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Hoy en d ía ,  en n u e s t r a  s o c ie d a d  ha h a b id o  un n o ta b le  i n c r e —  

m entó en lo s  n iv e l e s  de c o n ta m in a c ió n  a m b ie n ta l ,  uno de lo s  g r a —  

v e s  p ro b lem as  a lo s  que l a  hum anidad se  e n f r e n t a ,  l o  que ha t r a —  

id o  como c o n s e c u e n c ia  l a  im p e r io s a  n e c e s id a d  de c o m b a tir  a é s t a  -  

a t r a v é s  de n e d io s  t é c n ic o s  más e f i c i e n t e s .

Uno de lo s  p r in c ip a le s  c o n ta m in a n te s  r e s u l t a n t e s  de l a  m d u s  

t r i a  p e t r o l e r a ,  son lo s  g a s e s  s u l f u r o s o s  e m it id o s  en  e l  t r a t a m ie n  

to  d e l  g a s  N a t u r a l .

Todo e s t o  ha dado lu g a r  a d e s a r r o l l a r  l a s  t é c n i c a s  de re cu p e  

r a c ió n  de A z u fre  a p a r t i r  de Gas A c id o , m e d ia n te  e l  p ro c e so  C la u s  

que e s  e l  más u t i l i z a d o  m d u s t r ia lm e n te  en  l a  a c t u a l id a d .

En e l  d e s e n v o lv im ie n to  de é s t e  t r a b a j o  se  p re s e n ta  l a  d e s ------

c n p c i ó n  d e l  p ro c e so  C la u s  con  d ia g ia m a s  y t a b l a s ,  y s e  p ropone -  

como a l t e r n a t i v a  e l  a n á l i s i s  de un c o n v e r t id o r  C la u s  a d i c io n a l  pa 

r a  m e jo ra r  l a  e f i c i e n c i a  de d ic h o  p ro c e s o .  Se  p re s e n ta n  la s  b a s e s  

de d is e ñ o  de r e a c t o r e s  c a t a l í t i c o s  p a ra  p o s te r io r m e n te  c á l c u l a r  -  

l a  a l t e r n a t i v a  p ro p u e s ta , m encionando lo s  p r i n c i p a le s  p u n tos  de -  

l a s  c a r a c t e r í s t i c a s  de lo s  c a t a l i z a d o r e s  C la u s  a s í  como la s  r e a c -  

-C io n e s  y p ro b lem as  que en e l l o s  se  t i e n e .  F in a lm e n te  se  a n a l i ­

zan lo s  r e s u l t a d o s  lo g ra d o s  p a ra  a s í  o b te n e r  l a s  c o n c lu s io n e s  p e r  

t i n e n t e s .

RESUMEN
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C A P IT U L O  I  

IN TRO D U CC IO N

E l  g a s  n a t u r a l  y  l o s  d e r i v a d o s  d e l  p e t r ó l e o ,  c o n t i e n e n  c o n c e n  

t r a c i o n e s  im p o r t a n t e s  d e  c o m p u e s to s  d e  a z u f r e ,  q u e  a p a r e c e n  d e s p u é s  

d e  s u  c o m b u s t ió n  en  fo rm a  de  b i ó x i d o  d e  a z u f r e  e n  l o s  g a s e s  q u e  dess 

c a r g a n  l a s  c h im e n e a s  y  e s c a p e s  d e  m o to r e s  d e  c o m b u s t ió n  a l  m e d io  am 

b i e n t e .

E s t e  g a s  s u l f u r o s o ,  e n  g r a n d e s  c a n t i d a d e s ,  e s  e l  c a u s a n t e  d e l  

d e c a i m ie n t o  d e  l a  v e g e t a c i ó n  y d e  g r a n d e s  d a ñ o s  p o r  c o r r o s i ó n  a  t o ­

d a  c l a s e  d e  i n s t a l a c i o n e s  m e t á l i c a s ,  ad em ás  d e  s e r  e l  c a u s a n t e  d e  -  

im p o r t a n t e s  t r a s t o r n o s  p u lm o n a re s  e n  l o s  s e r e s  v i v o s .

Tom ando en  c u e n t a  l a  g r a n  e x p a n s ió n  q u e  s e  h a  m a n i f e s t a d o  en

e l  cam po d e l  t r a t a m i e n t o  d e  g a s e s  n a t u r a l e s ,  s u r g e  e n t o n c e s ,  l a  ------

p r e o c u p a c ió n  d e  re m o v e r  y d e  r e c u p e r a r  e l  a z u f r e  e l e m e n t a l  c o n t e n i ­

do e n  e s t o s  g a s e s ,  q u e  ad em ás r e s u l t a  s e r  u n a  m a t e r i a  d e  g r a n  im p o r  

t a n c i a  p a r a  l a  f a b r i c a c i ó n  d e  s u b s t a n c i a s  q u ím ic a s  v a l i o s a s  com o, -  

g e r m i c i d a s ,  m e d ic a m e n to s ,  p ó l v o r a  y á c id o  S u l f ú r i c o  e n t r e  o t r o s .
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E n t o n c e s ,  é s t a  n e c e s id a d  de  d e s u l f u r a r  e l  g a s  n a t u r a l ,  e s  e l  

m o t iv o  q u e  h a  o b l i g a d o  a  l a  I n g e n i e r í a ,  a  h a c e r  un e s f u e r z o  p a r a  -  

d e s a r r o l l a r  l a  t é c n i c a  d e  C la u s  p a r a  r e c u p e r a r  e l  a z u f r e  c o n t e n id o  

e n  g a s e s  á c i c o s .

A c t u a l m e n t e , P e t r ó l e o s  M e x ic a n o s  p r o d u c e ,  de su s  y a c i m i e n t o s

1 0 7 .6  m i l l o n e s  d e  m e t r o s  c ú b i c o s  a l  d í a  d e  g a s  n a t u r a l ,  l a  m ayo r -  

p a r t e  d e l  t i p o  q u e  s e  d e n o m in a  G a s  A m a rg o , e s  d e c i r ,  q u e  c o n t i e n e -  

im p u r e z a s  d e  a z u f r e ,  l a s  c u a l e s  d e s p u é s  d e  s u  s e p a r a c i ó n ,  d an  u n a -  

p r o d u c c ió n  de 1200 t o n e l a d a s  d i a n a s  d e  a z u f r e  ( o b t e n id a s  m e d ia n t e  

e l  p r o c e s o  de C l a u s ) , q u e  s i  no s e  r e c u p e r a s e n ,  r e p r e s e n t a r í a n  un a 

d e s c a r g a  de  2400 t o n e l a d a s  d i a n a s  de b i ó x i d o  d e  a z u f r e  a l a  atmós^ 

f e r a ,  o c a c i o r a n d o  g r a n  c o n t a m in a c ió n  a m b ie n t a l .

E n  e l  C o m p le jo  P e t r o q u í r a i c o  d e  C a c t u s ,  s e  p r o c e s a  g a s  á c i d o -  

p a r a  r e c u p e r a r  e l  a z u f r e ,  m e d ia n t e  12 u n id a d e s  C l a u s ,  c o n  d o s  r e a c  

t o r e s  c a t a l í t i c o s  p o r  u n id a d ,  o b t e n ié n d o s e  u n a  p r o d u c c ió n  d e  1 1 0 0 - 

t o n e l a d a s  d i a n a s  de a z u f r e .

A u n qu e  s e  t i e n e  u n a  g r a n  r e c u p e r a c i ó n  de  a z u f r e ,  t a m b ié n  s e -  

t i e n e  u n a  g r a n  c o n t a m in a c ió n  d e l  a i r e ,  o c a s i o n a d a  p o r  l o s  g a s e s  t ó  

x i c o s  r e m a n e n te s  e m i t id o s  a  l a  a t m ó s f e r a ,  g a s e s  q u e  aú n  p u ed e n  s e r

r e c u p e r a d o s  y a p r o v e c h a d o s  m e d ia n t e  l a  a d a p t a c i ó n  de  un t e r c e r  ------

r e a c t o r  c a t a l í t i c o  e n  l a  u n id a d  C l a u s .

P o r  l o  e x p u e s t o  a n t e r i o r m e n t e ,  e l  p r e s e n t e  t r a b a j o ,  é s t a  e n ­

f o c a d o  a l  d i s e ñ o  d e l  t e r c e r  r e a c t o r  c a t a l í t i c o ,  co n  e l  c u a l  s e  p r e  

t e n d e  a u m e n ta r  l a  p r o d u c c ió n  de  a z u f r e  y ,  p r i n c i p a l m e n t e ,  e l  m e jo ­

r a r  l a  c a l i d a d  d e i  m e d io  a m b ie n t e ,  e m it ie n d o  l o  m ín im o  d e  g a s e s  - -  

s u l f u r o s o s .
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C A P IT U L O  I I  

G E N E R A L ID A D E S

E n  e l  S u r e s t e  d e  M é x i c o ,  e n  l o s  e s t a d o s  d e  C h ia p a s  y  T a b a s c o , -  

s e  h a n  t e n i d o  im p o r t a n t e s  d e s c u b r i m ie n t o s  d e  y a c i m i e n t o s  o e t r o l í f e —  

r o s  q u e  c o r r e s p o n d e n  a  l a  E r a  M e s o z o i c a .

E s t o s  d e s c u b r i m ie n t o s ,  h a n  t r a í d o  c o n s ig o  u n a  s e r i e  de a c t i v i ­

d a d e s  t a l e s  com o l a  p e r f o r a c i ó n  d e  p o z o s  p e t r o l e r o s ,  a s í  com o e l  d e ­

s a r r o l l o  d e  i n s t a l a c i o n e s  de  p r o d u c c ió n  p a r a  e l  p e t r ó l e o  c r u d o  y  g a s  

a s o c i a d o ,  l a s  c u a l e s  c o n s i s t e n  f u n d a m e n ta lm e n te  d e  l í n e a s  d e  r e c o l e c  

c i ó n  d e  p o z o s ,  b a t e r í a s  d e  s e p a r a c i ó n  d e  p e t r ó l e o  c r u d o ,  e s t a c i o n e s -  

d e  c o m p r e s ió n ,  g a s o d u c t o s ,  o l e o d u c t o s  y  s i s t e m a s  d e  r e c u p e r a c i ó n  s e ­

c u n d a r i a .

E n  l a s  b a t e r í a s  d e  s e p a r a c i ó n ,  e l  p e t r ó l e o  c r u d o  e s  s e p a r a d o  -  

d e l  g a s  a s o c i a d o .  P o s t e r i o r m e n t e ,  e l  p e t r ó l e o  c r u d o  e s  t r a t a d o  e n  —  

p l a n t a s  d e s h i d r a t a d o r a s  y  d e s a l a d o r a s ,  en  d o n d e  s e  e l i m i n a  e l  a g u a  -  

y  l a  s a l  q u e  c o n t i e n e ,  p a r a  d e s p ú e s  s e r  e n v ia d o  p o r  o l e o d u c t o s  a l a s
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r e f m e n a s  p e r a  s u  f r a c c io n a m i e n t o  y t r a t a m i e n t o  p a r a  l a  o b t e n c ió n  

d e  l o s  p r o d u c t o s  c o m e r c i a l e s  como l a s  G a s o l i n a s ,  Q u e r o s in a s ,  D i e —  

s e l  y  C o m b u s tó le o .

E l  g a s  s e p a r a d o  e n  l a s  B a t e r í a s ,  e s  c o m p r im id o  y e n v ia d o  a l -  

C o m p le jo  P e t r o q u ím ic o  de  C a c tu s  (C P Q C ) , e n  d o n d e  e s  t r a t a d o  p a r a  -  

e l i m i n a r  s u s  im p u r e z a s  y  f r a c c i o n a r l o  p o s t e r io r m e n t e .

E n  e s t e  C o m p le jo  P e t r o q u ím ic o ,  s e  o b t i e n e  A z u f r e ,  M e ta n o , —  

(q u e  e s  e l  p r i n c i p a l  co m p o n e n te  d e l  G as N a t u r a l ) ,  E t a n o ,  P r o p a n o , -  

B u ta n o  y  G a s o l i n a  N a t u r a l .

2 . 1 .  D E S C R IP C IO N  D E L  C O M PLEJO  PET R O Q U IM IC O  DE C A C T U S.

E l  o b j e t i v o  d e  é s t e  c o m p le jo  p e t r o q u ím ic o ,  e s  e l  a p r o v e c h a ­

m ie n t o  d e  l o s  h id r o c a r b u r o s  c o n t e n i d o s  e n  e l  g a s  a s o c i a d o ,  q u e  s e  

s e p a r a  d e l  c r u d o  en  l o s  c a m p o s .

P a r a  l o g r a r  d ic h o  o b j e t i v o ,  s o n  n e c e s a r i a s  d o s  o p e r a c i o n e s ; -  

l a  p r im e r a  e s  e l i m i n a r  l a s  im p u r e z a s  q u e  s o n  e l  H 2S y  e l  C 0 2 {d e n o  

m in ad o  G a s  A c i d o ) , y  l a  s e g u n d a ,  e l  f r a c c io n a m i e n t o  d e l  g a s  y l í ­

q u id o s  c o n d e n s a d o s  e n  s u s  d i f e r e n t e s  c o m p o n e n te s .

E l  C o m p le jo  s e  e n c u e n t r a  l o c a l i z a d o  e n  e l  e s t a d o  d e  C h ia p a s ,  

m u n ic ip io  d e  R e fo r m a , a  u n a  d i s t a n c i a  d e  45 K m ., de  l a  c iu d a d  de  -  

V i l l a h e r m o s a ,  T a b . , u b ic á n d o s e  en  e l  c e n t r o  de  l a  r e g i ó n  p r o d u c t o ­

r a  d e l  á r e a  d e l  M e s o z o ic o .

2 . 1 . 1 .  UN ID AD ES DE PRO CESO  QUE FORMAN E L  C PQ C .

( a ) .  D oce  u n id a d e s  e n d u lz a d o r a s  d e  g a s .

U n id a d  1 y  2 2 .8 3  m i l l o n e s  d e  m 'V d ía

U n id a d  3 a  12 5 .6 6  m i l l o n e s  d e  m3/ d í a
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( b ) . D o c e  u n i d a d e s  r e c u p e r a d o r a s  d e  A z u f r e  

U n id a d  1 y  2 80 T o n / d í a

U n i d a d  3 a  12  16 0 T o n / d í a

( c ) . D o s  u n i d a d e s  e n d u l z a d o r a s  y  e s t a b i l i z a d o r a s  d e  c o n -  

d e n s a d o s

U n id a d  1 y  2 24 0 0 0  B P D

( d ) . C u a t r o  u n i d a d e s  r e c u p e r a d o r a s  d e  E t a n o  y  l i c u a b l e s

3
U n i d a d e s  1 ,  2 ,  3 y  4 4 . 2 5  m i l l o n e s  d e  m / d í a

( M o d u l a r e s )

( e )  . D o s  u n i d a d e s  r e c u p e r a d o r a s  d e  E t a n o  y  l i c u a b l e s

3
U n i d a d e s  5 y  6 1 4 .1 6  m i l l o n e s  d e  m / d í a

( f ) . U n a  u n id a d  f r a c c i o n a d o r a  d e  h i d r o c a r b u r o s  

U n i d a d  1 1 04  0 0 0  B P D

E l  G a s  A m a rg o  p r o c e d e n t e  d e  l o s  c a m p o s ,  s e  t r a n s p o r t a  a l  —  

C P Q C , d o n d e  e n  l a s  p l a n t a s  e n d u l z a d o r a s  ( P r o c e s o  G i r b o t o l )  s e  s e ­

p a r a n  l a s  im p u r e z a s  ( f ^ S  y  CC^ ) < °  s e a  e l  G a s  A c i d o .

D e e s t a s  p l a n t a s ,  p a s a  e l  g a s  l i b r e  d e  i m p u r e z a s  o  " G a s  D u l  

c e "  a  s u b s e c u e n t e s  p r o c e s o s  q u e  s e  d e s c r i b i r á n  p o s t e r i o r m e n t e .

