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“Hay una fuerza motriz mas poderosa que el vapor, la electricidad y la
energia atomica: la voluntad”.

Albert Einstein.
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INTRODUCCION

Los seres humanos hemos emitido una gran cantidad de sustancias contaminantes debido
al creciente desarrollo de las poblaciones, el desarrollo industrial y principalmente a los
requerimientos energéticos.

Uno de los principales contaminantes es el azufre, el cual se halla presente en todas las
actividades relacionadas con el uso de combustibles fésiles; puede emitirse directamente
o indirectamente como Sulfuro de Hidrégeno (H,S) durante la refinacidn del petrdleo y
cuando se limpia el gas natural antes de su distribucion. En México el azufre es producido
en los estados de Tabasco, Chiapas, Nuevo Ledn, Tamaulipas, Oaxaca, Veracruz,
Guanajuato e Hidalgo.

El 6xido de azufre (SO,) es el compuesto mas contaminante en el que se encuentra el
azufre debido a que tiene efectos tdxicos pues la exposicion de altas concentraciones
durante cortos periodos de tiempo puede irritar el tracto respiratorio y causar
enfermedades respiratorias.

Estos efectos empeoran cuando el SO, se combina con particulas o con la humedad del
aire formando H,S0,4 que provoca la formacién de lluvia dcida destruyendo los bosques, la
vida salvaje y principalmente la acidificacion de las aguas superficiales. Ademas, dafia
monumentos y materiales de construccién. Por todo esto la contaminacién por diéxido de
azufre es considerada como una de las mas dafiinas para el medio ambiente.

Por todo esto, las instituciones ambientales han enfocado sus normativas para reducir las
emisiones atmosféricas por contaminacién de azufre fomentando la proteccién ambiental
a través del mejoramiento de los procesos de obtencién y comercializacion de azufre y
mejorando a su vez los procedimientos de operacién de las plantas.

En México, la Norma Oficial Mexicana NOM-137-SEMARNAT-2013 “Contaminacion
Atmosférica. Complejos Procesadores de Gas. Control de Emisiones de Compuestos de
Azufre” establece el porcentaje de recuperacion de azufre en funcion de la capacidad
nominal del sistema de control de emisiones y de la concentracién promedio de H,S en el
gas acido de entrada al Complejo Procesador de Gas. Es decir, para una planta con una
concentracion mayor al 20% de H,S en el Gas acido de entrada y con una capacidad
nominal de entre 5 a 300 toneladas por dia, la eficiencia minima de recuperacién debe ser
95%.
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En los ultimos afios el azufre liquido ha aumentado su produccién por lo que ha sido dificil
su comercializacidn. Esto ha provocado caidas de precio significativas, disminuyendo asi el
valor econémico de los proyectos relacionados con el azufre.

Sin embargo, la importancia de estos proyectos ecolégicos se basa en la regulacién
ambiental, a fin de asegurar y cumplir con la disminucién de la contaminacién atmosférica
para con ello asegurar una mayor sustentabilidad de operacion de las plantas de proceso.

Con la nueva Reforma Energética propuesta y aceptada en el 2013, la industria petrolera
mexicana buscard incrementar en mas del 50% la produccién de azufre, con el fin de
aumentar y fortalecer las dreas de negocio para Petréleos Mexicanos. !

De la misma manera PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA (PGPB) buscara aportar mas
del 40% de su produccién de azufre liquido para procesarlo en estado sélido siendo de
esta forma fisica mdas fdacil su comercializacion a nivel internacional, por lo que es
necesario impulsar la construccién de la infraestructura que permita hacer mas rentable y
eficiente éstos procesos.

El azufre es la materia prima de diversas industrias. Por ejemplo, se utiliza en la
elaboracién de insecticidas, fertilizantes, pigmentos y plasticos. Sin embargo, su principal
uso es para la obtencién de acido sulfurico (H,SO4), compuesto bdsico e importante en la
industria quimica.

En el 2006, investigadores del Instituto Mexicano del Petréleo (IMP) desarrollaron
diversos procesos para darle al azufre usos alternos y resolver un problema logistico y
econdmico que le daria valor agregado al diversificar sus aplicaciones creando lineas de
negocios rentables. Por ejemplo, se ha buscado que se utilice como pavimento con mayor
resistencia y durabilidad que el concreto hidrdulico, como impermeabilizante para fabricar
tubos de drenaje y como nutriente agricola que le restituye su contenido de azufre al
suelo.

Este proyecto de tesis tiene la finalidad de evaluar y analizar los documentos clave de la
Ingenieria Basica de una planta de recuperacion de azufre existente, para conocer a
detalle el proceso Claus, obteniendo como producto del analisis el plantear y ofrecer
propuestas técnicas que permitan mejorar el proceso para su aplicacién en plantas
existentes que busquen mejorar la fiabilidad de su proceso.

! Datos tomados del articulo “Azufre, nueva area de negocio para PEMEX”, 21 de Enero de 2014, Forbes México.
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OBIJETIVOS

OBIJETIVO GENERAL.

Analizar la Ingenieria Basica de una Unidad Recuperadora de Azufre existente, con base en
fundamentos tedricos y en aplicaciones del proceso Claus en otras plantas de proceso de
tecnologia mas reciente, con el fin de identificar dreas de oportunidad y asi poder plantear
mejoras al paquete de proceso bajo un esquema de mayor confiabilidad y eficiencia

energética.

OBIJETIVOS PARTICULARES.

a) Revisar y analizar el paquete de Ingenieria Basica de Proceso existente para que,
con base en el analisis de procesos existentes con mayor desarrollo, se puedan

encontrar areas de mejora que puedan implementarse.

b) Una vez identificando las areas de oportunidad de la Ingenieria Basica se realizaran
propuestas que integren de la manera mas eficiente el proceso y que representen

una mejora tecnoldgica.

c) A través del analisis de los cambios se pretende conocer la importancia técnica y
ambiental de la modificacidon a la Unidad Recuperadora de Azufre, para con ello
definir la viabilidad para su implementacidon en otras instalaciones nacionales e

internacionales.
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1.1 ¢QUE ES EL AZUFRE?

El Azufre es un elemento quimico muy abundante en la naturaleza, encontrdndose en
diversos compuestos y en forma pura; tanto en la antigiiedad como en el mundo
contemporaneo ha sido de esencial importancia por sus propiedades y por sus
aplicaciones trascendentales en la industria, la agricultura y la medicina.

Es un sélido amarillo, inodoro, fragil, insoluble en agua y soluble en Disulfuro de Carbono.
El azufre se presenta en varias formas alotrdpicas. Es junto con la sal comun, la cal, el
carbon y el petréleo, una de las 5 materias bdsicas de las industrias quimicas.
Anteriormente el principal uso en su estado puro era para la fabricacion de pélvora negra,
cerillas, colorantes, en el vulcanizado del caucho natural, fungicidas y pesticidas, en la
produccién de Disulfuro de Carbonilo, productos farmacéuticos y cosméticos.

Actualmente el 85% de Azufre se emplea para la obtencién de H,SO4; uno de los
principales productos de la industria quimica a nivel mundial, utilizado para producir
fertilizantes como Fosfatos de Amonio y Superforsfatos, explosivos, seda artificial,
colorantes, vidrios y en los acumuladores como desecante y reactivo quimico.

El azufre se halla presente en los combustibles fésiles como gas natural, carbén y
petrdleo. En forma gaseosa, el azufre se presenta como sulfuro de Hidrégeno (H,S),
sulfuro de Carbonilo (COS), Disulfuro de Carbonilo (CS,) y Cloruro de Sulfonilo (SO,Cl,).

El gas natural normalmente es enviado a una unidad de endulzamiento de gas, para
separar el gas amargo de los hidrocarburos ligeros obteniendo asi una corriente de gas
compuesta principalmente por H,Sy CO,.

Debido a su toxicidad, el H,S no puede emitirse directamente a la atmosfera, ni tampoco
es aceptable enviarlo directamente a quemadores pues se produciria SO,, el cual es
altamente soluble en el ambiente comparado con otros contaminantes gaseosos y puede
absorberse en el sistema respiratorio humano.

Las exposiciones al SO, en niveles del orden de 1 ppm conducen a cerrar vias aéreas en el
tracto respiratorio y puede causar una significativa bronco-constriccion en las personas a
concentraciones menores a 150 ppm, y a personas asmaticas a concentraciones de entre
0.25-0.50 ppm?>.

2 IVHHN, The International Volcanic Health Hazard Network, 2015.
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Ademas, el SO, es el precursor de la lluvia acida originada por la reaccién quimica de los
Oxidos de azufre con la humedad presente en la atmdsfera y que durante las
precipitaciones pluviales pasa de la atmdsfera a mares, rios, lagos y suelos en forma de
H,SO,4 diluido que destruye bosques, construcciones y toda la vida acudtica.

A partir del impacto ambiental que representan éstos gases derivados del azufre, surge la
necesidad de ser transformados en compuestos estables que no produzcan contaminacién
al medio ambiente y de los cuales se pueda obtener algln beneficio econdmico.

Por ello, de la corriente acida proveniente de las Unidades Endulzadoras de gas, se
obtiene azufre elemental en Unidades Recuperadoras de Azufre, las cuales basan su
disefio en el Proceso Claus, el cual fue patentado por Alexander Chance y Carl Freidrich
Claus en 1885. Debido a su efectividad, es probable que este proceso siga siendo principio
en la tecnologia de recuperacién de azufre en el futuro.

Actualmente el azufre se recupera en forma liquida y en forma sélida, siendo de manera
sélida mas facil de comercializar y mas facil de manejar. Sin embargo, tanto en forma
liquida como sdlida pueden ser fuentes de emisiones que pueden provocar impactos
directos en los sistemas bioldgicos y pueden ser susceptibles a la oxidacién por bacterias,
transformando los gases liberados en didxido de Azufre (SO,) teniendo efectos téxicos al
ser humano y al ambiente.

En la actualidad hay un gran interés en obtener el maximo rendimiento de las plantas de
azufre debido a que los requerimientos para disminuir la contaminacion del aire se han
vuelto mas estrictos. Es por ello que la optimizacién y el mantenimiento de las plantas de
Azufre son un requisito esencial para alcanzar y mantener altas eficiencias de
recuperacioén, logrando asi minimizar el impacto ambiental.
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1.2 HISTORIA DEL AZUFRE EN MEXICO

A principios del siglo XX se descubrieron en el Golfo de México numerosos domos salinos
gue contenian petréleo, cloruro de sodio, potasio y azufre en grandes cantidades. Debido
a esto, México figurd en los aflos 1960 a 1964 entre los dos primeros lugares mundiales
como productor de azufre.?

El proceso Frasch era el método mds conocido para obtener azufre comercializable a
partir de domos salinos. Este proceso, desarrollado por Herman Frasch, entre 1894 y 1903
consistia en perforar pozos hasta donde se encontraba el domo de azufre para que, a
través de tubos concéntricos, se inyectara vapor y aire caliente que al llegar al domo de
azufre, lo convertian en su fase liquida, y por el centro salia éste elemento, que al
contacto con la temperatura ambiente, volvia a su estado sdélido para su almacenamiento.

Practicamente toda su produccién era para la exportacion, la cual llegd a ser del orden de
2 millones de toneladas anuales a mediados de la década de los 70’s. El problema del
Proceso Frasch era que se requerian grandes flujos de agua que se contaminaba con H,S,
componentes corrosivos de azufre y constituyentes minerales.

En México, la tendencia de aumento del azufre en los yacimientos del petréleo y sus
derivados puso a prueba la importancia de la remocién del azufre, para obtener
combustibles mas puros. Por ello, a principios del afio 1951 en Poza Rica inicid la
operacion de la primera Planta Recuperadora de Azufre trayendo consigo gran actividad
socio-econdmica al estado de Veracruz.

Esta planta ejecutaba 2 procesos: eliminacién de sulfuro de hidrégeno (H,S) del gas
natural, transformandolo en combustible util y, obtencién de azufre a partir del gas
extraido. A partir de ese momento esta planta se convirtié en el principal proveedor de
azufre en el pais, con cerca de 100 toneladas diarias.

Debido a ello la produccidon de azufre de la industria petrolera en el ambito mundial
provoco una tremenda competencia a la minera de azufre Frasch, ya que su costo de
produccién era menor y la calidad era muy alta con respecto a éste. Finalmente, la
industria extractiva de azufre Frasch desaparecié quedando la industria petrolera a cargo
del suministro de azufre para todas las ramas industriales que lo requieren en sus
procesos.

® Alvarez Uriarte Miguel, La Cuestion del Azufre, Revista del Banco de México, Vol. 534, No. 2, México, 1965.
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No obstante, entre 1972 y 1980 se constituyeron las Empresas Azufreras del Estado
formadas por la unidn de las 2 principales azufreras: Azufrera Panamericana, S.A. vy
Compainia Exploradora del Itsmo, S. A. Estas plantas exportadoras fueron limitadas por la
capacidad de los mercados y los medios de transporte y almacenamiento disponibles.

A principios de la década de los 90’s el fuerte incremento de recuperacién de azufre por el
establecimiento de estrictas regulaciones ambientales, condujo a un enorme aumento en
la oferta que abatidé considerablemente los precios. En estas condiciones, muchos de los
fabricantes mundiales suspendieron su produccién de azufre, viéndose forzadas las
empresas lideres del mercado, a incrementar su participacion como proveedores.

Finalmente en Junio de 1993*, Petréleos Mexicanos recibid por parte de la Secretaria de
Hacienda y Crédito Publico las acciones de las empresas azufreras, volviéndose el
responsable de la comercializacion del azufre obteniéndolo principalmente de las
Refinerias y de los Centros Procesadores de Gas de todo el pais.

Dado que el azufre es un producto residual proveniente de otros procesos, es
indispensable colocarlo en los mercados nacionales e internacionales con el fin de no
afectar la eficiencia y calidad de produccion de los hidrocarburos principales que produce
y distribuye, tales como gasolinas, gas natural y gas L.P.

Se construyeron Unidades de Recuperaciéon de Azufre en todas las Refinerias (Cadereyta
con 117.8 T/d, Madero con 57 T/d, Minatitlan con 44.3 T/d, Salina Cruz con 30 T/d y Tula
con 40 T/d) y en todos los Complejos Procesadores de Gas existentes del pais
(Coatzacoalcos con 10 T/d, Arenque con 13 T/d, Cactus con 1,513 T/d, Cd. Pemex con 813
T/d, Matapionche con 40 T/d, Nuevo Pemex con 800 T/d y Poza Rica con 60 T/d de
recuperacién), obteniendo azufre principalmente liquido y transportandolo en
termotanques y posteriormente en buquetanques hacia la Terminal Maritima de
Almacenamiento y Distribucién de Azufre (TMADA) ubicada en Coatzacoalcos, Veracruz
con una capacidad de almacenamiento de azufre liquido de 37,500 toneladas.

Esta terminal distribuye via maritima azufre liquido para exportar principalmente hacia el
mercado de Tampa, Florida, EUA. Actualmente se continla produciendo cerca de un
millén y medio de toneladas de azufre al afio y parte de su produccién PEMEX la exporta a
través de ésta terminal.

* PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, Productos y Servicios, Azufre, Empresas Filiales.
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En los afios 2001 y 2003 China incrementd significativamente sus importaciones, por lo
gue los precios aumentaron, de 16 ddlares la tonelada en el 2001 hasta aproximadamente
60° ddlares en 2005, convirtiéndose en el mayor importador de azufre, con un
aproximado de 35% del mercado mundial.

La constante demanda global del azufre como un insumo para la produccidon de
fertilizantes empujd significativamente los precios y la produccidn; sin embargo, el colapso
en los precios de las cosechas de la agricultura ocasiond una significativa caida en los
precios del azufre aumentando su oferta y por ende disminuyendo los precios del azufre
hasta 40 délares la tonelada.

En Enero del 2009 el mercado de azufre liquido nacional e internacional se contrajo,
limitando a PEMEX su colocacién y venta puesto que el nivel de inventarios de azufre
liguido superd su capacidad de almacenamiento disponible tanto en los Centros
Procesadores de Gas como en las Refinerias, por lo que se tuvo la necesidad de tirar a los
patios todo el volumen excedente para evitar paro de operaciones en las plantas. Esta
accion conllevd a una serie de problemas ambientales y de manejo del azufre pues es un
producto que penetra y contamina la tierra y el agua y no puede ser eliminado facilmente.
Al ser arrojado a los patios se solidifica sin control y se contamina con polvo y residuos
gue se encuentran en la zona afectando la calidad del mismo, lo que dificulta su
comercializacién teniendo que recogerlo y llevarlo a confinacién.

En el 2010 las ventas nacionales de azufre liquido fueron de 580 mil toneladas a poco mas
de 10 clientes con una cantidad contractual total de 45,667 toneladas mensuales
(equivalentes a 548 mil toneladas anuales). Estas cantidades se muestran a detalle en la
Tabla I.1, Ventas Nacionales de Azufre Liquido durante el 2010.

El 70% de dicha demanda se encuentra concentrada por 4 clientes: Agrogen, Univex,
Mexichem y Fefermex’. Las exportaciones en 2010 representaron cerca del 45% de las
ventas totales y fueron 386 mil toneladas.

La operacién de exportacion del azufre en México se realiza todavia embarcando el
material en su estado liquido para lo cual solamente se requiere de una infraestructura
gue permita mantener el producto a una temperatura de 130-140°C.

> Valor y Volumen Produccion de Azufre, Base de datos del Servicio Geoldgico Mexicano, 2014.
® Registros y Base de Datos de la Linea de Azufre de PEMEX, 2013.
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Se ha estudiado la posibilidad de granular el azufre debido a que en gran parte del mundo
la comercializacién del azufre es en su estado sdélido por las ventajas que esto representa,
tales como el empacamiento para venta inmediata, sin emisién de polvo, facil de manejar
y con menores riesgos reduciendo asi el costo por su transporte.

Hoy en dia Pemex Gas y Petroquimica Basica cuenta con tres filiales:

¢ Pasco Terminals, Inc., Delaware, Estados Unidos, con una capacidad de 42,000

Toneladas.

¢ Pan American Sulphur Company en Imminhan, Reino Unido, que guarda y maneja
azufre liquido, asi como adecuacidn para la conversién de H,SO, y destilados.

¢ Pasco Internacional Ltd., en Bahamas, matriz de Pasco Terminals Inc.

Antes de que la mejora del disefio y las operaciones de las plantas de recuperacion de
Azufre puedan ser logradas, es esencial comprender los componentes bdsicos de una
planta Claus y las reacciones quimicas involucradas que a continuacion se explicaran a

detalle.

TABLA I. 1 Ventas Nacionales de Azufre Liquido durante el 2010.”

EMPRESA VOL. MENSUAL UBICACION CENTRO DE uUsos
(Ton) GEOGRAFICA SUMINISTRO
Agrogen 15,000 Querétaro, Qro. Cadereyta, Madero, Fertilizantes
Tula, Salamanca. fosfatados
Univex 8,000 Salamanca, Gto. Salamanca, Caprolactama,
Cadereyta, Madero. Sulfato de Amonio
Mexichem Fluor 5,100 Matamoros, Tamps. Cadereyta, Madero. Acido Fluorhidrico.
Fefermex 5,000 Cosoleacaque, Ver. Minatitlan, Cactus. Fertilizantes
Sytrenx 5,000 Xalostoc, Edo. Méx. Tula, Poza Rica, Molienda, mezclas
Cadereyta, Madero. fisicasy
comercializacion.
Innophos Fosfatados 4,657 Coatzacoalcos, Ver. Cactus, Nvo. Pemex, Fertilizantes
Matapionche. fosfatados,
tripolifosfato de
sodio.
Fca.J. La Corona 900 Xalostoc, Edo. Méx. Tula Sulfonacion
Procter & Gamble 800 Apaseo, Gto. Salamanca, Tula Sulfonacion
Quimica Lucava 530 Salamanca, Gto. Salamanca Fungicidas,
insecticidas
Tekchem 400 Salamanca, Gto. Salamanca Plagicidas
Moliendas Tizayuca 200 Tizayuca, Hgo. Tula Mezclas fisicas
[ol\Y] 40 San Luis Potosi Salamanca Acido Fluorhidrico
Clariant 40 Xalostoc, Edo. Méx. Cd Pemex Sulfonacion.
Total 45,667

7 Base de Datos de la Linea de Azufre de PEMEX, 2013.
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1.3 ESPECIFICACION Y PROPIEDADES FISICOQUIMICAS DEL AZUFRE.

El azufre es uno de los elementos mas reactivos con diversos elementos, excepto el yodo,
oro, platino y gases nobles. En el aire hUmedo, se oxida débilmente, formando SO, y H,S.

Es un elemento no metdlico que es un sdélido a temperatura ambiente y algunas de las
formas solidas de azufre pueden tener moléculas de hasta 20 dtomos. Sin embargo, su
estructura basica esta formada por dieciséis anillos de ocho atomos. El nimero de
moléculas aumenta en fase gaseosa debido a la interconversion de especies de azufre en
funcidn de la temperatura, modificando el punto de rocio de la mezcla. En la Figura 1.2 se
muestran la estructura de azufre con 8 dtomos y su forma alotrépica con n dtomos.

La forma a-azufre tiene cristales rdmbicos, y es termodindmicamente estable hasta
temperaturas de 96°C. Es amarillo y es insoluble en agua.

Por encima de ésta temperatura y hasta su punto de fusién, la forma monoclinica o B-
azufre es la mas estable; ambas formas cristalinas se componen basicamente de anillos
de ocho atomos, sin embargo éstas formas difieren en la disposicidon de los anillos, las
distancias interatomicas, la solubilidad, densidad, forma cristalina y conductividad
térmica.

oy
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Figura I. 1 Formas Alotropicas del Azufre.
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Los cristales puros de B-azufre se funden a 115°C, formandose el A-azufre
(ciclooctaazufre), de color ocre amarillento. Al aumentar la temperatura empieza a
aparecer p-azufre o azufre polimérico, que predomina por encima de 159°C; es de color
marrdn oscuro, muy viscoso y tiene una estructura de largas cadenas helicoidales. La
viscosidad alcanza el maximo a 180°C, visualizando en la Fig. 1.2 el cambio de la viscosidad
del azufre liquido en funcién de la temperatura.
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Figura I. 2 Viscosidad del Azufre Liquido.’

o Shuai, Xiaoshan and Meisen, Axel, “New Correlations Predict Physical Properties of Elemental Sulfur”, Oil and Gas
Journal, October 16, 1995.
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En este grafico se muestra que, antes y durante su punto de fusidn, la viscosidad decrece a
medida que aumenta la temperatura teniendo un minimo a 158°C. Sin embargo, a una
temperatura de 187°C aumenta significativamente teniendo un color rojizo oscuro.
Después de ésta temperatura comienza a bajar significativamente la viscosidad hasta que
a 440°C, el p-azufre entra en ebullicion. 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 polimerizaciéon espontanea y formar el p-azufre, cuando
la temperatura se incrementa las cadenas de polimero el p-azufre se rompen, lo cual
produce la disminucion de la viscosidad.

La viscosidad del azufre también se ve afectado por la cantidad de H,S que se encuentre
en mezcla con azufre puro; entre mayor cantidad de sulfuro diluido, menor es la
viscosidad del azufre, conduciendo a un mejor manejo de los equipos durante el
procesamiento de éstas especies. Otra propiedad que se ve afectada por el cambio
abrupto en la composiciéon molecular del azufre es la capacidad calorifica, viendo el

comportamiento en la Figura I.3.

2.00

175 Heat Capacity, Cp, T < 158.1°C —
Cp=3.636 X 107 g 1825{T167.25) + 2.564 X 103 T + 0.70036

h\ Heat Capacity, Cp, T > 158.1°C
Cp = 1.065 x{2.599 /(T — 154.85))—(0.3093 / (T — 154.85)2)
+ 5.911 X 10-2 (T — 154.85)3

HEAT CAPACITY, kJ/{kg » °C)

1.25
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Figura l. 3 Capacidad Calorifica del Azufre L|’quido.10

10 Shuai, Xiaoshan and Meisen, Axel, “New Correlations Predict Physical Properties of Elemental Sulfur”, Oil and Gas
Journal, October 16, 1995.
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Se puede observar que, a medida que la temperatura aumenta, aumenta la capacidad
calorifica de las especies predominantes teniendo a 160°C el punto de inflexion
correspondiente a la especie p- azufre, la cual mantiene una capacidad calorifica mas alta
debido a la alta molecularidad que representa. Al romperse las cadenas de polimerizacion
baja la capacidad calorifica, hasta la temperatura de 444°C, donde ésta especie entra en
ebullicién.

El azufre puede ser almacenado y manipulado como un liquido a 138°C o como un sdélido a
temperatura ambiente. Una Unidad de Recuperacion de Azufre por lo general mantiene el
azufre liquido en una fosa de acero o de hormigdn resistente a los acidos, que tenga una
capacidad de almacenamiento recomendable de 3 a 5 dias de produccion. Después, puede
ser bombeado desde la fosa de almacenamiento hacia carro-tanques para su distribucion.

Si el azufre se maneja como sdlido, se lleva hacia un patio de almacenamiento o hacia
instalaciones de trituracién de azufre, donde se enfria y se solidifica para su
almacenamiento y distribucién.

El manejo de azufre liquido suele ser mas riesgoso debido a que las temperaturas de
almacenamiento deben ser estrictamente controladas. Normalmente, el azufre liquido se
maneja a temperaturas entre 138-154°C, debido a que la solubilidad del H,S en azufre
liquido incrementa con la temperatura, formando polisulfuros (H,Sy).

Durante el almacenamiento o transportaciéon en autotanques se corre el riesgo de
disminuir la temperatura. Si por ejemplo, llegase a bajar a 127°C, el H,S a estas
condiciones, es acumulado como vapores por encima del azufre liquido. Esto provocaria
un aumento en la concentracién de H,S en la atmdsfera del auto tanque; si la
concentracion de H,S excede el limite inferior de explosividad e inflamabilidad de 3.5 %
mol en el aire, puede provocar problemas de operacidn y pueden emitirse éstos vapores a
la atmdsfera.

El contenido de H,S/H,S, es dependiente de la presidn parcial de H,S en la corriente de
proceso y de la temperatura. En la Tabla 1.2 se muestran concentraciones tipicas de H,S
en cada uno de los equipos manejados en unidades Claus, que pudieran predecirse a
micro escala en un laboratorio, simulando datos de solubilidad, temperaturas y presiones
parciales en los condensadores, siendo mas exactas en el condensador térmico debido a
gue en esta unidad se manejan temperaturas mas altas, que aumentan la formacion de
H,S. y por ende la cantidad de H,S disuelto.
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TABLA |. 2 Concentraciones tipicas del H,S a la salida de los equipos en una Unidad

Claus.
Equipos de la Unidad Claus Concentraciones Tipicas [ppm]
Condensador Térmico 500-700
Condensador del Primer Reactor. 180-280
Condensador del 2do. Reactor. 70-110
Incinerador de Gas de Cola 5-10

Para evitar riesgos de manipulacion de azufre se incluyen en las Unidades de
Recuperacién Claus instalaciones de desgasificacion disefiadas para tener un maximo de
10 ppm de H,S teniendo como base el limite superior de concentracion de H,S para el
manejo seguro de azufre liquido de 15 ppm.

1.4 PROCESOS DE RECUPERACION DE AZUFRE

El objetivo de recuperar azufre es procesar las corrientes de Gas Acido'! que contienen
Acido Sulfhidrico (H,S) y Diéxido de Carbono (CO,) para disponer del H,S de una manera
segura convirtiéndolo a Azufre Elemental (S,), el cual es de facil manejo y de valor
comercial.

Las grandes variaciones en las concentraciones y los flujos de H,S requieren diferentes
métodos para la eliminacion y recuperacién de azufre. Los métodos que se empleaban con
anterioridad eran del tipo de conversidon en lecho catalitico. Sin embargo, el principal
proceso para recuperar azufre desde la antigiiedad ha sido el Proceso Claus en sus
distintas variaciones, que se han modificado de acuerdo a las necesidades de
recuperacion, lo cual se hablarad mas adelante.

! Gas acido: Corriente de alimentacién a la planta de recuperacién de azufre que consiste en H,S, CO,, H,0, y por lo
general saturado de agua con 30-80 % mol de H,S, 0,5-1,5 % mol de hidrocarburos y el CO, restante.
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1.5. EL PROCESO CLAUS COMO PRINCIPAL PROCESO DE RECUPERACION DE
AZUFRE.

El Proceso Claus es el principal proceso utilizado ampliamente en los Complejos
Procesadores de Gas y en las Refinerias para obtener azufre liquido y sélido a partir de gas
amargo y productos derivados del petréleo. Practicamente todas las Unidades de
Recuperaciéon de Azufre se basan en alguna versién del proceso Claus y funcionan
eficientemente con gases que contengan mas del 20% de Sulfuro de Hidrégeno y menos
del 3% de hidrocarburos.

El proceso Claus, representado en la Figura 1.4 y patentado en 1883 por el quimico inglés
Carl Friedrich Claus, utilizaba bauxita como catalizador dando como productos azufre
elemental y agua, observando entonces que al disminuir las temperaturas, el rendimiento
era mayor; la temperatura era controlada manipulando el espacio velocidad de los gases,
lo cual era una gran restriccidén debido a la naturaleza exotérmica del proceso.

El proceso Claus ha sufrido varias modificaciones siendo la mas importante en 1936, en
donde la reaccién se modificé adicionando una etapa térmica antes de la etapa catalitica.

En la etapa térmica, la mayor parte del calor total obtenido de la reaccion de combustion
del H,S y del 100% de los hidrocarburos y otros combustibles contenidos en la
alimentacion se libera y se recupera, y en la reaccién catalitica adicional, el didxido de
azufre (SO;) formado en la seccidon de combustién, reacciona con el H,S remanente para
formar azufre elemental.

Esta separacién esquematizada en la Figura 1.5 no solo aumentd significativamente la
capacidad del proceso sino que ademads proporciond un mecanismo de recuperacion de
energia a través de la eliminacién de calor entre etapas del proceso para poder desplazar
el equilibrio de la reaccién hacia la formacion de productos y obtener rendimientos mas
altos de azufre.

Asi, se pudo recuperar alrededor del 80% de la energia liberada por la reaccién. Una de las
principales ventajas de esta configuracion es que en la etapa térmica y posterior
enfriamiento se obtiene una conversién del orden del 40 a 52%, dependiendo de la
concentracion del gas alimentado.
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Reactor Catalitico

{200-350°C)

Gas a tratamiento o a la atmaosfera

Condensador de
Azufre (130-200°C)

Azufre Liquido

—— Vapor de baja presion

Figura I. 4 Esquema del Proceso Claus original.

Horno de Reaccidén

Vapor de baja presion

{950-1200°C)

Recuperacion de

3

Gas a tratamiento o atm.

Calor

Azufre Liguido

Reactor Catalitico
(200-350°C)

Una, dos o tres etapas
cataliticas subsecuentes

Condensador de
Azufre {130-200°C)

Azufre Liquido

Figura I. 5 Esquema del Proceso Claus Modificado.
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El esquema del proceso Claus completo se muestra en el Diagrama I.1.
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Diagrama |. 1 Etapa Térmica y Catalitica del Proceso Claus (Chen, Chow y Wong, 2002).

1.5.1 Quimica del Proceso Claus.

La corriente de gas acido proveniente en este caso de una unidad endulzadora de gas,
contiene cantidades variables de H,S y CO, y esta saturada con agua, ademas de que tiene
pequefias cantidades de hidrocarburos y otras impurezas aparte de los componentes
principales.

Esta corriente de gas acido entra a un tanque de balance de la Unidad Recuperadora de
Azufre para quitar cualquier cantidad de liquidos en la corriente.
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En la etapa térmica el H,S y una corriente de aire son enviados hacia la cdmara de
combustién principal, donde se oxida 1/3 de H,S alimentado para formar SO,. En esta
seccion se puede convertir aproximadamente de 50% a 70% del H,S a azufre elemental.

La reaccidn de combustion principal es la siguiente:
3
H,S + EOZ - S0, + H,0 AH a 25°C = —518.90 kJ

Asimismo, las reacciones de hidrdlisis en la cAmara de combustién son:
COS +H,0 - H,S + CO,
CSZ + 2H20 i Zst + COZ

El equilibrio de la reaccién se complica por la existencia de varias especies de azufre
gaseoso (S,, Ss, Sa, Ss, S, S7, Yy Sg); las especies mds estables son S;, S¢ y Ss, cuyas
concentraciones al equilibrio no se conocen con precision para toda la gama de
condiciones de proceso, pero que sin embargo, bajo las condiciones establecidas en el
proceso Claus, se tiende a la formacidon de azufre elemental S,.

Al llegar a una temperatura aproximada de 1098°C la reaccion ha llegado al equilibrio, por
lo que empieza el efecto de reversibilidad que provoca que la reaccién sea endotérmica al
tender el equilibrio hacia la formacién de los reactivos, provocando una absorcién de calor
aproximada de 42.69 kJ por mol de SO,.

Por ello los gases calientes, que pueden llegar a temperaturas aproximadas de hasta
1371°C, se enfrian con agua generando vapor en una camara de recuperacidon de calor,
condensando la mayor parte del azufre que se ha formado fomentado asi la tendencia de
reaccion hacia la formacidn de producto en las etapas cataliticas siguientes.

El azufre liquido resultante se recupera en un depdsito de almacenamiento de azufre
manteniéndolo fundido a través de serpentines de vapor, a una temperatura aproximada
de 137°C. En la etapa catalitica, el SO, formado durante la primera etapa se hace
reaccionar con los 2/3 de H,S restantes sobre un catalizador normalmente de Al,O3
(alimina activada) hasta alcanzar la conversiéon a azufre elemental impuesta por el
equilibrio, convirtiendo aproximadamente del 26 al 36% del total de azufre.

La reaccidn principal que se lleva a cabo en la etapa catalitica es:

3
2 HyS +50; > 5S; +2H;0  AH a25°C=—96.10kJ
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La corriente proveniente del reactor catalitico pasa a un condensador para obtener azufre
liquido y se envia la mezcla no condensada a otro reactor, repitiéndose la operacion.
Dependiendo de la concentracion de gas 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 una conversién entre el 96 y el 97%.

Se recomienda que las corrientes de los condensadores de azufre que se envian a los
reactores cataliticos para su reaccidn subsecuente, se recalienten con el fin de mantener
velocidades de reaccién aceptables y asi garantizar que los gases de proceso se mantienen
por encima del punto de rocio del azufre para con ello evitar posteriores incrustaciones en
los lechos del catalizador.

Existen ademads reacciones secundarias que implican que el H,S y el CO, presentes en la
alimentacion de gas acido puedan formar Sulfuro de Carbonilo (COS), Disulfuro de
Carbono (CS;), Mondxido de Carbono (CO) e Hidrégeno (H»), afectando asi el equilibrio de
la reaccidén y provocando la contaminacién del catalizador.

Por ello, se debe buscar que las condiciones de temperatura y la composicién del H,S y el
agua de la corriente sean éptimas y favorables para poder llevar a cabo la hidrdlisis*® de
CSZ a st \ C02

La eficiencia de recuperacion de azufre deseada se determina a partir de la seleccién de
los procesos utilizados en la seccidon final que usualmente incluye el Tratamiento de Gas
de Cola (TGTU), en donde la corriente gaseosa del ultimo condensador se envia a un
incinerador para transformar todos los compuestos de azufre a SO, y poderlos emitir a la
atmdsfera a una concentracién aceptable.

La disponibilidad y seleccion de una TGCU™ (Unidad de Tratamiento de Gas de Cola)
depende del estudio de diversos factores, entre los que se encuentran: la composicién del
gas, la presion y la temperatura del gas acido a procesar, la recuperacion global de azufre
gue se desee alcanzar y los requisitos del proceso.

El impacto econdmico incluye el contabilizar el nimero de equipos requeridos y el capital
de inversion, que serd siempre mayor con respecto a las ganancias de azufre pero que
significativamente, el tener una TGTU en el proceso de recuperacion representaria mayor
confiabilidad de las operaciones con base en el nivel de recuperacién de azufre.

 Hidrslisis: Reaccion Quimica entre una molécula de agua y otra molécula, en la cual la molécula de agua se divide y
sus atomos pasan a formar parte de otra especie quimica.

Y TGCU: Unidad de Proceso disefiada para tomar gas de cola de una planta de Recuperacion de Azufre y oxidarlo,
formando SO,, con el objeto de cumplir con la concentracion de emisiones de compuestos de azufre estipulada en las
normas mandatarias del medio ambiente.
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La eficiencia de produccién de azufre se traduce a la cantidad de moles de azufre obtenida
entre la cantidad de moles de H,S alimentada.

La Reaccion Global del Proceso Claus es:

3H,S +;02 - ;SZ +3H,0 AH a25°C =-615.00 kJ
La aplicacién practica del proceso Claus modificado ha permitido que existan tres
diferentes configuraciones de proceso mostradas en la Tabla 1.3, las cuales se seleccionan
en funcién de la composicion de H,S en la alimentacién, la velocidad del flujo, la
estabilidad en Ila composicion y el presupuesto disponible. Estas diferentes
configuraciones del proceso se describen a continuacion:

TABLA 1. 3 Criterios y Seleccion de las Configuraciones en el Proceso Claus.

Concentracién H,S en el Gas Acido Configuracidn Claus sugerida
(Base seca) % mol
55-100
30-55 Flujo directo o precalentamiento de la corriente de alimentacion o
15-30 del aire.
10-15 Flujo dividido o precalentamiento de la corriente de alimentacién o
del aire.
5-10
<5 Flujo dividido, oxidacién directa, recirculacion de azufre u otros
procesos de recuperacion de azufre.

1.5.1 Proceso Claus a Flujo Directo (Straigth Flow).

En esta configuracion mostrada en el Diagrama 1.2 toda la corriente de gas acido se
alimenta directamente al horno de reaccidén y se mezcla con la cantidad de aire necesaria
para oxidar una tercera parte del H,S presente, asi como todos los hidrocarburos
presentes, dando como resultado conversiones muy altas a azufre elemental, del orden de
60 a 70%. El azufre se enfria en un intercambiador de calor donde tipicamente se produce
vapor, sin embargo, la reaccion es reversible la conversion disminuye hasta el orden de 40
a52%.
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En el primer condensador se retira el azufre liquido; los gases que salen de este primer
condensador son recalentados a una temperatura que oscila entre 230 a 280°C, con el
objeto de que el gas proveniente del condensador esté por encima de la temperatura de
rocio del azufre en fase vapor y evitar que se deposite en el catalizador y lo desactive.

4@7

Recalentador

Recalentador

Reactor
Reartor

< | ) < | ( [ >
Condensador 1 Condensador 2 Condensador 3
Azufre Liquide

Azufre Liquido

Horno de Boiler

Reaccion

Azufre Liquido Azufre Liguido

Diagrama l. 2 Proceso Claus a Flujo Directo.

1.5.2 Proceso Claus a Flujo dividido (Split Flow).

Como el proceso a flujo dividido se ocupa para corrientes con baja concentracién de gas
acido, requiere que la temperatura de la 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. Por ello, la corriente que se introduce al horno es aproximadamente 1/3 del
gas acido que se oxida con el aire necesario para efectuar la transformacién a SO,, hecho
gue representa reducir la produccién de azufre en la etapa térmica, lo que implica reducir
la eficiencia del proceso.

Posteriormente, los 2/3 restantes de la corriente gaseosa se mezclan con los productos de
la combustion y entran en el reactor. Como se muestra en el Diagrama 1.3, las etapas
subsecuentes en el proceso Claus a flujo dividido son las mismas que se describen en el
proceso a flujo directo. Sin embargo, existen configuraciones con precalentamiento del
aire y/o el gas acido antes de su ingreso al convertidor térmico, que maximiza la
conversion a azufre elemental en la primera etapa.
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Diagrama I. 3 Proceso Claus a Flujo Dividido.

1.5.3 Proceso Claus con Recirculacion de Azufre.

Para corrientes de gas acido con concentraciones de H,S menores al 10%, se requiere que
la temperatura de la flama en el horno sea superior a 925°C para asegurar una
combustién estable y que ya no es posible obtener con el proceso de flujo dividido. Se
opta entonces por seguir el modelo del Diagrama 1.4 y efectuar la recirculacién de azufre
elemental obtenido en el proceso al convertidor térmico, con lo cual al aumentar la
cantidad de azufre en la flama, se mantiene la tendencia de la reaccién hacia los reactivos
manteniendo asi el proceso, la combustion y la temperatura de la flama en el quemador
en condiciones estables.

Precalentador

Recalentagor
( {r‘1r9 ( 1(.1”)

Gas dcido

Quemador

Condensador l Condensador J [Dndensadorl

Azufre Liquido Azufre Liquido Azufre Liguido

Diagrama I. 4 Proceso Claus con Recirculacion de Azufre.
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1.6. PROCESOS PARA INCREMENTAR LA RECUPERACION DE AZUFRE.

Los operadores de las plantas Claus se enfrentan cada vez mds con el problema de
mejorar el rendimiento de plantas existentes, debido a que siempre existiran variaciones
en el proceso. Algunas de las variaciones principales que se han encontrado en las plantas
existentes son la cantidad de H,S en la corriente de gas dcido suministrada a la planta y las
fluctuaciones existentes de la misma. Al aumentar o disminuir drasticamente la
concentracion de gas acido se genera el problema de que los equipos existentes no
tengan la capacidad de funcionar éptimamente con éstos cambios, pues fueron disefiados
para capacidades especificas.

El problema de comprar equipos nuevos se basa en los gastos que esto representa,
tomando en cuenta que la Unidad Recuperadora de Azufre no genera muchos ingresos
econdmicos por ser una planta de indole ambiental.

Por ello, se han encontrado cambios a los procesos, que pueden incrementar la
recuperacién de azufre, basados en la continuacién de la Reaccién Claus para producir
azufre adicional bajo condiciones de equilibrio mas favorables ya sea a través de
operacion a temperaturas por debajo del punto de rocio de azufre o en la fase liquida a
una temperatura superior al punto de fusidon del azufre, en la conversién a SO, de todos
los componentes de azufre en el gas de cola recuperandolo simultdneamente a través de
oxidaciones directas. Algunos procesos se describen a continuacién.

1.6.1. Enriquecimiento de Oxigeno en las Plantas Claus.

Este proceso consiste en eliminar la cantidad de Nitrégeno en el aire por lo que, al
enriquecer la alimentacion en la corriente sdlo con Oxigeno puro se reduce el flujo de
gases inertes, especificamente el Nitrégeno, disminuyendo asi la velocidad de flujo de aire
y aumentando la velocidad de gas acido de proceso, por lo que se aumenta
sustancialmente la produccién de azufre en la etapa térmica.

Otra ventaja de éste método es que la temperatura en los hornos de reaccién aumenta
permitiendo emplear un flujo directo para el gas de alimentacién y recuperar asi mayor
cantidad de azufre.
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1.6.2. Proceso de Oxidacion Directa.

El proceso de oxidacidn directa es una modificacién del Proceso Claus desarrollado por
Pan American Petroleum Corporation, con el fin de manipular corrientes menores o
iguales a 5 T/d a un rango de concentracion de H,S de entre 2 a 15% y para una
concentracion de Hidrocarburos mayor a 5%. En este proceso se busca oxidar
directamente toda la corriente acida en un reactor térmico, el cual llevard a cabo la
siguiente reaccion:

H,S+0.50, =S5+ H,0

Después de ésta etapa puede haber etapas secundarias en las cuales la corriente de salida
se mezcla con aire hacia un reactor catalitico, separando después en un condensador el
azufre recuperado. Con este proceso, se llega a tener una eficiencia de recuperacién de
azufre de 80 a 85%.La ventaja de una oxidacion directa es la disminucién de agua en la
etapa catalitica favoreciendo una mayor produccién de azufre. Ademas, la eliminacién de
agua puede disminuir el tamafo de los equipos porque el volumen de la corriente
disminuye un 25% y se requiere menor energia para el calentamiento de la corriente de
gas acido. En esta variacidon del proceso se encuentra una doble combustion mostrada en
el Diagrama I.5.
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Diagrama I. 5 Unidad de Recuperacion de Azufre BOC, de doble combustién.
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Diagrama l. 6 Proceso SuperClaus 99.

