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Objetivo.

El objeto del presente trabajo es efectuar el analisis de la situacion actual de la planta de
azufre No.2 de la refineria “Ing. Antonio Dovali Jaime” ubicada en Salina Cruz, Oaxaca,
esto efectuando la simulacion del proceso en condiciones de operacion y de disefo, para
identificar areas de mejora. Elaborar propuestas de cambio y emitirlas previa evaluacion.
Lo anterior tiene como meta el cumplimiento de la NOM-148-SEMARNAT-2006, relativa a
los limites minimos de conversion de acido sulfhidrico a azufre en plantas como la que
nos ocupa.




Importancia de la recuperacion de azufre.

El azufre se halla presente en todas las actividades humanas relacionadas con el uso de
combustibles fosiles, los compuestos de azufre estan presentes en mayor o menor grado
en casi todas las materias primas empleadas comunmente para la producciéon de energia,
esto es gas natural, carbén y petréleo.

El uso de combustibles con contenido de azufre invariablemente originara la emision de
productos de combustion con 6xidos de azufre, mismos que al dispersarse en la
atmdésfera pueden afectar directamente la salud de los humanos y animales al ingresar al
tracto respiratorio, asi como la degradacién de los ecosistemas a través de la lluvia acida,
fenomeno originado por la reaccion quimica de lo 6xidos de azufre con la humedad
presente en la atmdsfera y que durante las precipitaciones pluviales pasa de la atmdsfera
a mares, rios, lagos y suelo en forma de acido sulfurico diluido.

La constante acidificacion de suelos y cuerpos de agua genera graves alteraciones en el
equilibrio ecolégico de todas las cadenas alimenticias, el efecto mas notorio es en la salud
y distribucion de especies vegetales.

La lluvia acida afecta también edificios y monumentos histéricos creados por el hombre.
En el petrdleo, el azufre se halla presente en forma de compuestos organicos;
mercaptanos, sulfuros o tiofenos principalmente, ademas de algunas pequenas
cantidades de azufre elemental. Dependiendo de su origen, el petrdleo puede contener
azufre desde algunas ppm hasta mas del 5% en peso. En México la tendencia es que los
yacimientos de petréleo crudo tienen un contenido cada vez mas alto de azufre lo cual
incrementa la importancia y dificultad de la remocion de azufre de los combustibles.
Desde hace varias décadas se ha destacado la importancia de minimizar la emision de
oxidos de azufre a la atmodsfera y numerosos paises han emitido normas ambientales
para regular las actividades que impliquen el uso de combustibles fésiles, mismas que se
han tornado cada vez mas estrictas.

Existen normas ambientales para limitar el contenido de azufre en los combustibles y
normas ambientales para las fuentes fijas, esto es unidades industriales.

En una refineria, para la produccion de combustibles de bajo contenido de azufre se
requiere aplicar el proceso de hidrodesulfuracion a las corrientes de destilados obtenidos
a partir del petréleo crudo, proceso mediante el cual los compuestos de azufre se hacen
reaccionar con hidrégeno en presencia de un catalizador para removerlos en fase gas
como acido sulfhidrico.

El gas obtenido de los procesos de hidrodesulfuracién, asi como el obtenido en el proceso
de desintegracion catalitica de gasdleos es enviado a unidades Girbotol (sistema de
endulzamiento de gas), destinadas a separar los hidrocarburos ligeros del gas de proceso
del &cido sulfhidrico y biéxido de carbono asociados a estos.

Del proceso girbotol se obtiene una corriente concentrada de acido sulfhidrico con trazas
de hidrocarburos y bidéxido de carbono, denominada gas acido. Debido a la toxicidad del
acido sulfhidrico, este gas no puede emitirse directamente a la atmdsfera, ni tampoco es
aceptable quemarlo en los quemadores elevados (flare) ya que practicamente no existira
ningun beneficio ambiental al convertir mediante la combustion todo el azufre presente en
el acido sulfhidrico a oxidos de azufre (SOx). Esta corriente debe ser enviada a una
Unidad de Recuperacion de Azufre.

Actualmente la emision de azufre en las unidades de recuperacion de azufre se halla
normada, con el objeto de garantizar la operacion eficiente de estas plantas cuyo objetivo
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es transformar el acido sulfhidrico a azufre elemental y obtener un producto de alta
pureza, el cual tiene amplias aplicaciones en la industria quimica.

Para las refinerias es un objetivo cumplir con la normatividad en materia ambiental y en el
caso especifico de las unidades de recuperacion de azufre se debe cumplir la Norma
Oficial Mexicana:

NOM-148-SEMARNAT-2006, Contaminacién atmosférica.- Recuperacion de Azufre
proveniente de los procesos de refinacion del petréleo (ref.1).

La cual supervisa mediante balances diarios y trimestrales la emision de diéxido de azufre
a la atmosfera efectuando la contabilidad del azufre que entra a la refineria en el crudo y
su salida en los productos terminados, toneladas de azufre embarcadas, la diferencia
corresponde a la emision a la atmésfera, estas emisiones corresponden a tres fuentes:

- Emisién de gases en quemadores a fuego directo y hornos de calderas.

- Descarga de gases a la atmosfera producto de la regeneracion de catalizador en
el proceso de craqueo catalitico de gasodleos.

- Descarga a la atmésfera de las unidades de recuperacion de azufre.

La norma establece que las unidades construidas antes de la fecha de emision de la
norma deben tener una eficiencia de recuperacién de azufre no menor al 90% y en el
caso de unidades construidas después de la fecha de emision deberan tener una
eficiencia de recuperacion no menor al 95%.




Capitulo 1
Descripcidn de los procesos de
recuperacién de azufre




Descripcion de los procesos de recuperacion de azufre.
1.1. El proceso Claus de recuperacion de azufre.
El objetivo del proceso de recuperacion de azufre en una refineria es procesar la
corriente denominada gas acido, que contiene acido sulfhidrico (H,S) y bioxido de
carbono (CO,) y disponer del H,S de una manera segura convirtiéndolo a azufre
elemental (Sy), una materia de facil manejo y que tiene valor comercial.

La reaccion quimica principal de este proceso es:

HS+ %0, > H O+ 1/xSyevvvniininnnnans (ec.1)
Misma que puede indicarse como:

st + 3/202 — Hzo + SOz ................ (eC.Z)

2H,S + SO2 — 2H,0 + 3/x Sx............ (ec.3)
La reaccion de Claus permite obtener azufre elemental, a partir de la combustion
parcial de una tercera parte de H,S suministrado (ec.2) y la reaccion en fase gas entre
el H,S y SO, (ec.3).
Al proceso de recuperacion de azufre se le conoce comunmente como “Proceso
Claus” en honor de su inventor; Carl Friedrich Claus, quimico inglés quien registro su
patente en 1883. Originalmente el proceso Claus fue desarrollado con la finalidad de
recuperar azufre durante la produccion de carbonato de sodio por el método de Le
Blanc. (ref.2).

Figura 1.1.1 Esquema del proceso Claus original. (ref.2)

Gases a tratamiento o atmadsfera.

Gas acido  ——

Reactor |} Condensador . Vapor de baja presion
catalitico de azufre P jap

Aire  ———>>{ (200-350°C) (130-200°C)

Azufre liquido




La reaccion utilizaba bauxita como catalizador, pronto se observé que operando a
menores temperaturas el rendimiento era mayor, debido a que el unico medio de
remocion del calor de reaccidn era por radiacion, la temperatura era controlada
manipulando el espacio velocidad de los gases, lo cual era una gran restriccién debido
a la naturaleza exotérmica del proceso. (ref.3).

El proceso Claus ha sufrido varias modificaciones, siendo la mas importante la hecha
por |.G. Farbenindustrie A. G. en 1936, que consistié en la adicién de una etapa
térmica antes de la etapa catalitica. Este cambio no solo aumentaba la capacidad del
proceso, ademas permitia la recuperacién energética del calor antes disipado. Con
este cambio la capacidad de proceso se incrementd unas cincuenta veces.

Las plantas recuperadoras de azufre existentes conservan el mismo principio que el
proceso Claus modificado. (ref.3).

Figura 1.1.2 Esquema del proceso Claus modificado. (ref.2).

Vapor de baja presion Gases a tratamiento o atm.

Gas acido
iz Reactor

Horno de Recuperacion — " Condensador

reaccion " de calor catahhcg —) de azufre
—{(950-1200°C) (170-350°C) ( 130-200°C)
Aire ﬂ ﬂ

Azufre liquido _ Azufre liquido W
Y

Una, dos o tres etapas
cataliticas subsecuentes.

Para corriente de gas acido concentrado una de las principales ventajas de esta
configuracién es que en la etapa térmica y posterior enfriamiento se obtiene una
conversién del orden del 40 a 52 %, dependiendo de la concentracién del gas
alimentado. Ademas la dilucion del gas acido con el nitrogeno presente en el aire de
combustién permite una diferencial de temperatura adecuada para la operacion de las
etapas cataliticas subsecuentes.

El proceso Claus puede tratar corrientes de gas acido con contenido de H,S desde 10
a 100%. La conversién puede variar entre 96 y 98% sobre el contenido de azufre en la
entrada, ademas de tener una gran flexibilidad en el volumen de carga la cual puede
variar hasta la quinta parte del caudal de disefio.

Con algunas modificaciones en los quemadores el proceso admite carga proveniente
de torres tratadoras de agua acida con altas concentraciones de amoniaco.




El proceso Claus se adapta muy bien a los caudales y composiciones del gas acido en
una refineria.

Desde 1938 se han mejorado los disefios adicionando mas lechos cataliticos y
mejorando la condensacién de azufre en diferentes etapas, para desplazar el equilibrio
de la reaccién hacia las condiciones de maxima recuperacion de azufre.

1.2. Configuraciones del proceso.

Existen tres configuraciones basicas para operar el proceso Claus, el procesamiento a
flujo directo (straight flow), el procesamiento en flujo dividido (split flow) y las unidades
con recirculacion de azufre. La eleccidén del esquema depende basicamente de la
concentracién de H,S presente en el gas acido a tratar, aunque influyen también la
velocidad de flujo, la estabilidad en la composicion y la economia (ref. 4). La siguiente
tabla muestra los criterios basicos para seleccionar la configuracion del proceso Claus
en base a la concentracion de H,S en base seca (ref.5).

Tabla 1.2.1 Criterios para la seleccién de la configuracion del proceso Claus.

%mol H,S en gas &cido. Configuracién

50-100 Flujo directo

40-53 Flujo directo con precalentamiento de
la alimentacion y/o aire.

25-40 Flujo dividido

12-25 Flujo dividido con precalentamiento
de alimentacion y/o aire

7-12 Flujo divido con precalentamiento de
la alimentacion y/o el aire mas gas
combustible.

<7 Reciclo de azufre.

50-100 ( con NH3) Flujo directo con quemador de
amoniaco.

Estos criterios son generales y son referencia para la eleccion de la configuracion
Optima tras la revision de las condiciones particulares del gas acido a tratar.

1.2.1. El proceso en flujo directo. (straigth flow).

En el proceso a flujo directo la corriente de gas acido se mezcla con la cantidad de
aire necesaria para oxidar una tercera parte del H,S presente, asi como todos los
hidrocarburos presentes, se alimenta directamente al horno de reaccién en donde
se lleva a cabo la etapa térmica del proceso, a temperaturas del orden de 980 a
1370°C. La conversion en la etapa térmica es del orden de 60 a 70% del H,S a
azufre elemental. El azufre se enfria en una caldera donde tipicamente se
produce vapor de alta presién. Sin embargo como se indica en la ecuaciéon 3 la
reaccion de produccion de azufre elemental es reversible y de la caldera se
obtienen conversiones del orden de 40 a 52 %. En el condensador se retira el
azufre elemental en forma liquida, los gases que salen del primer condensador
son recalentados a una temperatura que fluctia entre 230 y 280 °C, para este
efecto existen varios métodos ademas del intercambio de calor y se discutiran mas
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adelante. El objetivo de calentar el gas es que la temperatura del gas que sale del
convertidor catalitico anterior, esté por encima de la temperatura de rocio del
azufre en fase vapor y evitar que se deposite en el catalizador y lo desactive. La
cama catalitica consiste basicamente de alumina aunque existen algunas otras
opciones que se discutiran mas adelante. Otro condensador enfria los gases para
eliminar el azufre de la corriente gaseosa. Estas dos ultimas etapas; reaccién y
condensacion se pueden repetir una o dos veces mas. Conforme se va avanzando
en el proceso la temperatura de rocio del azufre disminuye en funcion de la
cantidad de azufre retirado en los condensadores. Por lo cual la temperatura de
operacion de los reactores también disminuye. Las temperaturas del segundo y
tercer convertidor fluctian entre 200-220°C y 180-210°C respectivamente. Los
gases de cola se incineran antes de enviarse a la atmdésfera, ya que aun contienen
pequefas cantidades de H,S.

El proceso de flujo directo se emplea en corrientes de mas de 50% mol de H,S en
el gas acido, dependiendo de la concentracién del acido, dos convertidores
cataliticos permitiran convertir entre el 90 y 95% del H,S alimentado. Al agregar un
tercer reactor catalitico, la conversion puede llegar a 96-97 %. No se agrega un
cuarto reactor catalitico por razones econdomicas, ya que solo incrementa la
conversion en el orden de un punto porcentual (ref.6).

Figura 1.2.1 Proceso a flujo directo.

RECALENTADOR RECALENTADCR

GAS
ACIDO | HORNO
— ¥ reaccion| BOILER ';

CONDEN- v
l SADOR CONDEN- CONDEM-
l SADOR SADOR
AIRE 5
5
s s

1.2.2. El proceso en flujo dividido (split flow).

El proceso a flujo dividido emplea dos corrientes de gas acido de bajo contenido
de H,S, se requiere que la temperatura de flama en el horno sea superior a 925°C,
para asegurar una combustion estable, que no se puede alcanzar alimentando la
totalidad del gas al horno. La corriente que se introduce al horno corresponde a la
tercera parte o mas del gas acido y el aire necesario para efectuar la
transformacion de 1/3 del H,S total a SO,.




Debido a esto, la producciéon de azufre elemental en la etapa térmica se reduce y
poco o nada se obtiene. Las etapas posteriores del proceso a flujo dividido son las
mismas que en el proceso a flujo directo.

Como se detalla en la tabla 1.2.1 existen configuraciones con precalentamiento del
aire y/o el gas acido antes de su ingreso al convertidor térmico. La figura 1.2.2
muestra un proceso de este tipo.

Figura 1.2.2 Proceso a flujo dividido.

2/ RECALENTADOR

e — r el *
GAS CONVERTIDOR CONVERTIDOR
I e —— ———
Acipg[!3 HORNO
Reaccion| BOILER v
CONDEN- CONDEN-
SADOR SADOR
ARRE L l
s S

1.2.3. Unidades con recirculacion de azufre.

Para corrientes da gas acido de bajo contenido de H,S (menor a 10 %), se
requiere que la temperatura de flama en el horno sea superior a 925°C, para
asegurar una combustion estable y que ya no es posible obtener con el proceso de
flujo dividido. Se opta por efectuar la recirculacion de parte de azufre elemental
obtenido en el proceso al convertidor térmico, lo cual permite mantener la
estabilidad de la flama y el proceso en condiciones estables.




Figura 1.2.3 Proceso con recirculacion de azufre.
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Figura 1.2.4 Proceso a con precalentamiento del aire y gas acido.
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1.2.4. Opciones de calentamiento del gas de proceso.

Un criterio de disefio importante en la eleccion del proceso Claus es el
procedimiento mediante el cual la mezcla gaseosa se lleva a la temperatura de
disefio antes de ingresar a los convertidores cataliticos. En la figura 1.2.5 se
muestran estos métodos adicionales (ref.7).

El caso 1 corresponde al “By pass caliente”, método en el que el gas frio
proveniente de los condensadores es mezclado y calentado con una corriente de
gas caliente que proviene de uno de los pasos de la caldera.

El caso 2 corresponde al uso de quemadores en linea, uno antes de cada
convertidor catalitico, que oxidan una parte del gas acido que se desvia de la
corriente de alimentacion y una vez mezclado con el gas de proceso alcanzan la
temperatura 6ptima de ingreso a los reactores cataliticos. Este caso corresponde
al de la planta recuperadora de azufre de la Ref. “Ing. Antonio Dovali Jaime” de
Salina Cruz, Oaxaca.

El caso 3 corresponde al uso de equipos de intercambio de calor, el calentamiento
se lleva a cabo con vapor.

Figura 1.2.5 Opciones de calentamiento de la corriente de gas de proceso.

Condensador 1 Condensador 1

Condensador 1

recalentador 1

Conv.1 |
h .
Gas Gas = Gas Intercambiador
acido | acido * acido N\
Horno | Horno Ho¥no
e f Caldera Caldera e l' Caldera
N Conv. 1 '
Aire : Aire ‘ Aire
Ne- Conv. 1
r
Condensador 2 Condensador 2

Intercambiador
recalentador 2 )

Conv. 2 "‘-I I
I Conv. 2
Conv. 2
Condensador 3 Condensador 3 I |
(o
Condensador 3
Gas de cola Gas de cola Gas de cola
CASO 1 CASO 2 CASO 3
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Los tres métodos de recalentamiento dan como resultado recuperaciones globales
de azufre ligeramente diferentes, cada método muestra ciertas ventajas
dependiendo de circunstancias particulares.

El caso 1 tiene como inconveniente que presenta una liguera disminucion en la
conversién que los otros dos casos, esto debido al paso de una fraccidon con
mayor % de H,S a (proveniente de la caldereta) a la entrada a cada reactor.

Por ejemplo, el caso 2 requiere de tres quemadores en linea adicionales, que
requieren control, para obtener una alta eficiencia y flexibilidad cada quemador se
equipa con controles de flujo y relacionadores de aire-gas &acido, esta
instrumentacién mas todas las lineas auxiliares hacen mas costoso al caso 2 que
al caso 1.

El caso 3 es el que requiere de mayor inversién de capital. Se requiere del
suministro de un servicio, pero es un proceso mas facil de controlar y provee
mejores rendimientos ya que a través del mismo la relacion H,S/SO, es continua.
Existe un caso 4, no ilustrado aqui, que requiere de mayor inversion de capital,
utiliza intercambiadores gas-gas ubicados entre los condensadores y los
convertidores, que tienen velocidades de transferencia de calor muy bajas y
requieren de grandes areas de contacto. El proceso es complejo ya que requiere
disefar los convertidores para que sus temperaturas de salida satisfagan los
requerimientos de precalentamiento, por lo cual se observa muy poca flexibilidad
para trabajar a bajas cargas y con fluctuaciones importantes en la concentracién
de H,S, casos en los que se requerira calentamiento auxiliar (ref.7).

1.2.5. Variaciones del proceso Claus.

El propédsito de esta seccion es mostrar las opciones tecnoldgicas y desarrollos
sobre el proceso Claus modificado y que tienen como objetivo efectuar la maxima
recuperacion de H,S de las corrientes de gas acido y que son opciones para el
cumplimiento de la normatividad ambiental vigente para la operacién de unidades
recuperadoras de azufre (SRU’s).

1.2.5.1. Procesos Claus oxigenados.

Existen diversas variantes del proceso Claus para manejar cargas con bajo
contenido de H,S o bien cargas con grandes variaciones en la concentracion y
flujo de H,S, se describen las siguientes tecnologias:

e Quemador multipropédsito con oxigeno Lurgi.
e Proceso COPE.
e Proceso BOC.

Cabe senalar que estas variaciones no incrementan la eficiencia de
recuperacion de azufre del proceso, pero permiten el manejo de cargas de
contenido variable provenientes de multiples unidades tratadoras de gas o con
otros contaminantes (ref.9).
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Quemador multipropésito con oxigeno Lurgi.

La variante en este tipo de quemador es que puede funcionar con aire, aire
con oxigeno o solo oxigeno. Como se ve en la figura 1.2.6 Lo que ocurre es la
combustién de parte del gas acido con alta concentracién de oxigeno y a muy
alta temperatura en el centro de la flama. En estas condiciones se llevan a
cabo otras reacciones; primero el H,S se descompone en hidrogeno y azufre
bimolecular S, directamente, la formacion de agua se reduce (ec.4). De manera
simultanea el diéxido de carbono se reduce a mondxido de carbono y oxigeno
(ec.5) y el agua a hidrégeno y oxigeno (ec.6). El oxigeno liberado reaccionara con
mas H,S para formar mas SO, de acuerdo a (ec.2) como se describid en la
reaccion Claus.

HoS — Ho+1/xSqiiiiiiiiiiiiinnns (90.4)
CO, » CO+ %0z cvurrinenns (ec.5)
H,O — H,+ % O,.................. (ec.6)

Las reacciones descritas son altamente endotérmicas y le dan control a la
temperatura del convertidor térmico, ademas del efecto envolvente de la flama
producto de la mezcla aire gas acido que tiene menor temperatura.

Este quemador también esta disefiado para el quemado de gas amoniacal (gas
acido con contenido de amoniaco) y efectua la completa combustion del
amoniaco sin consumo adicional de energia, el cual requiere de temperaturas
superiores a 1300° para asegurar su destruccion (ref.9).

Figura 1.2.6 Quemador multipropésito Lurgi.
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El proceso COPE.

Es un proceso disefiado por Air Products & Chemicals Allentown y Goar Allison
& Associates para Conoco y tiene como objetivo el manejo de cargas muy
variables. Ver figura 1.2.7

En este proceso es posible operar con oxigeno puro, el nivel de
enriquecimiento de oxigeno puede sostenerse debido a que parte de la
corriente de gases de reaccion es reciclada mediante un soplador para

mantener la temperatura dentro de margenes seguros en el convertidor térmico
(ref.10).

El reciclo de inertes, principalmente de CO,, N, y vapor de agua, asi como
productos de reaccion es la parte mas importante del control de este proceso,
ya que ademas de controlar la temperatura del convertidor catalitico,
incrementa la caida de presion en el horno, caldera y primer condensador, las
etapas subsecuentes manejan menores caidas de presion debido a la
disminucion de flujos (ref.9y 11).

Figura 1.2.7 Unidad de recuperacion de azufre COPE.
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El proceso BOC.

Creado por la empresa Shipley de West Yorkshire, se caracteriza por efectuar
la combustién del H,S en dos etapas, cuando se efectia la modificacion de
una planta existente se anade un nuevo horno de reaccion, caldereta y
condensador. Ver figura 1.2.8

Los beneficios son que se elimina el nitrégeno presente el aire que se
introduce de manera normal en un proceso Claus incrementando notablemente
la capacidad de disefio.

Figura 1.2.8 Unidad de recuperacion de azufre BOC. Proceso de doble
combustion.

Para procesos nuevos la configuracién se muestra en la figura 1.2.9, en la que
al disefio claus se afade un convertidor térmico lateral, que puede operar
incluso con oxigeno puro, una pequena parte de la carga de gas acido se
quema en el horno principal del proceso Claus se quema el H,S con oxigeno
en condiciones ligeramente subestequiométricas . La temperatura de flama se
controla eliminando parte del calor de reaccién en la caldereta y reciclando una
fraccion del gas de proceso que al pasar al siguiente horno completa la
relacion H,S/SO, necesaria para la reaccién de Claus, asi como el control de
temperatura en el quemador lateral.
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Figura 1.2.9 Unidad de recuperacién de azufre BOC. Proceso de quemador
lateral.

Vapor de alta

Gas
acido
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1.2.5.2. Procesos que incrementan la recuperacion de H,S.

Se describen los siguientes procesos cuyo objetivo es maximizar la conversion
a azufre elemental el H,S presente en el gas acido:

Procesos de oxidacion selectiva.
e Proceso Super Claus 99
o Proceso Super Claus 99.5
e Proceso de reciclo Selectox.

Procesos de que operan bajo el punto de rocio.
e Proceso Sulfreen.

Proceso Hydrosulfreen.

Proceso Carbo sulfreen.

Proceso CBA.

Proceso MRCR.

Procesos en gases de cola.
e Proceso SCOT y super SCOT.
e Proceso Sulften.
e Proceso ELSE.
o Proceso BSR/Selectox.

Procesos en gases de cola reducidos.
e Proceso Wellman-Lord.
e Proceso Clintox.

1.2.5.2.1. Procesos de oxidacion selectiva.

Oxidacion selectiva. Proceso Super Claus 99.

