el Estado del Arte sobre las investigaciones realizadas en torno a 
la eliminación de los óxidos de azufre de corrientes gaseosas, así como la presentación de 
las tecnologías existentes para este fin. Este proyecto es de carácter bibliográfico e incluye la 
revisión de un número importante de revistas científicas, de libros técnicos, de bases de 
datos de patentes y de páginas electrónicas en "Internet". El análisis de la información 
recabada permitió, en primera instancia, establecer claramente el origen de la contaminación 
por óxidos de azufre y las transformaciones químicas de éstos en la atmósfera. 
Posteriormente, se hizo una clasificación de los principales procesos existentes para la 
eliminación de los óxidos de azufre. De estos procesos, se presentaron sus fundamentos 
teóricos y las características generales de los equipos empleados. Por otro lado, la revisión 
de artículos científicos publicados recientemente en revistas especializadas, permitió definir 
cuáles son las tendencias actuales en la investigación de nuevos procesos de control de la 
contaminación por óxidos de azufre. De esta revisión, se identificaron dos líneas de 
investigación para la eliminación de óxidos de azufre, que pudieran o han sido ya 
instauradas en la Facultad de Química: a) La adsorción sobre distintos materiales 
adsorbentes tales como el carbón activado y carbonato de calcio y, b) La biofiltración en 
columnas empacadas. Se espera que estas líneas de investigación en la Facultad de Química 
contribuyan a la solución del grave problema que representan los óxidos de azufre 
generados por la combustión de combustibles ricos en azufre y que, paralelamente, se 
formen recursos humanos en el área de prevención y control de la contaminación 
atmosférica. 
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CAPÍTULO 1 PROBLEMÁTICA 

1.1 INTRODUCCIÓN 

PROBLEMÁTICA 

Recientemente, los trabajos de la comunidad científica han contribuido a despertar un 
creciente interés sobre los efectos destructivos provocados por la contaminación del aire 
sobre los ecosistemas. La preocupación ante estos efectos ha revelado la necesidad de 
tomar medidas adecuadas para minimizar la emisión de contaminantes atmosféricos. 

Entre los contaminantes atmosféricos más preocupantes se cuenta a los óxidos de azufre. 
Estos compuestos en su mayoría son generados durante la combustión de material fósil, rico 
en azufre, particularmente en estaciones generadoras de energía. Durante décadas se ha 
estudiado el efecto de este contaminante y en muchos países ya se han tomado las medidas 
necesarias para proteger al medio. 

Los óxidos de azufre contribuyen en gran medida al deterioro de la salud humana y del 
ambiente, debido a su implicación directa en enfermedades respiratorias y a los cambios 
climáticos que generan. México se encuentra dentro de los 5 principales generadores de 
óxidos de azufre del mundo, con 2.2 millones de toneladas por año (OECD, 1998), que se 
derivan principalmente de las industrias termoeléctricas, petroquímicas, metalúrgicas y de 
pulpa y papel (Durán et al, 1997). 

El Programa Universitario de Energía (PUE) y la Facultad de Química de la UNAM, a través 
del Programa de Ingeniería Química Ambiental y de Química Ambiental (PIQAyQA) han 
considerado la necesidad de elaborar un estudio bibliográfico que tiene como objetivo 
principal mostrar una visión general de las alternativas existentes en la industria para la 
eliminación de los óxidos de azufre, creando así una guía de las diversas tecnologías 
existentes para las diferentes fuentes de emisión. Además, este estudio permite la 
identificación de las tendencias actuales de investigación científica sobre este tema, con lo 
cual podrán seleccionarse aquéllas que sean más importantes para la realidad mexicana e 
implementarlas como nuevas líneas de investigación en la UNAM. 

En la primera parte del documento se tratan los temas de: Fomnación de óxidos de azufre, 
propiedades físicas y químicas del contaminante y sus efectos sobre la salud y el ambiente. 
Dentro de los antecedentes del problema se analizan también los procesos químicos que 
ocurren en la atmósfera y que son responsables de los diversos problemas que causa la 
presencia de los óxidos en el aire, entre ellos el fenómeno de la "lluvia ácida" (Simbeck y 
Dickenson, 1984). 

Por otro Jado, se presenta información sobre la situación nacional e internacional así como 
las medidas legislativas ante el problema de generación de óxidos de azufre. Se incluye, en 
forma breve, la historia sobre la normatividad existente en el mundo para el control de la 
contaminación del aire. La segunda parte del documento corresponde al estado del arte en 
materia del control de emisiones de óxidos de azufre (SO.), donde se encuentra la 
presentación de los procesos que actualmente se proponen en el mundo para el tratamiento 
de gases con alto contenido de estos compuestos, así 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 ÓXIDOS DE 
AZUFRE 

1.2.1 Propiedades químicas y físicas de los óxidos de azufre 

El azufre es un elemento no metálico que se encuentra en la naturaleza en estado libre o 
bien asociado con otros elementos y puede hallarse como impureza en el carbón y en 
combustibles derivados del petróleo. La combustión de materiales que contienen azufre 
conduce a la formación de óxidos de azufre. El trióxido de azufre se encuentra presente en 
la atmósfera en una concentración de 1 a 5% . En el aire, el trióxido de azufre se combina 
rápidamente con el agua para producir ácido sulfúrico, el cual fácilmente forma aerosoles o 
neblinas, fenómenos asociados con los problemas de visibilidad deficiente y con la "lluvia 
ácida" (Van Velzen, 1991). La Figura 1.1 muestra el ciclo del azufre en la naturaleza. 

Proteína 

Alimento 
animal 

Materia en descomposidón 

Materia en 
descomposid6n 

Alimento vegetal 

Bacterias anaerobias 
Materia orgánica 

Bacterias anaerobias 

Bacterias aerobias 

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

Bacterias 
anaerobias 

De entre las especies químicas del azufre los que se encuentran en forma gaseosa están el 
bióxido de azufre y el ácido sulfhídrico. 

El bióxido de azufre es un contaminante atmosférico altamente dañino para los seres vivos y 
para el ambiente. El bióxido de azufre es un gas incoloro de olor acre e irritante. Sus 
propiedades físicas junto con las de otros compuestos de azufre se pueden apreciar en la 
Tabla 1.1. En el aire se oxida lentamente a trióxido de azufre y forma aerosoles acuosos más 
rápidamente en presencia de oxígeno. Iones de metales pesados en solución actúan como 
catalizadores de esta reacción, la cual acaba cuando los aerosoles se tornan ácidos. En aire 
húmedo y en presencia de óxidos de nitrógeno, hidrocarburos y partículas, el bióxido de 
azufre reacciona con mucha más celeridad (Van Velzen, 1991). 
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Tabla .1.1 Propiedades físiCils de algunos compuestos de azuFre (Nigau, .1996) 

Coml!uesto SO, H,S CS, 

Peso molecular 64 34 76 
TemQ. de fusión (oC) -75.5 -64 -108.6 
TemQ. de ebullición (oC) -10.0 -42 46.3 
TemQ. de ignición (oC) *ND 26 100 
Límite de detección olfativa (mg/m') 0.5E-3 l.lE-3 24E-3 
Densidad (giL) *ND 1.54 2.62 
(T-OoC¡ P- 1 atm) 
QH de una solución saturada *ND 4.5 *ND 
"'NO:::: Dato no disponible 

1.2.2 Química de los óxidos de azufre en la atmósfera 

El bióxido de azufre es muy reactivo en la atmósfera y sufre importantes transformaciones 
químicas causando daños ambientales a escala local y regional. El SO, tiene la capacidad de 
reaccionar fotoquímica y catalíticamente con otros contaminantes atmosféricos para formar 
especies importantes como el trióxido de azufre, el ácido sulfúrico y diversas sales del ácido 
sulfúrico. El SO, no es fotosensible a la radiación solar, ya que la energía que llega a 
absorber no es suficiente para romper el enlace 50-0 y los estados excitados son 
"apagados" sin efectos químicos; por tanto, la reactividad del SO, en la atmósfera 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 única pérdida química significativa de SO, es la que ocurre vía la 
reacción con radicales hidróxilo (Ec. 1.1): 

so, + OH- + M ~ HOSO, + M Ec 1.1 

La constante de rapidez de la reacción de la Ec. 1.1 es igual a 9*10.19 m'/moléculas*s a 1 
atm y 298 K. (Van Velzen, 1991): 

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

HOSO, + O, ~ HO, + SO, Ec 1.2 

La reacción de la Ec.1.2 parece ser el mecanismo más aceptado y tiene una constante de 
rapidez de reacción de 4 ± 2*10 -19 m'/moléculas*s. 

Una vez producido el SO, reacciona rápidamente con la humedad de la atmósfera para 
producir ácido sulfúrico, de acuerdo con la Ec. 1.3: 

so, + H,O ~ H,SO. Ec 1.3 
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Por otro lado, de la Ee. 1.2 se destaca que la formación de los radicales HO" es importante 
pues su reacción con NO regenera al ión OH- (Ee. 1.4) que, como ya se vio, es importante en 
la producción del complejo HOSO, (Ee. 1.1), además de que si el ión OH- reacciona con otras 
especies iguales, se formaría H,O, (Ec. 1.5), el cual es considerado como oxidante primario 
del SO, en fase acuosa: 

HO, + NO ~ OH' + NO, 
HO, + HO, ~H,O, 

1.2.2.2 Reacciones heterogéneas 

Ec 1.4 
Ec 1.5 

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

Se ha visto que en la conversión de SO, a especies sulfatadas es importante la acción 
catalítica de algunos iones metálicos, Fe'· y Mn'·, que promueven la oxidación del SO, 
absorbido en presencia de oxígeno molecular ya que catalizan la disociación del compuesto 
50-0 (Ec. 1.6): 

SO, Ec 1.6 

Pero, en realidad, en la fase líquida de la atmósfera, la principal reacción del bióxido de 
azufre se da en presencia del peróxido de hidrógeno, el cual es producto de reacciones 
fotolíticas (Ec. 1.7 y 1.8): 

H50,' + H,O, ~ 50,OOH" + H,O 
50,OOH' + W ~ H,50. 

Ec 1.7 
Ec 1.8 

El producto final de la oxidación de SO, es ácido sulfúrico en forma de aerosol el cual forma 
partículas de tamaño 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 la turbidez atmosférica. 

Normalmente sólo una fracción del SO, oxidado se encuentra en la atmósfera como ácido 
sulfúrico libre. Se sabe que la fracción de ácido libre no excede el 20% del total de iones 
sulfato producidos debido a la presencia de especies neutralizantes, especialmente amoníaco 
(Van Velzen, 1991), 

Rnalmente, otra de las reacciones importantes del SO, en la atmósfera es la que ocurre con 
el ozono, la cual se describe como sigue: 

H50,' + 0, + OH' ~ 50.= + H,O + O, Ec 1.9 

Los iones sulfato, promueven la formación de aerosoles con influencia directa en la 
formación de nubes de contaminantes (Van Velzen, 1991). 
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1.2.2.3 Reacciones naturales en la atmósfera 

Los gases se pueden lavar de la atmósfera por precipitación (absorción), o adsorberse 
(depositarse) sobre partículas sólidas y eliminarse por gravedad. También reaccionan con 
otros gases o partículas de la atmósfera para formar compuestos nuevos que pueden ser 
sólidos, líquidos o gaseosos. Por ejemplo, una serie de reacciones elementales en las que se 
encuentran involucrados algunos compuestos de azufre presentes en la atmósfera es la 
siguiente: 

2H2S(,) + 302(,) .,) 2H20(o) + 2 S02(,) 
S02 + H20 .,) H2SO. (v) 6 (') 

H2SO.(v) 6 (') + PbO (.) .,) PbSO. (.)+ H2 (o) 

Ec 1.10 
Ec 1.11 
Ec 1.12 

La reacción indicada en la Ec. 1.10 podría tomar horas en la atmósfera, y la de la Ec. 1.11 
podría llevarse a cabo en horas o días, de acuerdo con la disponibilidad de energía 
fotoquímica y de otros compuestos que podrían actuar como catalizadores. La Ec. 1.12 se 
podría verificar en cuestión de minutos en una atmósfera urbana donde hubiera una 
concentración relativamente alta de PbO derivada de la combustión de gasolina con plomo 
en automóviles o de fuentes industriales. 

En una atmósfera más remota y limpia, la Ec. 1.12 podría ser sustituida por 

2H2SO. + O2 .,) 2H2SO. Ec 1.13 

El H,SO, se encontraría 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 ácida, o como partículas sólidas, las cuales se fusionan hasta una humedad 
relativa del 25% para formar gotas líquidas). 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 óxidos de azufre 

Las fuentes principales de emisiones de óxidos de azufre son básicamente de dos tipos: Las 
biogénicas y las antropogénicas. De forma natural, el bióxido de azufre es emitido 
principalmente por actividad volcánica y en menor grado por pantanos (Van Velzen, 1991). 
Los óxidos de azufre (SO,) se emiten principalmente como SO, en la combustión de 
combustóleo y carbón en fuentes estacionarias. Se emite también una cantidad muy 
pequeña de SO, en la combustión de gasolina y combustibles diesel. Las fuentes de 
combustión también emiten pequeñas cantidades de SO •. Las fuentes de emisión de SO, 
definen las propiedades del efluente y las características 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 cápita, comparado con otros 
países (OECD,1998). 
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Se llevó a cabo un inventario de emisiones industriales (excluyendo la industria 
petroquímica) de partículas suspendidas, S0" NO" monóxido de carbono e hidrocarburos en 
la década de los noventa en México, con el cual se demostró que las principales fuentes 
emisoras de S0, y partículas 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 Pacífico. Adicionalmente se han visto importantes niveles de emisión de SO", 
hidrocarburos y CO debidas al sector transporte (OEeO,199B). 

1.2.3.1 Emisiones debidas al proceso de combustión 

Dependiendo de la naturaleza del combustible, se presentan diferentes pasos en el proceso 
de combustión. Para combustibles sólidos las etapas principales son: calentamiento, 
deshidratación o secado, gasificación y combustión. 

El azufre contenido en el combustible sólido es liberado durante el proceso de gasificación y 
se oxida en la etapa de combustión para convertirse principalmente en S0" ya que una muy 
pequeña parte del azufre (no más del 5%) se convierte en 503 precursor del ácido sulfúrico. 
la mayor parte del azufre se libera a la atmósfera en estado gaseoso. la emisión de óxido 
de azufre depende evidentemente de la cantidad de azufre en el combustible sólido (Van 
Velzen, 1991). 

1.2.3.1.1 Emisiones por plantas generadoras de energía eléctrica 

las plantas generadoras de energía eléctrica son responsables de grandes volúmenes de 
eftuentes 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 fósiles en el 
proceso de combustión se producen tanto óxidos de azufre como de nitrógeno, además de 
monóxido de carbono y compuestos ftuorados y clorados. A nivel nacional, las emisiones 
generadas en la operación de plantas termoeléctricas sobrepasan el millón de toneladas 
anuales (Ourán et al, 1997). 

1.2.3.1.2 Emisiones por la industria de la extracción del petróleo (Pemex 
Exploración y Producción, PEP y Pemex Refinación, PR) 

Es la industria encargada del procesamiento de petróleo crudo para la producción de 
gasolina, aceites lubricantes y otras materias primas de la industria petroquímica. En este 
caso, los SOx se producen en ciertos procesos térmicos y de combustión. Pemex reporta en 
1999 emisiones totales de S0, a la atmósfera por 688,874 toneladas. De estas emisiones, 
32% se originan en las unidades marinas de PEP (259,207 toneladas de SO,). Pemex 
Refinación en sus diversos procesos emplea calderas donde genera 25% de las emisiones 
totales de S0, (Pemex, 2000). 

1.2.3.1.3 Emisiones por fuentes móviles 

Realmente las emisiones debidas a fuentes móviles son bajas. la principal contribución se 
debe a las máquinas que requieren combustible diesel para su operación. las fuentes 
móviles son responsables de cerca de 97,000 toneladas anuales de S0, en el país, 
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 energía, utilizando 
frecuentemente aceites combustibles y gas natural. La utilización de estos combustibles 
provoca emisiones de NO" mientras que el SO, es producido principalmente durante la 
combustión de aceites domésticos. Las fuentes domésticas en el país generan alrededor de 
47,700 toneladas anuales de SO, (OEeD, 1998). 

1.2.3.2 Refinación del petróleo y procesamiento de gas (Pemex 
Refinación PR y Pemex Gas y Petroquímica Básica PGPB) 

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

Desafortunadamente, estos procesos no siempre logran la eficiencia suficiente para la 
eliminación del azufre, o generan subproductos que contienen azufre, principalmente los 
SO,. Debido a las enormes cantidades de petróleo que se procesan, éstas son una de las 
principales fuentes de emisión de óxidos de azufre (Henry y Heinke, 1996). 

Pemex Refinación y Pemex Gas y Petroquímica Básica reportan la generación para sus 
calderas y unidades endulzadoras, respectivamente, de 265,037 y 164,630 toneladas de 
50Jaño (Pemex, 2000). 

1.2.3.3 Emisiones industriales 

Industria química 

En la industria química, las plantas productoras de ácido sulfúrico son las principales 
emisoras de óxidos de azufre. El proceso consiste en la absorción de S0, en agua. El S0, se 
obtiene a partir de la oxidación catalítica del bióxido de azufre que se puede obtener de la 
combustión de azufre elemental o bien quemando piritas que lo contienen. Esta industria 
emite en México 87,000 ton de 50Jaño (Durán et al, 1997). 

Industria metalúrgica 

Los óxidos de azufre se emiten en la producción, procesamiento y refinado de metales así 
como en la refinación de minerales sulfurados o en fundidoras no ferrosas. Sus emisiones en 
México son de cerca de 120,000 ton de 5Oxfaño (Durán et al, 1997). 

Procesamiento de carbón 

En plantas productoras de coque, el carbón se desgasta en procesos de destilación en seco a 
altas temperaturas (aproximadamente 10000C), sin la necesidad de aire. Los productos son 
coque y los gases provenientes de los hornos de entre los cuales se consideran ciertas 
cantidades de S0" las cuales representan 35,000 ton/año (Durán et al, 1997). 
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La Figura 1.2 muestra a los principales emisores de So, en el país. Se puede apreciar como 
la industria tennoeléctrica y de la combustión son los principales generadores de este 
contaminante seguidos por la industria de la Refinación y de Gas y Petroquímica Básica. 

~~ Metalúrgica 

Qufmica 

PRyPGPB .... ,,,. 

F.~~~ 
F.MóviIes 

PEP 

r 
T ermoeIéc1rIca 

o 200 

PEP = Pemex Exploradón y Produttlón 
PR = Pemex Reflnad6n 

400 

PGPB = Pemex Gas y Petroquímimca Básica 
F=Fuentes 

600 aoo 1000 1200 1400 1600 

Miles de Ton SOxfaño 

Figura 1.2 Prindpales procesos generadores de SOx por tipo de industria (Pemex, 2000) 

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

En los primeros episodios de contaminación del aire de los que se tienen registros, los 
efectos de dicha contaminación eran detectables con claridad por medio de los sentidos, sin 
la ayuda de instrumentos especiales. Desde entonces, los óxidos de azufre ya representaban 
una seria amenaza; el bióxido de azufre tenía olor, hacía que las superficies plateadas se 
tomaran negras, causaba daños a las plantas y, en situaciones extremas, dificultaba la 
respiración (Henry y Heinke, 1996). Los efectos de los óxidos 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 enfennedades del sistema respiratorio se correlacionan generalmente con la 
contaminación atmosférica. La estructura y el funcionamiento del sistema respiratorio puede 
ser seriamente alterada por los contaminantes atmosféricos. El bióxido de azufre, el bióxido 
de nitrógeno, el ozono, el monóxido de carbono, los gases orgánicos y las partículas 
suspendidas son probablemente las sustancias que causan los problemas respiratorios más 
graves. 
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La exposición a niveles de bióxido de azufre del orden de 1 ppm lleva a la constricción de las 
vías respiratorias. Como se explicará mas adelante,la NOM-022SSAl-1993 establece el límite 
de concentración de SO, en la atmósfera igual O.13ppm en un periodo de 24h y para la 
protección de la salud de la población suceptible de O.3ppm como promedio annual. 

1.3.2 Efectos en la vegetación 

La vegetación se ve afectada rápidamente a causa de la contaminación atmosférica. Al 
respecto se observa la destrucción de cosechas, y la aparición de manchas y decaimiento de 
matorrales y plantas ornamentales, que puede desencadenar en su destrucción completa. El 
bióxido de azufre entra a la hoja por los estomas y causa daños al limbo, apareciendo unas 
marcas de color marfil, marrón o marrón rojizo. Aunque una exposición breve a una baja 
concentración solamente daña a la planta temporalmente, una exposición prolongada causa 
la muerte de las células vegetales (Van Velzen, 1991). 

1.3.3 Efectos en bienes materiales 

Los efectos sobre los bienes materiales son tanto ñsicos como resultado de reacciones 
químicas. Como resultado de la erosión de la superficie de los materiales por partículas se 
produce un desgaste de las superficies y horadaciones. 

El ataque químico en los materiales puede deberse a la presencia de contaminantes 
gaseosos o partículas depositadas en la superficie. Los factores que influyen en el deterioro 
de materiales incluyen la concentración 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 
dirección del viento porque estos factores determinan la dispersión de los contaminantes en 
la atmósfera. 

Los contaminantes atmosféricos también afectan a los materiales textiles. Las ropas y 
tapicería han de ser limpiadas más frecuentemente, con lo que el desgaste es excesivo. Los 
tintes de material textil se aclaran y se decoloran por el aire contaminado con óxidos de 
nitrógeno, ozono y bióxido de azufre. Los oxidantes fotoquímicos pueden causar grietas en 
llantas de automóviles y el bióxido de azufre causa también grietas en papel y en artículos 
de piel (Van Velzen, 1991). 

Los óxidos de azufre y nitrógeno reaccionan en la atmósfera para formar compuestos ácidos 
que atacan las superficies metálicas, un problema que se ha agudizado en especial para las 
industrias de comunicaciones, dispositivos de control y computadoras además de las redes 
de fluido eléctrico (Henry y Heinke, 1996). 

1.3.4 Efectos sobre las condiciones atmosféricas 

Quizá el efecto más evidente de la contaminación sobre las propiedades de la atmósfera es 
la reducción de la visibilidad, que es el resultado de la absorción y dispersión de la luz que 
provocan las moléculas de gas y las partículas. La absorción de la luz de ciertas longitudes 
de onda por moléculas gaseosas y por partículas, es algunas veces responsable de las 
coloraciones de la atmósfera. Sin embargo, la dispersión de luz es el principal fenómeno 
responsable del deterioro de la visibilidad. 
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Además de este efecto, la contaminación del aire afecta los climas urbanos con un aumento 
de la formación de niebla y un decremento de la radiación solar. Se ha observado que la 
frecuencia en la formación de niebla es mayor. en las ciudades que en el campo a pesar del 
hecho de que la temperatura del aire tiende a ser más alta y la humedad relativa a ser más 
baja en las ciudades que en el campo. La explicación de este hecho yace en el mecanismo 
de formación de la niebla. Con altas concentraciones de bióxido de azufre, las gotas de ácido 
sulfúrico formadas por la oxidación del bióxido sirven como núcleos de condensación para la 
formación de gotas de niebla pequeñas. Además de este fenómeno, se ha asociado un 
aumento en las precipitaciones en aquellas áreas con alta concentración de partículas. 

Por otro lado, las reacciones químicas producen, por ejemplo, ozono que es un precursor del 
neblumo o ácido sulfúrico y nítrico, los cuales son responsables del fenómeno conocido como 
"lluvia ácida" causante de efectos negativos en los materiales, el suelo, el agua, otros 
ecosistemas y la salud humana (Van Velzen, 1991). 

1.4 ADMINISTRACIÓN AMBIENTAL EN MÉXICO 

1.4.1 Desarrollo de políticas ambientales 

En México, los esfuerzos por proteger al ambiente son relativamente recientes. Las primeras 
leyes relativas al cuidado y protección del medio fueron dadas a conocer a mediados de los 
años cuarenta, cuando fue promulgada la Ley de la Conservación del Agua y el Suelo. 
Subsecuentemente medidas legislativas han hecho la política ambiental más global, pero 
algunas prioridades gubernamentales se han abocado a la industrialización y al desarrollo 
nacional y los efectos del uso ineficiente de recursos y la contaminación fueron notablemente 
ignorados. No fue sino hasta 1971 cuando fue adoptada la primera pieza de la legislación 
ambiental general: La Ley de Prevención y Control de la Contaminación Ambiental. 

En los inicios de los años ochenta, la Secretaría de Desarrollo Urbano y Ecología fue 
establecida como la primera institución mexicana que tenía como principal tarea la 
protección ambiental. La Ley Federal de Protección Ambiental en 1982 fue considerada como 
un instrumento legal más completo. Desde entonces la agenda política del país ha brindado 
mayor importancia a todo lo relativo al cuidado del medio. 

En 1992, la Secretaria de Desarrollo Urbano y Ecología fue transformada en la Secretaría de 
Desarrollo Social (Sedesol) encargada del manejo y evaluación del desarrollo social, 
incluyendo aspectos ambientales. Esta secretaría fue asistida por dos entidades con 
autonomía técnica y operacional: El Instituto Nacional de Ecología (IN E) y la Procuraduría 
Federal de Protección del Ambiente (Profepa). En 1994, la parte de la Sedesol encargada de 
la protección del ambiente fue suplida por la formación de la Secretaría de Medio Ambiente, 
Recursos Naturales y Pesca (Semarnap), entidad que también adoptó la responsabilidad del 
manejo de recursos naturales, agua, forestales y pesca. A la Semarnap se le dio la 
responsabilidad de promover el "Desarrollo Sustentable", explícitamente, lo referido a la 
economía social y al desarrollo ambiental (OECD, 1998). 

En diciembre de 2000, se deslindó a la Secretaría del Medio Ambiente de las atribuciones 
relativas a la pesca, estableciéndose entonces como Secretaría del Medio Ambiente y 
Recursos Naturales (SEMARNAT). 
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1.4.2 Normatividad 

En México, se han establecido seis contaminantes atmosféricos prioritarios para la protección 
de la salud, entre los que se encuentra el bióxido de azufre. Los límites máximos permisibles 
para estos contaminantes se establecen en las normas oficiales mexicanas emitidas por la 
Secretaría de Salud, en el Diario Oficial de la Federación (DOF), el 23 de diciembre de 1994. 
Estos límites máximos permisibles se resumen en la Tabla 1.2 (la norma para el bióxido de 
azufre es la NOM-022-SSA1-1993). 

Tabla 1.2 Valores nonnados para los contaminantes atmosFéricos prioritarios (DOF, 1994) 

Exposición aguda 

CONTAMINANTE 
Concentración y Frecuencia 

máxima 
tlempo promedio 

aceptable 

Ozono (O,) 0.11 ppm (1 hora) 
1 vez cada 3 

años 
Monóxido de 

11 ppm (8 horas) 1 vez al año 
carbono (CO) 
Bióxido de azufre 0.13 ppm (24 

1 vez al año (SO,) horas) 
Bióxido de 0.21 ppm (1 hora) 1 vez al año 
nitrógeno (NO,) 
Partículas 

260 119/m' (24 suspendidas totales 1 vez al año 
(Psn horas) 

Partículas Fracción 150 119/m' (24 1 vez al año 
Respirable (PM-10) horas) 
Plomo (Pb) 

(*) Promedio anual 
( .. ) Promedio aritmético de 3 meses 

Exposición crónica 

(Para protección 
de la salud de la 

población 
susceptible) 

0.03 ppm (*) 

75 119/m' (*) 

50 119/m' (*) 

1.5 I1g/m' (**) 

SSA1-
1993 
DOF 

23/12/94 

020 

021 

022 

023 

024 

025 

026 

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

Tabla 1.3 Comparaáón de las normils mexicanas con las nonnas de los EEUUA (DOF, 1994; EPA, 
1995) 

CONTAMINANTE MEXICO USEPA 
Partículas suspendidas totales 260 260 
("q/m') 
Bióxido de azufre 0.13 0.14 
(ppm-24h) 
Monóxido de carbono 11 9 
(ppm-8h) 
Bióxido de nitrógeno 0.21 0.05 al año 
(ppm-8h) 
Ozono 0.11 0.12 
(ppm-1h) 
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En México, se han emitido varias normas oficiales y técnicas que regulan las emisiones del 
bióxido de azufre, los métodos usados para su cuantificación 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-022-5SAl-1993, la NOM-OB6-
ECOL-1994 y la NOM-03B-ECOL-1993. A continuación se hace una breve descripción de estas 
tres normas. 

Tabla ~.4 NormilS Oficiales Mexicanas (NON) y Honnas Técnicas Mexicanas (NHX) reladonadas con 
1,1 regu/adón, control y medidón de las emisiones de óxidos de azuFre a la atmósFera y'echa de 
pub/ladón en el Diario ORdal de la Federadón (DOF, 2994) 

NUMERO DE 
NORMA 

NOM-022-55Al-93 

NOM-039-ECOL-93 

NOM-046-ECOL-93 

NOM-OS1-ECOL-93 

DESCRIPCIÓN 

Salud ambiental. Criterio para evaluar la calidad 
del aire ambiente con respecto al bióxido de azufre 
(SO,). Valor normado para la concentración de 
bióxido de azufre (SO,) en el aire ambiente como 
medida de protección a la salud de la población 
Bióxido y trióxido de azufre y neblinas de ácido 
sulfúrico en plantas del mismo ácido 
Bióxido de azufre, neblinas de trióxido de azufre, y 
ácido sulfúrico en la producción de ácido 
dodecilbencensulfónico en fuentes fijas 
Peso de azufre en combustible líquido gasóleo 
industrial de fuentes fijas en la Zona Metropolitana 
de la Ciudad de México 

FECHA 
DOF 

23-12-94 

22-10-93 

22-10-93 

22-10-93 

NOM-OBS-ECOL-94 Partículas suspendidas, bióxido de azufre, óxidos 02-12-94 
de nitrógeno y bióxido de azufre y condiciones de 
operación de equipos de calentamiento 

NOM-l0S-ECOL-96 Partículas sólidas totales y compuestos de azufre 02-04-9B 
reducido total 

NOM-03B-ECOL-93 Métodos de medición para determinar la lB-l0-93 
concentración de bióxido de azufre en el aire 
ambiente y los procedimientos para la calibración 
de los equipos de medición 

NOM-OB6-ECOL-94 Contaminación atmosférica- Especificaciones sobre 02-12-94 
protección ambiental que deben reunir los 
combustibles fósiles líquidos y gaseosos que se 
usan en fuentes fijas y móviles 

NMX-AA-OSS-1979 Contaminación atmosférica - Fuentes fijas - 06-09-79 
Determinación de bióxido de azufre en gases que 
fluyen por un conducto 

NMX-AA-OS6-19BO Contaminación Atmosférica Fuentes fijas- 17-06-BO 
Determinación de bióxido de azufre, trióxido de 
azufre y neblinas de ácido sulfúrico en los gases 
que fluyen por un conducto 

La Norma Oñcla/ Mexicana NOM-022-SSAl-1993 es la referencia de la concentración límite 
permisible de la presencia de bióxido de azufre en la atmósfera. En ella se establece que la 
concentración de bióxido de azufre como contaminante atmosférico no debe rebasar el límite 
máximo de 0.13 ppm (341 ~g/m3), en 24 horas una vez al año y 0.03 ppm (79 ~g/m3) en 
una media aritmética anual, para protección a la salud de la población susceptible. 
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La Nonna Oñda/ Mexicana NOM-086-ECOL-1994 regula las especificaciones sobre protección 
ambiental que deben reunir los combustibles fósiles líquidos y gaseosos que se usan en 
fuentes fijas y móviles. Esta Norma Oficial Mexicana es de observancia obligatoria en la 
producción, importación y distribución de combustibles fósiles líquidos y gaseosos. En ella se 
define que los combustibles fósiles líquidos o gaseosos son el gas natural y los derivados del 
petróleo tales como: Petróleo diáfano, diesel, combustóleo, gasóleo, gas LP, butano, 
propano, metano, isobutano, propileno, butileno o cualesquiera de sus combinaciones. Como 
una medida de control de las emisiones de óxidos de azufre a la atmósfera, en esta norma 
se establecen los límites máximos permisibles del contenido de azufre que pueden tener los 
combustibles más 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 máximo de azufre. Este extracto se presenta en la 
Tabla 1.5. 