Otra variacién en el proceso Claus es la oxidaciéon selectiva, la cual se lleva a cabo
precalentando la corriente de gas que proviene del proceso Claus convencional, llevando
ésta corriente hacia un reactor de oxidacion selectiva, el cual contiene un catalizador de
hidrogenacién selectivo y normalmente tiene soporte de éxidos metalicos de Al,O3, que
mantienen una buena resistencia mecanica y un area mayor a 20 mz/g comparado con el
Claus convencional Claus de orden de 300-325 m?/g.

Esto incrementa la recuperacién de azufre a un grado mayor al 99%, dejando de lado las
desventajas encontradas en un proceso convencional a través de un control de relacién
aire-gas acido mas flexible. A este grupo pertenecen los procesos SuperClaus 99 mostrado
en el Diagrama 1.6 y SuperClaus 99.5, que fueron desarrollados por las compaiiias
alemanas Comprimo, VEG-Gansnstiutt y Jacobs Engineering Netherland. La diferencia
entre el proceso SuperClaus 99 y el proceso SuperClaus 99.5 es una etapa catalitica
adicional antes del reactor de oxidacion selectiva.

El Proceso Selectox representado en el Diagrama 1.7 y desarrollado por Ralph M. Parsons
Company y UNLOCAL (Union Oil of California) fue disefiado para corrientes con menos de
40% de H,S.
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Este proceso elimina la necesidad de quemar 1/3 de H,S en un horno porque el gas de
carga es mezclado con gas de proceso reciclado y posteriormente mezclado con aire en las
proporciones de un proceso Claus convencional. La mezcla entra al primer reactor y en los
primeros centimetros de la cama catalitica ocurre la reaccién selectiva de H,S a SO,
mientras que el resto de la cama catalitica ocurre la reaccidn Claus. Una parte de los gases
efluentes del primer convertidor se recicla a la entrada de carga para controlar la
temperatura del reactor Selectox y el resto se envia a dos o tres convertidores cataliticos.
La recuperacién global de azufre en el proceso es de 94 a 97%.
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Diagrama l. 7 Proceso Selectox.

1.6.3. Procesos que operan bajo el Punto de Rocio (Sub dew Point)

Estos procesos se basan en el uso favorable del equilibrio a temperaturas menores,
debido a que entre mas baja sea la temperatura de operacion en las camas cataliticas, la
conversidn obtenida serd mayor. Estos procesos son ciclicos y absorben el azufre formado
en el catalizador, regenerandolo cuando la actividad catalitica disminuye
considerablemente. Actualmente estos procesos recuperan de 99 a 99.9% de azufre.

Pagina | 37



INGENIERIA QUIMICA

Uno de los procesos principales de aplicacion es el proceso Carbo Sulfreen, representado
en el Diagrama 1.8 y en el cual se hace reaccionar el SO, remanente de la primera reaccion
Claus con el H,S en exceso para con ello obtener gas practicamente libre de SO,.

Consecutivamente, se convierte el H,S que no reacciond a azufre elemental por oxidacion
directa a partir de la siguiente reaccidn:

Los reactores de la segunda etapa contienen carbdén activado, la alimentacién se efectta a
125°Cy se alimenta aire para efectuar la oxidacidn. La regeneracion de alumina Sulfreeny
el carbon activado se lleva a cabo con gases de proceso recirculados. El rendimiento es
una recuperacion global de azufre del orden de 99.9%.
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Diagrama I. 8 Proceso Carbo Sulfreen.

1.6.4. Proceso SCOT y LT-SCOT

El proceso SCOT (Shell Claus Off-gas Treating) esquematizado en el Diagrama 1.9, se
patentd en 1970 y transforma casi todos los compuestos del gas de cola (SO,, COS, CS,) en
H,S teniendo una recuperacién de azufre de 99.8-99.9%, sobre un catalizador (CO-Mo o
Ni-Mo) a una temperatura entre 280-300°C.
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El gas de cola del Proceso Claus se calienta en linea con un recalentador que también
puede producir gas reductor (H, y CO); otra opcidn de calentamiento es el intercambio
gas-gas con la corriente de gases del incinerador.

El gas del reactor se enfria primero en un generador de vapor de baja presion y luego en
una torre de enfriamiento en la cual la mayor parte del agua es condensada y enviada a
tratamiento. Después, el gas de proceso es enviado a un absorbedor con amina, donde se
efectla la absorcién selectiva de H,S enviando la mayor parte del CO, al incinerador.

Finalmente la amina es regenerada por agotamiento con vapor y la corriente de gas
concentrada es recirculada a la carga del proceso Claus.

recycle gas to
Claus plant

off gas to
incinerator

rL—\ guench

column
air
natural gas

raganearator
@ staam
gas coolar
Claustail gas condensate
Lo SWS
Reactor Section Amine Section

Diagrama I. 9 Proceso SCOT

El proceso Lt-Scot esquematizado en el Diagrama 1.10, reduce la temperatura de entrada
al reactor entre 220-240°C permitiendo un ahorro de energia del 30% y se lleva a cabo una
mayor hidrodlisis termodinamica de COS y CS,. Mantiene una alta velocidad espacial, bajas
caidas de presién y requiere voliumenes de catalizador pequefios. Se incluye ademas un
recalentador de vapor evitando asi la formacién de hollin.
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1.7 BASES TERMODINAMICAS DEL PROCESO CLAUS.

La primera investigacién de la termodinamica de la reaccion fue en 1953 por Gamson y
Elkins en la cual revisaron la dependencia de la composicién del vapor de azufre con la
temperatura; se pudo observar que a bajas temperaturas se disminuyen los moles de
vapor de azufre, lo que disminuye la presién parcial del vapor de azufre y tiende a
desplazar el equilibrio hacia la derecha para aumentar la conversién. Esto implica que la
conversidn aumente a bajas temperaturas y disminuya a altas temperaturas, a medida
gue aumenta la presion total del sistema, lo que se puede observar en el Grafico de
equilibrio termodinamico de la reaccidn Claus representado en la Figura 1.6.

La evidencia experimental y los datos tedricos disponibles en la literatura en relacién con
el mecanismo de la oxidacion de sulfuro de hidrégeno a azufre elemental son escasos.

El problema es complicado debido a que el azufre elemental tiene diferentes formas
alotrdpicas, las cuales difieren en solubilidad, densidad, forma cristalina, volumen molar
(en fase gas), conductividad térmica, ademds de tener la existencia de reacciones
secundarias durante el proceso; sin embargo, muchos trabajos asumen el no considerar la
presencia de todas las formas alotrépicas para efectos del calculo de equilibrio y
considerar sdlo las especies S, S¢ y Ss.
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Figura . 6 Equilibrio Termodinamico de la Reaccién Claus.’

En 1963, Berkowitz publicod un trabajo donde explicaba la presencia de formas alotrépicas
de azufre y que las moléculas podian contener desde 2 hasta 8 atomos de azufre. A
temperaturas por encima de 980°C y por debajo de 1370 °C, la Unica especie molecular
estable de azufre es la forma diatdmica (S;). No obstante, en un intervalo de temperatura
de entre 26°C y 926°C, existe un equilibrio entre las especies Sg, Sg y S, variando la
composicidon mol en funcién de la temperatura y la presién parcial de azufre.

La Figura 1.7 representa la distribucion de las especies de azufre en funcidon de la
temperatura y el tipo de variacidon obtenido entre las diversas especies moleculares de
azufre. En este gréfico se puede observar que a bajas temperaturas predomina la
formacion de Sg¢ y Sg siendo ambas reacciones exotérmicas y que, a temperaturas
superiores a 550°C, se tiene predominancia de formacidn de la especie S,.

1 Gamson, B.W. and Elkins, R.H., “Sulfur from Hydrogen Sulfide”, Chemical Engineering Progress, Vol. 49, No. 4, April
1953, 203-215.
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FRACCION MOL DE ESPECIES DE AZUFRE

TEMPERATURA, °C

Figura I. 7 Distribucién de las principales especies de Vapor de Azufre al equilibrio."®

El azufre formado por la reaccién se encontrard a su vez, en equilibrio liquido-vapor,
dependiendo de la temperatura y composicion del sistema. El equilibrio se alcanza,
suponiendo idealidad en el sistema, cuando la presion parcial del azufre en fase gas es
igual a la presidn parcial de vapor del azufre en fase liquida.

Para realizar la curva de las especies al equilibrio representada en la Figura 1.8, se debe
expresar el balance de masa en funcién de la conversién de H,S a azufre elemental,
teniendo como base la reaccidn principal a azufre elemental:

2st+ 02—>2H20+ Sz (1)

La conversion de esta reaccidn esta condicionada por la existencia de especies secundarias
de azufre al equilibrio:

Se=3S, (2) Sg=4S, (3)

18 Gamson, B.W. and Elkins, R.H., “Sulfur from Hydrogen Sulfide”, Chemical Engineering Progress, Vol. 49, No. 4, April
1953, 203-215.
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Otras secundarias se producen al equilibrio y pueden expresarse a través de las siguientes

reacciones:
2H,S+ 30, - 2H,0 + 250, (4)

S, + 0, = 250, (6)

La combustion de H,S es con aire puro por lo que no existe oxigeno elemental en la
mezcla de reaccidn; sin embargo para simplificaciones de calculos se pueden relacionar
los moles de Nitrégeno en funcion de los moles de los gases que contienen oxigeno,
obteniendo la siguiente expresion:

N2 =3.76 (50, +5H,0 + 0,) (7)

A través de un balance en funcién de las concentraciones a la entrada y a la salida del
horno de reaccién y suponiendo que reacciona 1/3 del gas 4cido, se pueden obtener las
siguientes ecuaciones para cada componente de las reacciones principales mostradas

anteriormente:

2
Ch,s = §COH25 1-x) (8

1

Cso, = §C°H25(1 —x) (9)

(s, =a  (10) s, =6 (D (s, =y  (12)

2
Ch,0 = C°hyo + 5 COh,sX (13)

3
o o 10
CT:a+ﬁ+y+CH20+Cst—§Cstx (14’)
Como:
2+ 6 +8
x=2EEOPER gy
CHzS
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Entonces:

. 2a+6p + 8y> (13)

1
CT= a+ﬂ+ y+C°H20+COHZS_—COH25< C°
HzS

Para componentes en fase gaseosa podemos simplificar la expresién:
K., =Kp (14)

Donde Kp esta en funcién de las presiones parciales de los componentes del sistema al
equilibrio. Para poder expresar la constante de equilibrio en funcidon de la presién es
requerido obtener la presidn total del sistema (Py), la cual es expresada por la suma de las
presiones parciales de las especies de azufre, representada en la siguiente ecuacion:

PT:Pst-I_ P502+P52+P56+ PSS+ PH20+ I)N2 (15)

Para representar la presion de cada compuesto existente de azufre al equilibrio tenemos
la siguiente expresién:

Ps, = ys Pr (16)

La concentraciéon de cada componente entre la concentracidon total representa la fraccién
mol en la siguiente expresion:

a

B
s, =g (A7) Vso =g (18) Vs = (19)

1 2
3C°H,s(1-X) C°Hp0+5 C°H,psX

(20)  yso, =TEZ (1) ypo =T (22)

2 o
EC HyS (l_x)

YH,s = Cr

Las constantes de equilibrio para las especies de azufre se pueden expresar como:

_ (y52)3

_ (y52)3/2 (yﬂzo)z

— _ (ySZ )4
527 (950,) hys)?

8 (ysg)

(25)

Debido a que la reaccidn principal de conversiéon a azufre elemental esta representada por
la siguiente expresidn:
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La constante de equilibrio para el H,S estd representada por:

(yHZO)Z ()’52)3/2
¥so0,)

kHZS = (26)

Para calcular la conversidén que se alcanza al equilibrio para las diferentes especies de
azufre en un amplio intervalo de temperatura se tienen para cada especie las siguientes
constantes de equilibrio en funcion de la temperatura:

1503

logks, = ———+1.38logT — 0.000613T - 0.74 (27)
6070

logks, = +——+2.710gT — 0.000767T — 14.04 (28)

6880 4
logks, = +T +2.691logT — 7.66 x10™°T — 15.2 (29)

El equilibrio termodindmico de la reaccion Claus se resuelve bajo los siguientes criterios:

e A una temperatura dada se puede calcular las constantes de equilibrio a través de
las ecuaciones anteriores.

e Se puede calcular la constante de equilibrio en funcién de la concentracion (k,) a
través de la relacion keg=k,=k,P*"

e Se debe igualar el valor de k; y keq para obtener la concentracion “x” de las
especies al equilibrio.

En la Figura 1.9 se muestran algunos valores de constantes de equilibrio (kp) para las 3
especies predominantes en la Reaccion Claus (S, S¢ y Sg). Se puede observar que a
temperaturas menores de 350°C las constantes de equilibrio para las especies Sg y Sg
tienden a presentar un valor negativo mientras que para la formacién de la especie S, las
constantes tienen un valor positivo, hecho que representa la predominancia de ésta
especie durante casi toda la reaccidn Claus, principalmente a temperaturas mayores de
400°C.

El porcentaje de conversidon esta representado por la siguiente ecuacién:

y 3 25, + 6 + 8Sg L00m
= * ?
OO SO = . + 65, + 855 + H,S + SO,
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El conocimiento de la termodindmica del Proceso Claus proporciona una base para:

= Evaluar el desempefio de las unidades de proceso Claus existentes.

= Establecer los criterios de disefio para lograr determinados niveles de rendimiento
de las unidades futuras.

= Determinar cuando se requieren nuevas tecnologias o métodos para alcanzar los
niveles de rendimiento mas alld de la capacidad del proceso basico.

= Determinar las condiciones de operacién para obtener el mayor rendimiento del
proceso con base en el tamafo de la planta y la composicion de alimentacién. La
eficiencia de recuperacién y la conversion a azufre elemental son puntos clave
para disefiar el proceso Claus modificado.
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Figura I. 9 Grafico de la curva de equilibrio del Azufre y las etapas del Proceso Claus en
funcidon de la Temperatura.

En la Figura 1.10 se representa la curva de equilibrio de la reaccion de Claus, las curvas de
temperatura de rocio del azufre (Curvas A, B y C) y una serie de lineas rectas
correspondientes a las condiciones de operacién de los equipos principales del proceso,
gue se pueden observar con detenimiento en el Diagrama 1.3.

En la primera etapa de la Reaccién Claus, la cdmara de combustion oxida 1/3 del H,S con
aire en proporcion estequiometrica, representado en el comportamiento de los puntos de
la Recta I-Il. Esta linea de operacidn tiene su inicio a una conversion cero que se desplaza
en funcién de la conversidon durante la reaccién. Como la reaccion es muy exotérmica,
mantiene un comportamiento adiabatico hasta alcanzar el equilibrio, donde ya no se
puede convertir mayor cantidad de H,S a SO, cerrandose asi el balance térmico de la

reaccion.
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La pendiente de esta linea esta dada por el cociente de la capacidad térmica de la mezcla
gaseosa entre el calor generado en las reacciones:

3
HyS +350; > SOz + H;0

3
2 HyS +50, > 55, + 2H,0

€0, + H,S = COS + H,0
7
CZHG + EOZ - 2602 + 3H20

AE Cp
AT~ Y(—AH);C° ; X;

pendiente =

Dénde:

C, = Capacidad calorifica de la mezcla
(—AH); = entalpia de reacciéon i

C ° ; = concentracion inicial del componente i

X; = conversién del componente i

A partir de este punto la mezcla de reaccidn se enfria y se genera una reversibilidad en la
reaccion, hecho que se da en la caldera de recuperacion y que lleva la conversion de
azufre al punto minimo de la curva de equilibrio termodinamico; la mezcla se enfria
ademas, para obtener por condensacion todo el azufre que ha reaccionado y asi poder
desplazar de nuevo el equilibrio a la formacién de productos.

Después, para aumentar la conversién de azufre ésta mezcla que tiene una temperatura
muy cercana al punto de rocio del azufre, se precalienta para entrar a un reactor catalitico
y con ello convertir el azufre contenido en la corriente gaseosa a azufre elemental. La
Recta IlI-IV corresponde a la transformacidén quimica que a régimen adiabatico se da lugar
en el primer reactor catalitico, ahora considerando sdlo las reacciones:

3
2 st + SOZ « ESZ + 2H20

CO, + H,S = COS + H,0
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€O, + 2H,S = CS, + H,0

La Recta horizontal IV-V indica el enfriamiento en el condensador | y su punto terminal la
temperatura de entrada al segundo convertidor catalitico. Por dltimo, la Recta V-VI
muestra el aumento de la temperatura y la conversién en el segundo reactor. La
pendiente de la recta estd determinada ahora por el calor generado por la reaccién:

3
2 st +S02 - ESZ + ZHzo

1.7.1. Cinética de la Reaccidn Claus.

Los primeros trabajos que tuvieron como objetivo hallar una expresién para la velocidad
de la reaccién Claus comenzaron en la Universidad de Alberta, Canada, en 1965. Hasta
mediados de los 70’s se realizaron diferentes trabajos en un reactor diferencial
empleando como catalizador bauxita y alimina activada, a temperaturas entre 209-289°C.

Las expresiones obtenidas para la velocidad de reaccién fueron:

—Ty,s = ko exp(—7,440/RT)(py,sPs0,"°) /(1 + bpy,o)
Donde b=[@onstantel]

K,=[@onstanteldelfaWelocidad/deReaccionl

R=ConstanteldellosGasesidealesl]

TI'=Temperaturalz

Pu,s = Densidad del gas acido

Pso, = Densidad del bi6ido de azufre

Pu,0 = Densidad del agua

En este trabajo los valores de conversién obtenidos estaban lejos de los valores de
equilibrio. Posteriormente, usando un método de fotometria infrarroja y alimina como
catalizador se obtuvo la siguiente expresion:
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—Ty,s = ko exp(—7,440/RT)(py,sPs0,"") /(1 + bpy,0)*

En esta expresidn la constante b coincidia con la de la primera expresién. La similitud de
ambas expresiones, obtenidas con diferentes catalizadores justificaba su uso con
propdsitos de disefio. Burns y colaboradores, en 1974, proponen la siguiente expresién de
primer orden, independiente del catalizador:

—Ty,s = kCy,s

De la cual, empleando la ecuacién de Thiele-Wheleer se obtuvo la siguiente relacion:
L, 4 1y
Log (%Conversion) = ()(6Vk)z(3)

Dénde:

S,=Velocidad espacial del gas.

V,= Velocidad molecular media.
V=Volumen del poro del catalizador.
R=Didmetro de particula del catalizador.
K=Constante de velocidad.

Cy2s= Concentracion de H.,S.

La reaccion fue comprobada sobre un reactor isotérmico con alimina y bauxita a 246°C.
La energia de activacion determinada a partir de los resultados obtenidos fue de 5.02
kcal/gmol, empleando como catalizador cobalto y molibdeno sobre alimina vy
temperatura de 250°C en un reactor de lecho fijo, la ecuacion obtenida es:

—Ty,s = kpy,s /(1 + 0.1py,0)"°

La determinacién de la cinética de la reaccion Claus en presencia de un catalizador es
importante por las siguientes razones:

¢ Para predecir, basandose en la actividad de un catalizador dado, la conversion
alcanzada en un convertidor.

' Carreén Martinez Fernando, Tesis “Diagndstico del Edo. De Operacion y Propuesta de Mejora para la Planta
Recuperadora de Azufre No. 2 de la Refineria Ing. Antonio Dovali Jaime en Salina Cruz, Oax.”, Facultad de Quimica,
UNAM, 2010.
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¢ Para disefiar el tamafio 6ptimo del reactor, basandose en la actividad del
catalizador, temperatura y presién de operacién, tiempo de residencia de la fase
gaseosa y en las concentraciones de los reactivos y productos.

Asimismo, es importante establecer una ley de velocidad la cual tenga en cuenta los
siguientes factores:

Cinética de la Reaccidn Claus.
¢ Influencias de las transferencias de masa y calor a través de particulas del
catalizador.

¢ Influencia del envejecimiento reversible o irreversible de los catalizadores.

Hasta ahora sélo se han publicado resultados parciales que no permiten abordar el
problema en conjunto. Actualmente se sigue investigando con el fin de llegar a entender
completamente la cinética y la ley de velocidad de la reaccidn Claus.

1.8 EQUIPOS PRINCIPALES DEL PROCESO CLAUS.

1.8.1 HORNO DE REACCION.

El horno de reacciéon térmica es la innovacion al proceso Claus convencional y es la parte
critica e integral que define las tasas de conversidn a las cuales podemos llegar de forma
global en el proceso. Su funcién principal es oxidar el H,S con Aire para dar como producto
SO, y posteriormente reaccionar el remanente del acido en los convertidores cataliticos,
destruyendo en su totalidad los contaminantes en la corriente de alimentacion de H,S.

La temperatura de la llama es uno de los pardmetros que define la conversidn total en el
horno de reaccién. El rango éptimo de temperaturas es de 980°C a 1370°C, el cual
favorece el equilibrio de la reacciéon Claus hacia la formacion de azufre elemental. Por
debajo de estas temperaturas la estabilidad de la flama es mala y puede provocar la
aparicion de O, en el efluente del intercambiador de calor que implicaria reducir la
velocidad de reaccion del gas acido en los tubos.

La temperatura de la llama es funcién de la composicién de la mezcla de reaccidn y del
contenido de H,S en la corriente.

Pagina | 52



INGENIERIA QUIMICA

En la Figura 1.10 se muestran datos tedricos de temperaturas tipicas de la flama en el
guemador. Se puede observar que entre mayor sea la concentracién de gas acido mayor
serd la temperatura a la cual puede llegar la llama, lo cual implica una mayor estabilidad.

Sin embargo, no siempre se tienen corrientes ricas en gas acido para las unidades de
recuperacién de azufre. Cuando se tienen concentraciones bajas se recomienda mantener
un flujo de gas acido mayor, con el fin de evitar que se lleven a cabo las reacciones
secundarias que generan subproductos de hidrocarburos. Cuando hay baja concentraciéon
de H,S en el gas 4cido puede haber inestabilidad en la flama, que puede eliminarse a
través de un control de la temperatura de entrada en las corrientes; es recomendable que
en este caso se precaliente el aire y el gas acido con vapor o calentadores a fuego directo,
o puede adicionarse una corriente de gas combustible para fomentar la maxima
combustién en el horno de reaccién.
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Figura I. 10 Temperatura Tedrica de la Flama para el Proceso Claus.
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La temperatura de la llama estd definida ademas por el contenido de hidrocarburos en el
gas acido, los cuales si son combustibles aumentan la temperatura y si son inertes
disminuyen la temperatura de la llama.

Normalmente, al aumentar 1% la cantidad de hidrocarburos, se eleva la temperatura de
salida del horno aproximadamente 60°C debido al incremento de calor generado por la
combustién de los hidrocarburos.

Las reacciones secundarias mas comunes se dan entre los hidrocarburos y el CO; presente
en altas concentraciones en el gas acido de alimentacion produciendo CO, H,, COS y CS,.
En general los compuestos de COS y el CS, reducen la eficiencia global de recuperacién del
azufre por lo que se busca llevar a cabo la hidrélisis en el primer reactor catalitico,
elevando la temperatura del proceso con intercambiadores que usan vapor.

Para conseguir una alimentaciéon mas rica, se puede eliminar selectivamente el CO, de la
corriente de gas acido y se debe tener un buen mezclado en el horno; ademsds, la
conversidon podria mejorarse con un arreglo de flujo dividido o eliminando el N, de la
corriente de aire de proceso.

En la Tabla 1.4 se muestra la tendencia de la formacién de COS y CS; en los hornos de
reaccidn, en donde se puede observar que aumenta a medida que la concentracién de
CO; es mayor.

Un aumento en la temperatura del horno por la combustion de hidrocarburos y productos
secundarios indica también una mayor generacidén de calor dentro de la camara de
combustién, situaciéon que no favorece en nada a la eficiencia del proceso, por el
contrario, podria causar dafios mecanicos a la cdmara de combustion y a la caldera, asi
como tener el riesgo de rebasar la capacidad de condensacion en la caldera.

Buscando métodos para reducir la formacién simultanea de CS, y COS se ha encontrado
gue al elevar la temperatura del horno hasta cerca de 1300°C se provoca la interrupcién
de la formacién de CS,; sin embargo, la formacién de COS aumenta con respecto a la
temperatura. Por otro lado, si hay exceso de hidrocarburos hay mas consumo de oxigeno
para su combustidn, lo que ocasionara que disminuya la cantidad de oxigeno reaccionante
para la oxidacién del H,S a SO..

El mejor medio para reducir las cantidades de CS, y COS en el horno de reaccidn consiste
en incrementar previamente la concentracion de H,S en el gas acido.
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Si el gas acido contiene entre 80-90% mol de H,S, la temperatura de la llama resultante
podria ser 1343°C. No siempre se tienen corrientes ricas en gas acido, por lo que se
buscan métodos alternos, tal como incitar a la reaccién hacia la formacién de productos, o
utilizando quemadores de alta eficiencia.

TABLA I. 4 Formacion de COS y CS; en los Hornos de Reaccién.

Composicion del gas acido % mol Formacion de COS, CS, en
Hidrocarburos | Agua | CO, | H,S | funcion del % de azufre
(CsHg) en la alimentacion.
0 6 4 90 0.5
0 6 14 80 1.5
0 6 24 70 2.5
0 6 34 60 3.5
0 6 44 | 50 4.5
0 6 54 40 5.5
0 6 64 30 6.5
0 6 74 20 7.5
2 6 4 88 2.0
2 6 14 78 3.0
2 6 24 68 4.5
2 6 34 58 6.0
2 6 44 48 7.0
2 6 54 38 9.0
2 6 64 28 11.0
2 6 74 18 14.0
4 6 4 86 3.5
4 6 14 76 5.0
4 6 24 66 6.0
4 6 34 56 8.0
4 6 44 46 10.0
4 6 54 36 12.0
4 6 64 26 14.0
4 6 74 16 18.0

Después de asegurar una buena combustion en el quemador y el horno de reaccidn, se
requiere que la reaccién vuelva a tender hacia la formacién de los productos, por lo que es
necesario que el calor generado en exceso sea removido en una caldera de recuperacion
de calor, con el fin de condensar el azufre elemental formado en la etapa térmica. Este
esquema esta representado en la Figura 1.11. Regularmente, la reaccion entre el aire y el
gas acido es muy rapida y por lo general llega a su terminacién en el horno.
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Figura l. 11 Esquema de un Quemador utilizado en la Reaccién Claus.

En la unidad recuperadora de calor, los gases de proceso calientes entran en los tubos del
intercambiador a una temperatura aproximada de 1260°C y disminuyen su temperatura
con agua de enfriamiento como fluido de intercambio térmico, hasta llegar a una
temperatura aproximada de 593°C, generando vapor como recuperacién de energia. Los
gases de combustién restantes entran en el segundo paso de los tubos de intercambio
donde se enfrian hasta aproximadamente 287°C y se recupera el calor generando vapor
del lado de la carcasa de la caldera de recuperacion.

Ademas del contenido de gas acido y de hidrocarburos explicados con anterioridad, el
contenido de agua en el gas se considera un problema operativo pues inhibe la conversién
y es una propiedad del gas a la entrada pues normalmente depende del proceso de
endulzamiento. Actualmente, los intervalos de concentracidon de agua estan entre 2 a 5%.
Los efectos de las variaciones en las concentraciones de H,0 del gas acido en la conversion
disminuyen a medida que aumenta el grado de reaccién, sin embargo, los efectos son mas
drdsticos para alimentaciones pobres.

Otro pardmetro importante para una buena combustién en el horno de reaccién es
mantener la relacion dptima de conversion estequiométrica de H,S a SO, en la corriente
de proceso, la cual debe ser lo mas cercana posible a 2:1 pues de no ser asi, se tiene una
deficiencia estequiometrica pues sdlo medio mol de S, se oxidaria a SO,, lo cual provocaria
disminuciones significativas en la eficiencia de produccion.
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Esta relacion debe mantenerse mediante la alimentacidén conveniente de aire al horno de
reaccidon térmica, sujeta a las fluctuaciones del gasto de gas acido y contenido de H,S e
hidrocarburos en el gas acido.

La Figura 1.12 corresponde a un Diagrama Triangular que permite visualizar rapidamente
los efectos de las desviaciones en la relacion aire-gas dcido. Este diagrama tiene 3 ejes que
estdn referidos a la concentracion inicial de H,S. Sobre el eje H,S-SO, se tienen las
cantidades en moles de SO, correspondientes a la cantidad de oxigeno alimentado,
dividido por el H,S alimentado. Una relacion n SO,/ n H,S= 0.33 (valor de disefio)
corresponde a una oxidacién de la tercera parte del H,S alimentado y por estequiometria
llevaria a la conversién maxima de 100%.

Una relacion de mas de 2.0 indica una deficiencia de aire de combustion, y una relacion
menor a 2.0 indica un exceso de aire. Se aprecia que con una disminucién del 10% la
operacion queda limitada a una eficiencia del 0.85 y con un aumento del 20% el limite
maximo es 0.9.

.o

1-00

1.00

100 0.75 050 025 oo

nH25/n"H2s

Figura |. 12 Efecto de la Relacion Aire-Gas Acido.
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Es importante aclarar que la relaciéon de ningiin modo alcanzard los valores de conversion
maxima pues de manera natural se verd afectada por las limitantes de equilibrio
termodinamico y la actividad remanente en cada reactor.

Sin embargo, la variacion de la relacidn de aire-gas acido debe reducirse al minimo, ya sea
por controladores o sistemas automaticos de control para el aire de proceso. La
tecnologia recomendada consiste en un espectrofotdmetro de absorcién de radiacién
ultravioleta, en donde a través del muestreado 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 sefial analizada y el instrumento tienen la capacidad
para determinar la concentracion de H,S, SO,, Sx, CO,, hidrocarburos, COS y CS,. La
determinacién de azufre vapor en el gas de cola provee informacion 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 hidrdlisis de estos compuestos.

El tiempo de residencia en el horno de reaccién debe ser el suficiente para lograr la
maxima eficiencia de conversion posible en cada caso. Los tiempos de residencia
comUnmente reportados para los hornos existentes van desde 0.43 a 0.49 segundos®.

Cualquier cambio en las condiciones del proceso, por ejemplo, el caudal de gas acido,
disminuye temporalmente la eficiencia de conversién. Es por ello que para un conjunto
dado de condiciones existen limitaciones definidas, tanto por el equilibrio termodindmico
como por la cinética de la reaccion.

Las consecuencias de la desestabilizacién suelen tener mayor impacto en la relacion aire-
gas acido, en la temperatura del convertidor y en las distribuciones de flujo. El tiempo
requerido para la estabilizacién de la planta depende del tipo y magnitud del cambio, del
tamafio de los recipientes de reaccidn y la eficacia del sistema de control de la planta.

1.8.2 REACTORES Y CATALIZADORES UTILIZADOS PARA EL PROCESO CLAUS.

Los reactores cataliticos permiten complementar la reaccidon térmica que se lleva a cabo
en el horno de reaccidn para aumentar los niveles de recuperacion de azufre y la
conversidn acumulativa de la reaccién y con ello, lograr disminuir la emision de
compuestos de azufre a la atmdsfera. El porcentaje recuperado es dependiente de la
eficiencia de cada reactor, de su disefio y su correcta operacién.

2
0 Sulfur Experts Western Research, “Capability of the Modified Claus Process”, Calgary, Alberta, Canada, 2007.
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Los reactores cataliticos utilizados son de lecho empacado, también llamados PBR, que
tienen un soporte interno fijo donde sostienen el catalizador y se emplean comiUnmente
para llevar a cabo reacciones en fase gaseosa. En este tipo de reactor las sustancias
guimicas reaccionan de tal forma que la concentracién varia a lo largo de la longitud del
reactor, y por consiguiente, la velocidad de reaccién.

La ecuacidén de disefio del reactor’! representa un papel muy importante para conocer el
balance de materia y permiten dimensionar el reactor de forma preliminar. El balance de
materia estd en funcién del peso del catalizador que contenga dicho reactor, quedando
entonces la siguiente expresion:

dx

FAod_W =Ty

Dénde:
W = peso del Catalizador

r’y = Velocidad de Reacciéon referida al peso del catalizador

] mol
F,, = Velocidad molar (T)

dx = Conversién a lo largo del reactor

La catalisis es el proceso por el cual se aumenta o disminuye la velocidad de una reaccién
quimica a partir de catalizadores, que generalmente sirven de soporte para formar
productos intermedios que, posteriormente, conducen al producto final de reaccién. Los
casos mas simples de catalisis son con un catalizador sélido que interactia con una fase
liquida o gaseosa.

Con el funcionamiento de mas de un reactor catalitico ya sea en serie o en paralelo, se
puede obtener mayor conversién, siendo necesario que la reaccién en estos reactores se
lleve a cabo a bajas temperaturas, en donde las conversiones son termodindmicamente
mas favorables. Sin embargo, la temperatura minima de operacién de un convertidor esta
limitada por la temperatura de rocio del azufre contenido en la corriente de salida. La
reaccion principal que se lleva a cabo en los reactores cataliticos es:

3
2 st +SOZ - ESZ + 2H20

2 H. Scott Fogler, “Elementos de Ingenieria de las Reacciones Quimicas”, 4ta Edicion, Pearson Educacion,
México, 2008.
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Normalmente los convertidores Claus operan a temperaturas que van desde 270°C a
350°C. Las primeras temperaturas de salida del convertidor se deben mantener a 345°C,
muy por encima de los puntos de rocio del azufre, para proporcionar temperatura
requerida para la hidrélisis de cualquier COS o CS, que se puedan formar en el horno de
reaccion.

Las reacciones secundarias implicadas, de acuerdo a la termodinamica del azufre son:

3
Zst +S02 - 656 + ZHzo

3
Zst +SOZ d 558 + ZHzo

La corriente de salida del reactor 2 puede enviarse a un tercer convertidor catalitico para
que continde con la reaccion Claus, para obtener una conversion cercana a 97.5%.

TABLA I. 5 Andlisis de las Pérdidas en la Recuperacion de Azufre y la eficiencia de

recuperacion con 3 y 4 Reactores Cataliticos a concentraciones maximas y minimas de
22

H,S.

Alimentacion Rica en gas acido Alimentacion pobre en H,S
(85% H,S) (18% H,S)
4 3 3 Convertidores
Convertidores Convertidores
Recuperacion Ideal 99.50 99.19 98.89

Pérdidas minimas debidas a:
-Operaciéon por encima del -0.12 -0.18 -0.16
punto de rocio
-Niebla de Azufre -0.08 -0.15 -0.18
-Fluctuaciones en la relacidn -0.39 -0.29 -0.23
aire-gas acido.

Recuperacion realizada 98.91 98.57 98.32
-Pérdida estimada por otros -0.60 -0.60 -1.20
factores

Posible recuperacion 98.31 97.97 97.12

*2 Sulfur Experts Western Research, “Capability of the Modified Claus Process”, Calgary, Alberta, Canada, 2007.
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En la Tabla 1.5 se muestra un analisis experimental de la recuperacion de azufre para una
alimentacion rica y una alimentacion deficiente en gas acido. Se puede notar que para
alimentaciones ricas el porcentaje de recuperacién es mayor con respecto a una
alimentacion pobre. La adicion de un tercer o cuarto convertidor reduce la emision de
azufre un 38% en alimentacion rica y un 25% en alimentacién pobre. Sin embargo, al
agregar un cuarto convertidor el porcentaje recuperado no es mucho comparandolo con
el porcentaje obtenido con 3 convertidores por lo que no es factible econémicamente.

TABLA I. 6 Comparacion de las eficiencias de Conversion con 2 modelos termodinamicos
diferentes.

Etapa de Temperatura % de % de % de % de % de
Proceso de salida (°C) Alimentacion Conversion Conversion Recuperacion Recuperacion
de Gas Acido Medido calculado Medido calculado
WR&D | G&E WR&D G&E
Horno de --- 98.31 66.59 66.59 66.59 --- 63.19 63.08
Reaccion
Condensador 190
1
Primer 309 0.48 91.30 90.94 89.22 89.13 87.35
Convertidor
Condensador 175
2
Segundo 215 0.43 97.59 97.30 96.99 96.01 95.67
Convertidor
Condensador 166
3
Tercer 190 0.78 98.88 98.92 98.74 98.63 98.61 98.42
Convertidor
Condensador 138
4
Cuarto 172 0.00 99.25 99.32 99.21 99.11 99.18 99.09
Convertidor
Condensador 124
5

El modelo termodindmico representa el comportamiento de un gas no ideal mediante el
uso de una ecuacion apropiada del estado y se aplica Unicamente a los casos en que se
alcanza el equilibrio. En la Tabla 1.6 se muestran 2 modelos termodinamicos diferentes,
WR&D y G&E, utilizados para el proceso Claus, en donde se puede ver que conforme
avanzan las etapas cataliticas se obtiene aproximadamente la misma conversién final de
un 99%, por lo cual el modelo termodindmico no determina la conversidn, sino las
condiciones de operacion.
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1.8.2.1 Catalizadores de la Reaccion Claus.

Los catalizadores empleados en la reaccidon Claus deben poseer propiedades fisicas y
guimicas definidas tales como: alta actividad catalitica, facil disponibilidad, alta resistencia
a la desactivacién y mecanismos de envejecimiento, alta resistencia mecanica, facilidad de
manejo, alta resistencia al flujo de gas y bajo costo. Normalmente los catalizadores mas
utilizados son de éxidos de aluminio como la bauxita y alimina activada, asi como 6xidos
de aluminio modificados con elementos como Co, Mo, Ni, Cr, Wy V.

La alimina activada (y-Al,03) permite llevar a cabo la Hidrogenacién de COS y CS, con
mayor efectividad. Es un 6xido de aluminio, muy abundante en la naturaleza, casi siempre
en forma de hidréxidos impuros, compuestos principalmente de los minerales bauxita y
laterita. Es sdlido y se obtiene mediante la deshidratacién térmica de la gibsita, Al (OH)s.
Durante ésta eliminacién del agua de composicion, se forma una gran porosidad en el
sélido acompainada de una importante area superficial, que alcanza valores alrededor de
320 mz/g. En esta superficie se encuentran los centros activos donde se lleva a cabo la
adsorcion de SO, y H,S para dar lugar a la transformacién en azufre.

En la actualidad, la alimina activada es utilizada como soporte para otro tipo de
catalizadores, por su estructura porosa, costo moderado y resistencia mecanica, teniendo
ventajas como alta durabilidad y calidad con bajo costo. El titanio es un excelente
catalizador para el proceso de Claus, pero es de 5 a 10 veces mas caro que la aliumina
activada.

La actividad de un catalizador depende de su composicidn, estructura estereoquimica,
tamafio de particula, porosidad y superficie. Un catalizador con alta macroporosidad
mejorara la eficiencia y minimizara la desactivacidn aumentando asi el tiempo de vida del
catalizador.

Ademads de la actividad catalitica, los factores que afectan el rendimiento del lecho del
catalizador, en general incluyen: temperatura, presidon, concentracién de reactivos y
productos y tiempo de absorcidén. Este tiempo depende en gran medida del tipo de
catalizador, el contenido total de azufre de la corriente de entrada, la concentracion de
H,O, temperatura y presiones manejadas en el reactor. La temperatura de entrada debe
mantenerse lo suficientemente alta para evitar la condensacién de azufre en el lecho de
catalizador lo cual se logra estableciendo un control éptimo en la cama catalitica.
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Ademas, se considera la velocidad espacial en los convertidores y la temperatura del
catalizador para evitar su envejecimiento. Se ha encontrado que la vida de los
catalizadores puede variar desde 1 afio a 13 afios, dependiendo de la forma y condiciones
de operacién.

En las plantas Claus el problema principal es el deterioro de la actividad catalitica, lo cual
estd relacionado, mas que con las propiedades intrinsecas del catalizador, con los
contaminantes de la alimentacién y con las condiciones de operacion.

En la mayoria de las Plantas Claus la altura de la cama del catalizador es de 0.9 a 1.2 m
soportado en una cama rectangular de espesor centrado en el eje del cilindro,
observandose que generalmente con un catalizador nuevo las reacciones alcanzan el
equilibrio dentro de los primeros 15 o 30%> cm de altura de la cama catalitica. Con el
tiempo el uso del catalizador, las altas temperaturas ocasionadas por los vapores y los
contaminantes caracteristicos de las plantas Claus en operacion causan un decremento
substancial en el drea superficial del catalizador, inhibiendo el contacto entre el H,S y el
S0O,. Como producto de la desactivacion, la conversidn total por el convertidor no se ve
afectada hasta que la profundidad del lecho completo es insuficiente para que las
reacciones alcancen el equilibrio.

Los mecanismos de desactivacidn se pueden agrupar en 2 categorias principales las cuales
se explicardn a continuacion:

a) Cambios estructurales del catalizador.

Estos cambios estructurales implican sinterizacion®* o disminucién del area superficial por
el manejo en la operacidn de temperaturas o presiones parciales de vapor de agua
excesivamente altas en los convertidores cataliticos ocasionando cambios de fase,
desgaste y una destruccion térmica de la estructura del catalizador.

La pérdida de drea superficial puede ser en todo el catalizador, aun operando en
condiciones normales o cuando el catalizador alcanza temperaturas cercanas a los 500°C.

2 sulfur Experts Western Research, Capability of the Modified Claus Process, Calgary, Alberta, Canada, 2007.
** Sinterizacién: Disminucién de area superficial activa como resultado de la exposicién prolongada a temperaturas de
fase gaseosa elevadas.
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b) Agentes externos que provocan disminucidn de Sitios Activos.

Los agentes externos de la reaccidon provocan la disminucién de sitios activos por
deposicion sobre la estructura porosa del catalizador provocado por la sulfatacion
(adsorcion de SO,, coque, cenizas, azufre condensado y sales).

La sulfataciéon se considera la principal causa de desactivacion de los catalizadores Claus.
Se puede evitar forzando la presencia de mayor cantidad de H,S en la corriente a los
reactores cataliticos, obteniendo una relacién de H,S/SO, entre 2.5-10 de 24 a 36 horas al
menos una vez al mes para mantener activo el catalizador. Después de este periodo de
regeneracion del catalizador, se restablecen las condiciones normales de operacién de la
planta.

Estos mecanismos pueden evitarse cambiando el flujo de derivacidon de gas acido a una
posicién delante del intercambiador, o un cambio del combustible del quemador en linea.

Es importante conocer algunos pardmetros para la correcta operacion de los reactores
cataliticos para mantener el catalizador en buen estado, algunos de los cuales son:

¢ La niebla o arrastre de vapor que se podria generar en las lineas hacia el reactor.
Esta niebla es la diferencia entre la eficiencia de recuperacién y la pérdida
estimada de vapor en el condensador final.
La disminucién de la actividad del catalizador.
La corrosién de la malla al final de cada condensador puede conducir a grandes
pérdidas de eficiencia o arrastre de niebla hacia las camas cataliticas.

¢ Los elementos primarios de medicién no deben estar fuera del estdndar de
calibracion.

¢ Se debe buscar un arreglo en el que se tenga la menor caida de presién en las
camas cataliticas y obtener una buena distribucidén del gas para un uso éptimo del
catalizador.