E l  H 2 S ,  a  s u  v e z ,  s e  c o n v i e r t e  e n  a z u f r e  e l e m e n t a l  p o r  o x i ­

d a c i ó n  c o n  a i r e ( P r o c e s o  C l a u s )  e n  p l a n t a s  a n e x a s  a  c a d a  p l a n t a  - -  

e n d u l z a d o r a .  E l  a z u f r e  o b t e n i d o ,  t i e n e  g r a n  d e m a n d a  e n  e l  m e r c a d o  

n a c i o n a l  y  m u n d i a l ,  p u e s  e s  l a  m a t e r i a  p r i m a  f u n d a m e n t a l  p a r a  p r o  

d u c i r  q u e  t i e n e  i n f i n i d a d  d e  a p l i c a c i o n e s .
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E1  g a s  d u lc e  e s  e n v ia d o  a  l a s  p l a n t a s  r e c u p e r a d o r a s  d e  E t a —  

no  y  l i c u a b l e s  ( p l a n t a  C r i o g é n i c a s ) ,  q u e  t i e n e n  p o r  o b j e t o  s e p a r a r  

e l  M e t a n o ,  E t a n o ,  P r o p a n o ,  B u ta n o  y  G a s o l i n a  N a t u r a l .  E l  M e ta n o  se  

p a r a d o  e n  c u a l q u i e r a  d e  l a s  p l a n t a s  a n t e s  m e n c io n a d a s ,  e s  d en o m in a  

d o  "G a s  S e c o "  y  e s  e n v ia d o  a l  s i s t e m a  de  G a s o d u c t o s  C d . P e m e x -M é x i 

c o - S a l a m a n c a - G u a d a l a j a r a  y a l  s i s t e m a  T r o n c a l  N a c i o n a l  de G a s .

E l  E t a n o ,  P r o p a n o ,  B u ta n o  y  G a s o l i n a  N a t u r a l ,  so n  s e p a r a d o s -  

p o r  d e s t i l a c i ó n  e n  l a s  p l a n t a s  f r a c c i o n a d o r a s , u n a  q u e  s e  e n c u e n ­

t r a  e n  C a c tu s  y  o t r a  q u e  s e  l o c a l i z a  e n  e l  C o m p le jo  P e t r o q u ím ic o  -  

d e  C a n g r e j e r a .

P o r  o t r o  l a d o ,  a l  c o m p r im ir s e  e l  G as  A m argo  e n  l o s  cam p o s  —  

d e l  á r e a ,  p a r t e  d e  l o s  h id r o c a r b u r o s  p e s a d o s  s e  c o n d e n s a n .  D e b id o  

a l  a l t o  v a l o r  c o m e r c i a l  d e  e s t o s  h id r o c a r b u r o s ,  s o n  c o l e c t a d o s  y  -  

e n v ia d o s  a l  C PQ C , d on d e  e n  l a s  p l a n t a s  d e n o m in a d a s  E n d u lz a d o r a s  de 

C o n d e n s a d o s  1 y 2 , s e  e l i m in a n  e l  H 2S ,  C 0 2 y e l  v a p o r  d e  a g u a .  L o s  

h i d r o c a r b u r o s  l í q u i d o s  l i b r e s  de im p u r e z a s ,  so n  f r a c c i o n a d o s  j u n t o  

co n  l a s  c o r r i e n t e s  p r o c e d e n t e s  de  l a s  p l a n t a s  C r i o g é n i c a s  d e l  Com­

p l e j o .

( a ) . PLA N TAS ENDULZADORAS DE GAS

L a  f u n c ió n  de  e s t a s  p l a n t a s ,  e s  e l i m i n a r  d e l  G a s  N a t u r a l ,  e l  

H2 S y  C 0 2 (g a s  á c id o )  q u e  l o  c o n t a m in a n .  E l  p r o c e s o  b á s ic a m e n t e ,  -  

c o n s i s t e  e n  l a v a r  e l  g a s  c o n  u n a  s o l u c i ó n  a c u o s a  de  D i e t a n o la m m a

(D E A ) ;  é s t a  s u b s t a n c i a  a b s o r b e  l a s  c i t a d a s  im p u r e z a s ,  e n  l a  s i ------

g u í e n t e  f a s e  i e l  p r o c e s o ,  l a  DEA  s e  r e g e n e r a  y s e  r e c i r c u l a .  A l  -  

g a s  p r o d u c id o ,  y a  p u r i f i c a d o ,  e s  e l  d en o m in ad o  G as  D u lc e .

( b ) . PLA N T A S  RECUPERADO RAS DE AZU FRE

E l  H2S q u e  se  e l i m in ó  en  l a s  p l a n t a s  e n d u lz a d o r a s ,  e s  p r o c e ­



s a d o  s n  e s t a s  p l a n t a s  p a r a  o b t e n e r  A z u f r e ,  m e d i a n t e  e l  p r o c e s o  —  

" C l a u s " .  E l  p r o c e s o  c o n s i s t e  e n  o x i d a r  u n a  f r a c c i ó n  d e  l a  c o r r i e n ­

t e  d e  H 2S a  SC>2 q u e  a l  c o m b i n a r s e  c o n  l a  f r a c c i ó n  r e m a n e n t e  d e  H2S 

p r o d u c e  e l  A z u f r e .

E s t a  p l a n t a  s e  d e s c r i b i r á  p o s t e r i o r m e n t e  c o n  m á s  d e t a l l e ,  y a  

q u e  e s  e l  c e n t r o  d e l  p r e s e n t e  t r a b a j o .

( c ) . P LANTAS  ENDULZADORAS Y E S T A B I L I Z A D O R A S  DE CONDENSADOS 

E s t a s  p l a n t a s  p r o c e s a n  l o s  c o n d e n s a d o s  d e  h i d r o c a r b u r o s  p r o

c e d e n t e s  d e  l o s  s i s t e m a s ,  a  f i n  d e  e l i m i n a r  e n  u n a  p r i m e r a  f a s e , -  

l a s  i m p u r e z a s  d e  H2S y  C02 , y  e n  u n a  s e g u n d a  f a s e ,  e s t a b i l i z a n  l a  

c o r r i e n t e  p a r a  i n t e g r a r l a  a s i  a l  e f l u e n t e  d e  E t a n o  y  p e s a d o s  d e  - 

l a s  p l a n t a s  r e c u p e r a d o r a s  d e  E t a n o  y  l i c u a b l e s .

( d ) . P LANTAS  C R I O G E N I C A S  MODULARES .

P o r  m e d i o  d e  u n  p r o c e s o  d e  s e p a r a c i ó n  y  f r a c c i o n a m i e n t o  a  - 

b a j a  t e m p e r a t u r a ,  s e  s e p a r a n  d e  l a  c o r r i e n t e  d e  G a s  D u l c e ,  t r e s  - 

f r a c c i o n e s ;  l a  p r i m e r a  c o m p u e s t a  d e  M e t a n o  y  E t a n o ,  s e  u t i l i z a  c o  

mo " G a s  N a t u r a l  S e c o " ,  l a  s e g u n d a ,  c o m p u e s t a  p o r  u n a  m e z c l a  d e  --  

P r o p a n o  y  B u t a n o ,  s e  u t i l i z a  c o m o  " G a s  L i c u a d o "  y  l a  t e r c e r a ,  c o m  

p u e s t a  d e  h i b r o c a r b u r o s  m á s  p e s a d o s ,  s e  u t i l i z a  c o m o  g a s o l i n a .

( e ) . P LANTAS  RECUPERADORAS DE  ETANO Y L I C U A B L E S

M e d i a n t e  u n  p r o c e s o  d e  s e p a r a c i ó n  y  f r a c c i o n a m i e n t o  a  b a j a -  

t e m p e r a t u r a ,  e l  G a s  N a t u r a l  e s  s e p a r a d o  e n  d o s  f r a c c i o n e s ;  l a  p n  

m e r a  c o n s i s t e  f u n d a m e n t a l m e n t e  e n  M e t a n o ,  a l  q u e  s e  l e  t r a n s p o r t a  

a  l o s  c e n t r o s  d e  c o n s u m o  p a r a  s e r  u t i l i z a d o s  c o m o  c o m b u s t i b l e  o  - 

m a t e r i a  p r i m a  p r i n c i p a l m e n t e  e n  l a  e l a b o r a c i ó n  d e  A m o n i a c o ,  M e t a -
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n o l ,  e t c . ,  l a  s e g u n d a  c o n s i s t e  d e  E t a n o  e  H i d r o c a r b u r o s  m á s  p e s a ­

d o s  y  s e  e n v í a  p a r a  s u  s e p a r a c i ó n  a  l a s  p l a n t a s  f r a c c i o n a d o r a s .

( f ) .  P LANTA FRACC IONADORA  DE HIDROCARBUROS

L a  c o r r i e n t e  d e  E t a n o  e  h i d r o c a r b u r o s  q u e  s e  o b t i e n e  d e  l a -  

p l a n t a  r e c u p e r a d o r a  d e  E t a n o  y  l i c u a b l e s ,  s e  a l i m e n t a  a  e s t a  p l a n  

t a ,  q u e  t i e n e  l a  f i n a l i d a d  d e  s e p a r a r ,  m e d i a n t e  u n  p r o c e s o  d e  d e s  

t i l a c i ó n  f r a c c i o n a d a ,  l o s  s i g u i e n t e s  c o m p o n e n t e s :

- E t a n c ,  q u e  e n  l a  p r i m e r a  e t a p a  s e  i n t e g r a r á  a l  G a s  N a t u —  

r a l  S e c o  y  p o s t e r i o r m e n t e  s e  u t i l i z a r á  p a r a  e l a b o r a r  E t i -  

l e n o .

- P r o p a n o ,  q u e  s e  u t i l i z a r á  c o m o  c o m b u s t i b l e  y  c o m o  p r o d u c ­

t o  b á s i c o  d e  l a  I n d u s t r i a  P e t r o q u í m i c a .

- B u t a n o ,  c o n  i g u a l e s  a p l i c a c i o n e s  q u e  e l  P r o p a n o .

- N a f t a s  l i g e r a s  y  p e s a d a s ,  q u e  s e r á n  u t i l i z a d a s  c o m o  g a s o ­

l i n a s .

T o d o  l o  d i c h o  a n t e r i o r m e n t e ,  s e  r e s u m e  e n  l a  f i g u r a  I I - l ,  —  

d o n d e  s e  p r e s e n t a  u n  d i a g r a m a  g e n e r a l  d e  l a  c a p a c i d a d  i n s t a l a d a  - 

e n  e l  C o m p l e j o  P e t r o q u í m i c o  d e  C a c t u s .
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P a r a  r e s p a l d a r  e l  f u n c io n a m ie n t o  d e  l a s  p l a n t a s  d e l  C o m p le jo ,  

s e  r e q u i e r e  d e  l a s  s i g u i e n t e s  i n s t a l a c i o n e s  d e  S e r v i c i o s  A u x i l i a —  

r e s .

2 . 3 . 1  S is t e m a  d e  s u m i n i s t r o  y  t r a t a m i e n t o  d e  a g u a ,  c o n s i s t e  -  

e n :

a )  B o c a to m a  en  e l  R ío  M e x c a l a p a .

b ) A c u e d u c t o s  d e l  C o m p le jo ,  c o n  u n a  l o n g i t u d  d e  8 .5  Km, 

y  d iá m e t r o  d e  74 cm .

c )  P l a n t a  d e  p r e t r a t a m i e n t o  d e  a g u a ,  c o n  u n a  c a p a c id a d  

d e  4 550  m e t r o s  c ú b i c o s  p o r  h o r a .

d ) A lm a c e n a m ie n to ,  c o n  c a p a c i d a d  d e  63 600 m e t r o s  c ú b i ­

c o s  .

e )  P t a .  d e s m i n e r a l i z a d o r a  p a r a  t r a t a m i e n t o  de a g u a  a -  

c a l d e r a s  co n  c a p a c i d a d  d e  340 m e t r o s  c ú b i c o s  p o r  

h o r a .

2 . 3 . 2  S i s t e m a  d e  G e n e r a c ió n  d e  V a p o r ,  c o m p u e s to  p o r  c u a t r o  —  

c a l d e r a s ,  co n  c a p a c i d a d  t o t a l  d e  800 t o n e l a d a s  p o r  h o r a .

2 . 3 . 3  S is t e m a  d e  a g u a  de  e n f r i a m i e n t o ,  c o m p u e s ta  p o r  c u a t r o  -  

t o r r e s  d e  e n f r i a m i e n t o  co n  c a p a c i d a d  d e  82 000 m e t r o s  -  

c ú b i c o s  p o r  h o r a .

2.3. SERVICIOS AUXILIARES.

2 . 3 . 4  S is t e m a  d e  g e n e r a c ió n  y  d i s t r i b u c i ó n  d e  e n e r g í a ,  a p o y a ­

d a e n  s e i s  t u r b o g e n e r a d o r e s  co n  c a p a c i d a d  d e  144  Mw.
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A f i n  d e  g a r a n t i z a r  q u e  l a s  p l a n t a s  d e l  C o m p le jo  o p e r e n  co n  

s e g u r i d a d ,  s e  c u e n t a  c o n  un s i s t e m a  d e  i n c i n e r a c i ó n  d e  d e s e c h o s  1 ¿  

q u id o s  y  g a s e o s o s ,  c o m p u e s to  d e :

a )  Dos q u e m a d o re s  de  f o s a ,  c o n  un a c a p a c id a d  d e  34 m i l l o n e s  

de  m e t r o s  c ú b i c o s  p o r  d í a .

b ) C u a t r o  q u e m a d o re s  e le v a d o s  p a r a  G as  N a t u r a l  co n  c a p a c i ­

d ad  de  4 .2  m i l l o n e s  d e  m e t r o s  c ú b i c o s  p o r  d í a  c a d a  u n o .

c )  Un q u em ad o r e le v a d o  p a r a  i n c i n e r a r  H 2S ,  c o n  c a p a c id a d  d e

5 .2  m i l l o n e s  d e  m e t r o s  c ú b i c o s  p o r  d í a .

d ) Dos q u e m a d o re s  s i n  hu m os, c o n  c a p a c id a d  d e  1 .2 7 4  m i l l o ­

n es  d e  m e tr o s  c ú b i c o s  p o r  d í a .

En  é s t e  im p o r t a n t e  c o m p le jo  P e t r o q u ím ic o ,  s e  t i e n e n  g r a v e s  

p r o b le m a s  d e  c o r r o s i ó n  a t o d a  i n s t a l a c i ó n  m e t á l i c a ,  p r o v o c a d a  p o r  

l a  c o n t a m in a c ió n  de  l o s  g a s e s  s u l f u r o s o s  e m i t id o s  a  l a  a t m ó s f e r a  

en  l a s  p l a n t a s  r e c u p e r a d o r a s  d e  A z u f r e ,  l o  q u e  o c a c i o n a  a l  c o m p le  

j o  g r a n d e s  c c s t o s  d e  m a n te n im ie n to  a  d i c h a s  i n s t a l a c i o n e s ,  ad em ás 

d e  t e n e r  a l  p e r s o n a l  q u e  l a b o r a ,  e n  un a m b ie n te  c o m p le ta m e n te  i n ­

s a l u b r e  y  b a s t a n t e  m o le s t o  q u e  e s  e l  c a u s a n t e  d e  e n f e r m e d a d e s  en  

e l  s i s t e m a  r e s p i r a t o r i o ,  d e b id o  a  l a  i n h a l a c i ó n  d e  S 0 2 p r i n c i p a l ­

m e n te  ( 2 4 ) .  E e  a q u í  q u e  s u r j a  l a  g r a n  im p o r t a n c i a  y n e c e s id a d  qu e  

s e  t i e n e  d e  p o d e r  r e c u p e r a r  é s t e  A z u f r e  q u e  s e  p i e r d e  como S 0 2 en  

l o s  g a s e s  e m i t id o s  e n  l o s  i n c i n e r a d o r e s  de  l a s  p l a n t a s  C l a u s .

T a l e s  m o t iv o s ,  o r i g i n a n  e l  p r e t e n d e r  r e a l i z a r  e l  d i s e ñ o  de 

un  t e r c e r  r e a c t o r  c a t a l í t i c o  C la u s  q u e  p e r m i t a  r e c u p e r a r  g r a n  p a r  

t e  d e l  A z u f r e  q u e  s e  p i e r d e ,  c o n  e l  o b j e t o  p r i n c i p a l  de  p o d e r  d i s  

m in u i r  l a  e m is ió n  de  g a s e s  c o n t a m in a n t e s .

2.4 QUEMADORES.
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C A P IT U L O  I I I  

P R O C E S O  C L A U S

E l  p r o c e s o  d e  r e c u p e r a c i ó n  d e  A z u f r e ,  f u é  d e s a r r o l l a d o  e n  A l e  

m a n ia  p o r  C . F .  C l a u s  a l r r e d e d o r  d e  1 8 8 0  ( 1 ) ,  p e r f e c c i o n a d o  p o r  H . -  

B a h r  y  c o m e r c i a l m e n t e  a p l i c a d o  p o r  p r i m e r a  v e z  e n  e l  a ñ o  d e  1 9 3 6 (2 )

H o y  e n  d í a  , e s  l a  b a s e  p a r a  e l  g r a n  d e s a r r o l l o  d e  l a  s o f i s t _ i  

c a d a  I n d u s t r i a  d e l  p r o c e s a m i e n t o  d e l  G a s  N a t u r a l .

