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Introduccion

En el proceso de endulzamlento de gas amargo se obtlene como

subproducto gas ac:do, cuyos componentes son prmcnpalmente a

(st) y ledeo de azufre (SOz)

La emisién de diéxido de ‘azufre a’la atmosfera es una de'las:principales

Exnsten numerosos estudlos sobre la simulacion del proceso Claus
equilibrio termodinamico, pues

hsnste en aprovechar el

ocurren e roc o Claus Lo inadecuado de los modelos existentes para

predecrr la:produccion ‘en la planta, especificamente de las especies CO, Hz, COS

y CSz, hasgé ,e_st‘e ‘mqr(nrentyo identificados.

cado sulfhldrlco' h



Afortunadamente ya se cuenta con una buena base para contrarrestar a los
inconvenientes ‘anteriores, ‘ahora .solo resta ~aplicarlo - a -las condiciones de
operacion de las plantas que existen actualmente ... ... .

I
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Objetivos

Realizar un esquema de snmulacxon para Ia recuperacnon de azufre.

Proponer un conjunto de alternatlvas de modnﬂcacton de la recuperacxon ‘de

azufre.

Obtener un diagndstico d‘é‘lé‘ré' Upera}qiép; de azufre

-Conversion maxima posible

-impécio\ambiental ‘

Generar una propuesta de modlf‘cacnoh ‘con conducnones de : operacion y

eflcnencna en Ia recuperacmn.

[9%)




Capitulo 1. Nuevo PEMEX

Mexuco es un pals prodlgo en recursos naturales, mismos. que estamos
patrlmomo —~.de:las:

obligados " a’ usar racuonalmente porque const:tuyen el

generacnones futuras

El complejo petrolero Nuevo PEMEX nace a finales del ano 1976 como'

respuesta por parte de PEMEX al programa establecido, para cumplir de manera

“aprovechamiento de los importantes yacimientos petroliferos

descublenos en los campos marinos de la Sonda de Campeche y en los terrestres

del MeSOZO’ICO Chlapas-Tabasco.

Loé pfincipales productos obtenidos en este complejo son: gas natural seco
y duice,: propano butano (componentes del gas doméstico) y azufre; ademas de
etano, pentano hexano y naftas, que se envian a otros centros para continuar su

procesamlento. Con esto, PEMEX cumple con algunos de sus objetivos




principales como: abastecer 'y distribuir oportunamente los hidrocarburos que el
pais demanda.

UbiCacio‘h

: ocupa una superfcxe de 464
Mumcnp'lo de Centrb estédo de Tabasco, a cinco
efér a, Chiapas y . a 5 kllometros de la ciudad de
|m_|/;‘ejs_dyeb los estados de Tabasco Yy

CE! complejo petroquxmlco de Nuevo F’EME
hectareas se “ubica en . el

kllornetros de a: poblacion

Vspectlvamente
'e etano y licuables |, de S00 MPCD

ccuonadora de hidrocarburos |, de 110,000 b/dna
2. Plantas petr qulmlcas en construccion

- Una endulzadora y estabilizadora de condensados de 24,000 bl/dia
. Una recuperadora de etano y licuables de 500 MMCD



Operacio’n del complejo

La. funcnon prlnclpal del: Complejo (fgura i 1) consnste en el tratamlento de

gas natural que esta formado por metano, etano, . propano, butano y naftas el gas

contlene adema 5 acndo sulfhndrlco y dIOdeO de. carbono por Io ‘cual se denomina

- gas ‘amvargo,

margo pueda ser aprovechado totalmente debe someterse
aun tratamlento special, a fin de eliminar contaminantes y Separar sus

componentes por.lo’ cual en el Complejo se desarrollan tres procesos.

Enaﬁliéhiiento. Se realiza mediante dos plantas endulzadoras de gas, dos
pIahtas g ehdulzadoras y estabilizadoras de hidrocarburos condensados y dos
plantas recuperadoras de azufre, para eliminar el acudo sulfhidrico y el didxido de
carbono contenidos en el gas amargo.

Recuperaciéon de etano y licuable's.VSe' lleva a cabo a través de dos plantas
criogénicas. ‘

Fraccuonamnento. Este se : fect a con una fraccionadora, para separar los

componentes de la corrlente I|quuda que provuene de las plantas criogenicas.
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Planta endulzadora de gas Lyl

-El endulzamlent

.es el prlmer paso _en el tratamlento de gas amargo y se

inicia con la ent a provenlente de los campos a las Plantas Endulzadoras
es s plantas el gas pasa por.un separador donde se

se separan . los hldrocarburos Ilquldos que se:

t aves de Ia tuberla

proceso de
cual se traslada

egeneradora, se

columnas absorbedora




Gas amargo
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Filtro de gas
amargo

-

Y
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Figura |.2. Planta endulzadora de gas



P/antas recuperadoras de Azufre I y Il

de‘Azufre (Fgura 1.3). recnben como _carga. el B

Las- plantas recuperadorao

|qu|do arrastrado Posterlormente '

este’ gas pasara Ia,camara«de combustlon donde se mezcla con sufmente alre

sumlnlstrado por sopladores para quemar parte del acido sulfhidrico.

qu' productos de la reaccion de oxidacidn son trasiadados a un recipiente,
en el cual la mayor parte del calor producido se elimina, generando vapor,
condensandose el azufre producido para ser enviado a las fosas de recuperacion.

El gas efluente del reactor térmico se mezcla con la corriente de desvio de
la camara de recuperacion de calor, para entrar al primer reactor catalitico. La
corriente de ‘este reactor pasa a un condensador donde se genera vapor y el
azufre -liquido -se envia a las fosas de recuperacion. El efluente gaseoso se
recalienta con el desvio del gas caliente del primer condensador y se remite al
segundo reactor catalitico, cuyo efluente se vuelve a enfriar generando vapor y
obteniéndose ézufre liquido, mismo que se envia a las fosas.

La corriente gaseosa que sale de este condensador (gas de cola) se envia
al incinerador, deSpués de pasar a través del lavador de gas para separar el
azufre liquido arrastrado.




o Condenéador N

Incinerador

Coalescedor

Cémara de ;
combustion ‘ KX
h L, _‘Réaqorljm
.|, Gasdcido Y ‘ :I.?t.acu?erka‘dorat’e" S
| 2444 mmpcD U e :
SRR . - Aire EORET R R ,'
= -
B ’ Condensador | -
Separador Fen i .
v R
7 Fosadeazufre”
Azufre liquido
350ton/dla

Figura 1.3. Planta recuperadora de azufre
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Planta recuperadora de Etano y Licuables (Crioge’nica)

Utlllzando como carga del gas dulce. producndo en las Endulzadoras de Gas,
e ' “1.4),separan los
pesados medlante :el proceso crnogemco con

tado del proceso criogéhic

proporcxona calor: aIAgas de carga para obtener temperaturas de’ hasta —1 5°C y el

segundo hasta de —39°C




Gas Dulce
500 MMPCSD

-

v

a

B ‘Sepirador g

Separador

Gas combustible

47.3MMPCSD

Figura 1.4, Planta recuperadora de Etano y Licuables

‘| Torre
Desmetanizadora

L
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Gas residual
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Planta Endulzadora y Estabi/izadora de hidrocarburos condensados

-Los. hldrocarburos,lnquldos provenlentes .del ,separador de entrada son

dulce qu' se

Cruogenlcas paraV SU recuperacno
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= M
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E
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Figura 1.5, Planta Endulzadora y Estabilizadora de hidrocarburos condensados



Planta Tratadora y Fraccionadora de Hidrocarburos

A Ia planta‘ Fraccnonadora Ilegan mezclados los Ilqwdos establllzados en las

Plantas Endulzadoras Establllzadoras de: Hldrocarburos (flgura I 6), asn como los

Pajar|t05'~ Ias naftas |gera$ ka La Cangrejera y las naftas pesadas a Cactus y

Morelos.




- Etano a gasoducto
Etano més pesados 7353 MMPCSN
1N317R RPN

[

! CO,
N AMMPEAN
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¥ 1R%1 RPN

Propano
27475 RN

AR

9

MO SIS
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L1

Butano
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N3 RPN
74915 RPN ‘

Figura |.6. Planta Tratadora y Fraccionadora de Hidrocarburos



TESIS LUl
FALLA DE ORIGEN

Nuevo PEMEX

Planta Cantidad Capacidad
Total
Endulzadora de 2 800 MMPCD
Gas
Recuperadora 2 800 tpd
de Azufre
Criogénica 3 1550 MMPCD
Endulzadora de a4 96 MBD
Liquidos

" Fraccionadora 2 : 208 MBD

Tabla t.1. Capacidades de las plantas del complejo
procesador de gas Nuevo PEMEX

PEMEX Gas puso en operacion la novena Planta Recuperadora de Azufre en el
Centro Procesador de Gas (CPG) Ciudad PEMEX, localizado en el Estado de
Tabasco. Con ello, termina satisfactoriamente la primera etapa del Programa de
Reduccién de Emisiones de Bioxido de Azufre, la cual representd una inversion
superior a los 400 millones de dolares. Dicha fase considerd la construccion de
cinco plantas nuevas en el CPG Cactus y la modernizacion e incremento de
eficiencia de cuatro plantas existentes, dos de las cuales corresponden al CPG
Nuevo PEMEX y dos mas al CPG Ciudad PEMEX.

La reduccion de emisiones de bidxido de azufre a la atmodsfera en los CPG
Cactus, Nuevo PEMEX y Ciudad PEMEX entre julio de 1999 y enero de 2002 ha

18



sido de 10 mil toneladas mensuales en promedio, equivalentes a una reduccion

global de S0%. -

cuentran

nuestras |nstalacnones ndustrlales

Las Plantas _Recuperadoras de Azufre sn bi'en"s'or"i |nd|spéhéables para la
gas LP y otros: petroqunmlcos basicos, también lo es

produccnon de’gas natural
que su Objeth fur damemal es reducir las emisiones de bioxido de azufre a la

Aksarmsmo permite a PEMEX Gas cumplir con las disposiciones
industria

atmosfera‘
normatlvas ambientales y operar con estandares equiparables a la

mternacnonal.

Tambien es importante destacar que tanto la terminacion de las obras, como la
misma puesta en operacion de las plantas, se realizaron en el plazo y costo
establecidos durante la etapa de planeacion de los proyectos. En cada una de sus
fases se aplicaron los mas altos estandares de seguridad y calidad, de forma que
ios resuitados alcanz'ados‘ en todo su desarrollo se explican por la aplicacion de

las mejores practicas en:la ejecudén de los proyectos de inversion.