¢ Se debe evitar el deterioro de los equipos como son quemadores, vélvulas de
control, intercambiadores de calor, o el ensuciamiento de tuberias.

¢ Se deben evitar problemas de funcionamiento en el proceso de endulzamiento
tales como caida de presion, el arrastre de liquidos en la corriente de gas acido vy el
mal funcionamiento en los condensadores.
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1.8.2.1 Recomendaciones para el Diseio de los Reactores Cataliticos.

El disefio de los reactores cataliticos se basa principalmente en la direccién del flujo en el
reactor, en el tamafno de particula del catalizador y en las condiciones de operacidon que
son Optimas para obtener el producto deseado.

En este caso, se recomienda que cada reactor sea manejado a una temperatura cercana al
punto de rocio, con el fin de evitar que haya deposicién de azufre liquido en el catalizador,
y por lo tanto su desactivaciéon. Los perfiles de temperatura en los reactores son
indicativos del grado de produccién de azufre y del comportamiento del catalizador. Los
margenes de punto de rocio observados en plantas operativas estan en el rango de -15°C
a13°C.

Los gradientes axiales de temperatura son directamente proporcionales a la conversion.
Un aumento de 2°C equivale a una conversion del orden de 1%. Estos gradientes a su vez
dependen de la temperatura de entrada, por lo que tenderdn a disminuir cuando la
temperatura inicial aumente, y viceversa.

Cuando se cambia a un nuevo catalizador se tiene la elevacion de temperatura en la parte
superior de la cama catalitica. A medida que se presenta la desactivacién, la AT se
desplaza hacia abajo, ocupando ahora una distancia mayor. Cuando el catalizador se
regenera, la AT se desplaza hacia la parte superior del reactor y ocupando una altura
menor; de no ser asi, el catalizador ha sido desactivado irreversiblemente.

El seguimiento del perfil de temperatura dentro del convertidor catalitico junto con la
medicion de la conversién en el convertidor y del azufre producido, puede ayudar a
determinar la vida del catalizador. Por ello, se recomienda que durante la construccién o
durante la modificacion de las plantas Claus se instalen termopares dentro del lecho del
catalizador, sobre todo en los primeros convertidores procedentes del quemador, para
mantener un registro de temperaturas y ademas, transmisores que envien la sefial para
que se mantenga controlada la temperatura.

Sin embargo, las irregularidades en los perfiles de los convertidores también juzgan otros
aspectos tales como la deteccion de patrones de flujo de gas pobres por la deficiencia de
mezcla de las corrientes de recalentamiento con la corriente principal de proceso, la
deteccion de la deposicién de azufre liquido y la deteccidén de incendios de azufre en la
cama catalitica.
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1.8.3 CONDENSADORES DE AZUFRE.

La funcion principal de los condensadores es condensar el vapor de azufre elemental de la
corriente de gas de salida de cada etapa del proceso Claus por un procedimiento de
enfriamiento de la fase vapor, con el fin de promover la reaccién Claus hacia la formacion
de productos. Para este caso particular, surgen complicaciones debido a que es una
mezcla liquido-vapor, en donde el vapor contiene las especies termodinamicas S; Sg y Ss,
mientras que el liquido es una mezcla de cadena de polimeros Sg-S, donde n puede ser
muy grande. La composicidon de cada fase es controlada por las reacciones al equilibrio
que se llevan a cabo mediante el control éptimo de la temperatura en el proceso para
evitar reacciones secundarias.

Para determinar las condiciones de operacion de los condensadores se deben considerar
algunas propiedades fisicas y termodinamicas del azufre tales como:

Densidad.

Capacidad Calorifica.

Punto de condensacidn y punto de fusién.
Conductividad térmica.

® & & o o

Viscosidad.

Los condensadores deben ser disefiados para temperaturas de salida con intervalo
aproximado de 160°C a 247°C. Generalmente, la temperatura éptima, y que se debe
cuidar principalmente en el Ultimo condensador, es de 127°C, que proporciona un margen
de 12°C con respecto al punto de fusién del azufre.

Estos intervalos se derivan considerando los limites maximos de operacién siendo el punto
de fusién del azufre el limite minimo inferior (115°C a temperatura ambiente, de acuerdo
a las propiedades del azufre), y el punto de ebullicién del azufre el limite maximo superior
(punto de burbuja de 445°C a temperatura ambiente). Estas condiciones se basan
solamente en consideraciones de equilibrio pues los datos cinéticos para la reaccion de
polimerizacion no estan disponibles en la literatura.

La cantidad de vapor de azufre puede calcularse a partir de los datos de presién de vapor
saturado, la velocidad y la composicion de vapor de azufre en el flujo, por lo que la tasa de
produccién de azufre puede ser calculada por diferencia con el contenido de azufre
elemental de la corriente de entrada del condensador.
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La presencia de H,S liquido es beneficiosa para los condensadores pues mantiene un valor
de viscosidad manejable para ésta etapa del proceso, pero para las operaciones en la
planta es un riesgo de toxicidad durante el transporte y manipulacién posterior debido a
gue puede generar una explosion en tanques cerrados. Asimismo, reacciona con el azufre
para formar sulfuros de hidrégeno poli (sulfatos) que se descomponen lentamente, de
acuerdo con la reaccidn de equilibrio:

H,S + (n—1)S = H,S,

Para lograr un rendimiento maximo en las plantas de Recuperacion de Azufre, es
indispensable tener extractores de niebla o sellos de azufre en todos los condensadores
con el fin de evitar la generacién de niebla, gotitas suficientemente pequefnas de tal
manera que se comportan como un gas y por lo tanto no son capturadas por los filtros.
Realmente no hay un método exacto para determinar la cantidad de arrastre de azufre
liguido con certeza, aunque puede definirse como la diferencia entre la eficiencia de
recuperacién, que se mide directamente en la chimenea de salida, y la eficiencia de
conversion medida en el proceso restando ademas la cantidad de vapor perdido calculado
al final del condensador.

Para extractores de niebla en los condensadores se recomiendan horizontales, por lo que
la velocidad lineal del gas es un parametro de disefo critico. Ademas, se deben examinar y
localizar todas las tuberias de entrada en el incinerador, para garantizar que una fuente
externa no influya en las mediciones aguas abajo.

Normalmente, un buen disefio de la planta de azufre genera entre 0.3 a 1.1% de pérdidas
de azufre liquido por arrastre para corrientes de alimentacion pura y el 10% de pérdida de
H,S. Realmente el intercambio térmico se lleva a cabo en los tubos de condensacion. El
disefio de estos tubos se basa principalmente en:

La inclinacion de los tubos.

La velocidad lineal del gas.

La capacidad de transferencia de calor.
Tamario de la Boquilla del tubo.

Disposicidn mecanica y extractores de niebla.

* & & & o o

La viscosidad
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La viscosidad es un parametro importante que define el flujo en los tubos de los
condensadores. La viscosidad del azufre aumenta proporcionalmente en funcion de la
temperatura manejada en esta etapa de recuperacién (Ver Figura 1.2), lo que puede
inhibir el flujo libre de azufre liquido en los tubos del condensador.

Técnicamente es recomendable que estén por debajo de 160°C para asi evitar caidas de
presién y problemas de taponamiento. Ademads, para evitar el aumento de viscosidad, se
pueden afadir halégenos, sulfuros organicos y sulfuros metalicos que en concentraciones
de menos del 1% inhiben la polimerizacion.

Otro parametro importante es la configuraciéon de los tubos internos del condensador,
gue pueden disefarse verticales o inclinados. El colocar tubos verticales puede generar
gue el proceso sea vulnerable a generar puntos calientes en la placa de tubos superior
debido a aparicién de bolsas de vapor sobrecalentado que a menudo da lugar a fugas del
tubo debido a las tensiones térmicas a las que se someten los tubos. Ademds también
puede presentarse fuga de agua en la corriente de gas que provocaria una rapida
corrosién de los tubos y de las lineas degradadas y provocaria que una superficie
significativa del tubo se cubra con azufre condensado, lo que reduce la capacidad de
intercambio térmico dentro del condensador y por ende una menor recuperacién de
azufre.

Se han disefnado recientemente condensadores de tubos inclinados mas eficientes, los
cuales se alimentan de las calderas de precalentamiento de agua o de la generacion de
vapor para la disipacidn de calor dentro del condensador.

1.8.4 INTERCAMBIADORES DE CALOR.

Los intercambiadores de calor en el proceso permiten el cambio de fase, la recuperacién
de energia en el proceso y la transferencia de energia en la etapa térmica para llevar a
cabo la reaccién Claus.

La presencia de CS,y COS en el intercambiador de calor deben ser considerados para el
disefio del mismo pues la hidrélisis de éstos compuestos es exotérmica, por lo que para
una temperatura de salida con estos compuestos, la carga térmica de intercambio
disminuye. Normalmente y segun la literatura, con estos compuestos el recalentamiento
se reduce aproximadamente un 12%.
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Un criterio de disefio importante es el procedimiento mediante el cual la mezcla gaseosa
se lleva a la temperatura de disefio antes de ingresar a los convertidores cataliticos. Para
ello existen diversos métodos de recalentamiento, y para elegir el método mas eficiente
de una planta en particular, se debe tomar en cuenta la composicién del gas acido de
alimentacion ademas de los costos operativos implicados. Los métodos de
recalentamiento se describen a continuacion:

a) Métodos Directos.

Su uso puede generar pérdidas globales en el primer convertidor, debido a la disminucion
de la cantidad de gas acido reaccionante dentro de él. Estos métodos dan como resultado
recuperaciones globales de azufre ligeramente diferentes, cada método muestra ciertas
ventajas dependiendo de circunstancias particulares. Por ello, se requieren de
guemadores de alta eficiencia, una relacién fija de Aire-Gas acido.

b) Métodos Indirectos.

Su uso es muy recomendable ya que utilizan calentadores a fuego directo o
intercambiadores de calor para calentar la corriente de salida del condensador de azufre y
generar vapor de alta presién. Son la alternativa de menor costo, son relativamente
sencillos de controlar durante la operacion y manejan bajas presiones.

Sin embargo, presentan problemas tales como ensuciamiento del intercambiador de calor,
recuperacién global mas baja de azufre, caidas de presion mas altas y mayores costos de
capital y de operacion por mantenimiento para optimizar el rendimiento de la planta.

Los tres métodos principales de calentamiento utilizados en una Planta Claus se
esquematizan en la Figura 1.13 y son los siguientes:

a) Intercambiadores de Calor. Con este método el calentamiento se lleva a cabo por
vapor, siendo un método muy costoso en cuanto a energia y equipos, pero es el
método mas viable pues provee mejores rendimientos al tener una relacidn
continua de H,S/SO,.

b) Quemadores a fuego directo. En este método se colocan quemadores antes de
cada reactor catalitico, los cuales oxidan una parte del gas acido que se desvia de
la corriente de alimentacién y una vez mezclado con el gas de proceso alcanzan la
temperatura optima de ingreso a los reactores cataliticos. Sin embargo, esta
opcidn es muy costosa, debido a los controles, instalaciéon y servicios auxiliares que
requieren los quemadores en linea utilizados.
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c) Bypass de Gas caliente. En este método 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 caldera de recuperacién de calor. Este caso
corresponde a la Planta Recuperadora de Azufre que pertenece a nuestro estudio.
Se utiliza principalmente para corrientes de alimentacién de gas acido con baja
concentracion de H,S, pues se requiere recalentar la corriente principal con el fin
de alcanzar temperaturas mayores a la temperatura de rocio del azufre en la
entrada de los reactores cataliticos.

Pueden existir ciertas desventajas, por ejemplo, presenta una ligera disminucién
en la conversion debido al paso de una fracciéon con mayor % de H,S a la entrada a
cada reactor. Ademas, la cantidad de gas requerida en la corriente de bypass se
encuentra entre 5-15% de la alimentacion total de la planta y el contenido de
vapor de azufre dentro de éstas corrientes aumenta la cantidad de azufre en los
convertidores corrientes abajo.

A veces el mejor arreglo es utilizar bypass de gas caliente para los dos primeros
convertidores cataliticos y un método indirecto de recalentamiento para el tercer
convertidor.

A) Intercambiadar de Calor con'Vapor [Recalentamiento can vapar

- ] ()

#avfre Liguido

B} Calentadores a fuego Directo

Gas Acido

o ()

fCombustible

Azufre Liquido

L
- D

Figura I. 13 Opciones de calentamiento e L

C)Bypass de Gas ficido de Proceso

para la corriente de Gas de Proceso.

Azufre Liquido
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CAPI'TULO I1

BASES TECNICAS Y DOCUMENTOS DE

PROCESO PARA EL ESTUDIO DE LA
INGENIERIA BASICA MODIFICADA
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2.1 PAQUETE DE DISENO DEL PROCESO.

El paquete de Disefio del Proceso es el desarrollo de la Ingenieria Basica de Proceso, en la
cual se busca disefar y evaluar procesos y equipos, asegurando la calidad de los mismos y
cuidando de no generar impactos negativos sobre el medio ambiente. Por ello un
Ingeniero de Proceso no solo es capaz de operar éptimamente los procesos industriales,
sino que también logra modificarlos para obtener una mayor eficiencia, calidad,
productividad y rentabilidad.

Para poder disefiar el proceso, se definen los requerimientos e insumos, se evallan las
condiciones del medio que lo podrian afectar al mismo tiempo que se consideran modelos
matematicos que puedan ser de utilidad para el disefio del proceso.

En este trabajo se analizard una unidad de proceso de recuperacién de azufre existente
fundada en 1979, que tiene un Proceso Claus para lo cual partiremos de la ultima version
de Ingenieria Basica realizada en 2009 por Process Optimization LTD, con la finalidad de
evaluar la ingenieria y determinar mejoras que garanticen la produccién de azufre. Para el
anadlisis de ésta planta es indispensable conocer el gas de proceso también llamado gas
amargo, el cual estd compuesto principalmente por metano, etano, propano, licuables
ademads de H,S y CO,. Como éste gas de proceso se tomara de un Complejo Procesador de
Gas amargo, no hay compuestos amoniacales en su composicion como en el caso de las
refinerias, por lo que se excluyen las reacciones secundarias pertenecientes a éstos
compuestos.

El H,S y el CO,, compuestos contaminantes, son separados de la corriente de gas a través
de una unidad de endulzamiento basada en el proceso girbotol de absorcidon con aminas,
con el fin de obtener gas dulce sin compuestos acidos y como subproducto la corriente de
gas acido que se enviara como carga a la planta de azufre.

Por consiguiente, esta corriente de gas acido y la cual es objeto de éste trabajo contiene
principalmente H,S, CO, H,O y consecuentemente cierta cantidad de hidrocarburos.
Debido a la obsolescencia tecnoldgica, el actual incremento potencial de H,S en el gas
humedo amargo v la baja eficiencia de recuperacion de Azufre en las actuales plantas, se
requiere modernizar y adecuar las instalaciones de esta Unidad Recuperadora de Azufre
existente ubicada en el Centro Procesador de Gas de Matapionche, Veracruz. Para
modernizar y adecuar las instalaciones se desarrolld una Ingenieria Basica que basa su
disefio en la necesidad de disminuir la cantidad de H,S y SO, emitida a la atmésfera, con el
fin de obtener mayor cantidad de azufre elemental.
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En la actualidad ésta Unidad Recuperadora de Azufre no ha aplicado los cambios en sus
instalaciones del ultimo paquete de disefio de proceso realizado por Process Optimization
LTD en el afio 2009, por lo que se analizard con el fin de estudiar los documentos
principales utilizados para su desarrollo y con ello poder realizar cambios significativos
como propuesta para su posible aplicaciéon en ésta Unidad Recuperadora de Azufre y en
otras existentes.

Cabe resaltar que los documentos que se muestran en este capitulo son pertenecientes al
paquete de disefio de proceso entregado por el Licenciador Process Optimization LTD y
gue se utilizaran sélo como referencia para éste trabajo, con el fin de poder llevar a cabo
un posterior analisis de la ingenieria basica.

Estos documentos fueron tomados como referencia debido a que muestran los datos
requeridos para el analisis del paquete de disefio de proceso, los cuales a su vez son de
importancia para el desarrollo de una ingenieria de proceso. Ademas, estos documentos
se definen a continuacién con el fin de conocer la importancia en una Ingenieria Bdsica y
la estructura de cada uno de ellos:

¢ BASES DE DISENO

Las bases de disefio contienen principalmente la funcién de la planta y la descripcion a
grandes rasgos del proceso, la capacidad, rendimiento y flexibilidad de la planta, la
especificacion de las alimentaciones y la especificacién de los productos, las condiciones
de alimentacidn y de los productos en L. B., descripcién de agentes quimicos, eliminacion
de desechos, instalaciones requeridas de almacenamiento en la planta, servicios
auxiliares, sistemas de seguridad, condiciones climatoldgicas, localizacion de la planta y las
normas codigos y estandares que regiran el desarrollo de la ingenieria.

¢ DESCRIPCION DEL PROCESO

Describe paso a paso la secuencia logica del proceso e indica las condiciones principales
de operacion, las sustancias quimicas principales que intervienen en el proceso, los
controles de variables principales, las caracteristicas sobresalientes de la tecnologia y su
funcidn, reacciones quimicas y las condiciones necesarias para que se efectien las
operaciones unitarias.
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¢ BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

Proporciona los resultados del Balance de Masa y Calor de la planta, referido a las
corrientes de proceso numeradas y que se indican en el Diagrama de Flujo de Proceso,
que deben coincidir con la légica del servicio, fase, condiciones de operaciéon y
propiedades fisicoquimicas tales como densidad, presién de vapor, conductividad térmica,
viscosidad, tensién superficial, fase, % de vaporizacién, entre otras propiedades necesarias
para el dimensionamiento de los equipos. Los datos de entrada y salida deben
corresponder a las Bases de Disefio. Debe incluir las condiciones de flujo normales,
maximas y minimas, y en su caso, deberdn presentarse condiciones fuera de operacién
que requieran consideraciones especiales, tales como paros, arranques o regeneracion.

Ademas, se debe verificar que el Balance de Materia y Energia incluya en cada linea de

entrada, salida e interconexion:

¢ Flujos y composiciones molares para cada componente.

¢ Entalpias para cada corriente del proceso donde exista adicion o remocion,
generacioén de calor o cambio de las condiciones de operacién.

¢ Debe contener condiciones de operacidn esenciales, como presién y temperatura.

¢ DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO

Representa en forma esquematica el proceso para el cual se disefia la planta mostrando el
equipo involucrado en el mismo, temperaturas y presiones de los equipos, principales
lineas del proceso, controles principales, asi como las interconexiones y la numeracion de
las corrientes, acordes al Balance de Materia y Energia. Ademas, debe presentar las claves
de los equipos, condiciones de operacién, capacidades, dimensiones y lineas de entrada y
salida.

¢ LISTA DE EQUIPO

Este documento contiene un listado de equipos de proceso con sus correspondientes tags,
el nombre vy tipo de equipo el servicio, las caracteristicas principales del equipo las
condiciones de operacidon como flujo, presidn, temperatura, carga térmica, potencia, etc.,
proveedor, estatus del equipo, capacidades, potencias, diagrama de flujo de referencia,
temperatura, presiéon de disefio y requerimientos de aislamientos.
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¢ RESUMEN DE SERVICIOS AUXILIARES Y AGENTES QUIMICOS

Se refiere a un sumario donde se muestran los consumos por equipo y totales de cada uno
de los servicios utilizados en el proceso, indicando las caracteristicas y condiciones de
entrada y de retorno a la planta, para las condiciones minimas normales y maximas por
equipo.

Debe contener servicios auxiliares tales como agua de enfriamiento o de proceso,
condensado, vapor de calentamiento, de proceso o generado dentro de la planta,
combustible liquido, gas, aceite de calentamiento, gas inerte, refrigerante, inhibidores,
antiespumantes, aire de instrumentos, aire de planta, catalizadores y quimicos.

2.1.1 ANTECEDENTES.

El Centro Procesador de Gas Matapionche se localiza en el suroeste del Estado de
Veracruz, a una distancia de 62 km del puerto de Veracruz. Es uno de los complejos de
procesamiento primario de gas natural, en donde se obtienen energéticos y materias
primas para la petroquimica, prestando un mayor servicio al sector industrial de la regién.

Inicié su funcionamiento en 1979 y cuenta con dos Plantas Endulzadoras de Gas, dos
Unidades Recuperadoras de Azufre y una planta criogénica, las cuales hasta la fecha no
cumplen con la normatividad vigente.

La Unidad Recuperadora de Azufre No. 2 fue disefiada para producir azufre liquido a
través del Proceso Claus, el cual, cuenta actualmente con 3 etapas de recuperacién, una
etapa térmica y 2 etapas cataliticas con sus respectivos condensadores, produciendo asi
un promedio de 18.52 T/d de azufre y con 81.59 % de eficiencia de recuperacién de
azufre, de acuerdo con el Diagrama Il.1 “Capacidades del Complejo Procesador de Gas
Matapionche”.

Esta planta fue disefiada originalmente por el Licenciador Black-Sivals & Bryson en los
anos 60’s para alcanzar una recuperacion de azufre de mas del 90% partiendo de una
corriente de gas acido con 34.5 T/d de azufre con un contenido de 21.4% de H,S base
seca, a una presion de 0.53 kg/cm®y una temperatura de 49°C. La eficiencia 6ptima de
recuperacion calculada por el disefiador fue de 95.7% para esta planta a esas condiciones
de alimentacion.
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En Diciembre del 2002 la Compafiia CIATEQ desarrollé una actualizacién a los Diagramas
de Flujo de Proceso y Balances de Materia y Energia para la Unidad Recuperadora de
Azufre No. 2 a las condiciones de gas acido del afio 2002, teniendo un contenido de H,S de
48.86% en base seca, un flujo de alimentacion de 38.3 T/d, una temperatura de gas acido
de 31.55°C y una presioén de 0.35 kg/cm?. Se calculd en ese entonces una eficiencia 6ptima
de recuperacion de 95.7 % a las condiciones mencionadas.

La Endulzadora de Gas del CPG Matapionche, utilizaba como solvente DEA dando un gas
con un 37 % de H,S (base seca) y con mayor cantidad de CO, en el Gas Acido de los
regeneradores de aminas. El proceso de endulzamiento se modificé debido al cambio de
solvente MDEA (Metildietanolamina), por lo que siendo ésta amina mas selectiva, se
incremento el contenido de H,S a 42% (base seca).

Recibe 1.13 MMPCSD de Gas
Acido.
79% de Eficiencia de
Recuperacion.

Azufre Liquido Recuperado
13.68 T/D cuando por disefio
deberia ser 20.89 T/D

Endulzadora de Gas | Gas residual a ductos.
Recibe 34.02 MMPCSD 61.94 MMPCSD

8.58 MMPCSD hacia Criogénica

Modular. Gas L.P. 2,403.09 BPD.

Gas Himedo Amargo de PEP

81.89 MMPCSD

Gasolinas 1,108,90 BPD.

Recuperadora de Azufre Il
Endulzadora de Gas I Recibe 1.57 MMPCSD
Recibe 47.87 MMPCSD 81.59% de Eficiencia de
Recuperacion.

Azufre Liquido Recuperado,
18.52 T/D, cuando por disefio
deberia ser 32.4 T/D.

DIAGRAMA II. 1 Capacidades del Complejo Procesador de Gas Matapionche (Promedio
Mensual aiio 2008).
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La Planta Endulzadora 2 tiene una capacidad de 67 MMPCD de gas acido. Actualmente
procesa un promedio de 30 MMPCD y se ha previsto que a futuro, sea la Unica que opere
en el CPG Matapionche con una capacidad requerida de 90 MMPCD, proporcionando la
carga de gas acido a la Unidad Recuperadora de Azufre No. 2.

Debido al incremento de flujo de proceso en la Planta Endulzadora 2 se debera adecuar a
su nueva capacidad. Esta adecuacion involucra directamente la Unidad Recuperadora de
Azufre No. 2, ya que deberd aumentar su capacidad de procesamiento al recibir mayor
cantidad de gas amargo derivado de ésta unidad endulzadora, hecho que representé el
disefio y desarrollo de una Ingenieria Basica con el fin de adecuar y modernizar la
infraestructura necesaria para cumplir con las normas mandatarias que regulan las
emisiones de SO, al medio ambiente para que ésta planta opere en forma confiable,
segura, eficiente y que cumpla con los estandares de calidad y normatividad ambiental
aplicable vigente.

Aunado a esto, en las Unidades Recuperadoras de Azufre no se daba importancia al buen
disefio y al buen mantenimiento debido a que la inversién era mayor a la remuneracion
econdmica que se obtiene en éste tipo de plantas, lo que causaba que hubiera muchas
problematicas operativas tales como fallo en la instrumentacién, taponamiento de mirillas
y numerosas fugas de azufre que dan como resultado una severa contaminacion
atmosférica.

Es por ello que el proyecto de adecuacién y modernizacidon de ésta unidad recuperadora
de azufre No. 2, surge de la necesidad de cumplir especificamente con la Norma Oficial
Mexicana NOM-137-SEMARNAT-2013 % “Contaminacion atmosférica. Complejos
Procesadores de Gas. Control de emisiones de Compuestos de Azufre”.

Para el cumplimiento de ésta normativa, se pretende obtener una recuperacién de azufre
mayor al 96% y como minimo 99.9% de pureza en el azufre producido, tomando en cuenta
gue actualmente cuenta con una baja recuperacion de azufre, altos costos operativos y
una operacion inestable.

2 La Ingenieria se desarroll6 con base en NOM-137-SEMARNAT-2003, sin embargo, la norma del 2013 mantiene los
mismos parametros de recuperacién, por lo que se establece ésta norma como la vigente para el desarrollo de éste
trabajo.
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2.2 BASES Y REQUERIMIENTOS DE DISENO.

El procesamiento de la corriente de gas acido proveniente de las Plantas Endulzadoras de
gas amargo se realizard en la unidad Recuperadora de Azufre No. 2 bajo el proceso Claus
modificado, a través de una reaccion térmica y una reaccidn catalitica bajo un arreglo de
flujo dividido y con control de Doble Demanda de Aire.

Durante el desarrollo de la ingenieria realizada por Process Optimization LTD, se
determind que la alimentacion de disefio de gas acido es de 37.2 T/d con una composicion
de H,S de 39.03% (base seca). El calculo de la Norma NOM-137-SEMARNAT-2013
encontrada en Anexo | cita que, para ésta cantidad de suministro a la planta de azufre, la
eficiencia minima de recuperacion debe ser:

0.0144

Toneladas
—) * (% de H,S5)%0128 = 94,23,

ERecuperacién =85.35+ ( dia

Sin embargo, con el fin de cumplir con la normativa, y no solo eso, sobrepasar el
porcentaje de recuperacion bajo el esquema de disefio propuesto, se buscé obtener como
minimo 96% del azufre contenido como H,S en la corriente de alimentacion de gas acido.

Durante el disefio de la Ingenieria se confirmd bajo estudios sustentados que el
funcionamiento de la Unidad de Recuperacién de Azufre sélo alcanza una eficiencia del
78.5% estando por debajo de los 94.23% que se requieren, por lo que se propuso una
tecnologia innovadora que se pudiera emplear en la planta para resolver o exceder los
requerimientos de la norma. A continuacion se muestran las condiciones de alimentacién
a la Unidad Recuperadora de Azufre en estudio.

TABLA II. 1 Condiciones del Gas Acido de Alimentacién.

Minimo Promedio Maximo
Volumen de gas acido (MMPCD) 0.18 1.15 1.89
Temperatura °C 23 35.7 41.17
Presion[ kg/cm® man] 0.28 0.28 0.28
Peso Molecular 40.06 40.06 40.06
Gravedad Especifica 1.38 1.38 1.38
Poder Calorifico [BTU/PC] 237.97 237.97 237.97
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TABLA Il. 2 Composicién quimica de la corriente de Gas Acido.
COMPONENTES | Kmol/h Fraccion mol (base Fraccion mol (base
himeda) seca)
H, - - -
Ar -- -- --
0, - - -
N, 0.32 0.0024 0.0026
C 0.14 0.0010 0.0011
co - - -
COo, 75.08 0.5570 0.6060
G - - -
H,S 48.35 0.3587 0.3903
cos - - -
SO, - - -
CsS, - - -
H,O0 10.91 0.0809 0.0000
G - - -
Total 134.80 1.000 1.000

FLEXIBILIDAD DE LA PLANTA

El disefio considera un trazo, trayectoria y accesorios necesarios en la tuberia que
transporte el azufre liquido obtenido en la planta, de los condensadores hasta la fosa de
almacenamiento de azufre, que evite bolsas y cambios de direccion y que elimine la
posibilidad de obstrucciones eventuales.

Se considerd un sistema moderno de medicion de azufre liquido en la fosa de

Almacenamiento.

La Unidad Recuperadora de Azufre debe contar con sistemas y arreglos de control que
faciliten un paro ordenado y condicion segura de las instalaciones, para el caso de que
ocurriese alguna falla que obligue al paro de la planta.

La linea de gas acido a la nueva Unidad de Recuperacion de Azufre, se disefiaron con un
sistema de valvulas de desvio al sistema independiente de desfogue de gas acido.
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ESPECIFICACION DE LOS PRODUCTOS

TABLA Il. 3 Especificacion del Azufre Liquido producto.

Presion Atmosférica

Rango de Temperatura [°C] 132.2-143.3

Pureza 99.8 % minimo de pureza en peso en base
seca y color amarillo brillante.

Contenido maximo de Carbén 0.18 % peso

Contenido maximo de Ceniza 0.01 % peso

Contenido maximo de H,S 10 ppmv

Humedad maxima 0.10 % peso

*Cabe sefialar que estas especificaciones son las requeridas para la comercializacion del azufre liquido en
Meéxico.

¢ GAS DEL OXIDADOR TERMICO A LA ATMOSFERA

TABLA Il. 4 Parametros de emision de SO, a la atmédsfera.

Presion Atmosférica
Temperatura °C 2650
Maxima descarga de SO, 0.0060
H,S Emisién en la chimenea <10 ppm
Concentracion de SO, a nivel de piso <10 ppm

¢ SISTEMA DE ALMACENAMIENTO DE AZUFRE

La fosa de almacenamiento de azufre debe estar sellada adecuadamente y provista con un
sistema de desgasificacion de H,S. El gas recuperado en la desgasificacion se debe enviar
al oxidador térmico como una corriente secundaria independiente. Ademas, debe contar
con un sistema de medicion de las variables medidas en el sistema de almacenamiento,
gue integre y envie los valores de temperatura y nivel como minimo al sistema de control
de la planta.
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SERVICIOS AUXILIARES

TABLA Il. 5 Condiciones del Vapor de Baja Presién manejado en la Planta.”

Presion [kg/cm®man] 3.5

Temperatura [°C] 147.5

Calidad Saturado

Disponibilidad [TPD] No se tiene (en caso de requerirse, se considerard en la

ingenieria la generacidn de vapor de baja presion).

Requerimiento del
proyecto

Por el Licitante.

¢ CONDENSADO DE BAJA PRESION

TABLA 1. 6 Especificaciones del Condensado de Baja Presion.

Presion [kg/cm? 1.0

man]

Temperatura [°C] <100

Procedencia En caso de requerirse, se considerard en la

ingenieria la captacion y tratamiento.

Disponibilidad
[TPD]

Por el licitante.

¢ AGUA TRATADA

TABLA 1l. 7 Especificaciones del Agua tratada en la planta.

Presion [kg/cm? 3.5

man]

Temperatura [°C] 32

Procedencia En caso de requerirse, se considerard en la
ingenieria la captacion y tratamiento.

Disponibilidad Por el CPG

[GPM]

¢ AGUA PARA SERVICIOS Y USO SANTARIO

TABLA 1l. 8 Especificaciones del Agua de Servicios y uso sanitario.

Fuente Del Limite de Bateria
Presién de suministro [kg/cm”man] 3.5
Temperatura Ambiente
Disponibilidad [GPM] 300 m® max.

27 . ( . .
Se considera que la planta de azufre podra proveer vapor a la planta endulzadora de gas cuando ésta lo requiera.
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¢ AIRE DE INSTRUMENTOS

TABLA 1. 9 Especificaciones para el Aire de Instrumentos.

Fuente Se generard dentro de la planta
Presion de suministro [kg/cm®man] 7.0

Temperatura [°C] 37.8

Punto de Rocio [°C] -40
Disponibilidad [ft*/min] 890

Impurezas Ninguna

Requerimiento [MMPCD]

Por el licitante

¢ GAS COMBUSTIBLE

TABLA 1l. 10 Especificaciones Fisicas y Quimicas del Gas Combustible.

% mol

Componentes Minimo Normal Maximo
H,S < 4.4 ppm <4.4 ppm < 4.4 ppm
N, 0.96 1.01 1.07
Cco, 0.34 0.47 0.65
C, 90.79 91.17 91.40
G, 6.54 6.72 6.95
C; 0.42 0.56 0.65
iCy 0.01 0.03 0.05
nC, 0.01 0.03 0.06

Por el Contratista
Red General de Gas Combustible
De acuerdo al desarrollo de la Ingenieria

Disponibilidad MMPCD
Procedencia
Requerimiento MMPCD

Presién en L.B. [kg/cm’man] 13.5
Temperatura en L.B. [°C] 30
Peso Molecular 17.37 17.43 17.55
Gravedad Especifica 0.5998 0.6019 0.6061
Poder Calorifico 1004.49 1007.15 1008.63

¢ GAS PARA INERTIZADO

Este servicio se requiere para los arranques en frio de la planta y se debe instalar una
estacion de servicio en la planta para el suministro de nitrégeno por medio de auto
tanques, asimismo, integrar dicha estacién con los equipos de proceso.
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TABLA Il. 11 Especificaciones para el Gas Nitrogeno.

Naturaleza Gas Nitrogeno
Analisis
Nitrégeno 99.99% mol
Oxigeno 50 ppm
Humedad 10 ppm
Argoén 2 ppm
Presi6n en L.B. [kg/cm” man] 7.0
Temperatura en L.B. [°C] 32.0

Disponibilidad

No se cuenta con este servicio

Requerimiento

Por el Licitante

Procedencia.

Suministro por vaporizador de N,

¢ ENERGIA ELECTRICA

TABLA 1. 12 Especificaciones del suministro de Energia eléctrica.

Fuente de Suministro

PEMEX (CFE)
Duracion Maxima 8 horas
Tensién 4160 /480 /220 / 127 Volts
Frecuencia 60 Hz
No. Fases 3
Capacidad interruptiva de Corto circuito 250 MVA/ 25 kA / 18 kA
Factor de Potencia 0.90

¢ SISTEMAS DE DESFOGUE

TABLA 1l. 13 Especificaciones de los sistemas de desfogue.

Quemador Elevado | Si

Capacidad

Debe poseer la capacidad de respaldar el evento mas critico.

Tipo de Quemador | Elevado con chispa continua.

Tipo de Combustible | Gas Natural
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¢ CONDICIONES CLIMATOLOGICAS PARA MATAPIONCHE, VERACRUZ.

HUMEDAD RELATIVA MEDIA (%)
Minima 78
Normal 79
Maxima 80
TEMPERATURA [°C]

Maxima Extrema 39.5
Minima Extrema 8.7
Maxima Promedio 28.7
Minima Promedio 22.1
De Bulbo Humedo 28.7

PRECIPITACION PLUVIAL [mm]
Horario maximo 120
Maximo en 24 hrs 164
Anual Media 2242.5
VIENTO
Direccion de los vientos dominantes Del Noroeste al Sureste
Direccion de los vientos reinantes Del Noroeste al Sureste
Velocidad Regional a una altura de 10m [km/h] 185
Velocidad Maxima [km/h] 200
ATMOSFERA (Corrosiva)
Presién Barométrica [kg/cm? abs.] 1.03
Principales Contaminantes H,S, SO,, CO, CO,
ELEVACION SOBRE EL NIVEL DEL MAR 16 m
ZONA SISMICA (UBC) 3
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NORMAS APLICABLES PARA EL DISENO DE LA PLANTA

Las normas, codigos y estandares aplicables durante el desarrollo de la Ingenieria de

Proceso, incluyendo los principales involucrados en otras especialidades y que fueron

requeridos para el diseiio del proceso en la Unidad Recuperadora de Azufre son:

NORMAS INTERNACIONALES APLICABLES

RECIPIENTES ASME (American Society of Mechanical
Engineers) Sec. VIII Div. 1

MATERIALES ASTM (American Society for Testing and
Materials)
B.31.3 American National Standards
Institute Process Piping.
B.16.5 Pipe Flanges and Flanged Fittings.
B.16.34 Valves Flanged, Threaded and
Welding End.
NACE (National Association of Corrosion
Engineers).

BOMBAS Y COMPRESORES ANSI  (American  National Standards

Institute)
API-650 (American Petroleum Institute)

INTERCAMBIADORES DE CALOR

TEMA (Tubular Exchanger Manufactures
Association).

INSTRUMENTOS ISA (Instrument Society of America).
UL (Underwriters Laboratories)
TUBERIAS ANSI  (American  National  Standards
Institute)
APl STD 527. SEAT Tightness of Pressure
relief valves.
OTROS NFPA (National Fire Protection Association)

AWS (American Welding Society)

AISC  (American Institute of Steel
Construction).

AWWA (American Water Work Association)
MSS (Manufacturers  Standardization
Society of Valves and Fitting Industry)

EPA (Environmental Protection Agency)
OSHA (Occupational Safety & Health
Administration).

ISO 9000:1 Design and Development,
Production, Installation and Services.
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NORMAS NACIONALES DE PEMEX

NRF-009-PEMEX-2012 Identificacion de Productos Transportados
por Tuberias o contenidos en Tanques de
Almacenamiento.

NRF-164-PEMEX-2011 Mandmetros

NRF-148-PEMEX-2011 Instrumentos para Medicidn de
Temperatura.

NRF-090-PEMEX-2013 Cambiadores de Calor Envolvente-Haz de
Tubos.

NRF-134-PEMEX-2012 Cambiadores de Calor enfriados por Aire.

NRF-135-PEMEX-2011 Unidad de Recuperacion de Calor con
envolvente de Baja Presion.

NRF-050-PEMEX-2012 Bombas Centrifugas.

NRF-001-PEMEX-2013 Tuberia de Acero para Recoleccién vy
Transporte de Hidrocarburos Amargos.

NRF-034-PEMEX-2011 Aislamientos  Térmicos para Altas
Temperaturas en Equipos, Recipientes vy
Tuberia Superficial.

NORMAS OFICIALES MEXICANAS

NOM-137-SEMARNAT-2013 Contaminacion  Atmosférica - Plantas
Desulfuradoras de Gas y Condensados
Amargos. Control de Emisiones de
Compuestos de Azufre.

NOM-085-SEMARNAT-2011 Contaminacion Atmosférica. Niveles
maximos de Medio Ambiente y Recursos
Naturales.

NOM-026-STPS-1998 Colores y Sefnales de Seguridad e Higiene.

Identificaciéon de Riesgos por Fluidos
conducidos en Tuberias.

NOM-028-STPS-2012 Sistema para la Administracién del Trabajo-
Seguridad en los procesos y Equipos
Criticos que manejan Sustancias Quimicas

Peligrosas.
NOM-093-SCFI-1994 Valvulas de relevo de Presién, Seguridad,
Seguridad-Alivio y Alivio.
NOM-020-STPS-2011 Recipientes sujetos a Presidn, recipientes

criogénicos y generadores de vapor o
calderas- Funcionamiento- Condiciones de
Seguridad.
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2.3 DESCRIPCION DEL PROCESO

La Unidad Recuperadora de Azufre No. 2 es alimentada con Gas Acido proveniente de la
Planta Endulzadora aledafia para hacerlo reaccionar y obtener azufre elemental liquido. La
quimica bdsica del proceso Claus se fundamenta en una etapa térmica y en una etapa
catalitica, donde el H,S de alimentacidn se oxida parcialmente con el aire en la cdmara de
combustién del horno de reaccién para obtener SO, y lo que no reacciona pasa a una serie
de etapas cataliticas donde a través de la condensacién se obtiene azufre liquido y los
vapores de azufre remanentes son enviados a una chimenea donde gran parte se oxida
para emitir la concentracién minima de SO, y de trazas no reaccionantes de CO,, CS, y COS
establecida en la NOM-137-SEMARNAT-2013 y que es el objetivo principal del proyecto.

Las dos etapas del proceso Claus pueden ser representadas de manera ilustrativa a través
de las siguientes reacciones:

3 | -
H,S +3 > 2H,S + H
3 H,S +30, s00c 502+ 2H;S + Hy0
TiO,/Al,0,
170-370 °C
3
~S; +2H,0

En esta Unidad Recuperadora de Azufre, se recibe gas acido con 37% de H,S en el cual, se
maneja un arreglo de flujo directo con bypass de gas acido, donde con base en la
estequiometria de reaccidn, aproximadamente 1/3 del Gas acido se oxida parcialmente
con el aire describiéndose mediante las siguientes reacciones principales:

3
HzS +EOZ - SOZ +H20
El SO, formado de esta manera reacciona con el H,S restante para dar azufre elemental:
3
Zst +502 d 552+2H20
Reaccion Global:

3 3
3H2$ +EOZ—) ESz+3H20
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Con base en los diagramas de Flujo de Proceso A-100-01 y A-100-02 anexos en el apartado
2.5 de este capitulo, se puede dividir el proceso en dareas principales, tales como:

¢ SECCION DE ACONDICIONAMIENTO DE GAS ACIDO DE CARGA

El flujo de gas acido de 134.80 kmol/h proveniente del tanque de reflujo de la unidad
endulzadora de aminas, a una temperatura de 49°C y a una presién de 0.44 kg/cm? va al
separador de Gas Acido V-6 cuya funcidn principal es separar la mayor cantidad de
liquidos con lo cual se asegura una alimentacién al proceso homogénea y constante,
ademas de quitar cualquier cantidad de agua amarga para evitar que entre a corrientes
posteriores, llevandola a un drenaje quimico para su posterior tratamiento y para
seguridad del personal. Este separador se encuentra instalado con el fin de proteger el
Quemador y el Horno Claus ademds de proteger los lechos del catalizador aguas arriba.

En la linea de alimentacidn se localiza un indicador de flujo y una valvula de corte, con el
fin de parar subitamente la alimentacién en caso de que haya un exceso de flujo fuera de
los limites maximos permisibles del disefio del proceso. El gas acido de ésta etapa se envia
a la seccién de reaccién térmica.

¢ SECCION DE REACCION TERMICA

La seccion térmica comprende los controles del gas acido y del aire de combustién, el
guemador del horno de reaccién y la caldera de recuperacion de calor, con el fin de
obtener azufre elemental. Para que la seccidon térmica funcione dptimamente se debe
mantener el aire y el gas acido a una relacidn estequiometrica de 2:1, es decir, 2
moléculas de H,S por cada 1 de SO,. Adicionalmente se debe mantener la temperatura
dentro del horno de reaccidn, la estabilidad de la flama en el quemador y el tiempo de
residencia requerido en el horno de reaccion.

El gas acido proveniente del separador V-6, fluye hacia el quemador de la cdmara de
combustién H-3A, en donde se mantiene un control de Rango Dividido de tal forma que si
la presidn aumenta un 50% del valor normal de operacidn, se mandara abrir la valvula de
envio al quemador PCV-03, manteniendo cerrada la valvula de control de la alimentacién
principal de gas acido de la Unidad Recuperadora de Azufre PCV-02. Si la presion en el
tanque V-6 disminuye por abajo del 50% del valor normal de operacién, se mandard abrir
la vélvula de admisién de gas PCV-02, manteniendo cerrada la vélvula de envio al
qguemador PCV-03.
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El aire de combustién es proporcionado por los sopladores C-1 A/B el cual succiona aire
ambiente y alimenta a una temperatura de 107°C y a una presion de 0.56 kg/cmza la
camara de combustién, usando un controlador de combustién para regular la entrada de
aire adecuada y la mezcla de gas acido para el quemador del horno de reaccién.