En la seccion anterior se vio el uso de oxigeno para mejorar la tecnologia
Claus, la oxidacion selectiva se basa en el uso de catalizadores mejorados.
Desarrollado por las compafias alemanas Comprimo y VEG-Gansnstiuut en
colaboracién con la Universidad de Utrecht este proceso incrementa la
recuperacion de azufre a >99%. Se caracteriza por el uso de un catalizador
selectivo en la ultima etapa de un proceso Claus convencional. Ver fig. 3.2.10
Este proceso hace a un lado las desventajas del proceso Claus convencional
como el requerimiento de control preciso de la relacion aire/gas acido y la
formacion de COS y CS, en la flama que requieren hidrolizarse en el primer
convertidor catalitico. Incorpora un control de relacion aire/gas acido, menos
sensible y mas flexible.

El catalizador empleado en la tercera etapa catalitica es mas selectivo para
efectuar la conversion de H,S directamente a azufre elemental, que la reaccién
intermedia de conversién de H,S a SO,. Consiste en un soporte y 6xidos
metalicos es térmicamente estable y tiene buena resistencia mecanica. Tiene
area superficial >20m?/g. comparado con el catalizador Claus convencional del
orden de 300 a 325 m?/g.

El proceso inicia con la operacién subestequiométrica del horno, se buscan re-
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laciones H,S/SO, mayores que 2, se logra introduciendo menos aire que en un
proceso Claus convencional, esto para obtener una concentracion molar de
0.8% de H,S y 0.05% de SO, en la salida del condensador de la segunda
etapa catalitica (Ryzs/so2= 16).

Antes de ingresar al reactor selectivo, el gas de proceso se mezcla con aire
adicional, este catalizador promueve la siguiente reaccion:

H,S + % 0; — Hy0 + 1/ Syeverveernee. (ec.1)

Mas del 85% del H,S se transforma directamente a azufre y se forma una
pequena cantidad de SO, (ref. 12).

Figura 1.2.10 Proceso Super Claus 99.

Vapor

Oxidacidn selectiva. Proceso Super Claus 99.5.

Derivado del Super Claus 99, adiciona un reactor de hidrogenacion, previo al
reactor de oxidacion selectiva. Ver figura 1.2.11.

La seccién del horno y convertidores Claus se operan de manera convencional
manteniendo una relacion H,S/SO, = 2, controlada por el analizador reubicado
en la salida del condensador de la segunda etapa catalitica. El reactor de
hidrogenacién convierte las especies que contienen azufre, como SO,, COS y
CS, a H,S y son enfriadas antes de ingresar al reactor de oxidacion selectiva.
El control de la relacion aire/gas acido es menos riguroso que en un proceso
Claus, ya que la adicién de aire al reactor de oxidacion selectiva compensa
estas desviaciones. La recuperacion total de azufre es del orden de 99.2 a
99.7%, dependiendo de la eficiencia de la etapa selectiva (ref.12).

Oxidacion selectiva. Proceso de reciclo Selectox.

Proceso desarrollado por Ralph M. Parsons Company y UNOCAL (Union Oil of
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California). Disefiado para corrientes con menos del 40% de contenido de H,S.
Es un proceso catalitico que elimina la necesidad de quemar un tercio del H,S
en un horno. El gas de carga es mezclado con gas de proceso reciclado y pos-

Figura 1.2.11. Proceso Super Claus 99.5.

teriormente mezclado con aire en la proporciones de un proceso Claus
convencional. La mezcla entra al primer reactor y en los primeros centimetros
de la cama catalitica ocurre la oxidacion selectiva de H,S a SO,, en el resto de
la cama catalitica ocurre la reaccion de Claus. Los gases efluentes del primer
convertidor se dividen, una parte se recicla a la entrada de carga para controlar
la temperatura del reactor Selectox y el resto se envia a dos o ftres
convertidores cataliticos Claus. La recuperacion global del proceso es de 94-97
% (ref.13).

Figura 1.2.12. Proceso de reciclo Selectox.
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1.2.5.2.2. Procesos que operan bajo el punto de rocio.

La recuperacion de azufre bajo el esquema convencional del proceso Claus
esta limitada por la temperatura de operacién en las etapas cataliticas. Entre
mas baja sea esta temperatura la conversion obtenida sera mayor.

Sin embargo, operar los convertidores a temperaturas menores a la del punto
de rocio de la mezcla implica la absorcion de azufre elemental en los poros del
catalizador, el cual tiene que ser regenerado después de cierto tiempo.

Los procesos denominados operantes bajo el punto de rocio, pueden
considerarse una extension del proceso Claus convencional, ya que solo usan
de modo favorable el equilibrio a menores temperaturas.

Estos procesos son ciclicos ya absorben el azufre formado en el catalizador y
este se regenera cuando la actividad catalitica disminuye sensiblemente. Estos
procesos comenzaron a desarrollar en los afios 70°s, en los 90°s alcanzaron
tasas de recuperacion de 99 a 99.9 % de azufre (ref.14).

A continuacién se describen tres versiones del proceso Sulfreen y los procesos
CBA y MCRC.

Bajo el punto de rocio. Proceso Sulfreen.

La tecnologia Sulfreen fue desarrollada por Lurgi y EIf Aquitaine, es una
extension del proceso Claus, en donde el H,S y SO, residuales presentes en el
gas de cola, reaccionan en un lecho catalitico a temperaturas menores al punto
de rocio del azufre. A temperaturas del orden de 125-150°C la recuperacién de
azufre es del orden de 99.5%. Ver figura 1.2.13.

El catalizador de este proceso es alumina como en el proceso Claus, para la
regeneracion se emplea gas de proceso o bien gases de incinerador
recirculados. El disefio puede emplear dos o tres convertidores (ref. 15).

Figura 1.2.13. Proceso Sulfreen.
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Bajo el punto de rocio. Proceso Hydrosulfreen.

Este proceso supera las limitaciones de Sulfreen debidas a la presencia de
COS y CS, presentes en el gas de cola. El proceso se complementa con un
tratamiento catalitico que convierte estos contaminantes en H,S antes de
ingresar al reactor Sulfreen. Los rendimientos son una recuperacion global de
azufre del orden de 99.5 a 99.7%. Ver figura 3.2.14.

Las reacciones de son las siguientes:

COS +H;0 — COp+ HyS vovvernnn, (ec.4)
CSz + 2H20 — C02 + 2st ................ (eC.5)
2H,S + 0, — 25+ 2H0 cveeeennnee. (ec.6)

Estas reacciones se llevan a cabo sobre un catalizador de hidrdlisis/oxidacion
selectiva que contiene 6xido de titanio a una temperatura de 200 a 250°C. El
incremento de temperatura es del orden de 50°C debido a la exotermicidad de
las reacciones. Para ajustar la relaciéon H,S/SO, y maximizar la operacion de
Sulfreen se inyecta aire en la entrada al reactor.

Figura 1.2.14. Proceso Hydrosulfreen.
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Bajo el punto de rocio. Proceso Carbo Sulfreen.

Como primer paso en el proceso Carbo Sulfreen se hace reaccionar el SO,
remanente con H,S en exceso, el objetivo es obtener gas practicamente libre
se SO,, esta etapa corresponde al disefio Sulfreen.

La segunda parte del proceso convierte el H,S remanente a azufre elemental
por oxidacion directa. Ver figura 1.2.15.

2H,S+0; — 2S+2H,0 ..o (ec.6)

Los reactores de la segunda etapa contienen carbén activado, la alimentacién
se efectta a 125°C y se alimenta aire para efectuar la oxidacion. La
regeneracion de la alumina sulfreen y el carbén activado se lleva a cabo con
gases de proceso recirculados. El rendimiento es una recuperacion global de
azufre del orden de 99.97% (ref. 16).

Figura 1.2.15 Proceso Carbo sulfreen.
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Bajo el punto de rocio. Proceso CBA.

Proceso creado por Amoco, en Alberta Canada, este proceso ofrece
rendimientos del orden de 98 a 99.5% de recuperacién de azufre. Ver figura
1.2.16.

Consiste en una o dos reactores CBA (Cold Bed Absortion), mientras uno
opera a bajas temperaturas y absorbe azufre en el catalizador, el otro esta en
proceso de regeneracion. La regeneracion se lleva a cabo con gases calientes
de proceso para desorber el azufre. La configuracién mostrada solo emplea el
conjunto horno-caldereta-condensador del proceso Claus convencional y es la
carga al diagrama mostrado. El reactor Claus es operado a alta temperatura
para hidrolizar el COS y CS,.

Figura 1.2.16 Proceso CBA.

Bajo el punto de rocio. Proceso MRCR.

Proceso creado por Delta Projects de Canada, fue creado en 1980 y existen
versiones de tres y cuatro reactores. El rendimiento alcanzado es de 99.0 y
99.5% de recuperacion de azufre para las configuraciones de 3 y 4 reactores
respectivamente. Ver figuras 1.2.17-18 y 19.

Se muestra la secuencia de operacioén de un proceso de cuatro reactores que
consiste de tres etapas operativas (ref.17).
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Figura 1.2.17. Proceso MRCR. Etapa 1.

Figura 1.2.18. Proceso MRCR. Etapa 2.
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Figura 1.2.19. Proceso MRCR. Etapa 3.

1.2.5.2.3. Procesos en gases de cola.
Procesos en gases de cola. Proceso SCOT.

El proceso SCOT (Shell Claus Off-gas Treating) se introdujo en 1970 y
transforma casi todos los compuestos de del gas de cola de la unidad Claus
(80, COS, CS,) en H.S, sobre un catalizador (Co-Mo o Ni-Mo) a una
temperatura en el rango 280 a 300°C. El gas de cola del proceso Claus se
calienta en linea con un recalentador que también puede producir gas reductor
(H, y CO) mediante el quemado subestequiométrico de combustible, la otra
opcion de calentamiento es el intercambio gas-gas con la corriente de gases
del incinerador. Ver figura 1.2.20.

El gas del reactor se enfria primero en un generador de vapor de baja y luego
en una torre de apagado, en la cual la mayor parte del agua es condensada y
enviada a tratamiento de aguas amargas.

El gas de proceso es enviado a un absorbedor con amina, donde se efectua la
absorcion selectiva de H,S, la mayor parte del CO, es desalojado con un
contenido de 250 a 500mL/m?® de H,S y enviado al incinerador.

La amina es regenerada por agotamiento con vapor y la corriente de gas
concentrada es recirculada a la carga del proceso Claus (ref.18).
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Figura 1.2.20. Proceso SCOT.

a) Quemador en linea b) reactor SCOT c¢) Torre de quench d) absorbedor SCOT e)
regenerador SCOT f) reboiler g) calentador

Procesos en gases de cola. Proceso super SCOT

El proceso super SCOT se desarrollo para alcanzar una concentracién de
10mL/m?® en el gas de cola.

El cambio principal es que el agotamiento de la amina se lleva a cabo en dos
etapas, lo cual permite tener dos soluciones de amina a diferente temperatura
que se alimentan al absorbedor, permitiendo un ahorro de 30% de energia y
aprovechar mas el flujo de amina para reducir el contenido de H,S en el gas de
cola (ref. 19).

Figura 1.2.21. Proceso super SCOT.
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1.2.5.2.4. Procesos en gases de cola reducidos.
Procesos en gases de cola reducidos. Proceso Sulften.

Proceso disefiado por Ford, Bacon y Union Carbide, el cual reduce el
contenido de HS en el gas de cola a menos de 10 ml/m® en el gas de venteo.
El proceso consiste de dos secciones; reaccién y absorcion-desorcion, Ver
figura 1.2.22.

Figura 1.2.22. Proceso Sulften.

Seccion de reaccion SULFTEN Seccion de absorcion — desorcion SULFTEN

En el reactor la primera zona corresponde a la hidrélisis de CS, y COS, previo
calentamiento de la carga, la segunda zona corresponde a las reacciones de
hidrogenacioén, para lo cual se inyecta una corriente de hidrogeno.

Los gases de reaccion pasan a un condensador para generar vapor de baja
presion y una torre de apagado para la remocién del vapor de agua. En la
seccion de absorcion y desorcion se utiliza una amina selectiva al H,S, el gas
venteado de la torre agotadora se recircula a la entrada de carga al proceso
Claus (ref. 20).

Procesos en gases de cola reducidos. Proceso ELSE.

Proceso desarrollado por Amoco (Extremely Low Sulfur Emissions) Ver figura
1.2.25. provee una recuperacion global de azufre del 99.98%. El proceso
emplea dos reactores, uno opera mientras el otro permanece en regeneracion.
Opera a 595°C, donde los compuestos de azufre son convertidos a H,S, el
cual es absorbido por ZnO (ref. 21).
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Figura 1.2.23. Proceso ELSE.

Procesos en gases de cola reducidos. Proceso Wellman-Lord.

El proceso Wellman-Lord se desarrollo en estados Unidos en los afios 60°s y
se caracteriza por remover SO, muy diluido de la corriente de gas de cola,
enriquecerlo en la seccién de absorcion. Se produce azufre por la reaccion de
Claus, acido sulfurico concentrado y SO, liquido. Todos productos de alta
pureza. Como absorbente utiliza sulfito de sodio (ref. 22).

Figura 1.2.24. Proceso Wellman-Lord.
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Procesos en gases de cola reducidos. Proceso Clintox.

El  proceso Clintox utiliza el gas de cola incinerado de la planta Claus
convencional, el gas es enfriado generando vapor y/o agua de enfriamiento.

El gas entra a un absorbedor con tres diferentes secciones, en la primera el
gas se enfria a contacto directo con agua para remover el vapor de agua
presente en el gas de proceso, en la segunda etapa el SO, es removido por un
secuestrante a menos de 1ml/m® en el gas a ventear. El gas purificado pasa a
una tercera seccion que es un segundo agotamiento con agua para remover
las trazas del solvente. Ver figura 1.2.25.

Figura 1.2.25. Proceso Clintox.

El solvente se regenera en una segunda columna con vapor, en el domo se
obtiene una corriente de mas de 85% de SO, la cual es recirculada a la planta
Claus, una de las diferencias mas importantes de este proceso es que utiliza
solo absorcion fisica. La recuperacion global de azufre con este proceso es
mayor a 99.9% (ref. 23).
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Capitulo 2
Bases fisicoquimicas del proceso
Claus
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Capitulo 2 Bases fisicoquimicas del proceso Claus.

2.1. Analisis del proceso.
2.1.1. Propiedades del azufre.

Se detalla en esta seccidon la naturaleza caprichosa del comportamiento del
azufre en sus fases vapor, liquido y soélido. Situacion fundamental a tener en
cuenta para entender el comportamiento del proceso Claus.
Generalidades.
El azufre es un elemento no metalico del grupo 16, con valencias que pueden
ir de -2 a +6, el azufre elemental tiene diferentes formas alotrépicas, las cuales
difieren en solubilidad, densidad, forma cristalina, volumen molar (en fase gas),
conductividad térmica entre otras.
Equilibrio de fases.
La figura 2.1.1 muestra el equilibrio entre fases del azufre, donde se pueden
apreciar algunas de las especies mas abundantes que se pueden encontrar en

la fase sdlida, como son las formas cristalinas; a,  y .

Figura 2.1.1 Equilibrio de fases del azufre elemental.

Rémbico

Presion

Liquido

Temperatura

31



Capitulo 2 Bases fisicoquimicas del proceso Claus.

La forma cristalina rémbica a es la mas comun en el azufre sélido y que
presenta un color amarillo palido, es estable hasta 95°C, donde comienza a
transformarse en la forma 3. La forma monoclinica cristalina 3 ocurre en forma
de cristales de forma de aguja y es estable hasta el punto de fusién (119.3°C).
Es casi incolora y se convierte lentamente a la forma cristalina a enfriando por
debajo de 95.5°C.

Existen otras formas como la y de tipo cristalino monoclinico (no se muestra en
la figura) es parecida a la forma (3, pero es meta estable y de color amarillo
mas intenso.

La forma p es amorfa y existe en la fase liquida a 160°C y es la responsable
del incremento de viscosidad tan notorio a esta temperatura.

La forma 11 es producida por la fusion a 119.3°C de la forma cristalina a, lo cual
corresponde al punto de fusion ideal, sin embargo el punto de fusion del azufre
también varia, tras unas horas el punto de fusion decrece a 114.5°C, el punto
de fusion natural. En la figura 3.3.1 se observa mas de un punto de fusion.
Esta forma es insoluble en disulfuro de carbono y consiste probablemente de
cadenas de Sgy S7.

Figura 2.1.2 Equilibrio de especies en la fase liquida.

Composiciéon

Temperatura
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El equilibrio de especies presentes en la fase liquida tampoco es simple, en la
figura 2.1.2 se observa la dependencia del equilibrio de especies en funcién de
la temperatura y se observan principalmente las especies Sg, S; y Sg, asi como
el azufre-p.

En la figura 2.1.3 se observa el equilibrio de especies en la fase gas, se
muestran las especies mas abundantes, sin embargo se conocen alétropos del
azufre de 2 hasta 12 moléculas en fase gas.

Estas variaciones en la composicién determinan el comportamiento extrano de
las propiedades del azufre, como se describe mas adelante.

Figura 2.1.3 Equilibrio de especies de azufre en la fase gas.

Proporcion del azufre total en el vapor %vol.

Temperatura °C

33



Capitulo 2

Bases fisicoquimicas del proceso Claus.

Tabla 2.1.1 Especies conocidas de azufre en fase sdlida y liquida.

Molecular Designation used
Name Synonyms species in this review
o (alpha) Rhombic, Cycloocta-S Orthorhombic-a
orthorhombic,
Muthmann's |
0 (beta) Monoclinic |, Cycloocta-S Monoclinic-3
Muthmann's I,
prismatic
¥ {gamma) Monoclinic I, Cycloocta-S Maonoclinic-y
Muthmann's 111,
nacreus, mother-of-
pearl, Gernez
§ (delta) Manoclinic I, Cycloocta-S Allotropes of 5,
Muthmann's IV,
y-monoclinic
€ (epsilon) Engel, Aten, rhombo- Cyclohexa-S Rhombohedral
hedral, monoclinic
Engel
¢ (zeta) 5th monoclinic, Cycloocta-S Allotrope of 5,
Korinth .
i (eta) 4th monoclinic, Cycloocta-5 Allotrope of S,
Korinth
A (theta) Tetragonal, Korinth Cycloocta-S Allotrope of 5,
t (iota) Erametsa Cycloocta-S Allotrope of S,
K (kappa) Erametsd Cycloocta-S Allotrope of S,
A (lambda) Cycloocta-S Cycloocta-5;
Mo(mu) (a) Inscluble Catenapoly-S Solid or liguid
(b} Polymeric Palymeric-S
L(nu) M Mixture Solid polymeric
£ (xi) Triclinic, Korinth Cyciococta-5 Allotrope of 5,
o {emicron) Erametssd Cycloocta-S Allotrope of S,

T (pi)

p (rho)
7 (tau)
@ (phi)
¥ (phi)
x (chi)
¥ (psi)
w {omega)

m
n

Aten

Braun
Engel
Korinth
Muthmann
Schmidt
Amorphous
Cubic

Fibrous
Insoluble

Laminar
Metallic

Photosulfur
Black

Brown
Green
Orange
Purple
Red

Violet
E,.F.G
K, L, M

{a) Aten, Erametsd

(b) Catenaocta-S

Aten, Engel

Erametsa

Fibrous

Fibrous, plastic

Prastic

Fibrous

Insoluble, white, Das
supersublimation

Triclinic

N

See e, 0

See

See €, 0o

See £, 1, &, ¢

See &, 3, v, 6

See orthorhombic-5,,

G2, M

High pressure cubic
plastic

Y, O, phase |1

“Crystex,”” super-
sublimated

Phase |, white, w, &, ¥

High pressure metallic

Insoluble

(a) Skjerven
(b) Rice, Schenk
Maltsev

Rice
Erametsa
Rice

{a) Rice

(b) Erdametsd
Rice
Erametsa’s red
Qrange

Ring mixture

Cyclohexa-S
Cycloocta-5
Mixture
Polycatena-S
Mixture
Mixture
Mixture

Cycloocta-S

Cyclohexa-S
Mixture

Cyclohexa-5
Cycloocta-5
Cycloocta-S

Cyclododeca-5

Mixture

Catenapoly-S
Mixture

Catenapoly-5
?

?

?
Mixture
Mixture
Mixture

Mixture
Mixture
Mixture
Mixture
Mixture

Frozen liguid

Cyclohexa-S
Allotrope of 5,
Fibrous
Fibrous
Polymeric
Fibrous
Polymeric

Allotrope of 5,
Solid

Polymeric
Rhombohedral
Solid, Polymeric
Rhombohedral

Solid, polymeric
High pressure forms

Fibrous
Insoluble

Laminar
High pressure
forms
Photosul fur
Quenched liguid
Trapped vapor
Trapped vapor
Trapped vapor

Trapped vapor
Trapped vapor
Trapped vapor
Trapped vapor
Allotrope of S,
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Viscosidad.

La viscosidad del azufre se muestra en la figura 2.1.4, donde se observa que
en su punto de fusién tiene una viscosidad del orden de 15 centipoise a 246 °F.
(118.8°C) y como ocurre en los liquidos su viscosidad decrece a medida que
aumenta la temperatura, con un minimo de 7.5 centipoise para una
temperatura de 316°F. (158°C), de aqui en adelante el incremento de
viscosidad es de tipo escalén para un maximo para una temperatura de 187°C
y viscosidad del orden de 80,000 centipoise, en esta condicion el azufre es de
color rojo oscuro, el incremento de temperatura lleva nuevamente a una
disminucion de la viscosidad progresiva hasta alcanzar el punto de ebullicién.
Este fendmeno se atribuye a que los anillos del alétropo Sg se rompen
formando radicales, los cuales a la temperatura de 160°C alcanzan la
concentracién necesaria para la polimerizacion espontanea y formar azufre-p,
cuando la temperatura se incrementa las cadenas de polimero y se rompen, lo
cual produce la disminucion de la viscosidad (ref. 28).

La formacion de azufre- yu se ve favorecida por la presencia de pequenas
cantidades de impurezas y paraddéjicamente el azufre que contiene impurezas
presenta una menor viscosidad al condensar que el azufre puro, debido a que
las impurezas evitan la formaciéon de cadenas mas grandes de azufre- p.

La viscosidad del azufre se reduce notablemente por la presencia de H,S. Ver
figura 4.2.7.

Capacidad calorifica.

La capacidad calorifica del azufre liquido también se ve afectada por el cambio
abrupto en la composicion molecular del azufre elemental a 160°C, se observa
en la figura 2.1.5 el punto de inflexion correspondiente a 160°C.

Molecularidad promedio.

En la figura 2.1.6 se muestra el cambio en el numero de moléculas promedio
en la fase gas y liquido acondiciones criticas, esto ocurre debido a la inter
conversion de especies de azufre en cada fase y que es funcion de la
temperatura, las especies de azufre y por lo tanto modifican el punto de rocio
de la mezcla gaseosa. Del mismo modo afecta la densidad de la fase liquida
como se muestra en la figura 2.1.7.

No menos compleja resulta la fase sdlida, en la tabla 2.1.1 se muestran las
especies conocidas y en la figura 2.1.8 se muestran algunas de las formas de
las moléculas de azufre donde se observan hasta moléculas de 20 atomos.
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Figura 2.1.4 Viscosidad del azufre liquido.
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Figura 2.1.5 Capacidad calorifica del azufre liquido.

Capacidad calorifica Btu/(Ib °F)

Figura 2.1.6 Numero de moléculas promedio del azufre elemental en el punto critico.

Temperatura °F.
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Figura 2.1.7 Densidad del azufre liquido.

Transicién de viscosidad

Densidad (Ib/ft®)

Temperatura °F.

Figura 2.1.8 Algunas formas de moléculas de azufre sdlido.
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2.1.2. Cinética de la reaccion de Claus.

La medida y correlacion de las velocidades de reaccidon para las especies
como el H,S, SO,, H,O y alétropos del azufre en los reactores Claus
representa un problema experimental complejo. A continuacién se describen
algunos trabajos cuyo objetivo era hallar una expresion para la velocidad de
cambio en la reaccion de Claus. Los primeros trabajos comenzaron en la
universidad de Alberta, Canada en 1965. En esa época el unico trabajo fiable
disponible era el realizado por Gamson y Elkins (ref. 3). Hasta mediados de los
afos setenta se realizaron diferentes trabajos empleando como catalizador
bauxita y alumina activada, el intervalo de trabajo estaba entre 483-563 K (209-
289°C), se empleaba un reactor diferencial a presién constante de 830 mmHg.
Las expresiones obtenidas para la velocidad de reaccion fueron:

=lHos = ko exp (-7,440/RT) (szs p8020.5) / (1+ b szo) .................. (ec.7)
b = constante.