Con la finalidad de alcanzar una reduccion sustancial en las emisiones de bidxido
de azufre, PEMEX Gas elabord un Programa de Inversiones estructurado en dos
etapas. La primera etapa comprendid [a modernizacion de las Plantas
Recuperadoras de Azufre de los CPG Cactus, Nuevo PEMEX y Ciudad PEMEX,
ya que estos tres centros participan con el 90% del total de las emisiones de
bidxido de azufre que se generan en los centros procesadores. La segunda etapa
considera a los CPG Poza Rica, Cangrejera, Matapionche y Arenque, la cual ya
dio inicio con la construccion de una Planta Recuperadora de Azufre en el CPG

Poza Rica, Veracruz.




En el caso del CPG Cactus, se construyeron cinco plantas nuevas con tratamiento
de gas de cola con una capac:dad de 320 toneladas dnanas (TPD) cada una, Su

C on njunlo

dlUye la primera etapa del Programa de Reduccion de
Azufre, cuyos resultados son satisfactorios en la medida
n los objetivos que le dieron origen.

Con Ia:'teyl_'rnklnacﬁlon lela:primera etapa del Proyecto Azufre, PEMEX Gas esta
cumpliendo sg,c‘::ompro‘m’is“o de proteger al medio ambiente.




Capitulo ll. Generalidades sobre la simulacion.

Una _ simulacién se define como la representacion de un fenémeno y/o
proceso mediante modelos matematicos. Cuando se trata de procesos quimicos
dicha simulaciéon se basa en las leyes naturales o empiricas que los describen En
cuanto mejor sea el modelo, mas eficiente y confiable sera.la s;mulacnon Y.

ev«dentemente mejor sera la mterpretacnon del fenomeno

"Existén dcs tipos de 'simuklaciones de procesos, y son, . la simulacién en
estado estacnonarlo y en estado dmamlco El primer caso consta de la simulacion
de: un proceso a régimen permanente en el que se contemplan situaciones dentro
de"los limites considerados como normales en su disefo y operacion. Con la
simulacién en estado estacionario se obtienen balances de materia y energia del
proceéo a partir de los cuales es posible obtener las dimensiones de los equipos y

hacer una evaluacion econdmica.

La simulacidn en estado dinamico consiste en representar aqguellas
situaciones poco frecuentes a fuera de los limites normales de un proceso
quimico. Tales situaciones son tipicas de un paro o arranque de una planta
quimica, de la operacion de la misma bajo condiciones de emergencia o para el
diserio de las estrategias de control. En estos casos se estudian las variables, su

comportamiento, del proceso con respecto al tiempo.

Debido a que la representaciéon de un proceso quimico con modelos
matema’ﬁﬁ:os es una tarea que requiere una gran cantidad de calculos numéricos,
es impresbindible la ayuda de una computadora. Un sistema de simulacion se
define como aquel que acepta informacidn sobre un proceso al nivel del diagrama

de flujo" del ‘mismo y desarrofla los analisis relativos a su desempero, disefio y
operacxon. w,Todos los sistemas de simulacidn de procesos contienen cinco
elementos principales: modelos, algoritmos, soporte computacional, interfase con
el usuario y aplicaciones. Los modelos utilizados por un sistema de simulacion
son todas las relaciones matematicas derivadas de las leyes de conservacion,

ecuaciones de velocidad de reaccion, correlaciones de propiedades termo fisicas,
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relaciones de conexidn y restricciones de disefo y control estos modelos
matematicos  se representan por ecuacnones algebralcas y/o diferenciales : que
s"mportante de:estos: rnodelos .es. que deben ser...

definen=el- proceso Lo
aproplados‘en termmos de rlgor mvel de detalle, precnston"’ valldez Yy generalndad

para Ias aplncacnones‘Que se desean

“Para queifun modelo sea adecuado, es necesaruov que se entlendan los
roceso que se desea descrlbxr ya que ‘de esta manera se
Altud la validez de la mformacnon que arroja el modelo.

v ! ea el modelo mejor es la representacnon de la realidad.
Ocasnonalmente ‘no’ies: necesario emplear modelos muy exactos pues la
mformacnon que se desea. obtener es global o aproximada, y por Io tanto el tiempo

de compu o enV estos sos es considerablemente menor.

" Aplicaciones
S TESIS CON
: ;:I.;;terfase con el usuario FALLA DE ORIGEN

Soporte computacional

Algoritmos
Modelos

Figura l1.1. Elementos de un sistema de
simulacién de procesos

Los algoritmos resuelven los problemas matematicos que generan los
modelos: De heého, un algoritmo es el conjunto de operaciones que permiten
llegar a este fin El tipo de problema matematico que se presenta en simulacion es
muy vafiable; contiene ecuaciones algebraicas (lineales y no lineales) y
diferenciales. Por lo tanto se requiere que los algoritmos sean mas rigurosos, tan

generales como sea posible, eficientes en los términos de ejecuciéon y
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almacenamiento, transparentes y elegantes. En ocasiones, estas necesidades se
contraponen por lo que:se debe de hacer una- eleccnon adecuada para que los

algorltmos exploten al-maximo 1os recursos dlsponlbles

s se’han desarrollado basicamente
: a’orientacion

por-medio-del cual el usuario
-‘que resumen los resultados; la
los protocolos para la

Son la razon de exlstlr'de dicho® 5|stema Las adecuadas aplicaciones del sistema
de SImuIacmn justifican todo el desarrollo del mismo; es necesario conocer de
antemano algunas de las formas en que un sistema de simulacion se va a utilizar
para sentar las bases sobre las cuales se disefan los elementos anteriores.

Evidentemente se ha tratado de hacer los diferentes sistemas de simulacion de
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forma que se puedan aplicar en un rango muy ampllo de situaciones; los
progresos en materna de: computacxon (tanto en la parte loglca como en la fisica)
han* permmdo ‘qu "os diferentes snstemas actuales presenten cada dla mayor

versatllldad en sus apllcaCIones

L Ehquues de’ los.sistemas de simulacion

estacnonarlo es:.el: de grandes snstemas de ecuacnones algebralcas no llneales. A
Ntz cuones ~encaminadas ' a resolver

contlnua on se descrnben las dlferentes orl
estos snstemas.f EI punto de partida para la snmulaClon en estado estacionario es el
dlagrama de ‘bloques que representa los modelos de todas l|la operaciones

unltarlas |nvolucradas en el proceso,; en dichos modelos se encuentran todas las
ecuacnones que se deben resolver. Existen dos diferentes orientaciones para
resolver las ecuaciones generadas por los modelos: |la orientacion modular y la

orlentacmn hacna ecuaciones.

Las ecuacnones que describen un proceso son independientes de la

ornentacuon‘que se utilice para resolverlas; lo que varia es la forma en que las
. anejadas y resueltas para llegar a la solucion final del sistema.

ecuacnone so
Es: muy omun encontrar, que el: proceso se puede describir adecuadamente por

algunos cuentos de' ecuac:ones o en ocasiones, el numero de estas puede
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“Variables de la eracies Variables de |
ariables de la operacion —————3> ariables de la
corriente de entrada 2> unitaria corriente de salida

2

Resultados
Dimensiones y
Desemperio

; Variables externas

Figura I11.2. Modelo de
operacion unitaria

Por_ lo  anterior, es conveniente saber l|a estructura del sistema de
ecuaciones con el fin de acomodarlo de manera que su manejo sea mas rapido y
eficiente. . v N

Los ‘métodos actuales de solucién de matrices completas o se pueden
utilizar,épn,eﬁciencia en sistemas de ecuaciones tan grandes; por ello, se han
desarrollado técnicas de solucidon de matrices dispersas (lineales y no lineales)
que puedéh manejar con mas facilidad los sistemas de ecuaciones que describen
un procesb quimico.

Orientacion Enfoaue

Modular

Modular secuencial
Modular simultaneo

Hacia las e Con rompimiento
ecuaciones Con linealizacion simultanea

Figura |I.3. Orientacion y Enfoque



Orientacion modu/ar.

En esta,_un: proceso qulmlco es. _representado por.. la: unlon de .diferentes
descr:blendo ‘a una. operecnon umtarla en partlcular Las

maodulos, cada u

ecuacxones que genera ada uno de estos modulos se pueden resolver de dos

maneras ~a nivel de diagrama. de

ha sndo ampllamente utlllzada ‘en los dlferentes

sistemas de simulacion'y esto se debea que ‘presentan cnertas ventajas“ :

e Es.una orientacnon—'fécilmente comprendida por el usuario del sistema ya

que ex:ste una gran semejanza entre el diagrama de ﬂujo de proceso y el
modelo |mplementado por la computadora. :

e Debido a ‘que cada modulo se calcula por separado,: es. posnble utlllzar“
algorqtmos especializados para cada uno de ellos, lo que favorece la fuerza
y efici’eneia de cada modulo. Ademas, cada bloque puede’ generar sus
propios valores iniciales que se requieren para llegar a la solucidon de las
ecuaciones que lo describen.

e Se pueden utilizar programas aislados para cada operacion unitaria, o que
afiade versatilidad al sistema ya que dichos programas se pueden utilizar
en ﬁdiferentes arreglos de maddulos.

e Con este tipo de orientacion es factible obtener informacidn de puntos muy
localizados del proceso. Es decir, se puede apreciar los comportamientos
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de las diferentes operacuones unitarias aun si la simulaciéon total no ha
llegado a su fm o no converge Tarnblen se pueden detectar Ios diferentes

i errores y fallas del sistema‘de -manera’ muyj5|mple

Las: prmcnpale desventajas que:presenta:la orient cion modLiIar es'que la

convergencna esla solumon de: Ios sistemas:de ecuaciones . es’ muy enta debldo a

S E enfoque modular secuencnal utiliza una rutina de computadora para
representar a cada operacnon unitaria o bloque del diagrama de flujo del procéso.
El encargado de’ir llamando a estas subrutinas en el orden en el que aparecen en
el diagrama de flujo es un programa principal. Cada subrutina se disefia de
manera que sea capaz de calcular los calores de las variables de las corrientes de
salida en funcién de los valores de las variables de las corrientes de entrada y los

parametros de los quipos.