Tabla 1.5 EspedDcadón sobre protección ambiental que deben reunir los combustibles 'óslles 
líquidas y gaseosos que se IISiln en Fuentes fijas y móviles según la NOM-D86-ECO¡'-1994. 

NOMBRE DEL PARÁMETRO UNIDAD MÉTODO ESPECIFICACIÓN PRODUCTO 

Azufre % peso 
ASTM-D-1266-91 ó 

0.10 máximo 
2622-87 

MAGNA SIN Prueba Doctor ó ASTM-D-235-87 Negativa 
Azufre 

% peso ASTM-D-3227-89 0.002 máximo 
merca2tánico 

NOVA PLUS Azufre % peso 
ASTM-D-1266-91 o 

0:15 máximo 
2622-87 

DIESEL SIN Azufre total % peso UOP-357-80 ó 
0.05 máximo 

ASTM-D-4294-90 
DIESEL 

Azufre total % peso 
1552-90, 2622-87 

0.5 máximo 
DESULFURADO ó 1266-91 
DIESEL D 1552-90 ó 
INDUSTRIAL 

Azufre total % peso D 2622-87 ó 0.5 máximo 
(COMBUSTIBLE 
INDUSTRIAL) 

D 1266-91 

GASOLEO Azufre % peso 
ASTM-D-1552-90, 

2.0 máximo 
INDUSTRIAL 2622-87 ó 129-91 
COMBUSTOLEO 

Azufre % peso 
D 1552-90 ó 4 máximo 

PESADO D 2622-87 

GAS NATURAL Azufre total dm'/m' 
ASTM-D-4468-89 ó 

0.32 máximo 
UOP-791-80 

GAS UCUADO DE 
PETROLEO (GAS Azufre total kg/Ton UOP-791-80 0.140 máximo 
LP) 

Azufre 
% peso ASTM-D-3227-89 0.003 máximo 

merca2tánico 
TURBOSINA ASTM-D-1266-91, 

Azufre total % peso 1552-90, 2622-87 0.3 máximo 
ó 4294-90 
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La Norma Oficial Mexicana NOM-038-ECOL-1993 establece los métodos de medición para 
determinar la concentración de bióxido de azufre en el ambiente y los procedimientos para la 
calibración de los equipos de medición. En esta norma, el método de referencia para 
determinar la concentración de bióxido de azufre en el aire ambiente, es el de la 
pararrosanilina. Este método permite determinar la concentración de bióxido de azufre en el 
aire ambiente, por medio de la técnica analítica por vía húmeda de la pararrosanilina. 

El método equivalente para determinar la concentración de bióxido de azufre en el aire 
ambiente es el de fiuorescencia. Este método se basa en la medición de la luz fiuorescente 
emitida por ciertas moléculas cuando son excitadas por una fuente de radiación apropiada. 

1.5 SITUACIÓN NACIONAL EN MATERIA DE EMISIONES DE 
ÓXIDOS DE AZUFRE 

A partir de 1997, se han llevado a cabo importantes desarrollos en cuanto a la evaluación 
monitoria de la calidad del aire y específicamente, de las emisiones de contaminantes al aire 
como 5021 NOX/ CO, ozono, partículas suspendidas, monóxido de carbono y compuestos 
orgánicos volátiles (COV o VOC por su siglas en inglés) en la Ciudad de México, Guadalajara, 
Monterrey, Ciudad Juárez, lijuana, Querétaro, Mexicali, Tula, Aguascalientes, Mina@án y 
Toluca. Adicionalmente, otras 20 ciudades importantes del país han instalado equipos de 
mediciones ambientales, pero por diversas razones aún no cuentan con programas de 
evaluación monitoria. La escala denominada por sus iniciales IMECA (Índice Metropolitano 
para la Calidad del Aire), inicialmente desarrollada para su aplicación en la Ciudad de México, 
se ha convertido en un índice de medición de contaminación del aire en el ámbito nacional. 
Ha sido determinado como valor estándar 100 IMECAS; de tal manera que valores por 
encima de 100 están considerados Como dañinos a la salud, cuando dichos límites son 
excedidos se recurre a programas de emergencia ambiental (OECD, 1998). 

Tabla 'z.6 Equivalendas de 10$ Índices Hetropoliblnos de Calidad del Aire (IMECA) con los 
contaminantes atmosréricos erloritarlos 

PST PM-10 SO~ NO, CO 0 3 
IMECA ~gim3 ~gLm3 ~~m ~~m ~~m ~~m 

(24h) (24h) (24h) (lh) (8h) (1h) 
100 260 150 0.13 0.21 11 0.11 
200 546 350 0.35 0.66 22 0.23 
300 627 420 0.56 1.1 31 0.35 
400 864 510 0.78 1.6 41 0.48 
500 1000 600 1 2 50 0.6 

La Zona Metropolitana del Valle de México (ZMVM) es una de las más grandes del mundo, 
con una población cercana a los 20 millones de personas, sus condiciones topográficas y 
geográficas presentan una fuerte infiuencia en cuanto a la calidad del aire: 

» Las reacciones fotoquímicas, 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 lo que ocurre a 
nivel del mar, lo que es dañino para la población. 

» La ciudad se encuentra rodeada de altas montañas que alcanzan hasta los 3600 metros 
de altura además de que el fiujo de aire no es suficiente como para echar fuera de la 
zona los contaminantes atmosféricos, lo que es dañino para la población. 

>- También, el aire contaminado en ocasiones se ve atrapado debido al fenómeno de 
inversión térmica 
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PROBLEMÁTICA 

Con respecto a las emiSiones de óxidos de azufre, a partir de 1991, los niveles han 
disminuido gracias a la introducción de combustibles más limpios y a la reubicación de la 
industria. Actualmente, estos niveles sólo ocasionalmente exceden los límites permisibles de 
emisión de SO,. En 1996 se publicó el Primer Informe sobre la Calidad del Aire en Ciudades 
Mexicanas. Este informe se elaboró en respuesta a lo establecido en las Normas Oficiales 
Mexicanas pUblicadas por la Secretaría de Salud el 23 dE>odiciembre de 1994, que estipulan la 
evaluación de la calidad del aire ambiente con respecto a ozono, bióxido de azufre, bióxido 
de nitrógeno, monóxido de carbono, partículas suspendidas totales, partículas menores a 10 
micrómetros de diámetro (PM"10) y plomo. 

1.6 OBJETIVOS DE LA INVESTIGACIÓN 

A lo largo de este capítulo se han presentado las principales características físicas y químicas 
del azufre y sus diversos compuestos que afectan la calidad del ambiente. Asimismo, se han 
identificado las principales fuentes de emisión de los óxidos de azufre en nuestro país y se 
ha presentado la situación sobre este aspecto en México. Se ha reiterado que la combustión 
de combustibles fósiles ricos en azufre es la principal causa de emisiones de óxidos de azufre 
y que, por lo tanto, es prioritario minimizar el efecto de estas fuentes contaminantes. 

Este capítulo permitió ubicar la situación nacional en emisiones de óxidos de azufre y 
conocer su marco regulatorio. Será objetivo de los siguientes capítulos identificar las 
principales tecnologías que eliminan óxidos de azufre, describir sus principales características 
identificando sus ventajas y desventajas tecnológicas y, en algunos casos, presentar 
aspectos económicos de estas tecnologías de tal forma que se genere una guía de algunas 
soluciones disponibles para eliminar óxidos de azufre en efluentes gaseosos. 
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ENFOQUE GENERAL DEL ESTUDIO 

CAPÍTULO 2 ENFOQUE GENERAL DEL ESTUDIO 

Los procesos para el tratamiento de efluentes ricos en óxidos de azufre serán examinados 
con base en las fuentes de emisión de los mismos, las cuales se clasifican en: 

• Emisiones debidas a los procesos de combustión 
• Emisiones de la industria petroquímica y petrolera 

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

2.1 EMISIONES DEBIDAS AL PROCESO DE COMBUSTIÓN 

El azufre es un componente de todos los petróleos y carbones naturales, con una 
composición que varía de 0.1 a más del 5%. Por tanto, la emisión total de SO, varía 
considerablemente con la naturaleza u origen de los combustibles fósiles. En este punto 
resulta interesante estimar el porcentaje penmisible de azufre en un combustible. Como 
ejemplo, supóngase que se va a utilizar un carbón con un valor calórico de 5,555 kcal/kg. 
Por tanto, una liberación de calor de 2.52*10' kcal requiere 45.36 kg de carbón. Además, 
0.54 kg de SO, equivalen a 0.12 kg de azufre. Por tanto, según este cálculo aproximado, un 
carbón con sólo 0.6 por ciento de azufre, cumpliría la mayoría de las normas existentes que 
regulan la emisión de este contaminante. El carbón que usualmente se extrae en EEUUA 
promedia alrededor de 2.0 a 2.5 por ciento de azufre. De aquí que un carbón con un 
contenido de cerca de 0.5 por ciento se consideraría como un carbón 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 control para los procesos de combustión que consumen combustibles 
fósiles (Wark y Wamer, 1990). 

Considerando lo anterior, se plantean opciones preventivas de emisión de óxidos de azufre 
en corrientes gaseosas, opciones correctivas cuando se da tratamiento a los gases 
contaminados o bien opciones complementarias al proceso de combustión para disminuir la 
concentración del contaminante en la corriente gaseosa antes de que ésta sea emitida a la 
atmósfera. 

2.1.1 Uso de combustibles de bajo contenido de azufre 

Es común dentro de las prácticas reguladoras para las emisiones de SO, proponer opciones 
para la sustitución de combustibles. Para quemadores de coque en plantas de generación 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 sustitución de 
combustibles líquidos con alto contenido de azufre a gas natural. Tales procesos alternos 
usualmente requieren una inversión menor comparada con la instalación de un proceso de 
desulfuración de gas después de la combustión, además de que se requiere adicionalmente 
la instalación de equipo para la eliminación de partículas. Sin embargo la disponibilidad y el 
costo de los combustibles alternos establecen el límite de aplicabilidad de estas alternativas 
(Wark y Warner, 1990). 
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Uso de procesos de desulfuración para el carbón y el 
petróleo 

Una segunda alternativa propuesta dentro de esta categoría es la eliminación de azufre del 
combustible como paso previo a la combustión. La desulfuración de coque ha sido estudiada 
extensamente pero hasta ahora no se ha desarrollado un proceso industrial práctico. La 
razón principal de ello es que con el lavado del coque se logra remover cierta cantidad de 
azufre; sin embargo, el azufre ligado a compuestos orgánicos y la pirita no se han logrado 
separar económicamente. Los estudios de desulfuración microbiológica del coque se 
encuentran aún a nivel de laboratorio. Además, los costos de este tipo de proyectos de 
tratamiento parecen ser altos todavía. 

El azufre está presente en el carbón bajo dos formas principales, orgánicas e inorgánicas. El 
compuesto inorgánico mas abundante es la pirita de hierro (feS), que está presente como 
partículas separadas y, por tanto, se puede someter a la remoción física mediante el lavado 
por gravedad. Los porcentajes de azufre pirítico y orgánico varían con la localización de la 
mina. La forma pirítica constituye típicamente 40 por ciento y el lavado con agua puede 
reducir en un tercio el contenido total de azufre. El azufre en la forma orgánica está 
químicamente enlazado en el carbón. Por tanto, se requieren procesos químicos más 
complicados y costosos para eliminar el azufre orgánico. Se ha propuesto que un proceso de 
este tipo podría incluir la gasificación del carbón o su conversión a un aceite o un material 
sólido sintético. 

En el caso del petróleo natural, la desulfuración del petróleo natural se puede realizar por 
medio de procesos disponibles comercialmente. A pesar de que la desulfuración es costosa, 
no existe ningún obstáculo tecnológico y se ha estimado que el costo de desulfuración del 
carbón, a pesar de ser elevado, puede tener el mismo orden de magnitud que el de la 
desulfuración de los gases de chimeneas. Por tanto, ambas tecnologías se desarrollarán 
indudablemente. de manera simultánea, y cada una de ellas podrá tener ventajas específicas 
en cada situación dada (Van Velzen, 1991). 

2.1.3 Cambio de tecnología en el proceso de combustión 

Existen tecnologías de combustión donde el control de emisiones es parte integral del diseño 
del proceso. Tal es el caso de los lechos fluidificados de combllstión de coqlle (LFe o FBC; 
RlIidised bed combllstion) y la inyección de agentes adsorbentes. En ambos casos, el SO, 
formado en la reacción se deposita en un material sólido activo que usualmente es calcio u 
óxido de magnesio. 

El desarrollo de lechos fluidificados de combllstión para la producción de energía se inició a 
principios de los años sesenta. En este proceso, el combustible se quema en una caldera que 
contiene un lecho de partículas finas de alto punto de fusión. El aire para la combustión pasa 
en forma ascendente a través del lecho causando la fluidificación de las partículas 
adsorbentes. La masa total dentro del quemador se comporta como un fluido en ebullición. 
Típicamente este tipo de lechos opera a temperaturas alrededor de los 8500C lo cual es una 
temperatura mucho menor que la combustión convencional. Con la combustión de baja 
temperatura, la formación de óxidos de nitrógeno también se reduce. El bióxido de azufre 
formado se deposita en el material sólido formando sulfatos o sulfitos, que se extraen del 
proceso junto con los sólidos agotados, las cenizas de coque y el agente adsorbente no 
convertido. Al principio, muchas de estas unidades LFC presentaban problemas mecánicos y 
matertales, incluyendo erosión en los tubos de los cambiadores de calor y obstrucción de 
coque en los conductos de alimentación. Actualmente muchos de estos problemas han sido 
resueltos y las unidades han podido ser puestas en operación en Europa y Norte América, 
con más de 200 unidades a escala industrial. 
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La desventaja del proceso es su alto costo, además de que el proceso es aplicable a 
quemadores nuevos de tamaño relativamente pequeño y presentan un alto consumo de 
material adsorbente para lograr un alto grado de desulfuración. 

Inyección de agentes adsorbentes en el qlJemador. Para este propósito se utilizan sólidos 
secos que comúnmente 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 inversión y es 
fácil de instalar, por ello en muchos países se considera una buena alternativa. Sin 
embargo, el grado de desulfuración que se alcanza es muy bajo, típicamente menor al 50%. 
En general, se puede decir que este proceso no logra disminuir los niveles de azufre en gas a 
los límites impuestos por las normas actuales además de que genera residuos sólidos que 
deben disponerse adecuadamente (Van Velzen, 1991). 

2.2 DESULFURACIÓN DE LOS GASES DE COMBUSTIÓN 

El progreso en el desarrollo de procesos de desulfuración satisfactorios para gases de la 
combustión ha sido extremadamente lento debido a la complejidad y magnitud del 
problema. Existen diversos tamaños de plantas de energía eléctrica que usan combustibles 
con azufre y la posibilidad técnica y económica de la mayoría de los procesos de 
desulfuración están estrechamente relacionados con el tamaño y ubicación de esas plantas. 
Parece ser muy improbable que se pueda desarrollar un solo método de desulfuración 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 tamaño de la caldera, la 
configuración, el patrón de carga, la ubicación geográfica, etc. En secciones posteriores de 
este trabajo se evaluarán cada uno de 105 métodos"más prometedores para la remoción de 
los SOx de'gases de-combustión. A partir de la sección 2.3 se da un panorama general de las 
tendencias de tratamiento (Figura 2.1). 

Se conoce a 105 procesos como desechables a aquellos en los cuales se forma un producto 
sólido residual que deberá. ser desechado; por tanto, será necesario añadir continuamente 
productos químicos así como disponer adecuadamente de los reactivos gastados (Henry y 
Heinke, 1996). 

En el Capítulo 3 del presente trabajo serán estudiadas las tecnologías de tratamiento que por 
su principio de adsorción y generación de material residual podrán ser caracterizados como 
proceso de tipo desechable. 

Estos procesos consisten básicamente en poner en contacto al gas de combustión con una 
corriente que contiene un reactivo para el S0, en reactores diseñados especialmente para 
este fin y, en su mayoría, operan en forma de procesos húmedos que se basan en una 
reacción gas/líquido donde el líquido absorbente se inyecta en la corriente de gas 
combustible, usualmente en torres abiertas. 

Dentro de estas tecnologías de tratamiento se encontrarán aquellos procesos de tratamiento 
con carbón activado, que se basan en la prodUCCión de H,50, para la eliminación del S0, 
presente en el gas a tratar. Comúnmente se utiliza carbón activado de grado comercial; sin 
embargo, actualmente existen un gran número 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 producción de sulfitos y sulfatos. Se dispersa en el reactor calcio, calo 
piedra caliza en un proceso de adsorción en húmedo, incorporando además un paso de 
oxidación para asegurar la producción de sulfato de calcio (Gypsum, en inglés o yeso en 
español). 

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

Existe un gran número de plantas en operación que producen grandes cantidades de sulfato 
de calcio, lo cual puede crear problemas en cuanto a la disposición de desechos. Esta es una 
razón importante por la cual se estimula el desarrollo de procesos donde se pueda reutilizar 
el adsorbente después de un paso de regeneración. En otros casos el producto es una 
corriente concentrada de SO, el cual por medio de otro tratamiento puede ser convertido a 
ácido sulfúrico O bien a azufre elemental. 

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

Los procesos de desulfuración de los gases de combustión son actualmente las tecnologías 
más empleadas en el control de las emisiones de óxidos de azufre. Estas tecnologías ofrecen 
en muchos casos eficiencias de remoción de óxidos de azufre superiores al 90%. 

Procesos de tratamiento 
para la eliminación de 502 de gases de combustión 

(Enuente5 de plantas termoeléctricJs, p!antlls fU/'Idldcns, Industrilll de celulosa y papel, etc) 

.¡. 1 
Procesos de tratamiento 

basados en el uso de Evaluación de nuevos 
carbón activado materiales adsorbentes para 

tratamiento de gases de combustión 
(p.ej., zeolilas) 

Procesos de tratamiento 
basados en el uso de 

sales de caldo 

~-'~1 J. """" """"'" ,._. __ ._.- ·_··1 
E_do E_" i ...... ...... """'" ""- i pnMfIiente de material de l E=~I """'" 

; 

secos y semihúmedos 

Figura 2.1 Diagrama general de los procesos de eliminación de óxidos de azufre en los procesos de 
combustión 
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2.3 EMISIÓN POR PROCESOS PETROQUÍMICOS E 
INDUSTRIALES 

El azufre en fase gaseosa está presente en los compuestos del petróleo principalmente como 
H,5. Varios procesos de la industria petroquímica tienen como objetivo eliminar este 
compuesto mediante el endulzamiento de los gases de combustión disminuyendo las 
emisiones de S0, a la atmósfera. El Proceso Claus es sin duda alguna el más utilizado en el 
endulzamiento del gas "amargo" en la industria petroquímica y otras unidades recuperadoras 
de azufre existentes en gran medida están basadas en el principio de reacción Claus. 

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

Las unidades recuperadoras de azufre, URA, producen azufre líquido a partir de ácido 
sulfhídrico 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 
acompañado de amoníaco, las características de los equipos previenen la formación de 
compuestos NH]¡50] así como en los subsecuentes quemadores la ausencia de SO] alarga la 
vida del catalizador del reactor de 2 hasta 10 años de vida útil. Dependiendo del tipo de 
catalizador, las emisiones de las URA pueden ser de hasta 10 ppm de S0, (Sulfur 
Recovery Unit, 1996). 

Vapor de agua 

Alimentadón de gas áddo 
con compuestos de azufre 

Al", 

3 

URA 

4 7 10 

Figura 2.2 Unidad recuperadora de azufre (Sulfur Recovery Unit, 1996) 
Simbología de la Figura 2.2 

1 Horno para conversión de H2S y otros compuestos de azufre a S02 
2 Tanque de expansión para la liberación de vapor de agua en gases de alimentación 
3 Primera etapa de condensación de azufre elemental líquido 

4,7,10 Calentadores previos a cada etapa de reacción 
5,8,11 Reactor catalítico multietapas (Reacción Oaus) 
6,9,12 Etapas adicionales de condensación de azufre elemental líquido 
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El gas ácido, que es rico en H,5, entra a un quemador (1) como lo indica la Figura 2.2. Es 
en este quemador donde se lleva la conversión del H,5 y otros compuestos de azufre a SO, 
como se describirá en el siguiente inciso. Del quemador sale un corriente a un tanque de 
destilación instantánea C'ftashu

, 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 multietapas 
compuesto por 5,8 y 11 contiene un catalizador donde se lleva a cabo la etapa final de la 
reacción elaus, conversión de H,5 y SO, a azufre elemental. Su funcionamiento y diversas 
características serán descotas en el capítulo 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 reacción. El 
gas que sale de la última etapa se somete a incinearación para eliminar compuestos no 
tratados por la URA. 

2.3.2 Proceso Claus para la eliminación de H2S de corrientes 
gaseosas 

El proceso Claus utiliza la oxidación de ácido sulfhídrico en aire para eliminarlo de gases de 
combustión generando como resultado del proceso azufre elemental. El proceso de manera 
general consiste de un horno de alta temperatura FC, de dos reactores el y e2 y una torre 
de lavado O (Figura 2.3). En forma resumida, la producción de azufre elemental se describe 
como sigue (Ec. 2.1): 

3 H,S + 3/2 O, ~ 3 H,O + 3 S (200-300°C) Ec2.1 

A partir de una oxidación del H,5 se produce azufre elemental, evitando así la emisión de 
ácido sulfhídrico a la atmósfera, que como ya se ha visto es un importante contaminante 
(Stocchi,1990). 

La reacción descota por la Ec. 2.1 ocurre en dos etapas, en la primera, utilizando 
catalizadores en el horno (FC), se oxida parte del H,5 en el gas a tratar para la formación de 
bióxido de azufre según lo describe la reacción de la Ec. 2.2: 

2H,S + 30, ~ 2H,O + 2S0, Ec2.2 

Posteriormente, en el primer reactor (el), conteniendo un catalizador de alúmina activada, 
una mezcla de óxidos de cobalto y molibdeno u otros catalizadores, se eleva la temperatura 
de los reactivos de 320 a 3900 e y se da la primera reacción de producción de azufre 
elemental, misma que ocurre gracias a la presencia de SO, y H,5 en el sistema: 

so, + 2 H,S ~ 3/. S. + 2 H,O Ec2.3 

Dado que la reacción descota por la Ec. 2.3 es altamente exotérmica, es necesario 
implementar sistemas de enfriamiento de los gases y para la condensación de la primera 
porción de S elemental formado (Stocchi, 1990). 

En el reactor e2, el H,5 restante es oxidado en presencia de dióxido de azufre a una 
temperatura de 250-270oe usualmente con un catalizador de Fe,OJ según la siguiente 
reacción: 

SO, + 2 H,S ~ 3 S + 2 H,O Ec2.4 

La torre de lavado O trabaja a 1200 e usando reftujo 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 Nz, H20, CO2 y residuos sin 
reaccionar de H,5 y SO, (Stocchi, 1990). 
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Es inevitable la formación de otros compuestos de azufre, que también son considerados 
como contaminantes, debido a la presencia de otros hidrocarburos en la alimentación del 
proceso. Principalmente los productos alternos que se forman son es, y COS (Ec 2.5 - Ec. 
2.11). 

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

2H,S ~ 2HS + 2H·~ 2S + 2H, 
CH. + 4S ~ es, + 2 H,S 
eo, + H,S ~ COS + H,O 

En los reactores Cl y C2 ocurren las siguientes reacciones: 

eos + H,O -t eo, + H,S 
2eOS + SO, -t 3S + 2eo, 
es, + 2 H,O -t eo, + 2H,S 
es, + SO, -t 3S + CO, 

Ec2.5 
Ec2.6 
Ec2.7 

Ec2.8 
Ec2.9 

Ec2.10 
Ec2.11 

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

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

El C2 

",o 

",S 

Figura 2.3 Unidad Claus (Stocchi, 1990) 
Simbología de la FIgura 2.3 

Fe Homo 
el Primer reactor Oaus 
e2 Segundo reactor Oaus 
C3 Columna de lavado de azufre 
El Sistema de reruperaóón de calor 
E2 Condensador 
P Compresor 
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La Figura 2.3 muestra una unidad Claus con los procesos explicados. Se añaden los equipos 
de servicio (compresor P, condensadores El y E2,). Se indica una torre de lavado O donde 
el azufre liquido es utilizado para lavar la corriente gaseosa y liberar nitrógeno, vapor de 
agua, compuestos de carbón y diversos compuestos de azufre que el proceso no pudo 
retener en funcióin de su propia eficiencia. 

De modo general, la clasificación de los proceso que son considerados complemento de las 
Unidades Claus convencionales está 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 
reacción Claus llevada a temperaturas por debajo del punto de fusión del azufre. 

b) Procesos de regeneración, donde la corriente de salida del proceso Claus se enriquece 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 eliminación de azufre 
en su forma elemental. 

c) Procesos de oxidación directa, aquellos en los que también se produce azufre elemental 
pero mediante una oxidación directa del H2S, es decir, sin el paso intermedio de 
oxd • d i acion para la formacion eSO,. 4. A1imentadoón 

Gas rico en H¡S o so, de gases a .. tratamiento 

Gllses de <XlIa """"""-

1 
UNIDADES CLAUS 

~ t 
I Procesos de regeneradón I G=du,,. 

Azufre elemental ::> 
¡ , 

~ 
¡Gas rico en H,S o SO¡, 

i la tnI3mIentD 

~ , ¡ 

I 
" ........ __ ..• ...... _._ .. Procesos de oxidadón directa ~ é 

¡ [ 
¡ .......... , 

I I "'"""""" l Procesos APR 

i I • Gas libre de , compuestos , 
de azufre 

i 
! 

t..... Gas rico en H,5 o SO, e trlI~mlento 
.............................. ~ 

Figura 2.4 Diagrama de los procesos de eliminación de óxidos de azufre de efluentes de unidades 
Claus (Productos finales c::::> ) 

2.3.3 Proceso Superclaus para la eliminación de H2S de 
corrientes gaseosas 

A pesar de que los procesos Claus son muy eficientes en la conversión de compuestos de 
azufre a azufre elemental (95-98% de conversión), las emisiones a la atmósfera por el 2 a 
5% restante de SO, son importantes debido a los grandes volúmenes de gas generados 
diariamente por grandes instalaciones petroquimicas. Para resolver este problema se han 
propuesto modificaciones al proceso Claus tendientes a aumentar aún más la eficiencia de 
conversión de azufre. Una tecnología que presenta una alta eficiencia de conversión de H25 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), seguida de tres unidades de reacción catalítica. 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) están empacados con un catalizador Claus estándar 
mientras que el tercer reactor está empacado con el nuevo catalizador selectivo Superclaus. 
En la etapa térmica, el gas ácido es quemado subestequiométricamente con una cantidad 
controlada de aire de combustión 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 incinerador (9) antes de ser descargado por una chimenea. 

Las características 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; además, no es sensible a la presencia de vapor de agua. Por otro 
lado, no se presenta una oxidación posterior del so" aún en presencia de un exceso de 
oxígeno. En la Tabla 2.1 se presentan las principales condiciones y requerimientos de 
operación de una unidad Superclaus (Lagas et al, 1989). 

Gas de 
alimentadón 
con azufre 

Alre 

VallO' 
de agua 

7 

VA 

s 

Salida de gas 
tratado 

12 

s 

Figura 2.5 Proceso Super Claus (Super Claus, 1998) 
Simbologia de la Agura 2.5 

1 Horno, coswerslón de H2S y otros compuestos de azufre a S<>.! 
2,5,8,12 Condensadores interetapas de azufre elemental 
4,7,11 Reactores de lecho catalítico en serie 
3,6,10 calentadores previos a reactores en serie 

13 Filtro para eUminadón de partía.das sólidas 
VA Vapor de agua 
S Azufre elemental condensado 

Olimenea 

Tabla 2.1 eond/dones de operación de una Unidad SuperCIaus para una alimenbldón al proceso de 
93%H~ y un Rujo de 100 T/d (SuperC/aus, 1998) 

Concepto Valor 
Electricidad (kWh) 220 
Gas de combustión (T/d) 0.12 
Agua de alimentación al quemador (T/d) 13.5 
Vapor (de planta) (T/d) 0.4 
Vapor (producción) (T/d) 13.5 
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2.4 TENDENCIAS TECNOLÓGICAS EN LA ELIMINACIÓN DE 
ÓXIDOS DE AZUFRE 

Las tendencias tecnológicas para la eliminación de SO, en corrientes gaseosas han variado 
en los últimos años. La Tabla 2.2 resume un análisis de 504 patentes, cuya lista completa se 
encuentra en el Anexo 2, para eliminar este problema (lB M, 1999). 

El uso del calcio como lo indica la tabla, es el más común y más estudiado, seguido por el de 
carbón y el de metales pesados (catalizadores). El uso de sales de magnesio no ha sido muy 
popular y la investigación en el uso de zeolitas y de alúmina es aún incipiente. 

A continuación se da una descripción muy somera de cada desarrollo tecnológico señalando 
sus ventajas y las posibilidades futuras que presenta. Las desventajas en todas ellas es la 
generación de residuos sólidos que deben disponerse una vez estabilizados. 

Tabla 2.2 Patentes !!fl.istradas desde 1976 a 1999 (fa",,- 1999¿ 

Años Carbón Caldo Zeolitas Metales Alúmina Disolventes Magnesio Total 

76-77 7 8 O 13 O 3 1 29 
78-79 12 41 1 8 O 9 O 62 

80-81 23 23 O S O 2 52 

82-83 19 14 O 3 1 1 1 38 
84-85 6 15 1 2 1 6 O 25 
86-87 7 14 2 2 4 4 1 30 

88-89 3 16 2 1 S O 23 

90-91 S 13 O S 2 O 24 

92-93 8 14 2 10 2 S O 36 
94-95 9 17 6 17 2 2 S 56 

96-97 21 17 3 19 S S 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 eliminación de SOx con este catión. 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 estudio sobre el uso de 
óxido e hidróxido de magnesio para eliminar compuestos azufrados (Durán-Moreno et 
al,2001). 

