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Resumen:

La Obtencion de azufre a partir de los gases acidos residuales, ricos en
acido sulfhidrico, que se producen en el proceso de hidrofinacién de
Diésel y Nafta en las refinerias de petréleo, resulta a la vez que una
medida de descontaminacion del medio ambiente, una contribucién al
valor agregado de la produccion en una refineria. Para este proposito, el
proceso mas utilizado en el mundo es el llamado proceso de Claus. El
mismo se desarrolla en dos etapas de reaccion, la primera en un horno
de combustién donde se quema el gas &cido y la segunda en un reactor
catalitico a mas baja temperatura para favorecer el rendimiento en azufre
hasta valores superiores al 95%. Luego el azufre es separado de los
gases residuales por condensacion.

El problema es obtener un alto rendimiento en azufre, mientras se
minimiza el consumo de energia y se incrementa la vida util del
catalizador, aprovechando consistentemente la capacidad de produccion.
En este trabajo se pretende modelar el proceso con la ayuda de un
simulador profesional de plantas quimicas (HYSYS 3.2 y PSIv.1993 ) y
analizar el efecto de las variables operacionales fundamentales en sus
resultados.

Palabras clave: Proceso de Claus, reactores cataliticos, simulacion,
modelacion de procesos.
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Abstract:

Obtaining sulfur from waste gases rich in hydrogen sulfide produced in the
hydrotreatment of diesel and naphtha in oil refineries, has a direct contribu-
tion to lowering the environmental impact of this industry, and to increase
the added value of production at a refinery. For this purpose, the most
widely used process in the world is the socalled Claus process. This tech-
nology takes place in two reaction stages, the first in a combustion furnace
where acid gas is burned, and the second, in a catalytic reactor at a lower
temperature, to obtain a recovery of sulfur to levels above 95%. After that,
the sulfur is separated from the waste gases by condensation. The prob-
lem is to obtain a high yield in sulfur, while minimizing energy consumption
and increases the lifetime of the catalyst without affecting the production
capacity.

This paper models the process with the professional chemical plant simu-
lator (HYSYS 3.2 and PSI v.1993) and to analyze the effect of key opera-
tional variables in the results.

Keyboards: Claus process, catalytic reactors, simulation, process mod-
elling.
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Introduccion.
Lautilizacion de corrientes que anteriormente se
expulsaban alaatmosferaen lasdistintasrefinerias
del mundo ha creado un gran desarrollo en las
tecnol ogias pararecuperar | 0s gases contami nantes
y reutilizarlos convirtiéndol osen productos Util es.
L arecuperacion deH,S con €l objetivo de obtener
azufreesunadelasqueestaalavanguardia.
Lamayoriadelos petrol eos contienen cantidades
variantesde azufre. Medianted hidrotratamiento de
los destilados se produce e sulfuro de hidrogeno,
que seconvierteen azufredementd, con e objetivo
deminimizar lacontaminacion amosférica, alavez
gue se produce un producto Util. En ausenciadela
recuperacion deazufre, latnicaopcion seriaquemar
este gas en los hornos de la refineria, emitiendo
cantidades grandes de diéxido de azufre a la
atmosfera, una opcidén que trae consecuencias
negativasa medio ambiente. A partir de estamate-
riaprimase puedeobtener azufreel ementad mediante
el proceso de Claus, que esel mas utilizado en el
mundo hasta este momento, |legandose aobtener
rendimientossuperioresad 90% enlasvariantesmés
modernasdeesteproceso, [10]. El destino ddl azufre
producido es preferentementelaproduccion H,SO,
, un producto muy valioso paralaeconomiadeun
pais, hastatal punto que hoy diaes tomado como
indicador béasico ddl desarrolloindustrial.
En Cuba existe un alto consumo de S en la
producciondeH2S04y esteasuvez seutilizacomo
materiaprimaparalaextraccion deNi+Co, enla
Empresa Niquelifera Cdte. Pedro Soto Alba de
MOA, cuyo producto final esel sulfuro deNi+Co,
el cual es atamente cotizado en el mercado
internacional, por lo que constituye uno de los
productoslideresde exportacion denuestro pais.
El S que se quema en las refinerias, podria
recuperarsey tributar a balance econémico delas
plantas, alavez quedisminuirialacontaminacion
ambiental por dicho concepto.