Cuando’ los diagramas de flujo no tienen recirculaciones, los caiculos se
hacen en forma secuencnal snn ningun tipo de iteracion entre dos o mas equipos de
proceso. Pero como lo comin en casi todos los procesos quimicos es tener
corrientes de recnrculacson el calculo se complica notablemente. Una corriente de
recirculacién introduce calculos iterativos ya que esta relacionada tanto con la
entrada como con la salida de un médulo determinado. Cuando se encuentran en
el calculo, modulos con recirculaciones, es necesario estimar los valores iniciales
para dichas corrientes; estas estimaciones las determina el usuario o el sistema

basado en ciertas reglas heuristicas.




Como se puede ver, para resolver la simulacidn con este enfogue, es
necesario romper o cortar el dnagrarna de: qu;o 'y seleccnonar los denomlnadas

"cornentes de corte

(1e-son ‘aquellas‘que convnerten al proceso en- un sistema-
acncllco sn se le estlman'valores iniciales: Una’ vez determnnadas las corrientes de
= meJor secuencia’ para reallzar los

transfnendo estos valores directamente al

ejan ‘facilmente;
embargo otras especificaciones, tales como las de

dlseno y otras que afectan wectamente a las variables de las corrientes de salida,
no pueden ser ntroducndas en forma directa y requieren el uso de ciclos de

control

En problemas de dlseno se utilizan lo que se conoce como simulacion

controlada’ la’ que el proceso se simula en forma repetitiva hasta que se

satlsfagan Ias especnf'cacxones del disefio. De esta manera, se dice que se

manejan dos tlpos de ciclos:. aquellos relacionados con las recirculaciones y los
denvados,de I‘as especificaciones de disefio. Ambos ciclos son iterativos, lo que
hace que los calculos se vuelvan mas largos y complicados.

Paré el'manejo de los ciclos existe cierta jerarquia: los ciclos de control, con
los que se_f’il'oygra la convergencia de las especificaciones de disefio, son los mas
externos. -En’ su interior se encuentran los ciclos necesarios para lograr la
convergencia de las corrientes de recirculacion (corrientes de corte). Dentro de los
anteriores estan los ciclos de cada operacion unitaria y finalmente se manejan los
ciclos destinados a la estimacion de propiedades termo fisicas.




La tendencia actual en los snstemas de 5|mu|aC|on consiste en obtener el

resultado optlmo para cualquuer problema. En el” enfoque modular secuencial, |la
Io que compllc:a de-manera

optnmnzacnon se” IIevana a cabo en’otro cuclo extenor:

cons:derable los calculos y requnere de’ mayor uso del soporte computacnonal

T8 CON
FALLA DE ORIGEN

T
especificaciones'de disefio) i

Soluciones de las
ecuaciones que
describen a los mdadulos

Ciclos de
caiculo de
propiedades
termo fisicas

Convergencia de
las corrientes de
recirculacién

Figura Il.4. Ciclos multiples de iteracion

Actualmente el enfoque modular secuencial no resulta muy eficiente puesto
que se requiere mayor optimizacion en los diferentes procesos. Estos, ademas,
se han vuelto mas complicados debido al aprovechamiento necesario de materias
primas y energia, lo que introduce mayores ciclos por recirculaciones y control.

El enfoque modular simultaneo ha demostrado ser uno de los mas
eficientes y sus aplicaciones se han venido desarrollando ultimamente. Surge de
las ideas presentadas en los trabajos en los que ha sido llamado enfoque de doble
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rompimiento (two tier); o como una diferente aproxnmacnon a la convergencia del

enfoque modular secuencnal

structura de. modulos -

En el enfoque'modular sumultaneo se ‘conserva- Ia

‘las” ecuacxones de

rlgurosos Los modelos rlgurosos son aquellos que’descrlben una: operacnon
unitaria con el modelo completo de ecuacnones (como en el enfoque modular
secuencial), sin embargo, en el modular s:multaneo éstos se utlllzan para

determinar parametros dentro de la otra clase de modelos: los snmples (que
constan de un juego aproximado de ecuaciones que describen a la operacién
unitaria). Los modelos simples se resuelven con cualquier técnica de solucién de
sistemas de ecuaciones para obtener todos los valores de variables de las
corrientes de proceso con las que es posible, si asi se plantea, volver a llamar a

los modelos rigurosos.

Una vez resuelto el modelo simple, se obtienen valores aproximados para
cada variable de las corrientes de proceso; con ellos se verifica la convergencia. Si
ésta no se obtiene, existen dos posibilidades: modificar ios valores de los
parametros en el modelo simple o volver a llamar al modelo riguroso para obtener
valores mucho mas precisos. El procedimiento acaba cuando no se obtienen

cambios importantes (bajo cierta tolerancia) en los valores de los parametros del

modelo simple.

Cuando se modifican los valores de los parametros en el ciclo interno es
porque se plantea lo que se conoce como un problema de optimizaciéon reducido,
en el que el modelo simple contiene las restricciones de igualdad. El modelo
simple se encarga de resolver el problema de optimizacion reducido para los

parametros producidos por los modelos rigurosos.



Variables de las corrientes

Modelos simples ] ) Modelos
- rigurosos

Coeficientes

Figura 11.5. Concepto basico del enfoque
modular snmultaneo

- El” éxito del enfoque modular snmultaneo radlca en tener modelos simples

eficientes. Estos pueden ser lineales cuyos coe entes “son obtenidos por medio

de una perturbacnon Nnumeérica de los modelos r:gurosos También pueden ser

modelos "no lineales, representados comunmente por modelos aproximados de
mgenlena De cualquier modo, el modelo simple genera un sistema de ecuaciones
de- stmulacnon equivalente al del modelo riguroso, pero con menos variables;

tambxen utlllzan correlaciones sencillas para el calculo de propiedades termo
fxsncas. Ehs__por esta razdn, que se puede hablar de un problema reducido, cuya
opfi}hizacién,(como se menciond anteriormente) es mas facil de llevar a cabo
grécifa’séé‘;ue requieren menos recursos computacionales.

El hecho de que se resuelva un sistema de ecuaciones que describe a todo
el br/oce"s-o'.hace que este enfoque haya querido ser clasificado como una mezcla
entre el enfoque modular secuencial y los enfoques de la orientacion hacia las
ecuaciones.

Una de las ventajas que presenta este enfoque frente al modular secuencial
es el hecho de que las especificaciones de disefio se calculan paralelamente a
todo el proceso, lo que elimina los ciclos iterativos relativos a los ciclos de control.

Adicionalmente, el enfoque modular simultaneo puede aprovechar la gran
cantidad de trabajo computacional que se ha desarrollado para el enfogque modular




secuencial: se tienen ya probados los diferentes modelos de las operaciones
unitarias y. las tecmcas de est:macnon de valores iniciales por medio de reglas
heurlstlcas La: estructura que maneja este enfoque es muy similar-a:la-forma en

que.el 1ngen|ero‘qu|m|co resuelve los problemas: lleva a cabo analisis preliminares

aproxnmados y 1 € o verlflca con modelos rigurosos.

Ciclo externo

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN

Ejecutar modelos

rigurosos

e Generar parametros del
modelo reducido

Ciclo intermo

L] Resolver el
problema reducido

Figura 1.6. Ciclos intermo y externo del enfoque
modular simultaneo

Para el éxito o fracaso del enfoque modular simultaneo depende de los
métodos empleados para resolver |os sistemas de ecuaciones de todo el proceso.
Si bien estos sistemas son “simples”, pueden contener un gran numero de
ecuaciones para las que se requiere un buen método de convergencia.
Actualmente los sistemas de simulacion tienden a integrar el enfoque modular
simultaneo en su estructura. Esto se debe a las grandes ventajas mencionadas y
al poco éxito que ha tenido hasta el momento la orientacion hacia las ecuaciones

aplicada a procesos complejos.




Simulador Aspen-Plus

Es un simulador de proceso de ,AspehTech desarrolladoj por. Aspen

Technology, Cambridge, Massachusetts,  se’ le reconoce su: versatlhdad ‘sin

embargo en cuanto a los procesos en los cuales lmphquen altas temperaturas la

solucion es. poco confiable. Aspen Plus, ‘es un snstema .para a stmulacnon dev

proceso muy utlllzado por Ios l g nleros Qulmlcos

La mterfase del usuano de ModelManager a ASPEN PLUS proporcuona la
z snstema experto y ‘una interfase del’

ASP uUS::dirigiendo al

ModeIManager hace que sea'mas facil el utmzar !
apida’de.un modelo de

usuarlo a traves de la: creacnoﬁ correcta completa

proceso del orgamgrama v proporcuonando las’ herra onvenientes para

analizar resultados, generar informes, dlagramas y dlbujOS

ASPEN PLUS es un programa de balance energético con amplios usos
en las industrias del petrdleo: petroquimica, quimica y de los combustibles
sintéticos. El programa pertenece a la clase modular secuencial de simuladores
con un analizador del lazo para reciclar corrientes. El programa tiene una
biblioteca extensa de datos junto con los métodos termodinamicos. A demas de
contar con versiones para funcionar en Microsoft Windows, y en los varios sitios
de trabajo.

En el afo de 1997, AspenTech le ha aumentado a Aspen Plus el
lanzamiento 9.3. ModelManager es la interfase de! usuario para los graficos de
Aspen Plus, y (supuesto) hace mas facil utilizar Aspen dirigiendo al usuario a
través de. Ié creacion de un modelo de proceso del organigrama, y proporcionando
las herrarﬁiéhfés convenientes para analizar resultados y generar informes,
diagramés "y dibujos.

W
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Capitulo lll. El proceso Claus

La recuperacuon de azufre via el proceso Claus, ha - sido-utilizada - -

ampllamente por la industria para de una corriente de gas acido obtener azufre

elemental a part‘ del acndo sulfhidrico contenldo en esta.

una corrneme de ahmentacnon pobre en:acid
alnmentacnon rica de acido sulfhidrico. El proces

parcual del gas acido a altas temperaturas (125

de recuperacnon de calor, seguida por dos o tre €
a temperaturas bajas (480-640 K) ;

apas catalltlcas sobre alumina

Reacciones del Proceso Claus: s S
H2S + 3/2 Oz === SO2 + H>0 + calor - (1)

2 H2S + SOs=== 2 H;0 +3/x Sy + calor (n.2)
H2S + 1/2 Oz === 1/x Sx + H20 + calor (N1.3)

Donde x =1, 2,'3,...,8

actualldad la quimica del proceso Claus es mucho mas complicada

que la mos ada en las ecuaciones (L1, L2 y HL3). Hyne (1972) hizo una lista
de .las po |b|es reacciones que ocurren en el horno de reaccion (Tabla I1.1).