~ Zeolitas: Su uso es reciente y se ha realizado poca investigación. En el presente trabajo 
no se encontrará ningún sistema comercial trabajando con zeolitas; sin embargo, 
representan un material con potencial para la eliminación de SO,. 

>- Alúmina: Aunque su estudio es relativamente nuevo, ya se tienen torres con alúmina 
trabajando en lavado de gases. Su investigación más a fondo puede proveer de mejores 
técnicas de lavado de gases. 

~ carbón activado: Es una técnica muy estudiada y muy conocida. Tuvo un gran auge 
de 1975-1980 y lo ha vuelto a retomar en los últimos años. Las tendencias de las últimas 
tecnologías para el carbón activado son usar los mismos desechos de las plantas 
(termoeléctricas o petroquímicas) para generar al adsorbente. La ventaja competitiva de 
estas tecnologías será generar el carbón activado a menor costo y con mejores 
propiedades fisicoquímicas y mecánicas. 
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» calcio: Es el material más empleado para el lavado de gases y del que más patentes se 
han registrado. Las sales de calcio son materiales muy baratos y con excelentes 
propiedades mecánicas. La tecnología que usa las sales de calcio se desarrolló 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 estabilización 

» Metales pesados: Es la tecnología que más se ha incrementado en los últimos años 
para depurar gases. El uso de catalizadores para el tratamiento de gases ha permitido 
obtener productos útiles cuando todos los demás sólo producen otros desechos y lodos 
cuya estabilización es complicada y suele obligar a detener los equipos. Los catalizadores 
se regeneran de manera continua y sus procesos generan sustancias útiles como azufre 
elemental o ácido sulfúrico grado comercial. Es la tecnología más indicada a estudiar en 
cuanto a la generación de nuevos catalizadores y el diseño de equipos que aprovechen 
las características térmicas 

La Rgura 2.6 muestra la evolución del número de patentes con respecto al tiempo. 
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Figura 2.6 Tendenda tecnologlca de los procesos de eliminadón de óxidos de azufre en corrientes 

gaseosas (18M, 1999) 

En la Rgura 2.7 se han representado los porcentajes relativos del número de patentes que 
se han registrado para la eliminación de SO, desde 1976 hasta 1999. En la Rgura 2.7 se 
puede observar que las tecnologías basadas en calcio y en carbón han sido las más 
socorridas mientras que las tecnologías basadas en catalizadores metálicos se encuentran 
apenas en crecimiento y deberían ser consideradas como área potencial de investigación 
teórica/experimental 

Con la Rgura 2.7 concluye este análisis de tecnologías par la eliminación de óxidos de 
azufre. Ahora se analizan los principales equipos empleados en los procesos que se 
estudiarán en los capítulos 3 Y 4. 

En los siguientes incisos se discutirán algunos de los principales equipos de separación de 
particulas sólidas presentes en efluentes gaseosos. 
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Figura 2.7 Porcentaje de patentes existentes para eliminadón de azufre en corrientes gaseosas 
(18M,1999) 

2.5 PRINCIPAL~S E~UIPOS EN . LOS PROCESOS DE 
EUMINACION DE OXIDOS DE AZUFRE 

Cada proceso tiene su ventaja o desventaja en la eliminación de óxidos de azufre en el 
principio químico (el cual fue estudiado en el anterior inciso), que se fundamenta en la 
separación física. A continuación se presentarán los principales equipos que emplean los 
procesos y que se analizarán en los capítulos 3 y 4. Se mencionarán los específicos para 
separación de gases y no se hablará de equipos elementales de todo proceso como 
compresores, bombas, reactores, entre otros, por no ser parte del objetivo de este trabajo 
monográfico. 

2.5.1 Equipos de lavado húmedo 

Los equipos de lavado húmedo operan bajo el principio de absorción. Estos equipos ponen 
en contacto una fase gaseosa con una fase líquida provocando el intercambio de algún 
componente específico de alguna fase a otra. Es decir, estos equipos pueden, tanto eliminar 
al óxido de azufre de una corriente gaseosa o pueden estar regenerando a algún solvente 
después de haber realizado su trabajo (Treybal, 1995). 

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

Son el equipo de lavado más utilizado y conocido. Sus eficiencias de remoción oscilan en un 
intervalo de 50 a 95%. Aunque son muy utilizados en los procesos Claus (que se explicarán 
posteriormente), es la misma EPA quien no recomienda mucho su uso. Son más efectvos 
para la eliminación de COV. 
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Características del gas a tratar. 
• Flujo de entrada: 0.25 a 35 m3/s (CNPT: Condiciones normales de presión y 

temperatura) 
• Temperatura: 4 a 3700C 
• Concentración del 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 caída de presión en el equipo es mínima 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 inversión inicial 
• Se requiere poco espacio 

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

2.5.1.2 Lavado I condensado (EPA-ClCA2, 2000) 

Es una de las tecnologías de lavados húmedos más novedosas. A diferencia de los lavados 
húmedos que confían en los fenómenos de difusión en el interior del equipo, estos emplean 
a las partículas contaminantes como núcleos de condensación para formar gotas. Este 
fenómeno de condensación usando al contaminante incrementa fuertemente las eficiencias 
de remoción. Para lograr lo anterior, el gas debe ser llevado a condiciones de saturación 
antes de ingresar al equipo para que, dentro del mismo, se creen condiciones de 
supersaturación y se dé la condensación. 

Características del efluente que las columnas pueden tratar 
• Flujo de entrada: 10 m'/s (CNPT : Condiciones normales de presión y temperatura) 
• Temperatura: 20 a 26°C (Normalmente, varían según las condiciones de saturación 

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 partículas muy finas 
• Eficiencias de remoción muy altas 
• Neutraliza gases corrosivos 

Desventajas 
• Se debe tratar al solvente que emplean (o incluso problemas de disposición). 
• Costos de mantenimiento muy altos. 
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2.5.1.3 Lavado Venturi (EPA-CICA4, 2000) 

Este equipo utiliza, como lo indica su nombre, un tubo Venturi o una sección con "cuello de 
botella", la cual acelera la mezcla gas-solvente atomizando al disolvente y creando gran 
turbulencia. La atomización del disolvente y la turbulencia incrementan la transferencia de 
masa entre ambas fases. Debido a esta sección Venturi, estos equipos fácilmente se tapan 
por partículas de gran tamaño que pudieran haberse metido. Los nuevos modelos de estos 
equipos incluyen una sección de Venturi "movible" para controlar este problema así como el 
grado de turbulencia dentro del equipo. Además, ayuda a eliminar la materia que se acumula 
dentro del mismo. Este equipo trabaja con eficiencias de remoción en un intervalo de 70 a 
99%. La eficiencia está en función directa de la apertura de la sección de Venturi. A menor 
apertura, mayor turbulencia y eficiencia; pero también mayores caídas de presión y, por lo 
tanto, mayores costos de operación. 

Características del gas a tratar 
• Flujo de entrada: 0.2 a 28m'/s (CNPT : Condiciones normales de presión y temperatura) 
• Temperatura: 4 a 370°C 
• Concentración 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 
• Diseño sencillo y fácil de instalar 
• Provee de enfriamiento de gases de alta temperatura 

Desventajas 
• Se debe tratar al disolvente que emplean (ya que existen problemas de disposición). 
• 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 eliminación de contaminantes para 
disminuir la carga de alimentación. Es por esta causa que no son equipos que por sí solos 
cumplan con normas ambientales. Deben ser utilizados en combinación con otros equipos o 
dentro de un proceso (EPA-CICA3, 2000). 

2.5.2.1 Ciclones (EPA-CICA3, 2000) 

Estos equipos aplican fuerza centrífuga en el gas alimentado usando usualmente un cuarto 
de forma cónica. Crean un vórtice doble dentro del cuerpo del ciclón. Cuando el gas entra 
dentro de este campo de fuerza centrífuga, las paruculas de gran tamaño (> lO~m) 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 
partículas menores sean atrapadas por la gravedad y salen del equipo. Es por esta causa que 
estos equipos deben usarse como "prelavadores" exclusivamente. 
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Los ciclones se clasifican según la forma en que se alimenta al equipo y como se recolectan 
las partículas: 

Entrada tangencial, descarga axial 
Entrada axial, descarga axial 
Entrada tangencial, descarga periférica 
Entrada axial, descarga periférica 
Las dos primeras son las más utilizadas 

Un parámetro crítico en la operación de los ciclones es la caída de presión. La eficiencia del 
ciclón se incrementan con la velocidad dentro del equipo lo cual trae como consecuencia una 
caída de presión mayor. Por lo general, estos equipos operan a 18.3m/s con caídas de 
presión de 0.5 a 1kPa para bajas eficiencias y de 1 a 1.5kPa para altas eficiencias. 

Para incrementar la eficiencia de los ciclones se tiene el ciclón de tubos múltiples que, en su 
interior, posee una gran cantidad de tubos donde el gas entra de manera axial. Otro ciclón 
de alta eficiencia es el ciclón húmedo, donde se combinan fuerzas centrífugas con rocío de 
agua o algún disolvente para incrementar la eficiencia. 

Características del efluente que las columnas pueden tratar 
• Flujo de entrada: 0.5 a 12m'/s (CNPT: Condiciones normales de presión y temperatura) 

para flujos > 12m'/s se deben usar ciclones de tubo múltiple. 
• Temperatura: Hasta 540°C 
• Concentración del contaminante: 2.3 a 230g/m' (CNPT) 

Costos 
• Capital inicial: 4,200 a 5,100$USD/m' s 
• Costo operativo anualizado: 0.45 a 460$USD / T (Tonelada de contaminante removido) 

Ventajas 
• No tienen partes móviles, por lo que los costos de mantenimiento son mínimos 
• Caídas de presión muy bajas 
• La temperatura y la presión de operación sólo dependen del material con el que están 

hechos 
• Cuentan con sistema de recolección 
• Requieren poco espacio. 

Desventajas 
• Bajas eficiencias (Prácticamente nulas con partículas suspendidas menores a lO¡tm) 
• No pueden manejar sustancias viscosas o pegajosas 
• Un incremento en la eficiencia trae un gran incremento en la caída de presión 

2.5.3 Incineradores (EPA-CICA5, 2000) 

Estos equipos suelen ser la parte final de muchos proceso de eliminación de óxidos de 
azufre. Se encargan de eliminar partículas suspendidas y sobre todo COY que el proceso no 
pudo eliminar. Este equipo opera elevando la temperatura de los materiales tratados por 
arriba de su punto de autoignición en presencia de oxígeno y la mantiene así el tiempo 
suficiente para lograr la combustión a dióxido de carbón, agua y/o reducción a su fonma 
elemental de todos los compuestos que escaparon a los procesos de eliminación de óxidos 
de azufre. Se componen de un cuarto de combustión y no incluyen un sistema de 
recuperación de calor del gas saliente del equipo. 
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Las condiciones de operación 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 
combustión de los contaminantes más comunes. Cuando son utilizados en la industria 
petroquímica pueden trabajar a eficiencias de 25 a 99.9%. 

Características del gas a tratar 
• Flujo de entrada: 0.24 a 24m'/s (CNPT: Condiciones normales de presión y temperatura) 
• Temperatura: De 590 a 12000 C (varía según las características del gas a tratar) 
• Concentración del contaminante: Varía según contaminante. 

• 
Costos 
• capital inicial: 10,000 a 21O,000$USD/m' s 
• Costo operativo anualizado: 440 a 21O,000$USD/T (Tonelada de contaminante removido) 

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

Desventajas 
• Costos de operación muy elevados en función del combustible que se emplée 
• No toleran cambios de flujo 
• El gas tratado debe tener un contenido mínimo de azufre y compuestos halogenados ya 

que se formarían gases corrosivos 

Se expusieron los equipos más utilizados en el lavado de gases. Es importante mencionar 
que a pesar de que cada uno trae implícitas sus ventajas y desventajas, no se les puede 
recomendar o rechazar de manera general para un proceso de eliminación de óxidos de 
azufre. Cada uno con base a sus características definirá el mejor a ser empleado. 

En el siguiente capítulo se exponen las tecnologías más utilizadas con compuestos de calcio, 
carbón activado y zeolitas para eliminar óxidos de azufre en efluentes gaseosos 
principalmente de los procesos de combustión. Se analizarán ventajas y desventajas de cada 
uno de ellos para poder establecer criterios de elección de tecnologías ante un problema 
dado. 
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PROCESOS DE ELIMINACIÓN DE ÓXIDOS DE AZUFRE EN EFLUENTES DE 
PROCESOS DE COMBUSTIÓN. 

, 
CAPÍTULO 3 PROCESOS DE ELIMINACION DE 

ÓXIDOS DE AZUFRE EN EFLUENTES , 
DE PROCESOS DE COMBUSTION 

3.1 PROCESOS BASADOS EN EL USO DE SALES DE CALCIO 

Los procesos con sales de calcio tienen la gran ventaja de poder trabajar a altas 
temperaturas, lo cual facilita el diseño al no tener que elaborar los sistemas de recuperación 
de calor de las corrientes ricas en óxidos de azufre que serán tratadas (Fig 3.1). Su menor 
costo y mayor resistencia, tanto química como mecánica, hace que las sales de calcio sean la 
mejor opción para emisiones contaminantes de óxidos de azufre de quemadores industriales 
y, sobre todo, de plantas generadoras de energía 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 proceso ampliamente 
utilizado para tratar efluentes contaminados con SO, pero, a pesar esto, aún 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 húmedos y semihúmedos o 
secos (Tsuchiai et al, 1995). 

3.1.1 Procesos húmedos de desulfuración de gases de 
combustión con cal/piedra caliza 

Los procesos FDG (por sus siglas en inglés, Flue Desulfuration Gas) fueron implementados 
desde los años 1970 y han representado una forma de eliminación de óxidos de azufre 
eficiente y económica. A pesar de ser uno de los procesos de eliminación de óxidos de azufre 
más utilizados y conocidos desde principios de 1970, poco se sabe de la química del proceso 
y su diseño ha estado regulado por el empirismo. 

La eliminación de SO, en los procesos húmedos de calcio obedece las siguientes reacciones 
(Brogren y Karlsson, 1997): 

so, + CaC03~CaS03 + co, 
CaS03 + 1/20,~CaS04 

Ec3.1 
Ec3.2 

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

SO,(ac) + H,O~W + H503 
HS03'~W + 503" 
H,C03~W + HC03' 
H,O~W + OH' 

Todos los valores de K son calaJlados a 25°( 

K = 13.9 mol/m3 

K= 6.5 *10'5 mol/ m3 

K=4.S7*10·· mol/ m 3 

K= 1.00*10'0 mol' / m6 
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Figura 3.1 Esquema general de un lavador de lechada de cal/piedra caliza para extraer bióxido de 
azufre de manera selectiva de los gases de combustión de combustibles fósiles (EPA, 1995) 

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

Las tecnologías estudiadas como alternativas a los procesos FGD son: 

• Quemadores multietapas de inyección para cal/caliza QMIC/C (LIMB por sus siglas en 
inglés de limestone injection with multistage burners) 

• Inyección de silicatos de calcio (ADVACATE) 
• Combinación de aspersión en seco de sales de calcio y operación de un precipitador 

electrostático, Tecnología E-SO, 

Estas tecnologías son analizadas a continuación 

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

La eliminación de óxidos de azufre con sales de calcio en procesos en base seca depende de 
las propiedades físicas de las sales de calcio empleadas, destacando el tamaño de partícula y 
el área superficial (Tsuchiai et al, 1995). Diversos centros de investigación invierten 
grandes esfuerzos en modificar las propiedades fisicoquímicas de las sales de calcio para 
incrementar su capacidad de retención del contaminante. Las dos líneas de investigación que 
se han seguido son las siguientes: 

1. Estudiar las propiedades de activación de las sales para obtener partículas de gran 
porosidad y, por lo mismo, gran área superficial. Se ha encontrado que las 
condiciones de activación a las cuales se obtienen mejores resultados son a 9000e en· 
atmósfera inerte de nitrógeno. Un factor importante observado es que la humedad de 
la sal afecta de manera inversa a la poroSidad que se logra después de la activación 
(Krammer et al, 1997). 

40 



--~~~~~------------~~~~~~~~~~~~---- ~ -

PROCESOS DE ELIMINACIÓN DE ÓXIDOS DE AZUFRE EN EFLUENTES DE 
PROCESOS DE COMBUSTIÓN 

2. Modificar la composición química de las sales de calcio adicionándoles otros 
compuestos como cenizas de carbón (Tsuchiai et al, 1995) y, más recientemente, 
con reacciones poliméricas de sales de silicio o reacciones puzolánicas, donde el 
calcio y la alúmina se conjuntan generando un compuesto capaz de eliminar de 
manera más eficaz el óxido de azufre (Sanders et al, 1995). 

Comerdalmente, los tipos de sales más utilizadas s9n el carbonato de calcio (CaCO,) y el 
hidróxido de calcio (Ca(OH),) (Krammer et al, 1997; Ghosh-Dastidar et al, 1996). Al 
igual que para los procesos húmedos, la cinética del proceso de eliminación no es muy 
conocida. Para su mejor comprensión, ésta se estudia en dos secciones: 

1. La activación de las sales de calcio por pirólisis que según su origen (hidróxido de calcio o 
carbonato de calcio) son las siguientes (Ghosh-Dastidar et al, 1996): 

Ca(OH)~CaO+H20 
CaCO.~CaO+C02 

Ec3.7 
Ec3.8 

Para las sales de hidróxido de calcio, la activación se logra por lo general a 600 oc. Para las 
sales donde el principal compuesto es el carbonato de calcio se pueden requenr 
temperaturas hasta 1030°C. 

2. La etapa de sulfonación en presencia del contaminante: 

2CaO+2S02+02~ 2CaSO. Ec3.9 

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

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

- Hidróxido de calcio: 

Ca(OH)z+S02<>CaSO.:H20 
2Ca(OH)z +2S02+02<>2CaSO.:H20 
Ca(OH)2+C02<>CaCO.+H20 

- Carbonato de calcio: 

CacO.+S02<>CaSO.:H20+C02 
CaCO. +S02<>CaSO.:H20+C02 

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

Ec 3.10 
Ec 3.11 
Ec 3.12 

Ec 3.13 
Ec 3.14 

1. La quimosorción de 50, 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 reacción cae drásticamente 
posiblemente debido a la saturación de los poros (Krammer et al, 1997). 

3. La presencia de NaOH en el matenal adsorbente incrementa hasta en un 90% la 
conversión de SO, (Garea e Irabien, 1996). 
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Cuando los efluentes gaseosos están contaminados, además del óxido de azufre, por óxidos 
de nitrógeno, se ha observado lo siguiente {Shimizu et al, 1992}. 

1. Al eliminar SO, en carbonato de calcio, las emisiones de N,O decrecen pero las de 
NOx se incrementan 

2. Las velocidades de reacción de la conversión de HCN a NH, son superiores a las de 
eliminación de SO, 

3. Esta misma reacción incrementa las concentraciones de NO, 
4. La eliminación de N,O se debe a su descomposición en presencia de carbonato de 

calcio. 

Se realizan diversos esfuerzos en instituciones de investigación para incrementar las 
propiedades de las sales de calcio para obtener una mejor conversión de SO,. Las sales de 
calcio son atacadas en suspensiones de hidróxido de calcio luego burbujeadas en solución de 
CO,. El resultado es CaCO, modificado con una mayor área superficial (Fan et al, 1999). 
Mientras la sal de Forsby apenas alcanza la eliminación de SO, en un 45%, las sales 
modificadas 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 600-10300 C. En 
la zona de mezcla, reaccionan los óxidos 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 mecánica de las sales y a su bajo costo El esquema de 
la Figura 3.2 demuestra cómo un proceso seco se adapta en el ducto del efluente de un 
horno de combustión, como los usados en la industria termoeléctrica {Ghosh-Dastidar et 
al,1996}. 

Zona de 
mezo. 

Homo 

Allmentadón de gas 
contaminado con ~ 

Mezda gas-adsorbente 

Filtro 

Alimentador de polvos 
de sajes de caldo 

,-__ ... Gasllmpio a la atmósfera 

cascada de ddones 
Bomba de vacío 

Disposldón de 
lechada de 
sales de caldo 
utilizada para 
tratamiento 

Figura 3.2 Esquema de un reactor para la eliminación de óxidos de azufre con sales de calcio en 
procesos secos (Ghosh-Dastidar et al, 1996) 
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Las características del diseño de los equipos para eliminar óxidos de azufre mediante 
procesos secos con sales de calcio dependen de las propiedades fisicoquímicas de las 
mismas. Las Tablas 3.1 y 3.1a muestran las propiedades de diversas sales comerciales de 
calcio. 

Tabla 3.J Propiedades físicas de las prindp;1/es sales comerciales de caldo (Ghosh-DasUdar et ilJ, 
1996) 

Compuesto 0/O 

ca(OH), 
caco, 

MgO 
cao 

MgCO, 
Ugnofosfato de 
calcio 
Area superfidal 
BEr' (m'(q) 
Volumen de poro 
(cm'(g) 

Unwood 
Hidratada [1] 

(LH) 

94.0 
1.0 
0.9 
0.6 
1.0 
1.0 
0.5 

16.9 

0.06 

[1J '" Unwood Minning y Minerals Co., EEUUA 
[2] : Olrtlital Ca .• SUeda 
[3]= Georgia-Pacific Corp., EEUUA 
*Ver Ee 3.36 

Unwood 
carbonato [1] 

(LC) 

97.0 
0.8 
0.5 

0.5 
1.0 

1.9 

0.004 

carbonato 
Forsby [2] 

(FC) 

95.6 
0.26 
0.30 
0.88 

0.23 

12.0 

0.044 

Ugnohldrato 
1.5% [3] 

(MH) 

93.6 
1.0 
0.9 
0.6 
1.0 
1.0 
0.5 

1.5 

62.0 

0.13 

Tabla 3.1A Propiedades físicas de las principales sales comerciales de CilIcio (Ghosh-Dastldar et al, 
1996) 

Compuesto 0/O 

ca(OHh 
caco, 
SiC, 
AI,o, 
MgO 
cao 

MgCO, 
Lignofosfato de 
calcio 
Area superficial 
BEr' (m'/g) 
Tamaño de 
partícula 
H?D (%masa) 
Inerte 
Diámetro de poro 
A 
Densidad 

* Ver fe 3.36 

Bad Ischler 
Kalksteln 

CaCO] 

93.8-96.1 
---

1.5 

1.54 

0.3 
2.1-3.7 

126 

2710 

Bad Ischler Calcinar SA Sal de Chlchibu 
Kalkstein España 
Ca(OH), 
93.6-95.8 90.4 

9.6 96.9 % 
0.6% 
0.8% 

1.4 

0.3% 
1.4 % 

15.5 

0.0055 0.25 - 0.35 mm 

2.8-5.0 -N/O 
14.92 N/O 
190 N/O 

2200 N/O 
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Comparando ambos procesos de manera general (húmedos contra secos) se llega a la 
siguiente conclusión crucial para el diseño: Los procesos húmedos tienen mayores eficiencias 
pero requieren grandes cantidades de agua. Los procesos secos no requieren tanto espacio y 
se pueden acoplar fácilmente a los duetos que conducen el efluente contaminado, pero sus 
eficiencias son bajas. A conversiones mayores del 99% la velocidad de reacción disminuye 
drásticamente 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 inyección de silicatos de 
calcio avanzados (tecnología ADVACATE) 

El proceso de "silicatos avanzados" (ADVACATE, por sus siglas en inglés de Advanced 
silicate) (5anders et al, 1995) resulta de una nueva rama de investigación en el uso de 
sales de calcio combinadas químicamente con otros compuestos tratando de mejorar sus 
propiedades. Las siguientes reacciones describen la cinética de la formación de compuestos 
de calcio y silicio en fonma de complejos: 

Ca(OH), + 5iO, + H,O~(CaO),.(5iO,),(H,O), 
Ca(OH), + AI,O, + H,O~(CaO).(AI,O,),(H,O), 
Ca(OH), + AI,O, + 5iO, + H,O~(CaO).(AI,O,),(5iO,l«H,O)w 
Ca(OH), + AI,o, + SO, + H,O~(CaO).(AI,O,),(Ca50,l«H,olw 
(CaOJ,5iO, + (1.3+x)H,O~(CaO)d5iO,)(H,O). + 1.3Ca(OH), 

Fe 3.15 
Fe 3.16 
Fe3.17 
Fe 3.18 
Fe 3.19 

Estas sales en fonma de complejo son las que se utilizan para la eliminación de SO,. Estos 
nuevos procesos todavía están en etapa experimental. 

Recientemente se ha creado la sal de silicatos avanzados con remoción del 89% de SO, y 
adsorbentes calcio-alúmina para eliminación simultánea de 50,(99%) y NO.(95%) 
(Tshuchiai et al, 1995). Ver figura 3.3. 

Meldador 

A1imentadón de 
gas a tratar con 
SO, 

A1úmina/snice 

Tanque 
reactor 

Gas tratado a la atmósfera 

Predpitador electrostático 

Hidróxido de caldo 

Molino 
Tanque de 
mezdado 

Disposidón 
de silicato 
avanzado de 
desecho 

Figura 3.3 Diagrama del Proceso ADVACATE para eliminación de 502 (EPA, 1995) 
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El proceso ADVACATE consiste de un tanque de mezclado donde hidróxido de calcio yagua 
son mezclados para pasar a un molino. La mezcla pasa posterionmente a un reactor agitado 
donde se lleva a cabo la reacción de ADVACATE mencionada anteriormente. Los polímeros 
inorgánicos presentados en las ecuaciones 3.15 a 3.19 son alimentados a un mezclador para 
ser incorporados al efluente de la unidad de combustión a tratar. La eliminación de SO, 
ocurre de manera casi instantánea al contacto del ADVACATE con la corriente gaseosa. Los 
desechos sólidos son recuperados en el precipitador electrostático donde parte del 
ADVACATE sin reaccionar regresa al proceso, otra parte es regenerada yel resto es enviada 
como desecho sólido (EPA, 1995). 

La Tabla 3.2 muestra una comparación del tratamiento de gases de combustión con diversos 
compuestos de calcio en prooesos secos y semihúmedos así como el grado de conversión 
obtenido experimentalmente. Esta tabla demuestra que ADVACATE puede ser una tecnología 
confiable por sobre las tecnologías de calcio tradicionales. 

Tilblil3.2 Resultados experimentales de ellmlnadón de $02 con distintas composidones de saJes de 
caldo fGarea e Irablen, 1!J96} 

Composidón del 
adsorbente 

Cenizas I ca(OH), 
Cenizas I cao 
TIerras diatomeas I cao 
Cenizas I ca(OH), I sulfito 
Aditivo: NaOH 
Cenizas I ca(OH), 
Aditivo: NaOH; I sulfito 
Cenizas I ca(OH), 

CVACC (ceniza volante con alto 
contenido de calcio) 

Silicato avanzado (ADVACATE) 
* con y sin NOz respectivamente 
** con NaOH 
*** con sulfito 

Propiedades del efluente Conversión 
50, (ppmv) T (OC) Humedad 50, mol 

relativa 
500,50'¡N, 66 0.74 0.80 
500, 50, IN, 64.4 0.60 0.80 

500, NO, 66 0.55 0.57; 0.68* 

450-500 66 0.51 0.52; 0.62; ** 
0.74*** 

SOOso,/HO 70 40 0.1 
efluente 180 20 0.15 
4OOso,/HO 30 0.2 
efluente 10 0.6 
500,5O,/HO 60 0.3 0.64 

0.6 1.00 
100050, IN, 64 0.6 0.95 

3.1.4 Tecnología E-SO. 

La tecnología E-50. combina lo último en tecnologías de precipitadores electrostáticos con la 
inyección convencional de calcio previa entrada del mismo. Esto permite que sea el proceso 
con el menor capital de inversión debido a la poca cantidad de equipo requerido. En la 
Rgura 3.4 se puede apreciar el esquema general del proceso. El efluente del quemador pasa 
directamente al precipitador el cual cuenta con una cámara de lavado donde el gas se pone 
en contacto con una atmósfera cargada de gotas de sal de calcio que funciona como 
adsorbente. La eliminación del 50, en esta parte del proceso ocurre casi de manera 
simultánea. El gas ya limpio pasa al resto del equipo donde los platos del precipitador 
colectan las partículas sólidas las cuales son finalmente colectadas en el fondo del equipo 
como desecho sólido. Se sabe de dos plantas en Rusia operando con la Tecnología E-SO, 
desde 1997 (EPA, 1995). 
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cal Agua 

Gas limpio a la atmósfera 

Predpltador electrostático 

Residuos sólidos a diSpOSidón 

Cenizas de l~mt)ustión 

Figura 3.4 Esquema general de un proceso combinado de Inyección de sales de caldo con 
precipitado. electrostático (EPA,1995) 

3.1.5 Comparación tecnológica/económica de los procesos 
basados en el uso de sales de calcio 

Las tecnologías de calcio ñ¡eron presentadas de manera cronológica según han sido creadas. 
Cada una incorpora los adelantos tecnológicos presentes en el momento de ser patentadas. 
Por esa causa es de suponer que son las últimas las mejores tecnologías para el control de 
SO, en los efluentes de corrientes de combustión. La Figura 3.5 muestra la comparación del 
capital de inversión necesario para una planta de 300 MW alimentada con carbón para 
combustión con un contenido de 1.7% de azufre (EPA,1995). Como se había mencionado 
anteriormente, la tecnología E-SOx requiere muy poco equipo, lo cual se observa en una 
muy pequeña inversión comparada con los procesos de desulfuración de gases de 
combustión, DGC o FGD (Rile Gas !Jesll!f¡¡ration, por sus siglas en inglés). Recordando que 
los procesos DGC son húmedos, la gran cantidad de agua requerida incrementa las 
dimensiones de los equipos así como la necesidad de equipos auxiliares como bombas y 
tanques de almacenamiento. 

250 

200 ./' P""' 

Capital 150 /' 
inver. ión $/kW 100 /' r--~ -50 /' ~ /. 1- 1---

O -
DGC QMIC/C Silicatos 

E-SOx 
avanzados 

loSerie1 209 88 84 45 

Figura 3.5 Comparadón de capital de Inversión de los procesos de caldo (EPA, 1995) 
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La Figura 3.6 muestra la comparación de los procesos de calcio en su costo anual de 
operación para una planta de 300 MW alimentada con carbón para combustión con 1.7% de 
contenido de azufre (EPA, 1995). 