¢ SECCION DE RECUPERACION DE CALOR

El azufre se forma adiabdticamente en el horno de reaccidn y los productos de la reaccién
exotérmica se enfrian en la unidad recuperadora de calor H-3B, que tiene dos secciones
de enfriamiento con agua tratada para generar vapor saturado de baja presién de 3.5
kg/cmz, el calor de los gases de proceso se remueve en la primera seccidon de enfriamiento
y se utiliza para recalentar los productos del reactor térmico en la primera y segunda
etapas cataliticas a 250°C y 205°C respectivamente.

La eficiencia de conversidén de H,S a azufre elemental liquido en esta seccidn es cercana a
47% considerando la composicion del gas acido de 39% de H,S en base seca.

¢ SECCION DE REACCION CATALITICA.

El azufre elemental de la zona adiabatica proveniente de la segunda seccion de la unidad
recuperadora de calor H-3B que va a reaccionar en el R-1, se recalienta a través del bypass
de gas caliente de la primera seccién de recuperacién de calor para llegar a una
temperatura éptima y poder llevar a cabo la reaccién en el catalizador.

El Reactor R-1 contiene una capa superior de catalizador de alimina activada Al,03 y una
capa inferior de catalizador de didéxido de titanio TiO, Esta capa de TiO; es esencial debido
a que como la corriente de gas acido tiene mayor cantidad de CO,, puede haber
reacciones secundarias y componentes como COS y CS,, que pueden incrustarse en forma
de hollin en el catalizador de reactores posteriores lo que ocasionaria incrustaciones o
pérdidas durante el proceso.

Por ello el TiO, asegura un nivel muy alto de hidrolisis de COS y CS, (95.95 % y 95%
respectivamente) que se representan a través de las siguientes reacciones:

CSZ + 2H20 - Zst + COZ
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Estas reacciones de Hidrélisis requieren una temperatura de operacion relativamente alta
para favorecer un equilibrio hacia los productos, asegurando la maxima conversién por lo
que en este reactor la temperatura es mas alta con respecto a los reactores siguientes.

El gas caliente del Reactor 1 sale del reactor a 325°C y fluye por gravedad al primer
condensador de azufre E-5A donde el gas se enfria con agua tratada hasta llegar a 160°C,
temperatura suficiente para condensar el azufre y llevarlo por gravedad hacia la Fosa de
Recuperacién V-8, recuperando el calor a través de un cabezal de vapor de baja presion.

Las eficiencias acumulativas de conversién y recuperacién para esta primera etapa son
81.97% vy 75.29% respectivamente.

El gas acido que no se puede recuperar del primer condensador de azufre E-5A, fluye
hacia el segundo bypass de gas caliente para recalentar el gas proveniente de la seccién
de recuperacion de calor hasta una temperatura de 205°C antes de entrar al Segundo
Reactor Catalitico R-2.

El azufre que reacciona sale del reactor a 229°C y fluye hacia el condensador de azufre E-
5B, donde se enfria a 160°C para condensar mas azufre, que fluye por gravedad a la fosa
de recuperacion V-8. Las eficiencias acumulativas de la conversién y a recuperacion para
esta primera etapa de conversion son 95.14% y 91.09% respectivamente.

El gas de proceso del E-5B fluye hacia el recalentador H-4 donde con gas combustible y
aire precalentado se recalienta el gas a 200°C antes de entrar al Tercer Reactor Catalitico
R-3. El gas de proceso sale de este reactor a 203°C y fluye por gravedad al condensador
de azufre E-7 donde se enfria con agua tratada a 135°C para condensar el total de azufre
restante que se lleva hacia la Fosa de Recuperacion V-8. Las eficiencias acumulativas de la
conversion y de recuperacién para esta Ultima etapa de conversién son 96.50% y 94.23%
respectivamente.

El vapor de baja presion se genera del calor intercambiado para enviarse hasta el
condensador de vapor o Aeroenfriador E-8, donde es condensado y después retornado al
condensador E-7 para condensar el vapor a través de un sistema de circuito cerrado.

El flujo de vapor de agua para el Aeroenfriador incluye un lazo de control que ajusta el
flujo de vapor de baja presidn hasta alcanzar el punto de ajuste de la temperatura de gas
de cola.
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¢ SECCION DE CONDENSACION DE AZUFRE

El azufre liquido es enviado por gravedad a través de tuberias a la fosa de azufre V-8, en
donde se almacena y en la primera seccién se tiene unos agitadores para poder separar el
vapor de H,S remanente del azufre liquido puro que después se envia al eductor EV-01 y,
a través de serpentines de calentamiento con vapor de baja presién, mantener el azufre
liqguido a una temperatura aproximada de 134°C.

En la segunda seccidn de la fosa, el azufre liquido puro se despacha mediante un sistema
de bombeo para venta a granel en auto tanques.

¢ SISTEMA DE ALMACENAMIENTO Y DESGASIFICACION DE AZUFRE LIQUIDO.

El azufre producido durante el proceso Claus contiene altos niveles de H,S que se pueden
separar facilmente del azufre. Tipicamente existe una concentraciéon de 400 ppm,, que se
encuentra tanto como gas H,S disuelto y como polisulfuros H,S, consolidados en el azufre
liquido.

El H,S que se encuentra en forma de polisulfuros disueltos puede ser liberado en forma de
azufre liquido con el transcurso del tiempo en la fosa de recuperacion. Sin embargo, para
gue esa transformacion sea mas rapida, el H,S consolidado en los polisulfuros debe
descomponerse de nuevo en H,S y azufre elemental, a través de una reaccién de
desgasificacion de azufre por medio del enfriamiento y la agitacidn, la cual se muestra a
continuacion:

HaSxy — HpS + S

El H,S liberado se produce a menudo durante el almacenamiento, la carga y el transporte
del azufre. A medida que se libera el H,S, se puede formar una mezcla explosiva con el
aire. El limite inferior de explosividad de H,S en el aire varia desde el 3.7% en volumen de
H,S a 130 ° C hasta el 4.3% en volumen de H,S en condiciones ambientales. En condiciones
Optimas, el contenido de H,S residual se reduce a menos de 10 ppm en peso. La tasa de
aire de proceso se establece para asegurar suficiente exceso de aire para desgasificar
adecuadamente el azufre.
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¢ SECCION DE OXIDACION TERMICA Y GAS DE COLA

El gas proveniente del condensador E-7 es enviado hacia el separador de gas acido V-7
donde se separan algunos condensados de azufre y se recuperan para llevarlos a la fosa y
aumentando asi la cantidad de azufre recuperado. Después, esta corriente es llevada
hacia el quemador de oxidacién térmica, disefiado para oxidar el H,S residual y otros
compuestos de azufre en el gas de cola.

En este incinerador el gas combustible se quema con aire para elevar la temperatura de la
corriente de gas residual a una temperatura aproximada de 610°C, suficiente para calentar
el gas de cola (que se convierte principalmente a SO,) y suficiente para oxidar el H,S
residual y otros sulfuros a SO,, minimizando asi la formacion de SOs.

El caudal de aire se controla mediante la medicion de la concentracién de oxigeno en el
gas de combustién, tipicamente se maneja un rango del 2% mol de oxigeno, dependiendo
de la carga de la planta, y el ajuste es a través de la vdlvula de control de flujo de aire con
el fin de asegurar la combustién completa de los compuestos de azufre, vapor de azufre y
cualquier posible arrastre de azufre naciente no removido en el condensador. Los Gases
de combustion salen de la seccién de oxidacién y se liberan a la atmdsfera a través de una
chimenea de 15 m, asegurando asi que la calidad emitida cumple con la NOM-137-
SEMARNAT-2013.
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2.4 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA
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DOCUMENTO: BALANCE DE MATERIA Y ENERGiA

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
CUENTE: | UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN DOC. NO: BAL-A-001 | PROYECTO: TESIS 1Q
ELABORO: MGG REVISO: AAP

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA APROBO: INB REVISION: 0

FECHA: DICIEMBRE/2014

" ANALISIS, PROPUESTA DE MEJORA TECNOLOGICA Y BENEFICIO ECONOMICO-SOCIAL PARA LA INGENIERIA BASICA DE UNA PLANTA RECUPERADORA DE AZUFRE EXISTENTE"

CONDICIONES DE DISENO DE LA UNIDAD RECUPERADORA DE AZUFRE MATAPIONCHE, VERACRUZ (39% mol H,S Base Seca y 37.2 Ton/d)

CORRIENTE P & G <o <& e P & & < @ @

DESCRIPCION ALIMENTACION GAS ACIDO GAS ACIDO DE V-6 AIRE DE COMBUSTION AZUFRE A FOSA GAS ACIDO CALIENTE GAS ACIDO FRIO GASACIDOAR-1 GAS ACIDO SALIDADER-1 | GAS ACIDO SALIDA DE E-5A GASACIDOAR-2 GAS ACIDO SALIDA DE R-2 AZUFRE A FOSA
UNIDADES FLUJO MOLAR FRAC. MOL  JFLUJO MOLAR FRAC. MOL FLUJO MOLAR FRAC. MOL | FLUJO MOLAR| FRAC.MOL | FLUJO MOLAR | FRAC. MOL | FLUJO MOLAR | FRAC. MOL | FLUJO MOLAR| FRAC. MOL | FLUJO MOLAR | FRAC. MOL JFLUJO MOLAR| FRAC. MOL | FLUJO MOLAR | FRAC. MOL] FLUJO MOLAR FRAC. MOL FLUJO MOLAR FRAC. MOL

H, - - - - - 0.79 0.0136 2.79 0.0130 3.35 0.0140 3.35 0.01414 3.35 0.0144 3.58 0.0144 3.58 0.0145

Ar - - ; - 0.26 0.0045 ; 0.0043 ; 0.0047 112 0.00473 1.12 0.0048 ; 0.0048 12 0.0049

0,

N, . . - 0.39636

METANO (C,)

CO - - - - . . . . 0.00473

Co, . . - . 0.30228

ETANO (C,)

H,S : ’ g g : . . 0.01954

0.00008

0.00924

¢s, ; - - - - , : : . 0.00051

H,0 . - ! 0.22538

PROPANO (+C;)

S Vapor como S, - - - - . 0.06 0.02300 0.08

S Liquido como S; - - - . - - 16.89 - - 1.16

Flujo Total (kmol/hr) . . . . . . 214.28 . . 236.93 . 232.72 . 247.99

Flujo Masico (kg/h) 5160.14 3726.68 1968.70 6946.96 8362.65 8361.26 7193.38 7759.61 7759.66

Flujo Vol i (S m3/h) 3195.00 3058.00 . 1381 5078 5689 5615 5515 5877 5848

Flujo Vol i (MMPCSD) X 2.71 2.59 1.17 43 4.82 4.76 4.67 4.98 4.96

S, Numero Medio de Especie - - 7.50 2.05 7.52 7.36 7.01 7.52 7.4 7.37 7.52

Temperatura (2C) 49.00 49.00 107.00 159.00 680 159 250 325 160 205 229 160

Presion (kPa / kg/em?) 144,8 /0,44 144,8 /0,44 156,3/ 0,56 132,3/0,32 137,3 / 0,37 132,3/0,32 131,3 /0,31 127,3 / 0,27 122,3 /0,21 121,3 /0,20 117,3 / 0,16 122,3/0,21

Densidad Mésica (kg/m®) 2.07 2.07 1.43 X 0.59 119 1.05 0.9 1.05 0.95 0.88 1795

Entalpia Masica (kJ/kg) -6404.90 8.00

Peso Molecular 38.28

Factor de Compresibilidad Z . 1.00

Viscosidad i . 0.02




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO e e
CLENTE: | UNIVERSIDAD NACIONAL AUTGNOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN DOC.NO: | BAL-A00L | PROYECTO: TESIS IQ
, ELABORO: MGG REVISO: AAP
BALANCE DE MATER|A Y ENERG'A APROBO: INB REVISION: 0
| i . FECHA: DICIEMBRE/2014
"ANALISIS, PROPUESTA DE MEJORA TECNOLOGICA Y BENEFICIO ECONOMICO-SOCIAL PARA LA INGENIERIA BASICA DE UNA PLANTA RECUPERADORA DE AZUFRE EXISTENTE"
CONDICIONES DE DISENO DE LA UNIDAD RECUPERADORA DE AZUFRE MATAPIONCHE, VERACRUZ (39% mol H,S Base Seca y 37.2 Ton/d)
CORRIENTE & G e (g @ 49 45> o @ @ G <
DESCRIPCION AZUFRE A FOSA GAS COMBUSTIBLE GAS ACIDO SALIDA DE E-5B AZUFRE A FOSA AZUFRE PRODUCTO AIRE GAS COMBUSTIBLE GAS ACIDO ALR-3 GAS ACIDO DE SALIDA R-3 AZUFRE A FOSA GASDE COLAALV-7 GAS DE COLADE V-7
UNIDADES FLUOMOLAR |  FRAC.MOL FLUJO MOLAR FRAC.MOL | FLusomoLAR | FRAC.MOL JFLUJOMOLAR| FRAC.MOL | FLUJOMOLAR | FRAC.MOL | FLUJO MOLAR | FRAC.MOL | FLUJO MOLAR| FRAC.MOL | FLUJO MOLAR | FRAC. MOL [FLUJO MOLAR| FRAC. MOL ] FLUJO MOLAR | FRAC. MOL] FLUJOMOLAR | FRAC.MOL | FLUJOMOLAR |  FRAC.MOL
H, 358 0014508024 3.58 001428 3.58 00143 3.58 00143 3.58 00143
Ar 12 0.0049 0.4 00088 124 000495 124 0.0049 124 0.0049 124 0.0050
0, 09400 02070
N, 001 00217 100.27 04063 352 0.7753 001 00217 103.79 041392 ;79 | o 103.79 04142 103.79 04147
METANO (C,) 042 09130 04200 09130 0.0000
0 12 00049 124 0.00495 124 00049 124 0.0049 124 0.0050
[ 0 00000 76.31 03092 0 00000 0 0.0000 7677 030616 76.79 0.3064 76.79 0.3064 76.79 03068
ETANO (C,) 003 0065217391 0.0300 00652
HS 117 0.0047 117 000467 067 00027 067 00027 067 00027
cos 0.04 0000162101 0.04 000016 003 0.0001 003 0.0001 003 0.0001
50, 06 0.0024 06 000239 033 00013 033 00013 033 00013
cs, 027 00011 027 000108 026 00010 026 00010 026 00010
H,0 60.79 02464 0.04 00088 6178 024638 62.28 0.2485 62.28 0.2485 62.28 0.2489
PROPANO (+C,) 0 0 0.0000 0.0000
§Viapor como’S, 01 0.000405252 027 000108 037 00015 003 0.0001 003 0.0001
S Liquido comoS, 7.64 1 123 00049846 0.14 1 4658 1 2.4000 1,000 0.1600 0.0006 0.0200 0.0001
Flujo Total (kmol/hr) 7.64 100 046 100 24676 100 0.14 100 16,58 100 454 100 046 100 25075 100 250,58 100 2.40 1,0000 250.40 0.9993 250.26 1,0000
Flujo Mésico (kg/h) 244.94 8.01 7516.31 4.49 1493.35 131.12 8.01 7655.40 7655.22 76.94 7577.10 7572.87
Flujo Volumetrico (sm’/h) 0.14 10.90 5848.00 000 0.3 108 £ 5043 5939 0043 5934 5631
Flujo Volumetrico (MMPCSD) 0.01 4.96 0.09 0.01 5.04 5.03 5.03 5.03
S, Nimero Medio de Especie 1.52 1.52 7.56 16 1.37 7.38 1.56 1.56 1.56
Temperatura (ec) 160.00 30.00 160.00 135.00 140 107 30 200 203 135 135 135
Presion (kPa / kgfem’) 1123/ 041 333/ 28 1123/ 041 1013 / 0.00 377 / 281 1563 / 0.56 3763/ 28 1113/ 0.10 1073 / 0.06 1023 / 001 1023 / 0,01 1013 / 0.00
Densidad Misica {kg/m) 1795.00 2.60 095 1795.00 179 143 26 0.36 0.83 179 091 09
Entalpia Masica (ki/kg) -4982.00 -5840.00 5740 5740 5884 -5887
Peso Molecular 32.06 17.42 3046 32.06 32.06 28.88 17.42 3053 30.55 32.06 3026 30.2
Factor de Compresibilidad Z 1.00 1.00 1 1 1 1 1 1
Viscosidad (Cpoises) 40.00 001 0.03 10.00 10 0022 001 0.026 0.026 8 0023 0023




, P DOCUMENTO: BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
CLIENTE:  |UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN DOC. NO: BAL-A-001 | PROYECTO: TESIS 1Q
, ELABORO: MGG REVISO: AAP
BALANCE DE MATER'A Y ENERG'A APROBO: INB REVISION: 0
FECHA: DICIEMBRE/2014

" ANALISIS, PROPUESTA DE MEJORA TECNOLOGICA Y BENEFICIO ECONOMICO-SOCIAL PARA LA INGENIERIA BASICA DE UNA PLANTA RECUPERADORA DE AZUFRE EXISTENTE"

CONDICIONES DE DISENO DE LA UNIDAD RECUPERADORA DE AZUFRE MATAPIONCHE, VERACRUZ (39% mol H,S Base Seca y 37.2 Ton/d)

CORRIENTE 5 s T gy 29
DESCRLPCION GAS COMBUSTIBLE AIRE VAPORES DE EDUCTOR VAPORES DE AZUFRE EMISION ATMOSFERICA
UNIDADES FLUJO MOLAR FRAC. MOL FLUJO MOLAR FRAC. MOL FLUJO MOLAR | FRAC.MOL | FLUJO MOLAR] FRAC.MOL | FLUJO MOLAR [ FRAC.MOL
H, 1.7900 0.0046
Ar 1.2400 0.0093 0.02 0.0043 0.02 0.0085 2.4800 0.0064
0, 27.7800 0.2077 0.49 0.1043 0.49 0.2085 7.8100 0.0200
N, 0.0800 0.0100 103.5500 0.7743 18 0.3830 18 0.7660 207.4200 0.5313
METANO (C,) 7.2900 0.9124
CO 0.6200 0.0016
Co, 0.0400 0.0050 0.0400 0.0003 86.2900 0.2210
ETANO (C,) 0.5300 0.0663
H,S 0.02 0.0043 0.02 0.0085
COS
SO, 1.7700 0.0045
Cs,
H,0 1.1200 0.0084 237 0.5043 0.02 0.0085 82.2500 0.2107
PROPANO (+C,) 0.0500 0.0063
S Vapor como S,
S Liquido como S,
Flujo Total (kmol/hr) 7.99 1.0000 133.7300 1.0000 4.70 1.0000 2.35 1.0000 390.4300 1.0000
Flujo Mésico (kg/h) 139.1858 3862.1224 111.202 68.902 11572.3452
Flujo Volumetrico (Sm*/h) 189 3169 111 56 9253
Flujo Vol ico (MMPCSD) 0.16 2.69 0.09 0.05 7.84
S, Nimero Medio de Especie 7.56 7.56
Temperatura (2C) 30 35 143 135 609
Presién (kPa / kg/cm?) 3763/ 2.8 101.3 / 0.00 1013 / 0.00 100 / -0.01 100 / -0.01
Densidad Masica (kg/ma) 2.6 1.14 0.71 0.86 0.4
Entalpia Masica (ki/kg) -4383 -65 -4012
Peso Molecular 17.42 28.88 23.66 29.32 29.64
Factor de Compresibilidad Z 1 1 1 1 1
Viscosidad (Cpoises) 0.01 0.038 0.019 0.023 0.038
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LISTA DE CAMBIOS REALIZADOS POR PROCESS OPTIMIZATION DURANTE
LA INGENIERIA BASICA ARE
1.— SUSTITUCION DE MEDIDORES. AMBIENTAL
2.— INCLUIR DRENES ENCHAQUETADOS DE VAPOR EN LOS PUNTOS BAJOS. o B g @ @
5.— INCLUIR VALVULAS DE CONTROL Y SISTEMAS DE PARO DE EMERGENGIA e e — DE A—100—02
4.~ INCLUIR VALVULAS XV EN LAS LINEAS DE AIRE DE COMBUSTION Y ALIMENTACKIN DE GAS ACIDO AL H—3A. [ T O A I i |
5.~ REDISERAR Y SUSTTUR LA CAMARA H—3A. i"'u' “"'u' “"'u' i i"'u' j AZUFRE A FOSA
6.— REDISERAR UNA NUEVA LINEA DE BYPASS DE GASES CALIENTES. R A AR .
7.~ INCLUIR UN CONTROL "DAD® DE DOBLE DEMANDA DE AIRE, QUE INCLUYE AT—1 Y 3 Y FE-7. heaue b
B~ SUSTITUCISN DE CATALIZADORES EN LOS REACTORES R—1 Y R—2. .
9.— ADICION DE UMNA TERCERA ETAPA DE REACCION R—3 (VER PLANO A—100-02). > C__OC-” D
10.- COLOCACKIN DE 2 TERMOPOZOS EN CADA UNO DE LOS REACTORES.
11.— INCLUSIGN DE UN NUEVO SISTEMA DE CONDENSACION DE AZUFRE.
12— ADECUACION DEL SISTEMA DE VENTILAGION EN LA FOSA V—a. e P=5A P=58
13.— ADICIGN DE UN ANALZADOR EN LA LINEA DE SALIDA DEL E-7.
14.— MODIFICACIONES AL INCINERADOR DE LA CHIMENEA,
DEL SISTEMA DE E CABEZAL DE
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E-8

|6\SM9LIME—B

AL A—300-01

GAS DE COLA A V-7 >

DE_A—300-01
NNF
AGUA TRATADA
LISTA DE CAMBIOS REALIZADOS POR PROCESS OPTIMIZATION DURANTE ﬁ
LA INGENIERIA BASICA

1.— SUSTITUCION DE MEDIDORES. N AL A-300-1

2.— INCLUIR DRENES ENCHAQUETADOS DE VAPOR EN LOS PUNTOS BAJOS, ——I]: I AZUFRE A

3.— INCLUIR VALVULAS DE CONTROL Y SISTEMAS DE PARO DE EMERGENCIA.

4,— INCLUIR VALVULAS XV EN LAS LINEAS DE AIRE DE COMBUSTION Y ALIMENTACION DE GAS ACIDO AL H—3A

5.— REDISERAR Y SUSTITUR LA CAMARA H—3A. VIR MORA 40, 11 SELLO DE AZUFRE

B.— REDISERAR UNA NUEVA LINEA DE EYPASS DE GASES CALIENTES.

7.~ INCLUIR UN CONTROL “DAD" DE DOBLE DEMANDA DE AIRE, QUE INCLUYE AT—1 Y 3 ¥ FE—7.

8.— SUSTMUCION DE CATALIZADCORES EN LOS REACTORES R—1 Y R-2Z.

9.— ADICION DE UNA TERCERA ETAPA DE REACCION R-3 (VER PLANO A—100-02).

10.— COLOCACION DE 2 TERMOPOZOS EN CADA UNO DE LOS REACTORES.

11.— INCLUSISN DE UN NUEVO SISTEMA DE CONDENSACKON DE AZUFRE.

12.— ADECUACION DEL SISTEMA DE VENTILACION EN LA FOSA V—B.

13.— ADICION DE UN ANALIZADOR EN LA LINEA DE SALIDA DEL E-7.

14.— MODIFIGACIONES AL INGINERADOR DE LA CHIMENEA.
[N FEORA e MM 2190493 BE REFERENEIA AEYIZAD Fﬂl om. ™
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;. LISTA DE EQUIPO DE PROCESO
. . CLENTE: UNAM
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO Doc. NO: wpor | PROYECTO: | SRU-02 MM1
suasoro: nevso |
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN APROBO: | REVISION: | 0
FeCHA:
LISTA DE EQUIPO UNIDAD RECUPERADORA DE AZUFRE MATAPIONCHE, VERACRUZ.
DISENO OPERACION
DIAMETRO ESPECIFICACION
CANTIDAD | CLAVE DEL EQUIPO NOMBRE ESTADO | ORIENTACION |  DTIREFERENCIA AREA FLUIDO LONGITUD OBSERVACIONES
Q PRESION | TEMPERATURA[|  PRESION | TeMPERATURA[ FLUIO FABRICANTE INTERIOR DEL MATERIAL ESPESOR CAPACIDAD ALTURA
[kg/em’] d [kg/em’] «
4267 mm BB
Cimara de Combustién Calor de Méxima de Gas icido
1 nan n e sA40008 Sitema deResecin Témica 352 " oas 1750 se73 K GosComuspie | 1ECTECHNOL081S 172mm snassc Longiud e ubos: - Tobos s
MMikeal/hr Refractorios Aire de Proceso g
Tubos Internos
1 H3B Carga Térmica: Existente Horizontal SRU-A-400-01 Sistema de Recuperacion de Calor 5.27 252 35 147 5.5 MMPCD wulre ° SA-106-8 spesor de tubos: ongitud de tubos: - e incluyen codos de 6 ¥
Agua Tratada Inc. Diametro Interno: 5.48 mm x8.43 mm 731m 2 para gases calientes y uno para
1.85 MM Keal/hr
1828 mm gases frios
Materiales: SA-181 y SA-310
25
Recalentador 1700 Gas icido e TECHNOLOGIES s13mm e
1 Ha Calor de Reaccién: Nuevo Horizontal SRU-A-400-03 Sistema de Reaccién Catalitica 352 343 011 Grabadora Aire de Proceso Vapor Diametro de los tubos: SA516-70 one! “4 s;‘” tbos: -
0.084 MM Keal/hr 7 Gas Combustible Al
sca
Refractorios
50, 1526 mm de
L. THERMAL Tipo: Chimenea
1 [ Incinerador de Gas de Cola Existente Vertical SRU-A-400-028 istema de Oxidacion Térmica y Gas de Cola 1033 621 1520 mm sa285.C imenea 0m
siste de Oxid T ¥ Gas de Col Takeh o8 PRODUCTS INC. cn Tubo Externo
cs, 1829 mm de Base
INTERCAMBIADORES
Cuerpo
Diametro Interior del Espesor actual del
Entrada Agua: TBD ke/h
Cuerpo: 1162.56 mm Cuerpo:9.27 mm
Condensador de Azufre Carga . Equipo: 2.16 Salida Vapor: TBD kg/hr
2 ESA/B Térmica: Existente Horizontal SRU-A-400-01 Sistema de Condensacién de Azufre Equipo: 5.3 EQuipo: 177 | p o034 | EQUIPO: 135 Tubos MILLER EXCHANGERS | - Diametro Iterior del SA51670 Espesor del Cabezal
Tubos: 5.3 Tubos: 371 Tubos: 332-212 INC. cabezal: 1162.06 mm 9.52 mm
Keal/hr 03 Entrada Vapor 4cido:8361 ke/hr e ron oo copesonde i Tapa
Salida Vapor écido: 7193 ke/hr
Azufre Liquido: 1155 kg/hr Tapa: 1285.87 mm 57.15 mm
Cuerpo
Entrada Agua: TBD kg/h
Condensador de Azufre Carga Salida Vapor: T8 ke/hr
1 E7 Térmica: 0.36 MM Nuevo Horizontal SRU-A-400-03 Sistema de Condensacion de Azufre Equipoy Tubos: | Equipo y Tubos: Equipo: 35 Eauipo: 148 Tubos TBD TBD SA-516-70 TBD TBD TBD 8D -
527 33 Tubos:0.06 |  Tubos: 203
Kealfhe Entrada Vapor icido:7655 ke/hr
Salida Vapor &cido: 7577 kg/hr
Azufre Liquido: 77 ke/hr
Condensador de Vapor Carga Cuerpo:
1 E8 Térmica: 0.36 MM Nuevo Horizontal Tiro SRU-A-400-03 Sistema de Condensacion de Azufre Equipoy Tubos: | Equipo y Tubos: 1paso Are TBD TBD SA-516-70 T8D 8D T8D T8D
P Forzado 527 313 Tubos: 138 | Tubos: 125.6 Tubos:
Vapor de Baja TBD kg/h
Tapas Elpticas de 6.22 mm de
) ve Separador de Gas Acido existente Vertical SRUAg0001 Sistema de Acondicionamlento de Gas de Los s 035 s s Acido BLACKSIVALLS& | Diametro Interior del Sas15.70 Espesor del Cuerpo: Lesm 126 S aam espesor.
Corga BRYSON INC. Cuerpo:0.903 m 551mm Incluye 2 mallas efiminadoras de
arrastre de niebla $5-316.
Tapas Elipticas de 8.7 mm largo x 8.9
e Acido mm ancho de espesor.  Incluyel
1 v Seprador de Gas de ol Bstente vertcal SHUAU002 | Sstema de Oudacon Termicay Gasdecola | 1.05 20 on us Gas A ame, | Demetrointeror de sasierp | Espesordel ueno 308 2o a67m extractor denibla de A Ioxdable|
g uerpo: m Chaqueta de Fondo Serpentén SA-
Tapas planas. Material Concretol
1 V-8 Fosa de Almacenamiento de Azufre | Existente Horizontal SRU-A-400-02A Sistema de Condensacién de Azufre Atmosférica Atmosférica Azufre Liquido CONSTRUCCION D‘a':“"’ "‘;e;"" del LUMINITE 51m 105.43 e | Profundidad: 220mm 2.82 g iioto con placas de Ac. al
uerpo: 9.9 m mm mix. fecuor
1 va-8s Sello de Azure Nuevo Vertical SRU-A-400-03 istema de Condensacién de Azufre 352 33 Atmosférica 135 Azufre 8D 8D $A106:8 SCH.STD T80 8D 8D
1 va1 Separador de Vapor Nuevo SRU-A-400-01 Sistema de Condensacién de Azufre - 17 35 147 Vapores 8D
1 R1 Reactor Catalitico Existente Horizontal SRU-A-400-01 Sistema de Reaccion Catalitica 105 343 021 3385 Gas Acido BLACKSIVALLS & 242m (2.273 m Effective SA-515-70 Espesor del Cuerpor 457m 2487 m’ 4.57m Tapas Elipticas, 2 deflectores soporte|
BRYSON INC. Refractory DI) 5.6 mm- 6.17 mm para el Reactivo malla de alambre.
1 R2 Reactor Catalitico Existente Horizontal SRU-A-400-07 Sistema de Reaccién Catalitica 105 343 0.18 2387 Gas Acido BLACKSIVALLS & 242 m (2273 m Effective SA-515-70 Espesor del Cuerpo: 457m 2488m’ 4.57m Tapas Elipticas, 2 deflectores soporte|
BRYSON INC. Refractory DI) 596 mm-7.72 mm para el Reactivo malla de alambre.
1 R3 Reactor Cataltico Nuevo Horizontal SRU-A-400-03 Sistema de Reacion Catalitica 352 303 01 200 Gas Acido 8D 2426 mm $A516.70 oD a57m 2088 m’ 457m Topas Elpticas, 2 deflectores soporte)
para el Reactivo malla de alambre.
1 v Eductor de Sistema de Barrido Nuevo Horizontal SRU-A-400-02A Sistema de Condensacién de Azufre | FUll VacUUM ARSI 177 35 147 Gas Acido 8D 8D at6Lss — —
Clase 150 RF
BOMBAS
. AZUFRE VISCOSIDAD
2 PSA/B Bomba de envio de Azufre 3 Existente Vertical SRU-A-400-02 A sistema de Llenado de Autotanques | ¢ ¢ ass 51,1 148 succion: 018 140 3781PM 10¢P @ 140 2C CHAS. S.LEWIS — 7:5HP @ 1750 RPM
Autotanques Térmicos Descarga: 1.1 460/3/602
178556
AIRE DE COMBUSTION
s Succion: 1.03 VISCOSIDAD 0.022.cP | HOFFMAN AIR and
2 -1A/8 r de A mbustion | Existent ntrfuga Horizon SRU-A-400-01 istema de Reaccidn Térmi 12 107 g 100Hp
c1a/ Soplador de Aire de Combustiér stente | Centrifuga Horizontal Sistema de Reaccién Térmica ANSI CLASS B.16.2 0 Descarga: 159 0: 3179am’/h FILTRATION 00
143 kg/m3

1. Eldisefio de los equipos propuesto deberd verificarse durante el desarrollo de Ia Ingenieria de Detalle.
2. Elnombre de los proveedores de los equipos sonsugeridos.
3. Los datos de operacion son con base al Balance de Materia v Energia.
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2.7 SUMARIO DE SERVICIOS AUXILIARES.

Los servicios auxiliares siguientes son los requeridos para poder llevar a cabo la
modernizacién de la Unidad Recuperadora de Azufre del Complejo Procesador de Gas de
Matapionche, Ver., con una alimentacién de 37 T/d, teniendo como principal y Unico
impacto de modernizacién la adicion de una tercera etapa al proceso Claus.

Téngase en cuenta que toda la tuberia necesaria para los servicios auxiliares ya existe en

la Unidad Recuperadora de Azufre (SRU) y Unicamente es necesario realizar

modificaciones a lo ya existente.

El balance de cada servicio se muestra a continuacion:

VAPOR SATURADO DE BAJA PRESION

Producto Consumo
Vapor de Baja Presién 3.5 kg/cm?, 147.5°C. Operacién Disefio Operacién | Disefio

Vapor hacia la Cdmara de Combustion H-3A --- ---
Vapor producto de la Unidad Recuperadora de 82,636 83,546 - -
Calor H-3B.
Vapor Producto del Condensador E-5A/B. 1,256.34 2,166.34 - -
Vapor hacia el Recalentador H-4 - - 8,263.3 9,173.3
Circuito Cerrado de Vapor a E-8 - - - -
TOTAL [kg/h] 83,892.34 | 85,712.34 8,263.3 9,173.3

Para el caso de que se utilice gas natural como complemento en el quemador principal,
normalmente para arranque de planta con el fin de aumentar la temperatura de la flama
mayor a 900°C y mantenerla estable, se estima que la cantidad de vapor generado serd de
un 32% mayor que la actual, es decir 1000 kg/h aproximados, por lo que éste valor se
debe considerar de disefio para los trenes de vapor.

El consumo de vapor se espera que se incremente en 1000 kg/h debido a las trazas extras
de vapor que se tendran en algunas tuberias y el consumo en el eductor de vapor de la
fosa de almacenamiento de azufre, por lo que el impacto en el consumo y produccién no
afecta el balance de vapor actual.
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Es decir, el balance neto de vapor se estima que sera el mismo en comparacién con el de
la operacion de hoy en dia, por lo que el balance de vapor no se ve alterado por la adicién
de la tercera etapa catalitica y no se requerird un Generador de Vapor adicional.

NOTA: Todo el vapor generado en el condensador de azufre (E-7) serd condensado como
agua liquida en el enfriador con aire (soloaire) E-8, en el cual es enfriada y retornada
entonces al condensador de azufre a través de un serpentin precalentador interno, que se
usa para prevenir golpes de ariete en el condensador. Todo el calor es disipado al
ambiente en el enfriador con soloaire, el cual normalmente no requiere alimentacién de
un flujo de agua a la entrada del calentador puesto que se disefié como un circuito
cerrado.

CONDENSADO DE BAJA PRESION

Este condensado se genera por el serpentin incluido en la fosa de recuperacién, con el fin
de mantener el azufre a una temperatura de liquido a aproximadamente 137°C, y evitar la
solidificacion en el recipiente.

Condensado de Baja Presion Producto Consumo
2 o
1.0 kg/em’, 100 °C Operacién | Disefio | Operacién | Disefio
Serpentin de Fosa de Recuperacion 300 300
TOTAL [kg/h] 300 300
AGUA TRATADA

Esta agua es enviada y suministrada de una Planta de Tratamiento existente, la cual puede
procesar la cantidad de los efluentes especificados y obtener la calidad de agua tratada
requerida para alimentar a la Unidad de Recuperacion de Azufre.

NOTA: La cantidad de agua requerida para disefio se toma en cuenta considerando la
adicién de combustion con gas natural. Si no se adiciona, el valor de consumo disminuye
1,000 kg/h.
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Producto Consumo
2 o

Agua Tratada 3.5 kg/cm’, 32°C. Operacién | Disefio Operacion Disefio
Agua hacia Unidad Recuperadora de Calor H- 82,636 83,546
3B.
Agua hacia Condensador de Azufre E-5 A/B 1,256.34 2,166.34
Agua hacia Condensador E-7 1,131.34 2,041.34
TOTAL [m?/h] Mo ) 85,023.34 | 87,753.68

AIRE DE INSTRUMENTOS

El aire de instrumentos se genera dentro de la planta a través de la Ingenieria Basica

realizada por Process Optimization LTD, se concluyd que habrd un incremento en el

consumo para proveer aire de purga al quemador principal y al recalentador, a las casillas

de los quemadores y para la operacién de cuatro vdlvulas de control adicionales.

Sin embargo, no se requiere de un compresor adicional de aire de instrumentos y/o un

sistema de secado, ya que se determind que el sistema actual de aire de instrumentos es

suficiente para el consumo adicional de aire.

Producto Consumo
Aire de Instrumentos 7.0 kg/cm?, 38°C. Operacién Disefio Operacién | Disefio
Instrumentos 1,512 1,555
TOTAL [m*/h] 1,512 1,555

GAS COMBUSTIBLE

Ademads de la co-combustion con Gas Natural, el Recalentador H-4 consume gas natural

teniendo como resultado:

Gas Combustible [m>/h] Producto Consumo
13.5 kg/cm?, 30°C Operacién Disefio Operacién | Disefio
Gas Combustible para la Cdmara de --- --- --- 56.6
Combustién H-3A
Gas Combustible para el Recalentador H-4 --- --- --- 10.9
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Gas Combustible [m?/h] Producto Consumo
2 o
13.5 kg/cm’, 30°C Operacién Disefio Operacién | Disefio
TOTAL [m?/h] 70.5

La modernizacidén prevé el uso de GAS NATURAL como co-combustible en el quemador
principal para alcanzar la temperatura deseada en el horno de reaccién, que es de 900°C a
una concentracion de disefio de 39% H,S (base seca). Ademas, el recalentador del proceso
Claus, tercera etapa (nueva) consume gas natural, con este recalentador se requerira de
un flujo de disefio de 68 m3/h de Gas Natural.

Este consumo pudiera considerarse solamente la cantidad requerida para el Recalentador
(11 m?/h) si se determina gue se puede mantener la estabilidad de la flama en el
guemador principal sin la quema de gas natural, algo que sera una decisién en la etapa de
las pruebas de campo.

Por ejemplo a la actual concentracién de 48% H,S (base seca) en la corriente de gas acido,
no se requiere quemar gas natural, como complemento, para alcanzar la temperatura
objetivo en el horno de reaccién.

GAS PARA INERTIZADO

Este servicio se requiere para purgar aproximadamente 5 volumenes del horno de
reaccion en 10 minutos para los arranques en frio de la planta.

Nitrégeno ™2 7.0 kg/cm?, 32°C Producto Consumo
Operacion Diseiio Operacidon | Diseiio
Camara de Combustién H-3A 455
Purga de Instrumentos 60 90
TOTAL [m?No©3) 60 545
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ENERGIA ELECTRICA
Producto Consumo
. < 4. .. (Nota 4)
Potencia Eléctrica Operacion Diseiio Operacion Disefio
C-1A/B Soplador de Aire de 80
Combustion.
P-5A/B Bombas de Azufre 5.58
P-6 A/B Bombas 2.5
Desgasificadoras de
Azufre
GB-101(N) Compresor de Aire Nota >
TOTAL [kwW] 88.08
NOTAS:
1. Las condiciones estandar del agua tratada en el complejo son de 15.6 °C y 3.5
kg/cm?®.
Se utilizara sélo cuando haya mantenimientos y/o arranque.
La cantidad total de servicios auxiliares es estimado y se deben confirmar mediante
el desarrollo de la ingenieria de detalle.
4, El consumo de energia se basa en un 60% de eficiencia de las bombas y la potencia

de disefio es el tamafio estimado del motor.
Se considera el compresor de aire de instrumentos existente. La potencia del
compresor debera ser verificada de acuerdo a las modificaciones de la Ingenieria.
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2.8 REQUERIMIENTOS DE CATALIZADORES

Los requerimientos del catalizador para los tres reactores cataliticos (R-1, R-2 y R-3) son
similares, excepto por el primer reactor donde serdn empleados dos catalizadores
diferentes.

e Para el Primer Reactor (R-1), la mitad de la capa superior del catalizador deberd de
ser alumina activada (Al,O3) y la parte inferior de la cama serd de TiO,, para
promover la hidrdlisis de los productos secundarios, generados por el exceso de
CO, en la alimentacidn.

e Para el Segundo reactor (R-2), todo el catalizador seran alimina activada (Al,05).

e Para el tercer reactor (R-3), todo el catalizador sera alimina activada (Al,O3).

El catalizador recomendado por Process Optimization LTD serd adquirido a los
proveedores Axens para el catalizador de didxido de titanio (TiO,) en forma de extrusiéon
(Nombre del producto: CRS-31) vy, para el catalizador de aliumina activada (Al,03) en forma
esférica, los proveedores incluiran Porocel (nombre del producto: Maxell 727 de alumina
activada). Axens (nombre del producto: CR-3S) y Alcoa (nhombre del producto: D-431). Los
voliumenes que se requieren para los Reactores R-1, R-2 y R-3 son los siguientes:

Al,O3 Catalizador | TiO, Catalizador
REACTOR 1 (R-1) 6.7 m’ 6.7 m?
REACTOR 2 (R-2) 13.4m?
REACTOR 3 (R-3) 13.4m’
TOTAL 6.7 m’ 33.5m’

Los consumos aproximados dependen totalmente del comportamiento del proceso y de la
operacion en la Planta Recuperadora de Azufre. Regularmente el catalizador de alimina
activada (Al,03) tiene un tiempo de vida estimado de 3 a 5 afios, mientras que para el
didxido de titanio (TiO,) se estima una vida de 15 a 20 afos, a operaciones continuas.

¢ DETALLES DE LA MALLA

Para el primer reactor de la cama de la Planta Recuperadora de Azufre, la mitad de la capa
superior del catalizador de alumina activada (Al,03) deberd estar separada de la mitad
inferior de la cama serda de didxido de titanio (TiO,) usando una pantalla.
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Los detalles de la malla se muestran a continuacion:

UNA MALLA GRADO 10 @ (diametro de la malla) DE ACERO INOXIDABLE 304 CON UN
DIAMETRO DE INTERCALADO DE 0.32 PULGADAS DE ALAMBRE (area efectiva de la malla

abierta).

ACERO INOXIDABLE A-304 Fe/Crig/Ni1g
Resistividad Eléctrica (WOhmcm) 70-72
Densidad (g/cm?) 7.93
Punto de Fusién (°C) 1400-1455
Coeficiente de Expansiéon Térmica @20- 18.0
100C ( x10-6 K-1)

Conductividad Térmicaa 23C(W m-1K-1) 16.3
Resistencia a la Traccién ( MPa ) 460-1100
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CAPI'TULO II1

EVALUACIC')N DE LA INGENIERIA BASICA
EXISTENTE
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3.1 MODIFICACIONES IMPORTANTES DE LA INGENIERIA BASICA.

La Compaiiia Process Optimization LTD llevé a cabo observaciones de las instalaciones de
la Unidad Recuperadora de Azufre, con el fin de evaluar las condiciones de los equipos
involucrados en el proceso.

Las recomendaciones realizadas por el personal de la compaiiia licenciadora obedecen a
las inspecciones visuales en campo, a experiencia en otras plantas similares y al
conocimiento de ingenieria aplicable a cada uno de los equipos principales definiendo asi
que ciertos equipos y tuberias de la planta necesitan ser reemplazados a fin de satisfacer
las necesidades de modernizacidn de disefio de proceso o bien porque el estado de los
equipos compromete su desempefio y funcionalidad para las condiciones de operacion.