E x i s t e n  d i v e r s a s  p o s i b i l i d a d e s  d e  a d a p t a r  e l  p r o c e s o  a  d i f e —  

r e r t e s  t i p o s  d e  G a s e s  A c i d o s .  E n t r e  l a s  c a r a c t e r í s t i c a s  p a r t i c u l a ­

r e s  d e l  G a s  A c i d o  q u e  c o n d i c i o n a n ,  e n  g r a n  p a r t e ,  l a s  a d a p t a c i o n e s -  

e s p e c í f i c a s  d e l  p r o c e s o  C l a u s ,  s e  c i t a n  l a s  s i g u i e n t e s .

-  B a j a  p r o p o r c i ó n  d e  H 2 S .

-  A l t a  p r o p o r c i ó n  d e  h i d r o c a r b u r o s .

-  A l t a  p r o p o r c i ó n  d e  a m o n ia c o .

L a  p r o p o r c i ó n  d e  e s  muy v a r i a b l e  y  d e p e n d e  d e  l a  p r o c e d e n

c í a  d e l  G a s  A c i d o .  G e n e r a l m e n t e ,  t r a t á n d o s e  d e  u n  G a s  A c i d o  o b t e n i ­

d o  p o r  d e s u l f u r a c i ó n  d e  u n  G a s  N a t u r a l ,  e l  v a l o r  d e  l a  r e l a c i ó n  H 2 S 

y  C 0 2 d e l  G a s  C r u d o  ( o  G a s  A m a r g o ) ,  d e t e r m i n a  e l  c o n t e n i d o  d e  Í ^ S , -  

y  e s t e  p u e d e  v a r i a r  e n t r e  5 y  9 0 % .  E n  c a m b i o ,  e l  c o n t e n i d o  m e d io  d e
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H j S ,  e n  G a s e s  A c id o s  de  r e f i n e r í a  e s  más a l t o ,  e n t r e  70 y  9 5 % .

E n  c u a n t o  a  h i d r o c a r b u r o s ,  s u  c o n t e n id o  e n  G as  A c id o  e s t á  d:L 

r e c t a m e n t e  r e l a c i o n a d o  c o n  l a  t é c n i c a  d e  d e s u l f u r a c i ó n  y en  l a  c a ­

l i d a d  d e l  g a s  p r o c e s a d o .  C o m p aran d o  l o s  p r o c e s o s  d e  d e s u l f u r a c i ó n ,  

l o s  p r o c e s o s  q u e  u t i l i z a n  s o l v e n t e s  f í s i c o s ,  p ro d u c e n  G a s e s  A c id o s  

c o n  un c o n t e n id o  im p o r t a n t e  de  c o m p u e s to s  p e s a d o s ,  a r o m á t i c o s  y  - -  

o l e f í l i c o s .  E n  e s t e  c a s o  e l  c o n t e n id o  d e  h id r o c a r b u r o s  p u e d e  a l e a n  

z a r  a l g u n o s  t a n t o s  p o r  c i e n t o  e n  v o lu m e n , m i e n t r a s  e n  e l  c a s o  d e  -  

d e s u l f u r a c i ó n  c o n  DEA p o r  e je m p lo ,  s e r á  d e l  1% a  l o  m áx im o .

3 . 1 .  R EA C C IO N ES  D EL  PRO CESO  C L A U S .

S e  p r o d u c e n  s im u lt á n e a m e n te  d os c l a s e s  d e  r e a c c i o n e s :

a )  L a  r e a c c i ó n  C la u s  q u e  s e  r e a l i z a  e n  d o s  e t a p a s  s u c e s i v a s ,  

l a  p r im e r a  e t a p a  l l a m a d a  t é r m ic a  (a  a l t a s  t e m p e r a t u r a s ) , -  

s e  d e s a r r o l l a  e n  un h o rn o  de  r e a c c i ó n ,  d o n d e  l a  t e r c e r a  -  

p a r t 5  d e  l a  c a n t i d a d  de  H2 S ,  s e  c o n v i e r t e  p o r  c o m b u s t ió n  

e n  S O 2 e n  p r e s e n c i a  de a i r e ,  s e g u id a  p o r  l a  s e g u n d a  e t a p a  

l l a m a d a  c a t a l í t i c a  (a  b a j a s  t e m p e r a t u r a s ) , q u e  g e n e r a lm e n  

t e  i n c l u y e  d o s  o t r e s  n i v e l e s  de c a t a l i z a d o r e s ,  f i g .  I I I - l

b )  L a s  r e a c c io n e s  s e c u n d a r i a s  qu e  s e  a ñ a d e n  a  l a  r e a c c i ó n  de

C la u s .  S e  t r a t a  s o b r e  t o d o ,  de l a s  r e a c c i o n e s  de f o rm a ------

c i ó n  de  COS y C S 2 e n  l a  c á m a ra  d e  c o m b u s t ió n  (h o rn o  de —  

r e a c c i ó n )  y  d e  l a s  r e a c c i o n e s  de c o n v e r s ió n  d e  e s t o s  com 

p u e s  io s  e n  l o s  c o n v e r t i d o r e s  c a t a l í t i c o s  ( v e r  t a b l a  I I I - l )  

R e s u L t a  d e  l o s  a n á l i s i s  e f e c t u a d o s  e n  p l a n t a s  I n d u s t r i a —  

l e s  c o n v e n c i o n a l e s ,  q u e  d ic h o s  c o m p u e s to s  r e p r e s e n t a n  h a £  

t a  un 20% de l a  p é r d i d a s  t o t a l e s  de a z u f r e  e n  g a s e s  r e s i ­

d u a l e s  (3 )  .
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02 —» s + h2 0
fig m - i
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DIRECCION DE LAS REACCIONES POSIBLES EN PROCESO 
C L A U S  ( 9 )

c o 2 +  h 2 s   ►  CO S + h 2 o

CO + 1 /2  S 2  •- COS

ch4 + so2  *- COS + h2o + h2

CH 4 + 2 S „   -  C S 2 + 2H2 S

2C0 + S 2 ---------------------------------- -- C 0 2 + C S 2

2 COS —   C 0 2 +  C S 2

COS + H2 S ---------------------------------- - C S 2 +  H 20

C + s 2 ---------------------------------- - C S 2

2COS + 3 0 2  »- 2 S 0 2 +  2 C 0 2

2 C 0 S  + S 0 2 ---------------------------------- -- 3 / 2  S 2 + 2 C 0 2

2COS + 0 2 ---------------------------------- -- 2 C 0 2 + S 2

C S 2 + S 0 2  *- 3 /2  S 2 + C 0 2

H¿ S    H2 + 1 / 2  S 2

S 0 2 + 1 /2  0 2 ---------------------------------- - S 0 3 (c o n  e x c e s o  d e  a i r e )

1 /2  S 2 + 3/2  0 2 ------------------------------------- »- S 0 3 (c o n  e x c e s o  d e  a i r e )

1/2 S2 + 02  ~ S02

Cn H (2 n + 2 ) + (3 n  + 1 ) ^  -------------------- -  nCO„ + (2 n + l )  „  „
 2  2 2 —    2

Cn H (2n+ 2) + (2n + 1) nC0  ̂ + (2n+2)
2 2 2 H20
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Durante mucho tiempo, el diseño tecnológico de los hornos —  
Claus se fundó en normas empíricas, de hecho, se habían diseñado - 
estos hornos, como meros generadores de SO.,.

La reacción de Claus a alta temperatura, no se tomaba en cu­
enta en aquel entonces. Esto es lamentable, puesto que un horno di 
señado correctamente, la conversión de H2S a Azufre puede alcanzar 
e incluso rebasar el 60%, lo que alivia el trabajo en los niveles- 
catalíticos .

Sin emkargo, siendo la conversión en el equilibrio siempre - 
elevada, queca demostrado por experiencia, que la temperatura íso- 
entálpica de los gases en el horno disminuye rápidamente con el au 
mentó del cortenido de C02 en el Gas Acido, como se puede notar en 
la figura III-2 (4).

Un estudio sistemático de la reacción de Claus a alta tempe­
ratura y sin catalizador, ha mostrado que con contenidos de H2S su 
periores a ur 60% en el Gas Acido, un dimensionamiento razonable - 
de los hornos no era compatible con una producción elevada de Azu­
fre.

La fig. II1-3, ilustra ésta conclusión, respecto a un Gas A 
cido con una proporción de 40%.

También se ha experimentado en las zonas de baja temperatu­
ra, una parte importante de los hidrocarburos contenidos en el —  
Gas Acido pasa por el horno de combustión, lo que origina progre­
sivamente la formación de Carbón en el lecho catalítico.

La fig. III-4a,b, se muestra un arreglo de un horno de --

3.1.1. REACCION TERMICA EN EL HORNO.
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reacdón y de la unidad recuperadora de calor, respectivamente.
ün el horno de reacción, suficiente aire es mezclado con el 

Gas Acido alimentado al quemador, un tercio del H2S es transforma 
do a 3C>2 con los hidrocarburos presentes.

31 H2S remanente, reaccionará con el SC>2 formado de acuerdo- 
con la reacción de Claus, en forma exotérmica, para dar vapor de— 
Azufra (2).

H2S + 3/2 02  «- S02 + H20 ___124 Kcal
2 H2S + S02 -------«- 3/2 S2 + H20 ... 35 Kcal

3 H2S + 3/2 02  —  3 S + 2H20 ...159 Kcal

Los gases callentes entran en la primera sección de tubos,- 
donde son enfriados de 965°C a 537°C. Los gases remanentes de cora 
bustión entran en la segunda sección de tubos en dónde son enfria 
dos da 537°C a 190°C.

El S02 generado en el paso de combustión es el mismo que en­
tra en el paso de reacción Claus. En la fig. III-l, se muestra la 
conversión teórica de H2S a Azufre para la reacción de Claus.

Se puede notar, que en la región térmica el porcentaje de —  
conversión es favorecido a altas temperaturas y que la región ca­
talítica, el porcentaje de conversión se favorece con la disminu­
ción de la temperatura.

A la temperatura del horno, se encuentra solamente vapor de- 
Azufre (S2). La especie de vapor de Azufre S2 formado en el horno 
de reacción, cambia a otras especies cuando la temperatura es re­
ducida .



S2  ------- 1/4 Sg
Al bajar la temperatura cerca de 426°C y 481°C, menos especies 

de S, están presentes en comparación con las especies S, y S„. La -¿ O O
fig. III-5, iruestra el equilibrio entre las especies moleculares ma 
yores de azufre en fase vapor a vanas temperaturas.

La cámara de combustón que se muestra en la fig. III-4a., está 
recubierta de refractono y consta de tres secciones; de mezcla, de 
combustión y de retención.

Una adecuada mezcla de los gases es muy importante para obte - 
ner una mayor eficiencia en el horno de reacción, ya que mientras - 
se tenga una correcta mezcla entre el Gas Acido y el aire para la - 
combustión, se obtendrá una reacción más completa. En los últimos - 
años, se ha mejorado el diseño de las cámaras de combustión (10), - 
introduciendo boquillas de inyección de Gas Acido para mejorar la - 
homogenización de la mezcla geseosa como se puede observar en la —  
fig. III-6, incluso en algunos casos se han diseñado estructuras ín 
ternas en el horno, llamadas mamparas que auxilian para tener un me 
jor mezclado, provocado por una turbulencia interna, que además au­
menta el tiempo de residencia de los gases, dando como resultado -- 
una mejor combustión y por lo tando una mejor eficiencia.

Un control muy importante requerido para la producción de azu­
fre, es el control de la relación de aire - gas ácido para mantener 
la eficiencia total de la conversión. Esto se logra mediante el con 
trol de la relación f^S/SO, en el gas residual a un vapor óptimo de 
2.0.

En la tabla III-2, se muestra el efecto de la relación H^S/SO^

S2 -------- ► 1/3 S6
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en la conversión a 4 diferentes temperaturas, desde 500 a 800°K,- 
y a 1 ATM de presión

TABLA III-2 ... EFECTO DE LA RELACION H2S/S02 EN LA CONVER 
SION A 1 ATM DE PRESION (11)

% DE CONVERSION

REL. H2S/S02 1.5 2.0 2.5

TEMP. °K
500 88.63 96.26 85.59
600 81.26 86.23 82.37
700 64.99 69 .10 68.91
800 49.32 52.64 53.52

Una relación de gas residual de más de 2.0, indica una defi­
ciencia de aire de combustión, y una ralación de menos de 2.0, ín 
dica un exceso de aire, fig.m-7, todo esto trae consigo, una de 
ficiencia en la operación y como consecuencia, un incremento en la 
contaminación atmosférica. De aquí que sea necesario entonces, que 
en la cámara de combustión se queme sólo el 1/3 del H2S que se ha 
mencionado anteriormente.

3.1.2. REACCION CATALITICA.
Realizada la reacción de Claus, en presencia de catalizadores 

en las condiciones de los convertidores, se observan valores muy— 
superiores a los del equilibrio previsto por los datos de literatu 
ra.Esto ha sido ya comprovado en los reactores industriales, esta 
diferencia puede alcanzar hasta un 10% como lo muestra la fig.III- 
8.

La reacción que se lleva a cabo en el lecho catalítico es:
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TEM PERATURA ( * C )

CANTIDAD DE AZU FRE EN EL  EQUILIBRIO  POR 3 5 %  H , O
S 0 2 / H t S .0£

EN FUNCfON DE LA  TEM PERATU RA  (3)
•  VALO RES TERMODINAMICAS DE LA LITERATURA

-  ... NUEVOS VALORES TERMODINAMICOS CORREGIDOS

I.P . N.|| E .S .I .Q . L E .

FIG. m  - 8
TOMAS DAVILA GUERRERO
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En estas condiciones, la previsión de la eficiencia de las - 

plantas industriales a resultado muy difícil. Por lo tanto se han 

determinado nuevos valores termodmámicos que permiten calcular - 

las eficiencias realmente observadas en las condiciones de los —  

convertidores catalíticos con extensos tiempos de contacto.

Dos interpretaciones pueden considerarse para explicar ésta- 

diferencia.

a) Presición insuficiente respecto a las entalpias y entro—  

pías normales de formación para todas las especies de azu 

fre. Es mencionar que los valores citados por diversos au 

tores son de una gran variedad (8).

b) La formación preferencial de una especie particular de a 

zufre que no esta en equilibrio, al salir de los convertí 

dores, con la composición del vapor de azufre a la tempe­

ratura considerada.

Basándose en cálculos termodmámicos, algunos autores han - 
recomendado la utilización de 3 o 4 convertidores catalíticos en 
funcionamiento continuo a muy baja temperatura, tan baja hasta - 
donde sea permitido por el punto de rocío del azufre (ya que tem 
peratura más bajas de este punto, traería la condensación del a- 
zufre en el catalizador).

En este caso, los cálculos termodmámicos indican efectiva­
mente la posibilidad de obtener una eficiencia superior al 99%; 
desgraciadamente, ésta eficiencia es inalcanzable con la tecnolo 
gía aplicada, a causa de limitaciones cinéticas y sobre todo a - 
los depósitos de azufre en los poros de catalizador.

2H2S + S02 ---- *- 3/2 S2 + H20



La escasez de datos precisos de COS y C S e n  los hornos Claus, 
se explica por su complejidad de las reacciones que se producen en - 
el Interior de la llama (5, 6). El estudio de este medio de reacción, 
se enfrentan con dificultades experimentales, especialmente en lo to 
cante a la identificación analítica de diversas especies químicas.

A temperaturas elevadas, mayores de 1000°C, la formación de —  
CS2 es instantánea en la llama como consecuencia de la reacción pro­
ducida entre el Metano y el vapor de Azufre.

CH4 + S2    CS2 + 2H2
Luego el agua y el anhídrido sulfuroso, destruyen parcial y - 

lentamente el CS2-
cs2 + h 2o    COS + h2s
2CS2 + S02    2COS + 3/2 S2

A bajas temperaturas, menores de 1000°C, el bisulfuro de car 
bono se transforma lentamente en el horno. Pero también su destruc 
ciói es lenta, y todos estos mecanismos resultan globalmente en la 
invanabilidad de la cantidad de CS2 con el tiempo de estancia dé­
los gases en la zona caliente.

Para que este modelo sea completo, hay que añadir que a altas 
temperaturas, los hidrocarburos tienden a desaparecer por combus - 
tión.