800 

600 /diEi! d!!!jjI 

Costo anual $Itan 400 / 1-

SOx ~' ..-
/ -

200 

0/-
- -

- ---,- '----: 

OGC QMIC/C 
Silicatos 

E-SOx 
avanzados 

ISeriel 540 615 300 290 

Figura 3.6 Comparndón de costos anuales de operación de tecnologías de elimlnadón de SOl! 
basados en el uso de sales de caldo (EPA, 1995) 

Los costos son calculados considerando una eliminación de 50x del 90% para cada caso. 
Esta figura al igual que la 3.5 también demuestra que la tecnología E-5Ox tiene los menores 
costos de operación, aunque en costo anual los de la tecnología ADVACATE son. muy 
parecidos. 

Ambas figuras demuestran que las nuevas tecnologías superan a las anteriores, sobre todo a 
la ya muy conocida de calcio húmedo. 

Los informes de la EPA (EPA, 1995) indican que las tendencias en investigación consisten 
en desarrollar disolventes orgánicos para incrementar la capacidad de eliminación de SO, en 
compuestos de calcio. 

3.1.6 Principales páginas "Internet" sobre tecnologías 
utilizando sales de calcio 

Las principales páginas de los proveedores de compuestos de calcio para la eliminación de 
óxidos de azufre en corrientes gaseosas se presentan en la Tabla 3.3. e información mas 
detallada el Anexo 1. 

Tabla 3.3 PrindJlilles proveedO/f!S de compuestos de Cilldo 

Proveedor Dirección en Internet 
GEORGIA PAOFIC GROUP http://www.gD.com/gypsumlindex.html 
GREAT LAKES CALOUM CORPORAllON http://''NWW.glcalcium.com/ 
OMYAAG http://www.omya.com/omya.nsf/titlepage-cut 

PROVENCALE http://vmw.provencale.com/ 
Scora http://www.scora.com/ 
SEGO Internatianal INC http://www.segointemational.com/ 
llMMINCO UMffiO http://www.timminco.com/ 
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3.2 PROCESO HÚMEDO DE 
CORRIENTES GASEOSAS 
SULFITO DE SODIO 

ELIMINACIÓN DE S02 DE 
BADASO EN EL USO DE 

Otro proceso conocido que también opera en forma húmeda es aquél en el que se utiliza una 
solución de sulfito de sodio ácido como medio de reacción, propuesto por Shell y Norman 
en 1995. 

Este proceso evita la formación de sulfato de calcio o yeso, que es producto de todos los 
procesos secos para la eliminación de óxidos de azufre y que tiene un valor comercial muy 
pobre. El proceso propone la absorción del óxido de azufre en una fase rica en sulfito de 
sodio ácido, el cual puede ser quemado hasta obtener H,5 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 
comparación con el sulfato de calcio. 

En un tanque de lavado, el SO, es absorbido por una solución concentrada de sulfito de 
sodio según la siguiente reacción: 

Ec 3.20 

La reacción tiene una conversión del 95%. Posterionmente, la solución rica en sulfito ácido 
de sodio es atacada por un ácido para recuperar de manera concentrada al óxido de azufre: 

Ec 3.21 

Esta reacción no se realiza por completo. Por ello el sulfito ácido de sodio restante es 
atacado por bicamonato de sodio para lograr la fonmación del sulfito de sodio nuevamente: 

NaHCO, (,,) + NaHSO, (,,) -+ Na,SO,(,,) + H,O(l) + CO, (01 Ec3.22 

Una vez obtenido el sulfito de sodio, éste es reducido mediante su combustión en presencia 
de carbono según la reacción: 

2Na,SO, (I)+3C(.)-+ 2Na,S(1) + 3CO, Ec3.23 

El sulfuro se disuelve en presencia del bióxido de carbono obtenido anteriormente para dar 
como resultado la siguiente reacción: 

Ec3.24 

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

SO'(0)+2H,S(,)-+3S+2H,O(0) Ec3.25 

Realizando un sencillo balance de masa, se observa que para la eliminación del óxido de 
azufre de la corriente problema, se requiere una relación estequiométrica de 1: 1 
(Na,SO,/SO,). Para la reacción Claus la relación es 2:1 (H,S/SO,). Esto quiere decir que una 
tercera parte del azufre contenido en el gas a limpiar debe ser enviado a la unidad Claus 
para la obtención de azufre elemental 
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3.3 PROCESOS BASADOS EN EL USO DE CARBÓN ACTIVADO 

3.3.1 Teoría de la adsorción 
La adsorción es un proceso que se realiza en varias etapas consecutivas para transferir una 
molécula de soluto del cuerpo de un fluido (líquido o gaseoso) hacia un sitio de adsorción 
sobre un material adsorbente, como el carbón activado. En la Figura 3.7 se ha representado 
el mecanismo de la adsorción, el cual consta de las siguientes etapas: 

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

2. Transferencia del componente a adsorber a través de la película fluida hada la superficie externa del material 
adsorbente. 

3. Difusión del componente a adsorber al interior de los ¡x¡ros del material adsorbente debido al efecto del 
gradiente de concentradón. La difusión de la molécula puede realizarse de un sitio de adsorción hada otro 
(difusión superficial) o en la fase fluida Que se encuentra en el interior del material adsorbente (difusión 
porosa) hasta que esta molécula llega a un sitio de adsordón. 

4. Adsorción rlSica y/o química (fuerzas van der Waals, formación de complejos, puentes de hidrógeno). 

Se observa que el proceso de adsorción comprende tres etapas de transferencia y una etapa 
de fijación sobre el material adsorbente lo que constituye la adsorción propiamente dicha. 
Dado que estas cuatro etapas se efectúan en serie, la rapidez de adsorción será determinada 
por la etapa más lenta. Si se considera que la última etapa es más rápida en comparación 
con las otras tres, su contribución en la cinética de adsorción puede ser despreciable. En los 
sistemas de adsorción, las condiciones hidrodinámicas son controladas para favorecer un 
máximo contacto entre la fase fluida y la fase sólida. Debido a esto, la etapa 1 del 
mecanismo de adsorción es generalmente muy rápida y no es considerada como la etapa 
limitante de la adsorción. Por lo tanto, la transferencia de un soluto hacia el material 
adsorbente estará determinada por las etapas 2 y 3 de acuerdo con las consideraciones 
anteriores. Si éstas no ocurren así, deberán hacerse otras consideraciones y obtener 
coeficientes de transferencia de masa y gradientes de concentración apropiados (Smith, 
1995). 
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Figura 3.7 Esquema de la trayectoria de un componente a adsorber en un material adsorbente como 
el carbón activado en el fenómeno de adsorción (Smith, 1995) 
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La adsorción se puede dar en dos formas: Fisisorción y Quimisorción. La primera es la 
abreviatura de adsorción ñsica y explica cómo la molécula se adhiere o desorbe de la 
superficie del adsorbente. La quimisorción indica como el adsorbato forma un enlace 
(generalmente covalente) con la superficie adsorbente. Para que ésta sea espontánea, esta 
reacción debe ser exotérmica. 

Usualmente, las relaciones al equilibrio en 105 procesos de adsorción se establecen como la 
relación masa del componente adsorbido con respecto al material adsorbente como función 
de la presión y la temperatura (Smith, 1995). 

3.3.2 Descripción de los equipos convencionales de 
adsorción para el tratamiento de gases 

Los procesos de adsorción más 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 regeneración de aclsorbente a proceso 
Gas contaminado 

Torres de lecho 
adsorbedor en paralelo 

Gas Limpio 

Vapor de agua 

Gas inerte 

Tanque 
separador de 
condensados 

Intercamblador de 
calor para 
eliminación de 
condensados 

Condensados 

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

El éxito durante el diseño radica en optimar flujos para obtener la mejor eliminación con la 
menor caída de presión y dimensiones de equipo. Pero, para el buen cumplimiento de lo 
anterior, se requiere un estudio de sustancias capaces de adsorber a los compuestos de 
azufre. 

Para que un sólido pueda ser utilizado como material adsorbente en procesos de eliminación 
de 502 de corrientes gaseosas debe contar como mínimo con las siguientes características 
(DeBarr y Lizzio, 1997): 

» Alta capacidad de adsorción 
» Pérdida mínima de la capacidad de adsorción después de que se le ha sometido a 

tratamientos de regeneración 
» Mínimas caídas de presión del gas al pasar por el material adsorbente 
» Bajo costo 
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En función de las características mencionadas, se han realizado numerosos estudios que 
proponen diferentes materiales adsorbentes. Dentro de las diferencias que se encontraron 
entre ellos está la capacidad de adsorción, los métodos actuales de optimación, los métodos 
de regeneración que pueden ser empleados, los mecanismos de reacción, su costo y su 
disponibilidad. 

3.3.3 Fundamentos del proceso de eliminación de 502 de 
gases de combustión utilizando como adsorbente 
carbón activado, procesos secos 

El carbón activado es un adsoroente comúnmente utilizado para procesos de eliminación de 
50, de comentes gaseosas, principalmente efluentes gaseosos de plantas generadoras de 
electricidad. Existen diferentes tipos de carbón y su diferencia radica, en primer lugar, en su 
origen y, segundo, en el tratamiento que se ha seguido para su activación. 

En fonma global, la eliminación de 50, de gases combustibles con carbón activado puede 
describirse a través de la siguiente reacción (Lu, 1996): 

250,+0,+ 2H,O+ 2C -7 2C-H,50. Ec 3.26 

El ácido sulfúrico es uno de los productos principales de la reacción lo cual le da gran ventaja 
a esta propuesta ya que el H,50. es un compuesto de valor comercial lo cual significa que 
este proceso no tiene desechos que presenten problemas de eliminación sino que, por el 
contrario, el producto es de utilidad. 

la reacción 3.26 involucra diversas etapas, que en fonma resumida se pueden describir como 
sigue (donde C representa sitios de carbón activado) (Buchannan et al, 1996): 

C+50,-7 C-50, 
C+1/,0,-7 C-O 
C+H,O-7 C-H,O 
C-50,+C-0+C-H,0-7 C-H,SO.+2C 

Ec3.27 
Ec3.28 
Ec 3.29 
Ec3.30 

De este conjunto de ecuaciones se puede afirmar que el SO" el O, y el H,O son adsorbidos 
sobre la superficie del carbón formando los respectivos complejos, de manera tal que su 
configuración en la estructura porosa y su cercanía permiten la correcta interacción para la 
fonmación del complejo de carbono con ácido sulfúrico. 

En 1996 se propuso el siguiente mecanismo de reacción (Buchannan lit al, 1996): 

Quimisorción de O, 
Adición de 50,: 
Oxidación de 50,: 
Adición de H,O: 
Fonmación de H,50.: 

O,+2C0+2C-0 
50,+CO+C-50, 
C-50,+O,+CO+C-50,+C-0 
C+H,OO+C-H,O 
C-50,+C-H,00+C-H,50.+C 

Ec 3.31 
Ec 3.32 
Ec 3.33 
Ec 3.34 
Ec3.35 

la adsorción de SO, y O, ocurre paralelamente sobre los sitios libres de carbón activado. El 
O, molecular se disocia para fonmar un par de complejos C-O. De aquí que se haya afirmado 
que el SO, compite esencialmente con el oxígeno por los sitios libres de carbón. El problema 
de la reacción del oxígeno con el carbón 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 oxidación de SO, a SO,. Si se consideran todas las 
especies existentes en el sistema, hay tres opciones de reacción (Buchannan et al, 1996): 

~ El complejo de e-so, reacciona directamente con oxígeno molecular formando al 
complejo e-so, y, considerando la cercanía de un sitio libre de carbono, se formará 
también un complejo e-o 

~ El complejo e-o reacciona con el complejo e-so, para formar la especie oxidada e-so, y 
dejar libre un sitio de carbón 

~ El bióxido de azufre aún no adsorbido podría también reaccionar con un complejo e-o. 

Si bien es cierto que es necesaria la existencia del complejo e-o para la oxidación del SO" 
es sólo un porcentaje muy pequeño el responsable de la oxidación; 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 llevado a cabo numerosos estudios para la mejora de procesos con carbón activado. 
En general, la tendencia actual es la sustitución de los carbones comerciales por carbones, 
desarrollados a nivel experimental que resultan una alternativa económica. 

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 económico para la elaboración de carbón activado que, en 
un momento dado, pudiera sustituir al carbón activado que se maneja comercialmente. 

La preparación de carbones activados de grado experimental implica varias etapas, antes de 
la activación del material se hace una limpieza física y se tritura el carbón, la activación en si, 
está compuesta de las siguientes etapas (DeBarr y Lizzio, 1997): 

1) Partiendo de carbón bituminoso, éste se somete a una pirólisis a 90Qoe durante 5 h 
en un reactor de lecho fluidificado. De esta forma se obtiene un carbón activado 
sencillo que no ha sufrido ningún tratamiento químico, ya que su activación fue 
resultado de un tratamiento térmico 

2) Este carbón aunque ya fue activado térmicamente, recibe también un tratamiento 
químico con ácido nítrico, que tiene la finalidad de modificar la estructura de poro y la 
química de la superficie 

3) Una vez que el carbón fue tratado con HNO, se calienta en una atmósfera de N, a 
temperaturas que varían de 200 a 925°C. Esto se hace con el fin de desorber los 
complejos e-o que pudieran haberse formado. 

Una vez preparado el carbón activado, se determina su capacidad de adsorción de SO, y 
para ello se utiliza también un equipo de balance termogravimétrico que reporta la ganancia 
de peso en las muestras de material adsorbente con respecto al tiempo. La prueba consiste 
en provocar el contacto de la corriente gaseosa o líquida con el material adsorbente. La 
corriente de gas utilizada presenta concentraciones típicas de un gas combustible para poder 
simular el proceso real (en el caso de este estudio se manejó una concentración de SO, de 
2500 ppm). 

52 



PROCESOS DE ELIMINACIÓN DE ÓXIDOS DE AZUFRE EN EFLUENTES DE 
PROCESOS DE COMBUSTIÓN 

Debido a que las moléculas de oxígeno también pueden ser adsorbidas en la superficie del 
carbón activado y esto podría llegar a inhibir la adsorción de SO" resulta de interés calcular 
la cantidad de oxígeno presente en el sistema y la cantidad de oxígeno que ha sido 
adsorbido. Para ello, se utilizó un equipo de espectroscopía de infrarrojo. El área superficial 
del material adsorbente se determinó por 105 métodos convencionales de BET con nitrógeno 
y bióxido de carbono (DeBarr y Lizzio, 1997). Es conveniente recordar que BET es el 
acrónimo de 105 apellidos de Bronauet; Emmett y Te//et; autores de una ecuación que 
describe 105 equilibrios isotérmicos de adsorción y la cual es utilizada para cuantificar el área 
superficial de materiales adsorbentes. La ecuación de BET es la siguiente (Ec 3.36): 

P 
q Ps 

qm 
l +(a-I)(J'.-XI-J'.-) 

Ps Ps 

Ec 3.36 

Donde, P: Presión al equilibrio 
Ps: Presión a la saturación 
q: Capacidad de equilibrio 
qm: Capacidad de saturación máxima 
a: Diferencia del calor de adsorción 
en monocapa con respecto a las 
otras capas 

La comparación de 105 resultados obtenidos de este experimento fueron comparados con el 
carbón comercial de fibra FCA (ACF por sus siglas en inglés, Activated Carbon Rbel) y con el 
carbón experimental IBC (IIIinois Bituminous Coal, IBC por sus siglas en inglés) (Tabla 3.4). 

Tabla.1.4 Propiedades Físlt:il$ de divelSOS tipos de carbones activados comerciales y experimenta/es 
/~D" • y Lizzio, 
,. TIPO 

(!Vol VOllumen .e microporo~ ~A) Pé,.I~a?o, 
secado (%) 

,} 

'OOOC 5. 1B.4 

H,O1 72sOC 
. 

510 237 
lB< -102; H,o HNO, 9250C 570 261 37.7 

"IBe Nomb,.' (lIIlnols Bituminous CoaJ) 

De 105 resultados de la Tabla 3.4 se puede resaltar que las áreas superficiales que se 
desarrollaron en 105 carbones activados preparados en el laboratorio son considerablemente 
menores a la de 105 carbones activados comerciales. Sin embargo, la estructura porosa que 
se desarrolló en 105 carbones experimentales es comparable con la de 105 carbones 
comerciales. Esto indica que se pueden esperar propiedades similares en la adsorción de 
pequeñas moléculas como las del bióxido de azufre aunque la cantidad de adsorbente 
requerida será mayor debido a que la capacidad de adsorción en 105 carbones 
experimentales es también menor. No obstante, en principio, el costo de éstos últimos será 
menor que el de los carbones activados comerciales lo cual puede compensar la menor 
capacidad de adsorción de 105 primeros. En la literatura científica se ha notado una fuerte 
tendencia hacia el aprovechamiento de materiales carbonosos residuales para el tratamiento 
de gases contaminados con algunos compuestos químicos como el SO,. Otro estudio 
interesante al respecto es el realizado por Lu (1996), quién estudió la factibilidad de usar 
105 siguientes materiales para preparar carbones activados para la eliminación de bióxido de 
azufre: Coque, aserrín y lodos biológicos de desecho. Las características de 105 materiales 
utili2ados se presentan en la Tabla 3.5. 
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Tabla.3.5 PlTlpiedades micas de diYe~os carbones activadas derivados de maferial de reúso (l~ 
1996) 

Propiedades Carbón de Aserrín Lodos de desecho de 
reúso tratamiento de aguas 

residuales 
Contenido de agua 2.29% 15.01% 48.75% 
Materia volátil 17.81% 67.44% 26.60% 
Contenido de carbono 10.73% 16.91% 5.74% 
Cenizas 69.17% 0.73% 18.91% 
Tamaño de ~oro 100-2000~m 500-710l'm 120-1500~m 

Area su~erficial! BET 7.14mlLg 0.82 mlLg 4.74 m'Lg 
Densidad de ~artícula 2.26g/cc 1.47gLcc 1.19gLcc 

La utilización de estos materiales tiene dos objetivos: Disminuir la contaminación por 
desechos sólidos convirtiéndolos en material aprovechable y, por otra parte, llegar a alcanzar 
el reemplazo o la sustitución parcial de los carbones activados comerciales diseñados para la 
eliminación de SO, y NO,. 

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

De las variantes en estas dos etapas del proceso depende el área superficial y la estnuctura 
porosa que se logra desarrollar en el material adsorbente. Siempre existirá una temperatura 
de pirólisis adecuada, un tiempo óptimo de retención y el compuesto adecuado para la 
activación química del material. De este modo, mediante el uso de desechos sólidos se 
puede llegar a proponer un proceso que simultáneamente logra la eliminación de SO, y NO, 
mediante una adsorción de SO, y una descqmposición catalítica de NO, (Lu, 1996). 

En lo que respecta al tratamiento de SO" éste será removido en una primera etapa 
utilizando el adsorbente derivado de desechos sólidos. Este adsorbente podrá ser regenerado 
o bien desechado. Se propone que el gas rico en SO, que se obtiene después de la 
regeneración del adsorbente sea tratado mediante una etapa Claus donde el azufre se 
recuperaría en su forma elemental o bien inducir directamente en el adsorbente la 
producción de ácido sulfúrico a partir de la siguiente reacción, la cual se lleva a cabo en un 
intervalo de temperaturas de 10O-200°C (Lu, 1996): 

2S02+0,+2H,O+2C 7 2C-H2SO. Ec 3.37 

El tratamiento de estos materiales carbonosos se inició con una pirólisis en un reactor de 
lecho fijo en una atmósfera de N2 a una temperatura entre 450-900°C. Los materiales 
resultantes fueron caracterizados por medio de su área superficial y la estructura de poro 
desarrollados. Durante este estudio se estableció que las variables que determinan las 
propiedades del material adsorbente son la temperatura de pirólisis, la velocidad de 
calentamiento en el reactor y el tiempo de retención una vez que se ha alcanzado la 
temperatura de pirólisis (Lu, 1996). 

En la Tabla 3.6 se encuentra un resumen de las propiedades de los materiales activados 
físicamente mediante pirólisis. 
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Tabla 3.6 Condiciones de pirrilisis y propiedades obtenidas de la activación físíQ de materiales de 
desecho (l", 1996) 

Material 

carbón 
reutilizado 
Lodos 
residuales 
Aserrín 

, 
Area 

supeñicial, 
BET 

(m'/g) 
60.2 

88.4 

376.4 

Tamaño 
de poro 

promedio 
(nm) 

8.4 

5.8 

3.6 

Condiciones de pirólisis 
Temperatura Tiempo de Velocidad de 

¡OC) retenóón calentamiento 
(h) (K/min) 

625 4.0 10.0 

850 2.0 20.0 

850 2.0 20.0 

En la Tabla 3.6 se puede observar que cada material presenta una temperatura óptima de 
pirólisis. A mayor temperatura se desarrolla mayor área superficial, sin embargo, es 
importante no llegar a la temperatura máxima donde se puede dar una descomposición 
térmica del material. La rapidez de calentamiento y el tiempo de retención también deben 
ser determinados con el fin de lograr el mejor desarrollo de área superficial y de estructura 
porosa en el material. El material importante en el desarrollo de la estructura porosa es la 
materia volátil ya que es justamente este material el que al ser removido determina la 
estructura y el tamaño del poro. De ahí que el aserrín desarrolle mayor área superficial, por 
su alto contenido de materia volátil (Tabla 3.6). 

Algunos materiales susceptibles a 105 tratamientos físicos (por las altas temperaturas) 
deberán someterse a tratamientos químicos, tal fue el caso de 105 lodos de desecho. Con 
este material, después del tratamiento químico se desarrolló un área superficial de 276 m'/g, 
la cual es mucho más de lo logrado mediante tratamiento físico. 

El tratamiento químico consiste en empapar el material con solución de cloruro de zinc. De la 
concentración de la solución dependerá la estructura desarrollada. Una vez realizado la 
anterior, se somete a pirólisis en atmósfera de nitrógeno. Después de llevar a cabo este 
tratamiento fue evidente, mediante algunos desarrollos de isotermas, que la estructura de 
los microporos se vio favorecida. 

Otro de 105 compuestos utilizados para la activación química de estos sólidos es el CO, pero, 
en este caso, la activación se da en el material ya pirolizado. Los resultados observados para 
105 materiales probados se encuentran en la Tabla 3.7 (Lu, 1996). 

Tabla 3.7 Propiedades obtenidas en carbón activado químialmente con CO,; después de haber sido 
sometido iI pirrilisis (Lu, 1996) 

Adsorbentes Área superficial, BEr SO, (4.5%) 
Carbón de reúso 134.4 24.5 mglg 
Lodos residuales 239.3 46.3 mglg 
Aserrín 376.4 178.2 mgfg 
Carbón comercial (Ajax) 1200 504.9 mg/g 

Se observa claramente que el adsorbente derivado de aserrín desarrolla mayor área 
superficial y sobre todo que tiene la mejor adsorción de SO, comparado con 105 otros 
materiales de desecho probados. El material con menor capacidad de adsorción resultó ser el 
adsorbente proveniente de lodos residuales aunque en estudios posteriores se logró 
establecer como el mejor adsorbente para corrientes contaminadas con H,S. 
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3.3.4 fundamentos del proceso de eliminación de 502 de 
gases de combustión utilizando como adsorbente 
carbón activado, procesos húmedos 

El uso de carbón activado como catalizador es un método efectivo para el control de 
emisiones de SO, en plantas generadoras de energía mediante la oxidación del SO, en fase 
líquida. En este proceso de oxidación el producto principal es ácido sulfúrico que bien puede 
ser recuperado para uso industrial (Govindarao y Gopalakrishna, 1995). 

El carbón activado ha sido reportado como un importante catalizador para esta reacción de 
oxidación en fase acuosa. Algunos de los reportes emitidos describen que la especie de 50z 
disuelta en agua es oxidada. Sin embargo, en este sistema de oxidación el pH siempre se 
encuentra por debajo de 4 y es sabido que a dichas condiciones el SO, existe en forma 
molecular, 50,(ac) y en forma de ión, H50i y, después de algunas evaluaciones, se ha 
podido establecer que de los elementos presentes en el sistema, la única especie reactiva es 
el H503' y el SO, no sólo es no reactivo sino que incluso puede llegar a inhibir la acción 
catalizadora del carbón activado (Mochida et al, 1997). 

Se ha comprobado que el porcentaje de SO, adsorbido por el catalizador es del 99% con 
respecto al SO, presente en la corriente de alimentación al reactor y se encuentra en 
cualquiera de las siguientes formas: 50,(ac), H503', SO." Y H,50" aunque este último a 
muy bajas concentraciones. Diluido en agua, el SO, se encuentra en forma molecular 
(50,(ac)) y en forma de ión (H503·). Ambos componentes son adsorbidos en los sitios 
activos de las partículas de catalizador. El H503' se oxida debido al oxígeno presente para 
formar el ión sol-, el cual posteriormente reaccionará con el H+ presente en el sistema para 
producir H,50, (Govindarao y Gopalakrishna, 1995). 

El mecanismo de reacción de oxidación de SO" catalizada por la presencia de carbón 
activado, involucra los siguientes pasos elementales (Govindarao y Gopalakrishna, 
1995): 

501(,1<0>50'("1 
50,(.<j+H,O<o>W +H503' 

S02(aC¡+C<::>C-SOz(ac) 
H503'+C<o>C-HS03' 

2C-H503'+20,7W +50." +c 
SO,"+2W<o>H,SO, 

Ec3.38 
Ec 3.39 
Ec 3.40 
Ec 3.41 
Ec 3.42 
Ec 3.43 

donde C es un sitio activo del carbón activado, e-50,(ac) es el SO,(ac) quimisorbido y C­
HS03' es el HN03' quimisorbido (Govindarao y Gopalakñshna, 1995). 

Las desventajas operativas de esta tecnología son: 

}> Bajos factores de eficiencia 
}> Altas caídas de presión 
}> Mala distribución de los líquidos 
}> Efluentes de baja concentración de H,SO, 
}> La necesidad de alta resistencia mecánica en las partículas de carbón activado. 

Se ha evaluado también la influencia de la estructura del paquete de catalizador ya que de la 
forma de los gránulos también dependen algunas variables como lo es la caída de presión en 
el reactor y la mala distribución de la corriente de gas que entra y, por tanto, la eficiencia de 
eliminación del SO, (Vladea et al, 1997). 
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De este estudio se pudo establecer que el carbón activado de nombre Centaur (marca 
perteneciente a Carbon Caigan de Pittsburgh) soportado en el material 5ulzer CY forma un 
catalizador altamente activo que no presenta problemas de altas caídas de presión durante 
la adsorción de SO, y la conversión a H,50,. El estudio reporta eficiencias del 92%. El 
material utilizado permite una distribución de fiujos adecuada de tal manera que la superficie 
del catalizador es aprovechada en su totalidad permitiendo la adsorción de gran parte del 
SO, presente en el gas y además brindando un alto factor de eficiencia ante la reacción de 
oxidación del SO, a SO, para la producción de H,50, (VIadea et al, 1997). 

3.3.5 Principales páginas "Internet" sobre tecnologías 
utilizando carbón activado 

Las principales páginas de los proveedores de carbón activado para la eliminación de óxidos 
de azufre en corrientes gaseosas se presentan en la Tabla 3.8 e información mas detallada el 
Anexo 1. 

Tabla 3.8 PrinajJales proveedores de compuestos de carbón activado 

Proveedor Dirección en Internet 
Caigan Cargan Corporation http://www.calgoncarbon.coml 
U5 Filter http://www.nwcarbon.coml 
Taiwan Carbon Technology Ca, Ltd htto://www.taicarbon.com.twl 
CARBOCHEM htto://www.carbochem.coml 
NORIT http://www.norit.com/ 
NOCINCO (CHINA NORTH CHEMlCAL http://www.nocinco.coml 
INDUSTRIES CORP 
United Manufacturer International htto:llwww actjyatedcarbon.com/g 

AIR FILTERS INC http://www.afinc.coml 
Scientific Research and Promotion Centre http://www.activatedcarbon.com.hk/ 
(China) Ltd 

3.4 TRATAMIENTO DE ADSORCIÓN EN SECO UTILIZANDO 
COMO MATERIAL ADSORBENTE ZEOLITAS 

Las zeolitas son materiales formados por cadenas de silicio con cadenas de oxígeno y 
algunos metales. Son usadas desde 1974 como adsorbentes de diversos gases, pero 
recientemente se le buscan aplicaciones en la eliminación de óxidos de azufre. A principios 
de 1970, Union Carbide sintetizó la primera zeolita con cadenas de 10 compuestos 
oxigenados capaces de adsorber óxidos 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 adsorción 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 encontró que las dos zeolitas comercialmente utilizadas principalmente son 
la 5ILICALITE 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°(, El modelo existente para su uso puede describir su comportamiento hasta 
temperaturas de 100°C y presentan gran capacidad para adsorber SO, en las condiciones de 
humedad y temperatura característica de los efluentes contaminados (Deng y Lin, 1995). 
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En la Tabla 3.9 se presentan las características físicas de estas dos zeolitas activadas con 
distintas condiciones. De esta tabla se observa que. la estructura porosa de las zeolitas es del 
tipo microporoso pues el tamaño de poros es inferior a 20 A. El volumen poroso y el área 
superficial másica son comparables a los de un carbón activado convencional, los cuales 
oscilan entre 0.1 - 0.8 cm3/g y 400 a 1500 m'/g, respectivamente (Deng y Lin, 1995). 

Tabla 3.9 Propiedades ffsicas de dos tipos de zeoh1as (Deng y Lln, 1995) 

TIpo de zeolita Tamaño de poro Volumen microporo BET 
¡Al ¡cm3l!ll ¡m'l!ll 

5ILICAlITE 4.6 0.154 417.8 
5ILICAlITE tratado 4.7 0.160 432.8 
550°C 
5ILICAlITE tratado 4.7 0.180 483.9 
850°C 
DAY 6.6 0.351 712.7 
DA Y tratado 8500C 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 adsorción de so, sobre las dos zeolitas, a distintas 
temperaturas. 

De la teoría de adsorción se tienen la 
Ecuación de Langmuir: 

qmbP 
qe = l+bP 

y la ecuadón de Freundlich: 

qe = KFP l/nF 

Ec3.44 

Ec3.45 

Tabla 3.10 Resultados de la ecuación de langmulr al evaluar la Cilpilcidad de adsorción en dos tipos 
dezeo/ilas(Oengy!in, 1995/ 

Temperatura DAY Zeolita 5IUCAUTE 
~ ~ b ~ 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 SO, en mmol adsorbida por gramo de zeolita y b es una 
constante de la ecuación de Langmuir. 

Tabla 3.1J Resultados de la ecuación de Freundlich al eva/uilr la capacidad de adsorción en dos 
tipos de zeolitas (Deng y Lin, 1995) 

Temperatura DAY Zeolita 
oC nf 

25 1.70 
50 1.66 
100 1.66 

KF 
mmol/gkPa"F 

0.115 
0.066 
0.04 

nf 

1.52 
1.44 
1.44 

Donde nF y KF son constantes de la ecuación de Freundlich. 
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De la Tabla 3.11, se puede corroborar la tendencia a una disminución de la capacidad de 
adsorción con el aumento de la temperatura. En efecto, dado que la adsorción es un proceso 
exotérmico, un descenso de la temperatura favorece una mayor adsorción. Sin embargo, en 
el caso de las corrientes gaseosas, sobre todo las provenientes de procesos de combustión, 
éstas presentan temperaturas muy superiores a la temperatura ambiente lo cual es un factor 
limitante para el uso de un proceso de adsorción para la eliminación de 50,.No se han 
encontrado informes del uso de las zeolitas a nivel industrial para la eliminación de SO,. Esta 
tecnología todavía se encuentra en etapa experimental. 