La causa mas notable del poco desempefio de la planta es la falta de un control
automatico exacto y confiable en la combustidn del Horno de Reaccidén, incluyendo ambos
sistemas de alimentacién, el control de relacion de aire a gas dacido y la sefial de
retroalimentacion de control dada por el analizador de demanda de aire. Ademas, debido
al mal mantenimiento hay poca confiabilidad mecdanica del horno de reaccién, debido a las
altas cargas y temperaturas manejadas.

Por todo esto, se desarrolléd el disefio de la Ingenieria Basica para determinar las
reparaciones, modificaciones y reconfiguraciones necesarias que permitan lograr una
eficiencia de recuperacion de azufre minima del 96% considerando el requerimiento
minimo de la norma de 94.23%.

Este capitulo se fundamenta en el resultado de las observaciones de la compaiiia y del
desarrollo de su ingenieria, que facilita el andlisis técnico de los cambios principales de
ingenieria para que con base a esto en el capitulo siguiente se puedan plantear las
propuestas de mejora, objeto principal de éste proyecto de Tesis.

Se puede definir de manera concreta el andlisis realizado por la compaiiia, en el que
determinan las recomendaciones de ingenieria para optimizar el proceso. Este analisis se
realizé por areas, concluyendo en lo siguiente:
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1. Sustitucion de los Medidores.

La exactitud en la medicion del gas acido y aire al quemador principal demuestra ser de
baja calidad, por lo que se requiere que los medidores sean re-calibrados o reemplazados
para poder ser validados por los operadores ddndoles confiabilidad en el control del
proceso. El reemplazo deberd ser por algunos de tecnologia apropiada para su uso en
Unidades de Recuperacion de Azufre.

2. Incluir drenes enchaquetados de vapor en los puntos bajos.

Las vibraciones encontradas en las tuberias para el suministro de flujo de gas acido en los
reactores son causadas por la recoleccién de azufre liquido en puntos bajos encontrados
principalmente en la linea de bypass de gas caliente a la salida de la unidad recuperadora
de calor, esto es porque, en la salida del gas caliente a las entradas del convertidor, al
enfriarse la corriente o al disminuir el flujo de gas, podria disminuir la temperatura y
provocaria condensacion. Una vez que el azufre ha sido condensado en esta seccién de la
planta es dificil volverlo a su estado inicial, ya que este liquido al aumentar su temperatura
pasa a su estado viscoso.

Otra fuente de pulsaciones de puntos bajos observados en los cabezales del gas acido
entre el tanque separador de Gas Acido V-6 y la entrada del horno de reaccién H-3A.

Se recomienda entonces afiadir drenes enchaquetados de vapor en los puntos bajos
hacia los sellos de azufre para que la unidad recuperadora de calor pueda mejorar sus
pulsaciones y las limitantes en el recorrido disminuyan al eliminar los taponamientos en
las lineas.

3. Incluir valvulas de control y sistemas de paros de emergencia como parte
del nuevo diseiio de ingenieria de seguridad para la planta de Azufre.

El control de gas acido del tanque separador de Gas Acido V-6 serd cambiado para contar,
en lugar de dos controladores de presidn separados, con un solo controlador de rango
dividido de tal forma que si la presién aumenta un 50% del valor normal de operacion, se
mandara abrir la valvula de envio al incinerador PCV-03, manteniendo cerrada la valvula
de control de la alimentacion principal de gas acido de la Unidad Recuperadora de Azufre
PCV-02.
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Si la presién en el tanque separador de Gas Acido V-6 disminuye por abajo del 50% del
valor normal de operacion, se mandard abrir la valvula de admisién de gas PCV-02,
manteniendo cerrada la valvula controladora de presién PCV-03 hacia el quemador de
desfogue.

Esta metodologia es efectiva y mantiene el ajuste de presién constante en todo momento,
tanto en el equipo aguas abajo como en el tanque separador V-6, ademas mantiene
constante la presién aguas arriba, en el regenerador de la unidad de amina, lo cual
previene cambios innecesarios en dicha unidad.

Se adicioné ademads una Alarma por Alto-Alto Nivel (LAHH) al tanque separador V-6 con el
fin mantener su capacidad operacional sin sobrepasar la capacidad de disefio que podria

ocasionar riesgos.

4. Incluir valvulas XV de cierre hermético en las lineas de aire de combustion
y gas acido de entrada al quemador principal H-3A.

Las valvulas existentes se ilustran en la Figura lll.L1 Process Optimization LTD propuso
afadir valvulas XV (de corte) en la alimentacién de gas dacido y las lineas de aire de
combustién. La nueva linea de gas combustible y la linea de vapor que va al quemador
principal de la cdmara de combustién H-3A estardn también equipadas con valvulas de
corte XV.

Ademas, el circuito de gas de combustion estard equipado con un doble sistema de
bloqueo y purga del sistema, que permitirdn un paro seguro de la Unidad Recuperadora
de Azufre. Estas mismas protecciones serdn puestas al nuevo Recalentador H-4 en la
tercera etapa catalitica propuesta del Proceso Claus modificado.

Esta accion se hace por razones de seguridad, debido a que no es posible operar de
manera segura la unidad Recuperadora de Azufre de forma manual sin el uso de éstas dos
valvulas de control.
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Figura lll. 1 Valvulas de control existentes.

5. Redisenar y sustituir la cAmara de Combustion H-3A.

La Camara de Combustion H-3A tiene un disefio de cdmara convencional, es decir, sin
mampara o anillo de ahorcamiento. Este horno térmico representado en la Figura lil.2
presenta dafios en el material refractario, que podrian ser resultado de la baja calidad en
el control y la falta de recursos y practicas de operacion.

Durante el desarrollo del paquete de disefio del proceso se verificé que hay un disparo de
gases de combustion sin ningun control y sin el uso de vapor moderado en la cdmara de
combustién principal H-3A, ademads de que no existe ninguna medicidon de temperatura
disponible para verificar la condicidn térmica por los operadores.

Ademads, no hay detectores de flama, no existe la seguridad de que el aire y el gas acido
estén perfectamente mezclados en el quemador, por lo que se tiene el riesgo de que el
aire suministrado, aunque sea estequiométricamente correcto, sea excesivo por la falta de
gas acido teniendo asi un posible exceso de oxigeno en las camas cataliticas y por
consiguiente, una posible desactivacién del catalizador y un posterior incendio en las
camas cataliticas. Igualmente, no se tiene la certidumbre de que el tiempo de residencia
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sea el adecuado tanto en el quemador como en la cdmara de combustidn teniendo una
posible formacién de hollin (carbén) en los equipos.

Aunado a esto, el puerto de visualizacidn en el horno de reaccidn ha sido obstruido debido
a la falta de una purga de aire para mantenerlo limpio y la medicion de aire es imprecisa
por lo que es imposible que los operadores conozcan la cantidad de aire real suministrada
en la cdmara de combustion H-3A.

Por todo esto y debido principalmente al aumento de suministro de gas acido procesado
por el redisefio de la planta Endulzadora de Hidrocarburos, se tiene la necesidad de
cambiar el quemador principal existente pues no estd diseflado para procesar
adecuadamente el gas acido que serd manejado y no es capaz de manejar de manera
normal la combustidn con gas natural.

Con base en las observaciones hechas durante el desarrollo de la ingenieria basica, se
establecié que el quemador correspondiente de la cdmara de combustién H-3A debera ser
reemplazado por un nuevo quemador HEC de alta eficiencia; estos quemadores poseen
alta confiabilidad y alto desempeiio, debido principalmente a su sistema de ignicion de
disparo de chispa continua de alta intensidad.

Este quemador HEC de alta eficiencia deberd estar disefiado para manejar bajas
concentraciones de gas acido, que por disefio debera ser apto para manejar 39% de H,S
(base seca); bajo estas condiciones de concentracién se puede operar bajo una
configuracion a flujo directo asegurando una eficiencia continua. Ademds, permitira que el
aire y el gas acido estén mezclados exactamente en la entrada del quemador ocurriendo
toda la combustién en el cuerpo del quemador. Se recomienda que sea dimensionado
para proveer 40-50% del disefio volumétrico a través de la unidad cuando esté operando
con gas acido.

Por otro lado, debera manejar un arreglo de combustién adicional con gas natural para
alcanzar una temperatura mayor de 900°C (intervalos de temperatura aproximados de
1000-1100°C) en el horno de reaccién durante la operacién, ademas de alcanzar una
relacion de flujo > 8:1. Este horno tendra una presién de disefio de 3.5 kg/cm?.

El nuevo Horno de Reaccion H-3A serd disefiado para soportar variaciones en las
temperaturas de operacién y deberd estar disefiado con una brida de acoplamiento de
35 kg/cm2 la cual serd atornillada a la brida de acoplamiento existente en el Recuperador
de Calor H-3B.

Con el redisefio y cambio del quemador se podra llevar a cabo la combustién con gas
combustible y tendrd como ventaja principal el que las camas cataliticas trabajen en un
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nivel alto de actividad, pues se producird un aumento en el volumen de gas de
combustién, permitiendo a los equipos corriente abajo calentarse mucho mas rapido.

Ademas, este quemador de alta eficiencia deberd prevenir cualquier posibilidad de exceso
de oxigeno a consecuencia de una mezcla deficiente de gas de combustién; debera tener
ademds un control completamente automatico de la relacién del aire y del gas
combustible con respecto al suministro del gas acido. El vapor suministrado al quemador
de alta eficiencia, debera de ser controlado en funcién de la relacién de flujo de gas
combustible; esta relacién debe ser 4 kg de vapor por kg de combustible.

De igual forma, se requiere la revisiéon de las especificaciones del refractario que
actualmente estd en uso y se deberd incluir una mejora en los indicadores de temperatura
suministrando un monitor de temperatura E*T infrarrojo el cual otorgara una operacidn
con lecturas continuas de la temperatura en la cdmara de combustion H-3A.
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Figura lll. 2 CdAmara de Combustion H-3A y Recuperador de Calor H-3B existentes.

6. Redisenar una nueva linea de bypass de gases calientes.

El horno de reaccidn consta de un equipo con un arreglo de flujo directo en combinacion
con bypass de gases calientes acidos.

Al analizar esta area se observé que el bypass de Gases Calientes existente tiene bolsas o
entrampamientos, en donde comuUnmente se acumula azufre liquido que
consecuentemente provoca taponamientos en ésta linea de proceso que generan
disminucion en la capacidad de operacién en la planta.
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El flujo de gas acido se encuentra actualmente forzado a través del bypass y alejado del
guemador, lo que ocasiona una antorcha a la salida del horno de reaccién. Ademas, la
valvula de mariposa en el bypass se encuentra completamente abierta, lo que ocasiona
que esté operando sin un buen control y medicién de flujo en el bypass que provocaria
tener un exceso de gas acido.

Por todo ello se propuso reconfigurar la linea existente ya sea afadiendo tuberia
enchaquetada con vapor para drenes para que la caldereta pueda evitar pulsaciones y
eliminar asi los taponamientos en las lineas o reconstruir toda la linea para poder darle la
inclinaciéon adecuada pues no debe existir ningiin punto bajo en ninguna de las tuberias
que lleve gas acido.

La mejor opcion propuesta fue remover la linea actual de bypass de gases calientes e
instalar una nueva linea de acero inoxidable re-disefiada para no tener bolsas o
entrampamientos y contar con juntas de expansién apropiadas; también el reemplazo de
las valvulas de bypass de gases calientes hacia los reactores R-1 y R-2 existentes por otras
de mejor tecnologia, instaldndose con la orientacidn adecuada.

Con la calidad actual del gas acido la Unidad Recuperadora de Azufre podra tomar todo el
gas acido a través del quemador, con solo un pequeiio flujo a través del bypass, hasta que
un medidor pueda ser instalado para verificar una medicion minima del 25% de flujo en el
bypass, la vdlvula de gas acido en el quemador debera ser ajustada a 75% de apertura
para permitir que la mayoria del flujo entre en el quemador y que se mezcle con el flujo
de aire de combustidn, evitando abrirse completamente para no sobrecalentar la linea de
entrada hacia los reactores.

7. Instalacidon de un analizador de Doble Demanda de Aire (DAD) en la linea
de gas acido del Recuperador de Calor H-3B.

Normalmente, los operadores agregan aire en exceso a la cdmara de combustion,
ocasionando mayor conversion a SO, que la cantidad estequiometrica requerida,
generando una deficiencia de reaccién en el Proceso Claus debido a que no se alcanza la
maxima conversién posible.

Ademads, cuando no existe un control automatico del aire y gas acido, al aumentar la
proporcién de gas acido, la cantidad de flujo de aire no sera el suficiente para convertir
H,S a SO,, por lo que el H,S sin reaccionar puede llegar hasta la etapa final de incineracion,
lo cual aumentaria drasticamente la temperatura de la chimenea, a rangos en el que el
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calor puede daiar la chimenea, ademas de que pueden formar azufre lo cual sera lanzado
como emisiones junto con el SO, hacia la salida de la chimenea.

Por ello, se propuso la instalacién de un Sistema de Control de Doble Demanda de Aire
(DAD) ilustrado en la Figura Ill.3 el analizador de Gas de Cola (ADA) controlara tanto en la
valvula principal de aire como en la vélvula de bajo flujo de aire, para mantener una
relacion estequiometrica minima de 2:1 H,S:50,, con el fin de tener la menor cantidad de
SO, en el gas de cola. Este sistema de control permitird a la Unidad Recuperadora de
Azufre lograr al menos un 96% de eficiencia de conversion.
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Figura lll. 3 Esquema del Arreglo de Control de Doble Demanda de Aire (DAD).

Este sistema de Control DAD incluye la instalacion de los medidores de flujo FE-7, FE-X y
FCV-7 y la instalacion de un analizador de demanda confiable antes del Separador de Gas
Acido V-7 y en la chimenea de Incineracién I-1, marca BRIMSTONE Modelo BRM-942TGX,
permitiendo asi que los ajustes de las variables principales del proceso se realicen de
manera automatica, con el fin de eliminar errores en los ajustes de la alimentacién de aire
de proceso y asi operar de una manera segura y confiable.

Pagina | 111



INGENIERIA QUIMICA

8. Sustitucion de Catalizadores en los Reactores.

Las camas cataliticas existentes estdn severamente taponadas, siendo esto ocasionado
porque el catalizador ha sido expuesto por muchos afios a un deficiente control operativo
de la planta.

El azufre y el carbdn son causales de las anomalias operacionales ya que se reporta que se
utiliza gas de combustidn para tratar de calentar y revivir las camas cataliticas, pero al
tener un mal diseio del quemador de gas combustible podria haber una mala combustion
del gas que puede generar carbdn ocasionando taponamientos irreversibles en las camas
cataliticas.

El catalizador especificado y utilizado actualmente es ALCOA100, el cual, es de baja
calidad comparado con los disponibles en el mercado. Un paro no programado por la
desactivacion prematura del catalizador puede ocasionar gastos excesivos.

La recomendacion técnica para el reemplazo de este catalizador debera ser con la mejor
alumina activada siendo este POROCEL o su equivalente, MAXCEL 727. Los requerimientos
del catalizador para los tres reactores cataliticos son similares, excepto por el primer
reactor donde seran empleados dos catalizadores diferentes.

¢ Para el primer reactor R-1, se propuso reemplazar la mitad de la capa superior de
alumina activada Al,O3 con catalizador nuevo y esta capa deberd estar separada, a través
de una pantalla de la mitad inferior de la cama que sera de TiO,, esto con el fin de
asegurar una alta eficiencia de hidrdlisis para la conversién de COS y CS,.

¢ Parael R-2yel R-3 todo el catalizador serd de Al,Os.

La empresa Axens proveera el TiO, en forma de extrusion (Nombre del producto: CRS-31),
y para el catalizador de alimina activada (Al,0s) se proveera:

¢ Porocel en forma esférica (Nombre del producto: Maxcell 727)
¢ Axens (Nombre del Producto: CR-3S)
¢ Alcoa (Nombre del producto: DD 431)

El estandar en la industria se refiere a que el catalizador de alumina activada (Al,Os) tiene
un tiempo de vida estimado de 3 a 5 anos y el didéxido de titanio (TiO,) tiene una vida
estimada de 15 a 20 afios. Para ver las cantidades de catalizador ir a la seccién 2.8
Requerimientos de Catalizadores.
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Adicion de una tercera Etapa de reaccidon Claus.

El disefio de la etapa de reaccion de la planta, ilustrado en la Figura 1ll.4, no tiene la
capacidad de lograr la eficiencia de recuperacion de 96% requerida por la Norma, por lo
que se recomienda incluir un Revamp adicional con equipo nuevo, que incluye la
instalacion de un tercer Reactor catalitico R-3, la instalacién de un Recalentador nuevo H-4
a base de gas natural, que recoge la corriente de gases de salida de los condensadores E-5
A/B existentes y eleva la temperatura hasta 343°C lo que promueve una adecuada
conversion al hacer pasar esta corriente por el tercer reactor R-3 el cual trabaja con una
cama de alimina como catalizador, en donde el SO, remanente es transformado a azufre
elemental en el condensador E-7, el cual incluye un Aeroenfriador 6 Soloaire E-8 para
condensar el vapor producido en el condensador y un nuevo Sello de Azufre, para
direccionar el azufre formado del Condensador E-7 hacia la Fosa de Recuperacién V-8.

Esta etapa adicional se disefara para poder cambiar capacidades de manera sencilla y
econdmica a las instalaciones existentes para con ello poder adecuarse en SUPERCLAUS
en un futuro, en caso de que se requiera una adaptacién a requerimientos mds severos
por cambios en la normativa aplicable.

Figura Ill. 4 Esquema actual de los Reactores Cataliticos R-1 y R-2 existentes.
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10.Colocacion de 2 termos pozos en cada uno de los reactores, cada uno con
multiples indicadores de temperatura instalados.

En la actualidad sélo hay un termopar en cada cama catalitica y no son suficientes para
monitorear la operacion del proceso catalitico o para determinar el nivel de actividad
catalitica desde el perfil de temperatura pudiendo suscitarse problemas tales como la
desactivacion, incendios o flujos dispersos debido a taponamientos de azufre o carbdn.

Por ello, se recomendd colocar 2 termo pozos en cada uno de los reactores existentes,
cada uno con multiples indicadores de temperatura instalados. Esto permitird al operador
ver si las reacciones en el horno se estan llevando a cabo y donde ocurren.

12. Nuevo Sistema de Condensacion de Azufre.

A través del andlisis se pudo observar que ambos condensadores de azufre corriente abajo
estan ubicados en un solo equipo integral. Sin embargo, para el nuevo Reactor R-3 se
requiere de un Condensador nuevo (E-7), el cual en su instalaciéon incluye las tuberias de
interconexion correspondientes a los equipos de esa seccidn.

13. Adecuar el sistema de Ventilacidon en la Fosa de Recuperacion de Azufre.

La inspeccion demuestra que el sistema de ventilacidn en la fosa de azufre esta en malas
condiciones siendo casi inexistente, proporcionando asi una fuente secundaria de
emisiones de SO, a la atmdsfera y una fuente de emisiones de H,S al drea de trabajo y por
consiguiente una posible amenaza para el drea operativa.

Por ello, el sistema de ventilacion requiere reparacién y tuberia de interconexién para que
el SO, y el H,S puedan ser barridos de las fosas y descargados hacia el incinerador por
seguridad, logrando una combustion apropiada.

Para ello, la Fosa de almacenamiento V-8 requiere utilizar barridos de vapor o un
soplador, considerando entonces en esta propuesta instalacion y adecuacién de una
entrada de aire atmosférico, una linea de aire de barrido de vapor con enchaquetado de
vapor y un sistema Eductor de Vapor EV-1 para succionar los vapores de la Fosa de
Recuperacién de Azufre y enviarlos por venteo al incinerador.

Este sistema se diseiié para mantener el volumen contenido de los vapores de H,S en la
Fosa de Recuperacidon a menos de 25% de su limite inferior de explosividad (LEL), de 0.85%
de H,S. Se consideré ademas un “Sistema Automatico de Respaldo de Desfogue”, el cual
se activard automaticamente si el flujo en el Eductor EV-1 llega a ser demasiado bajo.
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14.Adicion de un Analizador de Gas de Cola en la linea de salida del
condensador de vapor E-7.

El incinerador de la chimenea lleva a cabo la combustion a través del suministro de aire
de instrumentos; esta linea no tiene un medidor de oxigeno que pueda controlar el
suministro de aire a la cantidad estequiometrica, por lo que se regula manualmente.

Sin embargo, al no saber la cantidad exacta de aire, se tiene un exceso de oxigeno de 4%
lo cual no permite una combustion estable; para mantener una combustién y una
temperatura estable dentro del incinerador se tiene adicionalmente el suministro de gas
combustible proveniente del Tanque de Lavado (flash) de la seccion de aminas de la
planta Endulzadora de Hidrocarburos. El cantidad requerida de gas combustible llega a ser
hasta 5 veces mas, hecho que representa una deficiencia en el proceso y mayores costos
por gas combustible.

Ademads, por el estado obsoleto de los componentes eléctricos y electronicos de los
instrumentos existentes, especificamente de los analizadores marca ADETEK, se requiere
la instalaciéon de un nuevo analizador de H,S y de SO, en la corriente de suministro al
Tanque Separador de Gas Acido V-7, antes de la etapa de incineracién de gas de cola.

Estos analizadores deben incluir un sistema Vortex para la disminucién de danos a los
analizadores por las altas temperaturas manejadas, con la finalidad de mantener un
control mas preciso de la cantidad de aire suministrada al incinerador y asi cumplir con el
sistema propuesto de Doble Demanda de Aire. Con ello, se mejoraria la eficiencia en las
lecturas de datos de composicién en las corrientes ademas de poder ahorrar una gran
cantidad de flujo de gas combustible.

15. Realizar modificaciones al incinerador de la chimenea.

Para complementar el cumplimiento de la norma en materia de emisiones, se requiere de
un sistema continuo de emisiones confiable (Sistema CEM), el cual requiere el uso de
medidores masicos de SO, para determinar la cantidad de emisiones a la atmdsfera y su
monitoreo permanente, para tener un sistema con una confiabilidad minima del 95%.

Por ello, se requiere la instalacion de puertos de muestreo para poder obtener una
medida exacta de la velocidad de los gases en la chimenea ademas del requerimiento de
cableado eléctrico en la chimenea de incineracién. Estos puertos de muestreo deben estar
a 8 diametros de tuberia de la ultima fuente de flujo corriente arriba y 5 didmetros de
tuberia de cualquier flujo corriente abajo, de acuerdo con la normativa del Anexo I.
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Ademas, se deberd adecuar la chimenea con escaleras y plataformas para la supervision
continua de los elementos primarios de medicién. Se ilustra la instalacién existente en la
Figura IIL.5.

Para el sistema de encendido del quemador existente se recomienda un sistema
“CONTINUUM” de la compaiiia Flare Industries, Inc., el cual es un equipo capaz de
deslizarse hacia abajo o hacia arriba de la chimenea del quemador (Flare) para evitar
utilizar los servicios de grua para darle mantenimiento al piloto o al equipo de ignicién que
estd ubicado en lo alto. La unidad utiliza un arco de alto voltaje para ignicién asi como una
camara con su propia corriente en un ensamblaje dentro de un tubo hecho de una
aleacién especial que dispersa algunos de los gases que no se usen hacia una cdmara
separada creando una mezcla de combustible aire-gas de proceso. El sistema permite una
fuente estable de encendido, debido al hecho de que la chispa se enciende por segundos
continuos por 24 h dando esto un reinicio constante.

Figura Ill. 5 Chimenea de emisiones a la atmdsfera.
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16. Adecuar el suministro de Aire de Instrumentos.

Cuando se agreguen las purgas para utilizar los instrumentos de aire, cada conexiéon de
purga requiere de un rotdmetro para asegurar que existe suficiente flujo en movimiento
hacia la boquilla y asi mantener la boquilla limpia. El aire de los instrumentos debe tener
una valvula solenoide para apagar el flujo de aire cuando exista una emergencia para
parar la planta de azufre para prevenir la entrada de aire al catalizador de azufre caliente
en los dos reactores.

Dependiendo en el tamafio de la boquilla se recomienda un flujo estandar de aire de
instrumentos entre 6 a 10 ft/min. Se consideré ademas agregar purgas con un rotdmetro
para asegurar que existe suficiente flujo en movimiento hacia la boquilla de
aproximadamente 7-10 ft2/min.
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3.2 ANALISIS DE LOS CAMBIOS REALIZADOS EN LA INGENIERIA.

En este apartado se presentard a manera de resumen?® cada una de las propuestas y

recomendaciones técnicas que se realizaron por parte de Process Optimization LTD para

el disefio y desarrollo de la Ingenieria Basica.

De igual forma se anexan los Diagramas de Flujo de Proceso, en los cuales se indican con

nubes los cambios aplicados por la compaiiia licenciadora. Adicionalmente se ha incluido

como nota en los Diagramas de Flujo una Lista de Cambios en la Ingenieria, que a manera

de resumen pueden enumerarse de la siguiente forma:

1.

10.

11.
12.
13.

14.
15.
16.

Sustitucion en los Medidores.

Incluir drenes enchaquetados de vapor en los puntos bajos.

Incluir valvulas de Control y Sistemas de Paros de Emergencia como parte del
nuevo diseno de Ingenieria.

Incluir valvulas de cierre hermético en las lineas de aire de combustién y gas
acido de entrada al quemador principal H-3A.

Rediseiiar y sustituir la cAmara de Combustion H-3A.

Redisefiar una nueva linea de bypass de gases calientes.

Instalacion de un analizador de Doble Demanda de Aire (DAD) en la linea de gas
acido del Recuperador de Calor H-3B.

Sustitucion de Catalizadores en los Reactores.

Adicion de una tercera etapa de Reaccidn Claus.

Colocacion de 2 termos pozos en cada uno de los reactores, cada uno con
multiples indicadores de temperatura instalados.

Nuevo Sistema de Condensacidn de Azufre.

Adecuar el sistema de Ventilacidon en la Fosa de Recuperacion de Azufre.

Adicion de un Analizador de Gas de Cola en la linea hacia el Tanque Separador
V-7.

Realizar modificaciones al incinerador de la chimenea.

Incluir elementos al Sistema de Control del Proceso.

Adecuar el suministro de aire de Instrumentos.

Estas propuestas se analizaran con el fin de identificar las areas de oportunidad de mejora

para su posible aplicacidn, indicdAndose de manera mas esquematica y representativa con

nubes de identificacidn en el Diagrama de Flujo de Proceso anexo.

28 . .. . .
Las propuestas realizadas por Process Optimization LTD se encuentran en letra cursiva.
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1. Sustitucion de los Medidores.

La propuesta dice que: los medidores deben ser recalibrados o reemplazados por unos de
tecnologia apropiada para uso en Unidades de Recuperacion de Azufre, para poder ser
validados por los operadores ddndoles confiabilidad en el control del proceso.

Es cierto que debe haber un control adecuado de la planta lograndose a través de la
medicidn precisa de las variables principales.

Sin embargo, el sustituir medidores implica también el verificar que todos tengan
sefializacion tanto en campo como al sistema de control (transmisores), pues de nada
sirve indicar en campo si no se pueden corregir fallas en las variables principales de
proceso.

Ademads, se debera indicar de qué tipo y de qué tecnologia se requieren para poderlos
implementar en el proceso. Esta propuesta debe complementarse indicando ademas el
tipo de material del que deben ser fabricados (alta resistencia mecanica a la corrosion)
pues es un parametro importante al tener que instalarse en una planta que maneja gas
acido y azufre.

Como propuesta en este trabajo y que se recomendara como el Area de Oportunidad de
Mejora 1, se recomienda implementar un medidor de flujo en la corriente de entrada en
L.B. antes de entrar al separador de condensados V-6 pues es necesario mantener un
flujo consistente en la alimentacidon de la planta, con el fin de no tener variaciones
operativas.

Finalmente se recomendarad incluir un medidor de temperatura que incluya un transmisor
al sistema de control, tanto en el horno de reaccién como en los convertidores cataliticos,
esto es para evitar fallas en la operacién y en cualquier cambio de temperatura mandar
una seializacién para en su caso aumentar o disminuir el flujo de aire o de gas acido.

2. Incluir drenes enchaquetados de vapor en los puntos bajos.

La propuesta dice que: se deben afadir drenes enchaquetados de vapor en los puntos
bajos hacia los sellos de azufre para que la unidad recuperadora de calor pueda mejorar
sus pulsaciones y las limitantes en el recorrido mejoren al eliminar los taponamientos en
las lineas.
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En general, todos los sistemas de tuberias en plantas Claus requieren especial atencién en
lineas de azufre liquido y lineas de vapor de proceso.

Debido a que el azufre se solidifica a una temperatura de 118°C, las lineas de azufre
liquido y de proceso deben ser calentadas y aisladas térmicamente, con el fin de evitar
que el azufre llegue a la forma sdlida; ademas, para mantener la temperatura del metal
por encima de los puntos de rocio de los acidos sulfurosos. Las lineas de proceso que
operan a temperaturas superiores de 343°C a menudo se cubren con material refractario
o son de acero inoxidable, lo que hace que sean mas costosas.

Las lineas de vapor también deben tener en cuenta la dilatacion térmica, utilizando juntas
de expansion con drenes libres para que si se produce la condensacion, el liquido pueda
drenarse libremente para con ello evitar la corrosion por los acidos formados. El
enchaquetamiento de los drenes es una medida preventiva, aunque podria ser mas
efectivo el enchaquetar toda la tuberia sélo si se requiere.

Por todo esto, las lineas principales que deben llevar enchaquetamiento con vapor son las
de alimentacidon al quemador H-3A, la alimentacién hacia los reactores, incluyendo el
bypass de gas acido, y las lineas de azufre hacia la fosa de recuperacioén, pues antes de
entrar a la fosa tienen que mantener su temperatura, con el fin de que el azufre no pueda
solidificarse y con ello tapar las lineas. Sin embargo, lo mas importante es mantener una
buena hidraulica sin taponamientos ni pérdidas en las tuberias, lo que se comentard como
una oportunidad de optimizacién mas adelante.

3. Incluir valvulas de control y sistemas de paros de emergencia como
parte del nuevo diseiio de ingenieria de seguridad para la planta de
Azufre.

La propuesta dice que: E/ control de gas dcido del tanque V-6 serd cambiado a un solo
controlador de rango dividido. Esta metodologia es efectiva y mantiene el ajuste de
presion constante en todo momento, lo cual previene cambios innecesarios en dicha
unidad. Se adicioné ademds una Alarma por Alto-Alto Nivel (LAHH) al tanque V-6 con el fin
de que mantenga su capacidad operacional sin sobrepasar la capacidad de disefio que
podria ocasionar riesgos.
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Esta observacién realizada por la compaiiia es ademas de importante, una buena
salvaguarda operativa, pues el tener un rango dividido en el tanque separador de
condensados V-6, permite un control programado tal que si la presion sube, se manda al
cabezal de desfogue, y si la presidn baja, sélo cierra el cabezal de desfogue.

Este tipo de control requiere de muchos elementos en linea que podrian aumentar la
caida de presidn en las tuberias, lo cual afectaria las etapas siguientes del proceso. Por ello
es importante tener en cuenta que si bien es viable su implementacién en este proceso
pudiese implementarse otro arreglo de control de ésta variable que ademds tome en
cuenta el aire de alimentacién para la oxidacion térmica, para con ello mantener una
buena operacién de la planta y un buen funcionamiento principalmente del horno de
reaccion.

A este tanque separador de condensados V-6, se le agregd ademas, una alarma por alto
alto nivel, en caso de que los condensados aumenten con respecto al nivel normal. Para
que la alarma por alto nivel sea efectiva, falta una valvula de control que, en caso de que
aumente el nivel de condensados, abra hacia el drenaje quimico con el fin de que el

recipiente mantenga su capacidad de disefio y evitar riesgos operativos. Debe ser
especificamente drenaje quimico, ya que como son condensados amargos se deben tratar
para su posterior desecho (Area de Oportunidad 1).

4. Incluir valvulas XV de cierre hermético en las lineas de aire de
combustion y gas acido de entrada al quemador principal H-3A.

Se propuso: Afadir vdlvulas XV en la alimentacion de gas dcido y las lineas de aire de
combustion. La nueva linea de gas combustible y la linea de vapor que va al quemador
principal H-3A estardn también equipadas con vdlvulas de cierre hermético XV.

Ademads, el circuito de gas de combustion estard equipado con un doble sistema de
bloqueo y purga del sistema, que permitirdn un paro seguro de la Unidad Recuperadora de
Azufre. Estas mismas protecciones serdn puestas al nuevo recalentador H-4 en la tercera
etapa propuesta del Proceso Claus modificado. Esta accion se hace por razones de
sequridad, debido a que no es posible operar de manera segura la unidad Recuperadora de
Azufre de forma manual sin el uso de éstas dos vdlvulas de control.
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Las valvulas XV son conocidas como valvulas de corte o cierre hermético, las cuales en
caso de alguna falla de operacidn o alguna contingencia, mantienen cerradas las lineas de
suministro tanto de corrientes de proceso principales, como de servicios auxiliares.

Sin embargo, es exagerado elegir valvulas de cierre hermético en la alimentacion de gas
acido, la linea de aire de combustion, la linea de gas combustible y la linea de vapor hacia
el quemador pues este tipo de valvulas suelen ser caras y pueden generar pérdidas de
presion siendo ademds no requeridas tantas salvaguardas en el proceso, al tener
protecciones de instrumentos y lazos de control de diferentes variables en cada equipo
enlazados hacia un sistema de control de proceso y a un sistema de paro de emergencia.

El mejor control de la planta se haria solamente manteniendo una valvula de corte en la
alimentacion de gas acido en L.B. y en la alimentacion de aire, con el fin de que a un
aumento de flujo, presion o alguna anomalia en la operacidn, se corte la alimentacidn
antes de suministrar al tanque separador V-6 y con ello evitar riesgos operativos
asegurando en un sistema de control el buen funcionamiento de ésta valvula y
manteniendo niveles minimos de caida de presién. Se requiere que estas valvulas sean de
alta confiabilidad, ya que las alimentaciones al quemador deben cerrarse inmediatamente
en caso de falla de equipo o del proceso. (Area de Oportunidad 1).

Ademas, deben ser de la tecnologia reciente, deben incluir un cierre hermético y evitar la
cristalizaciéon de azufre en el vastago de la valvula. Para proteger las valvulas de la
acumulacién de azufre pueden estar equipadas con camisas de vapor y se deben equipar
como minimo con éstos criterios:

<

Seguridad Contra Incendio.
Resistencia a la Corrosion.

L 4

¢ Proteccién para la acumulacion de azufre.

En la alimentacién de vapor o gas combustible pueden enlazarse al comportamiento
interno del quemador y de la cdmara de recuperacion de calor pues son dependientes
principalmente del flujo de gas acido y de la temperatura.
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5. Redisefar y sustituir la camara de Combustion H-3A.
Las recomendaciones principales fueron:

¢ Incluir una mampara o anillo de ahorcamiento en el horno de reaccion.
Corregir los dafios al material refractario del horno.
Incluir mediciones de temperatura en campo para conocer la temperatura real de
operacion dentro del horno de reaccion.

¢ Incluir detectores de flama.
Proponer un quemador HEC de alta eficiencia, que maneje la combustion con gas
natural y aire para mantener temperaturas por arriba de 900°C, que tenga un
sistema de ignicion de disparo con chispa de alta intensidad, que incluya todos los
paros de sequridad requeridos y que alcance una relacion de flujo de 8:1.

Como primer observacién a las recomendaciones propuestas es importante resaltar que
una mampara o anillo de ahorcamiento tiene como unico fin mantener una diferencia de
temperaturas dentro de la camara de combustion, para con ello eliminar mas facil los
compuestos secundarios que se pudieran formar, siendo de mayor utilizacién cuando
existen compuestos de amoniaco en alimentaciones provenientes de refineria, por lo que
para éste caso éste tipo de mampara no aplica para la optimizacion del proceso.

Es importante verificar la cantidad de gases a la entrada de la cdmara de combustion a
través de un medidor de flujo a la entrada en LB, para con ello asegurar la funcionalidad
del quemador.

Asimismo, verificar la calidad del vapor obtenido en la unidad recuperadora de calor, que
se deberd ajustar a los requerimientos y propiedades para para su venta y para el
suministro de vapor a la misma planta.

Para cuidar el estado de los equipos se deben tomar medidas preventivas, por ejemplo,
tener una mezcla eficiente y aplicar revestimientos refractarios que sirvan como
amortiguador de calor, con un material de alta calidad que sea resistente a las altas
temperaturas de la llama y que se coloque en contra de la carcasa de acero del quemador
para protegerla. Esta pared debe mantener la temperatura suficiente para evitar la
corrosion debido a la condensacion de acido que pueda dar un ataque directo al material.
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La propuesta de un quemador de alta eficiencia se puede analizar revisando las
caracteristicas principales de este tipo de quemadores, las cuales se pueden resumir en lo
siguiente”:

e Fabricante: HEC Technologies LTD.

¢ Incluye una combustion completa con combustible.

e Mezcla completa del gas de cola, aire secundario, y los productos de combustién
de los quemadores.

e Tiene un vortice toroidal para mezclar aire-combustible y mantiene una estabilidad
de la flama confiable.

e Las temperaturas de oxidacién manejadas son altas.

e Introduce gas y aire a través del Unico anillo de ahorcamiento que rodea la camara
de combustion.

e Mantiene un menor consumo de gas combustible, que reduce los costos de
operacion.

e No hay oscilaciones y vibraciones gracias a las caracteristicas de resonancia de la
camara.

e Trabaja a cualquier presién o clasificacion estdndar; en este caso se disefid para
una presion de operacion de 0.44 kg/cmz, una presion de disefio de 3.5 kg/cmz, y
bajo el Codigo ASME Sec. VIII Div. 1.

e Alcanza una relacién de flujo entre 6:1 y 8:1.

Estos datos que proporciona la compania fabricante en su pagina web, nos dicen que el
guemador propuesto cumple con los requerimientos principales solicitados por Process
Optimization LTD, como por ejemplo el manejo de la co-combustidn, el intervalo de
temperaturas, y un alcance de relacién de flujo de 8:1.

Analizando éstos datos podemos observar que la combustidon adicional con gas
combustible es requerida debido a que, si se tiene un contenido de H,S muy bajo la
temperatura minima requerida para llevar a cabo la combustion es de 980°C, temperatura
gue mantiene un funcionamiento estable en el quemador, segun los datos tedricos vy el
comportamiento de la Figura 1.11 mostrada en el Capitulo I.

*° Datos de HEC (High Efficiency Combustion) Technologies, Canada.
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FIGURA Ill. 6 . Esquema del quemador y Horno de Alta Eficiencia HEC.

La relacidon de flujo propuesta (8 moléculas de H,S por una de aire) es sobre especificada o
la proponen para darle mayor confiabilidad a su sistema; sin embargo, sélo se requiere
mantener una relacién confiable 2:1.

Como informacion adicional y que no se incluye en la informacién del proveedor HEC
Technologies LTD, se requiere que el quemador incluya un sistema de ignicidn de disparo
de chispa de alta intensidad, que esté dimensionado para proveer mayor al 50% del flujo
de disefio y que incluya un monitor de temperatura EXT infrarrojo para otorgar una
operacion con lecturas continuas de la temperatura de la cdmara.

Finalmente se concluye que el quemador y la cdmara de combustion si se deben cambiar
por un quemador de alta eficiencia, aunque como propuesta diferente se buscara otro
fabricante que cumpla con los requerimientos, que de igual forma asegure la calidad y la
estabilidad de la flama, que asegure un buen mezclado de los gases de combustion y un
buen aislamiento térmico pero que debe contener una boquilla de inyeccion y debe ser
capaz de manejar temperaturas mas altas de combustidn para evitar dafios al material
refractario y no debe contener mampara (Area de Oportunidad 2).
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6. Redisefar una nueva linea de bypass de gases calientes.
La propuesta realizada fue:

¢ Remover la linea actual de bypass de gases calientes e instalar una nueva linea de
acero inoxidable re-disefiada.

& Reemplazar las vdlvulas de bypass de gases calientes existentes con otras de mejor
tecnologia, de tal forma que la vdlvula de gas dcido en el quemador se ajuste a un
75% de apertura y la de bypass se ajuste a un 25%.

Para ésta seccion si es recomendable disefar toda la linea de bypass, considerando que se
debe tener enchaquetamiento con vapor de la linea, para evitar los entrampamientos de
azufre y con ello mantener un flujo adecuado de gas acido hacia los reactores cataliticos,
con el fin de evitar pérdidas de presion antes de la cama catalitica.

La opcidn de un bypass de gas caliente es la opcidon de mds bajo costo, su control es
relativamente simple y tiene pocas caidas de presion. El principal objetivo del bypass es
para que la temperatura del gas de proceso en la entrada de los convertidores cataliticos
sea de 14-17°C mayor que el punto de rocio del azufre de 117°C, pero se debe mantener
tan bajo como sea posible para maximizar la conversion del azufre y lo suficientemente
alta para obtener una velocidad de reaccién Claus satisfactoria y llevar a cabo la hidrdlisis
de COSy CS,.

En este disefio propuesto por Process Optimization LTD se mantiene a un rango de
temperatura entre 200-250°C en la entrada de los reactores cataliticos, estando muy por
encima del punto de rocio del azufre seguin la literatura; la compafiia establecid estas
temperaturas con el fin de mantener una viscosidad baja antes de las camas cataliticas.

El bypass debe estar a una temperatura de entre 480°C a 650°C; en este caso se mantiene
la temperatura maxima de 650°C, por lo que se propone disminuir la temperatura para
estar un poco mas cercano al punto de rocio sin aumentar la viscosidad, a una
temperatura aproximada de 190°C.

Las tuberias y las valvulas si deben ser de acero inoxidable con el fin de manejar el gas de
proceso caliente. Cabe resaltar que el bypass se utiliza para los 2 primeros convertidores
cataliticos y un método de recalentamiento indirecto es utilizado para el tercer
convertidor propuesto.
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El gas acido proveniente de la endulzadora podra dirigirse al quemador, pasando sélo 1/3
en el bypass de gas acido. El pretender que la valvula hacia la linea de bypass se ajuste a
una apertura de 75% no garantiza que sea la cantidad requerida de bypass. Esta linea
deberia ser disefiada para pasar sélo 1/3, lo que se lograria con un control de flujo en la
linea hacia el quemador principal, para que con ello la valvula, a través de un set point,
logre ajustar automdticamente el flujo que se envia hacia el quemador, o viceversa,
ajustar de tal forma que envie el flujo requerido hacia el bypass de gas caliente.

7. Instalacion de un analizador de Doble Demanda de Aire (DAD) en la
linea de gas acido del Recuperador de Calor H-3B.

Se propuso lo siguiente:

Instalacion de un sistema de Control de Doble Demanda de Aire (DAD), donde el analizador
DAD y el analizador de Gas de Cola (ADA) controlard tanto en la vdlvula principal de aire
como en la vdlvula de bajo flujo de aire, para obtener una relacion de 2:1 H,5:50, en el gas
de cola de la nueva tercera etapa Claus (del E-7). Este sistema de control permitird a la
Unidad Recuperadora de Azufre lograr al menos 96% de eficiencia de conversion y un valor
mayor al 95% de eficiencia de recuperacion de azufre.

Este sistema de Doble Demanda de Aire se eligié por el licenciador pues tiene la capacidad
de asegurar que siempre habra un control de la relacién Aire/Gas Acido de hasta 8:1 sin
embargo, es muy exagerado para ésta unidad; este tipo de control especial se ocupa
cuando hay muchos contaminantes en la corriente de gas 4cido, por ejemplo mercaptanos
o NHs, o también cuando existe inestabilidad en la corriente de gas acido. Sin embargo,
tiene la desventaja de ser muy costoso.