Debldo a Ias diferentes impurezas (hidrocarburos, amoniaco, mercaptanos, sulfuro
de carbomlo cianuro de hidrogeno, etc.) contenidas en la corriente de gas acido,
mas de veinticinco reacciones pueden tener iugar en el proceso Claus,
involucrando alrededor de quince especies quimicas, tabla lil.2. Algunas de las
reacciones secundarias mas importantes son las formadoras de COS y CS; en el
horno y en los convertidores cataliticos.




Un analisis de las unidades recuperadoras muestra que estos
componentes representan un 20% de la perdnda total del azufre recuperado. Para

evitar esta perdlda es

ostble la ellmlnacnon‘ d COS Y CSz por reaccnones de
hldrOlISlS en presencnade un catalizadol :

S0+ C82 =35+ COx




Tabla lll.2. Posibles reacciones que se pueden dar en el Horno y reactores Claus

Hldrocarburos === COz i CO HzO ‘Ha2
COz + HzS

Caractenst/cas del,
Las varlac:on :

acido sulfhldrlco en la corrlente de allmentacmn el control de las impurezas del

aire

requerldo ;”de los costos de inversion y otros factores. Hay tres

consnderacnones basicas en el esquema de opciones:

A.

Combustion_del gas_acido: Una de las primeras decisiones que se debe
tomar en el disefio de una planta de azufre es si se va a usar un arreglo
flujo directo (once-through) o flujo dividido (split-through). El uso del arreglo
flujo directo es altamente recomendable para una bueno recuperacion de
azufre. Si la alimentacion de gas acido contiene un porcentaje bajo de acido
sulfhidrico con respecto a los componentes inertes (principalmente didéxido
de carbono), lo cual implica una combustion dificil debido a lo bajo de ia
temperatura de flama. Un arreglo flujo dividido es probablemente el mas
econdmico. Con el disefo flujo dividido no hay exceso de gas en la
alimentacion para disminuir el calor de combustiéon. Consecuentemente, la
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temperatura sera varios cientos de grados diferente respecto . a la

dlseno ﬂu;o dlrecto Sln

correspondlente temperatura de flama en el

ndo la cornente de gas
sulfhldnco Cuando la

cornente de gas acido contlene meno el:5 A::A‘m"ol de acido sulfhidrico, el
proceso ﬂujo directo “selectox” pueq utilizado (Tabla 111.3). El proceso
selectox con recirculacion es utilizado ‘cuando el gas acido contiene de 5 a

40% mol de acido sulfhidrico. ;
Etagas cataliticas de conversion: cuando se requiere una recuperacion del
90 % de azufre o mayor se requieren de dos o mas etapas cataliticas. La

decisidbn de cuantas etapas cataliticas se deben utilizar dependen de

regulaciones ambientales y de consideraciones econdomicas. Con

estandares rigurosos actuales de la emision del aire, muchas plantas estan
utilizando ahora dos o tres etapas cataliticas con una unidad limpiadora de

gases de cola.

Recalentamiento:
recuperadora de azufre es el recalentamiento del gas que entra a las camas

Otra importante consideraciéon en el disefio de una planta

de conversion catalitica. Este paso es necesario para el aumento de la
temperatura del gas que entra a las etapas cataliticas la temperatura optima
aproximada es de 240 °C. hay tres meétodos de recalentamiento del gas
alimentado a los reactores:
1. Meétodo indirecto: intercambio de calor gas a gas usando:
a. Un horno o un intercambiador de corriente
b. Intercambiador de calor interno
2. Meétodo directo: intercambio de calor del gas de combustion

a. del alguna corriente en el proceso
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cualquier combinacion de los métodos

b. de un quemador en linea

3 Combm cnon de Ios metodo :

,t‘OVdQ:' va a ser usado es determinado

principalmente p es’econémicas.

Tabla 111.3.

ango’de la concentracion de acido sulfhidrico para varios -

esquemas de proceso

' Proceso % mol de H>S
Once-through Sin precalentamiento 55 - 100
Con precalentamiento 40 — 55
Split-through Sin precalentamiento 25 - 40
Con precalentamiento 12 -25
Con precalentamiento y 7—-12
combustible
Selectox Once-through 1—-5
Recirculacion .5—-40

Proceso selectox

Cuando la concentracion del acido sulfhidrico en el gas acido es muy baja,
el proceso. Claus Nno .es muy recomendable para la recuperacion de azufre. Bajo
estas curcunstancnas el proceso Selectox con la oxidacion del acido sulfhidrico
para obtener azufre con un catalizador Selectox, es recomendado para la
recuperacxon de azufre elemental. El proceso Selectox fue originalmente disefiado
para el tratamiento de los gases de cola del proceso Claus, pero mas tarde fue
desarrollado para la recuperacion de azufre directamente cuando la corriente de

gas acido es muy pobre y para la incineracion de los gases de cola
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Ei proceso Selectox es consnderado para ser la mejor

cataliticamente.
demostramon de la tecnologla d ’,pequenas umdades de recuperac n de azufre

alre son allmentados ,estequeometrlcamente a la primera etapa del reactor

Selectox y el 82% del H>S es convertido a azufre elemental. Después la corriente,
luego de haber ,sldo condensada, es enviada a dos etapas cataliticas Claus para
récuperar 14% dé ézufre, siendo finalmente como el 96% de azufre recuperado.
Los gases de célé'dejan la tercera etapa para pasar a un horno Selectos y son
oxidadas con’ iun exceso de aire (aproximadamente de 30 a 50%). La
conéentracic’;h de acido sulfhidrico es indetectable en la descarga (menos de 10

Ia cbrriente de gas acido contiene mas de 5% mol pero aun es muy
poca ‘péra el ocesbd Claus el proceso selectox con recirculacién es el adecuado.
La flgura :2'es: el esquema para el proceso selectox con recirculacion. El azufre
recuperado con este proceso es alrededor de 94 a 96.5% (Goar y Maitland, 1984).
La pruncupal dlferenma entre el proceso flujo directo selectox y el selectox con
recirculacion ' es el ventilador que recircula una parte de la corriente que sale de la
primera etapa del proceso. LLa cantidad de gas que se recircula se determina por el
% mol de acido sulfhidrico en la corriente de alimentacion.

Cuanto mas es el contenido del acido sulfhidrico en la corriente de gas

acido, mayor es el flujo del gas que se recircula (Goar, 1982). Sin embargo, el flujo
de reciclaf‘dekblé corriente de gas no es proporcional al contenido de Aacido
sulfhidrico ‘de la alimentacién de gas (Ferrell, 1984). El contenido de acido
sulfhidrico en la corriente de gas de alimentacion dentro del Selectox debe ser

menora 5% mol.




Porque la reaccion entre el H>S Y el Oz que forma SOz y H2O es altamente

exotérmica, la Inmntacnon de Ia concentracnon de acndo sulfhldrlco en la

\ na temperatura'
reaccnon apenas debajo de 371 °C"(7QO°F) (Ferrel
flujo para este proceso es S|m|lar al del proceso qu;o d:recto Selectox.

alumentacno:W:"";”'r: azonable -de- la-

984) El resto’ delwesquema de :
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Alimentacion
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Figura lll.1. Proceso flujo directo selectox
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Plantas recuperadoras de azufre.

Las p|antas recuperadoras de azufre procesan el acndo sulfhidrico_contenido

en-el gas acndo "para producnr'azufre medlante el empleo S de’ reactores tanto

termlcos como cataliticos

formar“‘dnoxudo exazufre (SO2). Este reacciona subsecuentemente con los dos

tercnos residua de st en presencia de un catalizador a base de bauxita para

formar vapore le azufre y de agua. Los vapores de azufre son condensados y

recuperados como azufre liquido.

' Elkgas;écido proveniente de las plantas endulzadoras fluye al separador de
entradé de ia planta de azufre a una temperatura de 41°C y una presion de 0.5
kgi/cm?® donde se elimina cualquier indicio de liquido arrastrado. Posteriormente
es mezclado con aire suministrado por sopladores para quemar el H2S en la
camara de combustion.

Cuando el gas de alimentacion contiene cantidades substanciales de
hidrocarburos y/o bidxido de carbono pueden ocurrir reacciones laterales para
formar sulfuro de carbonilo (COS) y bisulfuro de carbono (CS2) reduciendo ia
recuperacion de azufre y haciendo que el azufre producido se oscurezca. Por esta
razdn el contenido de hidrocarburos y bioxido de carbono en el gas de
alimentacion es importante se mantenga en un valor minimo. Si la condensacion

es baja esencialmente todos los hidrocarburos son consumidos por combustion
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completa en el horno de reaccion formando bidxido de carbono y agua. También
cualquier variacién - en eI contemdo de hndrocarburos en el gas allmentado es

i ndeéé’é‘ﬁ

del ac_ldo SU|fhldl‘lCO en l horno de’reaccion produzca azufre de._acuerdo a las

siguientes.reaccione:

-—) 2. SOz + 2 H20 (III 6)

(In.7)

(Puede se observado de.las reacciones arrlba mdlcadas que Ia relaclon apropnada
de sty»a SOz:es 2:; esta »relacxon forma la base del control del tren de

recuperaci

La reaccnon de: combustnon‘ s " altamente exotérmica y genera una gran
cantidad de calor el ‘cual es removndo de los gases de proceso al fluir a través de

la seccién de vaporizacién del horrio de reaccnqn y del condensador de azufre uno.

l.os gases de proceso después de salir del condensador de azufre son

recalentados en el quemador auxiliar nimero uno.
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Los gases de proceso fluyen a la primera etapa del convertidor donde

azufre adicional es producido por la reaccién:

Conversién 2 HyS + SOz > 38 +2H0

Esta

reacmon tamblen ‘es exotermlca‘,

catallzador de alumma actnvada se IIeva a cabo la reaccnon obtenlendo una

La corrlente de: este reactor pasa a un generador de vapor y el azufre

: las ‘fosas de recuperacion, el efluente gaseoso del primer

liquido . se
reactor a ' se recalienta a 221°C con el desvio de gas caliente del primer
condenéado y“se pasa al segundo reactor catalitico donde se obtiene una
conversnon del 15%. El efluente de este reactor se vuelve a enfriar generando

vapor y obteniéndose azufre liquido que se envia a las fosas.