3.4.1 Principales páginas "Internet" sobre tecnologías 
utilizando zeolitas 

Las principales páginas de los proveedores de zeolitas para la eliminación de óxidos de 
azufre en corrientes gaseosas se presentan en la Tabla 3.12: 

Tabla 3.12 Principales proveedores de compuestos de zeolítas 

Proveedor Dirección en Internet 
UNIVERSAL CHEMlCALS http://www.business.u-net.com{~universal{ 

ZEOLYST INTERNATIONAL http://www.zeolyst.com/ 

3.5 TRATAMIENTO DE ADSORCIÓN EN SECO UTILIZANDO 
COMO MATERIAL ADSORBENTE ÓXIDO DE COBRE 
SOPORTADO EN ALÚMINA 

Dentro de los materiales adsorbentes comúnmente utilizados para este fin está el óxido 
cúprico (CuO) soportado en óxidos metálicos porosos, el uso de estos materiales 
adsorbentes ha dado como resultado una efectiva forma de eliminación de 50, de gases 
combustibles ya que además de llevarse a cabo una efectiva captura del óxido mediante una 
sulfatación del sólido, éste también puede ser regenerado para su reutilización. Dentro de los 
óxidos metálicos porosos utilizados como soporte es práctica común el uso de alúmina, AI,O, 
ya que se ha podido observar que la eliminación del SO, con el uso de alúmina alcanza un 
máximo puesto que ésta también participa en la formación de especies sulfatadas. En la 
actualidad, el proceso comercial de adsorción de SO, con CuO/y-AIzO, es el denominado 
"Proceso de desulfuración de gas combustible, 5hell", es un proceso de tratamiento en seco 
que opera con dos reactores en operación continua, el primero se utiliza para la captura de 
SO, y en el segundo es donde se lleva a cabo la regeneración del material adsorbente a 
temperaturas aproximadas de 400°C (Centi y Perathoner, 1997). 

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

2CuO+250,+O,~ 2Cu50, 
CuO-50,+AI,O,~ Cu+AI,O,-50, 
2Cu+O,~ 2CuO 
Cu50,~CuO+50, 
AI,O,+50,~AIz(50,h 
250,~ 250,+0, 
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El material adsorbente formado a partir de CuO soportado en alúmina (y-AI,O]) está 
considerado como un catalizador-adsorbente con diversas ventajas en el proceso de 
tratamiento de gases combustibles: 

En presencia de la concentración típica de oxígeno en gas combustible y a temperaturas 
cercanas a los 300'C el material cataliza la oxidación de bióxido de azufre a trióxido de 
azufre. Este último compuesto inmediatamente reacciona con el sólido 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 fácilmente regenerado utilizando como materiales reductores CH., C]Ha, CO, H,. 

Se puede producir con bajo costo en cantidades industriales. El principia de esta tecnología 
de tratamiento en seco de SO, y NO, con sólidos regenerables es el uso de un catalizador 
adsorbente capaz de capturar SO, y catalizar la reducción de NO a N, a temperaturas 
cercanas a las de los gases combustibles después del primer economizador en el proceso de 
combustión (alrededor de los 350'C). El SO, capturado se libera en otra etapa del proceso 
como una corriente concentrada de SO, que se dirige a un tratamiento complementario de 
recuperación de ácido sulfúrico O de recuperación de azufre elemental, tema de otro capítulo 
(Centi y Perathoner, 1997). 

Para la ocurrencia de este tratamiento simultaneo de óxidos, sólo son necesarios el material 
catalizador-adsorbente (para la captura y eliminación de SO,) y la presencia de amoníaco 
(para la reducción del NO) y oxígeno en el medio de reacción. Con la existencia de estos 
compuestos y bajo condiciones adecuadas de reacción, el proceso muestra estabilidad de 
reacción en la oxidación del SO, y en la reducción de NO asegurando que el catalizador 
adsorbente conservará sus propiedades de textura y resistencia a lo largo de sus ciclos de 
reacción-regeneración (Sang y Sang, 1997). 

Centrando el tema a la captura y eliminación de SO" análisis de reactividad e infrarrOjo han 
revelado que el mecanismo de eliminación de estos dos contaminantes mediante el uso de 
CuO soportado en y-AI,O] no se describe- en forma simple ya que se trata de un mecanismo 
combinado catalítico-no catalítico. Para dar una idea general de dicho mecanismo éste se 
puede resumir en los siguientes pasos principales (Sang y Sang, 1997). 

QUimisordón del SO, debida al oxígeno latente presente en el catalizador-adsorbente. Una 
vez quimisorbido el SO, se oxida catalítica mente sobre los sitios de cobre en el catalizador 
formando especies quimisorbidas de SO]. El SO] formado y quimisorbido en el catalizador 
reacciona con el O, cercano (contenido en el gas combustible a tratar) para la formación de 
especies sulfatadas, tanto con el cobre como con el alúmina del soporte. Las especies 
sulfatadas migran hacia la superficie desde los sitios de cobre y alúmina del catalizador 
donde resultan ser termodinámicamente más estables. Los sitios de CuO que fueron 
reducidos en la formación de especies sulfatadas se oxidan por el oxígeno del gas (Sang y 
Sang, 1997). 

Sabiendo que las especies sulfatadas se depositan en la superfcie del catalizador-adsorbente 
se puede deducir que el paso que controla la velocidad de reacción es la migración de los 
sulfatos a la superficie pues cuando se llega a altos grados de sulfatación hay una alteración 
del medio poroso que provoca que se inhiba la reacción Ante lo anterior, este proceso tiene 
como desventaja la descripción cinética de los mecanismos de reacción ya que un modelo 
cinético basado en las dos reacciones paralelas del CuO y el AI,O] con SO, no describiría 
adecuadamente el proceso. Entonces, se hace necesario un modelo cinético derivado del 
mecanismo formal descrito anteriormente (Sang y Sang, 1997). 
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Incluso, se sabe que una reacción intrínseca cercanamente equivalente a la rapidez de 
difusión de SO, y al cambio de rapidez de captura del SO, como una función del grado de 
sulfatación de la superficie catalizador-adsorbente no puede ser descrita por modelos 
clásicos de modelos cinéticos catalíticos no catalíticos ya que, además, debe considerarse la 
geometría, tamaño y porosidad de los gránulos de sólido (Sang y Sang, 1997). 

La reducción de NO a N, no resulta ser un problema para la descripción del mecanismo 
general de este proceso de tratamiento ya que, como se mencionó anterionnente, la 
efectividad de esta reacción depende de la presencia de NH, y esto la hace 
significativamente más rápida que la captura del SO,. Por lo tanto, no es una limitante del 
proceso, además de que no se ve afectada por la sulfatación progresiva de los gránulos de 
catalizador adsorbente (Centi y Perathoner, 1997). 

En realidad, las propiedades ftsicas del sólido y el tiempo de contacto gas-sólido están 
detenminadas por la cinética de reacción de SO, a especie sulfatada (Centi y Perathoner, 
1997). 

Ante este complejo mecanismo, las variables que limitan el proceso de tratamiento del gas y 
que deben ser incluidas en el desarrollo cinético son los parámetros intrínsecos en la cinética 
química de la reacción y los fenómenos de transporte intraparticulares involucrados (Centi y 
Perathoner, 1997). 

Los parámetros intrínsecos son la temperatura a la cual se lleva a cabo el proceso, la 
concentración de 502 en la corriente a tratar y la cantidad de Cobre que ha sido depositada 
en el material catalizador adsorbente (Centi y Perathoner, 1997). 

Los fenómenos de transporte están directamente relacionados con la topología del medio 
poroso del catalizador adsorbente, con su textura, tamaño y forma ya' que en gran medida 
de esto depende la efectividad de eliminación del SO, (Centi y Perathoner, 1997). 

En el capítulo siguiente se presentan las tecnologías existentes para el tratamiento de las 
corrientes gaseosas que contienen óxidos de azufre y a sus precursores como los son H,5 y 
COS principalmente. Estos compuestos se encuentran en productos petroquímicos 
principalmente en el gas combustible. 
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CAPÍTULO 4 PROCESOS DE ELIMINACIÓN DE 
ÓXIDOS DE AZUFRE Y SUS 
PRECURSORES EN EFLUENTES 
GASEOSOS PROVENIENTES DE 
PROCESOS PETROQUÍMICOS E 
INDUSTRIALES 

Como se estudió en la Sección 2.3 del capítulo 2, el proceso elaus es el más importante para 
la eliminación del H,S contenido en eftuentes gaseosos de unidades petroquímicas e 
industriales. El tratamiento está basado en la conversión 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. Además de que 
es inevitable la formación de SO, ya que éste es un reactivo importante en una de las etapas 
del proceso y, considerando las bajas eficiencias, siempre habrá SO, sin reaccionar, que al 
final del proceso, es liberado a la atmósfera. Dado el ciclo de reacciones que ocurren en el 
hamo y los reactores del proceso (Figura 2.2) se da, además, la formación de compuestos 
de azufre también indeseables para la atmósfera que deben ser tratados, como eos, es" 
CO,. 

Bajo la presión de las regulaciones ambientales cada vez más estrictas se ha hecho 
necesario el desarrollo de tecnologías para incrementar la recuperación de azufre de 
corrientes gaseosas ricas en H,S. Se han desarrollado diferentes métodos de tratamiento de 
gases de cola de unidades elaus a partir de las cuales se logra incrementar la eliminación de 
azufre de estos gases y con ello incrementar la producción de azufre elemental con valor 
comercial. 

Previo al desarrollo de estos tratamientos complementarios era necesario el diseño de 
plantas elaus multi-etapas con el fin de lograr altas recuperaciones de azufre. Como elaus 
multi-etapas se entienden aquellas plantas que además de la etapa térmica requieren dos y 
hasta tres etapas catalíticas para lograr recuperaciones apenas del 99%. Con la invención de 
estos procesos se ha remediado la necesidad de plantas Claus grandes y de altos costos de 
operaCión ya que encadenando una planta elaus con sólo una etapa térmica y una etapa 
catalítica a un proceso complementario se pueden lograr recuperaciones por arriba del 99%. 

Una clasificación para los tratamientos complementarios de eliminación de H,S podría darse 
como sigue (Heisel et al, 1997): 

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

Los procesos abajo del punto de rocío o APR son aquellos en los que, a partir de una 
corriente rica en H,S, se produce azufre elemental mediante la conocida reacción de elaus: 

Ec4.1 

La reacción elaus térmicamente debe ser conducida a temperaturas en el intervalo de 800-
14000 e o bien puede ser conducida catalíticamente y, con ello, reducir las temperaturas de 
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reacción a 120-450°(, En este último caso, generalmente se utiliza la y-alúmina, la bauxita o 
el AI,O] como catalizador (Heisel et al, 1997). 

Los procesos denominados APR, como su nombre lo indica, se basan en la reacción elaus 
conducida a temperaturas por debajo del punto de fusión (rocío) del azufre (230-2500 e). 

Los gases ingresan a los lechos catalíticos, generalmente con una relación de H,S/50, de 
2:1, forman azufre elemental en fase gaseosa de acuerdo con la reacción 4.1 y luego éste se 
separa por condensación (Heisel et al, 1997). 

Con estos métodos, la recuperación de azufre puede ser hasta de 99.6%. Sin embargo, una 
desventaja del proceso es que la variación de la concentración de azufre y del flujo de 
alimentación pueden afectar la eficiencia del mismo. En la práctica, ante estos cambios de 
composición y flujo, una unidad APR (50P) alcanza recuperaciones de azufre hasta del 99%. 
(Heisel et al, 1997). 

b) Métodos de recirculaeión o regeneración 

Los procesos de recirculación o regeneración son utilizados para el tratamiento de efluentes 
gaseosos cuyo contenido de SO" H,5 Y otros compuestos de azufre es importante y por ello 
no pueden ser emitidos a la atmósfera sin un tratamiento previo pero, a su vez, las 
concentraciones de dichos compuestos son tales que no garantizarán altas eficiencias en 
procesos de tratamiento como el de elaus. 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 podrán ser emitidas a la atmósfera cumpliendo con las regulaciones 
ambientales. 

Una de las ventajas de estos procesos es que los niveles de recuperación son altos y 
uniformes (> 99.5%), aunque son procesos de alto costo por la necesidad de incluir el 
lavado de gas en las columnas de absorción y etapas de regeneración del disolvente utilizado 
en el lavado del gas (Heisel et al, 1997). 

e) Métodos de oxidación directa 

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

Estos métodos son intermedios entre los APR (SDP) y los de recirculación, en cuanto a los 
requerimientos de costos y los niveles de recuperación de azufre. La característica principal 
de estos procesos es el uso de reactores de oxidación directa de H,5 a azufre elemental. 

2H,5 + O, .... 2/xS,+2H,O+Calor Ec 4.2 

Además, pueden incluir etapas de condensación 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 INGLÉS) 
Con todos los procesos APR se produce azufre elemental a partir de H,S y SO, contenidos en 
corrientes gaseosas, basado en la conocida reacción de Claus (Ec 4.1). La reacción Claus es 
reversible y exotérmica. A pesar de elto, el grado de conversión al equilibrio de los gases 
iniciales a azufre elemental aumenta a bajas temperaturas. Sin embargo, al bajar la 
temperatura de reacción se promueve también la condensación del azufre y elto puede tener 
implicaciones para la desactivación del catalizador y, por tanto, disminuir la eficiencia del 
proceso. 

Por otro lado, al operar a temperaturas por arriba del punto de rocío (arriba de 250°C) el 
grado de conversión no es alto y es necesario operar con más de una zona catalítica de 
reacción (al menos 2), así como el uso de altas cantidades de matenal catalizador, de 
sistemas de enfriamiento para la condensación del azufre formado y de sistemas de 
calentamiento inter-etapas para mantener a los gases en la temperatura de reacción. 

El proceso incurre entonces en altos costos de operación, aunado a la necesidad de altas 
resistencias hidráulicas en los equipos y alto consumo de energía entre cada etapa de 
reacción. La eficiencia de estos procesos no es muy alta y aún utilizando dos lechos de 
reacción el grado de conversión no excede 97%. 

Ahora bien, cuando el proceso para la producción de azufre es conducido a temperaturas por 
debajo del punto de fusión del azufre, es posible alcanzar altos grados de conversión (hasta 
del 99.5%) incluso con un sólo lecho catalítico, pero es necesano regenerar continuamente 
el catalizador por evaporación de azufre y elto implica también altos costos de energía. 

En el proceso APR la producción de azufre elemental se Iteva a cabo en dos lechos catalíticos 
que operan en serie: En el primero ingresan los gases a temperaturas por debajO del punto 
de rocío del azufre luego abandonan el lecho catalítico y son calentados para ingresar al 
segundo lecho catalítico ahora a una temperatura por arnba del punto de rocío del azufre 
para que, conforme ocurre la reacción, el azufre formado sea evaporado. El proceso se 

. suspende cuando el primer lecho catalítico ha sido saturado por el azufre condensado ya que 
en este reactor no hay evaporación del azufre formado, entonces el proceso se revierte y así 
sucesivamente. La desventaja de este proceso es que la conversión de H,S a azufre 
elemental decrece cuando la concentración de H,S en el gas de alimentación supera el 2% y 
también cuando el porcentaje de humedad en la alimentación es alto (Matros et al, 1990). 

Se ha sugerido una modificación a este proceso APR para incrementar la recuperación de 
azufre. La modificación consiste en eliminar uno de los lechos catalíticos. En este único lecho 
el gas ingresa a bajas temperaturas (por debajo del punto de rocío del azufre) estableciendo 
un perfil de temperaturas a lo largo del lecho en el que al centro queda una zona de 
reacción que opera entre 250 y 3000

( Y en las orillas del lecho la temperatura se encuentra 
por debajo de los 250°C. Las onltas del reactor permanecen inactivas catalíticamente pues el 
azufre se está depositando sobre el catalizador. Al centro del neactor, la reacción se está 
llevando a cabo por amba del punto de rocío del azufre y no existe condensación de azufre. 
Esta alternativa de tratamiento presenta las siguientes ventajas: 

• Alto grado de conversión en un solo lecho catalítico debido a la temperatura 
relativamente baja que se maneja en la zona de reacción (hasta 99%). 

• Hay una evaporación continua del azufre condensado gracias al calor de la reacción 
química permitiendo un proceso continuo que no requiere parar para regenerar el 
catalizador. 

• Los gases se alimentan al lecho catalítico sin la necesidad de precalentamiento, 
disminuyendo los costos por consumo de energía. 
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La eficiencia de este proceso puede disminuir (90-92%) por altos porcentajes de humedad 
en el gas de alimentación (mayores al 20% en peso) y por altas concentraciones de 
compuestos de azufre (mayores al 10% en volumen) esto debido a que la reacción alcanza 
el equilibrio rápidamente. 

La eficiencia también puede verse afectada por una distribución de temperatura no uniforme 
a lo largo del lecho catalítico o bien por la desactivación del catalizador en la zona de 
reacción por la formación de sulfatos a causa de oxígeno presente en el gas de alimentación 
(Matros et al, 1990). 

Ante tales situaciones se considera como una mejor alternativa de tratamiento al PARP el 
proceso SU/f'reen@patentado en 1990 por Lurgi Bamag GmbH y EEP (antigua URSS). 

4.1.1 Descripción del proceso SulFreen(Matros et al, 1990) 

El proceso Su/f'reen ha sido propuesto principalmente para el tratamiento de gases de la 
industria petroquímica y el objetivo es producir azufre elemental a partir de gases 
industriales que contienen H,S y SO, en un lecho catalítico dividido en al menos dos 
secciones de reacción entre las cuales hay una zona de enfriamiento y condensación de 
azufre formado; periódicamente la dirección del flujo es revertida. 

El proceso Su/I'reen tolera la presencia de COS y CO, en el gas de alimentación así como de 
oxígeno en bajas concentraciones. El catalizador utilizado es también y-alúmina y bauxita. 

A lo largo del reactor la temperatura se maneja entre 120 y 400'C cuidando que esta última 
no se exceda para evitar la degradación térmica del material catalizador y tampoco que se 
den temperaturas menores de las especificadas para evitar la solidificación del azufre 
elemental formado. Además se debe respetar que en la primera zona de reacción se opere 
por debajo del punto de rocío del azufre, esto es, entre 120 y 160'C. 

Entre cada zona de lechos catalíticos es importante la condensación del azufre elemental 
. formado para asegurar el buen funcionamiento del catalizador y evitar que la reacción 
alcance el equilibrio. En un proceso normal como el que se describe, el momento óptimo 
para revertir el flujo es cuando la diferencia de temperaturas entre la entrada y salida de la 
zona de lecho catalítico se encuentra entre 50 y 150'C. 

Con este proceso, considerando altas concentraciones en el gas de alimentación (10%H,S y 
5% de 50,) se alcanzan conversiones hasta del 98.8%. O bien, en gases con alto contenido 
de humedad, 20% de H,O 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 catalítico 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 160aC y se dan reversiones de flujo 
automáticas. 

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 
SO, 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 catalizador que, posteriormente, es recuperado 
mediante etapas de condensación y separación. 
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Es muy importante recalcar la importancia de revertir los flujos para que el catalizador 
trabaje a una alto grado de conversión 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 reacción son sometidos a 
incineración antes de ser emitidos a la atmósfera 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). 

Corriente de gas limpio a indnerador 

(Reactor1 ~ 
Gasesd, '--->......-t-..J '--r--r--..J 
unidades Oaus.L t 
con compuestos T Azufre condenslIdo 

Reactor 2 ) 

Gas pUrificado a 
la atmósfera 

de azufre ... 
__ --~----~~----~ 5 

- Gas natural ~ ] K: -'ii"'c.: ... ::==----'1~I'¡....-------;O"'_Y..q [ndnerador 

BFW.r'~ J, -po 

3 
r---:1 BP 

Gas V Gas sin pat1Xuln dI! S liquido 

t. 4 Azufre elemental I;.,;do 

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

1 V 2 Reactores de lecho catalítico en serie 
3 Condensador de azufre 

BFW -vaP línea de vapor de servido 
4 Recolector de polvos 
5 Recuperador de calor del incinerador 

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

4.1.2 Descripción del proceso Selectox(Selectox, 1996) 

El proceso Selectox recupera azufre de valor comercial de gases ácidos con 
concentraciones de H,S < 30% volumen. En 1996 existían 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 
está pensado para la recuperación de azufre en su forma elemental de corrientes con 
concentraciones bajas de H,S (las concentraciones típicas de alimentación del gas son 5 a 
25% en mol de H,S). 

La aplicación principal de dicho proceso es la recuperación de azufre en forma elemental a 
partir de corrientes gaseosas contaminadas con HzS. 
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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 catalíticos (1), (2) Y (3) en lugar del 
quemador y reactor usado en las unidades eJaus. En la primera etapa de reacción el H,5 es 
oxidado catalítica mente a SO, gracias a la actividad catalítica del catalizador Selectox y sin la 
necesidad de flama. El catalizador 5electox además es un buen promotor de la reacción de 
Claus, misma que se da en las dos siguientes etapas de reacción, llegando entonces a la 
formación de azufre elemental que, además, es de grado comercial. En el primer reactor se 
recupera cerca del 80% del azufre. En los reactores catalíticos posteriores (2) y (3), los 
remanentes de H,5 y SO, son eliminados recuperando azufre líquido y de esta manera se 
alcanza un rendimiento global del 90 al 97%. La condensación de azufre se da en cada 
etapa de reacción (6, 8, Y 10). Cada reactor cuenta con su respectivo sistema de 
recuperación de calor (identificados como 11 a 17). 
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alimentación 
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(11) 

(5) 

(1) 
80% de 
recuperadón 

Azufre Irquloo 

(2) 
90-97% de 
recuperación 

(8) 

Azufre líquido 

Condensación V separación 

Figura 4.2 Diagrama del proceso Selectox (1996) 
Simbología de la Flgura 4.2 
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Es posible dar tratamiento a corrientes con mayor concentración de H,5 (hasta 60% en mol), 
sin embargo, la eficiencia de eliminación no podrá ser garantizada (Goar, AIIí.on y 
Associate. Inc., 2001). 

4.2 PROCESOS DE RECIRCULACIÓN 

Los procesos conocidos como procesos de recirculación o de regeneración se encargan de 
producir corrientes gaseosas ricas en SOz o HzS para que éstas sean recirculadas a sistemas 
de recuperación de azufre como el proceso Claus. 

La eliminación de los compuestos de azufre mediante los procesos que han sido incluidos en 
esta clasificación está basada en el fenómeno de absorción. Está comprobado que 
numerosos procesos actuales de tratamiento generan grandes cantidades de desechos 
sólidos como en el caso de tratamiento de lavado con carbonato de calcio. Ante esta 
situación surgen nuevas propuestas para la eliminación del 502 como los procesos de 
absorción, que constituyen una opción viable de tratamiento (Treybal, 1995). 
Considerando que el principio fundamental del fenómeno de absorción es la interacción entre 
el líquido y el gas, se establece que la eficiencia dependerá en gran medida de la correcta 
selección de disolvente. 
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4.2.1 Preselección del absorbente (Van Dam et al, 1997) 

Actualmente, la selección del disolvente para la absorción ha evolucionado gracias a que han 
quedado establecidos ciertos parámetros de selección. Para una correcta selección de un 
absorbente se deben considerar las siguientes propiedades: 

~ Solubilidad del gas. Con el fin de aumentar la rapidez de la absorción y disminuir la 
cantidad requerida de disolvente, la solubilidad del gas debe ser elevada. En general, los 
absorbentes de naturaleza química similar a la del soluto que se va a absorber, 
proporcionan una buena solubilidad. Con frecuencia, la reacción química del agente 
absorbente con el soluto produce una solubilidad elevada del gas pero, si se quiere 
recuperar el material absorbente para volverlo a utilizar, la reacción debe ser reversible. 
Por ejemplo, el sulfuro de hidrógeno puede eliminarse de mezclas gaseosas utilizando 
soluciones de etanol amina, puesto que el sulfuro se absorbe fácilmente a temperaturas 
bajas y se desorbe a temperaturas elevadas. La sosa cáustica absorbe perfectamente al 
sulfuro de hidrógeno, pero no lo elimina durante una operación de desorción. 

~ Volatilidad. El agente absorbente debe tener una presión alta de vapor, puesto que el 
gas saliente en una operación de absorción generalmente está saturado y, en 
consecuencia, puede perderse una gran cantidad del agente absorbente. Si es necesario, 
puede utilizarse un líquido menos volátil para recuperar la parte evaporada del primer 
absorbente. El sulfuro de hidrógeno se puede obtener en una solución acuosa de 
fenolato de sodio; el gas desulfurado se lava posteriormente con agua para recuperar el 
fenol evaporado. 

~ Corrosión. Los materiales de construcción 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 fácilmente. 

~ Viscosidad. Se prefiere la viscosidad baja debido a que se favorece la rapidez de 
absorción y se tienen mejores características en la inundación de las torres de absorción, 
bajas caídas de presión en el bombeo y buenas características de transferencia de calor. 

~ Misceláneos. Si es posible, el agente absorbente no debe ser tóxico, ni inflamable, debe 
ser estable químicamente y tener un punto bajo de congelación. 

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

• Preselección de los posibles absorbentes 
• Estudio de la interacción absorbente-SO, 
• Estudio de la solubilidad del SO, 
• Estudio de la cinética de absorción 
• Estudios sobre la regeneración del disolvente 

Como primer paso se propone que se realice una preselección del absorbente fundamentada 
en los criterios ya mencionados, además de evaluar la capacidad de absorción del 
absorbente, la alta selectividad con respecto a la absorción de los óxidos de nitrógeno y el 
dióxido de carbono y la facilidad para regenerarlo. 
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Una vez hecha la preselección, para realizar un análisis más detallado de la funcionalidad de 
los posibles absorbentes se propone iniciar con el estudio que lleve a encontrar parámetros 
que correlacionen matemáticamente la solubilidad del gas en el absorbente; con estos 
parámetros puede establecerse una clasificación de absorbentes en función de su capacidad 
de absorción. Paralelo a lo anterior, se proponen también estudios de solubilidad de otros 
componentes del gas en el mismo absorbente para establecer así la selectividad del mismo 
ante la eliminación de SO, como sería 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 la etapa de 
regeneración del absorbente. Van Dam et al. (1997) proponen estudios por infrarrojo, 
espectrofotometría ultravioleta/Visible y resonancia magnética nuclear. Una vez analizadas 
las características anteriores, se deberá hacer un análisis de la volatilidad de cada disolvente 
candidato así como su toxicidad. 

Es así como quedan seleccionados los disolventes que se utilizarán en los diferentes 
procesos complementarios y la clave de estos proceso es la elección adecuada de disolvente 
y que éste sea regenerable para poder ser reutilizado. Las ventajas de estos procesos ante 
los denominados APR y de oxidación directa es que no hay reacción química y esto 
disminuyen los riesgos de operación. 

Dentro de esta clasificación de procesos basados en el fenómeno de absorción, 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 bióxido de azufre y se recircula a la primera unidad de tratamiento 
para continuar con la recuperación 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 Clintox, patentado por Monsanto Company (EEUUA) en 
1998. 

4.2.2 Descripción del proceso Clintox (Burmaster y McAlister, 
1998) 

Este proceso fue propuesto para la recuperación de azufre de corrientes gaseosas de bajo 
contenido de SO, (0.1-5% volumen). Es un proceso de absorción/desorción que utiliza como 
absorbente selectivo un disolvente líquido compuesto de diésteres orgánicos de fósforo. 
Como producto se obtiene una corriente de gas purificado y otra de gas rico en SO,. 

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

En la Rgura 4.3 se muestra el diagrama del proceso Clintox. La corriente de alimentación a 
este proceso no sólo contiene SO,. Es común encontrar, dependiendo del proceso del que 
provenga, Ceh, O2, N2 Y otros gases inertes. Generalmente, contiene también impurezas 
sólidas y en tales circunstancias es necesario al inicio del proceso implementar un sistema de 
lavado y enfriamiento (1) para que dichas impurezas sean removidas y, adicionalmente, 
para ajustar la temperatura óptima de operación del absorbedor (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 absorción empacada 
(2) mientras que el disolvente de absorción ingresa por el domo de la torre. 

Los absorbentes utilizados son preferentemente diésteres de fosfato orgánicos ya que éstos 
combinan una serie de propiedades que los hacen óptimos para esta aplicación, propiedades 
tales como: Alta capacidad de solubilidad del SO" alta selectividad para la absorción de SO" 
fácil de regenerar, bajas presiones de vapor reduciendo el riesgo de pérdida de disolvente 
por evaporación, material no higroscópico que, por su baja afinidad por el agua, limita la 
absorción de la misma. La presión 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 absorción (2) opera preferentemente a una temperatura entre 30 y 40°C. La 
presión de operación en el equipo de absorción (2) se maneja entre SO y 150 kPa absolutos. 

Debido a la presencia de agua en el gas, la cual puede incrementar la rapidez de corrosión 
del equipo en el proceso y, además, complicar la regeneración del disolvente rico en SO" 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 la columna de absorción se obtiene la corriente de disolvente líquido rico en 
SO, y por el domo la corriente de gas sustancialmente libre de SO,. La concentración de SO, 
en el gas purificado no excede las 200 ppm. Este gas de salida contiene también CO" O" N" 
otros gases inertes y vapor de agua. 

La corriente de disolvente líquido rico en SO, debe ser precalentada para alcanzar las 
condiciones de operación en la columna de regeneración. 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 regeneración (4), cuya temperatura debe estar entre los 90 y 110°C. 
Después de este precalentamiento será necesario equipo adicional para alcanzar la 
temperatura de operación del regenerador pero los requerimientos de energía serán mucho 
menores, comparados con el caso en el que no se aproveche el calor del disolvente 
regenerado (3). 

La corriente de disolvente líquido ri~o en SO, abandona el equipo de absorción y se dirige a 
una columna de regeneración (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 concentración de SO, en el gas de salida con respecto a la 
concentración del gas de alimentación. 

La regeneración del disolvente se realiza por oxidación con gases no condensables (por 
ejemplo, aire) y se da a temperaturas óptimas entre 90 y 110°C, intervalo en el cual se 
promueve la desorción de SO, del disolvente y además se evita su degradación. La presión 
de operación está comprendida en el intervalo de 30 a 150 kPa absolutos. 