Para éste proyecto este sistema de Doble Demanda de Aire no se requiere, pues el tiempo
de residencia en el quemador es menor o igual a 0.4 segundos, por lo que es suficiente un
analizador y no uno doble.

Por ello, se podria establecer un sistema de control mas reciente y de mayor efectividad
(Area de Oportunidad 2). Lo mas adecuado seria optimizar el proceso a través del
desarrollo de una Filosofia de Control que identifique las variables que se deban manejar
con mas precision con el fin de evitar fallas operativas y manejar altos niveles de control
sin requerir equipos tan ostentosos.
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El incluir la instalacidn de los medidores de flujo FE-7, FE-X y FCV-7 y un doble analizador
requiere de muchos lazos de control y significa ademas caidas de presidén en la entrada y
en la salida de las corrientes, lo cual podria ser innecesario y podrian omitirse.

8. Sustitucion de Catalizadores en los Reactores.
La recomendacion técnica fue la siguiente:

Reemplazar el catalizador existente ALCOA100 por uno con la mejor alumina activada
siendo este POROCEL o su equivalente, MAXCEL 727.

Para el primer reactor R-1, se propuso reemplazar la mitad de la capa superior de
alumina activada Al,O3; con catalizador nuevo y esta capa deberd estar separada, a
través de una pantalla, de la mitad inferior de la cama que serd de TiO,, esto con el fin de
asegurar una alta eficiencia de hidrdlisis para la conversion de COS y CS,.

Para el R-2 y el R-3 todo el catalizador serd de Al,Os.

Con base en los estudios del licenciador se pudo conocer que las camas cataliticas estan
taponadas debido a su uso extremo por afios, a un mal mantenimiento y al mal proceso
de regeneracidn con gas acido, por lo que se debe encontrar un catalizador nuevo que
mantenga sus caracteristicas a éstas condiciones de proceso. Esta propuesta es acertada
sobre todo por el hecho de la antigliedad de los catalizadores en la planta, aunado a esto,
el mal mantenimiento al que han sido sometidos provoca que los catalizadores se deban
cambiar teniendo como requisito un estudio sustentado o la implementacién de éstos
catalizadores en plantas semejantes, para su recomendacion a ésta unidad recuperadora
de azufre.

La propuesta de catalizador es POROCEL, el cual es un catalizador de alimina introducido
en el mercado en 1998. La linea de catalizadores Porocel incluye un producto distintivo,
Maxcel 727, alumina activada pura que tiene una buena resistencia y una excelente
macroporosidad.

En la Figura Ill.8 se muestra un grafico de Arrhenius correspondiente al comportamiento
de los catalizadores Porocel y Maxcel 727.
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FIGURA Illl. 7 Grafico de Arrhenius correspondiente al comportamiento de los
catalizadores propuestos.

En el grafico se muestra la cinética de la descomposicion CS, observandose un
comportamiento para el coeficiente de velocidad de primer orden. El hecho de que se
ilustre el comportamiento de la descomposicion del CS, es debido a que, con base a la
literatura, se sabe que si un catalizador puede descomponer el CS, puede descomponer
los otros compuestos secundarios pertenecientes a una reaccion Claus.

La propuesta del catalizador POROCEL fue realizada con base en su aplicacidn a plantas de
recuperacién de azufre en las cuales el gas acido tratado es proveniente de refinerias. El
catalizador muestra tener macroporos, propiedad que significa tener un drea de reaccion
suficiente en el catalizador.

Maxcel 727 muestra tener un comportamiento con mayor actividad, es decir, mayor
porcentaje de conversion, hecho que representa que este catalizador sea la mejor opcion
para llevar a cabo la conversion en la unidad de recuperaciéon de azufre.

En la propuesta se aclara que la aliumina activada tiene un tiempo de vida estimado de 3 a
5 afios, por lo que se podria analizar un catalizador que tenga una vida mas larga, con el
fin de evitar costos a corto plazo.
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La propuesta técnica es certera al justificar el requerimiento de la mitad inferior de TiO, en
el primer convertidor, pues en éste reactor es donde se debe fomentar las reacciones de
hidrdlisis utilizando un catalizador mas selectivo. Se debe estudiar con detenimiento la
propuesta de catalizador de TiO,, tomando en consideracion la inclusidon de TiO, en el
segundo reactor, como medida preventiva al exceso de concentracién de CO, (55.70 %
mol, de acuerdo con el Balance de Materia y Energia) encontrada en la alimentacién de
gas acido (Area de Oportunidad 3).

Finalmente, la cama de TiO, se debe colocar en la cama inferior de los reactores, pues al
aumentar la temperatura en la primera cama catalitica estds asegurando que la
temperatura a la que llega el gas hacia la cama de TiO, es la adecuada para llevar a cabo la
hidrdlisis y con ello evitar que haya taponamientos del catalizador, pues éste suele ser
demasiado caro, hasta 10 veces mds que la alumina.

9. Adicion de una tercera Etapa Claus.

El disefio de la planta no tiene la capacidad de lograr la eficiencia de recuperacion
deseada, por lo que se recomendo:

& Adicion de un tercer Reactor catalitico R-3 completo que incluye: un recalentador
nuevo H-4 a base de gas natural, que recoge la corriente de gases de salida de los
condensadores E-5 A/B existentes y eleva la temperatura hasta 343°C lo que
promueve una adecuada conversion al hacer pasar esta corriente por el tercer
reactor R-3 el cual trabaja con una cama empacada de alumina como catalizador,
en donde el SO, remanente es transformado a azufre elemental en el condensador
E-7 que incluye un enfriador soloaire E-8 para condensar el vapor producido en el
condensador y un nuevo sello de azufre M-104 para direccionar el azufre formado
del Condensador de Azufre hacia la Fosa de Recuperacion.

¢ Esta etapa adicional se disefiard para poder cambiar capacidades de manera
sencilla y econdmica a las instalaciones existentes y convertirse en SUPERCLAUS en
un futuro, para que la planta pudiera adaptarse a requerimientos mds severos en
caso de que las normas actuales llegaran a ser modificadas.
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Cada etapa de reaccidon convierte una fraccién mas pequefia de los gases restantes a
vapor de azufre, pero el efecto combinado de la totalidad es reducir el contenido de H,S a
un nivel aceptable y recuperar mayor cantidad de azufre, hecho que se muestra en la
siguiente tabla:

Porcentajes Tedricos de Recuperacidn por Etapas de Reaccién
Reactor Térmico (H-3A) (0.60) 100= 60%
Reactor Catalitico 1 (R-1) (0.60) 40=24%
Reactor Catalitico 2 (R-2) (0.60) 16=9.6%
Reactor Catalitico 3 (R-3) (0.60) 6.4=3.84%
Total 97.44%

Esta tercera etapa, con todo lo que se incluye en ésta seccidn, es el cambio mds relevante,
que permite llegar a la conversién requerida por la normativa, aunque Process
Optimization LTD sélo garantiza que se recuperara el 96%, cantidad menor del porcentaje
tedrico de recuperacién para una planta Claus de 3 etapas, por lo que a pesar de que se
aumento otra etapa, debe haber ciertas areas tanto operativas como de disefio que no se
tomaron en cuenta para su cambio o sustitucidn y que estan fallando hasta la actualidad,
hecho que representa el tener oportunidad de mejora y que se esta planteando en cada
una de las observaciones que se realizan en este apartado.

Sin embargo, el proceso Claus convencional estd limitado por el equilibrio quimico a una
recuperacion de entre 94-97%, por lo que se tendria que aumentar otra etapa de
reaccidon. Aunado a esto, el tener un cuarto reactor no es tan viable debido a que Ila
cantidad de gas acido que sobra es minima y estaria recuperando una minima cantidad
para el tamafio de reactor que se utilizaria. Se deberd entonces buscar algin otro método
de recuperacion para aumentar mas del 97%, por ejemplo los procesos para el
tratamiento de gas de cola, como son el proceso SCOTT, CBA o procesos como el
SuperClaus (propuesto e ilustrado en el Capitulo I).
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10.Colocacion de 2 termos pozos en cada uno de los reactores, cada uno
con multiples indicadores de temperatura instalados.

La observacion principal fue:

En la actualidad sdlo hay un termopar en cada cama catalitica y no son suficientes para
monitorear la operacion del proceso catalitico. Por ello se recomendd colocar 2 termos
pozos en cada uno de los reactores existentes, cada uno con multiples indicadores de
temperatura instalados.

Para una unidad Claus con 3 reactores cataliticos, normalmente se tienen los siguientes
rangos de temperatura®:

Aumento Teorico
de Temperatura

Temperatura de
Entrada [°C]

Temperatura de
Rocio en Cada

Aumento de
Temperatura en cada

Etapa [°C] cama [°C]
Primer Reactor 232-249 353 44-100
Catalitico
Segundo Reactor 199-221 298 14-33
Catalitico
Tercer Reactor 188-210 212 3-8
Catalitico

Aumento Real de

Temperatura de

Temperatura de

Aumento de

Temperatura Entrada [°C] Salida [°C] Temperatura en cada
cama [°C]

Primer Reactor 250 325 75

Catalitico (R-1)

Segundo Reactor 205 229 24

Catalitico (R-2)

Tercer Reactor 200 203 3

Catalitico (R-3)

Durante el desarrollo de la Ingenieria se manejaron temperaturas de entrada de 250°C, de
205°C y de 200°C y temperaturas de salida de 325°C, de 229°C y de 203°C para el reactor
1, 2 y 3 respectivamente, por lo que se puede observar con respecto a la tabla que los
rangos de temperatura son congruentes con los datos tedricos y que se puede tener una
operacion dptima con éstos valores de temperatura, aunque se podria mejorar acercando
las temperaturas de entrada a la temperatura de rocio del azufre pero con un intervalo de
separacion de 10°C con respecto al punto de rocio y estableciendo la misma diferencia de
temperaturas para la salida de los reactores.

30 Tuller, William N., The Sulphur Data Book, McGraw Hill, 1954
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Si bien es importante mantener un control de temperatura en los reactores cataliticos, no
es tan relevante ni de muy gran ayuda que el operador vea en campo las temperaturas
como una indicacién de lo bien o mal que esta funcionando el proceso.

Para poder tener un control optimo en las camas cataliticas de los reactores se requiere
no soélo de elementos primarios de temperatura en campo, sino ademads de transmisores
indicadores de temperatura, que a partir de que detecten alguna baja en la temperatura
de la cama catalitica, envien la sefial a un sistema de control el cual aumentaria la
cantidad de gas caliente que se suministraria en la corriente de proceso (Control en las
vdlvulas de bypass de gas caliente).

11. Nuevo Sistema de Condensacion de Azufre.
A través del andlisis se pudo observar que:

e £l nuevo Reactor R-3 requiere de un Condensador nuevo (E-7), el cual en su
instalacion deberd incluir las tuberias de interconexion correspondientes a los
equipos de esa seccion.

El sistema de condensacion de azufre en cada convertidor permite promover la reaccion
Claus para una mayor recuperacion. El tercer condensador se tuvo la necesidad de
instalarlo debido a que las interconexiones en la planta no son tan viables comparado con
instalar todo un paquete nuevo que incluya esta seccién por separado y que ademas
incluye el suministro de un aeroenfriador que funciona a través de un circuito cerrado que
tiene aire en un condensador elevado y el vapor condensado retorna por gravedad a la
caldera como agua de alimentacidn.

12. Adecuar el sistema de Ventilacion en la Fosa de Recuperacion de
Azufre.

La principal recomendacion fue:

¢ Se considerd instalar una entrada de aire atmosférico, una linea de aire de barrido
de vapor con enchaquetado de vapor y un sistema eductor de vapor para succionar
los vapores de la Fosa de Recuperacion de Azufre y enviarlos por venteo al
incinerador.

¢ Incluir un “Sistema Automdtico de Respaldo de Desfogue”, el cual se activard
automadticamente si el flujo en el eductor de vapor llega a ser demasiado bajo.
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La funcidon de la Fosa de Recuperacion de Azufre es almacenar el azufre liquido
proveniente de los condensadores que al mismo tiempo cumple la funcion de ser la
unidad desgasificadora pues Process Optimization incluyd una entrada de aire atmosférico
y un eductor de vapor para succionar los vapores de la fosa y enviarlos al incinerador,
asegurando con ello que el azufre se mantendrd en los limites bajos de explosividad para
su manejo reduciendo el contenido de H,S en la atmdsfera del azufre liquido a menos de
10 ppm.

El desfogue automatico es una medida preventiva que se activara sélo si el eductor de
vapor se tapa o si su funcionamiento no fuera suficiente para la cantidad de gases que se
encuentren en la fosa. Es importante recalcar que no debe haber altas concentraciones de
H,S en esta fosa pues es el recipiente que estd mds en contacto con el area operativa. Por
ello es cierto que en la Fosa de Recuperacién se debe mantener un bajo nivel de gases de
H,S, y las medidas o salvaguardas que se implementaron durante el desarrollo de la
Ingenieria son medidas preventivas de seguridad;

Estas medidas podrian mejorarse con medidas mas preventivas; por ejemplo, se podria
implementar un sistema de indicacidén y transmision de nivel (LIT) basado en el sistema de
burbujeo de aire para medir el nivel en la fosa de Azufre, ademas de un medidor de
concentracion de H,S, agitadores y una mampara que separe en 2 secciones la fosa de
recuperacién, con el fin de que a través de la agitacidn todos los vapores se envien hacia
el eductor. Estas recomendaciones se propondran a detalle en el siguiente apartado.
(Area de Oportunidad 4).

13. Adicion de un Analizador de Gas de Cola en la linea de salida del
condensador de vapor E-7.

La recomendacion fue:

& Se requiere la instalacion de un nuevo analizador de H>S y de SO, en la corriente de
suministro al Tanque Separador de Gas Acido V-7, antes de la etapa de incineracion
de gas de cola.

¢ Estos analizadores deben incluir un sistema Vortex para la disminucion de dafios a
los analizadores por las altas temperaturas manejadas, con la finalidad de
mantener un control mds preciso de la cantidad de aire suministrada al incinerador
y asi cumplir con el sistema propuesto de Doble Demanda de Aire.
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El analizar la concentracion de componentes en el gas de cola es una medida preventiva
de seguridad para comprobar la funcionalidad de la planta y para evitar que haya mayor
concentracion de componentes de SO, emitidos a la atmdsfera.

El hacer la recomendacién de reemplazo de los analizadores es sumamente importante
debido a que se debe garantizar la funcionalidad de éstos equipos de acuerdo a la norma,
y que actualmente no funcionan correctamente ya sea por antigliedad o porque estan
descalibrados. El implementar un analizador en la linea de salida del condensador de
vapor E-7 no es de ayuda para mejorar el control del proceso, pues el control adecuado de
la concentracidn debe de estar en la chimenea de incineracién debido a que el tiempo de
residencia del proceso es menor a 5 segundos, lo que permite que el control se haga de Ia
corriente de salida hacia el primer equipo de proceso evitando asi la instalacién y compra
de elementos de medicién de concentracién en el Separador de Gas Acido V-7, que
pudiesen generar caidas de presidn en las lineas.

Para evitar bajas recuperaciones de azufre, en esta linea aguas abajo se encuentra un
tanque separador de condensados, el cual tiene como funcién principal el evitar que se
vayan arrastres de liquido (azufre o condensados acidos) al quemador de gases de cola,
para con ello disminuir la cantidad de emisiones a la atmdsfera y recuperar mayor
cantidad de azufre que se envia a la chimenea.

Sin embargo, la recomendacién de incluir un analizador que controle el flujo de aire en el
incinerador no es una medida preventiva en ésta area pues primeramente, aqui no se
debe mantener una relacién estequiometrica del aire con respecto a los gases de cola, al
contrario se debe considerar el flujo continuo de aire para garantizar la oxidacidn total de
todos los gases de chimenea. Para mejorar el control en los gases de cola en el incinerador
se debe incluir control de temperatura para en caso de que disminuya se abra el paso del
gas combustible para su combustién directa, y si aumenta se cierre el paso del
combustible.

El sistema Vortex es un tubo que utiliza aire comprimido como fuente de energia, no tiene
partes moviles y produce aire caliente por un extremo y frio por el otro realizando asi la
revisidon continua de los vortices formados en la flama.

Este sistema es un complemento adicional que pudiese estar o no incluido en los
analizadores, pues éstos deberdan estar disefados para las altas temperaturas manejadas.
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14. Realizar modificaciones al incinerador de la chimenea.
La recomendacion realizada fue la siguiente:

¢ Se requiere un monitor de emisiones de SO, en el incinerador.
Se requiere de un sistema continuo de emisiones confiable (Sistema CEM) el cual
permitird determinar la cantidad de emisiones a la atmdsfera.

¢ Se requiere la instalacion de puertos de muestreo y suministros (eléctrico) para
poder obtener una medida exacta de la velocidad de los gases de la chimenea.

¢ Para el sistema de encendido del quemador existente se recomienda un sistema
“CONTINUUM?” de la compaiiia Flare Industries, Inc.

Las recomendaciones realizadas para su implementacién en la chimenea del incinerador
se basan en la NOM-137-SEMARNAT-2003 (que incluye una seccion igual a la Norma
emitida en el afio 2013 encontrada en Anexo 1), en la cual se pide que haya un
mantenimiento y analisis continuo en los sistemas de control de acuerdo a los apartados
de la Seccién 6.

Para mantener confiabilidad en la emisién de gases continuos, se deberd implementar un
sistema continuo de emisiones confiable, la cual es una observacidn acertada, pues en la
normativa se pide instalar un EMCE*! de diéxido de azufre, el cual deberd operar el 90%
del tiempo total de operacion, debera estar dentro de una tolerancia de +5 con respecto
al método de referencia.

El implementar modificaciones en esta parte del proceso es de suma importancia, pues es
el nodo del proceso que debera determinar el buen funcionamiento y la confiabilidad para
TODO el proceso de recuperacion de azufre en ésta planta, lo cual depende de la relacién
de los controladores de SO, con respecto al suministro de aire para oxidacién en la etapa
térmica.

Asimismo en la chimenea deberan instalarse puertos de muestreo adicionales, los cuales
se consideran en las recomendaciones, y deberan estar instalados formando un angulo de
459, contando ademas con un sistema de procesamiento de datos que registre un minimo
de 12 lecturas por hora. Este método deberd ser a través de espectroscopia de absorcion
ultravioleta.

> EMCE: Equipo para el Monitoreo Continuo de Emisiones a la atmadsfera.
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Para el quemador existente se propuso un sistema de encendido de chispa continua por la
compaiia Flare Industries, Inc., el cual consta de un equipo retractil para facilitar
mantenimiento, un arco de alto voltaje para ignicidén; se enciende cada 20 segundos. Esta
propuesta tiene como beneficio el garantizar la ignicidn total en el incinerador.

Este quemador deberd cuidar ademas la velocidad de los gases emitidos, la concentracién
de H,S, la temperatura para utilizar o no gas combustible para su ignicién directa, entre
otras caracteristicas importantes para evitar a toda costa la emisién a la atmdsfera de
gases contaminantes (SO,).

Finalmente, se debera considerar el recuperar energia en esta seccién, debido a que,
aparte de la cdmara de combustién, es la segunda seccién que libera altas
concentraciones de energia las cuales deberdn tratar de no desperdiciarse y encontrar
algin beneficio, propuesta que se hard a detalle en el siguiente apartado. (Area de
Oportunidad 5).

15. Incluir elementos al Sistema de Control del Proceso.
La observacion principal fue:

e Instalar elementos de monitoreo y medicion tales como: controles de flama
(Detectores IR, indicadores de temperatura y mirillas con sistema de purgas), varios
equipos de medicion de flujo, asi como mejorar e implementar equipos de
seguridad ESD.

Estos alcances de instrumentacidon y control estdn incluidos en las observaciones de
mantenimiento como de control de variables en los reactores y en las lineas de operacién,
siendo hechas ya observaciones a cada uno como parte de ingenieria.

Tedricamente los termopares son utilizados para la mayoria de las mediciones de
temperatura pero siempre y cuando vaya acompafiado por el transmisor para poder tener
el control preciso de ésta variable determinante en este proceso.

Cabe resaltar que los analizadores de gas de cola deben ser UV/IR, como lo indican los
alcances. Los instrumentos infrarrojos pueden ser utilizados como dispositivos para
monitoreo de la llama para el quemador principal.
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16. Aire de Instrumentos.

¢ Cada conexion de purga requiere de un rotdmetro para asegurar que existe
suficiente flujo en movimiento hacia la boquilla y asi mantener la boquilla limpia.

¢ El aire de los instrumentos debe tener una vdlvula solenoide para apagar el flujo de
aire cuando exista una emergencia.

¢ Se recomienda un flujo estdndar de aire de instrumentos entre 6 a 10 fta/min.

Estos alcances para el suministro de aire de instrumentos no se encuentran especificados
en los Diagramas de Flujo de Proceso, sin embargo son medidas preventivas de seguridad
que se basan en evitar que el aire entre en las camas cataliticas, por lo que si se requiere
una vdlvula solenoide en caso de paro de planta; este tipo de vdlvulas son de alta
confiabilidad e incluyen un control adecuado de éste servicio, por ejemplo, la medicion de
flujo relacionada a la vélvula, que debe ser un elemento primario de temperatura
(rotdmetro o algln elemento mas especificado) y finalmente las purgas que toda valvula
debe tener en caso de alguna obstruccién en las mismas.

Finalmente, las areas de oportunidad que se reflejan como resumen en el Diagrama de
Flujo de Proceso mostrado a continuacion, se pueden identificar por areas las cuales son:

Area de Oportunidad de mejora 1: Entrada en limite de bateria hacia el separador de gas
acido hasta la entrada al quemador térmico.

Area de Oportunidad de mejora 2: Area de reaccidn térmica, que engloba el quemador y
el control del aire.

Area de Oportunidad de mejora 3: Engloba los cambios que pudieran darse en las etapas
cataliticas correspondientes al proceso.

Area de Oportunidad de mejora 4: Area de Almacenamiento y desgasificacion de azufre
liquido, que engloba la propuesta de solidificacidon de azufre.

Area de Oportunidad de mejora 5: Engloba el control en la chimenea de emisiones a la
atmdsfera y su posible etapa de recuperacién térmica.
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4.1 PROPUESTA PARA LA MEJORA TECNOLOGICA DE LA INGENIERIA BASICA.

Proponer una mejora a un proceso requiere de fundamentos técnicos que facilitan el
identificar areas de operacién que pueden sufrir un cambio y mejorar el proceso
significativamente. Estas mejoras pueden expresarse en propuestas de ingenieria que
pueden significar el desarrollo de una nueva Ingenieria Basica que seria de utilidad si se
requiere modificar el disefio de una planta para obtener productos con especificaciones
diferentes a las actuales, o bien realizar cambios a la planta por ineficiencia de produccion.

Durante el desarrollo de la Ingenieria Bdsica que se utilizd para el analisis de la planta
existente, la compafiia Process Optimization LTD realiz6 propuestas que se
fundamentaron en métodos de operacién de plantas existentes.

Para este trabajo se llevd a cabo un andlisis de los procesos desarrollados para la
recuperaciéon de azufre y con ello se han identificado dreas de oportunidad que se
fundamentan en la aplicacion de tecnologias mds recientes y su aplicacion en otras
plantas semejantes, en el conocimiento del proceso y sus fundamentos tedricos y en la
aplicacion de la Ingenieria Quimica de manera integral. Por ello, las propuestas para la
mejora tecnoldgica de la Ingenieria Bdsica existente son las siguientes:

1. Analizar la hidraulica de la linea de alimentacién en L.B., para aumentar la
presion de entrada a la planta.

2. Incluir medicién de flujo del Gas Acido en L.B. y un andlisis continuo de H,S en las
corrientes principales de medicion del proceso.

3. Proponer la mayor eliminacion posible de CO, de la corriente de alimentacion.

4. Cambiar el tipo de quemador por uno de tecnologia mas reciente que no
requiera de doble demanda de aire, pero que tenga un control éptimo con el
incinerador.

5. En el Horno de Reaccion térmica incluir ferrules de entrada cdéncava, para
cuidado térmico y mecanico.

6. Incluir una cama de TiO; en el segundo reactor.

7. Incluir sellos de azufre en todas las lineas hacia la fosa de recuperacion.

8. Incluir agitadores, un analizador de H,S y un medidor de nivel en la fosa de
recuperacion.

9. Incluir una etapa de Recuperacion de Calor en el Incinerador para obtener Vapor
Sobrecalentado.

10. Incluir un control de suministro de Aire en la etapa de incineracion.
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1. Analizar la hidraulica de la linea de alimentacién en L.B.*, para
aumentar la presion de entrada a la planta.

Se debera analizar la hidraulica de la linea de interconexién entre la Planta Endulzadora de
Gas y la Unidad Recuperadora de Azufre, debido a que, ademds de que puede tener
puntos bajos que no se analizaron por Process Optimization LTD, debe tener una presién
mas alta pues durante el proceso se tienen varias caidas de presién, por accesorios,
equipos y tuberia. En la literatura dice que habitualmente, una planta de éste tipo tiene
una presién de alimentacion de 0.58 kg/cm?” y una temperatura de 48°C.*

Bajo éstos criterios, se debera tratar de mantener una presién de entrada en L.B. mayor a
0.6 kg/cm?, concluyendo asi que en las bases de disefio estd mal establecido este dato y
que si bien, 0.28 kg/cm?” es la presién que se tiene como referencia para el desarrollo de la
ingenieria, éste valor debe ser la minima presién requerida para el buen funcionamiento
de la planta tratando en todo momento de que la presién se mantenga muy arriba de éste
valor y ademds, tratar de que no haya altas caidas de presién en las corrientes de
operacion.

Con la presién propuesta por Process Optimization LTD de 0.44 kg/cm?se puede observar
gue el comportamiento de las corrientes de proceso si bien no es el é6ptimo, cumple con
los requerimientos, aunque por ejemplo, en la linea proveniente de la recuperadora de
calor hacia la fosa de recuperacién (Corriente 16 del Balance de Materia y Energia) se cae
la presidn hasta un valor de 0.00 kg/cmz, y aunque esta linea lleve el azufre liquido por
gravedad, puede haber taponamientos que se podrian evitar con un aumento de presion.

Es por ello que como solucidn se propone una mejora técnica para aumentar la presién en
la linea hacia la unidad recuperadora de azufre. Primeramente, se debe analizar la
hidraulica para conocer qué factores son los determinantes en la linea; asimismo, como
solucién se puede analizar la presién de salida de la torre absorbedora de la planta
endulzadora de hidrocarburos y con ello su posible aumento de la misma.

Finalmente y como opcidn principal se propone aumentar el didmetro de la tuberia, pues
si bien el didmetro de la tuberia existente es de 10” (0.254 m), para gases tenemos la
siguiente ecuacion:

_ pulv®
o 2d

AP

32 L.B.: Limite de Bateria. Se refiere a la frontera de la planta en estudio.
3 sulfur Process Technology, THE LINDE GROUP, Oklahoma, USA. Expertos en Plantas de Azufre.
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Doénde:
; ., kg
AP = Caida de Presion [ﬁ]
— ; kg
p = Densiad [ﬁ]
u = Coeficiente de friccion
v = Velocidad del gas [?]

d = diametro interno de la tuberia [m]

Con ésta ecuacidon se puede observar que la caida de presidon es inversamente
proporcional al didmetro, es decir, a medida que el didmetro sea mayor, la caida de
presién disminuye en un tramo de tuberia. En este caso no se conoce la longitud exacta de
la tuberia que alimenta la Unidad Recuperadora de Azufre, sin embargo, se sabe que se
podria cambiar a un didmetro mayor comercialmente existente, para con ello asegurar
una presidon mayor en la tuberia.

La eleccidon de cualquier opcidon para mejorar la hidraulica es dependiente ademas del
presupuesto que se requiera para realizar la modificacién, y que en cierta forma el
aumentar el didmetro de la linea existente es la mas viable ademas por los beneficios que
representaria el desmantelar la tuberia, pues con ello se garantizaria un mejor
comportamiento en las lineas de proceso para incrementar la eficiencia o bien, disminuir
las fallas en el proceso de recuperacion.

2. Incluir medicién de flujo del Gas Acido en L.B. y un analisis continuo
de H,S en las corrientes principales de medicion del proceso.

Se recomendard ademas verificar la existencia, o en su caso, implementar un medidor de
flujo en la corriente de entrada en L.B. para conocer la cantidad de flujo suministrada a la
planta, con el fin de mantener un control éptimo tanto de la temperatura de operacion,
de la estabilidad de la flama y de la conversion, variables dependientes del suministro de
gas acidoy del aire.
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Para mantener un mejor control en la parte operativa del quemador térmico y la caldera
de recuperacion se incluira una medicién de nivel que tendra un lazo con el suministro de
agua de enfriamiento, con el fin de que los tubos de la cdmara de recuperacion de calor H-
3B y del intercambiador E-5A/B siempre se encuentren inundados y no sufran dafios
mecanicos por cambios drdsticos de temperatura.

El control de la planta se mejorard incluyendo los transmisores y medidores de
temperatura dentro de las camas cataliticas, los cuales controlaran la apertura o cierre de
las vdlvulas de flujo del bypass hacia los reactores cataliticos.

Se deberd conocer ademas del flujo en L.B. la composicién de H,S en la corriente, con el
fin que de ésta composicidn esté siempre en el rango de disefio del gas acido proveniente
de la Planta Endulzadora a condiciones normales de operacidn (39% H,S base seca).

El conocer la composicidon en el gas acido es de suma importancia debido a que la
composicion minima de gas acido para mantener una flama estable se considera no
menor a 20% H,S, tomando como referencia el tipo de arreglo en el quemador, que es de
flujo directo, y la cantidad de flujo de gas acido.

La decisién de utilizar gas natural como combustible depende de la composicién de gas
acido en la corriente pues fomentaria la combustién a través de un aumento en la
temperatura en dado caso de que disminuya la composicion de gas acido.

En este caso no se sabe con exactitud la composicion minima de gas acido que se puede
tener en la planta, pero se sabe que se debera mantener una alimentacién constante en la
planta y a una composicién cercana a la de disefio por lo que se concluyd que la linea de
gas combustible sélo se utilizard durante el arranque de la planta y en condiciones criticas
o anormales, cuando haya algun fallo en la operacion.

La compaiiia licenciadora deja inconclusa ésta decisién durante el desarrollo de la
ingenieria y expresan ademas en el desarrollo del sumario de servicios auxiliares que la
decisién la tomara el drea operativa. Como parte de la ingenieria, es importante concluirlo
bajo cdlculos y criterios sustentables, ya que estas decisiones repercuten monetariamente
en el suministro de servicios auxiliares.

Para poder conocer con mayor precisién la composicion que se estara manejando a lo
largo del proceso es sumamente requerido un analizador en la corriente de entrada en
L.B. que indigue la composicién de gas acido y un analizador adicional de H,S en la linea
de gas de cola.
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El proceso no debera operarse sin éstos instrumentos ya que permiten efectuar los ajustes
necesarios para disminuir las variaciones por la concentracién de H,S, la concentracion de
hidrocarburos y el flujo de gas acido. Algunos modelos propuestos son los siguientes:
Ametek 900, Ametek NSL 880 o Brimstone 942 ilustrado en la Figura IV.1.

Figura IV. 1 Esquema de Instalacion de un analizador modelo Brimstone.

3. Proponer la mayor eliminacidon posible de CO, de la corriente de
alimentacion.

La corriente de gas acido en estudio tiene una composicion de 39% H,S y 60% CO, base
seca, por lo que esto puede representar la baja eficiencia de reaccion tanto en la etapa
térmica como en la etapa catalitica, debido a la posible formacién de productos
secundarios como el COS y el CS,, que disminuyen la vida del catalizador utilizado en la
segunda etapa del proceso ademads de disminuir la eficiencia en la recuperacion de Azufre

elemental (S,).
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Para evitar el mal funcionamiento de la Unidad Recuperadora de Azufre Claus, se utilizan
sistemas de captura y almacenamiento de CO,, con el fin de separar el didxido de carbono
producido hasta obtener una corriente de gases altamente rica en CO; y una corriente de
rica en H,S para su posterior tratamiento. Para poder aumentar la eficiencia en el proceso
y el enriquecimiento de H,S en el gas de alimentacién se puede utilizar un proceso de
absorcion doble.

Este proceso es sumamente utilizado cuando el gas de alimentacién presenta un alto
contenido de CO,, provocando que el contenido de H,S caiga por debajo de 10%, lo que
hace la funcionalidad de la Unidad Recuperadora de Azufre mas complicada.

El proceso de absorcion doble se caracteriza por tener una absorcién de dos pasos con un
agente absorbedor primario o secundario, para poder separar el CO, de la corriente de
H,S. En la Figura IV.2 se puede observar que entra Gas Acido diluido a una torre
Contactora en donde se obtiene amina rica en gas acido y se separa una corriente pobre
en H,S. Esta corriente pasa a una segunda torre contactora obteniendo una corriente con
gas acido purificado y una corriente con los contaminantes separados, en su mayor parte
gran cantidad de CO; que puede ser enviado a incineracion.

CO2 a incineracién {=10ppm)
+ 3 Recirculacion de Gas Acido Gas Acido Enriguecido hacia Planta Claus
-

+

S

Segundo Absorbedor

Vapor

Gas Acida Diluido

Regpnerador

Absorbeddr Primario

Amina Pobre

Amina Rica

Figura IV. 2 Proceso de Absorcion Doble con MDEA.
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El caudal de gases de combustidon determina el tamafio del absorbedor, que representa la
parte mas importante en los costos totales de inversion. Otro factor determinante es la
elecciéon de recuperacién exacta pues a medida que se aumenta la recuperacién es
requerido aumentar la altura de la columna de absorcién. Finalmente, el caudal del
solvente determina el tamafo de la mayor parte de los equipos del proceso.

Los procesos de absorcidn quimica constituyen el método mas utilizado industrialmente
para la separacion de CO, de un flujo de gases.

Sin embargo, existen otros métodos de separacion; por ejemplo, la adsorcién fisica del
CO, para lo cual se utilizan tamices moleculares o carbén activado para absorber el CO,.
En estos procesos la desorcion de CO, se realiza variando las condiciones de presién y de
temperatura. Actualmente no se ha alcanzado una etapa comercial para la utilizacién de
esta tecnologia pero se esta investigando nuevos materiales absorbentes como zeolitas,
hidrotalcitas (arcillas aniénicas) o materiales mesoporosos, para aumentar la eficiencia de
absorcion de CO,.

Actualmente se estan investigando sistemas hibridos entre membranas y procesos de
absorcidén, lo cual permite reducir el tamafio de los equipos utilizados gracias al aumento
de la superficie de contacto, que proporciona la membrana entre el gas y el liquido. Los
estudios e investigaciones se centran en mejorar la capacidad de transporte de la
membrana, esta capacidad de transporte depende no solo de la solubilidad del gas y de la
difusion sino principalmente de la reactividad especifica del gas con el componente de la
membrana, conocido como conductor. Normalmente para separaciones de CO, se utilizan
carbonatos, aminas y sales fundidas.

La tecnologia de separacién de CO, mediante membranas es una tecnologia con bajos
requerimientos, una tecnologia compacta y modular, con posibilidad de afiadir médulos
conforme se incrementa el volumen de gases a tratar para precisar mejoras en la
eficiencia y selectividad de separacion para producir CO, con el rendimiento y calidad que
exigen las aplicaciones industriales.

Los procesos investigados en este trabajo para absorber CO, son los mas utilizados en la
industria y su seleccion y ocupacion dependera principalmente de los requerimientos de la
planta y del presupuesto existente. Para este caso, se recomendara un catalizador en la
etapa catalitica, que se estudiard mds adelante.
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4. Cambiar el tipo de quemador por uno de tecnologia mas reciente que
no requiera de una doble demanda de Aire, pero que tenga un
control éptimo con el incinerador.

Con base en la necesidad de tener un quemador de alta eficiencia para poder quemar 1/3
de H,S a SO, y para quemar la totalidad de los hidrocarburos presentes en la alimentacion,
se debe elegir un quemador que cumpla con los requerimientos y que ademas mantenga
una temperatura alta y el tiempo de residencia sea el adecuado para destruir
completamente las impurezas. Por ello y con base al analisis realizado, el quemador
tendra las siguientes caracteristicas:

¢ Serd tipo Duiker de alta intensidad.

* Deberd tener una caida de presién muy baja, en un rango de 0.1 a 0.0015 kg/cmz.

Debera tener una temperatura de disefio minima de 1000°C y maxima de 1600°C.

¢ Laignicidn sera de encendido retractil automatico.

¢ Incluird boquillas de inyeccidn de gas acido para mejorar la homogenizacién de la
mezcla gaseosa.

¢ Debera tener un material refractario de alta calidad.

Los quemadores tipo Duiker ( ilustrado en la Figura IV.3) aseguran mantener la relacion de
aire-gas acido, una mayor destruccién de impurezas por la presencia de contaminantes
como el CO,, un mayor rendimiento en la etapa térmica logrando asi gastos operativos
mas bajos y una disminucién considerable en mantenimientos no programados.

Figura IV. 3 Instalaciéon en Campo de un Quemador Duiker.
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5. En el Unidad de Recuperacion de Calor H-3B incluir Ferrules de
entrada cdncava, para cuidado térmico y mecanico.

Por las altas temperaturas manejadas en el horno para favorecer el equilibrio de Ila
Reaccidn Claus hacia la produccién de azufre elemental, es de suma importancia el cuidar
la integridad mecdanica de los equipos, pues de ello depende el dptimo funcionamiento y
la durabilidad del disefio.

En la cdmara de combustidn principal junto con la unidad recuperadora de calor H-3B se
convierte la mayor parte de H,S a SO, que después se obtiene como azufre elemental en
la unidad recuperadora de calor por enfriamiento de la corriente de gas. Esto genera
cambios térmicos en los limites de los equipos que pueden provocar dafios al equipo si no
tiene un material con alta resistencia a las altas temperaturas, y baja eficiencia de
recuperacién por las propiedades fisicas de intercambio térmico que pierde cada equipo al
someterse a una baja integridad mecdnica.

Los extremos de entrada de los tubos de paso de la unidad recuperadora de calor H-3B
estan expuestos a los gases de combustién calientes y posiblemente a la llama por lo que
para asegurar una larga durabilidad de los tubos el extremo de entrada de cada tubo
deberd estar protegido por ferrules cerdmicos ilustrados en la Figura V.4, vy
especificamente de entrada cdncava que se extienden 75-150 mm fuera de la placa de los
tubos, evitando asi que los gases calientes entren en contacto directamente con el tubo y
la placa del tubo.

Ademas, con los ferrules de ceramica de entrada céncava se protege el espejo de la
caldera de recuperacion y la falla de la misma ayudando a mantener una hidraulica
eficiente en el proceso por su arreglo que permite el paso de flujo continuo sin caidas de
presion.
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Figura IV. 4 Ferrules ilustrados en la entrada de los tubos y esquema de una Unidad
Recuperadora de Calor.

6. Incluir una cama de TiO, en el segundo reactor.

Durante las recomendaciones hechas por el licenciador se propuso incluir una cama de
TiO, en el primer reactor, debido a que éste catalizador es de alta selectividad y permite la
hidrdlisis de COS y CS,. Este catalizador debe tener ademas bajas caidas de presién y debe

soportar diferencias altas de temperatura.

Considerando que la corriente de entrada a la Unidad Recuperadora de Azufre tiene
mayor cantidad de CO, (60% mol base seca) que de H,S (39% mol base seca) y que, de no
incluir algin método separador de CO; de la corriente de proceso tal como una absorcion
doble en el proceso de la Planta Endulzadora previa a la Unidad Recuperadora de Azufre,
se recomendaria incluir una seccién de TiO, extra a la cama de Al,O3 en el segundo
reactor, con el fin de que haya mayor conversién al haber mayores reacciones de hidrdlisis

y con ello recuperar mas azufre liquido.
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Esta metodologia se recomienda principalmente porque, a pesar de que una cama de TiO,
es cara, asegura una mayor conversién de todos los productos secundarios ademas de que
no se requiere mayor cantidad de equipos ni tampoco de solventes. Esta ventaja
repercute de manera econdmica, pues no representaria un gasto en procura vy
construccion, sélo se tendria que dar un mantenimiento continuo.

Para los 2 reactores se podria utilizar un arreglo:

¢ CR-3S, Alumina activada al 75% de la cama catalitica.
¢ CRS-31TiO; al 25% de la cama catalitica.

Asimismo, analizando las temperaturas de entrada de cada reactor, se encontré que estan
por encima de las temperaturas de rocio hecho que podria disminuir la conversién pues, si
bien deben estar a 10°C arriba del punto de rocio del azufre para evitar que haya
condensacion del gas acido, se podrian disminuir un poco mas implementando un control
Optimo en la entrada de cada reactor, con el fin de que si disminuye la temperatura se
mande una relacién mayor de flujo de gas acido del bypass.

Estas temperaturas podrian optimizarse siguiendo las temperaturas tedricas para cada
reactor por lo que se propondria que fueran, de acuerdo a la Tabla IV.1:

TABLA IV. 1 Intervalos de temperatura tedricos para los Reactores Cataliticos.>

Intervalo de AT recomendado Intervalo Real AT Real Propuesto
Temperatura (°C) Propuesto (°C) (°C)
Teorico(°C)
Reactor 1 (R-1) 232-300 44-100 240-330 90
Reactor 2 (R-2) 200-227 14-33 205-236 31
Reactor 3 (R-3) 192-200 3-8 200-206 6

Con ello, en el ultimo reactor habria una diferencia de temperaturas mayor que podria
evitar a toda costa la sulfatacion del catalizador, ayudando asi a incrementar la conversion
catalitica global del proceso. Se confirma ademas que la cama de TiO, debe ser colocada
en la parte inferior de la cama para protegerla de la contaminacién. Los reactores deben
tener una carcasa protegida contra incendios de azufre. Ademas, para todas las lineas de
condensacién de azufre liquido, no nada mas para el primer reactor, se recomienda
instalar sellos de azufre, con el fin de reducir el arrastre de azufre y para bajar el punto de
rocio en el reactor.

34TuIIer, William N., The Sulphur Data Book, McGraw Hill, 1954.
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7. Incluir sellos de azufre en todas las lineas hacia la fosa de
Recuperacion.

En la etapa de recuperacion de azufre liquido es recomendable instalar sellos de azufre,
los cuales tienen la funcién de separar el azufre liquido de los gases de proceso para
enviar sélo la corriente liquida a la fosa de recuperacién y con ello implementarse como
salvaguarda para evitar que haya altas concentraciones de vapores que puedan dafar al
personal o al medio ambiente. Estos sellos de azufre deben tener una cama de liquido
suficientemente grande para soportar la presién de funcionamiento maxima esperada.

8. Incluir agitadores, un analizador de H,S y un medidor de nivel en la
fosa de recuperacion.

Con el fin de mejorar la seguridad en la planta y con ello optimizar la modernizacion
tecnoldgica, se proponen agitadores en la fosa de recuperacion, para mejorar la
separacion de las fases liquido-solido para que el eductor succione mayor cantidad de
gases que seran enviados al quemador y asi evitar accidentes al personal y en la planta al
manejar una concentracion menor a la del nivel de explosividad del H,S.

El sistema se complementa con la mampara que separa la fosa en dos secciones, una
donde se concentra todo el azufre liquido que sera enviado con las bombas de azufre al
tren de comercializacidon de azufre y la seccidn de agitamiento, que es la que concentra la
mayor cantidad de vapores que son succionados a vacio con el eductor de vapor.