El gas agotado saliendo del condensador de azufre (gases de cola) numero
tres fluye al incinerador donde el HzS _residual y “los compuestos de azufre

formados ‘en el proceso \on ‘convertldos a SO

deazufre’ esta provnsta de dos»

bombas de transferenmade azufre ||qu1do el cual es venvuado por tuberla hasta el

limite de’ baterla para e manejado por Petroleos Mexlcanos en su snstema de‘*

produccuon de azufre.

46

nte de ‘se ‘descargados a:la -



Camara - de
col bustién

 Reactor |

- ‘  Reactor |l

_1: Recuperador: de

Gas 4cido S|
24.44 MMPCD A v
5 »n— E ; N
v | -
Separado
‘_—.—
Azufre liquido

LY

“calor -

Condensador |

COhdensad‘orwﬂ o

Incinerador

.

Fosa de azufre

"~ Coalescedor.

350 tonidia ~ [*

Figura IiL.3. Diagrama de la planta recuperadora de azufre

0 ZAVTIIVA

2
7]
Q
o)
2.

B
=3
]




Capitulo IV. Simulacion de la planta recuperadora de azufre.

Ampliamente, podemos dividir a la simulaciéon en dos bloques: el primero

es la declaracidn de los compuestos y las ecuaciones de estado que se van a

utilizar para el calculo de las diferentes propiedades termodinamicas, y el segundo

es la declaracién de la secuencia de ias operaciones unitarias a las cuales se van

a someter a los compuestos declarados anterlormente Con estos dos bloques

defmldos se puede generar un esquema de snmulacnon de proceso

necesarlo e

Para Ilevar aca

's que se muestran ‘a co tmuacnon Los -

pasos estan enumerados en orden loglco en: que se deben de reahzar 'aunque no

es necesarlo seguir.la’ musma secuencna

1.

DefnlClon delkdnagrama de flu;o de proceso y su alcance. El primer paso

para reallzar la simulacién de un proceso es definir sus limites, ya que es

cc_)m n_quia e‘ste, no se encuentre como una entidad independiente, sino

qué kten'gﬁa"f‘lujos de materia y/o energia interconectados con otros procesos,
de ‘forma que si altera al proceso en cuestion, se alteran los demas o
vnceversa Es por esto que no siempre resulta facil definir que parte del
prqceso O que procesos se deben simular. El objetivo del presente trabajo
es el de simular la seccidon de recuperacion de azufre, por lo que se realiza
la simulacion de toda la planta recuperadora de azufre.

Declaracion de la ecuacion de estado, componentes y
pseudocomponentes. Este es un paso clave para una buena simulacion ya
que desafortunadamente no existe una ecuacion de estado o modelo ara
predecir las propiedades de todos {os compuestos a todas las condiciones.
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5.

k modelos teri

snmulacuon

Es por esta razén que se debe de eleglr el modelo que calcule con mayor

precnsmn las propledades de los compuestos que maneja el proceso ‘a’
simular; de” h : CiC §

requleran las condlcnones de estas Io; queAle davmayor fléxnbllldad ala’

Seleccnon ‘de unidades. Se deben de séleééio'né"r‘las unidades en las que

se van a- especnf‘car las variables de entrada“ y en

Ias"‘que 'se desean' ‘
obtener los reportes de salida. Es posible escoger unldade

e dlferentes i

sistemas para las variables, incluso se pueden espemfcar dnfer ntes'
unidades en cada operacion unitaria y no es necesario que Ias que Ias
unidades de entrada y salida sean iguales. En el presente trabajo se utlllzan'
las unidades pertenecientes al sistema internacional, debido a que ios datos’

estan reportados en dichas unidades.

Definicion de la corriente de alimentacion. Después de la declaracién de los
componentes y el método de solucidn, este paso fue el primero. Y resuita
ser una de las principales variables, pues como se mostrara en la
simulacion la relacidon de aire al proceso con respecto a la corriente de gas

amargo afecta notablemente los resultados.

Las corrientes de alimentacion deben de tener la siguiente informacion: nombre de
la corriente, flujo de cada componente (si se omite o considera cera a alguno) y
condiciones de la corriente, como temperatura y presion, presion y fraccion de

vapor, temperatura y fraccién de vapor.

Partir el proceso en bloques de operaciones unitarias y escoger el modelo

para cada bloque. Este paso se realizo en dos etapas, primero se simulo la
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parte de la combustion de los gases y después los reactores cataliticos Los
modelos utlllzados en Ha snmulacuon de las operacnones unltarlas fueron:
N reactores en equlllbrlo condensadores cambladores de calor separadores'— :

de dos fases eactores de flujo tapon

Reactores

Las reaccnones_ qunmncas ‘se® efectuan bajo duversas condxcnones y . en
dnferentes tlpo" de equnpos’:Aspen PLUS tlene snete modelos dlferentes de

reactores para la'simulacion de- estas reaccnones

corrientes de materia; cualquier

numero de c%or’ dby's‘r:cor'rientes de materia (una de
tiquido y otrad nergia (opcional).

Vapor

"f”;;::ib‘ Uoad

FALLA DE CRIGEN

Alimentacién

Liauido
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Especificaciones

Lo--mas- —usual Ia reaccién y..las

,espec:fca do Ia conversnon para cualquuer reaccton Una temperatura
C s’ reaccnones o blen para.el sistema completo. Para la
especnflcacxon 'de temperatura aproxumada (Tapp), la constante de
equ:llbrlo es evaluada ala temperatura que resulte de la formula: T + %T

‘es. Ia temperatura del reactor y %T es la Tapp.

donde

fambién el arrastr'e»delk, l_iquido puede ser especificado.

RPLUG puede tener una corriente de enfriamiento alrededor del reactor. El
modelo RPLUG tlene los siguientes tipos:

e Reactor donde se especifica la temperatura o el perfil de temperatura
» Reactor adiabatico

* Reactor donde se especifica la temperatura del refrigerante

Diagrama de flujo. Entrada: una corriente de materia (requerida); una

corriente de refrigerante (opcional). Salida: una corriente de materia
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(requerida). una corriente de refrigerante (opcional); una corriente de

energia (opcional).

Alimentacion ————————*| ————*Alimentacion
Refrige_rarnte,;;? oy B ’ : Refrigerante
s i a0 i i »Energia

Especificaciones
Longitud de reactor, diametro, y el tipo de reactor son las mas comunes.

La caida de presion dentro del reactor puede ser especificada.
Adicionalmente, los coeficientes del modelo cinético o bien una subrutina en
FORTRAN sobre la cinética puede ser agregada. Y otras especificaciones
adicionales dependiendo del tipo de reactor.

Para cuando se especifica la temperatura de los reactores, esta puede ser
dada en varios puntos a lo largo del reactor. Al menos una temperatura

debe ser especificada.

Cuando se especifica la temperatura del refrigerante en el reactor, también

es requerido especificar el coeficiente global de transferencia de calor.

Para los reactores adiabaticos, ninguna especificacion adicional es

requerida.

Para los reactores con refrigerante externo, la presion del refrigerante y =l
coeficiente global de transferencia de calor son requeridos. También se
puede especificar en que fase esta el refrigerante u otras condiciones que

pueden determinar si el flash sera en dos o tres fases.

Graficas de la temperatura del reactor, presion, fraccion vapor vy

composicién, y temperatura del refrigerante y composicion pueden ser

N
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facilmente generadas usando el comando PLOT o PLOT-COOLANT. Otras
propiedadeslv"pue'dén sér graficadas usando la opcion PLQT—REPORT;

Tamblen de“tro de ‘este

FORTRAN ara las variables temperatura cunetlca transferencna de calor y

calda de preS|

n. En esta parte se deben de
‘se van a especificar en cada
s ‘que se deben especificar

manera s aduleada p05|ble ya que el hecho de definir variables

ondiciones de disefio. Muchas veces existen
ue son importantes de conservar , ya que una.

Definicién de los métodos de convergencia.
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Capitulo V. Resultados de la simulacion

En este capitulo serpresentan los resultados obtenidos en la simulacién de_
la planta recuperad' ra de ‘azufre. Primero se muestra una tabla (Tabla V.2), en la
cual se. hace la’ comparacnon de la corriente de gases de cola de! CPG; Nueyo .
PEMEX contra a obtenlda en Ia snmulacmn del proceso despues »

la’tabla de -

variables

cuales las diferencia: lo valores reales y los obtenl i

aceptables En Ia sugunente‘tabla se muestra un crlterlo comunmente utlluzado. : .
" - Tabla V.1’
Flujos: 3%

Temperaturas + 3°C

Presnones +* 2%

Tabla V.2. Comparacion de los aases de cola v la recuperacion de azufre

Analisis de los gases de cola
Fiujo molar (kmol/hr) |Simulacion|Nuevo PEMEX
H2S 0.002 1.581
co2 355.422 244.702
N2 577.681 655.774
SO2 0.699 1.891
cs2 0.001 0.000
cOSs 1.676 0.000
S 0.125 3.806 % de desviacion
Filujo total (kmol/hr) 935.606 907.754 3.068
S recuperado (Ton/dia)| 249.068 247.065 0.811