2. Descripcion del Proceso de Claus.

Sebasaenlaoxidacion cataliticadel H,Saazufre
elemental. Se trata de uno de los procesos mas
populares empleados a escala industrial parala
eliminacion deH,S con recuperacion de azufre el -
ementd. Enunaprimeraetapael H,Sesparcidmente
oxidadoaSO, conaire, y en unasegundaetapa, la
mezclaH,S/SO, es oxidadaa azufre elementa y
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agua, empleando bauxita como catalizador. La
eficaciadeconverson deH,Saazufreelemental es
del 90-95%,[8],[4],[3].

Larecuperaciondeazufredementd apartir degeses
residualesindustria esesun problemaimportante,
tanto desde e punto de vistamedioambiental como
econémico. Por un lado, el aumento en los
volumenesdeazufre de gasesresiduales, junto con
las exigencias, cada vez mas gjustadas, de las
regulacionesenlas emisiones, conducea aumento
de la produccion de azufre recuperado. De otro
parteel mercado ddl azufre sereducepor losefectos
delacrissmundia y seimponen méasexigenciasa
azufre producido. Desde este punto de vista, el
desarrollo de nuevastecnol ogiasdedtaeficienciay
debajo costo de produccion de azufre esun punto
importante. Laprincipal fuente de recuperacion de
azufre es el sulfuro hidrogeno, producido
principa mente como un subproducto delasplantas
de procesamiento de gas natural y corrientes de
refinerias de petroleo. EI primer método de
tratamiento H_S, basado enlaoxidacion desulfuro
de hidrégeno se verifica a través de la reaccion
conocidasiguiente: H.S+ 1/20, ! 1/nSn + H,O
(1), en una cama empacada de catalizador de
bauxita, lacua fue propuestapor C.F. Claus, hace
mas de un siglo atras, [2]. Dicho proceso fue
meg orado sgnificativamenteen 1930, [1] , mediante
laoxidacion homogéneapreliminar deH,Senun
horno y unaetapaulterior dereaccion cataliticadel
H_Ssinreaccionary € SO, formado:

H,S+ 1/2S0, *! 1.5/nSn + H,0 (2)

Esta dltima, en dos o tres etapas de reactores
cataliticos. A la reaccion (2) se le llama ahora
reaccion de Claus y €l proceso propuesto se
denominaproceso de Claus. En este momento la
tecnologiaClausse utilizaenlaindustriaen cientos
de plantas de todo €l mundo. Por lo genera, se
aplican los catalizadores, basados en g-Al,O, o
TiO,. Lareaccion de Claus es exotérmica (por
debajo de 550 °C) y reversible, por lo que se
requiere poca intensidad térmica para acanzar
condicionesdetemperaturafavorables parallegar
a un maximo de conversion. Al mismo tiempo, la
disminucion delatemperaturaestalimitadapor e
punto de rocio de azufre. El rendimiento dela
reaccion por debgjo de este limite conduce ala
condensacion deazufreen e lecho dd catdizador,
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lo queblogquealasuperficiedd catalizador y procedeasu desactivacion. Asi, paralograr ataconversion
del proceso seredlizageneralmente en dos o tresreactores catal iti cos consecutivos con larecuperacion
intermediadel azufre en los condensadores. El sistemaconvencional de dos etapas estableced grado de
recuperacion deazufre de hastael 96%, y el de tresetapas hastael 98%.

Obviamente, lapresenciadevarios reactoresy unagran cantidad de dispositivosdeintercambio decaor
trae consigo un costo rel ativamente alto deinversion. Mayor incremento del grado de recuperacion de
azufre (hasta el 99,9% e incluso mas), podra al canzarse mediante la aplicacién de procesos para el
tratamiento delos gasesresiduaes, con € agravamiento delainversion.

Enel procesode Claus 1/3del gaséacido seoxidaa SO, en un horno de combustion medianteel aire
alimentado. Estacombustion generaunagran cantidad decalor.