El analizador es propuesto también como una salvaguarda para la seguridad de la
operativa y de la planta; este tendra la funcion de analizar y detectar la concentracion de
H,S en la fosa de recuperacion. Asimismo esta funciéon harda que, en dado caso que
aumente la concentracidn en la fosa se tomaran medidas de control en el proceso aguas
arriba, ya que esto indicara que la reaccién esta por debajo de la conversién que deberia
tener y ello implicaria que todo el proceso tenga una baja eficiencia y se tengan riesgos
operativos. El venteo propuesto por el licenciador es una medida preventiva que puede
implementarse en conjunto con el analizador, pues el venteo estara siempre cerrado salvo
alguna sobrepresién en la fosa que requiera liberarse si el eductor es tapado. El medidor
de nivel indica el nivel de azufre liquido en la fosa de recuperacién, que, en dado caso que
supere la cantidad de almacenamiento se abrird la Valvula Controladora de Flujo que abre
hacia el tren de solidificacion o linea de azufre liquido hacia llenaderas.
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Esta medida preventiva es necesaria, debido a que el almacenamiento de azufre debe ser
por un rango no mayor a 3 dias, segun los requerimientos.

9. Incluir una etapa de Recuperacion de Calor en el Incinerador para
obtener Vapor Sobrecalentado.

En los equipos recuperadores de Calor del Proceso Claus se utilizd agua tratada para
condensar el azufre elemental producido y enviarlo hacia la fosa de recuperacion;
entonces, a través de un intercambio térmico el agua se obtiene como Vapor de Baja
Presidn, que sirve para suministrar la energia requerida al Complejo Procesador de Gas.

El vapor es la fuente de calor mas ampliamente utilizada en plantas quimicas, en este caso
se obtiene Vapor de Baja Presion por los requerimientos especificos y por la presién a la
gue es suministrada el agua de en el Complejo Procesador de Gas; sin embargo, la
potencia energética del vapor puede ser aumentada y se puede obtener ademds un vapor
con mayor energia calorifica y mayor calidad sin gastar recursos adicionales gracias a las
altas energias exotérmicas manejadas en el proceso.

Actualmente se obtiene vapor saturado a una presion de 3.5 kg/cmz. Regularmente el
vapor de baja presion se utiliza para calentamiento moderado, limpieza, esterilizacion y
purga, presentando algunas ventajas energéticas debido a que mantiene un
calentamiento continuo.

Sin embargo, desde el punto de vista energético el vapor sobrecalentado, ademas de ser
utilizado para calentamiento, es utilizado para generacion de electricidad, manteniendo
mayores ventajas operativas; por ejemplo, no se generan condensados dentro de los
equipos en operaciones normales, minimizando asi el riesgo a dafos ocasionados por la
erosion.

Por ello y aprovechando el potencial energético de la Unidad Recuperadora de Azufre, se
recomienda que el vapor se genere sobrecalentado, con el fin de no condensar gotas de
agua durante el traslado de vapor hacia el cabezal, pues podria generar erosién en las
tuberias por condensacion del vapor y por la velocidad a la que viaja en la tuberia. El vapor
sobrecalentado requiere mantener una velocidad continua y podria requerir materiales
mas resistentes para la construccién de equipos.

El vapor obtenido se envia hacia el Complejo Procesador de Gas y a las plantas aledafias
qgue lo requieran, lo que puede generar ingresos econdmicos mayores si es
sobrecalentado. Adicionalmente, si se aumenta la presion de vapor se generaria de igual
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forma un mayor ingreso pues el costo por Vapor de Baja Presidn es de aproximadamente
2.003 x10-6 USD/BTU, mientras que el Vapor de Media Presién tiene un costo
aproximado de 2.319 x10-6 USD/BTU>?, lo que indica que a mayor cantidad de calor,
mayor costo por kg de servicio industrial, cifras que en términos mayores sugieren un
mayor ingreso por Vapor de Media Presion.

Por ello y con el fin de optimizar recursos y aumentar la eficiencia energética en el balance
de vapor, se recomienda incluir una etapa de recuperacion de calor en el incinerador, para
aprovechar la energia generada en el quemador y poder sobrecalentar el vapor obtenido
en la Unidad Recuperadora de Azufre. Esta cdmara recuperadora de Calor se esquematiza
en la Figura IV.5.

50z a la atmosfera

P

Vapor
Agua de sohrecalentado

Tratamiento

Aire

Combustible
Quemador
Oxidador Térmico o Cdmara de Chimenea
Incinerador Recuperacién
de Calor.

Figura IV. 5 Arreglo propuesto de una camara de Recuperacién de Calor en el Incinerador.

Se requeriria entonces de un mayor suministro de agua tratada pero se tendrd la ventaja
de obtener un vapor sobresaturado. Esto permite implementar una propuesta integral al
reutilizar y aprovechar las altas energias exotérmicas obtenidas en el incinerador para asi
optimizar el vapor que se suministra al complejo, sin necesidad de tener algln otro equipo
de intercambio térmico.

% Cifras Obtenidas de programa Aspen Capital Cost Estimator, Versién 2012.
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Adicionalmente, el implementar un atemperador de vapor ayuda a reducir la temperatura
en la linea de vapor con el fin de obtenerlo a las caracteristicas que se requieran para su
venta. La regulacion del atemperador se hace con una valvula de control en la linea de
agua utilizando la sefal de la temperatura en la descarga.

El incinerador en una Unidad Recuperadora de Azufre es de suma importancia, pues
determina la cantidad de SO, que debe emitirse a la atmdsfera, teniendo como base en
este caso la NOM-137-SEMARNAT-2013.

Bajo esta premisa se verificé el disefio del incinerador y la elevacién de la chimenea para
la liberacion de SO, que depende principalmente del tamafio de la Unidad Claus, el
contenido de H,S en el gas acido y la ubicacidon geogréfica. En este caso, la chimenea
existente es de 30 m de altura, por lo que es suficiente para la capacidad de la planta y no
se requiere cambio.

10. Incluir un control en el suministro de Aire en la Etapa de Incineracion.

Para poder llevar a cabo una combustion eficiente del SO,, CO, y de todos los productos
remanentes del proceso Claus se requiere un quemador el cual maneja gas combustible y
aire para mantener una temperatura alta y poder asegurar la combustion, con el fin de
cumplir con el valor de emisiones a la atmdsfera requerido de no mayor a 10 ppm.

El incinerador existente estd disefiado para funcionar con una presion inferior a la
atmosférica, implementando el uso del eductor que tiene la funcién de mantener la
concentracion en el proceso de H,S, COS, CS,, H, menor al 3%. El eductor succiona y envia
los vapores de éstos compuestos hacia el quemador haciendo combustién de los mismos
a través del flujo de aire controlado por amortiguadores a una concentracion de Oxigeno
entre 2-3%. Sin embargo, en el paquete entregado por el licenciador no hay un control de
gas combustible, teniendo un posible exceso de gasto del servicio. Adicionalmente Process
Optimization LTD propuso el uso de un indicador de temperatura en la chimenea la cual se
debe mantener a un valor no mayor a 600°C, conforme a la NOM-137-SEMARNAT-2013
anexa.

El implementar un control de temperatura en la chimenea no mantiene un nivel de
prevencion alto. Una medida preventiva de aumento de la temperatura se tendria que
tomar, tomando como consideracién la actualizacion de la ingenieria, en la parte de la
Unidad Recuperadora de Calor, en donde se deberia registrar la temperatura para
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manejar un control en el suministro de gas para el incinerador térmico. Este Controlador
Indicador de Temperatura (TIC) enviaria una sefal a una valvula para apertura del
suministro de gas combustible, en caso de que disminuya la temperatura, o cierre de la
misma, en caso de un aumento considerable en la temperatura de combustién.

Asimismo, permitiria conocer la temperatura de trabajo en la parte de recuperacion
térmica lo que permitiria predecir si se esta llevando a cabo la combustién y si se esta
obteniendo el vapor a las condiciones requeridas. Adicionalmente, se podria conocer la
temperatura de suministro a la chimenea, la cual debe cuidarse continuamente.

Adicionalmente el analizador implementado en la chimenea de incineracién enviara la
concentracion emitida de SO, hacia el control de suministro de aire en la etapa térmica, en
caso de que aumente o disminuya, para la posible correccién en la entrada del proceso;
no se recomienda la medicidon en otro punto pues es mas efectiva la medicién de los
productos de incineracion finales para su posible correccién inmediata, siendo esto
posible por el tiempo de residencia del gas en todo el proceso, el cual es de 3 a 5
segundos.

4.1.1 Alternativas de Comercializacion y Almacenamiento.

El azufre es recuperado de los procesos de endulzamiento del gas natural amargo y de los
derivados del petréleo, siendo entonces un producto residual de los procesos mas
utilizados en la industria petrolera. La produccion diaria de azufre en la industria de gas y
de refinacion asciende a 3,500 toneladas, lo que conduce a una indeseable vinculacién del
desempeiio de las operaciones petroleras principales con la continuidad y logistica de los
procesos de obtencién y de mercado de azufre.

Durante mucho tiempo, México se enfocd en centralizar el comercio de azufre hacia
Tampa, Florida en donde se compra en estado liquido. Sin embargo, el mercado de azufre
liguido ha sufrido bajas significativas por los riesgos que el almacenamiento y
comercializacién en estado liquido representa debido a que, cuando el azufre se
comercializa en estado liquido, se debe tener almacenado y calentado con vapor para
mantenerse a un rango de temperatura entre 130-140°C en fosas de almacenamiento que
normalmente estdn disefiadas para una capacidad maxima de 3 dias de almacenaje.
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Por ello, si el azufre liquido no es exportado antes del limite de almacenamiento de la
fosa, ésta llegaria a su limite maximo de volumen por lo que se tendria que disminuir o
parar la produccion de la Unidad Recuperadora de Azufre y por ende, se tendrian que
parar los procesos antecesores a ésta unidad. Es por ello que muchas veces, para evitar
paros no programados se tiraba todo el azufre en los patios de las plantas de operacion,
conduciendo asi a la contaminacidon de todo el azufre que pudiese venderse y a la
contaminacién de los suelos y del aire atmosférico.

Adicionalmente, el traslado de azufre en fase liquida tal y como se realiza actualmente, es
muy costoso y riesgoso pues, segun la literatura internacional, se han registrado alrededor
de 28 mil accidentes en el mundo que han segado vidas y provocado severos problemas
ambientales. Esta suma de costos asociados a la extraccién, transporte con calentamiento,
operacion y riesgos hacen poco rentable la comercializacion de azufre liquido,
especialmente con los precios actuales que oscilan alrededor de 40% dolares la tonelada
de azufre.

Sin embargo, han aumentado los paises comercializadores de azufre siendo las principales
subregiones productoras y exportadoras: América del Norte, Europa Occidental, Asia,
Europa del Este y Asia Central.

Existen dos mercados independientes de azufre: liquido y sélido. Para el azufre liquido
hay tres mercados: Estados Unidos, Europa Occidental y Japén. El resto del mundo
demanda azufre sélido.

Actualmente Petréleos Mexicanos exporta en su mayoria azufre liquido, lo cual sabiendo
gue la mayoria del mercado demanda azufre sdlido, representa un atraso tecnoldgico-
comercial limitando asi el mercado de exportacion e inhibiendo la posible
comercializacién y ganancia por venta de azufre.

Por ello, se han estudiado las ventajas que representa el manejar azufre sélido. Una de
ellas es que se abriria el mercado de exportacién hacia los principales compradores de
azufre (China) sin tener aumento en los costos de transportacién. Otra ventaja es el no
tener que manejar calentamiento en su transportacién, pues una vez solidificado se
almacena en costales que pueden ser o no vendidos sin representar algun riesgo potencial
a los trabajadores cercanos al area de almacenamiento. Por todo esto, la solidificacion de
azufre liquido, a través de la aplicaciéon de una tecnologia de solidificacién controlada,
permitiria el manejo del azufre sélido de una manera facil y segura que garantizaria la
mayor preservacidn de la calidad del producto sélido.

*® Datos de Pemex Gas y Petroquimica Basica, 2015.
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Sin embargo, se debe permitir al mismo tiempo la comercializacién de azufre liquido, para
poder garantizar la continuidad de las operaciones de los Centros Procesadores de Gas y de
las Refinerias, teniendo asi una mayor seguridad en la produccién, recuperacién, manejo,
transporte y almacenamiento de azufre al mismo tiempo que se permitiria diversificar los
esquemas de comercializacién con la incursién en nuevos mercados de azufre sélido en
adicion al mercado de azufre liquido.

4.1.2 Propuesta para Solidificacion de Azufre.

La tendencia mundial ha sido negociar y especificar las operaciones mercantiles modernas
del azufre, en su estado sélido como particulas. Para ello, se transforma el azufre liquido a
solido, satisfaciendo los requisitos del proceso de produccién, de la seguridad y de la
proteccion al medio ambiente, obteniendo un producto fisica y quimicamente estable y de
tamafio uniforme, siendo mas accesible su transportacién, almacenaje vy
aprovechamiento. Analizando las ventajas que representa la comercializaciéon y
almacenamiento de azufre en sus dos estados fisicos, se propone adecuar la Unidad
Recuperadora de Azufre ubicada en el Centro Procesador de Gas de Matapionche,
Veracruz, para poder abrir el mercado de azufre y producir no sélo en estado liquido, sino
también producir y comercializar azufre sélido. Para poder permitir abrir el mercado de
azufre sdlido, se deben estudiar algunas tecnologias existentes para la solidificacién y/o
granulacion de azufre.

A continuacidn se realiza una breve descripcion del proceso de cada una de las tecnologias
encontradas para finalmente poder seleccionar y proponer una alternativa éptima para
solidificacion.

¢ Banda Transportadora y Granuladora de Azufre a partir de enfriamiento.

Este proceso es el mas utilizado para granular azufre porque no requiere muchos servicios
y aprovecha la baja temperatura del punto de fusién del azufre (116°C), lo que hace el
proceso muy costeable.

Existen varias patentes, entre ellas la tecnologia SANDVIK STEEL BELT; el proceso
propuesto por ésta compafiia consiste basicamente en que un cabezal giratorio carga el
azufre liquido a la banda transportadora que se mueve a una velocidad uniforme usando
un distribuidor especial que esta en funcién de la viscosidad del azufre. La temperatura de
la banda transportadora es controlada por medio de un sistema de pulverizacién de agua,
manteniéndose fria para que de esta manera permita al azufre ser solidificado y granulado
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rapidamente mientras que es transportado. Adicionalmente, las principales caracteristicas
técnicas de éste proceso son:

e Capacidad Maxima de la Banda Transportadora: 6,000 kg/h. Se pueden utilizar
granuladores en paralelo para aumentar la capacidad.

e Temperatura de alimentacidon de Azufre: mayor o igual a 320°C.

e Tasa de produccion: mayor o igual a 95%.

e Consumo de energia: +/- 8kW.

e Especificaciones del Agua de Enfriamiento: Temperatura igual o menor a 30°C,
flujo igual o menor a 20 m*/h (88 GPM).

e Diametro de la particula de azufre obtenida: 3-6 mm con un espesor de 1-2 mm.

e Temperatura del Producto: 50-65°C.

e Humedad del Azufre sélido: igual o menor a 0.5%.

e Angulo de Reposo®’: 30°.

AccuDrop Rotating Head Motten Sulfur
Wi Rotating

Head

T T — T — T — T — T — T — T — T ]
e =

| gt |-

To Storage ——

P

-
T |
| Water Water Out ¢

Figura IV. 6 Banda Solidificadora de Azufre.

¢ Proceso de Granulacion con Torre Enfriado por Aire.

Este proceso consiste en que el azufre fundido cae desde la parte superior de la una torre
distribuyéndose a lo largo de la misma y enfridandose por medio de boquillas rociadoras;
adicionalmente desde el fondo de la torre se suministra aire; entonces, el azufre liquido se
enfria y se solidifica por el aire que sube a contracorriente. El azufre sélido se recoge en
la parte inferior de la torre.

37 £ 4 .
Angulo de Reposo: Angulo formado cuando se acumula azufre a granel sobre el suelo, quedando apilado
en forma de cono.
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¢ Proceso de Granulacién con Torre Enfriado por Agua.

El proceso consiste basicamente en que el azufre liquido se filtra y se transporta a un
tanque de almacenamiento, donde se mantiene a una temperatura de entre 130° a 140°C
con aceite caliente. Después es enviado a un tanque de almacenamiento que es bafado
con agua para formar particulas de azufre. El azufre fino que no puede ser utilizado como
producto final se retorna a la fosa de azufre, y después de ser condensado, se transporta
nuevamente por una bomba hacia el tanque del azufre liquido.

Sin embargo, en el proceso existen ciertas desventajas, como una baja conductividad
térmica y un alto calor especifico, por lo que es necesario mantener los granulos de azufre
en suspension hasta que se endurezcan, ademas de que produce esferas de tamafio
uniforme. Tiene la ventaja de que la pequeia cantidad de humedad adherida a la
superficie de los granulos durante el proceso asegura que no habrd polvo de azufre
minimo eliminando el potencial de incendio o explosién.

Las caracteristicas técnicas del producto son: el granulo estandar del azufre producido es
de 1 a 6 mm de didmetro, con 2.0% en contenido de agua, 1.100 kg/m? en densidad a
granel y 32°en el angulo de reposo.
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Figura IV. 7 Proceso de Granulacion Enfriado por Agua.

Si bien cada una de las tecnologias analizadas en este apartado produce azufre sélido,
tiene diferentes especificaciones tanto de sus servicios como de sus productos, los cuales
difieren principalmente en calidad, cantidad de humedad, tamafio de la particula y en la
cantidad de servicios utilizados, asi como el impacto ambiental que representa cada una
de éstas tecnologias.

Para poder implementar un tren de solidificacién se debera especificar las caracteristicas
del producto requerido tales como la forma y tamafio, el contenido de humedad,
densidad, compactacion y angulo de reposo del azufre.
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Asimismo, se tendra que conocer la cantidad de produccién requerida, asi como el factor
de servicio y el porcentaje de sobre disefio considerado. Se debe tomar en cuenta ademas
las caracteristicas y consumos garantizados de servicios auxiliares y las caracteristicas y
cantidades de efluentes que se generen incluyendo vapores contaminados.

Estudiando éstas 3 tecnologias y tomando en cuenta todos éstos pardmetros para su
seleccion se podria recomendar la implementacién de una Banda Transportadora vy
Granuladora de Azufre a partir de enfriamiento.

Esta tecnologia tiene mayores ventajas, por ejemplo, da la opcion de manejar
producciones grandes de azufre lo cual estd bien en caso de que llegue a aumentar la
produccién de azufre sélido; ademads, el costo de los servicios es minimo pues se recircula
el agua sin tener tanta pérdida por evaporacién debido a que el agua se maneja a una
temperatura aproximada de 30°C.

Esta Banda Transportadora y Granuladora de Azufre debera ser adicional a la linea de
distribucién liquida existente. Todo el azufre recuperado, tanto liquido como sélido, se
tendria que enviar a la Terminal Maritima de Distribucion de Azufre (TMDA), ubicada en
Coatzacoalcos, Veracruz. Actualmente esta planta cuenta con una capacidad de
produccién minima de 360 mil toneladas anuales, lo que representa el tener la capacidad
necesaria para la exportacion de todo el azufre que envien para exportacion.

El ampliar el negocio de azufre hacia la solidificacidon representaria optimizar la logistica
del azufre fortaleciendo la orientacion de los clientes hacia los nuevos mercados y
superando la limitacidon de exportacion hacia el mercado de Tampa, Florida. Asimismo, los
ahorros por el menor consumo energético y por operar de forma competitiva permitiran
obtener favorables beneficios de los ingresos por venta.

Para ampliar el mercado de azufre se tendrian que estudiar y conocer nuevos horizontes.
Por ejemplo, en los ultimos afios el Instituto Mexicano del Petréleo (IMP) ha puesto su
atencién a un programa de desarrollo tecnolc’>gic03"8 para dar valor agregado al azufre, en
la agricultura, construccion e industria energética. Se ha estudiado entonces que se puede
promover el mercado de los fertilizantes nacionales pues actualmente basan su estructura
en Acido Fosférico y Fosfatos de Amonio. Con ello se fortaleceria el mercado de
fertilizantes a través del abasto efectivo del azufre para fomentar el desarrollo del campo
mexicano.

%8 Gerencia de Comunicacién Social y Relaciones Publicas, IMP: “Tecnologias del IMP dan valor agregado al azufre” La
Revista de la Industria Petrolera, PetroQuiMex, 2005.
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4.2 DOCUMENTOS INVOLUCRADOS EN LA PROPUESTA DE MEJORA
TECNOLOGICA.

4.2.1 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO.
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4.2.2. SUMARIO DE SERVICIOS AUXILIARES.

Para esta propuesta de mejora el Balance de Servicios Auxiliares que presenta la compafiia
Process Optimization LTD no se modifica. Es decir, las propuestas de mejora tecnoldgica
no presenta un aumento o consumo de servicios auxiliares, pues no se incluyeron
servicios adicionales. Sin embargo se incluyeron 2 equipos adicionales a la Ingenieria
existente y en los cuales el requerimiento de servicios se describe a continuacién:

¢ En la propuesta de mejora se incluye una Unidad Recuperadora de Calor en el
incinerador de la Chimenea I-1, para poder sobrecalentar el vapor saturado que se
obtuvo en las etapas de proceso anteriores, por lo que el balance de vapor a la
entrada y a la salida es el mismo.

¢ Adicionalmente, se incluye un atemperador de vapor en el cabezal de suministro
hacia el Complejo Procesador de Gas, el cual, de ser requerido, adecuara el vapor
sobrecalentado a las condiciones requeridas a través de Agua de Enfriamiento.
Este atemperador se utilizard sélo si el vapor estd a una temperatura mayor a la
requerida, es decir, el agua de enfriamiento esta regularmente fuera de operacioén.

4.2.3 REQUERIMIENTOS DE CATALIZADORES.

Las plantas de recuperacién de azufre mas actuales deben operar a muy alta eficiencia por
lo que se requieren catalizadores de alto rendimiento. La alta macroporosidad es un
requerimiento especial para poder superar las limitaciones difusionales y obtener Ila
velocidad adecuada de reaccién. La alta macroporosidad se considera para diametros
mayores de 70 a 75 nm (700-750A).

La naturaleza quimica del catalizador es determinante pues en comparacién con la
alumina, sulfatos de 6xido de titanio son menos propensos a la sulfatacion, debido a la
union débil que el titanio forma con el ion sulfato.

Para poder llevar a cabo una buena seleccion de los catalizadores que se utilizaran, a las
condiciones de la reacciéon y de los equipos de proceso, se consultd varias patentes de
catalizador, con el fin de elegir con precisién el mas adecuado con respecto a las
necesidades de la planta y al costo de operacién.
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Axens es una compaiiia que ha desarrollado y producido catalizadores Claus desde 1970. A
la fecha ha evolucionado en la investigacién de una variedad de catalizadores para la
recuperacién de azufre, adsorbentes y soportes para camas cataliticas.

Los catalizadores propuestos para esta Unidad de Recuperacion de Azufre son:

Para el Reactor R-1 y el R-2, se propuso reemplazar la alimina activada Al,0; con
catalizador nuevo ademads de incluir una cama de TiO,, esto con el fin de asegurar una
alta eficiencia de hidrdlisis para la conversién de COS y CS,.

Para el R-3 todo el catalizador sera de Al,0s.

Los proveedores y los productos propuestos son:

¢ Titania, TiO,.
Axens CRS-31.
¢ AlUumina Activada.

Alcoa (BASF) DD-431.
Porocel, Maxcel 727.

Las cantidades aproximadas requeridas para cada reactor se estimaron como:

A|203 TiOZ
REACTOR 1 (R-1) 6.7m> 6.7m>
REACTOR 2 (R-2) 6.7 m’ 6.7 m?
REACTOR 3 (R-3) 13.4m?
TOTAL 33.5m? 20.1 m®

Estas cantidades fueron verificadas con respecto al volumen total del reactor, el cual es de

V=mnr?+«h=mx(130m)?*4.57m = 24.26 m?
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El volumen propuesto de cama catalitica cubriria la mitad del reactor.

Tanto para el R-1 como para el R-2, la capa de catalizador corresponde a la mitad de
catalizador Al,03y a la mitad de catalizador TiO,, para con ello, asegurar la eliminacidn de
compuestos secundarios y asegurar la conversién tedrica definida.

Para el R-3 se definid que sélo se requiere la cama catalitica con Al,0s.

Notas:

1. El consumo del catalizador depende totalmente de las condiciones de operacion

en la Planta Recuperadora de Azufre.
2. Laaltura del catalizador para cada reactor es de aproximadamente 0.035m>’.

39 .. .y s . .. .
Este valor fue definido durante la Ingenieria Basica desarrollada por Process Optimization LTD, y debe ser
la adecuada, con respecto a la cinética de la reaccion.
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4.2.6 PROPIEDADES DE SUSTANCIAS QUIMICAS Y MEDIDAS DE
SEGURIDAD.

ACIDO SULFHIDRICO, H,S.

El H,S es uno de los gases mas peligrosos en el dmbito de la industria del gas y del
petrdleo. Es un gas que acecha sigilosamente porque es incoloro. Puede percibirse por su
olor a concentraciones muy bajas, pero su distintivo olor a huevo podrido sdlo se aprecia
en concentraciones altas. El H,S insensibiliza los nervios del olfato a partir de una
concentraciéon de 100 ppm. Su inhalacién a concentraciones mas altas, de 1000 ppm,
puede provocar la muerte de manera inmediata.

El H,S es mas pesado que el aire y por eso se acumula en las zonas mds bajas y en las
zonas de trabajo cerca del suelo. El H,S se auto-inflama a una temperatura de 270°C. Es
posible que reacciones fuertes provoquen combustion espontdnea, explosiones y
detonaciones en caso de contacto con perdxido, bromato, amoniaco y otras sustancias
quimicas. El H,S combinado con aire y humedad puede corroer metales (como tuberias,
depdsitos, buques, etc.) debido a la formacién de Acido Sulfurico.

La Administracion de Salud y Seguridad Ocupacional (OSHA), indica que los limites
permitidos de exposicidn para el H,S es de 10 ppm para un dia de trabajo de ocho horas;
ademas permite un limite de exposicidon a corto plazo ligeramente superior de 15 ppm
durante no mas de 15 minutos. Esto es debido a que las concentraciones de 20 ppm a
150 ppm causan irritacidén en los ojos. Se cree que la irritacion de los tejidos humedos
(vivos) es causada por la reaccién del Sodio con el Acido Sulfhidrico, formando Sulfuros.

Ademads, actua directamente sobre el sistema nervioso central, provocando paradlisis de
centros respiratorios, debido a que se une a la metahemoglobina de una forma similar a
los cianuros. Es a través del torrente sanguineo que reacciona con algunas enzimas, lo
gue provoca inhibicidn de la respiracién celular, paralisis pulmonar y la muerte.

En general, el H,S puede provocar en la salud de las personas dafios en los pulmones vy el
sistema nervioso central e irritaciones en la piel y en la membrana mucosa. Los primeros
sintomas de intoxicacion, de manera general son: ndusea, vémito, diarrea, irritaciéon de la
piel, lagrimeo, falta de olfato, fotofobia, ansiedad, agitacién, confusién, falta de
coordinacidn, problemas sensoriales, incluso pequefias dosis de H,S pueden repercutir en
la salud si la exposicidn es continua durante horas o dias.
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&

TABLA IV. 2 Propiedades Fisicas y Quimicas del H,S.

Temperatura de -118.97 Estado fisico: Gas Incoloro/Olor a Huevo
Ebullicién (°C): podrido.
Temperatura de Fusion -88.5 Velocidad de Evaporacidn: No Aplica
(°C):
Temperatura de -181.5 Solubilidad en agua: 0.40%
Inflamacioén (°C):
Temperatura de 260 Presion de Vapor (mm Hg/ 96
Autoignicion (°C): 20°C):
Densidad de Vapor: 1.42 Porcentaje de Volatilidad: No Aplica
pH: No Limite de Inflamabilidad o Inferior 4/superior 44
Aplica explosividad:
Peso Molecular (g/g 37.86 Gravedad especifica: 0.65
mol):

TABLA |V. 3 Efectos del H,S en funcion de la concentracion.

EXPOSICION EFECTOS A LA SALUD

(ppm)
0.008-0.02 Se percibe olor a huevo podrido.

20 » Olor a huevo podrido.
» Tolerancia durante algunas horas sin dafo.

20-50 Irritacién ocular.
60 Exposicion prolongada puede causar conjuntivitis y dolor de ojos.
150+ > lrritacion del tracto respiratorio superior.

> Sensacion de pérdida del olfato.

250 Edema pulmonar con riesgo de muerte.

500 Muy peligroso, se debe evacuar mucho antes de llegar a este nivel.
Puede generar: dolor de cabeza, desvanecimiento, excitacion, paso
tambaleante, diarrea, miccién dolorosa y bronquitis.

1000-2000 Intoxicacion aguda: Los sintomas incluyen respiracién agitada,
angustia, nausea y vomito. Puede ser rapidamente seguido de

pérdida de conciencia, coma y paro respiratorio.

2000+ Pérdida inmediata de conciencia y alta probabilidad de muerte.
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Es importante proteger a los trabajadores mediante equipos de proteccidn respiratoria ya
sea lineas de aire o equipos de respiraciéon auténoma.

Es recomendable usar equipo de proteccion ocular o en casos donde las concentraciones
sean mayores usar mascaras completas en conjunto con el equipo de respiracién
autéonoma. Ademads es indispensable contar con equipos fijos o portatiles que realicen
monitoreos atmosféricos y que cuenten con sensores de explosividad y detectores de
flama.

Este compuesto es extremadamente toxico y causa de una gran cantidad de muertes, no
solo en dareas de trabajo abiertas, sino también en areas de acumulacion natural como
cisternas, drenajes, ductos o tanques de almacenamiento. Es por ello que se necesita
contar con sistemas de monitoreo para espacios confinados, que incluyan sondas para
cubrir la totalidad de la altura o drea del espacio a ingresar, ademas de equipos de
respiracion que protejan al trabajador mientras permanezca laborando.

El procedimiento a seguir para mantener un buen protocolo de seguridad en caso de
manejar H,S en los proceso quimicos son:

1. Identificar las fuentes potenciales de peligro. Los lugares donde puede aparecer
el H,S son tuberias, pozos y valvulas.

2. Utilizar equipos de proteccidon personal. Se debe tener a la mano proteccién
respiratoria, gafas de seguridad, trajes de proteccidn, entre otros. Es necesario
contar con equipos auténomos de respiracién para cada trabajador.

3. Haga mediciones para los niveles de seguridad. Es indispensable contar con
equipos fijos o portatiles que realicen monitoreos atmosféricos y que cuenten con

sensores de explosividad y detectores de flama.

4. Debe haber ventilacion.
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ANHIDRIDO SULFUROSO (SO,)

El Anhidrido Sulfuroso tiene un olor sofocante y es un gas venenoso y corrosivo. Este gas

no se encuentra como gas puro en la planta, pero si estd presente en las siguientes

secciones:

¢ Gases de los Reactores R-1y R-2.

¢ Gases de la chimenea I-1.

¢ Gases de la Fosa de Recuperacion de Azufre V-8.

El Anhidrido Sulfuroso puede estar presente en el reactor y en los gases de la chimenea en

concentraciones tan altas como de 10,000 ppm y en los vapores puede llegar hasta las

100,000 ppm.

Una persona percibe concentraciones de 0.3 a 1.0 ppm por su olor. De 6 a 12 ppm causa

irritacion inmediata a la nariz y a la garganta. A concentraciones de 20 ppm causa

irritacion ocular. Para una exposicion de 30 a 50 minutos, la concentracién maxima

permisible es de 50 ppm a 100 ppm.

TABLA IV. 4 Propiedades Fisicas y Quimicas del SO,.

Temperatura de -10 Estado fisico: Gas Incoloro/Olor
Ebullicién (°C): picante
Temperatura de Fusion -72.7 Velocidad de Evaporacidn: No Aplica
(°C):
Temperatura de No Solubilidad en agua: No disponible
Inflamacién (°C): disponible
Temperatura de No Presion de Vapor (mm Hg/ 2.538
Autoignicion (°C): disponible 20°C):
Densidad de Vapor: 2.26 Porcentaje de Volatilidad: No Aplica
pH: No Limite de Inflamabilidad o Inferior 4/superior
disponible explosividad: 44
Peso Molecular (g/g mol): 64.06 Gravedad especifica: No disponible
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Este gas afecta principalmente al sistema tracto respiratorio superior y a los bronquios.
Las concentraciones de 400 a 500 ppm son de peligro inmediato para la vida, pues puede
causar edema de los pulmones y paralisis del sistema respiratorio. Por ello, la maxima
concentracion permisible para un trabajador en un turno de 8 horas de trabajo, es de 10
ppm, segln las normas nacionales e internacionales.

Si se tiene contacto con este gas se debe retirar de la exposicidn, tener reposo absoluto,
oxigenoterapia, oxigeno humidificado 3 a 4 L/min; se suspenderd si la respiraciéon es
adecuada y no hay signos de congestién pulmonar. Se recomiendan ejercicios
respiratorios para ejercitar el diafragma.

AZUFRE, S,.

Para que el Azufre se conserve liquido, debe estar a una temperatura mayor de 120°C. A
estas condiciones, no es un material dificil y riesgoso de manejar, pero algunas de sus
propiedades pueden causar riesgos. Por ejemplo, si a una persona le cae Azufre, sufrird
una quemadura grave debido a que la temperatura normal de manejo es de 146°C.

La viscosidad del azufre es caracteristica, pues cuando la temperatura sube arriba de
150°C, la viscosidad aumenta y el liquido se convierte en un material oscuro y pegajoso,
imposible de ser bombeado. Por ello, en el proceso se usa vapor para controlar su
temperatura.

Las fosas de almacenamiento tienen una combinacion de riesgos. Por ejemplo, el H,S es
muy soluble en el Azufre liquido. Esto significa que éste gas siempre se encontrara en los
vapores sobre la superficie del Azufre liquido.

La presencia de Acido Sulfhidrico, SO,y otros gases del Azufre causan con el tiempo dafios
debidos a la corrosion en el interior de la cubierta de la fosa de almacenamiento. Este es
generalmente un proceso muy lento, que tiene su mayor efecto sobre el metal que
sobresale del nivel del piso. Algunas veces este metal se enfria lo suficientemente para
gue se condense vapor de agua y entonces comienza la corrosion.

Ademads, el drea alrededor de la fosa de recuperacién es un camino peligroso para las
personas y el transporte de equipo. Por ello, en los tanques debe ponerse una cerca y
avisos de atencion para alejar a los visitantes de ésta area.
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TABLA IV. 5 Propiedades Fisicas y Quimicas del Azufre Liquido.

Temperatura de 444.6 Estado fisico: Amarillo dmbar con olor a
Ebullicién (°C): huevo podrido
Temperatura de Fusion 112.8 Velocidad de Evaporacidn: Desconocida
(°C):
Temperatura de 207.22 Solubilidad en agua: Insoluble
Inflamacion (°C):
Temperatura de 232.22 Presiéon de Vapor (mm Hg/ Despreciable
Autoignicion (°C): 20°C):
Densidad de Vapor: No Porcentaje de Volatilidad: No volatil
disponible
pH: No Limite de Inflamabilidad o No disponible
disponible explosividad:
Peso Molecular (g): 256.48 Gravedad especifica: No disponible

Los polvos y humos actian como irritante en la piel y en forma liquida ocurren
guemaduras severas provocando ocasionalmente Uulceras. La inhalacion a altas
concentraciones puede causar paros respiratorios, estado de coma y la muerte. A bajas
concentraciones causa irritacién de nariz y garganta, asi como irritacidon catarral de la
mucuosa nasal.

Como prevencion la fosa de almacenamiento de azufre liquido debera estar provista con
un drenaje con suficiente capacidad para descargar a un colector o a un sitio seguro en
caso de derrame. Debera contar ademas con un sistema remoto de medicidn, valvulas de
venteo de emergencia y valvulas de presidn. Los trabajadores se deben proteger con un
equipo de aire auténomo, ropa de trabajo, lentes y botas de seguridad, guantes de
carnaza, mangueras, boquillas, cascos, entre otros.
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CAPI'TULO V

RESULTADOS Y BENEFICIOS ESPERADOS EN
LA INGENIERIA
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5.1 RESULTADOS Y BENEFICIOS DE LA PROPUESTA DE MEJORA
TECNOLOGICA.

A través del andlisis realizado en el paquete de disefio del Proceso, se pudo encontrar
oportunidades de mejora que se pueden implementar en la Ingenieria Basica, con el fin de
obtener azufre a condiciones de operacidn mds seguras y mas eficientes, considerando en
todo momento la tecnologia para cumplir con las necesidades de obtencion de azufre
actuales y futuras.

El analisis que se realizé tuvo como antecedente el Ultimo paquete de Ingenieria disefiado
para ésta planta, para con ello verificar y mejorar posibles limitaciones o areas en el
proceso, teniendo como resultado el redisefiar la linea de alimentacidon a la planta
modificando el didmetro, mejorar el analisis de H,S en las corrientes principales de
medicion del proceso, cambiar el tipo de quemador por uno de tecnologia mds reciente,
incluir ferrules de entrada céncava en la unidad recuperadora de calor, mejorar la
conversidn a través de la inclusién de una cama de TiO, en el segundo reactor, incluir
mayor seguridad y un sistema de desgasificacion mas confiable en la fosa de recuperacién
y en las lineas de azufre condensado, incluir una etapa de recuperacién de calor en el
incinerador para poder obtener vapor sobrecalentado y finalmente, incluir un control de
suministro de aire en la etapa de incineracién.

El incorporar un mejor control del aire y el gas acido, el incluir analizadores en puntos
clave necesarios para el buen control del proceso, y la sustitucion de catalizadores mas
selectivos permitird un nivel elevado de conversion aumentando la eficiencia de
recuperacién en el proceso. Esto resultard en beneficios de reduccion de costos
operativos, tomando como principales consideraciones la vida del catalizador y la
reduccion de dafios al material refractario por las altas temperaturas.

Ademas, al tener principal énfasis en disminuir los riesgos por manejo de productos
sulfurosos, hubo ciertas modificaciones a la ingenieria; por ejemplo, el modernizar la fosa
de recuperacién de azufre liquido permite eliminar una fuente secundaria de emisiones de
SO, a la atmodsfera, permitiendo reducir significativamente el peligro de intoxicacion por
H,S a los trabajadores dentro de las instalaciones de la Unidad Recuperadora de Azufre.

De igual forma, se espera que al incluir un tren de solidificacién de azufre se mantengan
bajos riesgos tanto de intoxicacidn como de manejo del producto por el operador.
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Asimismo se debe buscar en todo momento asegurar y cumplir la sustentabilidad
operativa y financiera a mediano y largo plazo, obteniendo niveles de eficiencia por
encima de los estandares internacionales, desarrollando una infraestructura necesaria
para aumentar la confiabilidad de la planta, rendimientos de operacidn y las mejores
practicas de operacion.

Se espera que los cambios propuestos a la ingenieria tengan como resultado significativo:

¢ Aumentar la fiabilidad del proceso.
¢ Aumentar la seguridad operativa de la planta y la seguridad de la poblacion.
¢ Fomentar la proteccién al medio ambiente.

Estas propuestas de mejora al paquete de disefio del proceso permitiran realizar
modificaciones las cuales tendran la flexibilidad de incrementar la eficiencia de
recuperacién, para con ello poder implementar cambios en la norma que pudiesen
demandar la necesidad de obtener eficiencias mads altas. Los cambios implementados
podran permitir que las plantas puedan operar a una confiabilidad cercana al 99%.

Se habla de seguridad operativa y de la poblacion debido a que aliviaran la presién politica
asociada con el turismo del Estado de Veracruz al reducir las emisiones de SO, de la
Unidad Recuperadora de Azufre a la atmdsfera, las cuales impactan a las poblaciones
aledafias, para con ello demostrar a la poblacidn que se cumple y se sobrepasan los
requerimientos de la norma NOM-137-SEMARNAT-2013, dando por entendido el
compromiso y las politicas a la calidad de aire, su limpieza y las iniciativas por mejorar la
salud de la poblacién. Se contribuira ademds el aumentar y conservar la calidad del aire en
la atmodsfera, para que con ello se elimine una fuente global de lluvia acida en el pais.
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5.2 INVERSION ECONOMICA Y BENEFICIOS DE LA INGENIERIA.

El realizar una evaluacion de la inversion econdmica para la Unidad de Recuperacién de
Azufre implica el tomar en cuenta que la importancia en la ejecucién de la ingenieria y la
consecuente construccion de ésta planta, surge de la necesidad de cumplir con los
requerimientos ambientales de reducir la emisidon de SO, a la atmdsfera.

Por ello no es tan cierto el hablar de rentabilidad econdmica ni de indicadores financieros
para poder realizar una evaluacidon econdmica, pues en general, las Plantas Recuperadoras
de Azufre son construidas con un enfoque ambiental y social.

Sin embargo, el conocer la inversion econdmica es de suma importancia para un Ingeniero
Quimico, debido a que, gracias a éste procedimiento, puede predecir los costos tanto de
los equipos nuevos que se requieren, como de los servicios y en general, puede estimar el
costo total por la integracion de todos los elementos que conllevan una actualizacidn de la
Ingenieria en una planta existente. Para ello, se emplea la informacién obtenida durante
la Ingenieria Basica, la cual nos ayuda a tener una visidn global sobre la importancia de la
Unidad Recuperadora de Azufre, tanto para el Complejo Procesador de Gas como para el
pais.

En este trabajo se realizd el andlisis de la inversidn econdmica para la propuesta de
Ingenieria realizada, a través del Software, Aspen Icarius Process Evaluator, version 2012.

Este software facilita el costeo de los equipos a través de la cuantificacién de los
diferentes materiales que se utilizan de acuerdo a los arreglos tipicos, basandose en un
archivo de Normas de Disefio apropiadas y en las précticas de ingenieria que mejores
resultados han tenido en el dmbito mundial. Involucra ademas los materiales y los datos
especificos para cada equipo.

En resumen, la metodologia se describe en los siguientes pasos:

¢ Se elige el equipo a costear y se verifica su hoja de datos.
Se capturan los valores técnicos criticos en donde se especifican las condiciones de
operacion del equipo, tales como presién, temperatura, tipo de fluido,
capacidades, material de construccidn, espesores, boquillas, entre otros.

¢ Se genera un reporte por cada equipo evaluado, en el cual se especifica el costo
ponderado del equipo a esas condiciones de operacion.
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Para las especificaciones de los equipos se tomaron como referencia las Hojas de Datos de
equipos principales de la Ingenieria entregada por el licenciador, tales como el quemador
principal, la cdmara de combustion, el tercer reactor catalitico, los sellos de azufre y el
condensador de azufre a la salida del generador de vapor. Ademas, se incluyé la Unidad
Recuperadora de Calor del incinerador, asi como un atemperador de vapor. A
continuacion se muestra la tabla de los precios estimados en ddlares por el software:

TABLA V. 1 Costo en ddlares de los equipos involucrados en la actualizacion de la Unidad
Recuperadora de Azufre.

EQUIPO CANTIDAD COSTO (USD)

Quemador Principal 1 238,900
Refractario Camara de Combustion 1 166,600
Sopladores 2 630,300
Reactor Catalitico nuevo 1 796,800
Condensador de azufre nuevo 1 42,200
Recalentador nuevo 1 245,300
Unidad de Recuperacion de Calor en el incinerador 1 881,033
Motor Soloaire 1 101,800
Eductor de vapor 1 23,800
Sellos de Azufre 4 129,890
Atemperador de Vapor 1 9,673
Total (USD) 15 3, 266,296

El costo de inversién de los equipos y materiales incorpora y desglosa los costos
correspondientes a: tuberia, obra civil, estructuras, instrumentacién, obra eléctrica,
aislamiento y pintura, los que provienen de un archivo de precios unitarios que es
actualizado periddicamente por la compafiia que desarroll6 este software.