TESIS CON
FALLA DE ORIGEN




NADIHO 30 VITvd

NOD SISHL

39

Corriente GASACIDO ARRE 1 2 3 4 5 6 7
del equipo 201V DIv-AUl DIV-ALl HORNO | RECU-CAL | COND-1 | COND-1
al equipo 201V HORNO | DIV-ALI | HORNO MEZ-1 | RECU-CAL } COND-1 MEZ1
Fase VAPOR VAPOR VAPOR | VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR | LIQUID | VAPOR
Temperatura  (K) 316 343 494 494 494 1204 673 403 403
Presion (bar) 0.588 6.865 0.785 0.785 0.785 1.419 1419 1177 1477
Flujo molar (kmolfhr) 784.410 757400 | 4484.410 | 2484.410 | 2000.000 | 3192834 | 3263458 | 119.280 | 3144.178
Flujo mésico (kg/hr) 290E+04 | 216E+04 | 1.3BE+05 | 7.63E+04 | 6.14E+04 | 9.78E+04 | O.78E+04 | 3.64E+03 | 9.42E+04
Entalpia Mkcalhr -41.186 -1.338 -189.231 -104.836 -84.395 -96.417 -106.873 5.855 -120519
Flujo mésico (kg/hr)
H28 11110.720 0.000 11110.884 | 6155.546 | 4955.338 | 2400439 0.000 0.000 0.000
H20 1561.516 492.031 | 20765.164 | 11504.118 | 9261.047 | 13875.865 | 15146.442 | 246628 | 14899814
€02 16228.664 0.000 59573.637 | 33004.418 | 26569.219 | 32430.955 | 32430955 3745 | 34271211
CH4 25.168 0.000 3743 20.740 16.696 0.000 0000 0000 0.000
C2H6 11.793 0.000 185.587 | 102.817 82.770 153.827 153 827 0032 153.796
N2 28.566 16157.270 | 44872105 | 24859.615 | 20012490 | 41016.883 | 41016883 0974 41015.910
H2 0.000 0.000 18.657 10.336 8.321 17.069 17.069 0.000 17.069
S02 0.000 0.000 124479 68.796 55.382 | 7032821 | 4773647 | 4229 | 4769418
CS2 0.000 0.000 0.232 0.128 0.103 0.215 0.215 0.001 0.214
COS 0.000 0.000 279.060 154.602 124.458 255.671 255671 0123 255548
NH3 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
02 0.000 4806.07 0.002 0.001 0.001 0.864 0.864 0.000 0.864
co 0.000 0.000 717672 | 397.588 | 320074 | 656641 656.641 0.016 656.624
S 0.000 0.000 11.065 6.130 4935 0.007 3392324 | 3379.785 | 12539
Flujo molar (kmol/hr)
H28 326.001 0.000 326006 | 180.611 145.395 70432 0.000 0.000 0.000
H20 86.677 21.312 1152642 | 638.576 514,066 770.228 840.755 13.690 827.065
C02 368.751 0.000 1353645 | 749.933 603.711 736.903 736.903 0.085 736.818
CH4 1.569 0.000 2.334 1.293 1.041 0.000 0.000 0.000 0.000
C2HB 0.392 0.000 6.172 3419 2.753 5116 5116 0.001 5115
N2 1.020 576.768 1601.804 | 887416 714.388 1464.184 | 1464184 0.035 1464.149
H2 0.000 0.000 9.255 5.127 4128 8.467 8.467 0.000 8.467
502 0.000 0.000 1.938 1.074 0.864 109.777 74513 0.066 74.447
€S2 0.000 0.000 0.003 0.002 0.001 0.003 0.003 0.000 0.003
C0oS 0.000 0.000 4,645 2573 2072 4.256 4256 0.002 4254
NH3 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
02 0.000 153.320 0.000 0.000 0.000 0.027 0.027 0.000 0.027
(0] 0.000 0.000 25622 14.195 11427 23.443 23.443 0.001 23.442
S 0.000 0.000 0.345 0.1 0.154 0.000 106.792 105.401 0.391




8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18
MEZ1 | RECAL1 | ETAPA1 | COND-2 | COND2 | RECAL2 | ETAPA2 | COND3 | COND-3 | DNGC | DN-GC
RECAL-1 | ETAPA1 | COND-2 RECAL2 | ETAPA2 | COND3 DVGC | 200V
VAPOR | VAPOR | VAPOR | LIQUID | VAPOR | VAPOR | VAPOR | LIQUID | VAPOR | VAPOR | VAPOR
440 505 1204 EIE) i 477 673 395 3% 3% 305
0785 1013 1013 | 1013 | 1013 1013 1013 | 1013 | 1013 1013 1013
5144150 5144.150 5146.800 5.951 5140.849 5140.849 5283.589 | 248.356 | 5035233 | 3700.000 1335.233
1.66E+405 | 156E+05 | 156E+05 | 169E+02 | 1.55E+05 | 1.55E+05 | 155E+05 | 740E+403 | 148E+05 | 1.00E¢05 | 3.92E+04
204913 | 202075 | 167753 | 0176 | -207.702 | -203286 | -182686 | 11430 | 207338 | 152357 | 54981
495533 | 49553% | 4865134 | 0064 | 4865071 | 4865071 | 0223 | 0000 | 0223 0.164 0059
24160861 | 24160861 | 24208760 | 28.011 [ 24180.748 [ 24180.748 | 26752.250 | 618.508 | 26133742 | 19203648 | 6930.082
58095.758 | 56005758 | 56095758 | 0260 | 58995.488 | 58995488 | 58995488 | 8.454 | 58087.031 | 43344973 | 15642062
16,696 16696 | 16696 | 0000 | 16696 | 16696 | 16696 | 0001 | 16695 | 12268 | 4427
206573 | 206573 | 236573 | 0002 | 236571 | 236571 | 236571 | 0060 | 238511 | 173794 | 62718
61026121 | 61028121 [ 61028121 | 0044 | 61028.078 | 61028.078 | 61028.078 | 1.684 | 61026.395 | 44843.53 | 16182854
25300 | 25300 | 25300 | 0000 | 25390 | 25390 | 25390 | 0000 | 25390 | 18657 | 6733
4804640 | 4824640 | 4741683 | 0194 | 4741480 | 4741489 | 169185 | 0193 | 168991 | 124179 | 44813
0318 0318 0318 | 0000 | 0318 0318 0318 | 0002 | 031 023 0084
360003 | 380003 | 380.003 | 0008 | 379995 | 379995 | 379995 | 0230 | 379765 | 279.080 | 100705
0000 0.000 0000 | 0000 | 0.000 0.000 0000 | o000 | 0000 0000 0000
0.865 0.865 0002 | 0000 | 0002 0002 0002 | 0000 | 0002 0002 0001
vy 076689 | 976689 | 976689 | 0001 | 076688 | 976688 | 976688 | 0028 | O76.660 | 717672 | 258989
g 17473 17473 | 144448 | 140.570 | 3878 3878 | 6869520 |6854.472| 15058 | 11.065 | 3993
=
> ;f—;g, 145395 | 145395 | 142748 | 0002 | 142747 | 142747 | 0007 | 0000 | 0007 0.005 0002
=47 1341132 | 1341132 | 1343790 | 1555 | 1342235 | 1342235 | 1484975 | 34332 | 1450643 | 1065964 | 384679
o 1340514 | 1340514 | 1340514 | 0006 | 1340508 | 1340508 | 1340508 | 0192 | 1340316 | 984.894 | 355422
= % 1.041 1.041 1041 | 0000 | 4041 1.041 1041 | 0000 | 1041 0.765 0276
Q 7.868 7.868 7868 | 0000 | 7.867 7,867 7867 | 0002 | 7865 5.780 2086
‘g 27852 | 2178527 | 2178527 | 0002 | 2178505 | 2178525 | 2178525 | 0.060 | 2178465 | 1600784 | 577681
12595 | 12595 | 12595 | 0000 | 12595 | 12595 | 12595 | 0000 | 12505 | 9255 3340
75309 | 75309 | 74004 | 0003 | 7401t | 740t | 2641 [ 0003 [ 2638 1938 0699
0.004 0.004 0004 | 0000 | 0004 0,004 0004 | 0000 | 0004 0.003 0.001
6.325 6.325 6325 | 0000 | 63% 6.325 6325 | 0004 | 637 4645 1676
0.000 0.000 0000 | 0000 | 0000 0,000 0000 [ 0000 | 0000 0,000 0.000
" 0027 0027 0000 | 0000 | 0.000 0000 0000 | 0000 | 0000 0000 0000
o 34.869 34869 | 34869 | 0000 | 34869 | 34860 | 234869 | 0001 | 34868 | 25622 | 926
0545 0545 4505 | 4384 | 0121 0121 | 214231 | 213761 | 0470 0.345 0.125

Tabla V.3. Tabla de resuliados de la simulacion del CPG Nuevo PEMEX basado en el proceso Selectox con recirculacion
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Flgura V 2 Dlagrama de bloques del proceso Selectox con recirculacion

S 7 6 10 12 1" 14 16 15
Salida RECUP-CA| COND-1 COND-1 ETAPA-1 COND-2 COND-2 | ETAPA-2 COND-3 COND-3
Entrada COND-1 MEZ-1 COND-2 RECAL-2 COND-3
Fase VAPOR VAPOR LiQuIiD MIXED VAPOR LiQuiD VAPOR VAPOR LIQuID
Temperatura K 673.2 403.1 403.1 573.2 373.1 3731 673.2 39S5.1 395.1
Presion atm 1.4 1.2 1.2 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0

Flujo Molar kmolVhr| 1301.185 1145.666 155.519 1510.076 1348.960 161.116 1383.160 1324.032 59.129
Flujo Masico (kg/hr){| 40019.785 | 35249.488 | 4770.295 | 45752.086 | 41151.512{ 4600.573 | 41151.512 | 39365.059 | 1786.455
Flujo Masico (kg/hr)

H2S 0.00 0.00 0.00 1301.96 1300.20 1.76 134.60 134.55 0.05
coz 9576.51 9572.56 3.96 15456.72 | 15449.44 7.28 15449.44 | 15447.43 2.01
H20 5137.38 4850.12 287.26 6857.51 6125.44 732.07 6741.56 6600.13 141.43
H2 539 5.39 0.00 5.39 5.39 0.00 S.39 5.39 0.00
N2 16175.48 | 16174.10 1.38 16184.46 | 16183.25 1.21 16183.25 | 16182.85 0.40
oz 0.20 0.20 0.00 0.20 0.20 0.00 0.20 0.20 0.00
CHa 0.00 0.00 0.00 9.13 9.12 0.00 9.12 9.12 0.00
C2H6 52.98 52.94 0.04 57.22 57.17 0.05 57.17 57.16 0.01
sSO2 3956.64 394412 12.51 1381.53 1375.73 5.80 280.23 279.94 0.29
cos 398.94 398.25 0.69 398.25 397.42 0.83 397.42 397.20 0.22
cs2 1.78 1.74 0.03 1.74 1.70 0.05 1.70 1.69 0.01
co 245.45 245.43 0.02 245.43 245,41 0.02 245.41 245.41 0.01
s 4469.04 463 4464.41| 385255 1.03 3851.52| 1s646.02 3.98 1642.03

Tabla V.4. Tabla de resultados de la simulacion del CPG Nuevo PEMEX sin el SUPER CLAUS
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Figura V.4. Diagrama de bloques del proceso sin SUPER CLAUS

En la primera simulacién (Tabla V.1, V.2, V.3 y Figura V.1 y V.2) se ve
representado el proceso con una recirculacion basandose en el proceso Selectox
con recirculacion, en la cual se obtiene una recuperacion de azufre del 99% y es
con estos datos que se obtiene la comparacion de los datos de la simulacion con
los reportados por Nuevo PEMEX (Tabla V.2) de cual que se puede decir que,

segun la Tabla V.1, se cobtienen resultados similares.