Por consiguiente, al elevar la temperatura, el carbono dispo
mble para la formación de CS2 se hace más escaso.

Pero esta combustión resulta un aumento bastante apreciable-
de la cantidad de CO,, siendo altas las proporciones de hidrocarbu
ros.
El COS queda directamente afectado y aumenta su concentración a la

-¿3-

3.1.3 REACCIONES SECUNDARIAS.
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La formación de sulfuro de carbomlo, se produce de una mane 
ra muy distinta. A las temperaturas consideradas, el H^S presente- 
en cantidades importantes, se disocia térmicamente y la cantidad de 
hidrógeno aumenta con la temperatura.

h2s ---- - S + h2

Este hidrógeno libre reduce el dióxido de carbono para produ 
cir el monóxido:

co2 + h2 -----► CO + h2o

El monóxido de carbono reacciona a su vez con el azufre para 
dar sulfuro de carbomlo.

CO + 1/2 S2   COS
A cualquier temperatura, ésta reacción es lenta, y además en 

las condiciones iniciales dadas (contenidos de CO y de azufre en - 
vapor), la eficiencia de la reacción va disminuyendo al subir la - 
temperatura.

El COS resultante no sufre casi ninguna reacción con las es­
pecies químicas presentes en el horno.

Estos resultados sintetizados en forma de modelos, revelan - 
particularmente que la formación de COS y de CS2 es relativamente- 
autór.oma.

El estudio de la influencia de la cantidad de los hidrocar­
buros sobre la formación de CS., indica, que dicha formación, se - 
debe principalmente a los hidrocarburos aromáticos (7).

Buscando métodos para reducir la formación simultánea de —  
CS2 y COS, se ha llegado a las siguientes conclusiones:

s a l i d a  d e l  h o r n o .
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a) Por una determinada cantidad de hidrocarburos, una eleva 
cióri de la temperatua interna del horno hasta cerca de - 
1300°C, provoca la interrupción de la formación de CS2-

b) El efecto de la elevación de la temperatura sobre la for 
mación de COS es inverso tratándose de gas ácido deternu 
nade. La formación de COS aumenta constantemente con la- 
temperatura.

c) A las temperaturas isoentálpicas de la combustión Claus- 
de Gas Acido, descnbre una curva cuya amplitud es máxi­
ma í 60% de H^S contenido en un Gas Acido (fig. III-9).

d) Por lo tanto, el ünico medio para reducir las cantidades 
de CS2 y de COS subiendo la temperatura de los hornos, - 
consiste en incrementar previamente la concentración de- 
HjS en el gas ácido.

Basándcse en las constantes de equilibrio de la reacción —  
No. 1 de la tabla III-l es posible asegurar, que aunque una canti 
dad subtancial de COS puede formarse en la cámara de combustión,- 
casi todo se puede volver a convertí! en azufre y CO., a las tempe 
raturas más bajas en los reactores catalíticos. Las pruebas han - 
demostrado que el azufre que se pierde como COS debe ser menor del 
1%.

Si se alimenta un exceso de oxigeno a la cámara de combus -
tión, el Metano se puede quemar para dar bióxido de carbono y - -
agua.

Si hay suficiente cantidad de oxígeno, hay alguna evidencia 
de que el Metano puede reaccionar a alta temperatura con agua pa­
ra producir CO e ndrógeno. Probablemente, la cantidad formada de 
estos gases es más alta de la que sale del proceso porque el CO se
baja por la reacción variable del vapor de agua como sigue:
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Por lo tanto, si los gases de hidrocarburo se reforman con el 
agua, no es necesario alimentar oxígeno para oxidarlos.

3.2 DESCRPCION DE PROCESO.

La fig. 111-10, muestra el diagrama de flujo de la planta re­
cuperadora de azufre de Claus.

La planta endulzadora de Gas Amargo, envía la corriente de —
gas ácido a la planta Claus a una temperatura de 48.8°C y 0.493 Kg/ 
2cm da presión, que son las condiciones de operación del acumulador 

de la torre regeneradora de DEA de la planta endulzadora.
El gas ácido, entra entonces, a un separador V-l en donde es- 

elimmada el agua que pudiera arrastrar para después fluir a la cá­
mara de combustión H-2A, en donde por medio de unos sopladores - —  
C-l A, B, C es alimentado suficiente aire para oxidar una tercera - 
parte de H2S (del gas ácido) a S0o, y todos los hidrocarburos pre — 
sentes a una temperatura aproximada de 965°C.

Dentro de la cámara de combustión, el H2S no transformado, —  
reacciona con el S02 formado para producir azufre en estado vapor.- 
Una reacción de conversión ocurre entre el H2S y el S02 en la cáma­
ra de combustión (zona térmica, a alta temperatura) y  en los conver 
tidores catalíticos (zona catalítica, a baja temperatura) como se - 
ve en la fig. III-l.

Los gases que salen de la cámara de combustión, pasan a tra - 
ves de una unidad recuperadora de calor H-2B, la cual cuenta con 
dos secciones: En la primera sección se obtienen gases calientes a- 
una temperatura de 537.7°C, y en la segunda se obtienen gases fríos

h 2o  + CO --- - h 2 + c o 2
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a una temperatura de 190°C. En ésta misma se obtiene azufre con- 
densado que se manda a una fosa de azufre S-2.

El calor desprendido en cada sección por los gases, es apro
2vechado para generer vapor de agua a 3.5 Kg/cm .

Los gases fríos son enviados a la entrada del reactor cata­
lítico R-l, en donde por medio de una válvula controladora de tem 
peratura se mezcla con una porción de los gases calientes para ob 
tener la temperatura de operación necesaria para este reactor (de 
232 °C) .

Los gases que salen del reactor pasan a un condensador de _ 
azufre E-5, en donde el azufre líquido obtenido es mandado a la _ 
fosa de almacenamiento S-2.

Los gases restantes se vuelven a calentar, mezclándolos con 
el resto de los gases calientes por medio de otra válvula contro­
ladora de temperatura, para poder pasar a través del segundo le—  
cho catalítico a una temperatura de 221°C.

Estas válvulas controladoras de temperatura tienen pués, el 
objeto de precalentar los gases fríos por medio de los gases ca—  
lientes antes de pasar por los convertidores de azufre, esto es __ 
necesario, para prevenir la condensación del mismo en el lecho ca 
talítico de los convertidores R-l y R-2, lo que provocaría un en­
suciamiento de éste, disminuyendo su actividad catalítica y por - 
lo tanto disminuiría su grado de conversión..

Nuevamente, los gases pasan a otro condensador para pasar a 
través de un separador V-2, y posteriormente a una unidad de in­
cineración H-3. Como se puede observar claramente, después de la__ 
combustión, el proceso Claus, consiste en una repetición de tres_ 
pasos básicos:
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1. Reacción en los lechos catalíticos
2. Eniriamiento y condensación en los E-5 y E-6
3. Precalientamiento, por medio de las válvulas controladoras 

de temperatura.
Esta secuencia de pasos, puede ser repetida cuantas veces sea- 

necesano, sin embargo, un paso de conversión térmica y dos o tres - 
pasos de conversión catalítica son normalmente consideradas como las 
óptimas.

3.3 LOS RE/CTORES CATALITICOS.
Los reactores catalíticos, son uno de los puntos más importan 

tes de lo que es el proceso Claus, pues con ellos, se complementa - 
la reacción térmica que se lleva a cabo en el horno de reacción, pa 
ra aumentar los niveles de recuperación de azufre, dependiendo su - 
eficiencia prácticamente de su buen diseño y correcta operación pa­
ra lograr el mínimo de pérdidas de compuestos de azufre (en forma - 
de S02) emitido a la atmósfera.

Por tal razón los reactores catalíticos son considerados como 
el corazón de cualquier planta recuperadora de azufre Claus.

Como se vió en el capítulo anterior, en el horno de reacción 
la conversión de H,S a azufre está limitada, desde el punte de vis 
ta termodinámico, a aproximadamente el 7 5% o menos, por lo tanto, 
para obtener conversiones mayores se requiere que las reacciones - 
se continúen a temperaturas más bajas donde son termodinámicamente 
más favorables como se observó en la fig. III-l de dónde se podría 
pensar que entre más baja sea la temperatura de operación, mayor - 
será la conversión alcanzada, lo cual, desde el punto de vista ter 
modinámico es verdad sin embargo, la temperatura mínima de opera - 
ción de un convertidor está limitada por la tenperatura de rocío
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de azufre contenido en Xa corriente de salida, ya que de lo contra 
rio se presentará una condensación de azufre sobre el catalizador, 
lo que como se verá mas adelante, causaría una desactivación seve­
ra del catalizador debido a Xas limitaciones cinéticas.

Utilizando más de un convertidor con remoción de azufre —  
por condensación entre convertidores y operando Xos sucesivos a rae 
nos temperatura, la reacción entre el H-̂ S y el S02 es favorable ha 
ciendo posible obtener una recuperación total arriba de 98%, tal - 
como se puede ver en la tabla III-3

T A B L A  I I I - 3 
PORCXENTOS ACUMULATIVOS DE RECUPERACION EN PLANTAS CLAUS

EQUIPO % RECUPERACION

Horno 50 a 90*
Convertidor No. 1 85 a 95
Convertidor No. 2 94 a 97
Convertidor No. 3 96 a 98
Convertidor No. 4 98 a 99 +

* En el caso de alimentaciones muy ricas en H.,S 
Como puede verse en esta tabla, el uso de más de cuatro con - 

vertidores en plantas CXaus convensionaXes no está justificado.
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Al igual que otros sistemas catalíticos heterogéneos (gas/só 
lido), algunas de las propiedades deseables del catalizador son:

a) Gran actividad catalítica
b) Alta resistencia mecánica
c) Alta resistencia a los mecanismos de desactivación
d) Alta resistencia al desgaste por rozamiento
e) Baja resistencia al flujo de gas (baja caída de presión)
f) Bajo costo
En general la Bauxita y Alúminas activadas satisfacen estos - 

requerimientos y son los catalizadores normalmente usados en el pro 
ceso Claus.

La actividad de estos catalizadores depende tanto de sus pro­
piedades físicas, como de las químicas, o sea, de la composición, - 
estructura estereoquímica, tamaño de la partícula, porosidad y área 
superficial, de la reducción de una o todas estas propiedades dará- 
como resultado una reducción de la actividad catalítica.

Otros factores que afectan la capacidad de la cama de catali­
zador son: temperatura, presión, tiempo de contacto y concentración 
de reactivos y productos.

Se ha encontrado, tanto por investigación, como por experien­
cia en plantas, que la vida de los catalizadores puede variar desde 
1 año hasta 13 años dependiendo de la forma y condiciones de opera­
ción.

En las Dlantas Claus el problema principal es el deterioro - 
de la actividad catalítica lo cual está relacionado, más que con - 
las propiedades intrínsecas del catalizador, con los contaminantes 
de la alimentación y con las condiciones de operación.

3.3.1 CATALISIS DE LA REACCION CLAUS.
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La determinación de la cinética de la reacción de Claus en pre 
sencia de un catalizador es importante por las siguientes razones —  
(3) :

-  P a r a  p r e d e c i r ,  b a s á n d o s e  e n  l a  a c t i v i d a d  d e  un c a t a l i z a d o r -  

d a d o ,  l a  c o n v e r s i ó n  a l c a n z a d a  e n  u n  c o n v e r t i d o r .

-  P a r a  d i s e ñ a r  e l  ta m a ñ o  ó p t im o  d e l  r e c i p i e n t e  b a s á n d o s e  e n  -

l a  a c t i v i d a d  d e l  c a t a l i z a d o r ,  t e m p e r a t u r a  y  p r e s i ó n  d e  o p e ­

r a c i ó n ,  t ie m p o  d e  r e s i d e n c i a  d e  l a  f a s e  g a s e o s a  y  e n  l a s  

c o n c e n t r a c i o n e s  d e  l o s  r e a c t i v o s  y  p r o d u c t o s .

-  P a r a  un m e jo r  e n t e n d im ie n t o  d e  l o s  f u n d a m e n to s  q u e  r i g e n  -  

l o s  p r o c e s o s  c o m e r c i a l e s  y  a b a t i d o r e s  d e  c o n t a m i n a c i ó n .

A s í  m ism o , e s  im p o r t a n t e  e s t a b l e c e r  u n a  l e y  d e  v e l o c i d a d  l a  -

c u a l  t e n g a  e n  c u e n t a  l o s  s i g u i e n t e s  f a c t o r e s :

-  C i n é t i c a  d e  l a  r e a c c i ó n  C la u s

-  I n f l u e n c i a s  d e  l a s  t r a n s f e r e n c i a s  d e  m asa y  c a l o r  a  t r a v é s

d e  l a s  p a r t í c u l a s  d e l  c a t a l i z a d o r

-  I n f l u e n c i a  d e  l a  g r a n u l o m e t r í a  d e l  c a t a l i z a d o r

-  I n f l u e n c i a  de  l o s  d e p ó s i t o s  en  e l  c a t a l i z a d o r  co n  r e l a c i ó n

a l a s  c o n d i c i o n e s  d e  o p e r a c ió n

-  I n f l u e n c i a  d e l  e n v e j e c im ie n t o  r e v e r s i b l e  e  i r r e v e r s i b l e  de  

l o s  c a t a l i z a d o r e s

H a s t a  a h o r a  s ó lo  s e  h a n  p u b l i c a d o  r e s u l t a d o s  p a r c i a l e s  q u e  -  

no p e r m it e n  a b o r d a r  e l  p r o b le m a  en  s u  c o n j u n t o  (5 )  ( 1 6 ) .  S i n  e m b a r ­

g o ,  a c t u a l m e n t e  s e  s i g u e  i n v e s t i g a n d o  e n  e s t o s  a s p e c t o s  ( 1 4 ) ,  c o n  -  

e l  f i n  d e  l l e g a r  a  e n t e n d e r  c o m p le ta m e n te  l a  c i n é t i c a  y  l a  l e y  d e  -  

v e l o c i d a d  d e  l a  r e a c c i ó n  C l a u s .



En lo que se refiere a los mecanismos de desactivación también se 
ha investigado con el objetivo principal de desarrollar métodos de 
-regeneración y así prolongar la vida del catalizador. Aunque no- 
completamente, la investigación en ambas áreas ha sido provechosa 
(5) (16) (9).

3.3.2 DESACTIVACION DEL CATALIZADOR.
En la irayoría de las plantas Claus la altura de la cama de- 

catalizador es de 0.9 a 1.2 m (3 a 4 pies), observándose que gene 
raímente con un catalizador nuevo las reacciones alcanzan el equi 
libno dentrc de los primeros 15 o 30 cm ( 6 ó 12 pulg.) de altu­
ra (14) .

La actividad catalítica de la alúmina activada o de la Bau- 
xita dependen del área superficial, de tal forma que entre mayor­
es el área superficial mayor es el número de sitios activos dispo 
nibles para que se lleve a cabo la reacción entre el H2S y el S02 
desafortunadamente, las altas temperaturas y los contaminantes ca 
racterísticos de las plantas Claus en operación causan un decre - 
mentó subtancial en el área superficial.

Se ha observado que micialmente existe una pérdida rápida- 
de la alta actividad del catalizador fresco, seguida de desactiva 
ción lenta (5). Conforme la desactivación avanza la conversión - 
total del convertidor no se ve afectada hasta que la altura total 
de la cama es insuficiente para que las reacciones alcancen el —  
equilibrio, en este punto, se dice que la conversión está limita­
da cinéticamente debido a la fata de actividad del catalizador.

Aún cuando la desactivación del catalizador Claus es un fe­
nómeno muy complejo que no se ha entendido completamente, si se ha 
podido determinar que existen dos diferentes tipos de mecanismos:

-40-
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3.3.2.1. MECANISMOS INHERENTES. Estos mecanismos involucran 
una alteración de la estructura propia del catalizador, es decir_ 
una pérdida en el área superficial debido a: compactación (sinte- 
rización), desmoronamiento (atrición), envejecimiento térmico y/o 
hidrotérmico, cambio de fases,etc.. Para las condiciones de opera 
ción normales de la planta Claus, éste tipo de mecanismos son muy 
lentos, son muy difíciles de prevenir y la desactivación causada_ 
no se puede regenerar. Este tipo de desactivación se debe más que 
a las condiciones de operación, a las altas temperaturas que se - 
tienen durante los arranques, paros y procedimientos regenerati- 
vos por calcinación de los depósitos del catalizador.

3.3.2.2. MECANISMOS EXTERNOS. Estos mecanismos involucran _ 
un depósito o reacción química de substancias extrañas en o con _ 
el catalizador de tal manera que se bloque el acceso de los reac­
tivos a los sitios activos; entre estos mecanismos se encuentran: 
la Sulfatación, la Carbonización, el Alquitranado, depósitos de _ 
azifre líquido o de productos de corrosión, etc..