En este trabajo los valores de conversion obtenidos estaban lejos de los
valores de equilibrio. Posteriormente, usando un método de fotometria
infrarroja y alimina como catalizador se obtuvo la siguiente expresion:

~Tros = Ko exp (-7,440/RT) (Przs Pso2>>) / (1+ b Przo) Zeeeeeeeereenennns (ec.8)

En esta expresion la constante b coincidia con la de la primera expresion. La
similitud de ambas expresiones, obtenidas con diferentes catalizadores
justificaba su uso con propdsitos de diseno.

Burns y colaboradores (1974) proponen la siguiente expresion de primer orden,
independiente del catalizador;

-fr2s = K Chizs

De la cual empleando la ecuacidon de Thiele-Wheleer se obtenia la siguiente
relacion:

Log (% conversion) = (4/S,) (6 Va k)" (V/R) ceeeueerrerereressennnennns (ec.9)
Donde:

Sv = velocidad espacial del gas.

Va = velocidad molecular media.

V = volumen del poro del catalizador.

R = diametro de particula del catalizador.
k = constante de velocidad.

Chas = concentracion de H,S.

La reaccion fue comprobada sobre un reactor isotérmico con alimina y bauxita
a 520 K.
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Kerr y colaboradores proponen una ecuacion de segundo orden para la
velocidad de reaccion:

“Trzs = 24,148/V, exp (-2526/T) (Xizs Xso2 /(K X 1120 Xsx )) <veereeren (ec.10)

Va = velocidad lineal del gas.
Xnos = fraccion mol de la especie.

El catalizador empleado era bauxita y alumina, la prueba se efectué en
condiciones isotérmicas y condiciones similares a las de una planta industrial,
los parametros relevantes en los resultados fueron; concentraciéon de
reactantes en la entrada, concentracién de productos en la salida, tiempo de
residencia en el reactor, temperatura del gas y el grado de actividad del
catalizador.

La energia de activacion determinada a partir de los resultados obtenidos fue
de 5.02 Kcal/gmol, este resultado coincide con los obtenidos por George
(1974), de 5.5 Kcal/gmol, empleando como catalizador cobalto y molibdeno
sobre alumina y temperatura de 523 K en un reactor de lecho fijo, la ecuacién
obtenida es:

-fos = K szs/ (1+01 szo). ............................................................. (ec11)

2.1.3. Equilibrio termodinamico de la reaccion de Claus.

La primera investigacion intensiva de la termodinamica de la reaccion de Claus
se realiz6 en 1953 por Gamson y Elkins, los resultados de sus calculos de
equilibrio se muestran en la figura 2.1.9. Estos resultados estan basados en los
datos termodinamicos disponibles en esa época y que correspondian a
determinaciones efectuadas en los afos 1909 y 1937 considerando
Unicamente los alétropos; S,, Sgy Ss.

En trabajos efectuados por Berkowitz (1963) se confirmé la existencia de mas
formas alotropicas del azufre, se hallaron formas de Sn en la fase gaseosa,
donde podia tener valor de 2 hasta 12. Sin embargo aun reconociendo la
existencia de multiples formas del azufre en fase gas, muchos trabajos asumen
el no considerar la presencia de todas las formas alotropicas para efectos de
célculo del equilibrio ya que no tienen gran relevancia. Sin embargo para los
calculos del punto de rocio si se consideran debido a su gran influencia en el
volumen molar.

A una temperatura fija el grado de reaccién de la reaccién directa es:

K1 (PH2S) (PO2) e ceereeereseseeseesee e e s sesssssssssssnsasssnssnsssnssssse s on (ec.12)
A una temperatura fija el grado de reaccion de la reaccioén reversible es:
N (o= Rl (] P10 ) (ec.13)

donde k4 y k, son las constantes de velocidad para las dos reacciones a una
temperatura dada.
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Al tiempo que el acido sulfhidrico y el oxigeno reaccionan, sus presiones
parciales en la mezcla gaseosa decrecen, mientras que las presiones parciales
de los productos; azufre gaseoso (Sx) y vapor de agua se incrementan la
velocidad de reaccion de la reaccion directa disminuye e incrementa la
velocidad de reaccion de la reaccion reversible. Hasta alcanzar un punto en el
cual ambas velocidades de reaccion son iguales:

ki(PH2S) (pO2)" = Ka(PSx)"™ (PH20) 2 eeeereerreeeersrssseseereessssesenense e (ec.14)
Que puede expresarse:
kil ko = K = (pS,)"™ (PH20)"%/ (PH2S) (PO2)"2 e e eeeeeeeeeeeeeerenenns (ec.15)

La relacion; k4/ k, es La constante de equilibrio de la reaccion global de Claus
(K), los valores de k; y k, son altamente dependientes de la temperatura.

El equilibrio de esta reaccién se muestra en la figura 2.1.9 graficando la
conversion de H,S a azufre contra la temperatura.

Figura 2.1.9 Equilibrio termodinamico de la reaccion de Claus.

En 1963 Berkowitz publicd un trabajo donde explicaba la presencia de formas
alotrépicas de azufre y que las moléculas podian contener desde 2 hasta 8
atomos de azufre, lo cual permitia explicar las variaciones ya observadas con
anterioridad en la molecularidad promedio de los vapores de azufre que
tomaban valores de 7.2 hasta 2. A continuacion se detalla el sistema de
reacciones en equilibrio detallado por Berkowitz y sus respectivas constantes
de equilibrio. Parte de estos resultados se muestran en la figura 2.1.10.
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P— 2H,S + SO; <> 2H10 + 312 Srreereeeseereseeseseesessemneseeneans (ec.16)
PSR 73 IR 1< S (ec.17)
P— ST 1 RO (ec.18)
P 25545 5 purreurrerrsesssssessesessssesssesesssessesesesssssssessessssessees (ec.19)
P T T (ec.20)
PSR TIBSg 5 S7 ereeeererereseeressseresessessssseseesesssssessesesessessesesee e (ec.21)
PR ST L (ec.22)

Figura 2.1.10 Logaritmo de la constante de equilibrio hallados por Berkowitz
para especies alotropicas de azufre (ref. 33).
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A continuacion se indican las correlaciones en funcidn de la temperatura para
las constantes de equilibrio de las reacciones implicadas en el equilibrio
termodinamico (Helstrom y cols.1977).

Ko = exp [(-11,406.8-14.3313 T) / (1.9869 T)] serrsrrsresrersersesssssessssssssssssessessessens (ec.23)
ks = exp [(166.379 — 2E-4 T) — 101,190/T + 72,000 / T?-7.661n (M) Y R)] weeenes (ec.24)
ks = exp [(56.708 — 6.667E-5 T — 282,281 / T + 24,000 / T — 2.553 In (T)) / R] ..(ec.25)
Ks = exp [(55.749 — 6.667E-5 T — 29,874 / T + 24,000/ T?-2.5531n (M/R]..... (ec.26)
ks = exp [(168.388 — 2E-4 T — 100,348/ T + 72,000 / T2—7.66In (M)/R] ......(ec.27)
ky = exp [(12.26 — 1.667E-5T - 6,615/ T + 6,000/ T2 -0.6383In (T) / R] .......(€c.28)

ks = exp [(9,53 —8.333E-6 T —5,947 /T + 3,000/ T2 -0.3192 In (T) / R] .........(€c.29)

Donde: R = 1.9869 cal/mol K T=K
Estas expresiones se muestran graficadas en la figura 2.1.11.

El equilibrio termodinamico del sistema en equilibrio estudiado por Berkowitz
puede expresarse en funcion de las presiones parciales de la siguiente forma:

Kz = (P°h20)? (P%52)Y2 / [(P H2s)? (PS02)] cersrresrserererereresssssssesessssnssesessseseaesnnns (ec.30)
K3 = (D%52)° 1 (D53)% tererererersesesesssssseseessssssssesssssssssssssssssessnsssssssssensssssssensnns (ec.31)
Ki = (P52)° / (PS4) cuerererererereereeseesssesesesssesssssssssssssssssssssssssssssssssssssssnses (ec.32)
K5 = (D%52)° / (DS5)% ererersrersesesesssssseseessssssesessssssssssensssssssessassssssssssnsssssssennnns (ec.33)
Ko = (P°56) / (PU58)™" reeererererersrsrsresssssssessssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssensaess s (ec.34)
K7 = (D%7) 1 (PP58)7"2 weverrrereerersssesesssssssssessessssssssssssssssssssssssssssssssssnssssnns s (ec.35)
Kg = (D%52)" 7 (DUS8) werrrerererrrrereressrsssesesessssssssssessssssssesesssssssessnsssssssessnsssssnsses (ec.36)

Agrupando términos comunes en la ecuacion de k, se puede simplificar
definiendo el valor A de acuerdo a la metodologia propuesta por Gamson y
EIKins (ref.3).

A = (0%120)% 1 [(D%125)% (P 502)] verrerrrrrrreseresseressesssessssessssesssessesssseassssasesssans (ec.37)

Entonces la constante de equilibrio de la reaccién para el alétropo S, se puede
expresar como:
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K2 = A (D%52)%2 cereereresresseraseasesensessessssaseasessessessssassasesessessessesasssenessensesen (ec.38)

Con esta definicion se puede despejar para cada constante la presién parcial
correspondiente a cada al6tropo de azufre:

O (Y TR (ec.39)
R (S o O (ec.40)
D754 = (D752) /K 4erererererererrererersenssssseresssssssssssensssasssssssssnsasssssssssassssssssnssses (ec.41)
R (S O (ec.42)
DP56 = (D58)>"" Kburreresrerereermsssrsrereeassssssssresenssssssssssrenssssssssnsseeasssssssssssensses (ec.43)
O (o e T (ec.44)
P58 = (U52)" / Kggurrrerrsrererrmserssmssssesssssssssssssssesssssssssssssssssssssssssssnssensssssrsns s (ec.45)

La presion parcial ejercida por las especies de azufre sera:

P%sx = P2 + Plsat Plsat Plsst Plst POt PUSE errereererernsrrerssesssensseeassenaeeas (ec.46)
La presion correspondiente a las moles de azufre monoatdomico sera:

P’ = 2p°; + 3p°sat 4p°sat 5p°sst BP set 7P s7t 8PPss eererrrrerrrrererrnsesrenns (ec.47)

Y la presioén total del sistema sera igual a la suma de las presiones parciales de
todas las especies presentes en la mezcla gaseosa:

Presion total = P

— A0 0 0 0 0 0 0 0 0
P = p syt P sozt P Hast P Heot Prcozt P Hest P N2t P cost P Cs2essessnesaeneans (ec.48)
La conversion de H,S a azufre puede definirse como la presion parcial de
especies de azufre (p%s,) divida entre la presién parcial de todas las especies

que contengan azufre en la mezcla gaseosa:

% Conversion = pPsx/ (P%sx + PHas + PUS02) cerererererererersrersrssssssssessssssssssnanns (ec.49)

44



Capitulo 2 Bases fisicoquimicas del proceso Claus.

Figura 2.1.11 Constantes de equilibrio para la reaccion Claus.
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El equilibrio termodinamico de la reaccion de Claus se resuelve bajo los
siguientes criterios:

Conocida la presién de operacion, para cada temperatura a evaluar es posible
conocer la presion parcial ejercida por las diferentes especies de azufre (p°sy).
Esto suponiendo un valor para la el parametro A.

A = f (Temperatura, relacion H,S/SO, inicial y conversion)
La A supuesta debe cumplir las siguientes restricciones:

o Se debe cumplir el balance de materia en la entrada y salida del equipo
en kilogramos.

e La presién parcial ejercida por las especies de azufre calculada por
balance molar debera ser igual a la calculada por constantes de
equilibrio y la presiéon total del sistema, esta es la primer funcién
objetivo.

e La A supuesta debera ser igual a la A calculada por el equilibrio
termodinamico a la conversidon que haga cumplir la primera funcién
objetivo. Esta es la segunda funcion objetivo.

Al cumplir esta restricciones queda resuelto el equilibrio termodinamico a la
temperatura evaluada, ya que se conoceran; temperatura, conversion,
presiones parciales, composiciones molares y flujos masicos en kilogramos.

Para trazar la curva de equilibrio termodinamico se deberan evaluar multiples
puntos en el rango de operacién requerido.

La complicacion en la solucion del sistema se debe a que los moles totales de
la mezcla varian en funciéon de la conversion, temperatura, exceso de aire,
composicion del gas y principalmente al equilibrio de aldtropos de azufre
presentes en la fase gas, la cual también es funcion de la temperatura y esta
variacion depende de las condiciones particulares de la mezcla reactiva. Un
ejemplo de esta variacién en el numero de moles se presenta para azufre puro
a condiciones criticas en la figura 2.1.6.

Lo anterior impide aplicar un método numérico directo para la solucion del
sistema ya que se crea una “referencia circular” en lenguaje de Excel, que
indica que la solucion es base para los valores de entrada al sistema numeérico.
La solucion a este problema se detalla en el capitulo 4, en el que se describe el
funcionamiento del simulador.

2.1.4. Estequiometria de la reaccion de Claus.

El control de la relacion aire/gas acido es vital para lograr la mayor eficiencia
del proceso, en la estequiometria de la reaccién de Claus queda claro que se
requiere cumplir la relacién H,S/SO, = 2.

En la figura 2.1.12 se muestra una grafica del efecto de la relacion aire/gas
acido inicial y como las desviaciones limitan la conversién maxima posible.
Cada curva de la grafica representa una relacién aire/gas acido de entrada y
se observa como debido al avance de la reaccion, representado como
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conversioén las curvas se vuelven asintéticas y esto es debido a que no se
mantiene la relacion H,S/SO, y uno de los reactivos se vuelve limitante, con lo
cual el valor de la relacion H,S/SO, se hace muy pequefio 0 muy grande
limitando el avance de reaccion.

Esta grafica corresponde a una composicion de gas acido dada y no puede
tomarse como referencia para ningun otro proceso, pero las tendencias
mostradas son validas para cualquiera. Lo relevante es ver como decrece la
conversién maxima posible en funcion del grado de desviacion de la relacién
aire/gas acido inicial. Por ejemplo para relaciones aire/gas acido del orden de 1
0 3 la conversion maxima posible ronda el 73% y eso bajo condiciones éptimas
en el reactor.

Figura 2.1.12 Efecto de la relacion aire/gas acido.
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2.1.5. El diagrama triangular.

Una forma de visualizar rapidamente los efectos de las desviaciones de la
relacion aire/gas acido es mediante el uso del diagrama triangular. En el
cual sus tres ejes estan referidos a la concentracion inicial de H,S. Los
parametros referidos a n°H,s son: N so,, NS, NH,S.

Una relacion n so,/ n°H,s = 0.33, corresponde a la mezcla gaseosa ideal y
por estequiometria llevaria a la conversion maxima; 100 %. Ver la figura
2.1.13, linea; operacion ideal.

El uso de cualquier relacion inicial diferente a este valor limitara por
estequiometria la reaccidén a un tope que se determina mediante la grafica,
ver la linea; operacion real. Esto indica que las desviaciones en la
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alimentacion de aire limitara la reaccion por el efecto de que algunos de los
dos reactivos; H,S 6 SO, se vuelve limitante.

La conversidon maxima posible se lee en el eje del lado derecho, mediante
la proyeccion de la linea; operacién real y corresponde directamente a la
relacién nH,s /n°H,s.

Es importante aclarar que la reaccion de ningun modo alcanzara los
valores de conversion maxima, ya que de manera natural esta se vera
afectada por las limitantes del equilibrio termodinamico y la actividad
remanente en cada reactor.

El diagrama triangular permite visualizar rapidamente mediante calculos de
estequiometria para conocer la relacibn nso,n°H,s antes de iniciar la
reaccion de Claus, las desviaciones que habran en la operacion.

Con el propdsito de conocer estos valores rapidamente y que permitan el
ajuste de la relacién aire/gas acido una vez conocido el analisis del gas
acido se desarrollé una hoja de calculo denominada CalculadoraClaus
que permita conocer rapidamente el relacion aire/gas acido correcta
conociendo la composicién del gas acido. El uso de esta hoja se detalla en
la seccion 3.8.9.

Figura 2.1.13 Efecto de la relacion aire/gas acido.

Efecto de la relacion aire/gas acido en la conversion.
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2.1.6.

2.1.7.

Control del proceso.

En el proceso Claus, debido a que la cantidad de gas acido a manejar
depende de las condiciones de operacion de las unidades de
endulzamiento de gas y de la carga que reciban de las diversas plantas
que envian gases derivados del proceso de refinacién, y el flujo de carga
no es controlado. Sin embargo durante un arranque o un paro de
emergencia parte o todo el flujo de gas puede ser enviado al flare
(quemador elevado).

Para los quemadores del reactor térmico y los recalentadores de gas de
proceso, se efectia la medicion de flujo de gas acido y el flujo de aire que
se alimenta en relacion a la cantidad de H,S presente en el gas acido (%
volumen). El control de la relacion de flujos se ajusta funcién de la medicion
de la relacién H,S/SO,, medida en los gases de cola y que debe ser igual
a2

Se efectian determinaciones analiticas diarias de la composicion del gas
acido de carga a la planta y la relacion H,S/SO, en el gas de cola, pero
resultan una mera referencia de poca utilidad para el control del proceso,
sin embargo ante la falla del analizador en linea de relacién H,S/SO, son
las unicas herramientas de control disponibles ademas de las referencias
cualitativas que el manual de operaciéon de la SRU indican sobre la calidad
y coloracion de la pluma de la chimenea del incinerador, pero que
dependen aun mas de la visidn, buen juicio y experiencia del operador.

Analizadores de relacion H,S/SO..

En las secciones 2.1.4 -5 y 6 se ha enfatizado la importancia del analizador
en linea de relacion H,S/SO,. La tecnologia usada para la determinacion
de la relacion H,S/SO, consiste en un espectrofotobmetro de absorcion de
radiacion ultravioleta, a través del muestreador se hace pasar el haz de luz
ultravioleta que de la fuente se conduce mediante un cable de fibra dptica y
por el mismo medio es conducido al espectrofotdmetro. La senal es
analizada y el instrumento tiene capacidad para determinar la
concentracién de H,S, SO,, Sx, CO,, hidrocarburos, COS y CS,. En la
seccion de anexos se muestra la informacion técnica de dos proveedores
de espectrofotdmetros en linea para estas aplicaciones.

En la figura 2.1.14 se muestra la ubicacion de los analizadores en linea
disponibles hoy dia para el control del proceso Claus y Girbotol.

Para el servicio en la salida de gas de cola de unidades de recuperacion de
azufre el instrumento determina la concentracién de H,S, SO,, Sx (vapor),
COS y CS,. Con los dos primeros componentes calcula la relacion
H,S/SO,, misma que envia al sistema de control de relacion aire/gas acido
para autorregularse.

La determinacion de azufre vapor en el gas de cola provee informacién de
la eficiencia del condensador final de azufre y la determinacién de CS, y
COS son medidas directas de la eficiencia del primer reactor para efectuar
la hidrélisis de los mencionados compuestos y que al incrementar su
concentracion  reducen la  recuperacion  global de  azufre.
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Figura 2.1.14 Ubicacion de analizadores en linea en el sistema girbotol-recuperadora de azufre.
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2.1.8.

En la figura 2.1.14 también se observan las aplicaciones en las unidades
girbotol, donde se tiene capacidad para determinar H,S e hidrocarburos en
la salida de gas acido, determinaciones de gran impacto en la operacién de
las unidades de recuperacion de azufre, principalmente el contenido de
hidrocarburos que puede causar severos danos al reactor térmico. Y por
otro lado minimizar la concentracién de hidrocarburos en la salida de gas
acido de las unidades girbotol representa evitar la pérdida econdémica
generada por la emision de hidrocarburos en el gas acido.

Reacciones secundarias.

Ademas de la reaccién de Claus, el proceso tiene una gran cantidad de
reacciones secundarias que se describen en la tabla 2.1.2. Algunas
ocurren solo en el convertidor térmico y otras en los reactores cataliticos o
ambos.

En el convertidor térmico ocurren numerosas reacciones y si se incluyen
las especies intermedias de radicales libres se obtiene una inmensa
cantidad de reacciones, sin embargo se listan solo algunas de las mas
importantes. En las reacciones de oxidacidn normalmente se consume
todo el oxigeno presente debido a que estas reacciones son muy rapidas,
el H,S es faciimente oxidado y compite eficientemente por el O, con otros
combustibles. Algunos contaminantes del gas acido requieren condiciones
especiales para que puedan desintegrarse, por ejemplo el amoniaco
requiere temperatura y tiempo de residencia mas altos.

Ademas de las especies conocidas de azufre y los inertes como el CO, y
N,, otras cuatro especies aparecen; H,, CO, COS y CS,.

En el caso del H, es importante comentar que parte del mismo se forma a
partir del H,S sin embargo no es recomendable la presencia de hidrogeno
en el gas acido, ya que el hidrégeno se recombina con el azufre en fase
vapor para formar H,S y se ha observado que un rapido enfriamiento de la
corriente de gases del reactor térmico evita la reaccion anterior.

En la tabla 2.1.2 se indican las reacciones de formacién y destrucciéon de
COSy CS.,.

La formacién de CS; es atribuible a la presencia de hidrocarburos en el gas
acido lo cual hace deseable controlar en el minimo nivel los hidrocarburos
en el gas de carga. El COS es producido por reacciones entre el CO vy el
azufre en fase vapor, altas concentraciones de COS estan fuertemente
ligadas a la operacion con alta concentracion de CO. La concentracion de
CS, es dependiente de la temperatura de flama en el reactor térmico ya
que se favorece la reaccién de hidrélisis.

Las reacciones de hidrdlisis se deben llevar a cabo en el primer reactor
catalitico, cuando se eleva la temperatura del gas de proceso con
intercambiadores que usan vapor. Se busca operar en el rango de 250 a
280°C para favorecer las reacciones de hidrdlisis, los reactores 2 y 3 se
busca operarlos con una diferencial de 10°C sobre la temperatura de rocio
para maximizar la recuperacion de azufre.
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Tabla 2.1.2 Reacciones secundarias en el proceso Claus.

No.

LrIegrez

10)
11)
12)
13)
14)
15)
16)

No.

17)
18)
19)
20)
21)
22)
23)
23)
25)
26)
27)
28)

No.

29)
30)
31)
32)
33)
34)
35)
36)
37)

Algunas de las reacciones que ocurren en el reactor térmico.

H2S + 02 < HO2 + HS
H2S < HS +H

H+ H2S < HS + H2
HS + O2 <« SO + OH
OH +H2S — H20 +HS
OH + HO2 < H20 + 02
SO+02+ S02+0
O + H2S < OH + SH
SO + SO « S202
H2S & H2 + S2

HS + HO < H20 + S
S+0+«+ SO
S+S < S2
S02 + 0 « S03

SO + 02 « S0O3

S0O3 + H2 « S0O2 + H20

Reacciones que ocurren en los reactores térmico y cataliticos.

HC's — CO2 + CO + H20 + H2
CO + H2S <« COS + H20

CH4 + SO2 « COS + H20 + H2
2C02 + 2502 « 2COS + 302
CO +S « COS

CH4 + 282 < CS2 + 2H2S

2CO +S2 «+~ CS2 + CO2

2NH3 + 302 « 2N2 + 6H20

N2 + 02 & 2NO

2C02 + N2 + H2 « 2HCN + 202
2C02 - 2CO +02

2HCN < C2N2 + H2

Reacciones que ocurren en los reactores térmico y cataliticos.

3H2S + 3/2 02 — SO2 + H20 + 2H2S
2H2S + SO2 — 3/2 S2 + 2H20

3H2S + 3/2 02 — 3/2 S2 + 3H20
H2S + 1/2 02 — H20 + $1

S1+ 02 — S0O2

2S1 — S2

S2 + 202 — 2502

CH4 + 2 02 — CO2 + 2H20

C2H6 + 7/2 02 — 2C0O2 + 3H20
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Tabla 2.1.2 Reacciones secundarias en el proceso Claus.

No.

38)
39)
40)
41)
42)
43)
44)
45)
46)
47)

No.