El gas rico en SO, que abandona la columna de regeneración 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 SO, se someten a una 
etapa de separación (6) de donde los condensados regresan al equipo de regeneración y la 
corriente de gas producto rica en SO, es dirigida según el origen de la corriente de 
alimentación: Cuando la alimentación al proceso proviene de los incineradores de Claus, la 
corriente rica en SO, puede regresar a la etapa catalítica del proceso Claus para la 
recuperación del azufre en forma elemental, o bien, la corriente puede ser dispuesta para la 
producción de ácido sulfúrico lo cual se representa el diagrama de fiujo como la etapa (7). 
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Figura 4.3 Diagrama del proceso Cllntox (Burmaster y McAlister, 1998) 
Simbologfa de la Figura 4.3 
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En esta sección también se presentarán dos procesos conocidos como de "Lavado Húmedo 
de Gas", ambos propuestos para la eliminación de SO, por absorción y que fueron 
patentados por Exxon Research and Engineering Co. y por Lurgi Bamag GmbH. 

4.2.3 Descripción del proceso de Lavado Húmedo 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 óxidos de azufre en 
corrientes gaseosas en una sola etapa de absorción. El proceso emplea una solución 
concentrada de sulfito de sodio con una gran capacidad para absorber SO, de gas 
combustible y gases de cola de unidades recuperadoras de azufre. El óxido de azufre 
absorbido es liberado térmicamente de la solución como solución de bisulfito en un 
evaporador/cristalizador de la sección de regeneración. El SO, removido emerge como una 
corriente de gas concentrado al 95% en volumen. Este SO, recuperado es inmediatamente 
dirigido a proceso para la recuperación de azufre elemental (URA). 

Los condensados son empleados para regenerar la solución de lavado al disolver los cristales 
de sulfito de sodio que se generan durante la evaporación. 
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El proceso está dividido en tres secciones principales (Figura 4.4): La primera sección es una 
etapa de absorción (1) (tratamiento del gas), en donde la solución de sulfito de sodio fluye 
de la sección de regeneración (2) y la sección de tratamiento de gas en un ciclo cerrado 
para evitar cualquier tipo de contaminación externa. La absorción de SO, se da en una torre 
multietapas de absorción a contraflujo. Conforme la solución absorbe mayor cantidad de 
SO" 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 ningún sólido dentro de la torre 
que pudiera generar la formación de lodos y provocar paros en el equipo. En la segunda 
etapa, la de regeneración, se encuentra un tanque de almacenamiento intermedio donde se 
lleva a cabo la regeneración del disolvente. Finalmente, la etapa de procesamiento de SO, 
donde dependiendo del equipo que se tenga, el SO, concentrado puede ser convertido a 
azufre elemental o a ácido sulfúrico, ambos de grado comercial. 

El costo de inversión para este proceso está estimado en alrededor de los 50 millones de 
dólares por unidad para tratar un flujo aproximado de 500,000 m'/h a una concentración de 
S02 de 0.8% en volumen, incluyendo licencia, ingeniería, equipo, construcción, comisión y 
servicios de arranque, lo cual representa entonces un costo de 43,750 USD/Ton de SO, 
tratado. 

Columna de 
absordón 

1 

Gas tratado 

Gas de 
alimentación '.f--t~·1 
con S02 

2 

Colum de absorción 
de gas combustible 

7 

:r~ Gas neo en 
S02 a tratamiento o 
proceso 

4 Columna de 
regeneración 

s 

8 

Figura 4.4 Diagrama del proceso "Lavado Húmedo de Gas" (1996) 
Simbología de la Figura 4.4 

(1) Columna de absordón 
(2) Columna de absorción del gas combustible 
(3) Sistema de recuperación de calor de la columna de absorción 
(4) Columna de regeneración del absorbente 
(5) Rehervidor de la columna de regeneración 
(6) Calentador de la torre de absorción 
(7) Condensador de la columna de regeneración 
(8) Sistema de bombeo del absorbente regenerado 

Por otro lado, cuando se trata de la producción de corrientes gaseosas ricas en H,S es 
común encontrar procesos de absorción 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 descripción del 
proceso Su/fino/@patentado por Shell Oil Ca. y Shell International Research Mij. B.V. quien 
cuenta con más de 200 plantas operando en el mundo. 
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4.2.4 Descripción del proceso SulFinol (Shell Sulfinol 
Process, 2000) 

La mezcla de absorbentes utilizada en el proceso SulOnol está compuesta por un reactivo 
químico alcanoamina, agua y el disolvente de absorción física Su/fo/ane (dióxido de 
tetrahidrotiofeno ). 

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

El proceso se compone de 4 etapas como se muestra en la Figura 4.5. La alimentación 
ingresa al absorbedor principal, que es una columna de absorción (1), donde se da una 
absorción simultánea física (Sulfolane) y química (alcanoamina). El gas de alimentación 
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 
ácidos presentes en el gas son absorbidos formando una solución 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,5 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 
expansión en un tanque de expansión C'flash", en inglés) (2) previo descenso de presión 
para recuperar los hidrocarburos que pudieran haber sido absorbidos de la corriente de gas 
combustible. Los vapores de dicha etapa de expansión (2) son tratados en una segunda 
columna de absorción de gas combustible (3). El solvente rico del absorbedor de gas 
combustible se combina con el solvente rico del absorbedor principal en el mismo tanque 
(2). 

Del tanque (2) sale la corriente de solvente rico en compuestos de azufre y fluye hacia la 
sección de regeneración de donde se obtiene la corriente de gas ácido y el solvente gastado 
que es reutilizado en los absorbedores. 

El intercambio de calor entre el solvente rico y pobre (4) ayuda a minimizar el tamaño del 
regenerador y la carga térmica en el rehervidor y en el enfriador de solvente pobre. 

En la torre de desorción (5), el disolvente es regenerado por reversibilidad de los enlaces 
entre la amina y los gases ácidos a temperaturas elevadas y presiones reducidas. El calor 
del rehervidor provee energía para revertir los enlaces químicos, para proporcionar el cator 
sensible al 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 atmósfera, con el fin de eliminar las trazas de agua y disolvente 
contenidos en la corriente de gas tratado. 
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Con dicha condensación también se puede evitar la pérdida de disolvente. De hecho, las 
pérdidas de disolvente con este proceso no exceden el 25% del total alimentado al proceso. 
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Corriente de 
alimentación 

@ 
Corriente de absorben 
rico en contaminantes 

Tanque de expansión 
para liberadón de 
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Etapa de 
absorción (1) 

8 

3 

Columna adicional 
absorción 
limpieza de 
combustible (3) 

4 

Intercambio de calor entre 
absorbente rico en H25 y 
absorbente regenerado (") 

Figura 4.5 Diagrama del proceso Sulfinol (Shell Sulfinol Process, 2000) 
Simbología de la Figura 4.5 

(1) Columna de ab50rdón 
(2) Tanque de expansión de torre de absorción (1) 
(3) Columna de absordón del gas combustible 
(4) Intercambiadof de calor absorbente/absorbente regenerado 
(S) Columna de regeneradón del absorbente 
(6) Condensador de la columna de regeneración 
(7) Rehervidor de la columna de regeneradbn 
(8) Sistema de recuperación de calor de la columna de absorción 

Corriente de gas 
rica en H25 a 
tratamiento Claus 

Sin embargo, se ha visto que este tipo de disolventes que interaccionan químicamente con 
los compuestos a tratar no son del todo eficientes para una alta eliminación de H,S 
(Burmaster y McAlister, 199B). 

Ante ello, Exxon Research y Engineering Co (EEUUA) patentó en 1984 un proceso de 
tratamiento que involucra el uso de disolventes conocidos como" disolventes ñSicos' que, en 
contraste con los disolventes de ami na, no se combinan químicamente con los compuestos 
del gas (Pan y Stogryn, 1984). 

La mayoría de los disolventes físicos conocidos son capaces de absorber simultáneamente 
todos los compuestos ácidos indeseables en el gas con tan sólo una etapa de lavado. Los 
disolventes físicos comerciales son dimetiléter de polietilenglicol, N-metil pirrolidona, metanol 
y carbonato de propileno. Pero se ha observado que la mayoría de los disolventes físicos 
utilizados hasta la fecha llegan a solubilizar también hidrocarburos. En el proceso de Exxon 
Research se observa que el uso de compuestos heterocíclicos como absorbentes presentan 
relaciones de absorción relativamente altas de compuestos áCidos/hidrocarburos pues hay 
baja solubilidad de hidrocarburos por la naturaleza "más polar" de los disolventes que se 
proponen además de presentar altos puntos de ebullición, lo que garantiza la disminución de 
pérdidas por evaporación del disolvente durante el proceso (Pan y Stogryn, 1984). 
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De modo general estos procesos incluyen una etapa de absorción, donde se lleva a cabo el 
contacto del disolvente físico (por ejemplo, hidroxialquil pirrolidona) con la corriente de gas a 
tratar y una segunda etapa de desorción donde los gases ácidos son removidos del 
disolvente físico. 

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 presión de operación en este tipo de procesos es mayor que la atmosférica (3000 a 
8000kPa) y los intervalos de temperatura que se manejan son de 20 a 40'C. La 
regeneración se lleva a cabo por reducción de presión en al menos dos etapas de expansión 
(tanque "flash", en inglés). 

4.2.5 Descripción de procesos de tratamiento por absorción 
en disolventes ffsicos(Pan y Stogryn, 1984) 

De acuerdo con el diagrama presentado en la Figura 4.6, los procesos de absorción con 
disolventes físicos cuentan con una columna de absorción (1). El gas ingresa a la columna 
por el fondo a una presión de 1,000 a 10,000 kPa y entra en contacto con el disolvente físico 
que se encuentra a una temperatura entre O y 50'C. 

La columna de absorción se compone de dos secciones, una sección alta y una sección baja. 
La absorción del H,S se da en la porción baja de la columna y en la porción alta se lleva a 
cabo la absorción de CO,. El gas purificado sale de la columna por el domo. 

La solución de absorbente rica en H,S y CO, se extrae de la columna de absorción y se dirige 
a un tanque de expansión (tanque "flash") (2), donde el CO, liberado del absorbente sale 
del proceso y el gas absorbente ahora rico en H,5 es transportado a un tanque de 
regeneración (3) donde se libera el H,S que es dirigido a tratamiento (un proceso Claus es 
la opción típica). La regeneración se lleva a cabo con vapor de agua. 

El absorbente regenerado regresa al absorbedor y es reutilizado. En algunas modificaciones 
del proceso, el disolvente rico en CO, se extrae de la sección alta de absorción y es dirigido a 
un tanque de expansión (4) para liberar el Ca, puro y los gases de cola en un segundo 
tanque de expansión (5). 

El absorbente rico en CO, se dirige a un tanque de desorción (3) donde se da una segunda 
etapa para regenerar el disolvente. El absorbente regenerado de (3) regresa a la columna 
de absorción (1). 

A continuación en la Tabla 4.1 se presenta una comparación de solubilidad y selectividad de 
los diferentes disolventes físicos utilizados comercialmente: 

Tabla 4.1 Solubilidad y selectividad de disolventes físicos (Pan y Stogryn, 1984) 

Disolvente Solubilidad a 25°C Selectividad 
g*Llatm 

HzS CJHII COz Hz5lCJHII COzlC1HII HzSlCOz Punto de fusión! ce 
NHP!lj 29.2 1.29 3.87 22.6 3.0 7.5 295 
NMp(2j 39.8 3.95 3.4 10.1 0.86 11.7 202 
Carbonato de 13.2 2.6 3.7 3.8 1.42 3.6 240 
~ro~ileno 
DMETEG"I 26.0 4.65 3.6 5.6 0.77 7.2 276 
Metano! 15 6.8 3.5 2.2 0.51 4.3 64.7 
(1)N-hidroxietil-2-pirrolidona 
(2lN_metil pirrolidona 
(3lDimetiléter de tetraetilenglicol 
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En la Tabla 4.1 puede observarse que la NHP utilizada en el proceso patentado por Exxon 
Research presenta la solubilidad del hidrocarburo propano más baja comparada con el resto 
de los disolventes mencionados así como la selectividad más alta ante la absorción de H,S y 
ca,. Esta ventaja aunada a su alto punto de ebullición, 29S'C, lo hace un disolvente físico 
excelente para la eliminación de compuestos ácidos en corrientes gaseosas. 

Es así como el uso de este tipo de disolventes reduce la pérdida de hidrocarburos en los 
gases y presenta además puntos de ebullición más altos, lo cual evita la pérdida de 
disolvente durante el proceso de tratamiento. 
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Figura 4.6 Diagrama general de un proceso de tratamiento por disolventes físicos (Pan y Stogryn, 
1984) 

Simbología de la Figura 4.6 
(1) Columna de absorción 
(2) Tanque de expansión para liberar CO2 
(3) Columna de regeneradón del absorbente 
(4) Tanque de expansión para liberar COl (esta parte del proceso es opcional, ver texto) 
(5) Columna de regeneradón del absorbente (para parte opcional del proceso, ver texto) 

Union carbide Ca. también ha patentado un proceso de absorción con disolvente físico que 
comercialmente se conoce como Se/exo/@. 

4.2.6 Descripción del proceso Selexol (Selexol, 1998) 

Actualmente operan en el mundo más de 50 plantas que utilizan el proceso Se/exol. Este 
proceso se ha propuesto para la eliminación selectiva o combinada de los diferentes 
compuestos de azufre mediante un proceso de absorción (H,S, RSH, CS" COS, Ca,), agua, 
hidrocarburos e hidrocarburos clorados u oxigenados y compuestos orgánicos volátiles. Este 
proceso está enfocado a proyectos de endulzamiento de gas natural, gases provenientes de 
oxidaciones parciales, gases provenientes de procesos de gasificación de carbono y para 
proyectos de limpieza del aire. 
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Como productos se obtienen gases tratados con menos de 1 ppm de azufre y 
concentraciones de eo, que alcanzan los niveles de ppm, además de la corriente rica en H,S 
que puede ser dirigida a tratamientos elaus. 

El absorbente "5elexol" es un disolvente físico capaz de absorber varios compuestos 
gaseosos de carácter ácido en función de sus presiones parciales. La regeneración del 
absorbente se da por una reducción de la presión del disolvente rico y esencialmente no se 
requiere calor para la etapa de regeneración (Figura 4.7). 

El gas de alimentación entra a una torre de absorción (1), donde los contaminantes son 
absorbidos en el disolvente "Selexol". El disolvente "rico" proveniente del fondo de la 
columna de absorción se recirculan a un tanque de expansión (2) para separar la corriente 
ácida del absorbente y recomprimir cualquier producto que pudiera haber sido coabsorbido 
del gas. Finalmente, mediante una reducción de presión (3), se libera el gas tratado a la 
atmósfera. En algunos casos el absorbente se regenera en una columna de lavado (4) 
liberando gas rico en compuestos de azufre, el absorbente regenerado que se enfría (5) y se 
envía nuevamente a la primera etapa de absorción (1). 
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Figura 4.7 Diagrama del proceso Selexol (1998) 
51mbologia de la Rgura 4.7 

(1) Columna de absorción 
(2) Primera etapa de expansión 
(3) Segunda etapa de expansión 
(4) Columna de regeneración 
(5) Sistema de enfriamiento previo a columna de absorciÓn 

Cuando se va a dar tratamiento a corrientes gaseosas con importantes concentraciones de 
CO, (aquellos casos en los que la relación CO,/H,5 es 4:1 o mayores) es necesario aplicar 
procesos diseñados especialmente para estos casos. 

Las mezclas CO,/H,5 son comunes en algunos procesos industriales como los de gasificación 
de carbón o aceites con alto contenido de H,5. Por ejemplo, la gasificación con vapor y aire 
de carbón con azufre para la producción de gas con un bajo contenido calorífico. Este tipo 
de gases comúnmente contienen de un 0.5 a un 2% de H,5 y de un 8% a un 16% de eo, 
(base molar). Cuando estos gases serán utilizados en ciclos de generación de calor es 
altamente deseable promover la eliminación de H,5 y no así la eliminación de CO" ésta 
deberá ser lo más baja posible. 
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Logrando niveles bajos de H,S en estos gases de combustión se minimiza la producción de 
SO, en los gases de salida de estos ciclos de generación de energía. Está comprobado que 
la eliminación de H,5 presente en el gas antes de la combustión es mucho menos costosa y 
más eficiente que la eliminación de SO, de los gases producto de la combustión (McCrea y 
Field, 1981). 

La minimización de la eliminación de ca, de este tipo de gases es deseable por las 
siguientes razones: 

1. En generación de energía, reducir el ca, implica reducir el volumen del gas y, por tanto, 
la eficiencia del ciclo disminuye de manera importante. 

2. La eliminación de ca, implica gasto de energía y, por tanto, reduce la eficiencia 
energética del proceso. 

3. La eliminación de grandes cantidades de ca, complica el tratamiento de la mezcla 
eO'¡H,S removida del gas. Este tipo de mezclas son las que generalmente son tratadas 
en el proceso elaus y como se he dicho la operación de una unidad elaus se vuelve 
ineficiente cuando el contenido de H,5 en la mezcla eO'¡H,5 cae por debajo del 15%. 
Por eliminación selectiva de H,S de un gas que tiene una relación alta de eO'¡H,5 la 
mezcla recuperada puede ser enriquecida en H,S hasta en un 6% de tal manera que el 
gas que ingresaría a la unidad elaus podría ser tratado con eficiencias razonables. 

Un proceso para dar tratamiento a este tipo de gases es el proceso Benñeld@ patentado 
en 1982 por 8enfield Corporation (EEUUA). 

4.2.7 Descripción del proceso Benfield, (MeCrea y Field, 1981) 

La eliminación selectiva de H,S de mezclas gaseosas que contienen H,S y ca, 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 absorción de H,S con respecto 
a la absorción de ca,. En general, la rapidez de absorción de H,5 es 10 veces mayor que la 
del ca,. Adicionalmente, se toman ventajas de esta diferencia en la cinética de absorción 
mediante el diseño de columnas de absorción con capacidad de transferencia de calor 
relativamente bajas, lo cual limita la cantidad de ca, absorbido además de que se trabajan 
tiempos de residencia bajos limitando el contacto del ca, con la solución absorbente sin 
alterar la absorción del H,S. 

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

Se utiliza un sistema de absorción cíclica en el cual la solución absorbente se hace circular 
en una columna de absorción que opera a contracorriente a temperaturas elevadas y 
presiones superiores a la atmosférica donde ocurre la absorción selectiva de H,S 
continuando con un regenerador que opera a presión atmosférica donde los gases 
absorbidos son liberados por reducción de presión y por contacto con vapor de agua a 
contracorriente (Figura 4.8). 

El gas de alimentación se satura con vapor conforme entra al sistema (1), el calor que 
contienen los gases es utilizado para calentar la solución de lavado y generar vapor. El gas 
alimentado abandona el rehervidor y pasa por un tanque de eliminación de condensados 
(2). 
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El gas a tratar se dirige a los fondos de la columna empacada de absorción (3) donde se 
lleva a cabo el contacto gas/líquido. El empaque de la columna es preferentemente: Anillos 
Rashig o Pall o sillas Berl o Intalox. 

La solución absorbente utilizada es preferentemente carbonato de sodio o de potasio. En el 
caso de carbonato de potasio se maneja a concentraciones de 20 a 35% en peso. Estas 
soluciones suelen contener inhibidores de corrosión como pequeñas cantidades de vanadato 
de potasio. 

El gas alimentado ingresa en el fondo de (3) con un flujo ascendente en contracorriente con 
la solución de lavado que se introduce por la parte alta de la misma columna. El contacto 
gas/líquido se da en la sección empacada donde se absorbe selectivamente el H,5 junto con 
un poco de CD,. 

La columna de absorción deberá operar a una presión por encima de la atmosférica 1.7*10' 
a 1.1*10' kPa mientras que la temperatura de absorción típicamente se maneja en los 
intervalos de 80 a 120'C. 

La solución absorbente, ahora rica en H,5, se acumula en el fondo de la columna de 
absorción y se conduce a una válvula de reducción de presión (4) para alcanzar las 
condiciones de presión en el domo de la columna de regeneración (S) y fluye de modo 
descendente. 

Conforme la solución entra por el domo se libera inmediatamente el H,5 junto con la porción 
de ca, que pudo haber sido absorbida debido a la disminución de presión que se da en la 
válvula (4) y conforme ocurre la desorción los gases son liberados por los domos de la 
columna de regeneración y enfriados (6) para ser dirigidos a tratamiento. 

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

La presión en la columna de regeneración es usualmente cercana a la atmosférica con el fin 
de que inmediatamente después de que el gas es liberado del disolvente éste pueda ser 
dirigido a la unidad de recuperación de azufre tipo Claus. 

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

Para ejemplificar el desempeño de este proceso, en la Tabla 4.2 se presentan las 
características 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 eliminación de azufre y otros 
compuestos con el mismo proceso. 

Tabla 4.2 Ejemplo de ilplíCildón proceso 8enReld (Me Crea y Fiel4 .198.1) 
Compuesto Porcentaje en mol 

ca, 
H,5 
N, 
ca 
H, 
Hidrocarburos 

Corriente de entrada 
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17 
17 
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Tabla 4.,3 Resultados de eliminación, ejemplo de 8p/iCildón proceso Benfield (NcCres y Field, 1981) 

Gas pUrificado 

Columna em'-t~~ de absorción R 

% H,s en el gas purificado 
% de H,S removido 
% de ca, en el gas purificado 
% de H,S del gas que sale del regenerador 
% de ca, del gas que sale del regenerador 

Absorbente 
regenerado 

Corriente de gas rica 
H,S 

expansión 

0.08% 
92.5% 
10.6% 
15.5% 
84.5% 

2 

Tanque de 
separadón de 
condensados 

COrriente de gas a tratar 
SOlVente a reaeneradón o connnamlento 

Figura 4.8 Diagrama del proceso Benfield (McCrea y Field, 1981) 
S1mbologla de la Agura 4.8 

(1) Rehervidor de la columna de regeneradón 
(2) Tanque de separadón de condensados 
(3) Columna de absorción 
(4) Válvula de expansión 
(5) Columna de regeneradón 
(6) Condensador de la columna de regeneración 

Otros procesos también de recirculación o regeneración son aquellos en los que todos los 
compuestos de azufre presentes en el gas a tratar son convertidos mediante una reacción de 
hidrogenación a H,S para producir corrientes ricas en el compuesto que regresan al 
tratamiento original Claus. 

Un ejemplo típico de estos procesos de recirculación es el proceso SCOT@ patentado por 
Shell Oil Company, EEUUA. Este proceso ejemplifica una variación de tratamiento 
complementario al Claus del tipo recirculado en donde todos los compuestos de azufre son 
convertidos por hidrogenación a H,S para enriquecer a la corriente gaseosa en dicho 
compuesto y que ésta pueda regresar a la unidad Claus y así recuperar el azufre en forma 
elemental. 

4.2.8 Descripción del proceso SCOT(Verloop et al, 1979) 
El proceso SCOT es utilizado para tratar los gases de cola de unidades Claus que presentan 
concentraciones típicas de menos de 30% de H,S, entre 20 y 95% de ca, y entre 0.1 y 
2.5% de COSo Combinado con un Proceso Claus la recuperación total de azufre llega a ser 
hasta de 99.3%. 
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El proceso SCOTpuede dar tratamiento a corrientes gaseosas que, además de contener H,S 
y CO, en concentradones importantes, tienen otros compuestos 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 
mencionó anteriormente, la presencia de altas concentraciones de CO, en los gases que 
ingresan a tratamiento en plantas Claus es perjudicial para la 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 reducción 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 habrá 
presentes trazas de azufre elemental en la corriente gaseosa y, por tanto, es importante 
trabajar por arriba del punto de ebullición del azufre elemental evitando además la 
contaminación del catalizador por la presencia de este compuesto en forma líquida o sólida. 

También es necesano mencionar que usualmente los efluentes provenientes de unidades 
Claus abandonan la última etapa de condensación de azufre a temperaturas en el intervalo 
de 130 a 170°C, por lo que habrá que precalentar el gas antes de que éste ingrese al 
proceso. 

Como catalizador para la reacción de reducción se recomienda el uso de metales sulfurados 
del Grupo VI, preferentemente: Molibdeno; tungsteno y cromo y del Grupo VIII, 
preferentemente: Cobalto, níquel y hierro. Es recomendable la mezcla de los metales de 
ambos grupos, que deberán ser soportados en óxidos inorgánicos. Dos mezclas 
recomendadas especialmente para esta aplicación son: Ni/Mo/AI,O, o bien Co/Mo/AbO,. 

La reacdón se lleva a cabo en presencia de una mezcla de HJCO, que puede obtenerse a 
partir de la combustión de alguna corriente de hidrocarburos. Puede utilizarse sólo H, pero 
es recomendable incluir CO ya que su capacidad de reducción es equivalente a la del H, y 
porque, en presencia de agua el CO reacciona como sigue: 

CO + H,O "" CO, + 2W Ec4.3 

de tal manera que, al producir W in situ, acelera la reducción del H,S. Con este fin es 
preferible que la relación HJCO 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 la zona de reacción. Los mezcla de gas reducido que sustancialmente contiene 
H,S, CO, y N, sale de la etapa de reacción (2) para ingresar a la etapa de 
absorción/regeneración selectiva de H,S (4). 

Para ello es necesano enfnar (3) los gases en un intervalo de temperatura de 6 a 60°C en 
presenda de carbón activado yagua para retirar el agua presente en el gas. Una vez 
enfnados los gases ingresan al equipo de absorción (es recomendable el uso de columnas 
empacadas o de platos) donde por contacto con el disolvente líquido regenerable se 
absortberá la mayor parte de H,S. 
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Los gases que no fueron absorbidos, principalmente ca, y N" se liberan de (4) para ser 
incinerados y luego liberados a la atmósfera. La incineración (5) previa a la liberación de los 
gases a la atmósfera se recomienda para eliminar el H,S remanente. Los procesos de 
oxidación directa son los mas recomendados para estos casos. 

Por otro lado, el disolvente rico en H,S se regenera para ser reutilizado en la absorción y la 
corriente de gas liberado rico en H,S regresa a la unidad recuperadora de azufre (Planta 
elaus, zona denominada en el texto como (6». La regeneración se lleva a cabo por 
calentamiento o vaporización con vapor de agua. 

El disolvente recomendado para esta última etapa del proceso es una solución acuosa de 
polialcalinoamina en concentraciones molares de 1 a 3. 
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reductor (HI/CO) 
(1) 

01 para 
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Reactor de 
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Gas a la 
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Solvente 
regenerado 
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Figura 4.9 Esquema de proceso SCOT (Verloop et al, 1979) 
51mbolog[a de la FIgura 4.9 

(1) Mezdador de gases 
(2) Reactor de reducción 
(3) Sistema de recuperadón de calor del reactor de reducción 
(4) Sistema de regeneradón del absorbente 
(5) Indnerador 
(6) Unidad Oaus 

4.2.9 Descripción del proceso ResuIF(1998) 

El proceso Resulf en sus versiones Resulf, Resulf-lO y Resulf-MM es fácilmente adaptado a 
las unidades recuperadoras de azufre. TIenen como ventaja una mínima caída de presión y 
pueden usar disolventes especiales para optimizar costos de operación. Dependiendo de la 
unidad Resulf utilizada se obtienen corrientes de gas con diferentes concentración de H,S en 
el gas de salida: 

RESULF Conce(~~~dón al:) salida Disolvente 
mdeH S 

Resulf MM 1000 Amina orimaria de DEA MEA o MDEA 
Resulf 150 MOEA general 
Resulf 10 10 MOEA formulado con aminas especiales 
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Los dos primeros emiten gases que deben ser incinerados, mientras que el último emite 
gases que pueden ser directamente liberados a la atmósfera. 

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 la Figura 
4.10. Posteriormente son mezclados can H, que es utilizado como agente reductor (2). Todo 
el SO" 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 enfría mediante contacto con agua de 
enfriamiento (4) para finalmente ser tratado en una columna de absorción (5) donde por 
domos se libera el gas limpio que se dirige a incineración y por fondos se maneja el 
absorbente rico en H,S que finalmente se separa del absorbente en la etapa de regeneración 
(6) para ser recirculado a la unidad recuperadora de azufre y el absorbente limpio regresa a 
la etapa de absorción (5). 

Este proceso fue patentado por TAP, Inc y en sus diferentes versiones cuenta con 30 plantas 
operando en el mundo. 
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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 reducoón 
(4) Columna de enfriamiento 
(5) Columna de absorción 
(6) Columna de r~eneradón del absorbente 
(7) Tanque de expansión 
(8) Condensador de la columna de regeneración 
(9) Rehervidor de la columna de regeneración 

(10) Sistema de recuperadón de calor de la columna de regeneración 
(11) Intercambiador de calor para enfriar los gases 
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4.2.10 Descripción del proceso Beavon(Beavon, 1998) 

El proceso Beavon (Figura 4.11) fue patentado por Parsons Energy y Chemicals Group, Inc. 
and UOP y del cual se encuentran más de 100 plantas operando en el mundo. Este proceso 
se fundamenta en la conversión de todos los compuestos de azufre a H,S. El gas de 
alimentación es llevado a la temperatura de reacción mezclándolo con gases, producto de la 
combustión (1) del gas, que se lleva a cabo con una deficiencia de aire para proveer el 
hidrógeno y el monóxido de carbono suficientes para la conversión absoluta a H,5. La mezcla 
de gases atraviesa un lecho catalítico (2), donde todos los compuestos de azufre se 
convierten en H,5 por hidrogenación e hidrólisis. El producto es una corriente de gas rico en 
H,5. La corriente de gas hidrogenado se enfría en un generador de vapor (3), por contacto 
directo con una solución amortiguadora (4), para luego ser enviado a tratamiento de H,5 en 
una unidad Claus. La temperatura de operación se encuentra entre 288 y 399°C. El proceso 
necesariamente debe ser complementado por una segunda etapa de separación o 
conversión del H,S. Del proceso Beavon existen dos versiones: 

Beavon - absorción de H,S (S): Tal y como se mencionó anteriormente, para la 
eliminación de H,5 se han propuesto varios procesos basados en el uso de absorbentes 
capaces de eliminar al ácido del gas, entre ellos y como propuesta para estos casos se 
encuentra el proceso de absorción en MDEA (Meo/dieáJno/amIÍJa). Con esta alternativa se 
logra disminuir la concentración hasta 10 ppm de H,5 y la corriente rica en H,5 pOdrá ser 
recirculada al proceso Claus para la recuperación de azufre. 

Beavon - Otros: Es una alternativa del mismo proceso Beavon con algún otro tratamiento 
de tipo catalítico que se encargará de la conversión del H,S a azufre elemental (6). 

Columna de enfriamiento 

"re 

Gas combustible 
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Reactor de 
hidrogenadón e 
hidrólisis 

7 

Corriente de gas 
rica en H2$ 

A¡¡w (liQuido) 

(3) Generaaor oe vapor 

4 

Figura 4.11 Diagrama del proceso Beavon (1998) 
Simbologla de la Agura 4.11 

(1) Mezdador 
(2) Reactor de hidrogenadón e hidrólisis 
(3) Generador de vapor 
(4) Columna de enfriamiento 
(5) A unidad Beavon-absordón 
(6) A unidad Beavon - otros 
(7) Condensador de la columna de enfriamiento 
(8) Rehervidor de fa columna de enfriamiento 
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4.3 PROCESOS DE OXIDACIÓN DIRECTA 

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

En el proceso elaus se da la oxidación directa de H,5 a azufre elemental pero esta reacción 
no es cuantitativamente completa (Ec 4.53): 

2H,5 + SO, ~ 2H,O + '/,5, Ec4.4 

De acuerdo con esto, hay cantidades remanentes de H,5 y SO,. Como el H,5 contenido en 
el gas residual es alto, el gas debe ser sometido a combustión y, de este modo, el H,5 y 
todos los compuestos de azufre presentes son oxidados a azufre elemental (Berben y 
Geus, 1991). 