En general éste tipo de desactivación es parcialmente rever 
sitie, por algún mecanismo de regeneración, aunque en el caso de_ 
carbonizaciones o de depósitos de productos de corrosión, la rege 
neración puede acortar severamente la vida de catalizador por al- 
guro de los mecanismos inherentes de desactivación.

Al contrario de los mecanismos inherentes, en éste caso la_ 
desactivación puede ser prevenida por un cambio en las corrientes 
de proceso tal como la desviación de parte de la corriente de gas 
ácido, por el cambio de los quemadores o bien por la eliminación_ 
de contaminantes de la corriente de alimentación, tales como agen 
tes endulzantes (MEA y/o DEA) e hidrocarburos.
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A continuación se describen algunas características de los - 
mecanismos de desactivación más importantes.

3.3.3 DESACTIVACION POR SULFATACION.
La sulfatación, es el factor que más influencia tiene en la- 

disminución de la actividad, como puede observarse en la fig. III-
11.

La sulfatasión de Aluminas y Bauxitas es un fenómeno reversi 
ble relacionado escencialmente con las impurezas oxigenadas de los 
gase's (02< SO^) (3) (10).

En las condiciones de la reacción, a una temperatura de 270° 
C, las aluminas se cargan fuertemente de azufre, tanto más cuanto- 
que el contenido de los productos sulfatados del gas es más eleva­
do, lo que produce una reducción de la velocidad de reacción como- 
se puede notar en la fig. 111-12.

Como consecuencia de la posibilidad de que se deposite azu - 
fre en el catalizador, se recomienda no operar a temperaturas dema 
siado bajas. Se observa que a temperaturas demasiado bajas (fig. - 
111-13) próximas a 200°C, la velocidad de reacción es muy reducida 
lo que prácticamente anula la eficiencia de un tercer reactor y —  
aún más la de un cuarto trabajando en esas condiciones (fig. III—  

14) .
Los diseños corrientes de unidades industriales, deben tener 

en cuenta la presencia inevitable de estos compuesto en cantidades 
comprendidas entre algunas decenas y algunas centenas de ppm.

El grado de sulfatación de los catalizadores corresponde a - 
un estado de equilibrio que depende de la temperatura y de las con 
centraciones de H^S, SO^, 0^ y azufre elemental.
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- Un reducido contenido de H2S

- Altas proporciones de SO-j y 02

- Bajas temperaturas de operación
Lo que indica que la disminución de la actividad de los cata 

lizadores es más sensible a la sulfatación en un segundo converti­
dor e incluso en un tercero que en un primero.

Durante los años 70's se centro una considerable actividad - 
en investigación a cerca del catalizador Claus, obteniéndose una - 
mejor comprensión de la naturaleza de la actividad de la alumina y 
su intaraocióncon el SC>2 y H2S (13)(14); con buenos resultados en- 
recomendaciones para el mejor procedimiento en la operación y en - 
las técnicas de generación catalítica.

Queda tadavía algo de "Arte" en la producción de cataliza —  
dores de alta actividad, pero el área superficial, el tamaño del - 
poro y otros factores relevantes para la accesibilidad de los ga - 
ses reactantes hacia los sitios activos catalíticos, son claramen­
te de importancia primaria. Cualquier depósito de productos ó sub­
productos dentro de la estructura del poro del catalizador es mde 
seable.

En años recientes, la relación entre hidrocarburos en impure 
zas alimentadas y el tiempo de vida del catalizador, han estado 
bien documentadas (10), el carbón o el depósito de hidrocarburos - 
sobre catalizador generalmente ocaciona un bloqueo al acceso de —  
los gases reactantes hacia los sitios internos (fig. 111-15) del - 
catalizador (3)(10)(13).
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La s u l f a t a c i ó n  se i n c r e m e n t a  c on :
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E1 depósito del producto de azufre dentro de la estructura 
del poro puede también ocurrir algunas veces a temperaturas con­
siderablemente arriba del punto de roclo, debido a las fuerzas - 
de capilandad involucradas.

Una práctica antigua ha sido el remover aquellos depósitos 
desactivacores mediante la llamada "regeneración por íncendios"- 
donde se pueden alcanzar temperaturas mayores de 1000°F (540°C)~ 
en el catalizador.

Puede ocurrir un daño extensivo e irreversible al cataliza 
dor durante tales procedimientos, por lo que se ha desarrollado- 
una técnica conocida como "ablandado caliente", en la cual la 
temperatura de entrada a la cama del catalizador es mantenida al 
gunos 15 o 20°C arriba de lo normal durante algunas horas, para- 
remover azufre retenido en el intraporo del catalizador.

Otro mecanismo de desactivación ha sido encontrado para —  
ser la sulfatación de los sitios de los iones hidroxilos, a los- 
sitios de los iones óxido por reacción con el SO., químisorbido - 
(10) .

ai2o3 + so2  —  ai2o3 (so2)
2 Al203 (S02) + 4 S02 + 302-----   2 Al? (SO )3

Debe de notarse que la reacción de sulfatación requiere la 
presencia del oxígeno. Esto indica la importancia del control de 
la mezcla aire-gas alimentado en el horno de reacción y la pre - 
vención del rompimiento de la molécula de 02 dentro de las camas 
del catalizador.
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La sulfatación catalítica puede ser regenerada mediante la 
reducción de condiciones opuestas a la "regeneración por meen - 
dios" la cual es un proceso oxidativo y probablemente generadora 
de sulfato en el catalizador.

Tomandc en cuenta la relación estequimétnca H2S/S02 entre 
2.5 y 10 que es alimentada hacia el catalizador, y aumentando la 
temperatura por arriba de las normales en las condiciones Claus, 
genera una reducción, y el exceso de H2S revierte la reacción de 
sulfatación (10).

2 A l2 (S04)3 + 18 H2S  -2 A l ^  + 18H20 + 3Sg

3.3.4 ENVEJECIMIENTO TERMICO O HIDROTERMICO.
Este tipo de desactivación se presenta cuando el cataliza­

dor es expuesto a temperaturas elevadas (arriba de 600°C en el - 
caso de Aluminas activadas) (3)(17) y se manifiesta por una re - 
ducción ten el área superficial con una porosidad constante por - 
lo que es fácil deducir que existe un aumento en el diámetro pro 
medio de los poros.

La velocidad de disminución del área superficial es fun- - 
ción de: temperatura, tiempo y tamaño de partículas y poros, sin 
embargo, el área mínima o estable sólo depende de la temperatura 
y del tamaño de los poros (17).

Estas transformaciones térmicas solo se presentan durante- 
los procedimientos de arranque, paro y generación del cataliza - 
dor por lo que las temperaturas en cada uno de los convertidores 
deberá mantenerse bajo estricto control.
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En la fig. XII-16 se puede ver la gran dependencia que hay 
entre la reducción del área superficial y la temperatura, así —  
mismo se nota que el envejecimiento térmico reduce el área super 
ficial en forma limitada ya que la curva se hace asintótica a —  
cierto valor.

Por la experiencia tenida en algunas plantas, se ha visto-
que en la mayoría de los casos, un catalizador después de 3 ó 4-

2años de uso retiene una superficie de aproximadamente 150 m /g,- 
la cual es suficientemente grande para asegurar una buena conver 
sión cualesquiera que sean las condiciones de operación.

3.3.5 DESACTIVACION POR AZUFRE LIQUIDO.
El envenenamiento por azufre líquido, como su nombre lo ín 

dica, es causado por presencia de azufre en la superficie del ca 
talizador. El contenido de azufre elemental en un catalizador se 
debe a dos mecanismos adsorción y condensación (9).

La cantidad de azufre elemental adsorbido por el cataliza­
dor es función principalmente de la temperatura del catalizador- 
y de la concentración de azufre en la fase gaseosa. Si bien, la- 
adsorción de vapores de azufre por el catalizador reduce su acti_ 
vidad catalítica, esto obviamente es inevitable. La adsorción de­
azufre es reversible y explica principalmente las altas eficien­
cias de recuperación seguida al arranque de la planta y las al - 
tas emisiones en los paros.

El azufre elemental en forma condensada es un agente de —  
sactivante severo. Los operarios de planta generalmente evitan - 
este problema operando los convertidores arriba del punto de ro­
cío del azufre, sin embargo, frecuentemente ocurren operaciones-
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abajo de este punto debido a una mala eficiencia de los conden 
sadores o por la falta de dispositivo eliminador de niebla a - 
la salida de los condensadores o de las corrientes.

Cuando se presenten estos problemas de operación abajo 
del punto de rocío se deberá aumentar la temperatura de opera­
ción del convertidor para evitar una desactivación severa del­
ea talizador.

El problema de desactivación por depósitos de azufre - 
es más severo en un tercer y cuarto convertidor ya que estos - 
operan a mas bajas temperaturas.

La acumulación de azufre dentro de los poros del cata­
lizador tanto por adsorción como por condensación capilar pue­
de bloquear completamente el acceso a los sitios activos y li­
mitar cinéticamente la conversión. Este tipo de desactivación- 
puede ser remediada por medio de un "ablandamiento térmico", - 
es decir, aumentando temporalmente la temperatura de entrada - 
al convertidor por aproximadamente 25 o 50°F para liberar el - 
azufre (10). Después de un lapso de 24 a 36 Hrs. la temperatu­
ra de entrada se reduce lentamente hasta alcanzar la temperatu 
ra normal de operación.

3.3.6 DESACTIVACION POR DEPOSITOS DE CARBON.
El envenenamiento por carbón resulta del depósito de ma­

teria carbonosa sobre el catalizador proveniente principalmen­
te de tres fuentes (16):
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- Arrastre de derivados de hidrocarburos de gran peso mole 
cular por ejemplo Dietanolamina (DEA) y Monoetanolamma 
(MEA), los cuales son absorbidos por el catalizador y se 
carbonizan en su superficie.

- Descomposición térmica o polimerización de pequeñas cati 
dades. de hidrocarburos que están presentes en el gas.

- Condiciones reductoras que se desarrollan durante la re­
generación .

Exister dos mecanismos por medio de los cuales se forman - 
los depósitos de carbón sobre el catalizador. En el primero, ami 
ñas de gran peso molecular, tales como MEA y DEA, son arrastra—  
das desde el proceso de endulzamiento, para ser absorbidas por - 
el catalizador donde se carbonizan. El carbón depositado es de - 
la forma vitrea, alquitrán o complejos azufre-hidrocarburos que 
envuelven los granos de catalizador con una película"protectora" 
que bloquea completamente el acceso de los reactivos a los sitios 
activos, causando una desactivación rápida y severa (5).

Dentro del segundo mecanismo se tiene la formación de co—
que por la descomposición de hidrocarburos pesados y la forma--
ción de hollín por la descomposición de CS2 o por la combustión 
subestequiométrica de hidrocarburos.

El graco de desactivación no es proporcional a la concen­
tración sino más oién a la forma del carbón depositado, por ejem 
pío uno o dos porciento en peso de alquitrán es suficiente para 
para una desactivación casi total , mientras que concentraciones 
mucho mayores de coque o de hollín producen una muy pequeña des­
activación .



Sin embargo, con concentraciones altas de carbón hay una - 
gran posibilidad de que éste reaccione con azufre elemental e hi­
drógeno para formar polímeros alquitranados desactivando el cata­
lizador de acuerdo al primer mecanismo.

También se ha encontrado que el hollín en grandes cantida 
des puede causar una gran caída de presión y/o contaminar el azu 
fre producido.

Parte de los depósitos de carbón pueden ser removidos por 
medio de una calcinación, sin embargo, esto trae como consecuen­
cia una pérdida de área superficial por envejecimiento térmico y 
un posible aumento de la cantidad de sulfatos por la presencia - 
de Oxígeno en la cama del catalizador.

3.3.7 ELIMINACION DE SULFURO DE CARBONILO Y DISULFURO DE CARBONO.

El sulfuro de carbomlo (COS) y el disulfuro de carbono —
(CS2 ) formados en las altas temperaturas del horno de reacción,- 
pueden afectar la eficiencia de conversión total de la planta, - 
ya que frecuentemente constituyen un gran porcentaje de las emi­
siones totales de azufre en los gases de salida del tren de recu 
peración.

Estos compuestos sulfatados, experimentan una hidrólisis - 
parcial en los convertidores catalíticos, debido al alto contení 
do de vapor de agua en los gases producidos.

La hidrólisis retransforma el COS y CS^ en H Ŝ. Es impor - 
tante en el primer convertidor, y vuelve a ser despreciable en - 
los convertidores siguientes. Los porcentajes alcanzados por hi­
drólisis son de un 90% respecto al COS y de un 70 o 75% respecto 
a 1 CS 2
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A pesar de la relativa importancia de los referidos por 
centajes, las pérdidas de azufre en forma de COS y CS., no son- 
en absoluto despreciables, pués en el caso de alcanzarse un —  
rendimiento global de un 98% en una planta convencional de azu 
fre, la proporción de las pérdidas es casi igual a la de las - 
registradas en forma de H,,S y S02.

Por lo tanto, con el objeto de alcanzar altas recupera­
ciones de azufre, estos compuestos deben ser convertidos a —  
azufre elemertal dentro de los convertidores catalíticos. La - 
descomposicicn del COS y CS2 ocurre por los siguientes mecanis 
mos de hidrólisis (18):

COS + h2o ----  co2 + h2s

CS2 + 2H20----► C02 + 2H2S
Los cálculos termodmámicos indican que, a las tempera 

turas normales de operación, el equilibrio se favorece hacia- 
el lado derecho de la reacción, teniendose que la reacción in 
versa es despreciable, sin embargo las velocidades de reacción 
para ambas reacciones y en especial para la del CS2 son muy - 
lentas, por lo que la conversión solo está limitada por la ac 
tividad del catalizador (18)(19).

Por experimentación se ha demostrado que el CS2 es - - 
aproximadamente dos veces más difícil de hidrolizar que el 
COS, esto puede ser explicado de la siguiente manera:
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- La hidrólisis del CS2 se lleva en dos pasos: 

cs2 + h2o    COS + h2s

COS + h2o ---- - co2 + h 2s

- La disponibilidad de los sitios activos es equivalente - 
para cada caso.

- La energía de activación para reacción son equivalentes.

Debido a este fenómeno la mayoría de los mvestiqadores —  
han concentrado sus esfuerzos principalmente en el estudio de la- 
hidiólisis de éste, entonces se completará escencialmente la reac 
cióri del COS.

3.3.7.1 DEPENDENCIA DE LA HIDROLISIS CON LA TEMPERATURA.
Las figuras 111-17 y 111-18 (16) se muestran la vanación- 

de ..a conversión con la temperatura para las reacciones de hidró- 
lis: s del COS y CS2 respectivamente; observando y comparando es - 
tas figuras se puede concluir que:

- Las conversiones se incrementan con la temperatura.
- En el caso del COS no existe ninguna limitación ya que- 

se alcanzó el 100% de conversión, mientras que para el- 
CS2 sólo un máximo de 95%.

- La Alumina activada presentó una mayor actividad catal̂ í 
tica en todo el rango de temperaturas investigado.

- Se requieren temperaturas arriba de 350°C para obtener- 
conversiones significativas de CS2 (55% o más) y COS -

(78% o más).
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catalizador sulfatado (16)

FIG JiL-17
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Por lo tanto para obtener altas conversiones de azufre en 
plantas Claus se tendrá que convertir los compuestos de azufre - 
Carbón a temperaturas de cuando menos 350 °C lo que trae como con 
secuencia una disminución de la conversión de H2S/S02 por una re 
presión del equilibrio termodinámico del sistema (fig. III-l). 
Sin embargo, si la conversión del CS^ y COS se lleva a cabo en - 
el primer convertidor, la pérdida de conversión de Ĥ S/SO,, puede 
ser reempezada en los convertidores subsecuentes. Asi pues, las- 
mejores eficiencias totales de recurperación se obtendrán cuando 
el primer corvertidor sea operado a la mínima temperatura que 
nos proporcione un alto grado de conversión de los compuestos de 
COS y CS^ (unos 350°C). La reducción de la eficiencia Claus re - 
sultante (conversión de H.,S/S02) se recupera en los siguientes - 
convertidores catalíticos.

P. Grancher (13), recomienda el uso de una catalizador es 
pecífico activo, para mejorar también las conversiones por hidró 
lisis del COS y CS2 en los convertidores catalíticos, pues cier­
to número de catalizadores han sido patentados y puestos en el - 
mercado lográndose buenos resultados, con la restricción de que- 
el gas a procesar esté exento de oxígeno y de agentes sulfatan - 
tes.