El efluente gaseoso procedente del horno de reaccion pasaatravés de unacalderaparalarecuperacion
de calor que produce vapor de ata presion. Las especies de azufre en |os gases efluentes sufren los
siguientescambios: 3S,”! S, (3) ,4S,™! S, (4)
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Fig 1. Plantade recuperacion de Azufre mediante el proceso de Claus.

Los gases efluentes son enfriados en un condensador para condensar el azufre. La corriente de gas
condensado secdientapreviamentey seenviaadosotresreactores cataliticosdonde ocurren lasreacciones
deClaus atemperaturasbgjas (por debajo de 600 K). Esto conduce aun mayor equilibrio delaconversion
Clausyaquelareaccion esexotérmica. El azufre serecuperadespués de cada etapa catal iticamediante
la refrigeracion delacorriente gaseosaen un condensador de azufre. Laconversion de azufretotal
obtenidaen proceso de Claus convencional esde unos 94-97% . Los gases efluentes del proceso son
incineradosaSO2 Yy vertidosalaamaosfera. Debido alasestrictas regul acionesambiental es, laconversion
demés de 99,5% es necesaria paralas plantas con capacidad de mas de 50t/dia. Existen esquemas més
modernos del proceso de Claus con reciclosy otras mejoras tecnol 0gi cas que reducen lacontaminacion,

[5].

3. Cinéticadelasreacciones.
Las principales reacciones que ocurren en e horno combustion y sus cinéticas extraidas de diferentes
fuenteshbibliogréficas, sonlassiguientes:
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3
H25+§OZ =30, +H,0 (AH=-519 Kj/mol) 1)

R1=k1 yH S*# yQ,-% cG"?,
k1=9,78x10™ g3954(RT)
2H,S+ S0, =3S+2H,0 (AH=-146,5Kj/mol) (2

R2=k21 pHS, pSO,%5 - k22 pH,0 pS™;

k21=k021 x 10° g49%00(RT)

k021=15762 [Kmol.m"-3.n"-1.atm"-1,5]

k022=506 [Kmol.m"-3.h"*-1.atm™-1,75]

k22=k022* 1e6* g44%00(RD):

CH,+20,=2H,0+CO, (AH=-402Kj/mol)  (3)
R3=k3yCH, *yO, *cG?

k3=KO3/T x10%" g31%9RD) ;

k03=3,552 [KmolAL.m"3.h"-1.K]

2C,H, + 70, = 6H,0+4CO, (AH=-484Kj/mol)  (4)
R4=k4*yH"1,5+yO* 0G5,

k4=ko4/T15 X 1016 e—6815.4]J(RT);

k04=5,159; %Kmol~1,5.m"4,5 K 1,5.h -1
4S, +CH, = 2H,S+CS, (AH=-1429) (5)

R5=k5 yE yO cG?

k5=k05/T 10" g3119%59/(RT)

k05=3,552; %K mol*1.m"3.n"-1.K
S2+1/2CH4=1/2CS2+H2S (6)
R6=2 k61 ¢S cCH, -k62*cSH, *cCS (AH= 42.23)

k61=K061 X 103 e38389(R)
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k061=5,53; [Kmol*-1.m"3.h"-1]
k62=k062* 1e14* ¢ 574243(RT)
k062=1,68 [Kmol"*-1.m"3.h"-1]

3. Modelacién del Proceso.

El proceso de reaccion quimicaque severificaen e horno de combustion fue modelado en PSI vs1993,
utilizando un model o dereactor tubo piston, apartir del patron dereaccionesy su cinéticamulticomponente.

dN.

N .

v Z/]R

dar 1

— == H»n R
dv ch i |77le

Donde: Nj : flujo molar decomponentej, V: volumen dereactor, Ri: velocidad delareaccioni, h: coeficiente
estequiométrico del componentej enlareaccioni.
DH: entalpiadereaccion, G: flujo masico degases, cp : caor especifico ddl ges.