Un proceso propuesto para la oxidación de H,5 a azufre elemental por oxidación directa es 
aquel en el cual el H,5 pasa junto con un gas oxidante sobre un catalizador en un reactor 
tubular. El catalizador es generalmente bauxita (óxido de aluminio) y silicato de aluminio. La 
efectividad del proceso, es insuficiente ya que no se puede evitar la formación de SO" 
debido a las bajas temperaturas a las que ocurre la reacción. La relación H,5[50, encontrada 
en el gas producido hace suponer que dicha formación de SO, está parcialmente conectada 
con el establecimiento parcial de equilibriO de la reacción de Claus (Berben y Geus, 1991). 

Las reacciones paralelas que afectan la eficiencia son: 

1. La oxidación continua de azufre 

l/n So + O, ~ SO, Ec4.5 

2. La reacción de elaus revertida: 
Ec4.6 

3/n5, + 2H,O ~ 2H,5 + SO, 

donde el azufre formado reacciona con el vapor de agua formando nuevamente H,5 y SO,. 

3. La sulfatación del catalizador, por ejemplo: 

2MeO +250, + O, ~ 2Me50, Ec4.7 

convirtiendo a los óxidos metálicos (MeO) en especies sulfatadas y reduciendo la actividad 
del catalizador. 

4. La formación de SO, (sobre algunos óxidos metálicos) 

250, + O, ~ 250, Ec4.8 

5. La condensación del azufre formado sobre el lecho catalítico que ocurre al trabajar por 
debajo del punto de ebullición del azufre. 
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De modo general, los gases de cola que contienen azufre elemental yagua en 
concentraciones de 10 a 40% provocan la reacción revertida de Claus (Berben V Geus, 
1991). 

Por lo anterior, estos métodos tienen desventajas tecnológicas por la necesidad de etapas 
adicionales de enfriamiento/calentamiento, recuperación de azufre e hidrogenación, seguida 
por una etapa para la eliminación de agua (Berben V Geus, 1991). 

Otra circunstancia considerable en un proceso de oxidación selectiva es que, generalmente, 
se necesitará exceso de oxígeno para la prevención de las fugas de H,S sin reaccionar. Sin 
embargo, es este exceso de oxígeno el que incrementará la oxidación 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 V Geus, 1991). 

4.3.1 Descripción de un proceso de oxidación catalítica 
selectiva (Berben y Geus, 1991) 

El objetivo es promover· un nuevo proceso que opere con un catalizador de oxidación 
selectiva para azufre elemental que prevenga la ocurrencia de reacciones paralelas mientras 
que la reacción principal H,S + V, 0, 7 H,O + l/n So ocurra con un grado de conversión y 
selectividad altos. 

El catalizador propuesto tiene un soporte en el cual la superficie expuesta a la fase gaseosa y 
a las condiciones de reacción no exhibe propiedades alcalinas y contiene un compuesto 
catalíticamente activo con un área de 20 m'/g y menos del 10% de volumen total de peso 
con un radio de poro entre S y 500 'A. 

El matenal catalítica mente activo está presente en un 0.1% en peso calculado sobre la masa 
total del catalizador. El material catalítica mente activo es preferentemente un óxido metálico 
o una mezcla de óxidos de diferentes metales. 

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

3/n So + 2H,0 7 2H,S + S0, Ec4.9 

Para evitar la presencia de S02 en el sistema se recomienda regenerar frecuentemente el 
catalizador reduciendo la existencia de condiciones alcalinas. La presencia de S0, es 
indeseable porque éste podría inhibir la oxidación directa del H,S a azufre elemental; la 
ocurrencia de una reacción de Claus en un proceso de oxidación de H25 es 
contraproducente. 

El proceso de oxidación se lleva a cabo adicionando el gas que contiene H,S con oxígeno a 
relaciones molares reguladas 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 concentración de H25 de 1.5%. El esquema general se presenta en el la 
Figura 4.12. 
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Para una oxidación 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 ebullición del azufre formado. La temperatura máxima de 
operación de este proceso es de 300°C. 

Cuando en la alimentación hay más del 1.5% de H,S es necesario tomar medidas para 
prevenir fallas debido al calor liberado por la reacción. 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 oxígeno. 

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

En una variante del proceso, la hidrogenación es seguida de una oxidación selectiva en lugar 
de absorción y se alcanzan recuperaciones globales del 99.5 al 99.8%. 

El proceso puede ser utilizado para desulfuración de gas combustible, gases de refinería, 
biógas, gases de hornos de coque y efluentes gaseosos de plantas químicas. 

Gas tratado a la t atmásfera 

Chimenea 

Azufre elemental 

Figura 4.12 Esquema de proceso de una oxidación catalítica selectiva (Berben y Geus, 1991) 

El proceso C/iluspo/@,patentado por el Institute Franc;ais 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 reacción que se ha definido como de oxidación 
directa en el cual, mediante la misma reacción Claus, se incrementa la recuperación de 
azufre en forma elemental con la diferencia de que, en este caso, la reacción se lleva a cabo 
en fase líquida (Viltrad et al, 1997). 
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4.3.2 Descripción del proceso C/auspo/(Viltrad et al, 1999) 
El proceso Clauspol se propone principalmente para el tratamiento de efluentes 
provenientes de unidades Claus. Los efluentes a tratar deberán contener únicamente H,5 y 
SO,. La primera etapa del proceso es un reactor vertical que opera a contracorriente con un 
disolvente orgánico, donde el H,5 y el SO, contenido en el gas de alimentación será reducido 
a azufre en forma elemental. La reacción que ocurre es la misma que en un proceso Claus 
pero, en este caso, se lleva a cabo en fase líquida mediante el contacto con el disolvente 
orgánico que contiene como catalizador sales de ácido orgánico. 

2H,5 + SO, 7 35 + 2H,O Ec 4.10 

El reactor opera a contracorriente a una temperatura de 120°C, cuenta con dos lechos de 
contacto de empaque cerámico (sillas de montar Intalox o anillos Rashig). Para este proceso 
es necesario evitar el manejo de azufre sólido o líquido en el reactor, de ahí la importancia 
de trabajar a temperaturas por encima de los 120°(, 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 ácidos orgánicos como ácido 
benzoico y ácido salicmco. Una mezcla de disolvente y catalizador propuesta es 
polietilenglicol 400 y salicilato de sodio. 

En la Figura 4.13 se observa cómo la corriente de alimentación 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 flujos 
a contracorriente y a la temperatura propuesta se lleva a cabo la reacción para la producción 
de azufre elemental yagua. Es importante mencionar que esta reacción nunca se completa 
debido a que el H,5 y el SO, alcanzan el equilibrio con el azufre y el agua fonmadas. Por el 
domo se extrae la corriente de gas purificado el cual contiene vapor de azufre, vapor de 
agua y el H,5 y SO, que no reaccionó. 

Este efluente se pone en contacto con el mismo disolvente orgánico utilizado para la 
reacción o con algún otro (se propone una mezcla del mismo PEG 400 con una solución de 
glicolato) a temperatura menor que el punto de solidificación del azufre (preferentemente 
95°C) en un enfriador por contacto (3) de manera que se obtienen cristales de azufre en 
suspensión. 

La mezcla de tres fases, gas, azufre sólido y disolvente líquido, se envía al separador (4) 
donde el líquido captura todo el azufre sólido fonmando una suspensión. Los cristales de 
azufre se separan del disolvente en al menos una zona de separación y el agua y vapor que 
no contienen más azufre son recuperados. También se recupera el disolvente agotado de 
azufre y se recircula a la zona de enfriamiento, no sin antes haber sido sometido a 
enfriamiento (2). También es poSible llevar a cabo una filtración para separar los cristales de 
azufre que pudieran permanecer en el disolvente. 

El disolvente orgánico utilizado para la condensación de azufre puede ser enfriado de dos 
formas. Si el disolvente a utilizar es miscible con agua, puede ser enfriado por inyección de 
agua a una temperatura menor, misma que posteriormente al contacto con el gas efluente 
del reactor se evapora. Cuando el disolvente a utilizar para la condensación 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 SO y 100°C, siempre por debajo del punto de solidificación del azufre. El azufre 
sólido se extrae del separador y se bombea al fondo del reactor, cuya temperatura permite 
la fusión de azufre y, de este modo, podrá ser recuperado en forma líquida. La fase gaseosa 
purificada sale del separador (4). 
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Un gas de cola de unidad elaus tratado con el proceso Clauspol presenta la recuperación de 
azufre que se muestra en la Tabla 4.3. 

Tabla 4 . .3 Composición típia de salida de una corriente gaseosa de una unidad Claus (Viltrad el al, 
1999~l~ __ -= ______ ~ ________ ~~~~~ __ ~ __ ~~~ __ ~ __ -.--

Componentes % Vol en el gas de % Vol en el gas de 
alimentación salida 

1.234 0.014 
0.617 0.007 
4.000 4.038 
0.015 0.006 
0.015 0.004 

H,S 
SO, 
eo, 
cos 
es, 
N, 
H,O 

60 60.396 
34 35.384 

Total de compuestos de azufre 
(expresado como azufre) 

2.036 0.038 

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

Zona de reacción 

Corriente de 
alimentación 

Corriente de gas rico en S 
elemental 

Azufre recuperado 
condensado 

2 

Zona de enfriamiento 

Disolvente de 
enfriamiento 

Alimentación de 
ciiso/vente de 
enfriamiento 

Gas purificado 

Corriente de azufre en 
suspensión 

Figura 4.13 Esquema de proceso Clauspol (Viltrad etal, 1999) 
Simbología de la Figura 4.13 

(1) Reactor en forma de columna empacada 
(2) Sistema de recuperación de calor 

(3) (3a) Sistema de enfriamiento 
(4) Tanque de separación de tres fases 
(5) Rehervidor del reactor (1) 
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4.3.3 Descripción del proceso ClinsulF(Heisel et al, 1997) 

El proceso Clinsulf fue propuesto para el tratamiento de gases de cola de unidades Claus que 
operan tan sólo con una etapa térmica y una etapa catalítica 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 catalítica 
contiene todavía compuestos de azufre (1 a 3% en volumen) que deben ser removidos. 
Dicha corriente gaseosa proveniente del proceso Claus, después de haber sido sometida a la 
condensación de azufre entra a un quemador (1) donde se alimentan también una corriente 
de gas natural y otra de aire u oxígeno para generar el gas de hidrogenación (Figura 4.14). 

Los gases de cola del proceso Claus mezclados con el gas de hidrogenación íngresan al 
reactor de hidrogenación (2) donde todos los compuestos de azufre presentes todavía en el 
gas de cola de Claus son convertidos a H,S. Si el gas de Claus contiene también COS y CS, 
también serán convertidos a H25 por hidrólisis en el mismo reactor. 

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

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 frío y deshidratado 
abandona la torre de enfriamiento por el domo y es utilizado como corriente de enfriamiento 
para el intercambiador de calor (3) donde intercambia calor con la corriente proveniente del 
reactor de hidrogenación (2). 

La corriente de gases continúa en el proceso y se mezcla con aire y oxígeno suficiente para 
la oxidación catalítica directa a azufre elemental que se da en el reactor de oxidación 
denominado Clinsulf (5) que opera a temperaturas entre 280 y 300'C. Es necesario utilizar 

. agua de enfriamiento en el reactor de oxidación directa para evitar que la temperatura 
sobrepase los 300'C ya que por arriba de dicha temperatura puede ocurrir la formación de 
502 y considerando que la reacción es altamente exotérmica es necesario la inclusión 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 H,S y convertirlo a SO" pues está comprobado que el H,S es un contaminante más 
peligroso que el SO,. Este último debe ser lavado de los gases (para formar H,SO, diluido) 
con agua, la cual debe ser tratada para eliminar los sulfatos. 

La reacción de oxidación directa es: 

2H,S + O, = 2/xS,,+2H,O+calor Ec4.11 

Los catalizadores empleados para esta reacción son aquellos que contienen no, como 
componente actlvo. 

La recuperación 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 catalítica y el 
proceso Clinsulf la recuperación global de azufre es del orden de 99.3% a 99.6%. 
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Reactor de 
hidrogenadón 

2 

Corriente de gas a 
oxidación directa 

Gas natural 

Gas de cola de unidades Oaus Que no 
fueron sometidos a hldrogenadón 

5 

Corriente de 
gas tratado a 
incinerador 

Condensador de 
azufre 

Azufre 
Figura 4.14 Esquema de proceso Clinsulf (Heisel et al, 199'=7'"") --~ condensado 

Simbología de la Rgura 4.14 
(1) Unidad Quemador 
(2) Reactor de hidrogenación 
(3) Sistema de recuperación de calor del reactor (2) 
(4) Columna de enfriamiento 
(5) Reactor Oinsulf 
(6) Condensador de azufre 

La cantidad de H,S a remover de una corriente gaseosa varía según la fuente de emisión y 
pueden llegar a removerse desde kilogramos por día hasta miles de toneladas por día de H,S 
(Nisula et al, 1991). 

Para remover grandes cantidades de H,S (más de 5 ton por día) se propone el proceso Claus 
complementado con procesos de tratamiento de los gases de cola para la conversión final de 
H,S a azufre elemental. Sin embargo, para procesos en pequeña 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 
económicos. 

Una característica de estos procesos sencillos y económicos es que operan por lotes y con 
equipo simple y de bajo costo. El proceso "Iron Sponge", por ejemplo, utiliza óxido de hierro 
impregnado en partículas pequeñas de madera para remover el H,S del gas haciéndolo pasar 
por un lecho de reacción, donde el H,S forma sulfuro de hierro. Cuando el material es 
agotado, se remueve del lecho para ser desechado 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 operación complicada. Adicionalmente, el material de desecho 
es considerado peligroso (Nisula et al, 1991). 

Otro proceso comercial utiliza una solución acuosa de nitrito de sodio que hace reaccionar el 
H,S cuando el gas a tratar se hace pasar por una columna de fluido estático. Una vez que la 
solución de nitrito ha sido utilizada, el material se descarga de la columna y aunque 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 propuso un proceso de tratamiento patentado por Chevron 
Research y Technology Co (EEUUA), en 1991 (Nisula et al, 1991). 

4.3.4 Descripción del proceso "Iron Sponge" Mejorad~ 
(Nisula et al, 1991) 

El proceso que a continuación se describe se basa en una reacción redox para la prOducción 
de azufre elemental a partir de la oxidación de H,S. La reacción se describe como sigue: 

Eliminación de H,5 (reducción): 

2Fe'+(quelato) +H,5 7 2Fe2+(quelato) + S + 2W 

Regeneración del catalizador (oxidación): 

2Fe'+(quelato) + 1/2 O, + 2W 7 2 Fe'+(quelato) + H,O 

La reacción neta que se lleva a cabo en este proceso es: 

H,5 + '12 O, 7 5+H,O 

Ec4.12 

Ec4.13 

Ec4.14 

El gas a tratar debe contener niveles bajos de H,5 (menores a 1000 ppmv) para lograr 
remover prácticamente todo el H,5 contenido en la corriente gaseosa. Por ejemplo, una 
corriente de gas que contiene 500 ppmv de H,5 puede ser tratada en un sólo paso para 
producir una corriente de gas purificado con menos de 4 ppmv de H,5. 

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

De forma general, el proceso se describe como un sistema de tratamiento para la 
eliminación de H,5 presente en corrientes gaseosas que consta de una etapa de contacto 
gas/líquido en la que el H,5 presente en la corriente gaseosa por contacto con la solución del 
catalizador metálico polivalente forma partículas de azufre elemental que son suspendidas en 
la misma solución. Dicho contacto se da en presencia de un exceso de oxígeno formándose 
una suspensión de partículas de azufre elemental en la solución acuosa, la cual contiene la 
cantidad suficiente de agente de dispersión para mantener suspendidas las partículas en 
forma homogénea. 

El proceso consta básicamente de un tanque de contacto gas/líquido cuyo tamaño estándar 
es de 1 m de diámetro por 4 m de altura. Por la parte baja del tanque de contacto entra el 
gas para tratamiento siendo burbujeado en la solución acuosa del catalizador. 

La composición de la solución acuosa en este proceso consiste de: 

a) 0.005 a 0.2% en peso del catalizador metálico polivalente 
b) 0.005 a 1% en peso del agente quelante 
e) Arriba del 10% en peso de una solución amortiguadora 
d) Al menos 0.001 % de agente dispersante 
e) Más del 0.02% en peso de agente antiespumante 

El H,5 presente en el gas a tratar se solubiliza en la solución acuosa por transferencia de 
masa. Para que este fenómeno se lleve a cabo a una rapidez óptima es necesario mantener 
el valor de pH de la solución en un intervalo entre 6.5 y 8.5. Para ello se utiliza una solución 
amortiguadora. 
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Es importante mantener este valor de pH ya que esto incrementa la rapidez de absorción del 
H,S mejorando el lavado del gas. Sin embargo, debe ser controlado para evitar la rápida 
fonmación de azufre precipitado que puede aglomerarse y complicar la dispersión de las 
partículas formadas. Una solución amortiguadora recomendada puede hacerse con base en 
carbonatos. 

Puede llegar a ser complicado mantener el azufre en suspensión, ya que el no lograrlo 
implicaría aglomeraciones de material. Sin embargo, cuando se utilizan agentes de 
dispersión, las partículas de azufre formado pueden mantenerse en suspensión hasta en una 
concentración de azufre en solución del 10% en peso. Cuando la concentración de azufre 
elemental alcanza estos niveles es necesario regenerarla para su correcta disposición. El 
tanque se recarga de solución limpia yes así como se dan los ciclos de operación. La carga y 
descarga de solución puede darse de fonma continua para evitar interrupciones en la 
operación del proceso. 

Las partículas de azufre suelen ser pegajosas y el hecho de no mantenertas en suspensión 
provocaría que el equipo se ensuciara o bien podrían asentarse en el tanque y tapar los 
ductos de alimentación y descarga. 

Los agentes dispersantes comunes para esta aplicación son pirofosfatos, sacarina, 
poliacrilatos, aminometilpropanoles, policarboxilatos, ácidos poliacnlicos y polielectrólitos. 
Comúnmente se utilizan en concentraciones que van de 20 a 100 ppm en peso en la solución 
acuosa y se agregan al inicio del proceso. El tamaño de partícula del azufre en suspensión no 
debe exceder los 10 micrómetros. 

La función del agente antiespumante es también evitar la aglomeración de azufre por 
presencia de burbujas de aire. se recomiendan los conocidos como SAG GT de Union 
CartJide, Sulfonal de Air Products y FG10 de Dow Corning. La concentración de 
antiespumante en la solución no debe exceder 50 ppm en masa. 

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

a) El H,S en el gas de alimentación al contacto con la solución acuosa fonma partículas de 
azufre que precipitan en la solución. 

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

e) El flujo de alimentación de gas se debe mantener constante hasta que la concentración 
de azufre en el gas ha alcanzado el 10% en peso momento en el cual la solución acuosa 
deberá ser renovada. 

d) El flujo de gas se detiene 
e) La solución gastada se descarga 
f) Se alimenta solución limpia para reiniciar el ciclo de tratamiento 

Se dispone de la solución gastada que contiene el azufre con métodos convencionales de 
evaporadón. 

Para la regeneración de los iones ferrosos es necesaria la presencia de oxígeno. 
Frecuentemente será sufidente con el oxígeno que, por naturaleza, contiene el gas. Sin 
embargo, cuando éste llegara a ser insuficiente se deberá adicionar O, al .proceso para 
asegurar la oxidación de los iones. 
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Figura 4.15 Esquema de proceso -Iron Sponge Mejorado· (Nisula et al, 1991) 

La oxidación de Fe" a Fe ,. ocurre de forma simultánea con la oxidación de H,S a azufre 
elemental y ambas reacciones ocurren en el mismo tanque de contacto. 

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

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

4.4 DEPURACIÓN BIOLÓGICA DE GASES CONTENIENDO H2S 

Este proceso de tratamiento biológico remueve el H,S proveniente de biogás 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 el absorberdor el H,S es 
absorbido en una solución acuosa cuya determinación fue explicada en el 4.2.1. En el 
biorreactor, la especie disuelta HS' es oxidada a azufre elemental por bacterias, las cuales 
están adaptadas a variaciones importantes de carga de H,S. Las bacterias pueden ser 
comparadas a partículas de un catalizador con una alta afinidad por los sulfuros. La 
formación de partículas de azufre está acompañada por la formación de iones hidróxido. En 
la tercera etapa del proceso, las partículas de azufre son removidas por sedimentación en el 
plato de escurrimiento. El sobrenadante liquido es reciclado al absorbedor donde los iones 
hidróxido 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 químicos caros 
y corrosivos dado que solamente el oxígeno contenido en el aire ambiente es utilizado como 
agente oxidante. En este proceso sólo se requieren de 2 a 5 horas por semana para su 
mantenimiento. El azufre formado tiene una alta pureza, superior a 98%, lo cual lo hace 
adecuado para ser utilizado como fertilizante. Este proceso está patentado por la empresa 
paques Bio System B.V. y Shell Global Solutions. 

Gasd Ice u 

Gas de desecho 

con bajo contenido de HlS 

1 
2 

3 

"'-1 ~ .. Azufre 
Me Gas addo 

Figura 4.16 Esquema de proceso de remoción biológica de Hl 5 (Biological H25 Removal, 1998) 
Simbologia de la Figura 4.16 

1 Columna de absorción 
2 Biorreactor 
3 Plato de esrurrimiento 

4.5 PRINCIPALES 
TECNOLOGÍAS 

PÁGINAS INTERNET SOBRE 
DIVERSAS PARA LA ELIMINACIÓN DE 

ÓXIDOS DE AZUFRE Y SUS PRECURSORES EN 
EFLUENTES DEL PROCESO CLAUS 

. las principales páginas de los proveedores de los procesos mencionados en el inciso anterior 
se muestran en la Tabla 4.4 e información mas detallada el Anexo 1. 

Tabla 4.4 Prlndpales proveedores de tecnología para el tral'i1miento de gases conteniendo SOx y 
otros comDuestos do ~ eazu. re 
Proveedor Dirección en Internet 
Union Carbide htto://WWN.unioncarbide.com 
Degussa AC htto://www.deoussa.com 
Unde AG http://www.linde.de/ 
Exxon Research and Enoineerina ca. http://www.exxon.com 
lurgi Barna GmbH htto:, www.luraLcom/ 
5hell Oíl Co http:, WNW.shell.coml 
U.5. Fílter/lO-cAT http:, www.usfilter.com/ 
British Gas PlC htto:, www.britishaasolc.co.uk/ 
British Qxvgen ca The Raloh M. Parsons Ce. htto://www. oarsons.com 

4.6 RESUMEN DE TECNOLOGÍAS PARA LA DEPURACIÓN DE 
CORRIENTES GASEOSAS QUE CONTIENEN ÓXIDOS DE 
AZUFRE Y 10 SUS PRECURSORES 

En las Tablas 4.6 a 4.9 se hace un resumen de todas las tecnologías presentadas en este 
trabajo de investigación. 
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Tablil 4.5 Procesos APR 

Nombre Tipo de corriente a tratar compuesto a Concentración de Zona de Reacción 
Del eliminar alimentación catalizador Temperatura de Presión de 
Proceso oDeraclón operación 

Para tratamIento de efluentes gaseosos de la H;t5 y S02 Concentraciones típicas de y-alúmina, Temperatura en ND 
Industria Petroquímica, Efluentes gaseosos de alimentad6n: Bauxíta (A12O]) zona de reacción: 
Unidades Oaus 10% vol HloS y S°lo yol Primera etapa de 

de SOl reacdón 120-160 
o en gases de alto oC 
contenido de humedad Segunda etapa de Sulfreen® 20% vol H20 y SOlo reacdón: 
vol H,S y 2.5% vol 30G-400 oC 

SO, Precipitación de 
azufre a 
temperaturas por 
debaio de 120 oC 

Efluentes de Unidades Oaus H25 y S02 Para tratamiento de catalizador ND ND 
gases con Selectox 

Selectox® concentraciones típicas 
en la alimentación de 5 a 
25% en molde H S. 

Tabla 4.5 ProcesosAPR (continuadón) 
Nombre Eficiencia de eliminación Comentarios 
del 
Proceso 

Sulfreen® 98.6%-98.8% La eficienda global de eliminación de compuestos de azufre utilizando ambos proceso (Oaus/Sulfreen) llega a ser de 99-99.6%. 
Sulfreen tolera la oresencia de COS y CO en el aas de alimentadón así como O en bajas concentradones. 

Selectox® 90%-97% La efidencia del proceso depende en gran medida de la concentradón del gas de alimentadón, induso el proceso es flexible al tratamiento de 
concentradones mayores, de 50 a 60%, en tales casos la efidenda se verá necesariamente afectada. 
La efidenda global del proceso 5electox con el Proceso Oaus es mayor del 98%. 
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Tablil4.6 Procesos de tratamiento por regeneradón 

Nombre Tipo de Compuesto Concentración de Zona de reacción Zona de absorción 
del corriente a eliminar alimentación 
proceso a tratar 

Catalizador Temperatunl Presión de Absorbente Temperatura Presión de 
deoPel7ldón operación de oPeración operad6n 

Efluentes SO, 0.1 5% Vol de 502 NA NA NA Diésteres de fosfato 30° - 40°C 50· 150 kPa 
gaseosos orgánicos 
de 

Clintox@ Unidades 
Oaus y 
Procesos de 
Combustión 
Tratamient 50, Concentradones no NA NA NA Saludón concentrada NO NO 
o de gas mayores a 0.8% de 502 de sulfito de sodio 

LaYado 
combustible que al contacto con 

Húmedo 
y efluentes SOx forma bisulñto de 

de Gas de plantas sodio 
recuperado 
,"s de 
azufre 
Corrientes H2S y C02 Concentradones típicas de NA NA NA Mezda de 110-113 F 1000 psia 
de gas alimentación: Alcanoamina/Sol-

Sulfinol® natural y SO%vol de H2S y 3-4%vol vente Sulfolane 
efluentes de CO2 o O.1-1%vol de H2S (dióxido de 
de refinería v 18·20% de CO tetrahidrotiofeno) 
Efluentes H,S Concentraciones de H2S en NA NA NA hidroxialquil 20 a 40'C 30 a 80 bar 

Absorción contamina- el gas hasta 5% en vol pirrolidona 
por dos con 
solventes compuestos 
físicos áddos de 

azufre 
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Tabla 4.6 Procesos de tratamiento por regeneración (continuación) 

Nombre Zona de regeneración de absorbente 
del 

I DroceSO Eficienda(*) Comentarios 

Regenerador Temper..tur.ll Presión de 
de. ~dón • radón 

Clintt:Jx@ Oxidación con aire 90-110°C 30-150 kPa Efluente con menos de 200 ppmv S02 El proceso puede operar aun en presenda de gases que se 
comportan como inertes en el proceso CO2 02 Y. r .. h .... 

liIvado Regeneración térmica de NO NO Efluente de salida con menos de 4 ppm Es necesario complementar el proceso con una etapa adicional 
Húmedo Bisulfito de sodio de H2S. para la recuperación de azufre elemental o áddo sulfúrico. 
de Gas formado liberando la 

corriente de gas rica en 
50 

Sulfinol® El disolvente es NO NO Efluentes con concentra-ciones El solvente utilizado absorbe también COS, RSH y prácticamente 
regenerado por menores a 4 pprnv y aprox 2% de CO2 todo el CO2 presente en el gas de alimentación. 
reversibilidad de los 
enlaces químiCOS entre 
la amina y los gases 
ácidos a temperaturas 
elevadas y presiones 
reducidas 

Absorción Vapor de agua y NO NO Ver Tabla 4.1 En la Tabla 4.1 puede observarse que los puntos de ebullición 
por expansión en tanque de los solventes utilizados son altos y esto se ve reflejado ya en 
solventes flash proceso ya que las pérdidas de disolvente por evaporación son 
Hslcos baias 
(') Las eI\cieoo;Ias comentadas pal'll ~tos procesos esIi\Il dadas consIder.Indo Que los procesos de ~ siempre com~!an un proceso tradicklnI.l Q¡ous 
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Tabla 4.6 Procesos de tratamiento por regeneración (continuación) 

Nombre Tipo de Compuesto Concentración de Zona de reacción Zona de absorción 
del corriente a 

a eliminar 
alimentación 

proceso tratar 
Catalizador Tempenltunl Presión de Absorbente Temperatura de Presión de 

de oDeraclón , ración oDeradón ooeraclón 

Selexol® Para tratamiento de H,S NO NA NA NA Solvente 5elexol NO NO 
gas natural y gas 
combustible 
Efluentes de procesos H,S Con NA NA NA Sol acuosa de 800 a 1200C 250 
de gasificación de centradones en el rango Carbonato de 1500 psig 

Benfield® carbón y aceites con de 0.5 a 2% vol de Potasio (20-35 %) 
altos contenidos de H1S y reladones de 
H,5 CQ,/H 54:1 
Efluentes de Unidades H,5 Concentraciones menos Ni/Ma/AI2O] 200" y NO Solución acuosa de 6 - 60"C NO 

SCOT@ Oaus de 30O¡o vol de H25 Ó 350"C JX>Ualcalinoamina 1-
Co/Mo/AIO 3 molar 

Efluentes provenien- Todos los NO NO NO NO OEA, MEA, MOEA NO NO 
tes de Unidades com 
Recupera-doras de puestos de MDEA general NO NO 

Resulf® Azufre azufre 
MDEA a partir de NO NO 
amlnas especiales 

Beavon® 
Todos los 288-399"C 
compuesto 
s de azufre 
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PROCESOS DE EUMINACIÓN DE ÓXIDOS DE AZUFRE Y SUS PRECURSORES EN EFLUENTES GASEOSOS 

Tabla 4.6 Procesos de tratamiento por regeneración (continuación) 

Nombre Zona de regeneración de absorbente 
del Regenerador Temperatura Presión de Eficienda(*) Comentarios 

I proceso deopel'ildón operadón 

5elexol® NO NO NO Efluentes con concentradones menores Elimlnadón también de RSH. CS,. COS, ca,. agua, 
al ppm hidrocarburos V COV· s 

Benfield® Expansión y vapor de NO Patm 92.5% Pueden ser tratadas corrientes con importatnes concentradones 
agua de CO2 sin Que la eficiencia o selectividad del se vea afectada 

I proceso 
SCOT@ vapor de agua NO NO 99.3% Pueden ser tratadas corrientes con importantes concentradones 

de CO2 sin que la eficiencia o selectividad del se vea afectada 
I proceso. 