De ahí la necesidad de proteger el catalizador específico 
de hidrólisis con una capa de una catalizador conocido como AM - 
para eliminación del oxígeno. De esta manera, se pueden lograr - 
excelentes resultados.

En con;epto de ejemplo, en la tabla III-4, se indican los 
porcentajes ostenidos por hidrólisis de un primer convertidor —  
con un gas Claus conteniendo 0.3% vol. de COS y 0.3% vol. de CS2
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en piesencia de 500 ppm de oxígeno.

T A B L A  I I I - 4 

% DE CONVERSION DE CS2 (13)

CATA1.I ZADORES
TEMPERATURA DE REACCION °C

COME P.CI ALES
300 330 350

Alumina activada No. 1 76.8 94.8 -
Alumina activada No. 2 64.3 88.4 -
Alumina activada No. 1 vieja 71.0 95.6 _

Catalizador específico No. 1 85.5 99 .8
Catalizador específico No. 2 45.0 70.0
Catalizador específico 
+ protección AM

No. 1 vieja 80.3 95.3 99.7

Catalizador específico 
+ protección AM

No. 1 92.2 100

Este cuadro ilustra claramente la influencia de la tempe­
ratura, así como el efecto del catalizador que es tanto más in­
teresante cuanto que la temperatura es más baja. Hay que seña - 
lar que en la referidas condiciones de prueba, la hidrólisis de 
COS era siempre completa.

De esto, puede inferirse que existe la posibilidad de con 
seguir una eliminación amplia del COS y CS2 y por lo tanto de - 
reducir en casi una unidad las pérdidas totales de una planta - 
de azufre.
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C A P IT U L O  I V

riSESO DEL CONVERTIDOR CATALITICO CLAUS

4.1. TIPOS EE REACTORES.
Exister diferentes tipos de reactores, dependiendo de las 

necesidades especificas de reacción que se tenga, del número de 
flujos y fases que se presenten en el sistema. En una forma gene 
ral, los reactores pueden ser de tres tipos: Discontinuos,de flu 
3 0 estacionario y de flujo no estacionario.

En base a estos reactores, se han tomado tres tipos de re 
actores ideales para reacciones homogéneas con un solo fluido 
reaccionante, estos son el Discontinuo, de flujo de pistón y el 
reactor de Mezcla completa (figura IV-1). En el reactor Discon­
tinuo, los reactantes se introducen a este, mezclan, se deja 
que reaccionen un tiempo determinado y finalmente se descarga 
la mezcla resaltante. Es ésta una operación no estacionaria en 
la que la composición va variando con el tiempo, aunque en cada 
instante es uniforme en cada punto del reactor.
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E1 reactor de Flujo en pistón se caracteriza porque el flu 

jo del fluido a su través es ordenado, sin que ningún elemento _ 

del mismo sobrepase o se mezcle con cualquier otro elemento situ 

ado altes o después de aquél; en realidad en este reactor puede 

haber mezcla lateral de fluido, pero nunca ha de existir mezcla 

o difisión a lo largo de la trayectoria de flujo. La condición 

necesaria y suficiente para que exista flujo en pistón es que cl 

tiempo de residencia en el reactor sea el mismo para todos los - 

elementos del fluido.

El otro reactor ideal de flujo estacionario denominado re­

actor de mezcla completa, como su nombre lo indica, es el reactor 

en el que su contenido esta perfectamente agitado y su composici 

ón en cada instante es la misma en todos los puntos del reactor.

Por consiguiente, la corriente de salida de este reactor _ 

tiene la misma composición que la del fluido contenido en el mis 
m o .

Todos estos reactores son utilizados para reacciones no ca 

talizadas. Para las reacciones catalizadas por sólidos, se tie­

nen prácticamente el uso de estos mismos reactores ideales con 

la variante de la colocación del catalizador dentro de estos y 

del contacto del reactante gaseoso con el catalizador sólido.

De acuerdo con lo anterior , los reactores con lecho cata_ 

Utico pueden dividirse en dos garndes grupos; los reactores de 

lecho fijo y los reactores de lecho fluidizado. Comparando las 

ventajas de estos reactores se tiene:

- La circulación de gases a través de lechos fijos se aproxima _ 

al flujo de pistón y es completamente diferente en los lechos
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fluidizados de borboteo donde el flujo es complejo, no está bién 

conocido pero difiere mucho del flujo en pistón. Este comporta­

miento es inadecuado desde el punto de vista de un contacto di­

rectamente efectivo, por necesitarse mucha mayor cantidad de ca­

talizador para conversiones elevadas de gas. Por lo tanto, si la 

eficacia de contacto en el reactor es de importancia primordial 

entonces resulta más adecuado el reactor de lecho fijo.

— Puede resultar difícil el control adecuado de la temperatura 

en lechos fijos grandes, debido a que estos sistemas se caracte­

rizan por una conductividad calorífica baja y por un gran des­

prendimiento o absorción de calor. Por consiguiente, en reacció 

nes muy exotérmicas es muy probable que se formen zonas calientes 

que puedan perjudicar al catalizador. Por el contrario, la mez­

cla rápida de sólidos en los lechos fluidizados permite un con­

trol fácil y adecuado operando en condiciones prácticamente iso 

térmicas. Por lo tanto, si las operaciones han de efectuarse en 

un intervalo estrecho de temperaturas, bién por la naturaleza _ 

explosiva de la reacción o por consideraciones de distribución 

del producto, será más adecuado el lecho fluidizado.

- Los lechos fijos no pueden emplear tamaños muy pequeños de ca 

talizador, deoido a la formación de tapones y a que se originan 

pérdidas de presión elevadas, mientras que los lechos fluidiza 

dos son adecuidos para emplear partículas de tamaño pequeño; por 

lo que para reaccione muy rápidas en la superficie, en la que la 

difusión en los peros y la película gaseosa pueden ser las etapas 

controlante de la velocidad, los lechos fluidizados con su vigo__ 

roso contacto gas-sólido y el empleo de partículas pequeñas, per
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mitirán un empleo mucho más eficaz del catalizador.

- Si hemos de regenerar frecuentemente el catalizador debido a que 

se desactiva rápidamente, entonces el estado análogo al estado lí­

quido, facilita el bombeo de una unidad a otra. Esta característi­

ca de contacto de los lechos fluidizados proporciona grandes venta 

jas para éste tipo de sólidos con respecto a las operaciones en el 

lecho fijo.
El diseño de lechos fluidizados con gas, actualmente aún no - 

es digno de confianza debido a que no puede precisarse con seguri­

dad el tipo de flujo que se desarrollará en el lecho. Esta forma - 

de contacto es particularmente susceptible de una mala distribuci­

ón del gas, sedimentación de sólidos y otros comportamientos anór- 

males.

4.2. CATALISIS HETEROGENEA.

La reacción química sobre la superficie de un catalizador ---

se lleva a cabo mediante la secuencia de los siguientes pasos:

(a). Transferencia de la masa de reactivos de la fase fluida a la- 

superficie externa del catalizador empacado.

(b). Difusión dentro de los poros de las partículas del cataliza—  

dor.

(c). Adsorción dentro de los poros de las partículas del cataliza­

dor .

(d). Desorción de productos de la superficie del catalizador.

(e). Difusión hacía afuera de los poros de las partículas del ca­

talizador .

(f). Transferencia de masa de los productos en la fase fluida.

Los reactantes se difunden desde el seno del fluido hasta la 

superficie exterior del catalizador; como el interior del gránulo 
de éste tiene un área mucho mayor que la superficie exterior, la -
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mayor parte ae la reacción tendrá lugar dentro del propio gránu_ 

lo, por lo tanto los reactantes se desplazan hacia su interior a 

través de los poros, en su desplazamiento las moléculas reactantes 

han de ligarse en algün punto de la superficie del catalizador _ 

dónde reaccionan para dar productos, que después se liberan a la 

fase fluida de los poros difundiéndose después hacia el exterior 

del gránulo. Los productos se mueven después desde la salida de 

los poros de] catalizador hasta el seno de la corriente gaseosa.

Para las reacciones rápidas que van acompañadas de gran des 

prendimiento o absorción de calor, el intercambio de calor en la 

zona de reacción no puede ser lo suficientemente rápido para que 

el catalizador se mantenga en condiciones isotérmicas. Si esto _ 

ocurre, el catalizador se enfriará o se calentará, lo que puede

afectar a la velocidad de reacción.

Si la reacción es exotérmica se desprende calor y las par­

tículas están a temperatura más alta que el fluido de los alrede

dores, por consiguiente, la velocidad en estas condicioenes no 

isotérmicas es siempre mayor que la velocidad correspondiente 1- 

sotérmicas de la corriente del fluido. Análogamnete, si la rea­

cción es endotérmica la velocidad es menor que la correspondiera 

te a las condiciones isotérmicas debido a que las partículas es 

tán a menor temperatura que el fluido de los alrededores.

En sistemas catalíticos la velocidad de reacción puede ser 

expresada en vanas formas equivalentes. Por ejemplo, para cine 

ticas de primer orden:
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Basada en el volu­
men de huecos va­
d o s  en el reactor

A _ . n moles reaccionan 
V dt K ' 3-------------

Basada en el peso 
de los gránulos de 
catalizador

i dN*± _  A _ i r. moles reaccionan 
W dt A ' Kgcatal. 'se9

Basada en la super 
ficie de cataliza­
dor

i dN
± A _ vH n moles reaccionan 
S dt lA ' 2

m catal. '3eg

Basada en el volu­
men de los gránulos 
de catalizador

Basado en el volu­
men total del reac 
tor.

1 dNAi  --  — U» IPV dt K '

1 dNA_    — vi*»/-’Vr dt ~ '

moles reaccionan 

ra3s61ido 'se9

moles reaccionan
m . •segreactor ^

Conviertiendo de una base a otra tendremos;

r V  = r ’W = r"S = r"'V = r""V P r

k = seg 

k gas 
Kg * seg

g a s
?m cat:se9

i. ii i _ w 3
_3
» sol * seg

k" "= gas

Es conveniente usar cualquier definición- Podemos en ocacio 

nes convertir de una a otra, algunas veces sin embargo, una defi—
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nición particular no es apropiada. Por ejemplo para catálisis en 

tobos enchaquetados no tiene sentido usar r' y r"'f r" es la únî  

ca definición usuable.

4.3. DISESO DEL REACTOR CATALITICO DE CLAUS.

Aún cuando los convertidores Claus son ampliamente usados _ 

para la recuperación de Azufre a partir de ácido Sulfhídrico,sola 

mente se han publicado modelos cinéticos (3)(19), que presentan _ 

en forma parcial o a determinadas condiciones de operación el com 

portamiento de los convertidores, pero no se ha podido encontrar 

un modelo cinético lo suficientemente preciso que tome en cuenta 

los efectos de las reacciones laterales, el envejecimiento del ca 

talizador y las condiciones de operación. Debido a ésto, para el 

diseño de los convertidores catalíticos, los fabricantes utilizan 

modelos y reglas empíricas para sus criterios de diseño, las cua­

les han sido obtenidas en plantas piloto y por la experiencia en 

la operación de plantas comerciales.

Los recipientes más usados para los convertidores catalíti­

cos de las plantas Claus son esencialmente cilindros horizontales 

con la entrada de gas en la parte superior y la salida en la parte 

inferior.

El catalizador se soporta en una cama de 0.9 a 1.2 m de a.1 

tura, aún cuando, como se vió en la sección anterior, la conversi 

ón de equilibrio se alcanza dentro del primer pie de catalizador, 

ésto hace se hace en parte para compensar la desactivación del ca 

talizador con el tiempo.

Como se mencionó anteriormente, en la literatura no se en-
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contró un modelo emético con el cual se pudiera dimensionar el 

convertidor catalítico, por lo que la tendencia actual es predi- 

raencionar los convertidores catalíticos utilizando espacios-velo 

cidad bajos,* por ejemplo, aquellos que estén comprendidos en el 

rango de 240 a 1900 Hr 1 lo cual parece ser adecuado en la mayo­
ría de los casos(23).

Por otra parte se ha encontrado(23) que la máxima veloci­

dad lineal aparente del gas se debe encontrar en el rango de 15 

a 30 cm/seg (540 a 1 080 m/Hr) para asegurar que se alcance la 
conversión.

Asi pués, basandose en lo anterior, es posible hacer un 

dimencionamiento de la cama del catalizador para el reactor, en 

el cual se podrá estimar el volumen de catalizador y la forma 

de la cama catalítica, es decir, su altura y aréa tarnsversal.

Supondremos simplemente, que disponemos de un catalizador 

determinado, con ciertas propiedades catalíticas (Tabla IV-1), 

con el cual se ha experimentado a diferentes condiciones de espa 

cios velocidad, con las conversiones obtenidas de dichas expen 
encías.

* El espacio-velocidad se define como el número de volúmenes 
de la alimentación en condiciones determinadas que puede - 
tratarse en la unidad de tiempo, medidos en volúmenes de - 
reactor, sus unidades son tiempo-1.
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Realizando un balance de materia en la cámara de combustión 

se tiene:

- Cálculo de la masa de Gas Acido. De la ley de gases ideales

PV = nRT

n _ P 
V R T

Los datos que se tienen de la planta, en la alimentación de Gas

Acido, son:

P = 0 . 3 8  Kg/cm2 man
T = 49 °C

V^= 6.7 millones de pies3/Dia de gas ácido

P_ = P + P .T man atm

P = (0.38 Kg/cm2) (   Atm =■ )+lAtm
1.033 Kg/cm

PT = 1.36 7 Atm

4 . 3 . 1 .  B a l a n c e  d e  M a t e r i a .

T . = 49 °C + 273 = 322 °KAbs

n _ ______ (1.36 7 Atm) 1000 Lt

V (0-082gmof^íf) (322°K ) m3

$ = 5 1 . 8  3
m

E .  v o l u m e n  d e  g a s  á c i d o  q u e  e n t r a  a  l a  c á m a r a  e s ;

V 1=  6.7X106 ( -  *  3  )
, 35.31 pie

V  =  189 748 n r  
D

«1= í51'8 ^  <189 748 E!)(IM l r)

L<i m a s a  m o l a r  d e  g a s  á c i d o  e s ;

M ^ =  9 3 8  0 K g  m o l / D



UJ oCC er»
UJIXrt aÜJ— 1 3 z.

cn > O o
UJ o <

u. > a.
==n O tr
Z
Q_

tr><1r
yi
10_ o UJ*- *-

UJ

« Ifi 
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E1 peso molecular promedio del gas ácido es; 

p m  = 1  yi -PMi

p m x= ( y . P M ) ^  + ( y  p m )C02+ (yPM)H .droc_

La composición del gas ácido a la entrada a la cámara de combusti­

ón es :

H2S = 41.8 % mol 

C02 = 56.2 % mol 

Hidroc.= 2.0 % mol*

PM1= 0.418(34) + 0.562(44) + 0.02(16)

PM-^= 39.26 Kg / Kg mol

M 9 380 Kg niol(39-26_ K g   ,
1 D Kg mol

M1 = 385 926 Kg/D

- Cálculo de la cantidad de oxígeno necesario para la combustión. 

Las reacciones químicas en la cámara de combustión son:

H 25 +
2 °2 so2 + H 20 . , . . . (1)

2H2S +
S02 ■ m ”  s +

2H2° . . . (2)

c h 4 + 202 ------ «■ C02 + 2H20 .. . . . (3)

NOTA: La eficiencia de la reacción 2, se define como el Azufre
recuperado o convertido en la cámara, del HjS total alimentado.
*La mayor parte consistente en Metano, por lo que para fines de 
cálculo tomaremos en cuenta únicamente a éste compuesto como hi­
drocarburos.