48)
49)
50)
51)
52)
53)
54)
55)
56)
57)
58)
59)

No.

60)
61)
62)
63)
64)
65)
66)
67)
68)
69)
70)

Reacciones donde intervienen CO y H2

CH4 + 3/2 02 — CO2 + 2H20
CH4 + 02 — CO + H20 + H2
CH4 + 2H20 — CO2 + 4H20

H2 + CO2 — CO + H20

2C02 + H2S — 2C0O + H2 + SO2
H2S — %2 S2 + H2

2CO + 02 — 2C0O2

4CO + 2502 — 4C0O2 + S2

H2 + 72 02 — H20

H2 + 72 S2 — H2S

Reacciones donde interviene el COS

2CH4 + 3S02 — 2COS + 2 S2 + 4H20
2C02 + 351 — 2C0OS + SO2
CS2 + CO2 — 2COS

251+ 2C02 — COS + CO +S02
CO +S1—- COS

CH4 + SO2 — COS + H20 +H2
CS2 + H20 — COS + H2S

COS + H20 — H2S + CO2

COS + CO + SO2 — S2 + 2C02
COS + H2 —» CO + H2S

COS +3/202 — CO2 + SO2
COS - CO+ 7 S2

Reacciones donde interviene el CS2

C+2S1—-CS2

H4 + 2H2S — CS2 + 4H2
CH4 +4S1 — CS2 + 2H2S
CH4 + 252 — CS2 + 2H2S
CO2 + 351 —» CS2 + SO2
C2H6 + 7/2 S2 — 2CS2 + 3H2S
C3H8 + 5S2 — 3CS2 + 4H2S
CS2 + H20 — CO2 + 2H2S
CS2 + H20 — 2802 + CH4
CS2 + SO2 —» CO2 + S2
CS2 + CO2— 2CO + S2
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2.1.9. Anailisis grafico del proceso Claus.

En la figura 2.1.16 se representan las etapas principales del proceso Claus,
con excepcion de los recalentadores de gas de proceso, la numeracién
corresponde a las notas de la grafica conversién contra temperatura.

1.

2.

Curva de equilibrio termodinamico de la reaccion de Claus en el reactor
térmico, evaluada en el rango completo de temperaturas de proceso.
Curva de equilibrio termodinamico evaluada a Ila presion
correspondiente al reactor 1, temperatura y composicion resultante de
la mezcla del gas proveniente del condensador 1y recalentador 1.
Curva de equilibrio termodinamico evaluada a Ila presion
correspondiente al reactor 2, temperatura y composicion resultante de
la mezcla del gas proveniente del condensador 2 y recalentador 2.
Curva de equilibrio termodinamico evaluada a Ila presion
correspondiente al reactor 3, temperatura y composicion resultante de
la mezcla del gas proveniente del condensador 3 y recalentador 3.
Linea de operacién del reactor térmico inicia a conversién cero, ver
figura 2.1.15 y la temperatura calculada de mezcla del gas acido y aire,
concluye sobre la linea de equilibrio termodinamico a la conversion
correspondiente que cierra el balance térmico de la reaccion.

Linea de operacion de la caldera de recuperacion de calor y el primer
condensador, la caldereta inicia en donde termina la linea de carga y se
desplaza a la izquierda, aqui ocurre la reacciéon reversible de Claus
(ec.3) y lleva la conversiéon de azufre al punto minimo de la curva de
equilibrio termodinamico. La conversion se mantiene y ocurre el
descenso de temperatura hasta las condiciones de salida del
condensador, donde también condensa el azufre elemental en fase
gas.

Linea de operacion del reactor catalitico. Inicia con el desplazamiento
hacia la derecha, originado por el incremento de temperatura causado
por la adicibn de los gases de combustion del recalentador, esto
modifica también la composicidon de la mezcla y origina una perdida de
conversion catalitica global ya que se adiciona un flujo de gas acido a la
corriente original, este efecto se observa aun mas en la entrada a los
reactores 2 y 3. la linea concluye en el punto de la curva de equilibrio
que satisface el balance de materiales y de energia de la reaccion de
Claus.

Linea de condensacién de azufre que representa especificamente para
la composicion del gas que entra al reactor catalitico y sus cambios de
composicion debidos al aumento en la conversion, la temperatura
correspondiente de condensacion capilar de azufre. Esto indica el
diferencial de temperatura a la que se opera el reactor del punto de
condensacion y es referencia para ajustes operacionales que aumenten
la conversion catalitica y disminuyan el consumo de vapor cuando se
utilizan intercambiadores o bien recalentadores que quemen gas
combustible.
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Figura 2.1.15 representacién grafica del proceso Claus.

100

70

50

30

20

10

% Conversion H25

Curva de equilibrio en proceso Claus

200

T(C)

1,200

1,400

55



Capitulo 2

Bases fisicoquimicas del proceso Claus.

Figura 2.1.16 Representacion grafica del proceso Claus.
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2.2.Catalizadores de la reaccion de Claus.
2.2.1. Catalisis.

La catalisis es un fendmeno natural en el que interviene una especie que permite
efectuar la transformacion quimica por un camino diferente.

Las reacciones cataliticas se dividen en homogéneas y heterogéneas, esta
clasificacién no se refiere a la forma en que se modifica el mecanismo de reaccion,
sino a la cantidad de fases presentes en la reaccion.

En los procesos homogéneos la reaccion se lleva a cabo en solo una fase, bien
sea liquida o gaseosa. Por lo tanto catalizador como reactivos se hallan
intimamente mezclados.

En los procesos heterogéneos la reaccion se lleva a cabo en varias fases y tiene
lugar en la capa limite. Los casos mas simples son un catalizador sdlido que
interactla con una fase liquida o gaseosa. En estos casos el transporte de materia
de la fase liquida o gaseosa a la superficie del catalizador es de vital importancia.
No existe una base tedrica para la seleccion del catalizador 6ptimo para ningun
proceso catalitico sin tener que recurrir a la experimentacion. El catalizador es
seleccionado mediante un proceso de prueba y eliminacion (ref.8).

Es posible en algunos casos establecer los mecanismos de reaccién, pero de
ningun modo los conceptos e ideas pueden generalizarse.

En los procesos heterogéneos la difusion y adsorcién tienen gran peso, las
moléculas reactivas deben fluir desde la fase gaseosa y alcanzar la superficie de
contacto del catalizador, lo mismo deben hacer los productos pero en sentido
inverso.

El proceso en la superficie de contacto comienza con la adsorcién de la molécula.
Se asume que solo se adsorben las moléculas adecuadas a la naturaleza de los
centros activos del catalizador.

2.2.2. Catalizadores de la reaccion Claus.

Los catalizadores empleados en la reaccion Claus han de tener alta actividad,
resistencia mecanica y baja desactivacion. En la actualidad se emplean varios
materiales con estas caracteristicas como son; carbones activos, zeolitas, 6xidos
de hierro, 6xidos de aluminio, bauxita y alumina activada. Las aluminas activadas
son modificadas a menudo con metales de los grupos VI, VIII, IX 'y X. Actualmente
se incrementa el uso de 6xido de titanio con alumina debido a su alta actividad.

La composicidon quimica, la porosidad y especialmente el diametro de poro juegan
un papel muy importante en la actividad del catalizador. Los carbones activos se
caracterizan por tener gran actividad, pero baja selectividad y la presencia de
vapor de agua disminuye su actividad, razén por la cual son poco utilizados (ref.8).
La investigacion ha conducido al uso de zeolitas en la reaccion de Claus, las
zeolitas presentan gran actividad y selectividad, sin embargo la presencia de agua
provoca la reduccién de la acidez de Lewis y la zeolita tiende a desactivarse (ref.8).
La obtencién de azufre a partir de gases combustibles y de refinerias puede
catalizarse mediante:
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o Catalizadores soportados en alumina, asi como 6xidos de aluminio
activados y con metales de los grupos VI, VIII, IX'y X como promotores.

e Carbones activos, coques y semi coques, los cuales pueden estar
promovidos por metales de los grupos VI, VIII, Xy X.

e Zeolitas naturales y sintéticas.

o Oxidos de titanio y Zirconio.

2.2.3. Qué es la alimina?

La alumina es 6xido de aluminio, muy abundante en la naturaleza, casi siempre en
forma de hidréxidos impuros, compuestos principales de los minerales; bauxita y
laterita. La mayor parte se refina mediante el proceso Bayer, para la remocion de
impurezas como SiO,, Fe,O; y TiO,, generando Al,O3; (alumina) producto con
99.5% de pureza. Su principal impureza es Na,O (ref. 9).

Los numerosos productos derivados del proceso Bayer se muestran en la figura
2.2.1, Aproximadamente el 90% de la alumina producto se utiliza en la produccion
de aluminio metal, el resto tiene una infinidad de aplicaciones tales como relleno
en retardantes de flama, preparacién de compuestos de aluminio, pigmentos,
adsorbentes, catalizadores, ceramicas, refractarios y abrasivos. Se describiran
brevemente los principales grupos de productos; geles y aluminas activadas.

Hidréxidos de aluminio.

Se describen brevemente debido a que son la materia prima para la produccion de
aluminas activadas, el uso de letras griegas para la denominacién de los hidratos
de aluminio fue introducido por la compania ALCOA en 1930 y es ahora la
denominacion convencional.

Se denominan geles al hidréxido de aluminio amorfo o principalmente amorfo, se
obtienen de soluciones de sales de aluminio, aluminatos alcalinos. Los geles
tienen un comportamiento anfétero, en soluciones de pH intermedio su solubilidad
es muy baja, sin embargo un ligero cambio en el pH causa sobresaturaciéon y la
consecuente precipitacion.

La forma cristalizada del trihidréxido de aluminio (a-alumina trihidrate) es conocida
como gibsita o hidrargilita y es el principal componente de las bauxitas tropicales,
este hidrato tiene como aplicaciones; relleno para retardantes al fuego, plasticos y
paneles de construccion. Cuando el hidrato se somete al fuego se descompone
endotermicamente, liberando agua lo cual actua como barrera al fuego.

El trihidréxido de alumina cristalizado (B-alumina trihidrato), mejor conocido como
bayerita rara vez se encuentra en la naturaleza, pero se sintetiza facilmente. A
pesar del nombre, no es un producto del proceso Bayer y su principal aplicacion es
la generacion de n-alumina para la fabricacion de catalizadores.

Aliminas activadas.

Las aluminas activadas son ampliamente utilizadas en la adsorcién y catalisis,
donde su gran area superficial, estructura de poros y quimica juegan un papel muy
importante.

Las aluminas activadas se obtienen a partir de varias aliminas hidratadas
mediante calentamiento controlado, a modo de eliminar practicamente toda el
agua de composicion.
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Tipo 1.

Es la forma mas antigua creada por Bayer, a-trihidrato, durante la precipitacién de
gibsita a partir de soluciones de NaAlO,, una pequefa cantidad de gibsita se
deposita en las paredes del recipiente de precipitacién donde forma una ligera
incrustacion. Este producto se remueve periddicamente, se muele y tamiza al
tamafo de grano deseado, ver Figura 2.2.2. Se activa por calentamiento a
aproximadamente 673 K con una corriente de aire que remueve el vapor liberado
durante la activacién. El analisis por difraccién de rayos X indica la presencia de
y/n — alumina con pequefas cantidades de bohemita. Este producto contiene 0.9%
de NaO,, algunos cientos de ppm de SiO, y FeOs. Tiene un area superficial de
250m?/g. El didmetro de poro es de 10 pym. Los procesos de produccién de
aluminas se han perfeccionar para generar aliminas activadas de forma esférica o
cilindrica, el area superficial de estos productos no es uniforme ya que algunos
poros son mas grandes que otros y el area superficial esta en el rango de 300 a
500 m?/g (ref. 9).

Tipo 2.

La bauxitas activadas tienen propiedades similares a las de la alumina activada
Tipo 1. se obtienen a partir de la activacion térmica de bauxitas con contenido de
alumina en forma de gibsita (ref. 9).

Tipo 3.

Otro tipo de alumina activada se obtiene mediante una rapida activacion del
hidrato de Bayer a 673-1073 K. Durante este proceso la formacién de bohemita y
sus productos de descomposicion se reducen notoriamente. La salida es
basicamente una alimina amorfa de caracteristicas y/n — alumina. Se pueden
obtener esferas y otras formas de diferentes tamafios mediante la aglomeracion y
rehidratacion de esta alumina. Después de la rehidratacion el volumen de poro y
dureza de la alumina de incrementan notablemente. La ultima etapa de la
manufactura consiste en la reactivacion mediante la exposicion a gases con
temperatura de 673 K. El producto final tiene una pérdida de 2 a 6% en peso
después de la activacién, area superficial de 300 a 350 m?/g. En la figura 2.2.2 se
muestran los poros y cristales de este tipo de alumina (ref. 9).

Tipo 4.

Los geles de alumina sirven como materia base para la produccién de aluminas
activadas. Estos geles se producen normalmente a partir de soluciones de Al,
(S04); y amoniaco, o a partir de NaAlO, y un acido, o bien NaAlO, y Al, (SO,)s, los
cuales producen las correspondientes sales. El precipitado se lava y seca para
formar una torta que contiene de 8 a 20 % de Al,O;. El analisis por difraccién de
rayos X indica la presencia de pseudobohemita. Esta torta puede ser extrudida
para formas cilindros o bien rehidratarse para mediante un proceso de esperado —
secado formar particulas de 5 nm de diametro, el polvo activado puede
aglomerarse en esferas o comprimirse en pellets, estos productos tienen una
pequena cantidad de SiO,, y 2 a 3% de SOj (ref. 9).
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Figura 2.2.1 Productos derivados de la bauxita
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Figura 2.2.2 Micro estructura de algunos tipos de alumina.

Tipo 1 Tipo 3

Tipo 4
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2.2.4. Usos de la alumina activada.
Se mencionan a continuacion los usos mas relevantes de la alimina activada.
Como adsorbente.

Tiene gran uso como adsorbente para el secado de gases y liquidos, debido a su
gran afinidad por el agua, por lo cual se utiliza en contracorriente para el secado
de hidrocarburos, amoniaco, Ar, He, gasolina, kerosina, olefinas, se utiliza también
en la cromatografia de gases y separacion de moléculas complejas como
proteinas y vitaminas (ref. 9).

Como catalizador.

La mayor aplicacion es sin duda en los convertidores cataliticos de la reaccion de
Claus, debido a la creciente relevancia de la remocion del H,S de los gases
amargos de refinerias y al volumen de catalizador empleado en los afios 70°s
inicié la sustitucion de la bauxita por y/n — alumina para cumplir los estandares
permisibles de contaminacion del aire.

Se utiliza también como catalizador para la deshidratacion de alcoholes e
isomerizacion de olefinas. (ref. 9).

Como soporte para catalizador.

En las siguientes aplicaciones el rol de la alumina es basicamente soporte para
otro tipo de catalizadores, por su estructura porosa, costo moderado y resistencia
mecanica le proveen su gran demanda.

El tratamiento de destilados del petréleo para la eliminacion de azufre, nitrégeno y
oxigeno en presencia de hidrogeno es una de la principales aplicaciones donde la
alumina si interactia con Ni-Mo 6 Co-Mo. Asi también la reformacion catalitica de
naftas donde provee soporte al costoso catalizador Pt y cuyo objetivo es
incrementar el octanaje de las gasolinas mediante la generacién de compuestos
aromaticos. También se aplica con CrO; para la sintesis de mono y di olefinas. Los
catalizadores para craqueo también contienen aluminas, las zeolitas tipo Y son el
elemento catalitico, pero debido a su alto costo se incrustan d un 3 a 25% en
aluminas, el objetivo en este caso es producir gasolinas a partir de residuales del
fraccionamiento del petroleo. También se utilizan como soporte del platino para los
convertidores cataliticos en automoviles y transformar el monéxido de carbono en
CO, y agua. (ref. 9).

2.2.5. Catalizadores base alumina mejorados.

Existen diversos catalizadores alternos a la alumina activa para la operacion de los
procesos de recuperacion de azufre, se detallan algunos de los productos de
Axens Catlysts & Adsorbents:

CR Alumina de macroporos.

Su uso es en procesos convencionales Claus modificados y en procesos que
operan bajo el punto de rocio, se utiliza para procesos donde solo se busca la
conversién del H,S a azufre y con baja caida de presién, su precio es muy bajo.
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DR Medio de soporte activo.

Comercialmente se dispone de esferas de soporte activas para la alumina activada
convencional, con lo cual se logra incrementar la eficiencia. El medio de soporte
activo sustituye a las esferas inertes que incrementan la actividad global.

CR 3S Alumina de ultra macroporos.

Empleado en procesos de tratamiento de gas de cola como Sulfreen, CBA y MRC,
el gran volumen de los macroporos que exhibe diametros mayores a 14, que
favorecen la hidrdlisis de CS, , un parametro relevante de estos catalizadores es el
contenido controlado de NaO2 en el rango de 1500 a 2500 ppm.

CRS 31 Cataliza la reaccion Claus e hidrélisis de COS, CS..

Consiste de alumina adicionada con 6xido de titanio metal muy caro que eleva
mucho su costo, esta disefiado para el maximo rendimiento de unidades de
recuperacion de azufre. Mejora la resistencia a la sulfatacion, incrementa la
hidrdélisis de COS y CS..

S-7001 Catalizador con TiO, como base.

Esta denominacion del producto es de UOP, estos catalizadores son producidos a
partir de la anatasa, una de las tres formas naturales de mineral en las que se
presenta el 6xido de titanio. Este catalizador es llamado titania y el mas resistente
al envejecimiento que los catalizadores que utilizan alumina. Tienen una gran
actividad para las reacciones de hidrélisis de COS y CS, por lo cual generalmente
se recomienda su uso en el primer reactor catalitico, ya que permite operar a
menor temperatura, minimiza la presencia de COS y CS2 e incrementa la
conversion catalitica global por la disminucién de la temperatura de entrada. Este
catalizador es significativamente mas costoso que la alimina activada y se emplea
preferentemente en los esquemas de operacién por debajo del punto de rocio y de
oxidacion selectiva.

2.2.6. Desactivacion del catalizador.

La operacion eficiente del catalizador es vital para obtener los rendimientos
deseados en cualquier proceso catalitico. A continuacion se listan las principales
causas de desactivacion de la alumina activada, catalizador de la reaccion de
Claus, las cuales pueden se de dos tipos; desactivacion o bloqueo de sitios activos
del catalizador:

Sinterizacion.
Envejecimiento.
Condensacion de azufre.
Obstruccion por carbon.
Sulfatacion.

2.2.6.1. Sinterizacion.

Una de las principales causas de desactivacion por pérdida de area superficial del
catalizador son los periodos en que se aplica el procedimiento de regeneracion de
catalizador, previos a un paro programado, esto a causa de elevaciones de
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temperatura mayores a 538°C, periodos en los que ocurre el fenébmeno de
sinterizacion del catalizador. Lo cual se puede explicar mediante la figura 2.2.3 en
la que se observa la variaciéon del area superficial de la alumina activada en
funcion de la temperatura, este fendmeno es progresivo y no es reversible una vez
que se cruza el punto de maxima area superficial, llevar a alimina a temperaturas
superiores a 538°C conlleva la pérdida irreparable del area superficial del
catalizador y pérdida de eficiencia del proceso (ref.24).

Figura 2.2.3 Variacion del area superficial de la alumina activada en funcion de la

temperatura.
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2.2.6.2. Envejecimiento.

El envejecimiento del catalizador es la pérdida gradual de area superficial, es
irreversible e inevitable, pero puede prolongarse la vida activa de un catalizador
mediante una cuidadosa operacion y control del proceso. El envejecimiento
consiste en la pérdida continua de area debido a la atricion, y exposicion a
cambios bruscos de temperatura, los poros de diametro reducido (30 a 50 A) se
transforman en poros de mayor diametro (600 a 1200 A). Lo cual elimina los micro
y macro poros. Ambos tamafos de poro son importantes, por un lado los micro
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poros son responsables de la actividad catalitica, mientras que los macro poros
son conductos de reactivos hacia los sitios activos (ref. 31).

2.2.6.3. Condensacion de azufre.

Este es un fendmeno de obstruccién de sitios activos. Normalmente el primer
reactor se opera con temperatura de entrada de 350°C con el objeto de garantizar
la hidrélisis del CS, y COS, por lo cual este esta muy lejos de sufrir el efecto de
condensacion capilar, sin embargo en los reactores 2 y 3 se busca operar a la
minima temperatura, por lo menos unos 10°C arriba de la temperatura de rocio,
con objeto de incrementar la conversién de H,S, debido a que operando a menor
temperatura aumenta la conversion, asi lo determina el equilibrio termodinamico
de la reaccion de Claus.

La pérdida de actividad de la alumina por condensacion de azufre, se origina aun a
temperaturas menores a las correspondientes al punto de rocio de la mezcla
gaseosa, esto debido a un efecto de capilaridad que ocurre en los poros del
catalizador, generando el efecto de condensacion a temperaturas superiores a las
esperadas en un proceso normal de condensacion.

Lord Kelvin detecté que la presién de vapor de un liquido contenido en un tubo
capilar es menor que el valor normal predicho para la sustancia en una superficie
libre. Para el caso de la evaporacion en un capilar parcialmente lleno con un
liquido:

d = -4y V COS(B) (RT IN (P/P?) cerrrrrerrrremrresmsssssessssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssns (ec.50)
Dénde:

d = diametro del capilar (cm.)

y = tension superficial del liquido (dinas/cm)

8 = angulo de contacto del menisco (grados)

V = volumen molar del liquido (cm3/mol)

R = constante universal 8.314 x 1° E7 (erg/mol/K)

T = temperatura absoluta (K)

p = presion parcial del gas a condensar en el capilar (mmHg)
p° = presion de vapor normal del liquido (mmHg)

Esta ecuacion provee las bases para estimar los tamafos de poro 6ptimo de los
catalizadores, mediante la técnica de desorcidn de nitrégeno (ref. 29).

Para tomar en cuenta la histéresis en la isotermas de adsorcion en poros de
sélidos, Cohan propuso que en la condensacién (adsorcion) los poros se llenan de
manera radial, pero para el fendmeno de evaporacién (desorcion) los poros se
vacian verticalmente (ref30). Sin embargo la naturaleza de la histéresis esta
totalmente resuelta, aunque algunos datos experimentales soportan este
mecanismo. Asumiendo que este mecanismo aplica en la condensacion de azufre
en los poros de la alumina activada se tiene la siguiente expresion:

d = -2y V COSO/ (RT IN (P/P?) werereerrrrrrereereessasseessesssssesessssssssssesssssssssssssssssns s (ec.51)
Esta ecuacién aplica para catalizadores donde los poros son por lo menos cuatro

veces mas grandes que el diametro de la molécula del liquido, suficientemente
grande para que el liquido forme solo un pequefio menisco en el capilar.
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Para la condensacién de azufre la ecuacién anterior aplica para poros con
diametro al menos de 15 A de diametro. El rango superior no esta claramente
identificado pero muy probablemente excede el tamano de poros que presenten
actividad catalitica significante (ref. 32).

Figura 2.2.4 Condensacion de azufre en poros del catalizador, en funcion de los
grados de operacion sobre la temperatura de rocio.
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La distribucion de tamafo de poros de la mayoria de los catalizadores comerciales
es de 40 A, en base a la gréfica anterior se observa que el rango de operacion
adecuado es de 5 a 10 ° C por arriba del punto de rocio de la mezcla gaseosa, por
lo cual un catalizador con poros de mayor diametro podra operar con un a menor
diferencial de temperatura sobre el punto de rocio.

2.2.6.4. Obstruccion por carbén.
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Este fendmeno obstruye el acceso de reactivos a los sitios activos del catalizador,
generalmente ocurre en la parte superior de la cama de catalizador, ya que es en
esta zona donde ademas del carboén, otras impurezas del proceso, asi como
oxidos de fierro y carbon. El carbon se origina por la destruccién del CS2 y no
causan una desactivacién importante debido a su baja concentracion, el efecto
mas notable es por el incremento en la caida de presion, los depédsitos de carbén
en forma cristalizada o de alquitran son mas perjudiciales, ya que cubren la
superficie del catalizador(ref. 32).

2.2.6.5. Sulfatacion.

Se origina por la combustién deficiente en el horno o recalentadores, ya en pobres
condiciones parte del oxigeno alcanzara a pasar a los reactores cataliticos donde
el oxigeno reacciona con el azufre y SO, adsorbidos en la superficie del mismo,
generando SO;, el cual sulfata el metal del catalizador inutilizando los sitios
activos.