Resulf® NO NO NO Menos lOOOppmv Existen varias versiones del proceso Resulf, las diferencia radica 
Menos de 150 ppmv en el tipo de absorbente que se utiliza: Proceso Resulf MM, 

NO NO NO Menos de 10 ppmv Resulf, Resulf 10 

NO NO NO 

Beavon® Regeneración con vapor 
y po, contacto con 
so!udón buffer 
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PROCESOS DE ELIMINACIÓN DE ÓXIDOS DE AZUFRE Y SUS PRECURSORES EN EFLUENTES GASEOSOS 

Tabla 4.7 Procesos de tratamIento por oxidación directa 

Tipo de Compuesto a Concentración de 
Zona de reacción 

Nombre del corriente a proceso eliminar alimentad6n Temperatufil de PresiÓn de 

tratar Catalizador operación operadón 

OxIdación Gas combustible, H,S Concenb'adones no mayores a 1.5% Cobalto/Molibdeno lSQ·170°C NO 

catalítica gases de refinería, vol de H¡ 

Selectiva 
Efluentes gaseosos S 
de plantas 
auímicas 

Clauspol® 
Efluentes de H2S y S02 Concentradones no mayores a 1.5% Addo benzoico y áddo 120°C ND 
Unidades Oaus vol de H S acetilsalia1ico 
Efluentes de H2S , COS, CS2 COncentraciones en el rango de 1·3% catallzadore. hecho. de 280 - 300 oC ND 
Unidades Claus vol de H¡S cobalto y molibdeno para la para la reacción 

Cllnsulf® hldrogenadón de los de oxidación 
compuestos de azufre 
Ti O cara oxidadón 

Efluentes gaseosos H,S Concentradones en el rango de 500 a SOlución de catalizador El proceso opera a la presión de 
contamInados con 1000 ppmv metálico polivalente temperatura operad6n puede 
H,S ambiente pero de darse de 1 atm 

lron Spongtt/) ser necesario hasta 1000 psi 
Mejorado puede ajustarse a 

temperaturas 
mayores o 
menores 
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PROCESOS DE ELIMINACIÓN DE ÓXIDOS DE AZUFRE Y SUS PRECURSORES EN EFLUENTES GASEOSOS 

Tabla 4.7 Procesos de tratamiento por oxidación directa (continuación) 

Nombre del Regeneración del Eficiencia Observaciones proceso Catalizador 
Oxidadón ND Recuperadón de azufre del 98% Es una variante del proceso Claus, la hidrogenadón es seguida de una 
catalítica oxkfación selectiva en lugar de absorción y se alcanzan recuperaciones 
Selectiva globales del 99.5 al 99.8%. El proceso puede ser utilizado para 

desulfuración de gas combustible, gases de refinería, biogas, gases de 
hornos de coaue y efluentes gaseosos de olantas ouímicas. 

Clauspol® 98.3%, en conjunto con una Unidad Oaus, la El proceso trabaja también de acuerdo con la reacción que se ha definido 
recuperación global de azufre es de 99.88% como de oxidadón directa, en el cual mediante la misma reacdón aaus 

se incrementa la recuperación de azufre en forma elemental con la 
diferencia Que en este caso la reacción se lleva a cabo en fase liquida. 

Clinsulf® ND 90 95% El proceso Clinsulf se propone prindpalmente para el tratamiento de 
efluentes de unidades Claus los efluentes a tratar deberán contener 
únicamente H S v SO . 

Iron $ponge1J Regeneración por Efluente de gas tratado con menos de 4 ppmv de La corriente gaseosa a tratar puede contener otros compuestos gaseosos 
Mejorado oxidadón de la solución H,5 tales como CO, y N, pero es recomendable que no contenga 

de quelato polivalente hidrocarburos líquidos o algunos otros materiales que pudieran interferir 
metálico (Fe2+ -7 Fe)+) con la actividad del catalizador polivalente metálico. 
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Tabla 4.8 Procesos de tratamiento Data Q85eS D/'Ovenlentes de unidades de combustl6n (DIanas aeneradoras de enemla DrincíoalmenteJ 
Tecnología Compuesto a eliminar Reactivo propuesto par.il la eliminación Reacción de eliminación 

Procesos Húmedos so" presente en efluentes gaseosos lechada de Cal/Piedra caliza ~+Ca~ -7ca~+cO:z 

FGO prO\lenientes de procesos de combustión CaSOl+'h O:z ~caSO. 
so" presente en efluentes gaseosos Polvos caCOl y Ca(OHh Tratamiento con Hjdroxido de Cardo 
provenientes de procesos de combustión Ca(OHh+SOz-?oCaS01,lhH20+I/lH1O 

ca(OHh+S01+lh02"'~CaSO.·1/2H10 + 1/2H1O 

Procesos secos Ca(OHh + C01e:.CaCO] + H¡Ü 
Ifi!~roientQ ~ f.a!±!QData di: ~lgQ 

UNB caC~+~+1/2·HI'Je:. 

CaSO."1/2H¡Ü + COl 

~;g:.~;i~~1~2.H1Oe:. cas "1 2H + COl 

SO" presente en efluentes gaseosos Complejos de Óxidos de silicato y calcio utilizados 
provenientes de procesos de combustión 

Tecnologla Ca(OHh+Sl02+ H10+ (CaO).{SlO1MHzO), 
ca(OHh+A1P3+HzO+ (CaO).{A1z01).,.{Hz{), 

AOVACATE ca(OH),+A1,o,+Sío,+H,o .. (caO).(Al,o,),(Slo,).(H,o). 

, ft'(g~)!,~":1t~~~~? .. ~ (;j?;á~!~5o,)'(~fci;;, cao Si + 1.3+x H -+ cao . SI H +1.3ca OH 
50" presente en efluentes gaseosos Reducdón de ~ hasta H25 para su posterior 
provenientes de procesos de combustión recuperadón como azufre elemental, 

Tratamiento con reacciones: 
Sulfito de sodio Na2SOll0cl+S01{;)+H:O(I)+ 2NaHSOJ(oc) 

2Na2~+3y.)+2Na2SjI)+ 3C01 
+H,5" N",S., +2eo, +H O .. 2N',:,ro, 

502, presente en efluentes gaseosos carbón activado Secuencia de reacdón en la eliminadón 
provenientes de procesos de combustión de 50z: 

Tratamiento con 
C+502-7C-502 

carbón activado C+ I120 2-7C-0 
(Proceso Seco) 

C+H2O-7C-H2O 

CoSO +C-O+C-H O-?C-H SO 
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Tabla 4.8 Procesos de tratamiento para gases provenIentes de unidades de combustión (plantas generadoras de energía prindpalmente) (continuadónj 

Tecnología Compuesto a eliminar Reactivo propuesto para la eliminación Reacción de eliminación 
TratamIento con SO, presente en efluentes gaseosos carbón activado la eliminación de SO, procede de 
carbón activado provenientes de procesos de combustión acuerdo con la siguiente serie de 

(Proceso Húmedo) reacciones 

S02(gj?::)S02(iIQ) 

SOz(aq)+H20<=>W +HSO)" 

S02(iIQ)+C<=>C*S02(1IQ) 

H~-+c~*HS03-

C*HS03'+lh02~W +soi-+c 

SO 2-+2Wc:>H,SO 
Tratamiento con SO, presente en efluentes gaseosos Oxido de cobre soportado en alúmina la eliminación de SO, procede de 
óxido de cobre provenientes de procesos de combustión acuerdo con la siguiente serie de 
soportado en CuO/yAlzO) reacciones 

alúmina 
(Proceso seco) CUO+S02+ 1/20 2 -7CuSO~ 

Cuo-SOz+AlzO)7Cu+A12O)-SO) 

Cu+lh027CUO 

CUSO .. 7CUO+SO) 

Al203+S03"7AI2(SO~h 

50,~50 +'hO 
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PROCESOS DE ELIMINACIÓN DE ÓXIDOS DE AZUFRE Y SUS PRECURSORES EN EFLUENTES GASEOSOS 
Tabla 4.8 Procesos de tratamiento para gases provenIentes de unidades de combustión (plantas generadoras de energla principalmente) (contlnuacldn) 

TecnoIogia EflcIenda de Comentarios 
ellminadón 

Procesos Húmedos FGD 90 a 95% del total del SO,¡ presente A pesar de ser una tecnología tradidooalmente utilizada ha sido necesario el desarrollo de procesos Que brinden 
en la corriente de alimentadón mavores etidendas además de disminuir el consumo de aaua 

Procesos secos UNB 90% del total del SOz presente en la En esta temologia pueden Induirse también los procesos semi-húmedos que tienen el mismo prtndplo de 
corriente de alimentadón ellmlnadón pero se caracterizan por presentar una humedad en el sistema dentro del rango de 22.5 a 75.5%. 

Existen diversas sales comerdales que presentan diferentes efidendas de eliminadón pero se ha visto que 
actualmente se han publicado estudios para evaluar sales de caldo económicas V con efidendas de eliminad6n 
aceptables. 

Tecnologfa ADVAOI TE 89% del total del 502 presente en la Con estas sales la efldencia de elimlnadón es menor sin embargo se ha comprobado que los procesos que las 
corriente de alimentadón emplean son presentan menores costos de operación comparados con las sales puras de caldo utilizadas en 

tecnolooías anteriores. 
Tratamiento con Sulfito de 95% del total de SOl presente en la Con la ellmlnadón de ~ a partir de este proceso se evita la formadón de yeso (caso~) que mas allá de ser un 
sodio corriente de alimentadón subprocucto con valor de valor comerdal se presenta en forma de lodos que requieren de una disposidón adecuada 

y costosa. 
Al producir un gas rico en H25 se entiende que es necesario un tratamiento complementario para la eliminadón del 
contaminante mediante la oroducción de azufre elemental. 

Tratamiento con carbón La efidenda de eliminadón El H2S0~ es uno de los productos prindpales de la reacción lo cual le da gran ventaja a esta propuesta 
activado (Proceso Seco) depende del tipo de carbón ya que el H2S0~ es un compuesto de valor comerdal. 

utilizado En general la tendenda actual es la sustitudón de los carbones comerciales por carbones desarrollados 
a nivel experimental que reSultan una altemativa económica. 

Tratamiento con carbón 92% del total de 502 presente en las desventajas operacionales de esta tecnología de carbón activado en seco son: bajos factores de 
activado la corriente de alimentadón endenda, altas caídas de presión, mala distribución de los liquidas, efluentes de baja concentración de 

(Proceso Húmedo) H2S0~, la necesidad de alta resistencia mecánica en las partículas de carbón activado. 
Aunque es importante considerar que los requerimientos de agua son bajos comparados con los del 

I oroceso húmedo. 
Tratamiento con Óxido de El material adsorbente formado a partir de CuO soportado en alúmina (y-Al20)) está considerado como 

cobre soportado en alúmIna un catalizador-adsorbente con diversas ventajas en el proceso de tratamiento de gases combustibles, 
(Proceso seco) ello debido a la estructura _QOrosa Que llegan a desarrollar dichos materiales. 
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CAPÍTULO 5 CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS 

Este trabajo tuvo por objetivo establecer el "Estado del Arte" sobre las tecnologías existentes 
para la eliminación de óxidos de azufre y H,S de corrientes gaseosas. Para ello se revisaron 
exhaustivamente diversas fuentes de información que incluyeron: Libros de texto, revistas 
científicas, bases de datos digitales y la red intemacional (Internet). 

Del análisis de dicha información se logró establecer una clasificación global de las 
tecnologías de control de óxidos de azufre con base en la fuente de generación de las 
corrientes gaseosas contaminantes. Esta clasificación comprende las tecnologías empleadas 
para el control de óxidos de azufre provenientes de: Procesos de combustión y de procesos 
petroquímicos. 

En el caso de las tecnologías de control de emIsIones provenientes de procesos de 
combustión, éstas se basan principalmente en el principio de adsorción ya sea en procesos 
húmedos o secos. Los principales materiales adsorbentes que se utilizan son las sales de 
calcio, carbón activado, zeolitas y adsorbentes sintéticos fabricados con polímeros que 
incluyen sitios activos de calcio y smce (Advacate). La tendencia actual es la utilización 
únicamente de los procesos secos porque estos no producen lodos contaminantes 
obteniéndose únicamente sólidos que pueden disponerse como residuos no peligrosos e 
incluso en algunos casos pueden tener un valor comercial (sulfato de calcio). Un estudio 
económico de estos procesos, elaborado por la EPA (1995), demostró que el proceso 
Advacate junto con el proceso E-SOx son los más económicos ofreciendo un costo 
aproximado de $ 300.00 USO/ton de SO, removido. El proceso más caro es el que utiliza 
carbonato de calcio en un proceso seco, teniendo un costo asociado de $ 615.00 USO/ton de 
S02 removido. Los procesos que utilizan carbón activado y zeolitas son poco utiliz?ldos; la 
información que se encontró sobre estos procesos son artículos científicos que reportan 
resultados de investigación básica y que, por lo tanto, no ofrecen datos sobre experiencias y 
costos de utilización a nivel industrial. 

Para el control de emisiones gaseosas provenientes de la industria petroquímica que 
contienen óxidos de azufre, existe una muy amplia variedad de tecnologías disponibles. 
Estas tecnologías se basan en dos principios de conversión de los compuestos de azufre, ya . 
sea una oxidación hasta la obtención de azufre elemental o una hidrogenación para una 
conversión completa a H,S seguida de una absorción-desorción eliminando posteriormente el 
H,S en un proceso Claus, con o sin tratamiento complementario de los gases de cola. 

En la industria petroquímica el proceso básico para el control de los óxidos de azufre es el 
sistema Claus modificado (llamado también Claus convencional). El proceso Claus es 
utilizado para la depuración de corrientes gaseosas que contienen concentraciones de So, 
superiores a 20 % en volumen. Las eficiencias de remoción de SO, en este proceso están 
comprendidas en el intervalo de 94 a 97%. Aunque estas eficiencias de remoción son altas, 
los volúmenes de "gases de cola" o residuales emitidos de un proceso Claus son enormes, 
representado varias decenas de toneladas de SO, de azufre por día. Por lo anterior, es 
común que los procesos Claus se complementen con procesos que depuran estos gases de 
cola o residuales. 
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Las tecnologías existentes para la depuración de los gases de cola de unidades Claus se 
dasifican en función de su principio de funcionamiento. Así se tiene: Tecnologías que operan 
abajo del punto de rocío del azufre, APR (SDP, por sus siglas en inglés, Sub Dew POinf¡, 
tecnologías que absorben los compuestos de azufre concentrándolos para recircularlos a una 
unidad Claus o para enviarlos a una planta productora de ácido sulfúrico (tecnologías de 
regeneración) y, finalmente, tecnologías que oxidan directamente el H,S a azufre elemental. 

Los procesos APR o SDP ofrecen eficiencias de remoción 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 reacción a temperaturas más bajas a las cuales el azufre precipita. Como 
la reacción de Claus se lleva a cabo en fase gaseosa, el azufre líquido no inhibe la reacción 
como lo hace el azufre en estado gaseoso. 

Las tecnologías de regeneración son las más eficientes (99.5%) para el tratamiento de gases 
de cola de Claus siempre y cuando la concentración de H,S no sea mayor de 3% en 
volumen. Dependiendo del desempeño requerido para estas unidades, el gas tratado puede 
tener niveles de concentración de H,S tan bajos como 10 ppm (0.001% en volumen). Si se 
desea un tratamiento adicional del efiuente de estas unidades se puede recurrir a las 
tecnologías de oxidación directa. 

Las tecnologías de oxidación directa sólo 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 conclusión general de este estudio es que, para la selección de un proceso de depuración 
de una corriente gaseosa que contiene óxidos de azufre (o H,S), se debe considerar la 
infraestructura existente en la instalación emisora de los compuestos de azufre, la eficiencia 
de eliminación que se requiere, la concentración de los compuestos de azufre presentes en 
el gas a tratar y la presencia de otros contaminante gaseosos (NH" NO" ca" etc). bebido a 
la enorme cantidad de variables que pueden presentarse en el control de óxidos de azufre o 
de H,5 o de otros compuestos azufrados, no se pueden emitir a priori criterios generales y 
definitivos de selección de una tecnología 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 información más relevante de los principales procesos existentes para la 
depuración de corrientes gaseosas que contienen bióxido de azufre y/o sus precursores. 
"Estas tablas se ofrecen como una guía general para realizar una selección preliminar de un 
proceso de depuración para una aplicación en particular. 

En este trabajo, se ha mostrado que, en general, las tecnologías de control de óxidos de 
azufre en corrientes gaseosas pueden eliminar porcentajes muy altos de este contaminante 
(> 99%). Las tendencias tecnológicas están enfocadas en la actualidad a eliminar 
completamente los óxidos de azufre residuales de las corrientes tratadas con procesos 
convencionales. Es conveniente que se hagan esfuerzos adicionales en el desarrollo de 
investigación básica sobre procesos que permitan alcanzar tal objetivo. Se considera que las 
tecnologías que tienen ese potencial son las basadas en los procesos de adsorción" y en el 
uSO de catalizadores. Una rama tecnológica que también será interesante explorar es la 
basada en procesos biológicos o bioquímicos. 
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ANEXOS 

ANEXO 1 PRINCIPAL INFORMACIÓN DISPONIBLE 
EN INTERNET SOBRE LAS 
TECNOLOGÍAS DE ELIMINACIÓN DE 
ÓXIDOS DE AZUFRE 

BUSCADORES 

Según el listado de yahoo, existen más de 120 buscadores en la red. Cada buscador de la red da diversos 
resultados en búsquedas de ¡nfonnadón con base a los criterios para encontrar y clasificar páginas e la red. En el 
presente trabajo se realizó una búsqueda red utilizando los buscadores mas solicitados. 

las palabras clave son aquellas que cada buscador emplea para identificar páginas relevantes al tema de interés. 
Para nuestra investigadón se emplearon las siguientes palabras claves: Azufre, óxido, aire contaminación 
eliminación. 

Es importante destacar que entre mas precisas sean las palabras claves, mejor será la búsqueda omitiendo 
centenares de páginas ajenas a nuestro tema de investigadón. Además, debido a que la mayoria de la 
información es en inglés, las palabras claves son introducidas en ese mismo idioma (sulfur, oxide, air polJution 
elimination). 

Nombre del Buscador Dirección web 
Buscador de Netsc:ape: btm:ll!:lQrne.n~~I2!i::.!:Qm/~~ 

r hrnd·D.h mi 
Yahoo htto://www.vahoo.coml 
Altavista htto:llwww.altavjsta.cQm 

Metacrawler : www.m acrawl r.com 
Lycos I htto://www.lvcoSJ:Om 
Infoseek: htto://www.oo.com 
Excite: h : search.exci e.com 
Britannica H : arch.bri nnjea. 
American Chemical Societv := www.aCS.orO,lindex.html 
Direct Hit I://www.directhjt.com/ 

También se utilizara n los buscadores nacionales con los siauientes resultados: 
Nombre del Buscador Dirección web 
Yahoo mexico: bnL)::llm2S,~r~h.!lahºº !:;Qml 

Inofssek Mexico bn~:U!;!!.!g¡ue&!ª.info~I.!:Qm:!;!llin 
foseek/ 

Starmedia httL)::llwww.mx·starmedia.rom/gu 
@ 

Buscador htto: www.buscador.com.mxJ 
ExDlora MéxiCO E www.exDlore-mex.com/ 
Mexico 1:llwww.mexI o.com 
Mexico Web h : mexico.web.com.mxJ 
Adnet httD: www.adnet.com.mxJ 

También se realizo una busqueda espeafica de proveedores por cada una de las alternativas tecnológicas 
mencionadas en los capitulas 3 y 4 con los siguientes resultados: 
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Investigación en Intemet de Procesos con Calcio 

Compañía: GEORGIA PACIFIC GROUPhttp://www.gpcomlqypsum/index.htm! 

Principales productos: 
G-P Gypsum 
fire--rated gypsum sheathing to Dens-Glass® Gold glass mat sheathing. 
GyProc@ textures 
glass reinforced gypsum (GRG 

Compañía: GREAT LAKES CALCIUM CORPORATION 
htto:Il'MWI.glcaldurn.coml 

Maneja químicos especializados para la eliminadón de SOx en efluentes de procesos de combustión. 

Productos: 
Chemical Compound 
Caldum Carbonate (caCO) 
Elemental Calcium (Ca) 
Magnesium Carbonate (MgCO) 
Elemental Magnesium (Mg) 
Silica (Si02) 

A1uminum (Ah~) 
¡ron (feA) 
Sulfur (S) 
Total AvailabJe Carbonates 
Chemical Compound 
cataum Carbonate (caCO) 
Elemental Cataum (Ca) 
Magnesium Carbonate (MgCO) 
Elemental Magnesium (Mg) 
SHica (Si02) 

A1uminum Oxide (AI1~) 
Iron Oxide (Fe20)) 
Sulfur (S) 
Total Available Carbonates 

Percent of Sample 
98.18 
39.30 
1.36 
0.40 
0.23 
0.08 
0.13 
0.059 
99.54 
Percent of Sample 
95.32 
38.13 
2.75 
0.79 
1.50 
0.24 
0.12 
0.03 
98.07 

Compañía: PROVENCALEhttp://www.provencale.coml 

Principales productos: 
Mikhartl 
Mikhart lT 
Mikhart 2 
Mikhart e 
Mikhart M 
Mikhart 5 
Mikhart AC 
Mikhart 10 
Mikhart SPl 
Mikhart 15 
Mikhart 40 
Mikhart 65 
Mikhart 101 
Mikhart 130 
Mikhart 0.35-0.7 
Mikhart 110 
Mikhart 0.5-1 
Mikhart 0.5-1.5 
Mikhart 0.5-2 
Mikhart 1-2 

0-81Jm 
0-81Jm 
O-lO ~m 
0-10 IJm 
0-12 ~m 
0-25 ~m 
0-20 ~m 
O-50 ~m 
O-50 ~m 
0-1251Jm 
0-160 IJm 
30-250 IJm 
30-300 IJm 
60-400 IJm 
0.25-0.9 mm 
0-1 mm 
0.7-1.2 mm 
0.63-1.8 mm 
0.63-2.5 mm 
1.4-2.5 mm 

1.7IJm 
1.7IJm 
3.01Jm 
2.51Jm 
3.51Jm 
5.0 IJm 
4.51Jm 
10 IJm 
20~m 
17IJm 
30 IJm 
6O~m 
120 IJm 
140 IJm 
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nMMINCO UMITED http://www.timminco.com! 

Principales productos: 
};> Magnesium and catauro desulfurizing products 
» MAG-cAl™ 
). Magnesium-calcium aUoys fer lead refining 
}> Catdum metal & alloys 
}> Catdum particulate 
}> CAL-Al™ 
» Calcium-aluminum 

BARIUM &. CHEMICALS INC http://www.bariumchemicals.com{ 

MERCER UME ANO STONE COhttp://www mercer!!me,coml 
Principales Productos: 
Metallurgical Pebble Ume 
Metallurgical Pebble Ume 
MetaUurgical atended Lime 
Add and Water Treatment Lime 
Add Mine Drainage Hydrated Lime 
Landfill Stabilization Ume 

MISSlSSIPPI UME COMPANYhttp://mississipoilime corol 
Principales Productos 
1J!ru: 
High Purity Calcium Oxide (CaO) - Rotary Kiln 

Pebble Quiddime (Bags & Bulk) 
Pulverized Quicklime (8ulk) 
Granular Quieldime (Bags & Bulk) 
Aow-Treated Pulverized Quicklime (Bulk) 

High Purity Calcium Oxide (CaO) ~ Vertical Kiln 
Codex Pulverized Quicklirne (Bags &. Bulk) 
Pulverized Quicklime (Bags &. Bulk) 

High Purity Hydrated Lime Ca(OH)2 - Rotary KlIn 
Chemical Hydrate (Bags &. Bulk) 
Special Rotary Hydrate (Bags &. Bulk) 

High Purity Hydrated Lime Ca(OH)2 - Vertical Kiln 
Cadex Hydrated Ume (Bag. & Bulk) 
Chemical Hydrate (Bags &. Bulk) 

Limestone 
Limestone Products - (CaC03) - Natural 

Agricultural Umestone 
Feed Grade Umestone 
Glass 5tone (Rl - R2) 
Asphalt Mineral Filler 
Environrnental Umestone 

High Purity Caldum Oxide (CaO) - Rotary Kiln 
High Purity Calcium Oxide (CaO) - Vertical Kiln 
High Purity Hydrated Lime Ca(OH)2 - Rotary Kiln 
High Purity Hydrated Lime Ca(OH)2 - Vertical Kiln 

High Purity Calcium Oxide (CaO) - Rotary Kiln 
Pebble Quicklime (Bags &. Bulk) 
Pulverized Quicklime (Bulk) 
Granular Quicklime (Bags &. Bulk) 
Flow-Treated Pulverized Quicklime (Bulk) 
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High Purity Calcium Oxide (caO) • Vertical Kiln 
Codex Pulverized Quicklime (Bags & Bulk) 
Pulverized Quicklime (Bags & Bulk) 

High Purity "vdrated Lime Ca(OH)2 - Rotary Kiln 
Chemical Hydrate (Bags & Bulk) 
SpeciaJ Rotary Hydrate (Bags & Bulk) 

High Purity Hydrated Lime Ca(OH)2 - Vertical Kiln 
Codex Hydrated lime (Bags & Bulk) 
Chemical Hydrate (Bags & Bulk) 

Products - (CaC03) - Natural 
Agricultural Umestone 
Feed Grade limestone 
Glass Stone (Rl - R2) 
Asphatt Mineral Filler 
Environmental Umestone 

DIRECCIÓN DE LA EPA PARA EL USO DE ADVACATE(ADVANCED 
SIUCA TE)http://www.ntis.gov/fcoc/cpn4!5 5 .hlm 

Investigación en 'nternet de DrocesOS con GUIJón idivatlo 

cargon Cargon Corporationhttp'lIwww calgoncarbon.coml 

Activated Carbon 

catalyticCa .oon 
Centaur® HSl 
Centaur® LAD 
Centaur® 4x6 
Centaur® 6x16 
Centaur® Bx30 
Centaur® 12x40 
Centaur® 2Ox50 
Centaur® Powder 
US Filter:http"lIwww nwcarbon coml 

Prindpal producto 
VOCARB'" 

Taiwan carbO" technology co, Itdhttp-lIwww.taicarbon mm twl 

Iltem I AW2001 I AWI501 
15urtace 12000 1500 
Total I 1.8NO.9 I.7NO.8 

I A"eraae o , Dia. Ao 119N20 119N20 
I F¡ Ines 140N50 

E45 
I 69N73 I 98N102 

Texture Plain I Plain 
I >50( 1>500 

The 
I C,.oo.'::I' 

~Iem IAMIl31 
~urface Inoo 
~otal I 1.5NO.6 
!'Iverage pore Dia.(A') 119N20 
IFabnes I I172N212 
IFabries ~bouI 2mm 
IFabries 17 
~exture IFel1 

i 1 lemp. ("e) 1>500 
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I AWIlOI 
Illoc 

J.5NO.6 
19N20 

I 95NI05 

I 98NI02 
I Plain 
1>500 

ANEXOS 

I AWIl02 
100 

l.5NO.6 
19N2( 
100N 15 

198N J2 
I Plain 
1 >50( 

IAMIl32 
.00 

1.5NO.6 
119N20 

~boUI 
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CAR80CHEMhttp://wwwcarbochem.coml 

>5-75 
OC-80 

IP-l0 
HP-50 
OC·50 
OC-40 

-900 

l .... 

1.45 

1.40 

1.50 

1.48 

>'50 
1.50 

A.D. 

Typlcal Properties ofSome Popular CARBOCHEM® Grades 

10,Hn& No. 

1150 'mm 
1040 IX 

LlOO " 

110 " 
1050 ,'o 
1050 ,'o 
1000 " 

ANEXOS 

Mesh 

~lvent recovery 

~apor phase 

Id<! wasll'" 

1050 , ,. .,ater treatment 
105 1000 "."ter treatment 

~E:ÉE::::j~:::::::EI~::):::::jm~~['4::'::::j.,~aterr'tre~atmen~t 
Unlted Manufacturer Intemationalhtto:llwww.activatedcarbon.coml 

COAL-BASED ACTIVATED CARBON 
TABLE OF PRODUCT SPECIFICATION 

ADSORPTION 

PARTICLE 
PRQPERTIES 

CARBON SIZE ee 
TYPE mm dla. or 

,. lodine 
Surface Area 

U.S.mesh % # Sq.m.fu mI mg/g 
n 

PELlETIZED FORM 
UMI-1Sp 1.5 mm 60 950 950-1000 
UMI-ISOp 1.5 mm 70 1050 1050-1100 
UMI-3Op 3.0 mm 60 950 900-1000 
UMI-300p 3.0 mm 70 1050 1000-1050 

UMI-40p 4.0 mm 60 9S0 900-1000 
UMHOOp 4.0 mm 70 1050 1000-1050 

GRANUlAR FORM 

UMHOx 4 , 6 60 950 1000-1050 
UMI-4OOx 4,6 70 1000 1050-1100 
UMI-3Ox 4 , 8 60 950 100lH050 
UMI-300x 4,8 70 1000 1050-1100 
UMI-2x 8 , 30 SO 850 800-900 
UMI-2Ox 8 , 30 60 950 950-1050 
UMI-200x 8 x 30 70 1000 1050-1100 

UMI-Q9x 12 x40 60 950 950-1050 

Investigación en Internet de Drpt:eSOS con ZegHlas 

ZEOl YST INTERNATIONALhttp-l/www_zeolyst mml 
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PHYSICAL 
PROPERTIES 

Bulk Denslty 
v/mi 

0.48-0.55 
0.45-0.52 
0.48-0.55 
0,45-0.52 

0.48-0.55 
0.45-0.52 

0.45-0.52 
0.42-0.50 

0.45-0.52 
0.42-0_50 
0.48-0_55 
0.45-0_52 
0.42-0.50 

0.42-0.50 

Hardne Molstur Total 
ss & Ash 
Ofo min % mOl< %mu 

95 3 11 
90 3 15 
95 3 12 
90 3 lS 
95 3 12 
90 3 IS 

9S 3 12 
90 3 15 
95 3 12 
90 3 15 
95 3 12 
95 3 12 
90 3 15 
95 3 12 



ANEXO 2 LISTADO DE PATENTES SOBRE 
TECNOLOGÍAS DE ELIMINACIÓN DE , 

ANEXOS 

OXIDOS DE AZUFRE (BASE DE DATOS 
IBM PATENT) 

PATENTES DE ALÚMINA 

ANO EXHAUST GAS PURIFICATlON 

PATENTES DE CALOO 

NOX ANO SOX A.TTAOIED TO 
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PATENTES DE CARBÓN 
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RETROFlT TO WET FlUE . GAS 
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ANEXOS 

PATENTES CON DISOLVENTES ORGÁNICOS 

PATENTES CON ZEOlITAS 

OF AUTOMOBllE ANO INCREASE 

08/15/1995 OR AIR 
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