Para la segunda simulacidén solo se hace hasta la parte de las camas

cataliticas, teniendo una recuperacion de azufre por arriba del 95% y de esta

simulacion no se realizé6 una comparacion pues los datos reportados por Nuevo

PEMEX son hasta el SUPER CLAUS y no antes (saliendo de las camas

cataliticas).
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Capitulo VI. Propuesta de mejoramiento del proceso y su simulacion.

convertido

catalitivc:aind el prlmer reactlvo para Ia sngunente reaccmn del proceso

Combus 9n,2,_H2‘S,+ 30, > 2S02+2H0 (VI.1)

Conversion 2 H,S + SO; > 3S+2H0 (V1.2)

Y si la alimentacién de aire es inferior a la requerida, ocurre ‘que la
produccnon de SO es insuficiente para llevar acabo la conversion de st y SOz a

azufre elemental

De todo lo anterior y de los resultados de la simulacion se concluye"que la
relacion optima entre H;S y SO, es 2:1 para obtener la mejor recup ra |on de‘ .
azufre, y esta conclusiéon de obtiene de haber cambiado el flujo la almie e '

aire al proceso 50 kgmol/hr por abajo y por arriba del optimo para las condlcnones
de esta planta (Tabla VI.1 y Graficas VI.1y 2) : : :
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Tabla V§L1. Variacion del por ciento recuperado y relacion molar contra el flujo de aire

al proceso
Flujo aire |% recuperacion|relacién molar,
(kgmol/hr) H>S:80;
700 58.44 2.5
757.4 99 2
800 68.4 1.5

Grafica VI1.1. Flujo de aire al proceso vs

conversiones
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Capitulo VHI. Impacto Ambiental

Referente a ‘la normatividad que se aplica en las plantas recuperadoras de
aszre ‘se descrlbe'en “Proyecto de norma oficial mexicana’ PROY-NOM 137-
ECOL—2002 contamnnacuon atmosférica.- plantas desulfuradoras de' gas y
condensados amargos control de emisiones de compuestos de az 'fre contenldo"'

el cual esta cntado en el Anexo C:




Capitulo VIIl. Analisis de resultados y conclusiones

El analisis .de procesos ya existentes es muy necesario, debido a los
cambios de las filosofias de disefio, la aplicacién de nuevas tecnologias y cambios
en los costos de energla y equipo. Para el analisis de la planta recuperadora de»
Azufre se. utlllzo eI S|mulador de procesos Aspen Plus el cual resulto ser utll para T

"En es trabajo se hizo la s:mulaélon de la seccion de:reciupefa'cién de ééufré
del complejo procesador de gas de Nuevo PEMEX, esto és desde el horno de
reaccion hasta la parte del reactor Super Claus. La ecuacion termodinamica
elegida para representar el modelo fue Peng-Robinson- Stryjek-Vera, ya que es
recomendada para representar sistemas altamente no ideales y representar bien

sistemas de gases e hidrocarburos.

Al realizar la simulacion se presento el problema que es la informacion
disponible de la planta. Existen dos fuentes fundamentales : los datos de disefo y
los de operacion. Los datos de disefio tienen el conflicto de que generalizan los
balances de materia, es decir no especifican el flujo componente a componente
sino por grupos Los datos de operacion generalmente estan incompletos y
"Ia precnsnon del analisis de donde se tomaron y de la

pueden depender de

sntuacnon en a'que staba la planta operando; estos son datos promedios de la

planta en huncnonamlento del 02 de julio al 01 de agosto del presente arfio. Para

esta simullac 5ni se. utilizaron datos de disefio para la especificaciones de

presione’,s;‘_tempg_rfatura' y datos de operacidon para la caracterizacion de la

composicidon de la mezcla.
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En cuanto a las mejoras: Debe de vigilarse que no exista un déficit en el
suministro de aire al horno de’ reaccion; ‘ya que si no-.es: el: adecuado esto

disminuye la recuperacnon de azufre consnderablemente y: e"'la mlsma manera Sl

el aire que es bombeado al horno esy mas del requerldo para la‘oxidacion de! ac1do.- -

despues en Ios react

es de 99% y el p e ntéjew de recuperacnyon romedlo calculado por la simulacion
es de 99, 6%. que se. encuentra dentro de jos fnargenes sefalados en el proyecto
de norma’ PROY-NOM-137-ECOL-2002
desulfuradoras de gas .y condensados

abl

contaminacion atmosférica.- plantas
amargos.- control de emisiones de

compuestos de azufre contenido (ve

La temperatura de salida de Io ga es bde los condensadores numero uno y
dos de azufre pueden ser redUCIdas a 130 °C y 100°C respectivamente, sin que
por elio se corra rlesgo alguno de sol:dlf'cacmn del azufre dentro de |los tubos.

Tamblen hay que cuudar Ia cantidad presente de hidrocarburos presentes

cndo pues ellos ocasionan una perdida de actividad del catalizador en
los reactores catalltlcos. ’

No se cuenta con instrumentos para medir la temperatura dentro del horno
de reaccion. Este parametro es importante ya que su variacion indica la presencia
de hidrocarburos y agua en mayor o menor grado en el gas acido de carga a la
planta.

65




Aspen Plus estima que esta temperatura pude ser de 1000 °C, sin embargo,
no se dispone de equlpos que sean Io sufcnentemente adecuados para efectuar

esta cuantufcac:on

azufre del CPG Nuevo PEMEX
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ANEXO A

Proceso Claus
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ANEXO B

Norma oficial mexicana PROY-NOM-137-ECOL-2002, contaminacion
atmosférica.- plantas desulfuradoras de gas y condensados amargos.-
control de emisiones de compuestos de azufre contenido
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Q. Introduccion
Para la proteccnon del aire amblente es necesarlo controlar Ia emusnon de
con-la-finalidad de asegurar la- calldad de alre en-

contamlnantes a’ l :

dIOXIdO de azufre; co snderando Ias caracterlstlcas del proceso productivo.
Reconocuendo : que la NOM-085-ECOL-1994, exceptua a las plantas
ador \as y condensados amargos de su campo de aplicacion, es

necesarua esta Norma para dichas plantas.

1. Objetivo
Esta’

especuflcacxones:y los requisitos del control

de em:snones de: Ias plantas desulfuradoras de gas y condensados amargos, asi

Norma Oficial Mexicana tiene por objeto establecer las

como los metodos de prueba para verificar el cumplimiento de la misma.
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2. Campo de aplicacion
) La presente Norma es de observancna,obhgatorna para - todos los

responsables de plantas desulfuradoras de gas margo y ondensados amargosf -

en todo el territorio nacnonal con excepm
sea menor a 2 toneladas'
marltlmas

de emlsxon de bidxido: dé azufre en los equipos de calentamiento directo por

combustlo’n, publicada en:el Diario Oficial de la Federacién el 2 de diciembre de
1994, oo




4. Definiciones
4.1 Azufre convertldo o recuperado Es |a cantldad de azufre elememal en estado

fre ‘o del sistema de
toneladas por dia de
azufre rec ! \C ‘(’:‘h de la carga de azufre
que debera ser tratada en ell o
4.4 Carga de azufre a la planta “r'e"ct.jpei'_ :(ST): Cantidad de azufre en
toneladas por dia que se extrae al gas amargo o’ a los condensados amargos y se
alimenta al sistema de control o, en su caso, a la planta recuperadora de azufre.
Se calcula a partir de la concentracidon de acido sulfhidrico en el gas acido que se
envia a cada planta recuperadora de azufre y del volumen del mismo.

4.5 Condensados amargos: Hidrocarburos asociados al gas amargo que se
condensan por efecto de la variacion de la presion y temperatura del fluido; -
contienen acido sulfhidrico (H2S) y bidxido de carbono (COs).

4.6 Chimenea del oxidador térmico de gases de cola: Conducto por el que se
emite a la atmdsfera el remanente de compuestos de azufre de las plantas
recuperadoras de azufre en forma de bidxido de azufre y trazas de acido
sulfhldrlco

4.7 Emlsnon masnca de bioxido de azufre (E (SO3z)): Cantidad de bidoxido de azufre

que se em te p "Ia chimenea del oxidador térmico de las plantas recuperadoras

de azufre; |_stema de control de emisiones utilizado. Se determina mediante

un equibo-’_d monitoreo corntinuo de emisiones a la atmosfera y se expresa en
torvdia. S
4.8 Equipo parab el monitoreo continuo de emisiones a ila atmdosfera (EMCE): El
equipo completo requerido para la toma de muestra en la chimenea del sistema de
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oxidacién term|ca o equnvalente su acondlclonamlento analisis y conexidon a
sistemas de adqunsxcnon de’ datos que proporcnonen un reglstro permanente de las
ermsnones ‘a a atmosfer "'de bIOXIdO de azufre en nldades de'masa por unldad de i

tlernpo :
4, 9 Gas acd»

oncentracion’ conc

sulfhldnco H2>S
de’ carbon CSo)ly, vaﬁbkes de azufre que"n fue:posibl
novnembre e 002 DIARIO OFICIAL (anera Seccuon) £
en el proceso 'y ‘que debe ser sometido a un 'proéeso de ox:dac:on térmica o

loxidi de'. azufre (SOz),‘ dlsulfuro e carboni (COS), disulfuro
' cuperar Martes 26 de

equnvale At Kpara reducir su toxicidad.
4.13 Oxldador térmico de gases de cola: Equnpo de combustnon a fuego directo
cuya funcion es la oxidacion del acido sulfhidrico contenido en los gases de cola a

bioxido de azufre.

4.14 Planta desulfuradora de gas amargo y condensados amargos; endulzadora
de gas y condensados amargos: Instalacion para el tratamiento de gas y
condensados amargos en la que se les extraen las impurezas de acido suifhidrico
y bioxido de carbono.

4.15 Plantas existentes: Plantas desulfuradoras de gas amargo y condensados
amargos y plantas recuperadoras de azufre que ya se encuentran instaladas o en
construccién en la fecha de publicacion de 1a presente Norma.