La sulfataciéon es un proceso reversible y puede remediarse con la planta en
operacion, llevando la temperatura de los reactores 60 a 80°C por arriba de la
temperatura normal de operacion, después se procede a alimentar una corriente
reductora (rica en H,S) esto es, con déficit de oxigeno y finalmente regresar a las
condiciones normales de operacion.

Los procedimientos de regeneracion con aire indicados en el manual de operacion
de la planta garantizan condiciones para la rapida sulfatacion del catalizador.
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3 Diseno del simulador.

3.1. Objetivos del simulador.
El modelo de simulacion creado en el presente trabajo tiene los siguientes objetivos:

e Reproducir las condiciones de operacion de la planta de azufre No.2.

e Determinar de manera diaria en base a datos promedio de operacion, la
produccion de azufre, conversion catalitica, recuperacién global de azufre y
emision de SO, a la atmoésfera.

o Determinar areas de oportunidad en la operacién y disefio de la planta en base
a las condiciones de operacion actuales.

o Efectuar la evaluacion a través del tiempo de cada uno de los reactores
cataliticos y determinar graficamente la tendencia a la desactivacion de cada
uno de los lechos cataliticos, con el propdsito de programar oportunamente el
reemplazo del catalizador y mantener el porcentaje de recuperacion de azufre
objetivo.

o Evaluar la operacion de los reactores cataliticos a la temperatura mas baja
posible que permita maximizar la conversién de H,S a azufre elemental y
efectuar la hidrdlisis de CS,y COS.

e Determinar el gradiente de temperatura a la que operan los reactores
cataliticos sobre la temperatura de rocio y evitar el fenédmeno de condensacién
capilar en el catalizador.

o Coadyuvar en base a las propuestas de mejora al cumplimiento de la norma
oficial mexicana NOM-148-SEMARNAT-2006, relativa a los limites minimos de
conversion de acido sulfhidrico a azufre en plantas como la que nos ocupa.

3.2. Proceso a simular.

En la figura 3.2.1 se muestra el esquema de proceso de la planta recuperadora de
azufre No. 2 de Salina Cruz, Oaxaca. La cual consta de dos trenes con capacidad de
40 TPD de azufre. El proceso es de paso directo y como medio de calentamiento para
calentar la corriente de proceso antes de ingresar a los reactores utiliza
recalentadores a fuego directo que queman gas acido.

El proceso consta de tres etapas cataliticas y un reactor térmico asociado a una
caldereta de recuperacién de calor que opera a 20 Kg/cm?. en el lado vapor, los
condensadores 1, 2, y 3 operan como generadores de vapor de baja presion, el
condensador 4 precalienta el agua de calderas.

Debido a que el simulador de proceso manejara datos de ambos trenes de produccion
de manera independiente pero en el mismo ambiente de calculo se detalla la
nomenclatura de equipos de proceso a emplear, que sera solo una.

El catalizador empleado en los reactores cataliticos es alumina activada, la planta
cuenta con un patio de azufre, donde se envian los excesos en caso que la fosa de
azufre esté llena.

Los condensadores cuentan con una malla eliminadora de niebla para evitar el
fendmeno de arrastre de vapor o formacion de nieblas.

El control de proceso se efectia mediante relacionadores de flujo de gas acido y aire
alimentados al reactor térmico y a cada recalentador. El ajuste de la relacién H,S/SO,
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se efectua mediante un analizador de la relacién indicada ubicado en la salida del
coalescedor posterior al ultimo condensador de azufre, la sefal de este analizador
ajusta el flujo de aire alimentado al reactor térmico mediante una valvula de control
adicional que alimenta aire al reactor térmico de manera independiente al control de
relacion de flujos.

En la tabla 3.2.1 se muestra la nomenclatura empleada para identificar a los equipos
de proceso, debido a que el simulador puede trabajar con informacion de ambos
trenes de proceso y para evitar confusiones, se opté por denominar a los equipos de
manera genérica y no por su TAG de proceso.

La planta de azufre No. 2 de la refineria “Ing. Antonio Dovali Jaime” esta constituida
por dos trenes de produccién de azufre con equipos en comun de acuerdo a la
configuracién que se muestra en la figura 3.2.1, el proceso inicia con el tanque
separador de gas acido, comun a ambos trenes, y es un recipiente cilindrico horizontal
que tiene una bota en la parte inferior cuyo objetivo es separar los liquidos que
pudiera traer consigo la carga al proceso, los liquidos son retornados a limite de
bateria para su tratamiento en otras instalaciones.

El gas acido libre de liquidos organicos es alimentado al horno o reactor térmico de
cada tren, este equipo es cilindrico y horizontal, recubierto de ladrillo refractario por el
interior, donde ocurre la reaccion de Claus, ya descrita en el punto 1.1 de manera
inmediata esta conectado a una caldera de recuperacion de calor, al quemador del
horno se alimentan aire y gas acido, el aire de proceso se toma de la atmodsfera y
suministrado mediante sopladores en la proporcién requerida para cumplir la relacion
H,S/SO,. y efectuar la combustion de una tercera parte del H,S alimentado. El gas
pasa a la caldera de recuperacién de calor y posteriormente al condensador No.1 en
donde se retira el azufre elemental producido en el reactor térmico. Hasta este punto
se describe lo correspondiente al proceso Claus elemental, la modificacion al proceso
consiste en la adicion de tres etapas cataliticas para efectuar la recuperacion del
azufre aun presente en los gases de salida del primer condensador.

Es condiciéon de disefio que los gases de proceso ingresen al primer reactor a 248°C
para efectuar la hidrélisis de CS, y COS, para lo cual se cuenta con un recalentador
de gas de proceso, que al igual que el horno debera quemar un tercio del H,S que se
ingrese al quemador como medio de calefaccién y adicion al flujo de gas de proceso.
En el reactor catalitico se dispone de aliumina activada como catalizador que
promueve a baja temperatura la reaccion de Claus, la reaccion es exotérmica y los
productos de reaccion deben enfriarse en un segundo condensador para retirar en
fase liquida el azufre elemental producido. Aunque la reaccion de Claus presenta
conversiones mayores a menor temperatura, el paso de los gases de combustion al
segundo reactor requiere incrementar la temperatura para evitar que al incrementar la
concentracion de azufre, producto de la reaccion y del mismo modo su presion parcial,
se presente la condensacion del azufre en los poros del catalizador y su
desactivacion.

Por lo anterior se repite el esquema del recalentador, reactor catalitico y condensador
dos veces, los gases de salida son monitoreados mediante una analizador continuo de
relacion H,S/SO, el cual efectia los ajustes necesarios en el aire alimentado al
proceso para mantener la relacion referida en 2.

De los cuatro condensadores de azufre la fase liquida es retirada mediante sellos
barométricos que por pendiente derraman el azufre producto a una fosa de
almacenamiento.

Por ultimo, el gas de cola aun con contenido de H,S y SO, es enviado al incinerador,
donde con gas combustible se efectua la combustion de los contaminantes
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remanentes y transformacion a SO,, para ser enviados a la atmdsfera mediante una

chimenea de 50 metros para facilitar su dispersion.

Tabla 3.2.1 Nomenclatura empleada en el simulador.

Nomenclatura usada en el simulador de proceso. * (equipo comun ambos trenes)

Separador 101-V *
Bomba de agua amarga 101-P/PA *
Soplador 101-K/KA/KB *
Reactor térmico 101-R 201-R
Caldereta 101-EX 201-EX
Condensador 1 102-EX 202-EX
Recalentador 1 102-H 202-H
Reactor 1 101-R 201-R
Condensador 2 103-EX 203-EX
Recalentador 2 103-H 203-H
Reactor 2 102-R 202-R
Condensador 3 104-EX 204-EX
Recalentador 3 104-H 204-H
Reactor 3 103-R 203-R
Condensador 4 105-EX 205-EX
Fosa de azufre 101-L 101-L
Bomba de azufre 102-P 202-P
Coalescedor 102-V 202-V
Incinerador 101-H *
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Figura 3.2.1 Esquema de simulacion del proceso Claus, planta de azufre No.2 a condiciones actuales.
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3.3. Consideraciones.

e ElI modelo puede calcular el equilibrio en un rango de presion de 1 a 2
atmaésferas, por lo cual los gases son considerados como ideales.

e La composicion del gas de proceso contempla la existencia de vapor de agua,
biéxido de carbono, hidrocarburos como metano, propano y butano en
cualquier proporcion.

e Las combustiones de hidrocarburos y H,S se consideran instantaneas en los
recalentadores y reactor térmico debido a la gran velocidad de reaccion,
teniendo prioridad la combustién de hidrocarburos.

o La etapa del reactor térmico se considera adiabatica, del mismo modo en los
recalentadores.

e En el horno de reaccion y los recalentadores no se alcanza el equilibrio
termodinamico, por lo cual se utilizan correlaciones empiricas obtenidas de
medidas experimentales.

o La etapas cataliticas se consideran adiabaticas y en ellas si se considera que
se alcanza el equilibrio.

e En la caldereta de recuperacién de calor ocurre la reaccién reversible de
Claus.

e En la caldereta de recuperacion de calor y condensadores ocurre el fendmeno
de interconversion de especies de azufre.

¢ No ocurre reaccion quimica en los condensadores y tuberias de proceso.

e Para el calculo del equilibrio termodinamico y punto de rocio se consideran los
alétropos S,, S;, S4, Ss, Sg. S7y Ss.

e EI modelo no opera con relaciones aire/gas acido mayores a 4, en estas
condiciones no existe el equilibrio termodinamico.

3.4. Datos requeridos para la simulacion.

A continuacion se listan los datos de operacion requeridos para efectuar la simulacion
del proceso Claus de la planta de azufre No.2.

El andlisis de composicién del gas acido se efectua diariamente y esta disponible a
través del sistema de datos del laboratorio de Petréleos Mexicanos (SICOLAB) vy el
sistema PI.
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Tabla 3.1.1 Datos de operacion requeridos para la simulacion.

Gas acido Aire a reactor térmico Entrada a horno
Aire de proceso Gas acido a horno Entrada a caldereta
Salida de la caldereta Aire a recalentador 1 Entrada a reactor 1
Salida condensador 1 Gas acido a recalentador 1 | Entrada a reactor 2

L,'_-' Entrada a reactor 1 Aire a recalentador 2 Entrada a reactor 3

E Salida reactor 1 Gas acido a recalentador 2

d Salida condensador 2 | Aire a recalentador 3

o Entrada a reactor 2 Gas acido a recalentador 3

O :

O Salida reactor 2

Salida condensador 3
Entrada a reactor 3
Salida reactor 3
Salida condensador 4

Datos de laboratorio de composicion del gas acido.

H2S

H20

CO2
Metano
Etano
Propano
Hidrégeno

3.5. Herramientas de simulacion.

La simulacién del proceso Claus de recuperacion de azufre de la planta No.2 se llevd
a cabo completamente en Excel de Microsoft Version 1997-2003 y requiere de la
instalacion del complemento “Interpolacion”.

Las herramientas de calculo empleadas de Excel son basicamente tres; macros, la
funcion buscar objetivo y spline del complemento de interpolacion. Asi como diversas
funciones logicas.

Este programa puede correr en cualquier versidbn mas avanzada de Excel, siempre y
cuando se tenga instalado el complemento de interpolacion.

El disco de instalacion del programa incluye el complemento de interpolacién, mismo
que debera instalarse en C/archivos de programa, una vez instalado, en la barra de
herramientas de Excel, ingresar a “complementos” y seleccionar “XIXtrfun” en la casilla
de verificacion correspondiente, a continuacion indicar “aceptar” para activar el
complemento de interpolacion.

El simulador emplea hipervinculos y botones de accion ligados a macros para efectuar
la operacion a través de un menu, bien identificado en cada unos de los médulos, que
permiten al usuario efectuar de manera sencilla la operacion del simulador y recorrer
cada uno de los médulos.
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3.6. Arquitectura del simulador.

En la figura 3.1 se muestra el esquema de simulacion del proceso de azufre No.2, en
el que se describe a través de 18 mddulos el proceso de simulacién, cada médulo
corresponde a una hoja de calculo de Excel del libro “Simulador azufre SC”.

En el cuadro correspondiente a cada mddulo de la figura 3.1 se incluye en la parte
inferior y entre paréntesis el nombre de la hoja de calculo a la cual corresponde dicho
maddulo.

Las flechas en el diagrama indican el flujo principal de informacién, datos de proceso
basico para efectuar el calculo del la siguiente etapa.

Los médulos ubicados en el recuadro de linea punteada reciben informacién de todos
los moédulos de calculo, por lo cual no se indican los flujos de informacion.

e El programa consiste de una hoja de entrada denominada “MENU” a partir de
la cual se puede ingresar directamente a la seccién de simulacion o bien a los
modulos de presentacién de resultados.

e Previo a la operaciéon del simulador se debe efectuar la captura de datos de
operacién y laboratorio en el modulo “Captura”, el cual estd disefado para
recibir informacion de la hoja de calculo del sistema Pl de la refineria que se
emite de manera diaria y acumulada por mes.

e El proceso de calculo inicia con la seleccion de una fecha para analisis de la
operacioén de la planta en el modulo “Datos”.

o El siguiente médulo “horno”, resuelve el equilibrio en el reactor térmico y
calcula los balances en la caldereta de recuperacién de calor y el condensador
1.

e Los moddulos “Rec1”,’Rec2, “Rec3”, se resuelven de manera consecutiva y
efectuan el calculo del equilibrio termodinamico de estos equipos y estiman las
composiciones y temperatura de salida. Estos médulos son idénticos, difieren
en la entrada de datos de proceso; flujo de gas acido y aire.

e Los moddulos “react1”, “react?”, “react3”, estos moddulos se resuelven de
manera consecutiva son similares pero operan a diferentes presiones,
diferentes flujos y composiciones. En el inicio de cada modulo se calcula la
composicion de la mezcla de gases, composicion y temperatura, ademas en
cada uno se resuelve el correspondiente condensador y se calcula la masa de
azufre condensado.

e Una vez concluido el proceso de calculo se presenta el médulo “Graph”, que
muestra las curvas de equilibrio y lineas de operacion del proceso y curva de
temperatura de rocio.

e A partir del médulo se puede ir al médulo “Graph3” que presenta gréficas
adicionales para cada equipo principal indicando las presiones parciales de
azufre y su temperatura de rocio.

e Del mismo modo se puede navegar entre los demas moédulos donde se
presentan los resultados de la simulacién del proceso “Resultados”, tras el
analisis de los resultados se dispone de un botén de accidon que permite
almacenar los datos validados en el médulo “histérico” y por ultimo, con la

¢ informacién validada, ver el médulo “Graph2” que muestra las tendencias en la
actividad remanente de los catalizadores.

En la tabla 3.6.1 se detallan las principales operaciones efectuadas por cada médulo
del simulador de proceso
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Capitulo 3 Disefio del simulador.

Figura 3.6.1 Esquema del simulador de proceso Claus, planta de azufre No.2 a condiciones actuales SulfUNAM1.

Balance de
carga.
> Equilibrio en

recalentador 3
(RECAL3)
\ 4
Ba(l)e;r;gz e Mezclado Equilibrio en
> Equilibrio en corr?eentes Braelzcr:lfé ;n
recalentador 2
(RECAL2) (REACT3) condensador
A
A\ 4
Balance de Mezclado Equilibrio en
carga. de reactor 1
> Equilibrio en corrientes Balance en
recalentador 1 (REACT2) condensador
(RECALT)
Y
\ 4 —  Flujo de informacion.
Balance de Balance en Mezclado Equilibrio en
carga. caldereta y de reactor 1
> Equilibrio en el condensador P corrientes Balance en Maodulos de calculo
horno (HORNO) (REACT1) condensador '
Seleccionde | Médulos de resultados.
datos a simular [®
(DATOS)
Captura de R MENU Balance de Historico Graficas de Mas graficas Graficas de Panel de
datos de > ] materiales De fechas proceso de proceso histérico resultados
proceso y lab. (BALANCE) evaluadas. (GRAPH) (GRAPH3) (GRAPH2) (RESULTADOS)
(CAPTIIRA) (HIRTARICN)
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Disefio del simulador.

Tabla 3.6.1. Descripcion de los médulos del simulador de proceso.

1 MENU Permite acceder a los médulos de simulacién o consulta
de estado de catalizadores, datos historicos o resultados
de simulacion.

2 Datos Modulo de seleccion de tren y fecha a analizar.

Carga automaticamente los datos disponibles de la fecha
seleccionada.

Envia mensajes de alerta por valores fuera de rango.
Presenta inmediatamente el calculo del exceso de aire
en el horno y cada recalentador.

3 Resultados Son datos correspondientes a la simulacion en turno.
Presenta las temperaturas de proceso, las compara con
las calculadas para cada reactor y los datos de disefio.
Reporta los rendimientos; toneladas por dia de azufre
producido, toneladas de azufre emitido a la atmésfera.
Actividad remanente en cada reactor.

Conversion catalitica total.

Recuperacion global de azufre.

Relacién H,S/SO. inicial en cada equipo.

TPD condensado en la caldereta y cada condensador.
AT sobre el punto de rocio en la caldereta y cada
reactor.

4 Graph Son graficas resultados de la simulacion en turno.
Presenta la grafica de equilibrio del convertidor térmico y
los reactores 1, 2 y 3, con las correspondientes lineas de
operacibn del horno, caldereta, reactores vy
condensadores, indica en cada etapa catalitica la
conversion obtenida.

Presenta la seccidn de los reactores 2 y 3 ampliada para
mayor detalle.

Presenta la grafica de la temperatura de operacion de
cada equipo y la correspondiente a la temperatura de
rocio.

Presenta la grafica de la relacion H,S/SO; inicial en cada
equipo.

Presenta la grafica de TPD acumuladas a lo largo del
proceso, comparada contra las TPD en proceso en la
fase gas.
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Disefio del simulador.

Tabla 3.6.1.

Descripcion de los médulos del simulador de proceso.

Modulo

Nombre

Descripcion de las operaciones realizadas.

5

Graph2

Son graficas que muestran las tendencias del histérico.
Se muestra para cada tren; la actividad remanente de
cada reactor, la relacion H,S/SO, inicial en cada reactor,
la emision en TPD de SO2 comparada con la estipulada
en la NOM-SEMARNAT-148 y la factible de obtener.

Graph3

Son graficas resultados de la simulacion en turno.
Presenta cuatro graficas donde se presenta la presion de
saturacion del azufre, presidn de saturacion capilar,
presion parcial de azufre correspondiente al equilibrio
calculado en horno y reactores, en cada una se grafican
los puntos iniciales de operacion de cada equipo y su
correspondiente temperatura de rocio.

Balance

Presenta el balance de materia en moles y kilogramos
para cada corriente de proceso, correspondiente a la
fecha y tren simulados.

Presenta el diagrama de flujo correspondiente.

Captura

Médulo de ingreso de datos de operacion de ambos
trenes y datos de composicion del gas amargo.

Histoérico

Hoja de registro de evaluaciones validadas y que son la
base de datos para el modulo de estado del catalizador.

10

Horno

Balance molar de materiales en el reactor térmico.
Estima la relacién aire/gas acido ideal.

Calcula el equilibrio termodinamico de la mezcla.

Evalua la temperatura de flama, por correlaciéon estima la
conversion y temperatura de flama corregida.

Traza la linea de operacién de la carga-horno.

Evalua la composicion de entrada a la caldereta.

Calcula el equilibrio de especies Sx en la salida de la
caldereta.

Determina la temperatura de rocio del horno, caldereta y
condensador.

Calcula la diferencial de temperatura de cada equipo con
la temperatura de rocio.

Calcula la masa de azufre condensado en la caldereta y
condensador.

Traza la linea de operacion del condensador.

11

Recal1

Balance molar de materiales en el recalentador No.1
Estima la relacion aire/gas acido ideal.

Calcula el equilibrio termodinamico de la mezcla.

Evalua la temperatura de flama, por correlaciéon estima la
conversion y temperatura de flama corregida.

Traza la linea de operacion de la carga-recalentador.
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Capitulo 3 Disefio del simulador.

Tabla 3.6.1. Descripcion de los médulos del simulador de proceso.

12 Recal2 Balance molar de materiales en el recalentador No.2
Estima la relacion aire/gas acido ideal.

Calcula el equilibrio termodinamico de la mezcla.

Evalua la temperatura de flama, por correlacién estima la
conversién y temperatura de flama corregida.

Traza la linea de operacion de la carga-recalentador.

13 Recal3 Balance molar de materiales en el recalentador No.3
Estima la relacion aire/gas acido ideal.

Calcula el equilibrio termodinamico de la mezcla.

Evalua la temperatura de flama, por correlacion estima la
conversion y temperatura de flama corregida.

Traza la linea de operacion de la carga-recalentador.

14 react1 Efectua el balance molar de la mezcla de corrientes del
recalentador y condensador.

Calcula la temperatura de mezcla.

Calcula la curva de equilibrio termodinamico de la
mezcla.

Determina la temperatura de salida del reactor para la
operacién al 100% de actividad.

Estima la conversion y composicion real en base a la
temperatura de salida de operacion.

Calcula la composicion de salida del condensador y
masa de azufre condensado.

Traza la linea de operacién del reactor, condensador.
Calcula la temperatura de rocio para la mezcla de salida
del condensador en funcién de la temperatura.

15 react2 Efectua el balance molar de la mezcla de corrientes del
recalentador y condensador.

Calcula la temperatura de mezcla.

Calcula la curva de equilibrio termodinamico de la
mezcla.

Determina la temperatura de salida del reactor para la
operacion al 100% de actividad.

Estima la conversion y composicion real en base a la
temperatura de salida de operacion.

Calcula la composicion de salida del condensador y
masa de azufre condensado.

Traza la linea de operacion del reactor, condensador.
Calcula la temperatura de rocio para la mezcla de salida
del condensador en funcion de la temperatura.
Determina la conversién catalitica total, recuperacion
global de azufre y TPD emitidas de SO, a la atmdsfera.
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Tabla 3.6.1. Descripcion de los médulos del simulador de proceso.

16 react3 Efectua el balance molar de la mezcla de corrientes del
recalentador y condensador.

Calcula la temperatura de mezcla.

Calcula la curva de equilibrio termodinamico de la
mezcla.

Determina la temperatura de salida del reactor para la
operacién al 100% de actividad.

Estima la conversion y composicion real en base a la
temperatura de salida de operacion.

Calcula la composicion de salida del condensador y
masa de azufre condensado.

Traza la linea de operacién del reactor, condensador.
Calcula la temperatura de rocio para la mezcla de salida
del condensador en funcién de la temperatura.

17 Auditoria Verifica el cierre a cero de los balances de materiales y
grafica la relacion H,S/SO, en cada equipo.

18 X Base de datos para el calculo de propiedades, entalpias,
calor de condensaciéon, calor de interconversion de
especies de azufre, calor de formacion.
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Disefio del simulador.

3.7. Método de calculo.

La parte mas importante del simulador de proceso Claus es modelar el equilibrio
termodinamico de la reaccién de Claus bajo cualquier condicién de operacion, esto es;
hallar la correspondiente curva de equilibrio termodinamico variando la presion,
composicion de la carga, relacion aire-gas acido, lo cual permitira efectuar con mayor
precision la determinacion de la conversion obtenida en los reactores térmico y
cataliticos y evaluar consistentemente su actividad remanente a través del tiempo.

No menos importantes son los balances de materiales y evaluacion del punto de rocio
de la mezcla gaseosa en los equipos de proceso.

3.71.

El

Balance de materiales en reactor térmico y recalentadores.

balance de materiales es elemental para el calculo del equilibrio

termodinamico, el balance que se describe a continuacion es similar al
empleado en el ingreso de carga al reactor térmico y cada recalentador.

En la figura 3.7.1 se muestra parte de la hoja de calculo del balance de materia
y a continuacién se describen las operaciones mas relevantes de esta seccion
de calculo.

Los balances de materiales se efectian en moles por dia, lo anterior
permite manejar adecuados ordenes de magnitud en las especies de
azufre y evitar problemas por redondeo de cifras decimales.

Se efectia de manera paralela el balance de masa en kg/dia para
verificar el balance a cero.