**En la cámara de combustión se tiene una eficiencia del 41%
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En la alimentación se tiene que para cada compuesto del —  

gas ácido ;
H2S = 0.410(9 380 Kgmol/D) = 4 109 Kgmol/D 

C02 = 0.562(9 380 Kgmol/D) = 5 524.4 Kgmol/D 

CH4 = 0.02(9 380 Kgmol/D)= 196.6 Kgmol/D

El Oxígeno requerido para quemar una tercera parte del ácido

Sulfhídrico es- ^
O I = 4  10gKgmol H2S 1 2 Kgmo1 °2
2| H S D 3 M  Kgmol HjS'

0,1 = 2 054.47 Kgmol/D
1 H 2S

02|c h = 196.6 Kgmol CH4/D )

0, = 3 9  3.2 Kgmol/D
I ch4

O- = 2  054 + 393.2
Tot

O, = 2 44 7.6 7 Kgmol/D 
Tor

Entonces la cantidad de Nitrógeno en el aire requerido es; 

N2 = 2 447.67 { — ) = 9 208 Kgmol/D

La masa molar de aire requerido es entonces;

M 2 = 2 447.67 K9m-°A .22 + 9 208 K9.mo1 N2

M 2 = 11 655.67 Kgmol aire/D

PMAire= 0.21(320 + 0.79(78) = 28.84 K g / K g m o l  

La 3a. parte del H2S = 4 109( i ) = 1 369.6 Kgmol H2S/D
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PMA r̂ e = 28.84 k g / k g  mol

M,= 1 1  655. 67 Kg,,"»01 de  A i r e  ( 2 8 - 8 4 Kg. A i r e  
2 D Kg mo l  A i r e '

M2 = 336149. 5 Kg a i r e / D

-  D e s p u é s  d e  e f e c t u a d a s  l a s  r e a c c i o n e s  e n  l a  c á m a r a  d e  c o m b u s t i ó n  

s e  t i e n e  que a l a  s a l i d a ;

SOj f o r m a d o

e -   i i f ñ  r mol  HpS i 1 Kg mol  SO*}^S02- 1 369.6 g----- < — ^ ^ — -2,
S02= 1 369.6 Kg mol

A z u f r e  f o r m a d o

S = 1 369. 6 K9 m?-j L S02 ( 3. * 9  m° l  S ) ( 0. 41 )D K g  m o l  SC>2

S = 1 684. 6 Kg mol/D

H2S a l a  s a l i d a

H2S =(4 109 -  1 369. 6)Í2_JÜ2lJÍ¿S ( j_ _  0- 41 )

H2S = 1 6 1 6 . 2  Kg mol  H2S/D 

SC>2 q u e  no r e a c c i o n a  e n  l a  e c .  (2)

SO2 = 1  369. 6 ( 1  -  0 . 4 1 )  = 808.06 Kg SOj/D

CO2  a sa  s a l i d a

co2 = co2 + co2
S a l . Formado Gas A c .

C02 = 196. 6 Kg mol  CH^/D  ( - -K9— 1? 1 CO?-)
Formado Kg mo l  CĤ

C02 = 1 96. 6 Kg mo l  C02/D
Formado

CO, = 1 96 . 6 + 5 524.4
S a l .

CO, = 5 7 2 1 . 1  Kg mol  CO,/D
S a l .
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H ^ O  a  l a  s a l i d a

H2°Sal.~ H2° í1)+ H2°(2)+ H2°(3)

«20(1)= 1 369-6K^ H2S/D (1 Kl mol H p

H20 (1)= 1 369.6 Kg mol/D

H20(2)= 2 739.3 Kg mol H.S/D

H20 (2)= 1 123.1 Kg mol /D

H20 (3)= 196.6 Kg mol CH./D (f--j| J g|-g2°)

H20 (3)= 293.2 Kg mol H20/D

H2°Sal = 1 369•6 + 1 123.1 + 393.2 

H 2°Sal = 2 886 Kg mol/D

Sumando todos los compuestos a la salida de la cámara de 

combustión se tiene quej­

as
La fracción molar de la corriente es entonces;

H 2S = 21/'3 2 42 x 100 = 7- 37 %mo1

C°2 = X  100 = 26.09 "

S02 = 2f ] -2-4 x 100 = 3 '68 “

n2 = i r ü r  x 100 = 42-° "

s ° = JTTir- x 100 = 7 -68 "

H O - 2886..2 21 924 x 100 = 13.16 "
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«3= 21 924 mol/D (32‘93 g-Eol»
M 3= 722 075.2 Kg/D

La composición de los gases calientes (4) y la de los gases 

frios(5) es la misma, para calcularla se tiene;

« 3 =  M 4  +  M 5  +  M 6

M4 + M5 =21 924 - 1 684.6 

M4 + Ms = 20 239.2 .... (1)

H 2S = ¿06'23Í"2~2 " X 100 = 8-0 % mo1

C02 = 20723'9*2 x 100 = 28 ‘26 "

S°2 - 26 " 2 3 l 2  x 100 = 4 '° "

N 2 - I x 100 = 4 5 ’49 *

«2° = W-TW71 x 100 = 14'25 "

PM = 34(0.08) + 44(28.26) + 64(0.04) + 28(0.4549) + 18(0.142) 

PM4= 33.01 Kg/Kgmol = PM5

Mg = M5 + M? .... (2)

Se tiene ademas una relación de diseño de gases frío en gases 

calientes de 4;

M5

«4
4  (3)

M4= M? + M ? ...... (4)

De la ec. (3) se tiene que;

M 5 =  4 M 4  (5)



- 7 9 -

Substituyendo (5) en (1).

M. + 4M,= 20 239.2 4 4
r; 20 239.2 
M.= -----5---

M^= 4 0 47,8 Kg mol/D 

y M¡j= 16 191.3 Kg mol/D

M = PM - M.
1 1 1

M4 = 133 619 Kg/D

y M5 = 534 476 Kg/D
4.3.2. BALANCE DE ENERGIA.

Haciendo un balance de energía a la entrada de R-l se tiene 

entonces;

Hg = H5 + H? ...... (6)

M8Cp8^T8 = M5CP5iT5 + M7Cp7aT7..(7)

Mg = M5 + M? ....... (8)

Substituyendo la ec.(8) en (7);

(M5 + M?) CpgATg = M5Cp5M?5 + M?Cp7A.T7 ...... (9)

Teniendo la composición de las corrientes gaseosas y sus tem­

peraturas, podremos cálcular la capacidad calorífica de cada co---
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■ Vi-cp,)
! (5)

i :

% mol Cp 190 o y-cp

h 2s 8.0 8.76 6 0.7012
C02 28.26 10.351 2.915
so, 4.0 10.809 0 .432

-2 45.49 7.085 3.223
H20 14.25 8.375 1.19 3 

Cp=8.4 56 i
! (7)

% mol Cp530° y-Cp

H?S 8.0 10.185 0.814
co2 28.26 12.283 3.471
so2 4.0 12.459 0.498
n 2 45.49 7.531 3.425

H2° 14.25 9.297 1.324 
Cp= 9.535

í (8)

* mol c? 232° y-Cp

H 2S 8.0 8.95 0.716
co2 28.26 10.601 2.996
S02 4.0 11.081 0.443
N2 45.49 7.142 3.248
H ?0 14.25 8. 485 1.209 

Cp=8.613

Substituyendo valores en la ec. (9) y tomando como temperatu 

ra de referencia 0°C se tiene;

16 191.3 (8.456) (190-0) + Mj9.535) (530-0) = (16 191•3+M?18. 613X232-0) 

26 013 687 + 5 053.5M? = 1 998.2M? + 32 353 835



= 2 075.4 Kg mol/D 

Y Mg = 18 266.8 Kg mol/D

Como la composición es la misma para Mg, Mj y M^, entonces 

se tianeque el peso molecular promedio en estas corrientes también 
es el mismo.

PMg = 33.01 Kg/kg mol 

My = 602 988 Kg/D 

Entonces, a la entrada al R-l tenemos;

H2S = 18 266.8(0.08) = 1 461.34 Kg mol/D

C02 = 18 266.8(0.2826) = 5 162.2 Kg mol/D

S02 = 18 266.8(0.04) = 730.67 Kg mol/D

N2 = 18 266.8(0.4549) = 8 309.5 Kg mol/D

H20 = 18 266.8(0.1425) = 2 603 Kg mol/D

Como ya se sabe, la reacción que ocurre en los reactores es:

2H2S + S02 ------- —  3S + 2  H20

Después de la reacción, tendremos a la salida del R-l to­

mando 25% de eficiencia con respecto al H2S que entra al reactor.

SForm.= 1 461‘3 K^ ol/D <1  1 1 mol H.S» <°-25> 

SForm.= 548 K9 mol/D

H 2 ° F o r m . =  1  4 6 1 ’ 3 m o l / D  ( f | ^ ^ 2 ° )  ( 0  . 2 5 )  

H 2 ° F o r m . =  3 6 5 - 3 K 9  m o l / D

H,0C . = H,0_ . + H,0„
¿ Sal. ¿ Ent. 2 Form.

H2°Sal = 2 603 + 365•3 = 2 968.35 Kg mol/D 

H2SSal.= 1 461-34 (1 - 0-25) = 1 096 Kg mol/d

- 8 1 -
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£02Sal ~ .67(1-0.25)= 548 Kgmol/D

N2Sal.= N 2Ent.= 8 309-58 Kgmol/D

C02Sal.= C02Ent.= 5 162'2 K9ra° V D  

La masa total a la salida del R-l es entonces: 

?9 = 18 632.12 Kgmol/D 

La composición de esta corriente es;

h2s = 5.88 %mol

C02 = 27.7

CN
OUJ = 2.94

*2 = 4 4.6

OCM33 = 15.94 "

s 0 2.94

FMg = 32.36 Kg/kgmol 

jyg = 602 935.73 Kg/D

y9 = M 10 + M 11

KX1 = 548 Kgmol S°/D 

P 1Q = 18 632.13 - 548

= 18 084.13 Kgmol/D

La composición de la corriente (10) es;

u ° - 1 096 x 100 = 6.06 %mol

x 100 = 28.54 "

18 084.1
5 162.2

18 084 .1

548
18 084 .1

8 309.5

SO-, = ,- “ , x 100 =3.03

n2 = r¿ 0 84 rr x xo° = 45.49 -
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2 9 fi R "3
H 2° = Y§~ '¿8 4 I x 100 = 16-42 *mol

Haciendo un balance de materia para cada componente, se tie­
ne entonces que;

1 972.37 Kgmol/D

lf 084.1 Kgmol/D
H0S = 6. 06 %mol
CC)2 = 28 .54
so = 3. 03 "

N2 = 45 .49 "
H ,0 = 16 .42 *1

( 1 3 )

R-2

h 2 s = 8.0 %mol
co2 = 28.26 ”
S 0 2 = 4.0
N2 = 45.49 -
H20 = 14.95 "

M12 M18 + M 19 ......

H 10 + «18 = «13  (11>

Del balance de Energía se tiene;

H 10 + H18 = «13  (12)

«10CP10AT10 + «18CP18AT18 = «13Cp13AT13 .....

Substituyendo la ec. (11) en la ec.(13)

«10Cp10AT10 + «18Cp18AT18 = («10 + «18)Cp13AT13 

Para la corriente (10) se tiene;

(12

. . ( 1 4 )
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% mol Cp190° y-Cp

H2S 6.06 8.766 0.531
O o 28.54 10.315 2.944

so2 3.03 10.809 0.327

N2 45.95 7.075 3.255

H20 16.42 8. 375 1. 373

Cp = 8.431 Kcal/Kg °C

Para la corriente (18)

% mol Cp5 30° y-Cp

H2S 8.0 10.18 5 0.814

co2 28.26 12.281 3.470

so2 4.0 12.459 0.498

n 2 45.49 7.531 3.425

h 2o 14 . 25 9 . 29 7 1. 324

Cp = 9.534 Kcal/Kg°C

La composic_6n de la corriente (13) no es conocida, lo

nos impide poder calcular el Cp^^ directamente, por lo que se ten 
drá que suponer un valor de esta variable y substituirla en la -- 

ec. (14) .



Suponiendo un Cp^3 = 8.54*, y substituyendo valores en la ec.

(14), se tiene que;

18 08'-. 1(8.431) (190-0) + M 18 (9.534) (530-0) = (18 0 S4 .1 + Mig ) & . 541 221-0)

^ 5 162 114.9
18 3 165.6

- 8 5 -

M 18 1 6 29.6 Kgmol/D

H2S = 18 084.1(0.0606) + 1 629.2(0.08) 1 225.26

co2 = 18 084. 1 (0.2852) + 1 629.2(0.2826) = 5 621.74

S02 = 18 084.1(0.0303) + 1 629.2(0.04) 613.13

N2 = 18 084.1(0.4595) + 1 629.2(0.4549) = 9 050.97

H20 = 18 084.1(0.1642) + 1 629.2(0.1425) = 3 201.63

M13= 19 713.73 Kgmol/D
Entonces la composición en (13) será;

h 2s = 6.22 %mol

O o ro = 28.51 "

S02 = 3.11 "

N2 = 45.91 II

h 2o = 16.25 -

En la corriente (13)

% mol Cp221° y ‘Cp

H2S 6.22 8.907 0.554
CO., 28.51 10.527 3.001
S02 3.11 11.012 0. 342

«2 45.91 7.127 3.272
H20 16.25 8.457 1. 374

Cp13= 8 .543 Kcal/Kg °C

* El Cp a 221°C se encuentra entre el rango de valores desde el -- 
Cp a 190 °C (8.431 Kcal/Kg°C) hasta el Cp a 530 °C (9.534 Kcal/Kg°0
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Entonces se tiene; ^i8= ^ 629.6 Kg mol/D 

M13= 19 713.7 Kg mol/D

A la salida del R-2 tendremos;

“Form.= 1 225.26Kg.olZD (f  (O ■
S° = 459.47 Kg mol/D Form. = '

 ̂2®Form.= 1 125.2-^ - Ĥ ( | . | | ^ .H2O)(0 

fc2°Form.= 306’3 Kg mol/D

Ho0c . = Ho0„ . + H_0_2 Sal. 2 Ent. 2 Form.
H2°Sal = 3 201-6 + 306.3

H2°Sal = 3 507 *9 Kg mol/D

H2SSal = 1 225.2(1-0.25) = 918.9 Kg mol/D

S02Sal = 613•1 (1”0 •25) = 459.84 Kg raol/D

N2Sal.= N2Ent.= 9 050'9 Kg mol/D

C02Sal.= C02Ent.= 5 621‘7 Kg mol/D

La masa total a la salida del R-2 es;

M14= 20 018.9 Kg mol/D

La composición;

H2S = 4 . 6  % mol 
C 0 2 = 28.08 
S02 = 2.3 
N2 =45.2 
H20 = 17.52 
S° = 2. 3

C p 1 3 s u p . _  C p 1 3 c á l c .

25)

.25)



Despajando de la ec (15) y substituyendo se tiene;

19 559.4 Kg mol/D

Con la siguiente composición;

H2S = 4.7 * mol 

C02 = 28.74 "

S02 = 2.35 "

N2 * 46.27 "

H20 = 17.94 "

M19= 1 972 - 1 629.6 = 342.3 Kg mol/D 

A la entrada del R-2 se tiene;

^20= **15 + S 19 

M2q= 19 559.4 + 342.3

M20= 19 901.78 Kg mol/D

Entonces se tendrá como alimentación al R-3 ;

n2s = 19 559.4(0.047) + 342.38(0.08) = 946.6 Kg mol/D

CO-, = 19 559.4(0.2874)+ 342.38(0.2826) = 5 718.1

S O . ,  = 19 559.4(0.0235) +342.38(0.04) = 4 7 3 .3

N2 = 19 559.4(0.4627) + 342.38(0.4549) = 9 205.8

H20 = 19 559.4(0.1794) + 342.38(0.1425) = 3 557.7
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L a  c o m p o s i c i ó n  d e  l a  c o r r i e n t e  20 s e r á ;

H2S = 4.76 % mol

C02 = 28.73

S02 = 2.38

N2 = 46.25 

H20 = 17.88

PM,q= 31.95 Kg/Kg mol 

M2q= 635 858.6 Kg/D

Los resiltados obtenidos del balance de materia, para las —  

principales corrientes del proceso se presentan en la tabla IV-1.

4.3.3. CALCtLO DEL VOLUMEN DEL REACTOR.

Después de numerosos experimentos realizados adiabáticamente 

se ha determinado una ley de velocidad sobre Aluminas en diversas 

condiciones de coeficientes de conversión entre cero y el equili­

brio, encontrándose que la reacción de Claus es de 1er. orden (3) 

(19), teniendose entonces la siguiente ecuación cinética:

La ecuación de diseño para un reactor está dada por el tiem­

po espacial %  :

En la taola Z V - 2 , se puede ver algunos catalizadores para la 

reacción de Claus, pudiéndose observar que el catalizador más acti 

vo es la Alumina Activada Kaiser A-201 que a espacios velocidad ba

d H2S
A



T A B L A  I V - 1. 3 A L A N C E  D E  M A S A  D E  L A S  P R I N C I P A L E S  C O R R I E N T E S  D E L  P R O C E S O .