Ademas del costo de los equipos, se puede estimar un costo total por obra de Ingenieria,
la cual engloba los costos variables. Los fletes, gastos de aduana, seguros, maniobras y
refaccionamiento se toman en cuenta para los equipos que regularmente son importados.

El estudio de mecdnica de suelos es de suma importancia para una planta ya construida,
debido a que te permite conocer las propiedades del suelo que ha estado expuesto a la
maquinaria existente por mucho tiempo, con el fin de saber si es posible instalar los
nuevos equipos en la planta. La asistencia técnica especializada se refiere a la compafiia
gue desarrolla la ingenieria y la construccion en la planta, la cual es de suma importancia
para la correcta integracidn de las dreas nuevas en las existentes.
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Se incluyen ademas los costos por compra de la carga nueva del catalizador, tanto del TiO,
como del Al;03. El estimado de inversién considera ademdas la administracién del
proyecto, los permisos y las pruebas para la puesta en marcha, las cuales son de suma
importancia en el desarrollo del proyecto de ejecucion de ingenieria.

En resumen, los datos por costo total de cada uno de estos conceptos antes mencionados
son:

COSTOS VARIABLES CONSIDERADOS EN LA COSTO (USD)
INVERSION

Fletes, gastos de aduana, seguros, 677,702
maniobras y refaccionamiento.

Renta de maquinaria 282,900
Ingenieria de detalle y Estudio de Mecanica 902,093
de Suelos.

Asistencia técnica especializada 600,000
Administracién del Proyecto 945,746
Permisos 284,635
Carga inicial del catalizador Claus de los 118,166
Reactores 1y 2

Carga inicial del catalizador Claus del 59,084
Reactor 3

Testigo social 31,423
Pruebas y puesta en marcha 569,270
TOTAL (USD) 18,025,060

Como se puede observar, el desarrollo de la Ingenieria Basica es una parte minima, en
comparacion con la inversion requerida para la ejecucién y la construccién de la Unidad
Recuperadora de Azufre.

De la misma manera, se puede considerar que el ingreso por venta de producto es muy
pequefio, en comparacién con el costo de la inversion total de la planta, pues el Unico
producto que se obtiene es azufre. El importe por ventas anuales, en funcién del precio
actual por tonelada de azufre, se muestra a continuacion:
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TABLA V. 2 Ingreso total Anual por Venta de Azufre.

AZUFRE (kg/h) 1493
TONELADAS (afio) 13,081.6
IMPORTE (U.S. $/ TON) 150
TOTAL VENTA ANUAL (U.S) 1,962,240

Por la gran inversién que se requiere para la ejecucidon de la Ingenieria de la Unidad
Recuperadora de Azufre, se debe tomar en cuenta que el principal beneficio se visualiza
en la disminucién del impacto ambiental por emisiones de SO, a la atmdsfera.

Existe un programa para la disminucién de la Lluvia Acida en el Titulo IV de las enmiendas
a la Ley del Aire Limpio de 1990, publicado por la United States Environmental Protection
Agency, EPA. La meta general del programa es lograr beneficios importantes para el
medio ambiente y la salud publica mediante reducciones de las emisiones de SO, y de
oxidos de Nitrégeno (NOy), los principales causantes de la lluvia acida.

Adicionalmente, la comisién de ilicitos ambientales en materia forestal, de impacto
ambiental, recursos marinos, vida silvestre y zona federal maritimo terrestre, pueden
sancionar las violaciones a los preceptos de la Ley General del Equilibrio Ecoldgico y la
Proteccion al Ambiente (LGEEPA), sus reglamentos y las disposiciones que de ella emanen,
pudiendo ser multas y en su mayor caso, clausuras temporales o definitivas.

En caso de que se haya sancionado y se genere un mayor efecto negativo al medio
ambiente sin tener respuesta por parte de la compaiiia sancionada, puede haber arresto,
decomiso del producto y la suspension de las licencias, permisos y autorizaciones.

Cabe resaltar que las multas tienen un costo equivalente de 20,000 a 50,000 dias de
salario minimo, con base en el Distrito Federal como entidad.

En resumen, el no llevar a cabo la ejecucidon de éste proyecto tendria consecuencias,
principalmente en materia social y ambiental, tales como:

¢ La produccién en el Complejo Procesador de Gas tendria que disminuir para poder
cumplir con las especificaciones ambientales, afectando significativamente la
funcionalidad del complejo y la obtencién de productos de mucho valor econémico
para el pais.
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¢ Se tendria un no cumplimiento con la Normatividad Ambiental nacional y por
ende, mundial, referida a las emisiones de SO, a la atmdsfera, lo cual representa
un riesgo para PEMEX al tener que pagar los costos por emision, y al estado al
tener una concentracién mayor de SO, en su atmdsfera, poniendo en riesgo la
salud de la poblacién y las instalaciones propias adyacentes.

¢ El sistema propuesto no cumpliria con la USEPA (United States Environmental
Protection Agency) lo que representaria una multa adicional, con respecto a las
legislaciones internacionales de Regulacion Federal Norteamericana (CFR).

¢ El azufre, debido al tamafio de su particula, forma lo que se llaman particulas
suspendidas, las cuales forman una mezcla compleja de materiales sélidos vy
liqguidos, que presentan propiedades de particulas finas; por ejemplo, tienen
periodos de vida en la atmdsfera de dias a semanas, viajan distancias de 100 km o
mas, y tienden a ser especificamente homogéneas en areas urbanas. Se debe
evitar a toda costa que se trasladen a las zonas fronterizas, pues cambian las
regulaciones ambientales por lo que se puede generar una multa por el traslado de
contaminantes.
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CONCLUSIONES

Durante el desarrollo de este trabajo se planted el revisar y analizar el paquete disefio de
la Ingenieria Bdasica de una Unidad Recuperadora de Azufre existente, hecha por un
licenciador. Esta ingenieria surgid principalmente por una adecuacion de la planta a la
nueva capacidad de la planta endulzadora que suministra la corriente de entrada, ademas
de que se busca cumplir con el requerimiento de la norma NOM-137-SEMARNAT-2013
para disminuir la contaminacién atmosférica por emision de SO, a la atmdsfera. Para ello,
fue indispensable conocer, a través del estudio de los fundamentos tedricos, el
funcionamiento del Proceso Claus como principal proceso de recuperacién de azufre,
ademds de conocer sus principales equipos de proceso y el comportamiento
termodindmico de los mismos.

Adicionalmente, se analizé a detalle la documentacién entregada por el licenciador, hecho
que represento la aplicacién de los conocimientos de Ingenieria de Proceso esencial para
un Ingeniero Quimico, para con ello, poder verificar el paquete de Ingenieria Bdsica de
disefio en esta planta Recuperadora de Azufre existente teniendo como principal
elemento los diagramas de flujo de proceso, los cuales permiten observar de una manera
mas sencilla la funcionalidad de la planta y cada una de las modificaciones realizadas por
el licenciador.

Con el andlisis del paquete de Disefo del Proceso se pudieron encontrar areas de
oportunidad que se reflejan en las mejoras propuestas en este trabajo y que se plasman
en el desarrollo de un Diagrama de Flujo de Proceso. Se buscé ademas que estas
propuestas representaran mejoras y que principalmente, se garantizara la funcionalidad y
la fiabilidad en la planta. El realizar cambios en el proceso asegurara un funcionamiento
continuo tanto de la Unidad Recuperadora de Azufre, como del Complejo Procesador de
Gas, para con ello evitar paros no programados.

Finalmente, se buscé conocer la importancia técnica y la viabilidad de inversidn, hecho
que representd el encontrar que la planta de Recuperacién de Azufre por si sola no es
factible pues sus ingresos por venta de productos no alcanzan a cubrir el costo de la
inversion; sin embargo, al no actualizarse el proceso de ésta planta, se generardn grandes
pérdidas al complejo procesador de gas que finalmente se reflejan en la sanciones que
PEMEX debe pagar por incumplimiento con la normativa ambiental. Es decir, el adecuar
los cambios a la ingenieria de la Unidad Recuperadora de Azufre representaria un
beneficio ecolégico y social al fomentar la seguridad industrial, la proteccién ambiental y
la salud.
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ANEXO |

NORMA OFICIAL MEXICANA NOM-137-SEMARNAT-2013, CONTAMINACION
ATMOSFERICA.- COMPLEJOS PROCESADORES DE GAS.- CONTROL DE
EMISIONES DE COMPUESTOS DE AZUFRE.

1. OBIJETIVO

Esta Norma Oficial Mexicana establece las especificaciones y los requisitos de control de
emisiones de compuestos de azufre en los Complejos Procesadores de Gas, asi como los
métodos de prueba para verificar el cumplimiento de la misma.

2. CAMPO DE APLICACION.

La presente Norma es de observancia obligatoria en los Complejos Procesadores de Gas
donde operen planta desulfuradoras de gas amargo o de condensados amargos, ubicados
en el territorio nacional.

3. REFERENCIAS

NOM-001-SECRE-2010. Especificaciones del gas natural. Publicadas en el Diario Oficial de
la Federacidn el 19 de Marzo del 2010.

NMX-AA-009-SCFI-1993. Contaminacion Atmosférica.-Fuentes Fijas.-Determinacion de
flujo de gases en un conducto por medio de tubo Pitot. Declaratoria de vigencia publicada
en el Diario Oficial de la Federacién el 27 de Diciembre de 1993.

NMX-AA-023-1986, Proteccion al ambiente.- Contaminacién Atmosférica.-Terminologia.-
Declaratoria de Vigencia publicada en el Diario Oficial de la Federacién el 15 de Julio de
1986.

NMX-AA-054-1978, Determinacidon del contenido de humedad en los gases que fluyen por
un conducto.-Método gravimétrico. Declaratoria de vigencia publicada en el Diario Oficial
de la Federacién el 2 de Agosto de 1978.

NMX-AA-055-1979, Determinacion de bidxido de azufre en gases que fluyen por un
conducto. Declaratoria de Vigencia publicada en el Diario Oficial de la Federacién el 6 de
Septiembre de 1979.
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NMX-AA-056-1980, Contaminacién Atmosférica.-Fuentes fijas.-Determinacién de Bidxido
de Azufre, Tridxido de Azufre y neblinas de Acido Sulfirico en los gases que fluyen por un
conducto. Declaratoria de vigencia publicada en el Diario Oficial de la Federacién el 6 de
Noviembre de 1992.

4. DEFINICIONES

4.1 Azufre recuperado, SR: Cantidad de azufre elemental que se obtiene en las plantas
recuperadoras de Azufre; esta cantidad de azufre es equivalente a la que dejara de ser
emitida a la atmédsfera en forma de compuestos de azufre.

4.2 Azufre total, SIN: Es la suma de la cantidad de azufre contenida en el gas y en los
condensados amargos que se procesan en los Complejos Procesadores de Gas,
cuantificada en los separadores de gas amargo a la entrada de la planta endulzadora
correspondiente.

4.3 Capacidad de disefio del sistema o de la Planta Recuperadora de Azufre: Es la
capacidad a la que se encuentra operando el sistema de recuperacién de azufre. Se
expresa en toneladas métricas de azufre alimentado por dia.

4.4 Capacidad real del sistema o de la Planta Recuperadora de Azufre: Es la capacidad a
la que se encuentra operando el sistema de recuperacién de azufre. Se expresa en
toneladas métricas de azufre alimentado por dia.

4.5 Carga de Azufre a la planta Recuperadora (ST): Cantidad de Azufre que se extrae al
gas amargo o a los condensados amargos y se alimenta a la planta recuperadora de
azufre. A esta corriente se le denomina gas acido.

4.6 Compuestos de Azufre: Para efectos de esta norma son, el acido sulfhidrico H,S,
bioxido de azufre (SO,), sulfuro de carbonilo (COS) y bisulfuro de carbonilo (CS,).

4.7 Condensados amargos: Hidrocarburos asociados al gas amargo que pasan del estado
liquido por efecto de la variacion de la presidn y temperatura del fluido; contienen acido
sulfarico (H,S) y biéxido de carbono (CO,).

4.8 Condiciones de Referencia: Son los valores de referencia 1.00 kgf/cmzy 20°C en base
humeda.

4.9 Emision masica de bidxido de azufre (E (SO,)) del sistema de recuperacion de azufre:
Cantidad de biéxido de azufre que se emite por la chimenea del oxidador térmico, cuya
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corriente de alimentacion proviene de las plantas recuperadoras de azufre; se expresa en
toneladas métricas por dia.

4.10 Emisidon de Azufre en quemadores: Cantidad de compuestos de azufre emitida a
través de quemadores de campo; se expresa como bidxido de azufre.

4.11 Emisidn total de azufre del Complejo Procesador de Gas: Cantidad de compuestos
de azufre que no fue posible recuperar y que se emite a la atmdsfera a través de los
oxidadores térmicos de los sistemas o plantas recuperadoras de azufre y de los
quemadores de campo; se expresa como azufre elemental en toneladas métricas por dia.

4.12 Equipo para el Monitoreo Continuo de Emisiones a la Atmdsfera (EMCE): El equipo
completo requerido para la toma de muestra en la chimenea del sistema de oxidacion
térmica o equivalente, su acondicionamiento, andlisis y conexién a sistemas de
adquisicion de datos que proporcionen un registro permanente de las emisiones a la
atmosfera de bioxido de azufre en unidades de masa por unidad de tiempo.

4.13 Gas acido: Mezcla de acido sulfhidrico (H,S) y bidxido de carbono (CO,) extraidos al
gas amargo y condensados amargos en las plantas desulfuradoras.

4.14 Gas amargo: Mezcla gaseosa de hidrocarburos proveniente de los yacimientos de
petrdleo gas, que contiene acido sulfurico (H,S), en concentracién igual o superior a la
sefialada por la normatividad vigente, asi como biéxido de carbono (CO,), agua y
nitrégeno (N;) como impurezas.

4.15 Gas de cola: Mezcla de gases que contiene el remanente de compuestos de azufre
gue no fue posible retener en las plantas recuperadoras de azufre.

4.16 Oxidador Térmico de gas de cola: Equipo de combustion a fuego directo cuya
funcidn es la oxidacion a biéxido de azufre de los compuestos de azufre contenidos en el
gas de cola.

4.17 Planta Desulfuradora o planta endulzadora de gas y condensados amargos:
Instalacion para tratamiento de gas amargo o condensados amargos en la que se extraen
las impurezas de acido sulfhidrico y bioxido de carbono; se obtiene gas dulce o
condensados dulces.

4.18 Sistema o planta recuperadora de azufre: Instalacion industrial para convertir el
acido sulfhidrico y otros compuestos de azufre del gas acido a azufre elemental; se utilizan
comunmente para el control de emisiones de compuestos de azufre de los procesos de
desulfuracion de hidrocarburos.
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4.19 Quemadores de Campo: Dispositivos de seguridad que se utilizan para efectuar la
combustién de los gases o liquidos de desfogue de las plantas de proceso durante las
operaciones de arranque, situaciones de emergencia o paros programados; incluyen
guemadores de fosa y quemadores elevados.

4.20 Sistema de Control de emisiones: Etapa de tratamiento del gas acido proveniente de
la planta desulfuradora, cuyo objetivo es reducir las emisiones de compuestos de azufre a
la atmosfera; tipicamente consta de una planta recuperadora de azufre, un oxidador
térmico del gas de cola y un equipo para el Monitoreo Continuo de Emisiones a la
atmosfera (EMCE).

5. ESPECIFICACIONES

5.1 Todas las corrientes de gas acido en los procesos de desulfurizacion efectuados en los
Complejos Procesadores de Gas deben ser tratadas con el fin de controlar y reducir la
emision de contaminantes a la atmdsfera, excepto los casos sefialados en el numeral 7.4.

5.2 La eficiencia minima de control de emisiones de bidxido de azufre a la atmdsfera que
deben cumplir mensualmente las plantas recuperadoras de azufre en condiciones
normales de operacién, es el promedio mensual que se establece en la Tabla 1 de esta
norma. La eficiencia mensual promedio se calculard en los primeros 5 dias naturales del
mes calendario siguiente al mes de emision.

Dicha eficiencia se expresa en por ciento de recuperacién de azufre y es funcidn de la
capacidad real del sistema o de la planta recuperadora de azufre por dia (X) y de la
concentracion promedio de H,S a condiciones de presidn y temperatura de referencia en
base seca, en el gas acido de entrada al sistema o a las plantas recuperadoras (Y).

Tabla 1. Eficiencia minima de control de Emisiones (O de recuperacion de Azufre)

Concentracion (% mol de | Capacidad real del Sistema o de la Planta recuperadora
H,S en base seca, en el gas de Azufre (toneladas por dia) X*
acido), Y
5 a 300t/d >300 t/d
>20 Nm= 85.35 X014y 00128 Nm=97.5%
10-20 Nm=90.8% Nm=90.8%
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*El valor de capacidad real del sistema o de la planta recuperadora de azufre se calculara
conforme al apartado 7.2 al valor St.

5.3 El promedio mensual de la emisién total de azufre a la atmdsfera del Complejo
Procesador de Gas en toneladas por dia, no debe exceder el 5% del azufre total Sy,
cuando la capacidad de disefio del sistema o planta recuperadora de azufre sea menor de
300 toneladas por dia. Este porcentaje serd determinado con la suma total del azufre
emitido y la suma total del azufre que entra al Complejo Procesador de Gas y sera
cuantificado diariamente a fin de obtener el promedio mensual del porcentaje total de
emisién de azufre para efectos de verificacion. Estos pardmetros se determinan con el
método de calculo establecido en el numeral 7.6.

5.4 En el oxidador térmico se deberd mantener una temperatura de oxidacion igual o
mayor a 650°C para garantizar una eficiencia de conversion de compuestos de azufre a
biéxido de azufre igual o mayor a 98%.

6. REQUISITOS

6.1 Durante la operacién de las plantas desulfuradoras de gas y condensados amargos se
debe llevar una bitacora de operacién y mantenimiento de dichas plantas, asi como del
sistema de control de emisiones a la atmodsfera. La bitacora debe permanecer en el
Complejo Procesador de Gas por un periodo minimo de cinco afos y puede ser
almacenada y desplegada en forma electrénica. En la bitdcora debe registrarse como
minimo la siguiente informacién:

6.1.1 Control de Operacion: fecha, responsable de la bitdcora, determinacidon cada 24
horas de:

- El flujo volumétrico de gas amargo (en millones de pies cubicos por dia, MMPCD) a
condiciones de referencia y el flujo volumétrico de condensados amargos (en
barriles por dia, BPD) que entra al Complejo Procesador de Gas para su
procesamiento, medidos en la entrada de la planta endulzadora, y antes de la
derivacién de los quemadores de fosa, asi como la concentracién promedio diario
en % mol de H,S a condiciones de referencia (Ver diagrama 1);

- Elflujo volumétrico de gas acido alimentado a la planta recuperadora de azufre, en
millones de pies cubicos por dia, MMPCD, a condiciones de referencia, y la
concentracion promedio diaria en % mol de H,S en base humeda y para la
aplicaciéon de la tabla 1 en base seca (Ver diagrama 1),
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- El flujo volumétrico de gas de cola (en millones de pies cubicos por dia, MMPCD) y
la concentracién promedio de % mol diaria de compuestos de azufre en el gas de
cola (Ver diagrama 1),

- El peso de azufre recuperado, en toneladas métricas por dia, calculado a partir de
la medicion del nivel de azufre en las fosas de almacenamiento, que incluya el
azufre extraido en el mismo periodo (Sg) (Ver diagrama Anexo),

- Memoria de calculo y determinacion de eficiencia de la planta recuperadora de
azufre,

- Contingencias presentadas en el Complejo Procesador de Gas de acuerdo a lo
estipulado en el numeral 74y 7.6y

- Temperatura del oxidador térmico.

6.1.2 Control de emisiones contaminantes de los siguientes parametros:

- Concentracion promedio diaria de bidéxido de azufre vy flujo volumétrico de los
gases de salida del oxidador térmico (Ver diagrama Anexo),

- Emisiédn masica en toneladas por dia de biéxido de azufre (E (SO;)) en el oxidador
térmico (Ver diagrama 1)

- Volumen de gas amargo determinado por balance diario enviado al quemador de
fosa expresado en MMPCD vy, en su caso de condensados amargos expresados en
BPD (Ver diagrama 1),

-  Volumen de gas acido determinado por balance diario enviado a quemador
elevado en MMPCD y promedio de la composicidn en % mol de H,S a condiciones
de referencia (Ver diagrama 1),

- Fecha y hora de inicio y conclusién de envio de gas acido, gas y condensados
amargos a cada quemador.

- Memoria de calculo de bidéxido de azufre emitido a la atmdsfera por dia. Todas las
mediciones se deben reportar en base himeda a la presién y temperatura de las
condiciones de referencia.

- Azufre total contenido en la carga de gas y condensados amargos procesados en el
Complejo Procesador de Gas t/d (Siv) (Ver diagrama 1)

- Azufre total emitido por el Complejo Procesador de Gas en t/d (SE) (Ver diagrama
1)y

- Porcentaje diario y promedio mensual de emisiéon por Complejo Procesador de Gas
(Se*100/Sin)
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6.1.3 Control de Mantenimiento: intervenciones a los equipos criticos de las plantas
desulfuradoras y de las plantas recuperadoras de azufre: soplador, reactor térmico,
condensadores, oxidador térmico y sistemas de control, cambios de catalizador.

6.2 Instalar y mantener en buenas condiciones de operacion, el EMCE de biéxido de azufre
requerido en la chimenea del oxidador térmico.

6.2.1 Estos equipos deben operar cuando menos el 90% del tiempo de operacion del
sistema o planta de recuperacion de azufre y debe contar con un sistema de
procesamiento de datos automatico que registre un minimo de 12 lecturas por hora,
calcule el promedio diario de los parametros indicados y genere un reporte diario con la
fecha y la identificacién del equipo, el tiempo de operacion de la planta recuperadora de
azufre y el tiempo de operacion del EMCE.

6.2.2 El método de medicién continua de la concentracidon de bidxido de azufre de la
emisién a la atmdsfera por la chimenea del oxidador térmico debe utilizar el principio de
medicion de espectroscopia de absorcién en el ultravioleta no dispersivo o un método
equivalente de acuerdo a la tabla 2. El método para medir el flujo volumétrico de gases de
forma continua debe ser por determinacidn de la presion diferencial en un tubo Pitot de
acuerdo a la tabla 2, y siguiendo los procedimientos y calculos especificados por el
fabricante.

6.2.3 Para la operacidon de éstas plantas deberdn instalar y mantener en buenas
condiciones Plataformas y Puertos de Muestreo de acuerdo a lo sefialado en la Norma
Mexicana NMX-AA-009-SCFI-1993, en cada una de las chimeneas de los oxidadores
térmicos para la colocacién permanente del EMCE de SO,. Para verificar que la respuesta
del EMCE en la chimenea de cada oxidador térmico se encuentre dentro de una tolerancia
de £5% con respecto al método de referencia, deben instalarse los puertos de muestreo
adicionales necesarios, colocados 30 centimetros debajo de los requeridos en la NM-AA-
009-SCFI-1993 y formando un angulo de 45° a los cuales se tendrd acceso desde la
plataforma de muestreo.

6.3 El responsable del Complejo Procesador de Gas debera dar aviso anticipado a Ila
Secretaria del Medio Ambiente y Recursos Naturales, del inicio o salida de operacién de
las plantas desulfuradoras de gas y condensados amargos, cuando a consecuencia de
dichos eventos se envie gas amargo o condensados amargos a los quemadores.

6.4 El responsable del Complejo Procesador de Gas deberd dar aviso inmediato a la
Secretaria del Medio Ambiente y Recursos Naturales en caso de falla o salida de operacién
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de las Plantas Recuperadoras de Azufre o del sistema de control de emisiones asi como en
los casos previstos en el numeral 7.6, en términos del articulo 17 fracciones VIl y VIII del
Reglamento de la LGEEPA en materia de prevencién y control de Contaminacién a la
Atmosfera, cuando se envien corrientes de gas acido, gas y condensados amargos a los
quemadores elevados y de fosa, seglin corresponda.

7. METODOS DE PRUEBA

7.1 La eficiencia diaria del sistema de control de emisiones de bidxido de azufre (n) se
calcula mediante la siguiente formula:

n =100« (St — S¢c) /St
En donde:

M Es la eficiencia del control de emisiones de azufre (n); para el caso de
utilizar un sistema de recuperacién de azufre, ésta es equivalente a la
eficiencia de cada planta recuperadora;

St es la carga de azufre en el gas acido que se alimenta al sistema de control
de emisiones 0, en su caso a cada planta recuperadora; se determina segun
la metodologia del 7.2, en toneladas métricas por dia;

Scc es la cantidad de azufre en el gas de cola, en forma de H,S, SO,, COS,
CS,; se determina de acuerdo a lo establecido en el 7.3 y se expresa en
toneladas métricas por dia.

7.2 Determinacién de la carga de azufre St: la carga de azufre en el gas acido ST se
alimenta al sistema de control de emisiones o, en su caso, a cada planta recuperadora en
toneladas métricas por dia se calcula mediante la siguiente formula:

t
ST (E) = 36.51 « FGA * (%mOlbths)/loo

En donde:

Fea es el flujo de alimentacién de gas acido en base humeda (Fga) en
millones de pies cubicos por dia (MMPCD). Se determina con un medidor de
gas acido de carga colocado en la linea principal de alimentacién a cada uno
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de los sistemas de control de emisiones (plantas recuperadoras de azufre),
la medicidn debera ser compensada por presion, temperatura y por el peso
molecular en condiciones de referencia. Como elemento primario de
medicion se puede utilizar un tubo Venturi, placas de orificio o equivalente,
de acuerdo a la tabla 2 (Ver diagrama 1).

% moly, HyS es la concentracion base hiumeda promedio de 24 horas de
acido sulfhidrico (H,S) en el gas acido a la entrada del sistema de control de
emisiones; se determina mediante el analisis de cromatografia de gases con
columna empacada y detector de conductividad térmica en base seca,
efectuando las correcciones por el contenido de agua (Ver diagrama 1).

7.3 Determinacion de la cantidad de azufre en el gas de cola Sgc: La cantidad de azufre en
toneladas por dia contenido en el gas de cola en forma de H,S, SO,, COS, CS,, se
determina por la ecuacioén:

mol

t Nyaire | kg — ——
Sec (—) =0.032064 * ( . ) * (% molH,S + %molS0; + % molCOS + 2 * (% molCS;))
d % molN,

En donde: % mol H,S, SO,, COS, CS,, N, es la composicidén del gas de cola; se determina
mediante andlisis cromatografico en base seca y se calcula su composicién en base
himeda de acuerdo a la tabla 2 (Ver diagrama 1);

N, aire (kg mol/d) es el flujo molar de nitrégeno que entra a la planta recuperadora; es
igual al flujo molar de nitrégeno en el gas de cola, se determina conforme a la ecuacién
siguiente:

NZaire(kngl/d) = Falre(MMPCD) * %mOINz(bh)aire x11.3877
En donde:

% mol N; (bh) . para fines de esta norma se considera el valor tedrico de
78% mol;

F aire (MMPCD) es el flujo total de aire en millones de pies cubicos por dia
(MMPCD) que entra a la planta recuperadora, que se detecta de acuerdo a
la tabla 2 (Ver diagrama 1)

7.4 La eficiencia 1 calculada diariamente, se promedia mensualmente y se compara con el
promedio mensual de la eficiencia minima requerida sefialada en la tabla 1, n,.

nzny,
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Para la obtencion de la eficiencia minima de control de emisiones de bidxido de azufre a la
atmosfera referida en el numeral 5.2, no se consideran los valores de las lecturas
obtenidas durante las siguientes condiciones:

a. Operaciones de paro, liberacién y enfriamiento de la planta recuperadora para
mantenimiento preventivo y correctivo, siempre que no excedan de 96 horas.

b. Operaciones de estabilizacién durante el arranque de la planta, siempre que no
excedan de 48 horas.

c. Contingencias que impliquen la salida de operacién del sistema de reduccién de
emisiones o partes del mismo, siempre que no excedan de 24 horas.

7.5 Con fines de validacion de las lecturas del EMCE, se compara el valor de la emisién
masica de bidéxido de azufre medido en la chimenea del oxidador térmico de cada planta
recuperadora de azufre mediante el EMCE (E (SO,), t/d), con el valor obtenido de Sgc, la
cantidad de azufre en el gas de cola y se debe cumplir la relacién siguiente:

1.60s, < E (S0,) < 2.40(s;)

7.6 El azufre total emitido por el Complejo Procesador de Gas, Sg, en toneladas por dia, se
determina por la relacién:

Sg=8iv—Sr
Dénde:

Siv es el azufre total contenido en la carga de gas y condensados amargos
gue entran al Complejo Procesador de gas; se determina segun el numeral
7.6.1 en t/d (Ver diagrama anexo)

Sr es el azufre recuperado; se determina segun el inciso 7.6.2 de esta
norma, en t/d (Ver diagrama anexo)

El porcentaje de emision total diario por complejo procesador de gas se calcula mediante
la siguiente ecuacién:

Sg 100

% Emis.Tot.Diario = 3
IN
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Dénde:
1n: Nimero de dias en el mes calendario.
% Emis. Tot. Diario: Es el porcentaje de emisidon por complejo diario.

Prom. Mes% Emis. Tot. Diario: Es el promedio mensual del porcentaje de emisidon por
complejo diario.

Para la obtencidon del promedio mensual de la emisidn total de azufre a la atmdsfera
sefialado en el numeral 5.3, no se consideran los valores de las lecturas obtenidas durante
las siguientes condiciones:

a. Contingencias que impliquen la salida de operacién del sistema de reduccién de
emisiones, operaciones de paro de la planta recuperadora, mantenimiento y
cambios del catalizador, asi como operaciones de estabilizacion durante el
arranque de la planta, siempre que no excedan de 360 horas en un periodo de afio
calendario.

b. Reparacidon mayor de las plantas recuperadoras de azufre, siempre que no excedan
de 90 dias naturales en un periodo de 2 afios.

c. En caso de paros o fallas en las plantas desulfuradoras y recuperadoras de azufre
por causas no previstas en la presente norma.

7.6.1 Para determinar el azufre total, Siy, que ingresa al complejo procesador de gas, se
procede de la siguiente manera: Se determina el flujo masico de gas y condensados
amargos, asi como el contenido de H,S, base himeda, en cada una de estas corrientes
por el método de cromatografia de gases y/o equipos con elementos primarios sensibles
(cintas impregnadas con acetato de plomo o infrarrojo) de acuerdo a lo sefialado en la
tabla 2, el valor de flujo masico se multiplica por el contenido de azufre (Ver diagrama 1).

7.6.2 La cantidad de Azufre recuperado, Sg, se determina cada 24 horas por medicidn
directa en la fosa de almacenamiento de azufre liquido, utilizando un sistema de medicién
de nivel electrénico o manual; se toma en cuenta la geometria de la fosa, la temperaturay
la densidad de acuerdo a la tabla 2 de métodos de prueba y su frecuencia, para el célculo
en toneladas por dia y se suma el total del peso del azufre extraido, en ese mismo periodo
para su comercializacién; este ultimo se determina mediante bdsculas calibradas (Ver
diagrama 1). Si en una planta desulfuradora se cuenta con varias plantas recuperadoras de
azufre, Sy se sustituye por la suma de la cantidad de azufre recuperado en cada una de las
diversas plantas.
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7.7 El azufre emitido (toneladas) se calcula diariamente mediante la ecuacién del inciso
7.6 y se registra en bitacora; la emision mensual promedio se calculara en los primeros
cinco dias naturales del mes calendario siguiente al mes de emisién, para compararse con
lo establecido en el numeral 5.3.

7.8 Los responsables deben informar en la seccién correspondiente de la Cédula de
Operacién Anual lo siguiente:

7.8.1 La emisidn total anual de biéxido de azufre obtenida a partir de la relacidn (Sin-Sr)*2,
asi como los valores analizados de Sy vy Sg.

7.8.2 La eficiencia promedio anual del sistema de control de cada instalacion se calcula
utilizando los promedios trimestrales. Asimismo, deben anexar a la Cédula de Operacién
Anual copia de la memoria de calculo de dichos promedios.

8. Procedimiento para la evaluacion de la conformidad.

8.1 La evaluacién de la conformidad sera realizada por la Secretaria de Medio Ambiente y
Recursos Naturales, por conducto de la Procuraduria Federal de Proteccidén al Ambiente o
las unidades de verificacidon acreditadas y aprobadas en los términos de la Ley Federal
sobre Metrologia y Normalizacién. La secretaria reconocera Unicamente los dictdmenes
emitidos por la unidad de verificacién, misma que podra auxiliarse con informes basados
en resultados expedidos por laboratorios acreditados y aprobados de conformidad con las
disposiciones de la ley en la materia a partir del 2016.

8.2 La Procuraduria Federal de Proteccién al Ambiente o las unidades de verificacion a
cargo de la evaluacién de la conformidad verificara que en la bitacora esté registrada toda
la informacién requerida en los numerales 6.1.1, 6.1.2 y 6.1.3 de la presente Norma.

8.3 La Procuraduria Federal de Proteccién al Ambiente o las unidades de verificacion a
cargo de la evaluacion de la conformidad verificaran que los andlisis, mediciones y calculos
se han llevado a cabo siguiendo lo establecido en la presente Norma.

8.4 Se verificard la memoria de calculo de la recuperacién de azufre diaria y los promedios
mensuales de porcentaje de emisidn de azufre por complejo, asi también se verificard que
se cumple con lo establecido en los numerales 5.1, 5.2, 5.3 y 5.4 de la presente Norma.
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8.5 Una vez concluida la verificacién, la entidad a cargo de la evaluaciéon de la conformidad
levantard un acta con letra legible, sin tachaduras y asentando con toda claridad los
hechos encontrados.

8.6 Se verificara la instalacién y operacién de los EMCE, de acuerdo a lo establecido en el
numeral 6.2; también se verificaran los avisos referidos en los numerales 6.3 y 6.4 si se
dieron las condiciones referidas en dichos numerales.

9. GRADO DE CONCORDANCIA CON NORMAS Y LINEAMIENTOS
INTERNACIONALES.

Esta norma no coincide con ninguna norma o lineamiento internacional, por no existir al
momento de la emision de la misma.
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Establecimientos Industriales de Jurisdiccion Federal y el Formato de Cédula de Operacidn
Anual. Diario Oficial de la Federacion, 18 de Enero de 1999.

10.3 Code of Federal Regulation.- Title 40 CFR Part 60 Subpart LLL Standards of
Performance for Onshore Natural Gas Processing: SO, Emissions (Codigo de Regulaciéon
Federal.-Titulo 40 CFR Parte 60 Subparte LLL Estandares de Desempeno para el
procesamiento de gas natural en tierra.- Emisiones de SO,, Regulacion de Estados Unidos
de Norteamérica).

10.4 Code of Federal Regulations, Tittle 40 CFR Part 60 Appendix A Method 1 Sample and
Velocity Traverses for Stationary Sources. (Cédigo de Regulacion Federal. - Titulo 40 CFR
Parte 60 Apéndice A Muestreo y pruebas de Velocidad en Fuentes Estacionarias.-
Regulacién de Estados Unidos de Norteamérica).
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10.5 Code of Federal Regulations, Title 40 CFR Part 60 Appendix A Method 6c
Determination of Sulfur Dioxide from Stationary Sources (Instrumental Analizer
Procedure). (Codigo de Regulacion Federal.- Titulo 40 CFR Parte 60 Apéndice A Método 6¢
Determinacién de Biéxido de Azufre de Fuentes Estacionarias, procedimiento de analisis
instrumental.- Regulacién de Estados Unidos de Norteamérica).

10.6 Code of Federal Regulation, Title 40 CFR Part 60 Appendix B Performance
Specification 2. - Specifications and test procedures for SO, and NO, continuous Emission
Monitoring Systems in stationary sources. (Cédigo de Regulacién Federal.- Titulo 40 CFR
Parte 60, Apéndice B, Especificaciones de desempeiio 2. Especificaciones y métodos de
prueba de SO, y NOyx del Sistema de Monitoreo Continuo de Emisiones en Fuentes
Estacionarias.- Regulacién de Estados Unidos de Norteamérica).

10.7 Code of Federal Regulations, Title 40 CFR Part 60 Appendix B Performance
Specification 6. - Specifications and test procedures for continuous emission rate
Monitoring System in stationary sources. (Cédigo de Regulacién Federal. - Titulo 40 CFR
Parte 60 Apéndice B, Especificaciones de Desempefio 6.- Especificaciones y métodos de
prueba para la tasa de emisién continua del Sistema de Monitoreo en Fuentes
Estacionarias.- Regulacién de Estados Unidos de Norteamérica).

10.8 Code of Federal Regulations, Title 40 CFR Part 60 Appendix F.- Quality Assurance
Procedures. Procedure 1 Quality Assurance Requirements for Gas Continuous Emission
Monitoring Systems used for Compliance Determination. (Cddigo de Regulacion Federal.-
Titulo 40 CFR Parte 60 Apéndice F, Procedimientos de calidad para los Sistemas de
Monitoreo Continuo de Emisiones de Gas usadas para la determinacion del
Cumplimiento.- Regulacion de Estados Unidos de Norteamérica).

10.9 ASTM D1945-10 Standard test method for analysis of natural gas by gas
chromatography (Método de prueba para el andlisis del gas natural por cromatografia).

10.10 ASTM D4468-11 Standard test method for total sulfur in gaseous fuels by
hydrogenolysis and rateometic colorimetry (Método de prueba para determiner azufre
total en combustibles gaseosos por hidrogendlisis y colorimetria).
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11. OBSERVANCIA DE ESTA NORMA.

La Secretaria de Medio Ambiente y Recursos Naturales, por conducto de la Procuraduria
Federal de Proteccién al Ambiente vigilard el cumplimiento de la presente Norma Oficial
Mexicana. El incumplimiento sera sancionado conforme a lo establecido en la Ley General
de Equilibrio Ecoldgico y la Proteccidon al Ambiente y los demas ordenamientos juridicos
aplicables.

TRANSITORIOS

PRIMERO.- La presente Norma Oficial Mexicana entrara en vigor a los 60 dias naturales
posteriores a su publicacién en el Diario Oficial de la Federacion.

SEGUNDO.- Las plantas desulfuradoras de gas amargo y condensados amargos existentes
y nuevas con capacidad de disefio de 50 a 100 toneladas por dia, contaran con un plazo de
tres afos, contados a partir de la entrada en vigor de esta Norma, para cumplir con las
especificaciones de la misma.

México, Distrito Federal, a los veintinueve dias del mes de enero de dos mil catorce.- El
Subsecretario de Fomento y Normatividad Ambiental de la Secretaria de Medio Ambiente
vy Recursos Naturales, y Presidente del Comité Consultivo Nacional de Normalizacion de
Medio Ambiente y Recursos Naturales, Cuauhtémoc Ochoa Fernandez.- Rubrica.

Tabla 2.- METODOS DE PRUEBA Y FRECUENCIA DE MEDICION.

Parametros Método o Métodos analogos Técnicas Frecuencia Referencia
norma de Analiticas en
Referencia Generales numerales
de laNOM
GAS Y CONDENSADOS AMARGOS
Flujo volumétrico NA 1. AGAreportel,2y3 1. Acumulado Cada 24 horas 6.1.1
de gas amargoy 2. NRO081, 083y NRF 240 diario Acumulado
flujo volumétrico 3. APl14reporte 1,2y 3. generado por diario
de condensados el sistema de
amargos medicidn
utilizado en el
balance
diario.
2. Placade
orificio.
Flujo masico de NA NA Determinado a Cada 24 horas 7.6.1
gas amargo y flujo partir del flujo
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nitrégeno del aire

equivalente a 79%

masico de volumétrico de
condensados gas amargo con
amargos memoria de
calculo
Concentracion % NA 1. ASTM D4468-11 1. Cromatografia | Cada 24 horas | 6.1.1y7.6.1
mol de H,S en 2. ASTM D1945-10 de gases promedio
corriente de gas 2. Equipos diario
amargoy elementos
concentracion % primarios
mol de H,S en sensibles
corriente de 3. Infrarrojo
condensados
amargos en base
himeda
Flujo volumétrico NA NA Balance de Cada 24 horas 6.1.2
de gas amargoy materiales con
flujo volumétrico memoria de
de condensados calculo
amargos enviados
al quemador de
fosa
GAS ACIDO
Flujo volumétrico NA 1. AGA reporte 3 1. Tubo Pitot Cada 24 horas 6.1.1y7.2
de gas acido 2. 1SO 5167 2. Placa de
orificio o
equivalente
Concentracion % NA ASTM D1945-10 Cromatografia de | Cada 24 horas 5.2 (1),
mol de H,S en gasesy promedio 6.1.1,6.1.2y
corriente de gas conductividad diario 7.2
acido en base térmica
himeda (1)
Flujo de gas acido NA NA Balance de Cada 24 horas 6.1.2
enviado al materiales con
quemador memoria de
elevado calculo
GAS DE COLA
Flujo de gas acido NA 1. AGA reporte 3 Placa de orificio o | Cada 24 horas | 6.1.1
2. 1SO5167 equivalente
Flujo total de aire NA 1. ISO 5167 Placa de orificio o | Cada 24 horas | 7.3
queentraala equivalente
planta
recuperadora
Concentracion % NA 1. ASTM D4468-11 Cromatografia de | Cada 24 horas | 6.1.1y 7.3
mol de 2. ASTM D1945-10 gases (2) promedio
compuestos de diario
azufre (H,S, COS,
CS,yS0,)enla
corriente de gas
de cola en base
himeda
Contenido de NA NA Constante Cada 24 horas | 7.3
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la cdmara de
combustion del
oxidador térmico

Termopar

bidxido de azufre

en chimenea del
oxidador se

incluye memoria
de calculo.

en base humeda mol
% mol de
nitrégeno
AZUFRE RECUPERADO
Peso de azufre NA NA Bascula calibrada | Cada 24 horas | 6.1.1y 7.6.2
recuperado (t/d)
Medicidn directa NA NA Medicidn de nivel | Cada 24 horas | 6.1.1y 7.6.2
nivel de azufre en (dispositivo
fosas electrénico o
manual)
Densidad de NA NA Se calcula un Cada 24 horas 7.6.2
azufre factor de arranque
recuperado de plantay se usa
como constante se
incluye en la
memoria de
calculo
Temperatura del NA NA Termopar Cada 24 horas 7.6.2
azufre en fosas calibrado
EMISION DE BIOXIDO DE AZUFRE
Flujo volumétrico | NMX-AA- NA Presion diferencial | Cada 24 horas | 6.1.2y6.2.2
de los gasesala | 009-SCFI- en un tubo pitot
salida del 1993
oxidador
Concentracionde | 1. NMX- Método 6¢c USEPA Espectroscopia de | Cada 24 horas | 6.1.2y6.2.2
bioxido de azufre AA- absorcién en promedio
en los gases a la 055- ultravioleta no diario
salida del 1979 dispersivo o
oxidador 2. NMX- equivalente
AA-
056-
1980
Emision masica NA Método 6¢c USEPA Determinada Cada 24 horas | 6.1.2y 7.5
de biéxido de mediante las promedio
azufre variables de flujoy | diario
Temperatura en NA concentracién de | Cada 24 horas
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Diagrama 1.-CONTROL DE EMISIONES DE COMPUESTOS DE AZUFRE EN LOS CENTROS
PROCESADORES DE GAS.
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