4.16 Planta recuperadora de azufre: Es una instalacion para extraer el azufre del
gas acido en forma de azufre liquido, basada en procesos de conversion térmica y
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catalitica, que se utiliza comunmente para el control de em|sxones de los procesos

de desulfuracton de hldrocarburos

crltncas
420 Slstema de control

planta recuperadora de azufre un oxndador termlco del gas' de cola y un equipo

para el monitoreo contlnuo d emlsmnes ala atmosfera (EMCE)

4.21 Zonas crmcas' se’ con5|deran zonas criticas (ZC), al igual que en ia NOM-
085-ECOL- 1994
Guadalajara Y
(munlcnplos de Coatzacoalcos Minatitlan, Ixhuatlan del Sureste, Cosoleacaque y

las zonas metropolitanas de las ciudades de Meéxico,
‘onterrey, los centros de poblacion de Coatzacoalcos-Minatitian
Nanchital), “Estado de Veracruz; lrapuato-Celaya-Salamanca (municipios de
Celaya, Irapuato Salamanca y Villagran), en el Estado de Guanajuato; Tula-Vito-
Apasco (munncnplos de Tula de Allende, Tepeji de Ocampo, Tlahueliipan,
Atltalaqula Atotonulco de Tula, Tlaxoapan y Apaxco) en los estados de Hidalgo y
corredor industrial de Tampico-Madero-Altamira (municipios de

':ltamira y. ciudad Madero), en el Estado de Tamaulipas; el municipio de
Tijuana,,é _:el Estado de Baja California y el municipio de Cd. Juarez en el Estado
de Chihuahua.
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5. Especificaciones
5.1 Las plantas desulfuradoras de gas amargo .y condensados amargos

céhéentra 10
plantas re
numeral

Tabla
azufre)

Concentracion: (¥
de H2 ‘en:el:
: acn do)

‘| recuperado
dim) X

|.Em = 90.8%

Em =74%

ecu eracxon e azufre) cuya i i inima s o
(o de r p d f ) ya. eficiencia minim ea mayor o igual al 98%,

cualquiera que sea su capacidad.

76

exlstentes nuevas y mod:fcadas deben controlar "SUS*H emus;ones de”compuestos e



6. Requisitos :
6.1 EI dis‘e'ﬁo de los ststemas de  control de emlsmnes de ' las - plantas

desulfuradoras ‘de* ‘ga acxdo By condensados amargos debera ser-

cndo "sulfhldrlcdr en los gases?de alida

e:la chlmenea sea

concentracnon d

esulfuradoras de gas y

mo dlarlo de combustible en el oxidador

termuco pr medlo dlarno de la temperatura de operacidon del oxidador térmico,

determnﬁacnon cada 24 horas del volumen en base humeda de gas Aacido
alimentado (mullones de pies cubicos por dia MMPCD) a condiciones de 1.0
kgf/cm? y 200C, resultados de la concentracion diaria en % mol de H>S base seca,
concentracion diaria de compuestos de azufre en el gas de cola, y memoria de
calculo de eficiencia y promedios trimestrales.

6.2.2 Control de emisiones contaminantes: Promedio diario de los siguientes
parametros: concentracion de bidxido de azufre y flujo volumeétrico de los gases de
salida del oxidador térmico, emisién masica en toneladas por dia de bioxido de
azufre (E (S0O2)) y memoria de calculo de promedios trimestrales.

6.2.3 Control de mantenimiento: Intervenciones a los equipos criticos: soplador,
reactor térmico, condensadores, oxidador térmico y sistemas de control, cambios
de catalizador.

6.3. Para cumplir con el requisito establecido en el numeral 6.2.2 de esta Norma,
los responsables deben instalar y mantener en buenas condiciones de operacion,
equipos de monitoreo continuo de las emisiones de bioxido de azufre.

6.3.1 Estos equipos deben operar cuando menos el 90% del tiempo de operacion
del sistema de control de emisiones utilizado y deben contar con un sistema de

procesamiento de datos automatico que registre un minimo de 12 lecturas por
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hora, calcule el promedio diario de los parémetros indicados y genere un reporte
impreso dxarlo con la fecha y la: |dent|fcac:on del equnpo que se anexara a la

bltacora

emlSlon

espectro

009 SCFI 1 993 y formando un angulo de 45" La calibracion al valor cero y al valor

de ‘la’ concentracion del gas” de cahbracnon se verificara de acuerdo a las

especificaciones del fabricante del equipo.

7. _Métodos de prueba
7.1 La eficiencia del sistema de control de emisiones de biéxido de azufre (E) o la

eficiencia de cada planta recuperadcra se calcula mediante la siguiente formula:
E=(ST-SGC)/ ST *100%

En donde:

E es la eficiencia del control de emisiones de bidxido de azufre (E); para el
caso de utilizar un sistema de recuperacion de azufre, ésta es equivalente a
la eficiencia de cada planta recuperadora;

ST es la carga de azufre total en el gas acido que se alimenta al sistema de
control de emisiones ©, en su caso, a cada planta recuperadora; se
determina segun la metodologia del 7.2, en toneladas
por dia;

SGC: es ia cantidad de azufre en el gas de cola, en forma de H2S, SO2, COS,
CS2 y vapores de azufre; . se determina de acuerdo a 1o establecido en el
7.3 y se expresa en toneladas por dia.
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7.2 Determlnacuon de’la carga de azufre ST: La carga total de azufre en el gas

acido ST que se alnmenta al sn ema de control de em:sxones o en'su caso a cada

C Como elemento prlmarlo de

placas de orificio o un sustema,

tilizar.un tubo Ve}nturl

emlsxones ‘se determina mediante analisis de cromatografia de gases con

columna empacada y detector de conductividad térmica en base seca,

efectuando las correcciones por el contenido de agua.

7.3 Determinacion de la cantidad de azufre en el gas de cola SGC: La cantidad de
azufre en el gas de cola se obtiene como resultado de la suma de la cantidad de
azufre en forma de compuestos de azufre, Sc, y la cantidad de azufre contenido
en forma de vapores, Sv:
Scc(ton/dia) = Sc(ton/dia) + Sv(ton/dia)

7.3.1 Determinacion de SC: La cantidad de azufre en toneladas por dia contenida
en el gas de cola en forma de H2S, SO2, COS, CS2, se determina por la
ecuacion: k

Noai _ .
zaire(Kg - mol/dia)). @ molH2S + %molSO2 + %molCOS + 2(%molCS2))
YmolN2

Scéon/dia )= 0.032064 = (
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En donde:
%mol H2S, SOz, COS CSz, N2'es la composscnon del gas de cola; se

) determ

“moirdia)’
/dn"lolN‘z(b_h)“

j *0.032064

%molS.= a}'lrt,il:og(s 048|9=_a‘:>287 M- 100

En donde:

T:es Ia temperatura de sallda del gas de cola '

P abs: es }Ia presxon de vapor del azufre;
%moi 'N2 (bh): es el contenido de nitrégeno en % mol del gas de cola
determinada mediante anadlisis cromatografico en base seca y efectuando las

correcciones para su determinacion en base humeda.

7.4 La eficiencia E asi calculada diariamente se compara con la eficiencia minima

requerida sefalada en la Tabla 1, Em. Los promedios trimestrales de ambos

valores (ET, Em) deben cumplir la siguiente ecuacion:

ET=Em
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Para la obtencién de los promedios trimestrales anteriores, no se consideran los
valores de las lecturas obtemdas durame Ias 51gu|entes condlcnoneS’

Ta.w Ope ac[ones de paro" beracnon'y enfrlamlento de a planta recuperadora :

caso, bap’robado,sk en“'termmos de la Ley Federal sobre Metrologia

y Normalizacion.
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8. Grado de concordancia con normas y l/neam/entos internacionales y con /as

normas meX/canas‘tomadas’como base Qara su elaborac:on R

" "Esta’Norma

La* Secretarlar‘ de Medio Ambiente y Recursos Naturales por conducto de la-
Procuradurla ‘Federal de Proteccién al Ambiente vigilara eI cumpllmlento de . la
presente Norma Oficial Mexicana. : .
El’incumpllmiento de la presente Norma Oficial Mexicana, sera sancionakdo
conforme a lo establecido en la Ley General del Equilibrio Ecologico y {a
Proteccion al Ambiente y los demas ordenamientos juridicos aplicables.
TRANSITORIOS ;
PRIMERO.- La presente Norma Oficial Mexicana entrara en vigor a los 60 dias
naturales posteriores a su publicacion en el Diario Oficial de la Federacion. '
SEGUNDO -i-Las plantas desulfuradoras de gas amargo y condensados
amargos exnstentes A nuevas con capacidad nominal de 2 a 100 toneladas por dia,
'Alazo de tres afos contados a partir de la entrada en vigor de

contaran con-un
esta Norma para cumplir.con las especificaciones de la misma.
la publicacion de este Proyecto de Norma Oficial

ase-
o Of'cnal de la Federacion.

Mexlco DIS ri o,Federal a los veintinueve dias del mes de octubre de dos mil

dos.
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€ raverses for Stationary Sources. (Cdodigo de Regulacion
Federai h | 0 CJEVR._Parte 60 Apéndice A Muestreo y pruebas de velocidad en
es »_”a‘s", iRegulacién de Estados Unidos de Norteamérica)

- Cod of Federal Regulations, Title 40 CFR Part. 60 Appendix A Method 6c
Determination . of Sulfur Dioxide from Stationary Sources (Instrumental Analizer
Procedure). (Codigo de Regulacién Federal.- Titulo 40 CFR Parte 60 Apéndice A,
Método 6¢ Determinacion del Didxido de Azufre de Fuentes Estacionarias,
Procedimiento de analisis instrumental, Regulaciédn de Estados Unidos de

Norteamérica).

- Code of Federal Regulations, Title 40 CFR Part. 60 Appendix B
Performance Specification 2. Specifications and test procedures for SO2 and NOx
continuous Emission Monitoring Systems in stationary sources. (Cdédigo de
Regulacion Federal.- Titulo 40 CFR Parte 60 Apéndice B, Especificaciones de
desemperio 2.- Especificaciones y métodos de prueba de SO2 y NOx del Sistema
de Monitoreo Continuo de Emisiones en Fuentes estacionarias, Regulacion de

Estados Unidos de Norteameérica).




- Code of Federal Regulations Title 40 CFR . Part. 60 Appendix B
Performance Specnflcatlon 6 Specnflcatlons and test procedures for contlnuous‘

Umdos de Norteamérica).

84




	Portada
	Índice
	Introducción
	Objetivos
	Capítulo I. Nuevo PEMEX
	Capítulo II. Generalidades Sobre la Simulación
	Capítulo III. El Proceso Claus
	Capítulo IV. Simulación de la PLanta Recuperadora de Azúfre
	Capítulo V. Resultados de la Simulación
	Capítulo VI. Propuesta de Mejoramiento del Proceso y su Simulación
	Capítulo VII. Impacto Ambiental
	Capítulo VIII. Análisis de Resultados y Conclusiones
	Bibliografía Básica
	Anexos