CORRIENTE 1 2 2 4 5
COMPUESTO A B A B A B A B A B

H2S 4190.0 41.8 1616.2 7.37 323.8 8.0 1295.3 8.0

c°2 5524.4 56 . 2 5721.1 26.09 1143.9 28 .26 4575.6 28.26

CH4 196.6 2.0
SO., 808.1 3.68 161.9 4.0 647.6 4.0

°2 2447.6 21.0

N2 9208.0 79.0 9208.0 42.0 1841.4 45.49 7365.5 45.49
h 2o 2886.0 13.16 576 .8 14.25 2307.3 14.25
s 1684.6 7.68

TOTAL 9830.0 100. 0 11655.6 100.0 21924.0 100.0 4047.8 100.0 16191.3 100.0
TOTAL Kg/D 385926.0 336149.5 133619.0 534476.0 602988.0
TEMP. °C 49 60 965 530 190
PRESION ABS. 

Kg/cm2
1.413 1.413 1.413 1.37 1.35

ICO
I

A - Kgmol/D 

B - % mol



T A B L A  IV-1. ( C O N T I N U A C I O N )

CORRIENTE 8 9 13 14 20

COMPUESTO A B A B A B A B A B

H S 
¿

1461 3 r . n 1096.0 5 .  R R i ? ? * ;  ■> 6 29 Q 1  R  .  9 4.6 94fi.fi 4.76

C02 5162.2 28 . 26 5162.0 27.7 5621.7 28.51 5621.7 28.08 5718.1 28.73

CH4

S°2 730.6 4.0 548.0 2.94 613.1 3.11 459.8 2.3 473. 3 2.38

°2

N2 8309.5 45.49 8309.5 44.6 9050.9 45.91 9050.9 45.2 9205.9 46.25
h 2o 2603.0 14.25 2968.3 15.94 3201.6 16. 25 3507.9 17.52 3557.7 17.38

s 548.0 2.24 459.4 2.3

TOTAL 18266.8 100.0 18632.1 100.0 19713.7 100.0 20018.9 100.0 19901.7 100.0

TOTAL Kg/D 602988.0 602988.0 650620 650 620 635858.6

TEMP. "C 232 313 221 252 212

P R E S .  A B S .  
Kq/í'-m2 1. 35 1.30 1 . 26 1 . 19 1.16



T A B L A  X V - 3. ( C O N T I N U A C I O N )

CORRIENTE 21 24 26
COMPUESTO A B A B A B

h 2s 35.9 0.17 35.9 0.18

co2 5718.1 27.47 5718.1 29.4 5718.1 29.35

CH4
so2 17.9 0.08 17.9 0.09 53.9 0.27

°2

n 2 9205.9 46.25 9205.9 47.4 9205.9 47.26

h 20 4468.4 21.48 4468.4 23.0 4504.3 23.12

s 1366.0 5.57

TOTAL 20812.2 100.0 19446.2 100.0 1948.2 100.0

TOTAL Kg/D 635858.6 592146.6 5921 46.6

TEMP. 'C 310

PRESION ABS, 
Kg/cm2

1. 10 1. 04 1.03
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jos (300 Hr nos proporciona la mayor conversión posible (96.2%) 

presentando la mayor área superficial y es el catalizador más li­

gero de los tres presentados, los cuales presentan un 100% de con­

versión del COS. El catalizador que se utilizará entonces, es el 

de Alumina activada por ser el que más ventajas presenta. Por lo 

tanto se tiere que:

S = 300 Hr'1 

X = 96.2 %

El tienpo espacial será:

= 11. 9 seg.

TABLA IV-2 

PROPIEDADES TIPICAS Y EFICIENCIAS 

DE CONVERSION DE CATALIZADORES CLAUS (5)

MUESTRA 
Esferas 1/4"

ESPACIO
VELOCIDAD

Hr'1
% CONV.
h 2s /s o 2

AREA
SUPERFICIAL

2 . m /g
% CONV. 
DE COS

DENSIDAD 
Lb/pie 3

Alumina Ac­ 300 96. 2 345 100 47
tivada
KAISER A-201 1 000 92.9

Bauxita 400 93. 1 184 100 55
comercial
activada 1 600 82.3

Catalizador 400 86.4 275 100 55
Co-Mo

comercial 1 600 71.5

Para le ecuación de diseño de tiene entonces que:

FA = 946.68 Kgmol H2S/D (1D/86 400 seg)
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Fft= 10.957 gmol H2S/seg 

La concentración inicial del H 2S

PA 0
CA 0 R T

9

Se puede observar de la tabla IV-1 que en la corriente 20 se 
tiene una presión total de 1.17 Kg/cm2.

PT = 1.17 Kg/cm2 (1 Atm/1.033 Kg/cm2) = 1.132 Atm

PAo= PT YAo=(1.132 Atm) (0.0476) = 0.054

c _   0.054 Atm_____
A 0 ( 0 0 8 2  |t_^tmK)(212+2?3)

C_ - 0.00136 gmol/Lt
«  o

Despejando V de la ecuación de diseño;P

v . I h *

P CA.

(11.9 seg)(10.957 3
V =  - seg 1
P 0.00136 2 5 ^  1000 LtLt

Vp = 95.8 m 3 de catalizador

Para el cálculo de la altura de la cama catalítica se tiene. 
V

h = H r
Para obtener el Area transversal de la cama:

M20A =
vj>

20 ~ "J,i'6 d " x 24 HrDonde: = 635 858.6 ^2 x 1_5.

M 2 q  =  2 6  4 9 4  >SS
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La densidad promedio de la corriente 20 (de entrada) es.

P  = - ■ x PM
/ R T 20

p  1.132 Atm x 31.------- T't- a+m--------------  Kgmol(0.082 V ”„)(212+273)°K grtio 1 K
0.9094 gr/Lt = (Kg/m3)

Tomando una velocidad promedio entre el rango recomendado en 

la literatura (540 a 1080 m/Hr) (23) se tiene entonces:

v = 810 m/hr

26 494 Kg/D 
A " (810m/Hr)(0.9094 Kg/m3)

Por lo tanto:

A = 35.9 m2

h = 95.8 m3
35.9 m2

h = 2.6 m de altura de la cama catalítica

La descarga de gases a la atmósfera es;

- Salida del R-3

H2S = 946.68 Kgmol/D (1-0.S62) = 35.97 Kgmol/D

^form = 946'68 Kgmol/D x | x 0.962 = 1 366 Kgmol/D
S02 = 473.34 Kgmol/D (1-0.962) = 17.98 Kgmol/D

H , 0  = H-CL, ^  - H „ 0 „2 2 Ent 2 Form

H20 = 3 557.74 + 946.68(0.962) = 4 468.4 Kgmol/D

C02 = 5 718.1 Kgmol/D 

N2 = 9 205.8 Kgmol/D

-Salida del .ncinerador (H-3).

H 2 S +  |  0 2 ----------  S 0 2 +  «2°
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SO

SO,

SO , = SO- + so
Salida Ent Form

Salida
= 17.98 + 35.97

= 5 3.95 Kgmol/D
Salida 

C02 = 5 718.12 Kgmol/D

N2 = 9 205.8 Kgmol/D

H,0„ .= H 00 . + H-0
¿ Sal 2 ent 2 form

H2°Sal = 4 468-4 + 35.97

(3.45 Ton/D)

(251.60 Ton/D) 

(25 7.70 Ton/D)

H2°Sal = 4 504•37 Kgmol/D (80.07 Ton/D)

La masa total emitida a la atmósfera es:

M26 = 19 482 Kgmol/D (593.82 Ton/D)

.3.4 CALCULO DE LA TEMPERATURA DE SALIDA DEL REACTOR.

Realizando un balance de energía en el reactor se tiene;

T,= 212 °C 
(4 85 °K)

AH,

T = 25 °C 
(298 °K)

AHÍ

T = ?

AH.

AH^ + AH^ + AH2 = AH^ = 0 (condición para que
el proceso sea adiá 
tico, Q = 0.)
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D e  l a  r e a c c i ó n  2 H 2 S +  S O ^ *— -~9 6 2 3 S +  2 H 2 0

O
AH|

productos reactivos
- AH° - 3 4 . 7 9  K c a l

AH° = 0 .962 (-34. 79 Kcal) = - 33.46 Kcal/2gmol H2S 

Por cada mol de H2S, la AH^ es:

AH° = 16.73 Kcal/gmol H2S

(nCp)H^s = 946 600(6.385 + 5.704xl0-3T - 12.1xl0-7 T2)

(nCp)co = 5718100(6.3957 + 10.1933xlO_3T- 35.33xl0-7 T2)

(nCp)so = 473 300(6.147 + 13.844xlO-3T- 91.03xl0-7 T2 + 2.07x10^ T?)

(nCp)„ = 9205800(6.4492 + 1.4125xlO_3T~ 0.804xl0~7 T2)
2

(nCp) „ = 3557700(7.1873 + 2.3733xl0_3T + 2.084xl0-7 T2)
2

X n C p  = 1.3046491x10® + 91 684.07 T -25.654410 T2 + 9.73578xl0~4 T3

Integrando desde T^= 212“C hasta T2= 2 5 "C se tiene:

= -30 3703861 Kcal/D

(946600 )

AH£ = -15 836 618 Kcal/DK

T2



(nCp) 136600 (60.48826- 0.236949T + 3. eiSSeSxlO^T2 - 1.8 7xl0_7T3)

(nCp)H^s = 35970(6.385 + 5.704xl0~3 - 12.1xlO~7T2)

(nCp) = 5718100(6.3957 + 10.1933x10 3T - 35.33xlO-7T2)
2

(nCp) = 17980(6.147 + 13.844xlO~3T - 91.03xlO_?T2)
2

(nCp) = 9205800(6.4492 + 1.4125xlO~3T - 0.804xl0~7T2)
n2

(nCp) = 4468400(7.1873 + 2.3733xl0~3T + 2.084xl0_7T2)
2

nCp = 1.3665992xl08 + 49 981.1 T + 29.2155 T2 - 2.5511313 T3

Integrando desde T2 = 212°C hasta T , se tiene:

AH, = 1.365992x108 (T •-298)+24 990.5(T2-2982)+9.738(T3-2983)-0.006377
X  x  4 4(T -298 ) x

AH2 = + AH “)

AH2 = -(-30 370 386 - 15 836 618)

AH2 = 46 207 004 Kcal/D

Iterando la temperatura se tiene:
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T ( °K) AH2 Kcal/D

580 45 696 594

585 46 549 800

584 46 379 056

583 46 208 350

Entonces la temperatura de salida del R-3 será de 583°K o

TSalida = 310 “C 
del R-3

3 1 0 "C.
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CAPITULO V

ANALISIS DE RESULTADOS

Debido a la ausencia de una ecuación de velocidad, el diseño- 

del reactor Claus se realizó en base a datos experimentales de pro 

piedades y eficiencias de conversión de Catalizadores Claus.

La reacción Claus está limitada en el catalizador, por la ve­

locidad de difusión dentro de los granos porosos de éste, por lo­

que es conveniente utilizar catalizadores de reducida granulóme-- 

tría y elevada porosidad, necesidad que satisfacen los catalizado 

res propuestos en el capitulo anterior.

Las concentraciones de COS y CS2 se despreciaron para fines- 

de cálculo, ya que se considera que las pequeñas cantidades de es 

tos compuestos que se forman en la cámara de combustión se descom 

ponen nuevamente en el primer lecho catalítico.

Se puede observar que los reactores R-l y R-2 operan con ba­

ja conversión, esto es debido a la desactivación que el cataliza­

dor presenta con el tiempo de operación y por fallas que en ésta- 

se tienen, provocando lastimar el catalizador.
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Para el diseño de un reactor, es necesario saber el tipo y 

tamaño de éste, por lo que para este proceso,es necesario enton

ces, un reactor de Flujo en pistón adiabático, vertical, con ca
2ma catalítica de 2.5 m de altura y área transversal de 35.9 m - 

que comparado con los otros dos convertidores resulta ser más - 

grande.

Mediante la adición del tercer convertidor, se logra una - 

considerable disminución de contaminantes lanzados al aire am—  

biente, pués la cantidad de S02 que se emite con los dos reacto 

res es de 90.8 Ton/D y mediante la adapatación del tercer con—  

vertidor Claus, disminuye a 3.4 Ton/D, con lo que se logra el - 

principal objetivo propuesto del presente trabajo.
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CAPITULO VI 

CONCLUSIONES

El objeto principal del proceso Claus, es la recuperación de 

Azufre del ácido Sulfhídrico ya sea de los gases de refinería o - 

de las fuentes de gas Natural, con la necesidad primordial de re­

ducir los niveles de contaminación provocados por la emisión de - 

compuestos sulfurosos (principalmente S02) a la atmósfera, lo que 

origina graves daños de corrosión a todo tipo de instalaciones me 

tálicas, molestos trastornos de enfermedades pulmonares a seres - 

vivos y fuerte decaimiento de la vida vejetal.

En el Complejo Petroquímico de Cactus, es posible incremen­

tar un tercer reactor catalítico a las plantas recuperadoras de A

zufre con el objeto de aumentar la eficiencia del proceso y  lo---

grar así una considerable disminución de gases contaminantes a la 

atmósfera.

El reactor propuesto, es del tipo de Flujo en pistón adiabá­

tico, vertical de 95.8 m 3 de catalizador formando una cama de 2.6
2m de altura y un área transversal de 35.9 m , con el cual se con­

seguirá aumentar _a eficiencia del proceso de un 65% a un 98%.
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Actualmete, se cuenta con otro tipo de técnicas para aumen—  

tar los niveles de recuperación de Azufre a alrededor de un 99.5% 

de eficiencia por medio de algunos procesos complementarios a las 

plantas Claus, ya sea de 2 o 3 lechos catalíticos, mediante el -- 

tratamiento de gases residuales, presentando la gran desventaja - 

de ser procesos algo sofisticados y complejos, planteando el pro­

blema de dimensionamiento para grandes capacidades, lo que las ha 

ce inaplicables económicamente. Tomando en cuenta lo anterior, la 

ingeniería debe hacer un esfuerzo para obtener mayor eficiencia - 

en plantas Claus mediante el desarrollo de nuevos y mejores cata­

lizadores específicos para la reacción de Claus , lo que económi­

camente podría ser más factible.

Otro factor muy importante que se debe tomar en cuenta para- 

poder obtener un buen grado de recuperación de Azufre, es el cui­

dado de la correcta operación de la Planta,teniendo principal a-- 

tención en mantener correctamente la relación de gas-aire que se- 

alimenta al proceso, así como el mantener controladas las tempera 

turas de los reactores, para poder mantener el catalizador activo 

durarte más tiempo, evitando taponamientos del reactor, envenena­

miento o ensuciamiento de la superficie catalítica.
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N O M E N C L A T U R A

«1 MASA MOLAR DE LA CORRIENTE i (Kgmol/D)

M1 MASA DE LA CORRIENTE 1 (Kr/D)

PMi PESO MOLECULAR PROMEDIO DE LA CORRIENTE 1 (Kg/Kgmol)

Cp CAPACIDAD CALORIFICA (Kcal/Kg Grado)

"rA VELOCIDAD DE REACCION DEL COMPUESTO A

£ TIEMPO ESPACIAL (Hr)

s VELOCIDAD ESPACIAL (Hr_1)

O > o COtvCENTRACION INICIAL DEL COMPUESTO A (gmol/Lt)

f a 0 FLIJO INICIAL DEL COMPUESTO A (gmol/seg)

VP VOLUMEN DE CATALIZADOR

v 0 CALDAL VOLUMETRICO DE ALIMENTACION (Lt/Hr)

V VELOCIDAD LINEAL (m/Lt)

X GRADO DE CONVERSION

PA„ PRESION PARCIAL DEL COMPUESTO A

PT PRESION TOTAL

h ALTURA DE LA CAMA CATALITICA (m)

A ARtlA TRANSVERSAL DE LA CAMA CATALITICA (m2)

>P DENSIDAD PROMEDIO DE LA CORRIENTE DE ENTRADA
AL REACTOR # (Kg/m3)

T TEMPERATURA
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G L O S A R I O

vpm VOLUMENES POR MILLON

BPD BARRILES POR DIA

STDG SISTEMA TRONCAL DE GAS

STDSC SISTEMA TRONCAL DEL SUR CENTRO

MMPCSD MILES DE MIL DE PIES CUBICOS STANDAR POR DIA

V-1 SEPARADOR GAS ACIDO-AGUA

H-2A CAMARA DE COMBUSTION

H—2B UNIDAD RECUPERADORA DE CALOR

C-1 SOPLADOR DE AIRE

R-l,2,3 REACTORES CATALITICOS

E-5,6,7 CONDENSADORES DE AZUFRE

S-2 FOSA DE AZUFRE

V-4 SEPARADOR DE AZUFRE

H-3 INCINERADOR DE GASES RESIDUALES
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