El balance de materia inicial requiere estipular la condicion del sistema
a simular, con exceso o déficit de aire en base a los flujos de
alimentacion al proceso y analisis del gas acido. Este calculo se efectua
de inmediato y se presenta en la caratula del médulo entrada de datos,
en la nota No.1 de la figura 3.8.2.

Se efectua el calculo de la combustion de hidrocarburos, su consumo
de oxigeno y generacién de agua.

Se efectua el calculo de la combustion de H,S en base al oxigeno
disponible.

Efectuar el calculo del H,S disponible “reactivo” y en exceso a 0% de
conversion.

Efectuar el calculo del SO, disponible “reactivo” y en exceso a 0 % de
conversion.

“Reactivo” se consideran a las moles de H,S y SO, que se hallan en
proporcion 2 a 1, todo lo demas es excedente, no reaccionara.

Lo anterior permite evaluar la conversibn maxima posible, valor
generado por la conversion supuesta al 100% de todo el H,S que se
halla en proporcion 2 a 1 con el SO,.

Calcular el agua inicial en la carga, agua generada por combustion de
hidrocarburos y diferenciarla del agua generada por la reacciéon de
Claus, la cual se contabiliza por separado y es funcién de la conversion
que se indique.
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Figura 3.7.1. Balance de materiales para el reactor térmico y recalentadores.

Calculos estequiometricos mol/dia

88.6% | Conversion maxima posible I II
136.2| moles excedentes de H25
-£8.1|moles excedentes de 302
2.35|RelH25/502
2.23|Rel H2s/02
812 [Consumode 02 ideal b % mol Kmol/dia kg/dia FM
2.40|Relacion aire/gas ideal H25 15.8 781.2 2E,624.3 34081
2.20| Relacion aire/gas ACTUAL H2S scedone 23 1382 aga21  oow
158|02 consumido por HCs+H2 % maol Kmeol/dia H2O0 18015
H2% 186 917.4 H2 0 exeedents 121 596.8 10,751.4 13018
H20 121 536.3 co2 48 2384 104322 400
% mal Kmel/dia Co2 48 2384 N2 B6.6 2,798.0 78,3815 a0
H2% 25.5 1,308.0 N2 B6.6 2,798.0 02 a3
H2O 40 206.2 02 CH4 16042
coz 48 238.4 CH4 C2He 30,069
N2 54.5 2,798.0 CZHe C3HE 44096
02 114 585.9 * C3HE H2 ]
CH4 H2 » 302 79 380.6 25,023.7 £4.064
CZHE 502 79 390.6 502 excedents G4.064
C3HE Cos Cos BOOTE
H2 82 C52 TE41
Total 100.00 5,137 Total 100.00 4,941 Total 100.00 4,941.23 155,915
Flujo masico [Kg/d)= 155,915 Flujo masico [Kg/dj= 155,915 Flujo masico [Kg/d)= 155,915 2.349
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3.7.2.

Equilibrio termodinamico.

La solucion del equilibrio termodinamico se lleva a cabo de manera puntual,
para cada valor de temperatura al cual se evalua el equilibrio. La grafica del
equilibrio termodinamico se elabora mediante la resolucion del equilibrio para
numerosos valores de temperatura en el rango de operacién requerido.

Las bases tedricas para el calculo del equilibrio termodinamico fueron descritas
en la seccién 2.1.3, en esta seccidén se analizara el método para hallar la
solucion numeérica, que se describe a continuacion:

La solucion del equilibrio para una temperatura dada requiere que se cumplan
las siguientes restricciones.

Se debe cumplir el balance de materia en la entrada y salida del equipo
en kilogramos.

La presidon parcial ejercida por las especies de azufre calculada por
balance molar debera ser igual a la calculada por constantes de
equilibrio y la presion total del sistema, esta es la primer funcién
objetivo.

La A supuesta debera ser igual a la A calculada por el equilibrio
termodinamico a la conversion que haga cumplir la primera funcién
objetivo. Esta es la segunda funcion objetivo.

En la figura 3.7.2 se muestra parte de la hoja de calculo solucién del equilibrio
y se describen las operaciones mas relevantes.

Para cada temperatura y con un valor inicial de A, se evalua el rango de
conversion posible desde un minimo de 30% a la conversion maxima
posible, ya calculada en el balance de materia.

Para cada valor de conversibn supuesto se genera un balance
materiales y se estima la presion parcial de las especies de azufre, asi
como un valor calculado de A = (p%20)? / [(P%has)? (P°so2)]-

En este rango uno y solo un valor de conversion generara la solucion al
sistema que cumpla el balance de materia e iguale la funcion error de la
pOSX,, como se observa en la linea “error pOSX”

El valor correcto de conversién se halla por interpolacion usando la
funcion spline. Esto se puede observar en la figura 3.7.3, que muestra
la variacion del error en pOSX., contra el % de conversion supuesto. La
grafica se traza con la informacién presentada en la seccion de hoja de
célculo. Aqui se resuelve la primera funcion objetivo.

Del mismo se traza la grafica de In(A) contra % de conversion,
presentada en la Figura 3.7.3, esto con los resultados de la hoja de
célculo mostrada. En esta grafica se muestra la correspondencia, para
un mismo valor de conversion corresponden solo un valor de %error
p’sx ¥ In(A). El correspondiente valor de In (A) se obtiene mediante la
funcion spline.

En este punto falta aun llevar a cero, o muy préximo a, el error en el
diferencial entre la A calculada y el valor supuesto inicial. Aqui se aplica
la “funcion objetivo”, herramienta de Excel para ir modificando el valor
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Figura 3.7.2. Calculo del equilibrio termodinamico.

Flujo tras reaccion

Valores : Moles /dia

Conv Max

Conversion: 0.00% 40.00% 50.00% B0.00% 90.00% 95.00% 39.00% 99.500 99.99% 99.9993%
H25 7312 468.7 35306 156.2 78.1 35.1 7.8 35 0.1 0.0
H25 excedente 136.2 136.2 136.2 136.2 136.2 136.2 136.2 136.2 136.2 136.2
H2O 3125 390.6 625.0 7031 7421 773.4 777.3 7811 781.2
H2Dexcedents 596.8 596.8 596.8 596.8 596.8 596.8 596.8 596.8 596.8 596.3
co2 2384 238.4 238.4 228.4 238.4| 238.41 228.4 2384 228.4 2328.4
N2 2,798.0 2,798.0 2,798.0 2,788.0 2,798.0 2,798.0 2,798.0 2,798.0 2,788.0 2,798.0
o2
CH4
C2HE
C3H3
H2
502 390.6 234.4 155.3 78.1 381 18.5 2.9 2.0 0.0 0.0
502 excedente
Cos
£E2
52 2342 2928 4BE.4 527.0 556.3 579.7 5216 GE5.5 585.5
53 o1 0.1 0.2 0.2 0.2 0.2 0.2 0.2 [
54 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
55 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
56 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
57 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
58 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Moles Totales 4,541 5,013 5,039 5,097 5,117 5,127 5,134 5,135 5,136 5,136
Moles 51 [+] 468.7 586 937 1,055 1,113 1,160 1,166 1,172 1,172
parametro A 4 Bkl 72 910 3,850 12,241 95,071 202,076 10,740,955 107,531,799
In [A) 1.453 3.655 4.282 6.813 B8.256 5.413 11.462 12.216 16.150 18.433
error pSx 100.0 54.0 427 9.4 -15 5.9 -11.3 -11.8 -12.3 -12.4
pSx 0.000 0.053 0.072 0.115 0.129 0.136 0.141 0.142 0.142 0.143
pH2E 0.232 0.151 0.131 0.072 0.052 0.043 0.035 0.034 0.033 0.033
pH20 0.151 0.227 0.245 0.300 0.318 0.327 0.334 0.335 0.336 0.336
PE02 0.099 0.053 0.049 0.019 0.010 0.005 0.001 0.000 0.000 0.000
A 4 39 72 310 3,850 12,241 95,071 202,076 10,740,855 107,531,799 1,075,440,351
Solucion del sistema
Error 0.00

Conversion x
In[&)=

0.825184
7.987467
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Figura 3.7.3. Solucion del equilibrio termodinamico.

Conversion en funcion de error de pSx Variacion del valor A con la conversion propuesta.

e o
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¢ inicial del parametro A, con lo que todo el procedimiento de calculo se
repite las veces necesarias para llevar el error a cero y resolver un
punto de la grafica de equilibrio termodinamico correspondiente al valor
de temperatura utilizado.

o En la ultima columna de la hoja de calculo mostrada en la figura 3.7.2
se muestra el resultado para el valor de temperatura evaluado.

e En la columna en gris de la figura 3.7 se muestran los rendimientos
maximos para una conversion ideal del 100% y que es el tope del rango
a evaluar.

e Importante observar que existen dos columnas que indican %
conversion y % conversion real, esto debido a que los valores de
conversién propuestos corresponden unicamente a los de H,S y SO,
que se hallan en relacion 2 a 1,por lo cual el valor a utilizar es el real,
ajustado con los excesos de H,S 6 SO,.

o Este procedimiento se repetira tantas veces como se dispongan puntos
a evaluar para el trazado de la grafica de equilibrio de cada equipo.

e Una vez calculada la presién parcial de cada especie de azufre, tras
proponer un valor de A inicial, es posible estimar las fracciones mol de
cada especie considerando solo la presion parcial de especies de
azufre p’s, Estos valores se ajustaran hasta que es cumpla la funcién
error del parametro A. En base a estos valores se graficara el equilibrio
de especies de azufre en la fase vapor para la mezcla gaseosa. Un
ejemplo de este equilibrio se muestra en la figura 3.7 .4.

Figura 3.7.4. Equilibrio de especies en la fase vapor.

Fraccion mol especies de azufre

150 200 250 300 350 400 450 500 550 600 650 700 750 200

Temperatura °C
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3.7.3.

Convergencia.

El simulador cuenta con una base de datos con valores iniciales del parametro
A para cada temperatura en la que se evalua el equilibrio termodinamico y lo
asigna de manera automatica.

Los valores cargados corresponden a la operacion estequiométrica, esto es
operar con una relaciéon H,S/SO, igual a 2.

Estos valores soportan ligeros cambios en la composicion del gas y exceso de
aire utilizado.

Sin embargo habra casos en que la simulacion se detenga, debido a que el
valor de inicializacion del parametro A no sea el adecuado.

Para esta situacién se cuenta con un procedimiento descrito en la seccion
3.8.6. “Operacion paso a paso”. Y que es similar para todos los médulos en los
que se calcula el equilibrio termodinamico.

En la figura 3.7.5 se muestra parte de los valores iniciales de A y la grafica del
In(A) en funcién de la temperatura, como se observa en la tabla el crecimiento
del parametro A conforme disminuye la temperatura es exponencial y la mejor
manera de manejar este parametro para la convergencia es utilizando su
logaritmo natural.

Figura 3.7.5. Balance de materiales carga a reactores.

1 atml|l H25/502 = 2
T(°Q) Ln(A) A 20
150 17.6] 40,094,212.4
200 14.5| 1,780,996.9 18 1
300 9.9 20,5005
380 7.5 1,737.8 161
400 7.0 1,044.1 14
450 5.7 309.2
500 5.0 1417 12 | Area del gréfice
540 46 104.4 .
550 46 101.6 Z 401
580 4.6 102.8 £
500 47 108.9 g 4
700 5.4 237.3
750 5.6 294.4 6 -
800 5.8 359.9
850 6.0 434.2 4
300 6.2 517.5
950 6.4 509.7 21
1000 6.6 710.6
1100 6.8 936.5 0 ‘ ' ' '
1200 71 11915 0 500 1000 1500 2000 2500
1400 7.5 1,785.2 Temperatura °C
2200 8.5 4,781.5
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Figura 3.7.6. Representacion grafica del proceso Claus.

Curva de equilibrio en proceso Claus
% Conversion H25
100
90
80
70
60
50
40
100 300 500 700 900 1,100 1,300 1,500
T(°C)
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3.7.4.

Balance de materiales en reactores cataliticos.

En la entrada a los reactores el balance de materiales difiere por que deben
mezclarse dos corrientes gaseosas, una proveniente del condensador y la del
recalentador correspondiente a cada reactor. Ver figura 3.7.7.

Se debe efectuar el balance térmico para determinar la temperatura de mezcla,
esto es, la temperatura de ingreso al reactor.

En base a las composiciones estimadas para los gases de salida del
condensador y del recalentador se efectia el balance de materiales para
determinar la composicion final de la mezcla y equilibrio de especies de azufre.
Una vez determinada la composicion de ingreso al reactor y su temperatura el
procedimiento es similar al descrito para el reactor térmico en el punto 3.7.2.
Se computan los ingresos totales de H,S al sistema, debido a que se ajustara
la conversion catalitica y debido al ingreso de mas gas acido con baja
conversion, habra una disminucion de la conversién en la mezcla de gases de
alimentacion al reactor, esto se puede observar en la entrada a cada reactor,
ver la figura 3.7.6.

Se estima la conversion maxima posible suponiendo conversiéon al 100%, ya
que este valor se emplea para el calculo de los valores de equilibrio.

Figura 3.7.7. Balance de materiales carga a reactores.

Carga al reactor R-1

% maol Mal/dia Kg/dia PM

H2s 8.0 400.3 13,642.5 4.081

H2S crcedents 22 107.0 36461 agn

92.1%| Conversion maxima posible H20 1805

2.53|RelH25/502 H20wexcedente 213 1,058.6 19,071.6 18015

1,252.7 | moles totales H2S ingresados oz 5.0 248.5 10,850.5 44010

1070 moles excedentes de H25 N2 53.5 2,857.3 82,842.8 28013

-53.5| moles excedentes de S02 02 #3993

CH4 16.042

Mal/dia C2He 30,089

H25 10 507.3 C3HE 44036

502 200.1 H2 208
502 40 200.1 12,822.3 G4.064

S02 excedente E4.064

cos G075

cs2 TE.141

52 0.0 0.3 64,130

53 0.0 01 96155
54 0.0 01 128.260
55 0.0 6.2 160,325
1.21293|atm 56 07 1381 132,390
1.9863|cal/mol K 57 0.6 123.7 224.458
Proceso 53 2.3 536.2 256520

Total 59.93 4,973.47 143,730
Flujo mésica [Kg/d)= 143,730 .5

3.7.5.

Punto de rocio de mezcla gaseosa.

El célculo del punto de rocio de la mezcla gaseosa en el proceso es muy
importante y se efectua en las condiciones de entrada y salida de cada uno de
los equipos con dos objetivos; determinar la cantidad de azufre presente en la
mezcla gaseosa, determinar si ocurre la condensacion de azufre y cuanto
condensa, asi como la correspondiente temperatura a la que ocurrira el
fendmeno de condensacion.
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La presiéon de vapor ejercida por el azufre en funcion de la temperatura se
calcula mediante la siguiente expresion:

P'= eXP(6.84359-2500.12/(T-86.85))/760.....ecrreereeerererererersseesssesssessseassesaes (ec.52)

Este valor corresponde a la presion de saturacion del azufre en la mezcla
gaseosa Y la temperatura de referencia sera la temperatura de rocio Tr. En la
figura 3.7.8 se muestra la representacion del proceso en funcion de las
presiones de vapor de especies de azufre (p°sx) En la grafica corresponde

Las presiones de vapor de azufre p°sx ya calculadas en los balances de
materiales de la entrada y salida de cada equipo son la base para efectuar el
calculo de la temperatura de rocio de la mezcla en cuestion, el procedimiento
es simple, conocida la presion de vapor en la mezcla se efectia la
interpolacion de dicho valor en la curva de presion de vapor o bien de presion
de vapor corregida, para el caso de los reactores donde la capilaridad tiene un
efecto considerable.

La linea de condensacion de azufre que se muestra con la nota 8 en la figura
3.7.6. muestra graficamente la proximidad de la temperatura de rocio con la
linea de operacion del reactor, esta se calcula de manera similar, calculando
dos puntos mas evaluados en las temperaturas correspondientes a 1/3 y 2/3
del rango de temperatura entre la entrada y salida de cada reactor, por regla
de la palanca se determina la conversién correspondiente a cada punto y estos
valores se llevan a la grafica de temperatura contra conversion.

En la figura 3.7.9 se muestra el perfil de temperatura de los principales equipos
de la planta comparados con la linea correspondiente a la temperatura de rocio
correspondiente a las condiciones particulares de la mezcla gaseosa de cada
punto del proceso analizado y que permite observar rapidamente el diferencial
de temperatura a la que los reactores cataliticos operan y su posible
modificacion.

Figura 3.7.8. Grafica de presién parcial de especies de azufre.

Punto de rocio mezcla gaseosa
PRIMERA ETAPA CATALITICA

0.06

Psat
—ifp— Proceso

0.05 4 — — Pcormr
Equilibrio

- @ - |deal

e

(=]

=
L

Trocio

0.03 4

Caldereta sal

Presion parcial azufre atmosferas

002 +
/\\—_
R-1 Salida
0.01 +
Cond 1 sal R-1 entrada
0.00 7 T T T T
100 150 200 250 300 350 400

Temperatura (°C)
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Figura 3.7.9. Grafica de temperatura de rocio por equipo de proceso.

Temperatura de rocio por equipo
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400 1

350 4

250 1

200 1
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3.8. Manual de operacion del simulador.

A continuacién se listan las instrucciones para la operacion del simulador de
proceso Claus (SulfUNAM1). El simulador esta disefiado para operar directamente
a través de los botones de accién disefiados para cada pantalla de los médulos ya
descritos. Sin embargo también se puede navegar a través del mismo con los
nombres de cada una de las hojas de calculo correspondiente a los médulos. Por
lo cual la descripcion de la operacion de hara con referencia a las dos formas.

3.8.1.

3.8.2.

Cargar la carpeta “Simulador de proceso SC” en C/ de su ordenador
Copiar el acceso directo que se muestra al escritorio.

Abrir el archivo de Excel; “SulfUNAM1”.

Clave de acceso: 123

Clave de escritura: azufre.

Ingresar al MENU principal. Ver figura 3.8.1.

Definir que se quiere hacer; ver los datos histéricos o bien simular una
nueva fecha de operacion.

Para la primera opcion pulsar el botdn de accién “Estado de catalizadores”,
la cual se describe en la seccién 3.8.7.

Para simular una o mas fechas de operacion, pulsar el boton de accion
“Simulacion de proceso” Ver figura 3.8.1.

Captura de datos.

Navegando del “mend” al médulo de “simulaciéon” a través del botén
correspondiente que se muestra en la figura 3.8.1, la primera accion sera
cargar los datos de proceso y laboratorio requeridos para la simulacién y
descritos en la seccion 3.4, para lo cual se pulsara en botén “captura de
datos” y llegar al area de captura mostrada en la figura 3.8.7.

Los datos de operacion provienen directamente de la hoja de resultados
diarios del PAI, hoja en Excel que solo requiere copiar los valores del area
de datos en el modulo “captura de datos”. La hoja indica las areas para
cargar datos operativos del Tren 1 y 2 de la planta recuperadora de azufre
No.2

La parte inferior del médulo “Captura de datos” tiene un area para la
captura de la composicién diaria del gas acido.

Los datos cargados pueden corresponder desde una fecha de operacion,
hasta los correspondientes a un mes de operacion. (El reporte del PAI
contiene un mes de datos operativos, o bien los transcurridos del mes en
curso)

Seleccién de datos.

Una vez cargados los datos, en el menu de navegacién pulsar “simulacion”.
Habiendo cargado el banco de datos, se procede a la simulacién para lo
cual se debera seleccionar el tren y fecha deseada del periodo cargado en
el modulo “captura”. Ver figura 3.8.2.

Antes de proceder a la simulaciéon del proceso, se debera analizar la
informacién cargada, los flujos de aire y gas acido a los quemadores que
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3.8.3.

3.8.4.

proporcionan la relacion aire/gas acido, los valores que generen una
relacion igual o mayor a 4 desplegaran un mensaje “aire excesivo”. En esta
condicion no existe equilibrio termodinamico y el simulador no alcanzara la
convergencia es preferible localizar fechas con datos de operacion mas
apropiados, esto ya corresponde a una operacion deficiente.

Es conveniente revisar el perfil de temperaturas de los reactores y las
caidas de presion en los mismos, asi como la composicion del gas acido.

Si existe un valor nulo por falla de instrumentos o un valor fuera de rango,
se detendra la operaciéon del simulador, o si el perfil de presiones es
errbneo habra algunas discrepancias en las temperaturas de rocio
calculadas.

En el caso de que la informacién disponible no sea de calidad se pueden
estimar los valores y cargarse manualmente en la casilla correspondiente.
Las casillas que se observan en color amarillo corresponden a informacion
que se debe estimar, por no estar disponible. Se captura manualmente.

El programa ya cuenta con funciones logicas para eliminar datos negativos
en la diferencial de temperatura de los reactores y condensadores.

Como ayuda, el programa también indica coloreando en color naranja de
manera automatica la casilla correspondiente a datos con valores fuera de
rango.

Una vez revisados los datos se procede a efectuar la simulacion, a través
del boton correspondiente en la barra de navegacion.

Cuando se modifican datos en la pantalla de entrada de manera manual,
estos quedaran fijos como valores y no férmulas, sin embargo cuando se
requiera evaluar otra fecha de operacion, basta con pulsar el botén
“Actualizar datos”, toda la informacion quedara nuevamente ligada a la
base de datos y fecha correspondiente.

Simulacion.

Una vez validada la informaciéon y pulsado el botén “simular” el proceso
transcurrira de manera automatica hasta presentar el médulo de graficas
de resultados. Esto si no existen valores muy dispares en relacion aire/gas
acido y composicién calculados previamente.

Apareceran los moédulos de solucién del “horno”. Ver figura 3.8.5.
posteriormente los correspondientes a los tres recalentadores, en los
cuales se resolvera el equilibrio termodinamico correspondiente a las
condiciones de cada equipo y que son similares a la figura 3.8.5.

Se resolvera el equilibrio termodinamico en cada reactor, ver figura 3.8.6,
uno a uno a las condiciones particulares de composicion y temperatura.

Al término de los célculos se desplegara el médulo “Graph”, que despliega
la solucién grafica del sistema.

En el caso de que el simulador se detenga, aparecera un mensaje de
Visual Basic como se observa en la figura 3.8.9. se debera proceder de
acuerdo al punto 3.8.6.

Consulta de resultados.
Al término de la simulacién se observara la representacién grafica del
proceso Claus en el médulo “Graph” como se muestra en la figura 3.7.6. en
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3.8.5.

3.8.6.

este modulo se presenta también la grafica de punto de rocio por equipo.
Ver figura 3.7.9, asi como las graficas de relacion H,S/SO, por equipo y
azufre presente en la corriente gaseosa también por equipo.

En el panel de navegacién se puede acceder al panel de resultados a
través del botén “resultados de simulacion”, donde se hallaran los
rendimientos del proceso, eficiencias cataliticas, actividad remanente por
reactor y gradientes sobre la temperatura de rocio en reactores.

También en el modulo “graph” se puede acceder a “graph3” a través del
botdn “mas graficas”, en donde se aprecian el proceso en funcién de las
presiones parciales de especies de azufre y sus temperaturas de rocio.

Manejo del histérico de datos.

Una vez obtenidos los resultados de simulacion de SulfUNAM1, mostrados
en la figura 3.8.3, estos deben revisarse para determinar su congruencia y
validarlos.

Los datos validados pueden cargarse al banco de datos histéricos, modulo
que puede almacenar hasta 50 fechas de operacion evaluadas y validadas,
para enviarlos al banco de datos solo se requiere direccionarlos al
almacenamiento de datos del tren de proceso correspondiente 1 6 2, es
importante tener presente que se evalla y seleccionar el botén de accién
correspondiente; “Guardar resultados en T1” 6 “Guardar resultados en T2”,
automaticamente los resultados de la simulacién seran afadidos al banco
de datos correspondiente.

Solucidén paso a paso.

Este procedimiento aplica para los casos en donde el simulador se detiene
y despliega un mensaje de Visual Basic como el mostrado en la figura
3.8.9.

Ese procedimiento no aplica para casos donde desde el mddulo de entrada
de datos se indique que la relacion aire/gas acido es excesiva; esto es
igual o mayor de 4. Ya que no habra equilibrio termodinamico estimable.
Como primer paso se debera salir de este mensaje de error, pulsando el
botén “finalizar” en el cuadro de dialogo desplegado por Visual Basic que
se muestra en la figura 3.8.9. Es importante aclarar que en estos casos el
simulador se detiene solo por que el valor de parametro A utilizado para
inicializar la rutina de calculo no es el adecuado y el presente
procedimiento describe como ajustar de manera manual los valores del
parametro A que permitan efectuar la corrida completa de la simulacién.

El error en el calculo ocurrira en cualquiera de los 7 modulos de calculo de
equilibrio termodinamico, esto es los mddulos “horno”, “recal” 1, 2 y 3,
‘react” 1, 2 y 3. Y ocurrira en el cual presente condiciones de operacion
significativamente diferentes a las empleadas en el calculo anterior.

El simulador efectua el célculo de los 7 médulos en serie, pero una vez que
se presenta el error, los médulos faltantes se ejecutaran de manera
manual. Este procedimiento es similar para los siete modulos.

El comportamiento de la curva del parametro A es caprichoso y se
requieren ajustes en solo algunas zonas del rango de temperatura utilizado
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en el calculo, por lo cual todos los modulos de calculo del equilibrio
termodinamico presentan un cuadro de ayuda para ajustar solo la zona en
donde el valor del parametro A no es correcto.

En la figura 3.8.6 se muestra en la nota 9 el valor de temperatura en el cual
el simulador se detuvo, en la nota 7 se indica el valor que requiere ajuste
para alcanzar la convergencia. Estos valores de aqui en adelante llamados
“multiplicadores” afectan el valor del parametro A en el rango de
temperatura indicado en la nota 8. El valor a corregir aparece
automaticamente coloreado en color naranja para evitar ajustar un
multiplicador erréneo. El ajuste se hara manualmente.

Es importante recordar que cada valor de temperatura empleado para el
calculo del equilibrio termodinamico tienen asociado un valor del parametro
Ay es este el valor que el multiplicador ajusta, estos valores se muestran
en la figura 3.7.5. El ajuste se efectua por zonas ya que por experiencia se
observd que algunas zonas del perfil de temperatura varian mas que otras
y ademas el perfil de variacion del parametro A es de tipo logaritmico.

Un valor 10 en los multiplicadores indica que se ajusta en 10% sobre el
valor inicial el parametro A en el rango de temperatura correspondiente.
Los valores de los multiplicadores dependiendo de las desviaciones con
respecto a la operacion ideal de la planta demandaran ajustes en los
multiplicadores en el rango de -50 a 120% sobre el valor inicial.

El manejo continuo del simulador permite efectuar este ajuste por
sensibilidad del usuario al proceso. Sin embargo al final de esta seccién de
indicara un método detallado para efectuar el ajuste de los multiplicadores.
Una vez ajustado el multiplicador indicado por el cuadro resaltado en color
naranja, se procede a pulsar el botdn “resolver equipo” indicado por la nota
6 de la figura 3.8.6. Si no se requieren mas ajustes en algun rango de
temperatura el simulador completara los calculos del modulo hasta que
aparezca la leyenda “equipo resuelto” que se indica por la nota 2 en la
figura 3.8.5.

El ajuste de multiplicadores sera consecutivo a partir del que haya
presentado error hasta la resolucion completa del equipo y puede requerir
recalcular el equipo mas de una vez.

Una vez resuelto el equipo el procedimiento se repetira para todos los
equipos que falten y se hara a través del botdn “continuar paso a paso”.

Al pasar al modulo de calculo del siguiente equipo se debera pulsar el
botdn “resolver equipo” si hubiere alguna desviacién en el parametro A el
simulador se detendra y nos indicara en que valor de temperatura se
detuvo, el multiplicador a ajustar y el rango de temperatura
correspondiente. En caso de no haber problemas con los multiplicadores
empleados el equipo se resolvera sin interrupciones.

Es importante recordar que los multiplicadores empleados corresponden a
los empleados en la simulacién anterior y que para condiciones de
operacion ideal estos seran proximos a cero.

Se repetiran las operaciones anteriores hasta la resolver los equipos
faltantes y en el modulo de calculo del rector 3 aparecera un botén que
permite navegar al modulo de resultados.
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3.8.6.1. Estimacion del parametro A.

3.8.7.

Como ya se describid en la secciéon 3.7.2 para hallar el equilibrio
termodinamico se deben cumplir dos condiciones, la primera es que la
presion parcial de especies de azufre sea igual a la calculada por
temperatura y por un valor de conversion supuesto. El error en la
estimacion de la presion parcial de azufre se presenta en la nota 3 de la
figura 3.8.6, esto es la barra de error y corresponden al porcentaje de
desviacion con respecto a la presién de vapor calculada en funcién de la
temperatura.

En la figura 3.8.6 se muestran en las notas 4 y 5 los valores del parametro
A el primero es movil lo ajusta el simulador, el segundo es el valor inicial
afectador por el multiplicador correspondiente y no se puede maodificar ( la
celda esta protegida)

Para hallar el valor del multiplicador correcto se requiere ajustar el valor
manualmente el valor del parametro A que se indica en la nota 4 de la
figura 3.8.6 hasta el punto que los valores de la barra de error de la presion
de azufre presente el punto de cruce en cero, esto es identificable por
presentar valores de error que pasan de positivos a negativos y se
diferencian automaticamente con tonos de color naranja. Ademas no
deberan aparecer valores de error en el cuadro de calculo del equilibrio
termodinamico.

A continuacion se procede a ajustar manualmente el multiplicador
correspondiente, que estara resaltado en color naranja hasta que los
valores del parametro A mostrados en las notas 4 y 5 de la figura 3.8.6
sean parecidos.

Presionar entonces el botdn “resolver equipo” y proceder de acuerdo a lo
ya indicado en la seccion 3.8.6.

Estado de catalizadores.

Para visualizar esta seccion se requiere de la evaluacion previa de mas de
una fecha de operacion, habiendo informacion previa, tras pulsar el boton
“Estado de catalizadores” que se muestra en el “MENU”. Figura 3.8.1. el
navegador nos llevara al moédulo “graph2”, en donde s observaran:

Para cada tren de proceso, la grafica de actividad remanente de los tres
reactores.

Grafica de relacion H,S/SO, inicial de cada reactor, asi como la
comparacion de la eficiencia de remocion de azufre del tren de proceso,
comparada con la estipulada en la NOM-148 y la factible de obtener en el
proceso.
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Figura 3.8.1. Modulo “MENU” del simulador de proceso SulfUNAM1.

97



Capitulo 3

Diseno del simulador.

Figura 3.8.2 Mdédulo “Datos” del simulador de proceso.
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Figura 3.8.3 Mdédulo “Resultados” del simulador de proceso.
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Figura 3.8.5 Mdédulo “horno” del simulador de proceso. (Similar a recal1, recal2, recal3)

)
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Figura 3.8.6 Mddulo “react1” del simulador de proceso. (Similar a react2 y react3), resuelve el equilibrio en reactores.

®
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Figura 3.8.7 Mddulo “Captura” del simulador de proceso.
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Figura 3.8.8 Modulo “Historico” del simulador de proceso.
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Figura 3.8.9 Mddulo “react1” del simulador de proceso. (Similar a react2 y react3), resuelve el equilibrio en reactores.

©

104



Capitulo 3

Disefno del simulador.

3.8.8. CalculadoraClaus.

La calculadora Claus es un derivado del simulador SulfUNAM1 como una
herramienta para el personal de operacion que permita evaluar rapidamente la
relacién aire/gas acido ideal para la operacion del proceso en periodos en los que
el analizador H,S/SO, esté fuera de operacion o bien verificar que la correcta
operacion del analizador en linea.

Es importante aclarar los siguientes puntos:

La Calculadora Claus de ningun modo sustituira la operacion del analizador
de relacién H,S/SO,, solo este instrumento es capaz de absorber todas las
variaciones en concentracion y flujo de la corriente de gas acido, sin
embargo si permite al operador efectuar ajuste bajo una base de calculo
estequiométrico el ajuste del aire a alimentar al proceso.

La precision de esta hoja de calculo depende de la confiabilidad del analisis
del gas acido, que como se detalla en la secciéon 4.2.1 tiene algunas
inexactitudes, asi como del margen de error en las mediciones de los flujos
de aire y gas acido.

Por lo anterior el valor de la relacién; aire/gas acido 6 flujo de aire obtenido
debera tomarse como una referencia muy proxima a la ideal.

El valor de conversion maxima posible es una referencia en base a la
disponibilidad de reactivos H,S y SO, para efectuar la reaccion de Claus,
sin embargo este valor nunca se alcanzara, ya que esta afectado por la
barrera del equilibrio termodinamico y la actividad remanente de los
reactores cataliticos.

Uso de la CalculadoraClaus.

En la figura 3.8.10 se muestra la hoja de calculo, basta ingresar en las
celdas amarillas la informacién requerida; flujo de gas acido en m%hr
estandar y composicion del gas acido en por ciento volumen.

Si se cuenta con datos de flujo de aire reales se puede ingresar el dato,
pero esto es opcional, inmediatamente en el diagrama triangular se
mostrara en azul la linea de operacion real y se apreciara la desviacion
contra la operacion a condiciones ideales.

Se visualizara también la relacion aire/ gas acido, H,S/SO, inicial, el % de
exceso de aire y la conversion maxima posible.

Pulsar el boton de accion “Calcular relaciéon 6ptima”, se efectuara de
inmediato y se modificara el flujo de aire al valor 6ptimo, la relacién
H,S/SO, se hara igual a 2 y el exceso de aire sera 0%.

Se visualizara el dato importante con dos cifras significativas; relacion
aire/gas acido corregida.
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Figura 3.8.10 Pantalla de la CalculadoraClaus.
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Situacion actual de la planta recuperadora de azufre No.2.

4 Situacion actual de la planta recuperadora de azufre No. 2.

Derivado del analisis de los datos de proceso y simulacion del proceso mediante el
simulador SulfUNAM1 se plasman los siguientes resultados.

4.1. Equipos con problemas.

Los datos recabados para evaluacion del proceso corresponden a los meses de
abril, mayo y junio del 2009, durante este periodo los siguientes equipos presentan
problemas;

Analizador de relacién H,S/SO, fuera de operacion.
Tren 1 condensadores 3 y 4 fuera de operacion por tubos rotos
Tren 2 condensadores 3 y 4 fuera de operacién por tubos rotos.

4.2. Resultados de simulacion del proceso.

4.21.

Carga a la planta.

En la figura 4.2.3 se presenta la composicion del gas acido alimentada a la planta
recuperadora de azufre en el mes de junio 2009, se analizaron los datos
correspondientes a abril, mayo y junio del 2009, encontrando lo siguiente:

El contenido de H.,S en el gas acido es muy variable no existen tendencias
y la variacion de un dia a otro puede ser pronunciada, se encontraron
valores en el rango de 66 a 88% vol. Esto es funcion de las condiciones de
operacién de multiples plantas que tienen condiciones de operacion
variables. Esto dificulta mucho el control de la relaciéon H,S/SO, en la forma
manual que actualmente se hace por carecer la planta del analizador en
linea de H,S.

Mas relevante es aun la variacion del contenido de hidrocarburos que de
igual modo no presenta ninguna tendencia y si desviaciones muy grandes
respecto a las condiciones de disefio, que indican una concentracion de
hidrocarburos en la carga de 2% vy los datos de laboratorio indican una
variacion en el rango de 3.6 hasta 10.2% vol.

Lo anterior indica que las unidades endulzadoras de gas presentan
anomalias en su operacién y permiten el desperdicio de grandes
cantidades de hidrocarburos en la corriente de gas acido.

El exceso de hidrocarburos origina altas temperaturas en el reactor
térmico, las cuales danan los ferrules de proteccién del espejo de la
caldereta de recuperacion de calor y la falla de este equipo, asi como el
paro de la unidad.

Se reporta la presencia de hidrogeno en el gas acido, sin embargo este
dato esta fijado en 2% vol. y se reporta asi todos los dias, no se reporta el
contenido de humedad, valor muy importante para el calculo del equilibrio
termodinamico ya que es uno de los productos de reaccion. Este analisis
requiere modificar su método para efectuar determinaciones mas
confiables.

En la figura 4.2.4 se muestran las graficas de carga en m*hr a cada uno de los
trenes de recuperacion de azufre en los meses de abril y junio del 2009, de estas
se derivan las siguientes observaciones.
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o Existen periodos de operaciéon prolongados en donde la carga a ambos
trenes de recuperacion se efectia sin control de flujo en ambos trenes, por
lo cual en ambos se dificulta aun mas el control por la falta del analizador
de relacién H,S/SO,. Debido a la configuracion de dos trenes de
recuperacion de azufre paralelos es recomendable efectuar el control de
flujo de carga a uno de los trenes y permitir que el otro tren absorba las
diferencias de flujo con lo cual se logra mantener condiciones mas estables
en un tren.

4.2.2. Reactor térmico.
Como primera observacién, hay que hacer notar la operacién con déficit de aire
del equipo. De las 11 fechas analizadas del tren No.1. En diez fechas la operacion

se efectuo con déficit de aire. Ver figura 4.2.1.

Figura 4.2.1 Exceso de aire en reactor térmico T-1.

Exceso de aire en reactor térmico T-1 —o—E xreso de aire

wn

=——E zceso ideal M

\

0 * Bl

Excesa de aire [%)
[4

-10

-18 T T T T T T T T T T T T T

08-abr 10y 11 128y 123abr 1dsbr 15abr 18sbr 17-abr 18-abr 18y 20-sbr 21-sbr 22sbr 23sbr 24sbr 25abr 2abr
Fecha

Este exceso de aire trae consigo la desviacion de la relacion H,S/SO,, en esta
condicion de déficit de aire la relacion H,S/SO, sera mayor de 2 (valor ideal
estequiométrico), el avance de reaccién en el reactor térmico hara aun mas
pronunciada esta desviacion. Ver Figura 4.2.2.

El ajuste manual de la relacién aire/gas acido es imposible de efectuar
razonablemente si se busca obtener la maxima recuperacion de azufre de la
corriente de gas acido.

Parametros como la variacién en el contenido de H,S en el gas acido y el
contenido de hidrocarburos que no son monitoreados en linea afectan
directamente la relacion H,S/SO,. Cada variacion o la combinacion de ambas
requiere de un ajuste de la relacion aire/gas &cido. Por lo anterior resulta
imprescindible contar con el analizador de relacion H,S/SO, para efectuar el ajuste
automatico de la misma.

Cuando se tiene exceso de aire de combustion, como se observa en la fecha 24
de abril, y dependiendo de su magnitud la relacion H,S/SO, decae rapidamente, ya
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que en esta condicién, el H,S se vuelve el reactivo limitante. Es la fecha indicada
el cambio es muy ligero debido a que el exceso de aire alimentado es solo del
orden 0.4 %. Se hace evidente que solo manteniendo la relacion optima
H,S/S0O,=2 se obtendran las conversiones maximas posibles.

Figura 4.2.2. Relacion H,S/SO..

Relacién H23/S02 en el reactor térmico (salida) T-1 o RelH23/502

—#— Relacion ideal

Relacion H;S/S0;

0 T T T T T T T T T T T T T T T T

0%-abr 10-abr 11-sbr 128y 12abr 1d4abr 15sbr 15-sw 1T-sbr 18-y 188y 20-sy 2-sbr 2Zsly 238y 24sy 25sr Z8alr
Fecha

La operacién con déficit de aire en el reactor térmico conduce a la formaciéon de
carbon, producto de la combustion deficiente de los hidrocarburos presentes en el
carga. El carbén formado originara obstruccion en la zona superior del lecho
catalitico del primer reactor.
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Figura 4.2.3 Variacién la composicién del gas acido de carga a la planta de Azufre No2.
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Figura 4.2.4 Variacion en el flujo de carga a los trenes 1 y 2 de la planta de azufre No.2.
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4.2.3. Caldera de recuperacion de calor.

La temperatura de salida de la caldereta es variable y funcidon de la carga de
proceso 232 a 216 °C para cargas en el rango de 1,600 a 1,000 m3/hr de gas
acido.

Como se puede observar en la grafica de temperatura contra presion parcial del
azufre, ver figura 4.2.6 donde se representa la operacion de la planta de azufre
No.2 a través de la linea “operacion”, se muestran también la linea de equilibrio
para la operacién del reactor térmico y la curva de presién parcial de azufre en
funcion de la temperatura. Los triangulos de la linea de operacién indican el valor
de presion parcial de especies de azufre (Sx) presentes en la mezcla gaseosa.

A las condiciones de operacion se observa que la caldereta de recuperacion de
calor se encuentra sobre la linea de condensacion ya que la presion ejercida por el
azufre Sx iguala a la presioén parcial de azufre a la temperatura de proceso.

En la caldereta ocurre el fendbmeno de condensaciéon de azufre, a pesar de que el
diagrama de flujo del proceso y el manual de operacién indican que este fenémeno
no deberia ocurrir en este equipo, pero se cuenta con un sello de azufre para
drenar el azufre condensado por situaciones extraordinarias (ref. 24).

Esta situacion es problematica debido a las propiedades tan caracteristicas del
azufre, para 232 °C la viscosidad del azufre puro es del orden de 25,000
centipoise, sin embargo la presion parcial del H,S presente en la fase gaseosa
tiene un efecto positivo en este caso, disminuyendo la viscosidad del azufre liquido
por la presencia de H,S disuelto.

Lo que ocurre arriba de 160 °C donde la viscosidad incrementa dramaticamente
alcanzando enormes valores del orden de 80,000 cp. (Ver figura 4.2.7) por la
generacion de la forma p del azufre existe, a causa de la ruptura de los anillos de
azufre de ocho atomos, seguido de la polimerizacion de las ahora cadenas lineales
de ocho atomos, dando lugar a un compuesto extremadamente viscoso
denominado azufre-y (ref. 25).El cambio de fase es irreversible y el equipo se
obstruira hasta que se requiera parar la unidad para limpieza (ref. 26).

Figura 4.2.5 Polimerizacion de azufre Sg por efecto de la temperatura.

Para las condiciones de operacion el rango de temperatura donde este equipo
trabaja implica que el azufre condensado presenta una viscosidad del orden de
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200 a 300 centipoise valor muy superior a la viscosidad que presenta el azufre
drenado de los condensadores y que es del orden de 8 a 20 centipoise.

Sin embargo estas condiciones pueden variar ya que las condiciones de operacion
del horno no corresponden a las Optimas y se opera con déficit de aire, en estas
condiciones un exceso de aire favorecera el incremento de viscosidad en el azufre
formado en la caldereta, esto debido a que el exceso de aire genera un mayor
consumo de H,S, reduciendo la presion parcial del mismo en la fase gas del
efluente, lo cual agrava la situacion.

Segun el licenciador la temperatura de salida de la caldereria debe ser de 287°C,
temperatura suficiente para evitar la condensacion de azufre, pero demasiado
préxima para absorber las variaciones de carga a la planta de azufre, sin embargo
esta condicion no se cumple. La caldereta presenta mayor transferencia a la de
intencion del disefio, llevando la mezcla gaseosa al punto de rocio.

En la figura 4.2.7 se presenta la viscosidad del azufre en funcion de la temperatura
y se indican las zonas de operacion de la caldereta y los cuatro condensadores de
azufre, estos ultimos operan en una zona de baja viscosidad 6ptima para evitar la
obstruccién de los sellos barométricos de azufre.

Figura 4.2.6 Grafica de presién parcial de especies de azufre S, contra temp.
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Figura 4.2.7 Afectacion de la viscosidad del azufre por la presion parcial de H,S.

Curva para azufre puro

Presién parcial de H,S en atm.
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Zona de operacion de la caldera de recuperacion de calor.

Zona de operacion de los condensadores de azufre
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Conclusion:

La caldera de recuperacion de calor opera fuera del rango de operacion previsto
en el disefo, con alta probabilidad de obstruccién por la formacién de azufre-p, el
sobre disefio de este equipo es evidente al no poder entregar la temperatura de
salida a carga nominal de 1,600 m>hr de 287°C, en realidad se obtienen 232°C
que llevan la operacion de la caldereta a una situacién anormal por el riesgo de
obstruccién del sello barométrico.

4.2.4. Condensadores de azufre.

Los condensadores de azufre del primer paso catalitico operan sin problema
dentro de la zona de disefio, aqui no hay restricciones con respecto al disefio ya
que la operacién a 3.8 kg/cm? mantiene la temperatura del condensador por el
lado servicios a 140°C de manera constante, el area de transferencia es suficiente
y a baja carga tampoco se obtendra una menor temperatura por lo cual no habran
problemas de incremento de viscosidad, la zona de operacion de los
condensadores en la grafica viscosidad contra temperatura se muestra en la figura
4.2.7. Sin embargo la corrosion que se presenta en los condensadores 3 y 4 es
muy alta, el efecto; tubos rotos y dafo del catalizador, el origen es la operacion
con altas relaciones aire/gas acido, en el rango de 7 a 12 en los recalentadores en
linea, esto origina el exceso de SO, y paso de oxigeno a la cama catalitica, lo
primero que ocurre es la sulfatacion del catalizador, las altas concentraciones de
SO;, formado por los excesos de aire y recombinacién de SO, con oxigeno, dan
lugar a la recombinacién del SO; con el agua de la mezcla a las condiciones del
condensador, lo que genera H,SO, que alcanza a condensar y es altamente
COITOSIVO.

Figura 4.2.8 Esquema de operacion de los condensadores de azufre.
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La corrosion generada por el exceso de aire origina que los condensadores
presenten multiples tubos cancelados y bajos espesores como se detalla en los
reportes de reparaciones previas de la planta.

4.2.5. Recalentadores de gas de proceso.

Los recalentadores de gas de proceso operan fuera del rango requerido como se
muestra en la figura 4.2.10 graficamente el comportamiento de la relacién aire/gas
acido empleada en estos equipos, de lo cual se desprenden los siguientes
comentarios:

Como primer comentario; la relacion aire/gas acido en el reactor térmico se
mantiene constante, situacién anormal, ya que esta relacion debe variar dia
con dia en funcién del contenido de H,S e hidrocarburos en la carga de gas
acido y que como ya se mostré en la figura 4.2.3 todos los dias son
diferentes la concentracion de H,S e hidrocarburos. El ajuste de este
parametro solo es posible a través del analizador de relacion H,S/SO, El
personal de operacion no tiene herramientas que le permitan el control
oportuno de esta relacion.

Debido a que los recalentadores de gas de proceso queman gas acido de
la misma composicion que el reactor térmico su relacién aire/gas acido
debera ser la misma y esto si esta estipulado en los datos del manual de
operacion de la planta, sin embargo en la figura 4.2.10 se observan
relaciones aire/gas acido de 7 y hasta 12, situacion totalmente adversa ya
que la combustién de hidrocarburos y H,S dificimente se completara,
permitiendo la formacién de SOz y el paso de oxigeno a las camas
cataliticas el cual en las camas cataliticas se recombina con el SO,
produciendo mas SO; y la consecuente sulfatacion del catalizador, lo cual
se deriva en la pérdida de actividad catalitica.

De la comparacién de estas graficas con el control de temperatura de
entrada los reactores se observa que la relacion aire/gas acido se manipula
para controlar la temperatura de entrada a los reactores en algunos
recalentadores. Esto tiene la consecuencia del punto anterior. Para
incrementar la temperatura de entrada a un reactor se debera efectuar el
incremento del flujo de gas acido en funcién del control de temperatura que
opera en cascada con este flujo y el control de relacion de flujo se debe
ajustar en funcion de la sefal del analizador de relacion H,S/SO.,.

Se aclara que si bien el valor de relacion aire/gas en los cuatro equipos;
horno y recalentadores debera ser el mismo, de ningun modo podra tener
un comportamiento lineal debido a las tendencias mostradas en la
composicion del gas acido.

La forma de operar los recalentadores por ajustes en base unicamente al
analisis de relacion H,S/SO, en el gas de cola, finalmente aparenta estar
en control ya que se obtienen mediante el control manual valores entre 3 y
2 de relacion requerida por el proceso: 2, sin embargo estas condiciones
acortan severamente la vida util del catalizador de cada una de las camas
sometidas a estas condiciones. Ver figura 4.2.9 que muestra la relacién
H,S/SO, calculada por SulfUNAM1 para cada equipo en una fecha
evaluada.
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Como ejemplo y sin que esto sea limitante para la operacién, para las
condiciones de minimo contenido de hidrocarburos y H,S en el gas acido;
(3 y 66%) la relacion aire/gas acido requerida es de 1.9 . Para las
condiciones de maxima concentracion de hidrocarburos y H,S (10 y 88%)
la relacion aire/gas acido seria de 2.64, por lo que se espera que el rango
de control de relacién airea/gas acido sea este aproximadamente, y no
observar valores tan altos.

Como ya se detalld en el punto anterior la operacién con aire excesivo de
los recalentadores en linea acaba con la vida util del catalizador
promoviendo la sulfatacién del mismo y corrosién en las lineas y equipos
donde existen condiciones de baja temperatura que promueven la
condensacion de H,SO,

Figura 4.2.9 Variacion de R a condiciones de operacion actuales.
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Figura 4.2.10 Variacion de la relacién aire/gas acido en el horno y recalentadores de gas.
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4.2.6. Reactores cataliticos.

Los reactores cataliticos se evaluaron en base a la informacion de tres meses de
operacién y los comentarios de resultados de simulacion se dan a continuacion:

e En la figura 4.2.11 se muestran las temperaturas de entrada, salida y
diferencial de los reactores 1y 2 del tren 2. En el reactor 1 se observa una
diferencial de temperatura de 60°C lo cual representa que hay actividad
catalitica, sin embargo el reactor 2 no tiene diferencial de temperatura, de
entrada se vislumbra que este reactor tiene cero actividad catalitica. Del
mismo modo se observa el reactor 3 y lo mismo ocurre en los reactores 2 y
3 del tren 1.

e Dadas las condiciones de operacion se analiza el comportamiento de la
diferencial de temperatura de los reactores niumero 1 de ambos trenes, el
resultado se observa en la figura 4.2.12. En el tren 2 se observa mayor
diferencial de temperatura que en el tren 1, pero en el mes de junio se
observa el decaimiento de esta diferencial, lo cual sugiere pérdida de
actividad catalitica en ambos trenes y que se evaluara con el simulador
SulfUNAM1.

¢ En la segunda grafica de la figura 4.2.12. se muestra la tendencia a la baja
de la actividad remanente calculada en el primer reactor y unico
funcionando del tren 1. Lo cual corrobora y dimensiona las tendencias de la
grafica superior. En el tren 2 resulté imposible evaluar la actividad catalitica
del primer reactor debido a que el recalentador correspondiente se
mantuvo operando los tres meses con relaciones aire/gas acido superiores
a 5 lo que imposibilita el calculo ya que es estas condiciones no existe el
equilibrio termodinamico y dificimente la combustién completa de
hidrocarburos.

e En la figura 4.2.14 se muestra la representacion grafica del proceso a las
condiciones de operacion evaluadas, y se observan las conversiones
obtenidas y las lineas de operacién de los reactores 2 y 3 superpuestas
debido a que su actividad catalitica es nula.

e En la figura 4.2.13 se muestra el perfil de temperatura de los reactores
cataliticos en funcion de la altura de la cama de catalizador, debido al bajo
costo de la alumina activada los lechos se disefian con un 400% de sobre
disefio y como se observa en la figura 4.2.13 la reaccion se lleva a cabo en
los primeros 20 centimetros del lecho cuando el catalizador es nuevo. Con
la pérdida gradual de actividad se obtiene la misma temperatura de salida,
pero el perfil cambia y se culmina la reacciéon a mayor profundidad. Cuando
todo el lecho comienza a perder actividad la reaccién no alcanza la
temperatura de equilibrio y el perfil continua cambiando. Si existe dafio en
el catalizador por obstruccion con carbén 6 deposicion de azufre ocurren
cambios en el perfil de temperatura como se observa en la linea
correspondiente de la grafica.

o Esta representacion es muy practica para la deteccidén oportuna de dafios
al catalizador, los reactores de esta planta cuentan con medicién del perfil
de temperatura mediante seis termopares distribuidos en dos puntos de
muestreo a diferente altura cada uno. Sin embargo esta informacién solo
esta disponible en la planta, por lo cual se recomienda anexarla al PI.
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Figura 4.2.11 Diferencial de temperatura en reactores cataliticos. R-1y R-2 del Tren 2.
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Figura 4.2.12 Diferencial de temperatura en R-1 y actividad remanente.
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Figura 4.2.13 Diferencial de temperatura en reactores cataliticos.
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En la figura 4.2.14 se observa la nula actividad en los reactores 2 y 3, esto se
explica por el uso de relaciones aire/ gas acido excesivas en los recalentadores
en linea lo cual conlleva la formacion de SO; y la sulfatacion del catalizador. La
sulfatacion se ve favorecida por la operacion a baja temperatura de la cama
catalitica, si bien estos reactores operan muy arriba del punto de rocio, como se
observa en la figura 3.8.3 se opera 68°C arriba en el reactor 1 y unos 38°C en los
reactores 2 y 3. Sin embargo esto pierde relevancia ante la magnitud de los
excesos de aire empleados.
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Figura 4.2.14 Representacion grafica del proceso a condiciones actuales.
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Otro efecto adverso de la presencia de SO; en el gas de proceso es ademas de la
pérdida de actividad, la corrosion generada por la formacion de H,SO,4 en los
condensadores, lo cual lleva a la pérdida de integridad mecanica del equipo. La
presencia de agua adicional en el proceso tiene un efecto de quench en el gas de
proceso y producen la precipitacién de azufre en el catalizador.

Otro efecto de la perdida de integridad en los condensadores y caldereta es la
disminucion de la conversidn, ya que el agua es un producto de reaccion y su
incremento desplaza el equilibrio a la izquierda segun aumenta la presion parcial
de agua.

Cuando la alumina activada se ve sometida a altas presiones parciales de vapor
de agua, puede producirse la rehidratacion de la alimina, a condiciones normales
de operacién, la concentracion de agua en la corriente de proceso es baja y este
fendmeno de rehidratacion ocurre lentamente.

4.2.7. Rendimiento del proceso.

En la siguiente grafica se muestra el rendimiento del tren 1 de la planta
recuperadora de azufre No.2. El cual no cumple con la norma NOM-148-
SEMARNAT-2006, se muestran las toneladas (TPD) de SO, emitidas a la
atmosfera, comparadas con los requerimientos de la norma y la emision que la
planta puede alcanzar.
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Figura 4.2.15 Rendimiento del proceso.
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4.3. Optimizacion del proceso actual.

El proceso actual puede mejorarse con algunos cambios operacionales como son
en orden de importancia:

Poner en funcionamiento el analizador de relacion H,S/SO,, no existe otra
forma de operar razonablemente el proceso Claus si no se cuenta con este
instrumento que efectia los ajustes necesarios ante cambios de
concentracién de H,S e hidrocarburos que no son medidos. Y darle la
prioridad como equipo critico en la planta.

La relacion aire/gas acido empleada en los cuatro relacionadores de flujo;
esto es reactor térmico y recalentadores 1, 2 y 3 debe ser exactamente la
misma. Ya que todos queman gas acido de la misma composicion.

Para efectuar el calentamiento de la corriente de gas de proceso a los
reactores incrementar el flujo de gas acido, manteniendo la relacion
aire/gas acido. Nunca variando la relacién aire/gas acido.

Mantener la carga de gas acido fija a unos de los trenes y permitir que el
otro absorba las variaciones. Se describe en el punto 5.1.1.

Efectuar los ajustes de aire mediante la valvula by pass del control de flujo
de aire al reactor térmico.

En los reactores cataliticos que presenten nula actividad no tiene ningun
sentido incrementar su temperatura de entrada, ya que no habra reaccion y
menos aun incremento de la concentracion de azufre, por lo cual no existe
el riesgo de condensacion de azufre. Pero si se incrementa la
concentraciéon de H,S en la corriente de gas de cola, por lo cual el
recalentador debera operar al minimo flujo de gas acido posible que
mantenga estable la flama.

Para los periodos en que el analizador de relacion H,S/SO, este fuera de
operacion implementar el muestreo de gas de cola para determinar la
relaciéon H,S/SO, y en base a estos valores reportados de manera oportuna
efectuar los ajustes necesarios con ayuda de la CalculadoraClaus para
conocer la relacion aire/gas acido requerida y la valvula de control de aire
adicional al proceso.
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5 Propuestas de mejora.

5.1. Propuestas de mejora.

5.1.1.

5.1.2.

Carga a proceso.

Se recomienda mantener el flujo de gas acido constante a un tren de

proceso y permitir que el otro tren absorba las variaciones de la carga.

Como se detalla en el punto 4.2.1 del andlisis de las condiciones actuales,

la carga a los trenes de proceso es muy variable. Ver figuras 4.2.4 para

evitar disturbios en ambos trenes de proceso Con lo cual se podra:

¢ Mantener un tren a condiciones de operacion estables que requerira
ajustes unicamente por la variacion en la composicion del gas acido y
que ademas el controlador de relacion H,S/SO, debera ajustar
automaticamente.

¢ Obviamente el tren que soportara las variaciones de carga al proceso
debera tener la cuidadosa atencion del personal de operacion y efectuar
las variaciones necesarias en el tren con carga fija en caso de flujos
extremos, esto es muy altos o bajos.

Es indispensable la instalacion de un analizador en linea en la salida de las
unidades endulzadoras de gas para determinar el contenido de
hidrocarburos y efectuar las medidas correctivas antes de que el disturbio
genere dafos en las unidades recuperadoras de azufre. Operando de
manera adecuada en la unidad de recuperacion de azufre el analizador de
relacion H,S/SO, en linea, no resulta tan importante conocer las
variaciones de concentracion de H,S en la carga de gas acido, ya que el
controlador de aire/gas acido efectuara el control en automatico de la
relacién airea/gas acido, sin embargo si resulta imprescindible conocer las
variaciones en la concentracién de hidrocarburos, ya que el incremento de
estos producira aumento en la temperatura de flama del reactor térmico,
con lo cual se podra:

e Prevenir la operacion anormal de las unidades endulzadoras de gas,
evitando el paso de altas concentraciones de hidrocarburos al gas
acido y pérdida de gas combustible.

e Proteccion al reactor térmico, equipo que debe absorber estos cambios
de concentracion efectuando la combustién de hidrocarburos, el riesgo
es el dano de los ferrules de ceramica que protegen el espejo de la
caldereta y la falla de la misma, lo cual origina el paro del tren por el
paso de vapor al lado proceso.

Caldera de recuperacion de calor.

Se recomienda solicitar el redisefio de este equipo que en la ingenieria del
proceso indica que debe llevar la temperatura del gas de proceso a 287°C,
sin embargo la carga nominal de gas se enfria hasta 232°C, lo cual lleva al
equipo a operar en una zona de alta viscosidad del azufre liquido
condensado, generando el riesgo de obstruccién de la pierna barométrica.
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5.1.3.

4.

5.1.4.

5.1.5.

e La operacion de este equipo fuera de la zona de condensacion de
azufre permitira la operacibn mas confiable de la unidad de
recuperacion de azufre.

Recalentadores.

Se recomienda efectuar el cambio de estos equipos por intercambiadores

que utilicen vapor como medio de calefaccién, lo cual permitira:

¢ Mantener un tren a condiciones de operacién estables que requerira
ajustes unicamente por la variacién en la composicion del gas acido y
que ademas el controlador de relacion H,S/SO, debera ajustar
automaticamente.

o Permiten obtener mejores rendimientos en la recuperacion de azufre
que en el esquema de uso de recalentadores.

Reactores cataliticos.

Se recomienda disminuir la temperatura de entrada del gas de proceso

indicada en el proceso actual a los reactores 2 y 3. Con lo cual se podra:

e Incrementar la conversidon catalitica en cada uno de los reactores y
global del proceso.

e Se debera mantener la temperatura de salida del reactor 10°C por
arriba de la temperatura de rocio.

Analizador de relacion H,S/SO..

Instalar el analizador de relacién H,S/SO, en la salida de gas de cola, el
proceso Claus no debe operarse sin este instrumento que permite efectuar
los ajustes necesarios para absorber las variaciones en concentracion de
H.S, hidrocarburos y flujo. Las cuales no pueden efectuarse en forma
manual y obtener la maxima recuperacion de azufre.
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5.2. Simulacion del proceso con las modificaciones propuestas.

La eliminacion de los recalentadores de proceso simplifica notoriamente la
operacién del proceso y del mismo modo la arquitectura del simulador, que
adquiere otra configuracion y se genera un nuevo simulador de proceso
denominado SulfUNAM2, en la figura 5.2.1 se muestra el diagrama de flujo de
informacion entre los médulos del simulador con las modificaciones propuestas, lo
relevante es que desaparecen los moédulos correspondientes a los recalentadores
y los balances de materiales se ajustan a estas nuevas condiciones.

La operacién de este simulador es similar a la del simulador del proceso actual,
solo difiere que no tiene un médulo de carga de datos de proceso y los datos para
la simulacién se ingresan de manualmente.

Las pantallas de presentacidon de resultados son similares e igualmente se puede
navegar entre los modulos a través de los botones de navegacion instalados en
cada mddulo o a través de las pestafias de la hoja de calculo correspondiente a
cada maédulo.

Para evaluar los resultados de la propuesta de cambio se efectua la simulacion de
los siguientes casos.

CASO 1 Simulacion del proceso con modificaciones propuestas y
condiciones de operacion actuales.

CASO 2 Simulacién del proceso con modificaciones propuestas y cambio de
temperaturas de entrada a reactores.

CASO 3 Simulacion del proceso bajo el esquema actual y condiciones de
operacioén del licenciador.

CASO 4 Simulacion del proceso bajo el esquema actual y cambio en la
temperatura de entrada a reactores.

CASO 5 Simulacién del proceso a condiciones reales de proceso.

Los casos 1,2, 3 y 4 se evaluan a condiciones similares, todos con 0% de exceso
de aire, esto es una relacién aire/gas acido de 2.22 y H,S/SO, de 2. La
composicion del gas acido es la misma 77% de H2S, 2% de agua, 3.6% de
hidrocarburos y 15.4% de CO.,.

El caso 5 corresponde a las condiciones de operacion del 10 de abril del 2009 en
el tren No.1 y la misma composicion de gas acido.

El cambio principal en el diagrama de flujo consiste en la eliminaciéon de los
recalentadores y la inclusién de los calentadores a vapor C-1, C-2 y C-3 como se
indica en el diagrama de flujo del anexo 9.6.

5.2.1. Resultados.

La tabla 5.2.1 muestra los resultados obtenidos de la simulacién de los casos
descritos en el punto anterior y de la cual se apunta lo siguiente:

e Los casos 1y 2 son bajo la propuesta de modificacion de la planta, sin
embargo en el caso 2 se modifican las temperaturas de entrada a los
reactores cataliticos 2 y 3 hasta el punto de mantener una AT sobre el
punto de rocio de la salida del reactor de 10°C.
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Los casos 3 y 4 corresponden al esquema de operacién actual de la planta,
pero bajo las mismas consideraciones para el caso 4 que en el punto
anterior.

Se observa mejor conversion catalitica en los casos 1y 2 correspondientes
a la propuesta de mejora, hasta 1.2% mayor.

El aumento del rendimiento catalitico se explica observando la figura 5.2.2
correspondiente al caso 2, en la cual se observa que con la eliminacion de
los recalentadores de proceso, la linea de operaciéon de los reactores inicia
al mismo valor de conversion que la linea de operacion de los
condensadores ya que no hay ingreso de otro flujo de H,S por ser el
calentamiento indirecto en los calentadores C-1, C-2 y C-3. En la figura
5.2.3 correspondiente al caso 3 se observa como la linea de operacion
inicia a un valor inferior de conversién al de la linea de operacién de los
condensadores con lo cual se incrementa la conversién 0.6%, esto entre
los casos 1y 3.

La operacion de los reactores cataliticos con menor temperatura de
entrada también incrementa el rendimiento catalitico en un 0.6% esto
comparado los casos 1y 2.

La operacion de menor temperatura de entrada a los reactores 2 y 3
también tiene efectos econdmicos, ya que como se observa en la tabla
5.2.2 los consumos energéticos son menores operando a temperaturas
bajas que permitan mantener una AT sobre el punto de rocio de la salida
de cada reactor de 10°C minima. Estas cargas térmicas las evalua el
simulador como parte de sus rutinas de calculo.

En la seccibn de anexos de presentan los balances molares de de
materiales para los casos 2 y 3 y de masa para el caso 5.

En la tabla 5.2.3 se presentan los flujos de vapor, sin ningun sobre disefio
correspondientes a los casos 1 y 2, con lo cual se observa la importancia
econdémica de operar a la menor temperatura posible. Del mismo modo se
observan las especificaciones del vapor sugeridas para el disefio de los
equipos de intercambio de calor.

La temperatura de entrada al reactor 1 no se mueve en ninguno de los
casos, esto debido a que en este reactor debe efectuarse la hidrolisis del
CS, y COS, ambas reacciones requieren temperatura del orden de 248°C
para efectuarse a una velocidad razonable.

Una observacion importante es que si bien en el caso 4 es posible
disminuir las temperaturas de entrada a los reactores, no debemos olvidar
que por tener un recalentador que ingresa productos de combustién de gas
acido adicional, el contenido de CS, y COS presente no sera hidrolizado
con esta temperatura, lo cual disminuira el rendimiento y no es factible
operar en esta condicion.

El caso 5 corresponde a la operacion real de la planta, con un bajo
rendimiento en la recuperacion de azufre debido a que los reactores 2y 3
no tienen actividad catalitica y se presenta como referencia.
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Figura 5.2.1 Esquema de simulacion del proceso Claus con las modificaciones propuestas. SulfUNAM2.

A 4

Balance de
carga.
Equilibrio en el
horno

Balance en
caldereta y
condensador
(HORNO)

Entrada de
datos
(DATOS)

MENU ]

Equilibrio en Balance en
reactor 1 condensador
(REACT2)
Equilibrio en Balance en
I
» reactor 1 condensador
(REACT2)
Equilibrio en Balance en
»
> reactor 1 condensador
(REACT2)
— Flujo de informacion.
Médulos de calculo.
Médulos de resultados.
Balance de Historico Graficas de Mas graficas Graficas de Panel de
materiales De fechas proceso de proceso histérico resultados
(BALANCE) evaluadas. (GRAPH) (GRAPH3) (GRAPH2) (RESULTADOS)
(HIRTARICN)

132



Capitulo 5 Propuestas de mejora.

Tabla 5.2.1 Cuadro comparativo simulacion de proceso actual contra el propuesto.

R-1 248 248 248 248 248
Temperatura
de entrada | R-2 217 197.5 217 199.5 217
(°C)
R-3 206 196 206 202 210
R-1 70.03 70.03 66.71 66.71 62.81
AT sobre
temperatura | R-2 28.37 10.42 24.03 10.36 38.62
de rocio (°C)
R-3 19.22 10.04 12.05 10.06 34.12
Sl 96.02 96.6 95.44 95.85 72
catalitica global

Condiciones de evaluacién (casos 1,2,3 y 4):

Exceso de aire: 0 %

Relacion aire/gas acido: 2.22

Actividad remanente en los tres reactores: 80%

Relacién H,S/SO,: 2

Gas acido %vol: 77% H,S, 2% agua, 3.6% hidrocarburos, 15.4% CO..
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Capitulo 5 Propuestas de mejora.

Figura 5.2.2 Representacion grafica de resultados de simulacion CASO 2.
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% Conversion H25

100

70

50

100

Figura 5.2.3 Representacion grafica de resultados de simulacion CASO 3.
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Capitulo 5

Propuestas de mejora.

Tabla 5.2.2 Carga térmica para los casos 1y 2 de simulacién con SulfUNAM2.

R-1 248 248
Temperatura
de entrada R-2 217 197.5
(°C)
R-3 206 196
Carga C-1 3,690,000 3,690,000
térmica a
calentadores
de gas de C-2 2,340,000 1,640,000
proceso.
Koal/dia c-3 1,890,000 1,540,000

Tabla 5.2.3 Consumo de vapor en los calentadores de gas de proceso.

Vapor a
calentadores
de gas de
proceso

C-2

30

54

3.8

232

C-3

30

4.4

3.6

232
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Conclusiones.

Para el conocimiento pleno del funcionamiento de una instalacién industrial es
indispensable el entendimiento pleno de la cinética, termodinamica vy fisicoquimica del
proceso. En el presente trabajo se han conjuntado formalmente los conocimientos de
la estequiometria, cinética, termodinamica, equilibrio-liquido vapor, modelos de
reactores cataliticos heterogéneos, métodos numéricos, descripcion de la operacién
de la planta y sus bases de disefio.

Un resultado de este trabajo ha sido el disefio de un simulador; SulfUNAM1., que no
tiene base en ningun simulador comercial, basado en el equilibrio termodinamico de la
reaccién de Claus, y que tiene como objetivo ser una herramienta para el diagnéstico,
de plantas de azufre y la evaluacion de cambios operativos que maximicen el
rendimiento en la recuperaciéon de azufre. Este simulador es facilmente configurable al
disefio de unidades de recuperacion de azufre del Sistema Nacional de Refinerias,
que utilicen el proceso Claus modificado.

El simulador SulfUNAM1. se desarrollé en base al contenido del curso; “Analisis de
los Procesos de Refinaciéon” impartido como parte del programa de estudios de la
Maestria en Procesos de Refinacion, como parte del convenio entre la Universidad
Nacional Autbnoma de México y PEMEX Refinacion.

Con ayuda de este simulador de proceso se efectud el diagnostico de la operacion de
la planta de recuperacion de azufre No.2 de la refineria; “Ing. Antonio Dovali Jaime” y
se detectaron que esta planta ha operado en sus dos trenes por un largo periodo de
acuerdo a la informacion recabada, de abril del a junio del 2009 con rendimientos de
recuperacion de azufre del orden de 70% menor al 90% estipulado en la NOM-148-
SEMARNAT-2006.

Las principales causa de este incumplimiento normativo son:

e Falta del analizador de relacién H,S/SO, en el gas de cola para controlar el
proceso.

e Falla en equipos de proceso, especificamente; tubos rotos en los
condensadores de azufre 3 y 4. La causa; corrosion por H,SO, originada por el
uso de altas relaciones aire/gas acido.

¢ Condiciones de operacion muy diferentes a las requeridas por el proceso que
originan dano al catalizador, que promueven la sulfatacion del catalizador y la
pérdida de actividad, la causa; el ingreso de aire excesivo en los
recalentadores en linea.

e Se descarta el dafo al catalizador por condensacion capilar en los poros del
mismo, ya que se opera a temperaturas muy superiores al punto de rocio de la
mezcla.

e La tecnologia empleada en el proceso es deficiente por el uso de
recalentadores de gas de proceso en linea, estos equipos aumentan la
inestabilidad en el control de la relacién H,S/SO, del proceso. También, por la
adicion posterior de un flujo de gas acido en la corriente principal de proceso
se reduce el rendimiento catalitico global, como se mostro en la figura 5.2.2.
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Derivado de estas observaciones se disefio una version de simulador de proceso,
SulfUNAM2. que incluye las modificaciones propuesta al proceso:

¢ Instalacién del analizador de relacion H,S/SO,, indispensable para el control
del proceso.

e Sustitucién de los recalentadores por equipos de intercambio de calor con
vapor como medio calefactor.

e Instalacion de analizadores de contenido de H,S e hidrocarburos en la salida
de gas acido de las plantas endulzadoras de gas.

Lo anterior permitira la operacién estable con recuperaciones minimas de azufre de
95% vy la prolongar la vida util del catalizador hasta por diez afios de acuerdo al
estandar de operacion de unidades de recuperacion de azufre.
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Anexo A Analizador de relacién H,S/SO, BRM-942-TG GAS.
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Anexo A Analizador de relacién H,S/SO, BRM-942-TG GAS.
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Anexo B Analizador de relacion H,S/SO, H2S-220 Applied analytics
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Anexo B Analizador de relacion H,S/SO, H2S-220 Applied analytics
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Anexo C Balance molar CASO5 Situacion actual a condiciones del 10 de abril 2009 en Tren1.

R-3

R-2

R-1
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Anexo D Balance molar CASO3 Situacion ideal operando con relacion H2S/SO2 = 2 y 80% de actividad remanente en cada reactor.

R-3

R-2
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Anexo E Balance de masa CASO3 Situacioén ideal. Operando con relacion H,S/SO, = 2 y 80% de actividad remanente en cada reactor.

R-3
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Anexo F Balance molar CASO2 Situacién ideal. Operando con relacion H,S/SO, = 2 y 80% de actividad remanente en cada reactor.

C-3

C-1
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Anexo G Balance de masa CASO2 Situacion ideal. Operando con relacion H,S/SO, = 2 'y 80% de actividad remanente en cada reactor.

C-3
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