4. Resultadosdelasimulacion conéd PSI.

Parasimular €l proceso dereaccion quimicaen € horno seutilizé e PSI v1993. El comportamiento esta
acorde conlo reportado en laliteraturay observado experimental mente en estetipo de proceso, [7].
Enlas gréficas acontinuacién se pueden observar |os resultados delasimulacién delaprimeraetapade
reaccion en un horno tubul ar, donde seoxidad H2Sy otros gases presentesen lacomposicion del gasde
dimentacion. LaOxidacion del H,Sseredizacon déficit deoxigeno, paraposibilitar quesu relacion molar
conel SO, alasdidaseaigua a2, tal quelaadimentaciona reactor catalitico (segundaetapadereaccion
del proceso), donde severificalareaccion de Claus (reaccion 2), seaOptima.

El caor aportado por lareaccién de combusti 6n es aprovechado paralaproducci én vapor Util. El Sque
se produce es condensado y separado de lacorriente gaseosa. No obstante queda un H2S remanente
gue es posteriormente convertido a S en lasegunda etapa de reacci én antes mencionada.

| —=—H25 02 =—t=—=H20 —H_SE|
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Fig. 1. Perfil deconcentraciones: H,S, 02, H,0, S, enfraccionmol Vs. distanciarelativa.
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Fig. 2. Perfil deconcentracionesde CH, y C,H, enfraccionmol Vs. distanciarelativa.
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Fig. 4. Perfil deconcentracion de CS, enfraccion mol y TemperaturaVs. distanciarel ativa.

El comportamiento del perfil detemperaturaestambién adecuado mostrando un incrmento brusco al
inicio, donde se verificalamayor conversién, producto delacombustion sibita.

5. SimulaciénconHY SYS3.2.

Laplantafuesmuladaen HY SY S3.2y losresultadosdd producto delareaccion de Claus (2daetapade
reaccion) son concordantes con lo reportado en laliteratura. EnlatablaNol acontinuaci n se muestran
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dichosresultados. Seobtiene un 98.8% de conversondeH,SasS.

Lacomposicién de otros gases contaminantes en la corriente de salida es pequefia, aunque su limpieza
requeririade un tratamiento posterior, talesson loscasosdel CO,y del CS, EnHY SY Sel horno de
combustion fue modelado como un reactor deequilibrio, [11].
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Fig. 7. Esquemadelaplantaen HYSYS.

TablaN°1. Datos y resultadosdelas corrientesdel diagramadelaplantaenHY SY S

Corrientes As Aire D Ad Al Agual Af
Flyjo(kgmelh) 26,06 30 76,06 72,60976 100 100 72.00082
Flyjo(kgh) 863,0718 1440004 | 2307385 | 2307399 180131 180131 | 2313083
T*C) 30 30 4717227 | 1334604 70 1203 448
P(Epa) 1861383 202,63 1361385 | 18,61383 31,09023 31,09 13,85793
Composicién

ifraccion mol)

H23 0943608 ] 0323016 | 024383 0 0 0230308
H 0,003794 ] 0.0013 0,000681 ] 0 0001373
HIO 0044934 ] 0013396 | 0113623 1 1 01313

CH4 0,001897 0 0.00063 132E-10 0 0 2,21E-12
ETANO 0,000766 ] 0000262 | 2,02E-26 0 0 T.33E-26
802 ] 0 0 0,09463 ] 0 0113031
N 0 0,732475 | 0404639 | 0344004 0 0 0322346
8 ] 0 0 333E-08 ] 0 1,61E-07
o 7.00E-289 0,247 0162717 | 6,08E-10 0 0 9.91E-09
co 0 0 0 0,00E+D0 0 0 0.00E+D0
co2 0 0 0 1.23E-03 0 0 1,24E-03
Cs2 0 0 0 3.66E-07 0 0 140E-09
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Paraunaconversion del 66% deH,Sa canzadaen € horno en condiciones adiabéti cas, € flujo deoperacion
Optimo determinado es de 13 kmol/h produciendo |amaximaproduccion de azufred final del proceso,

as - Molar Flow (kgmole/h)
Fig. 8 Conversién deH2S en € reactor de combustion vs. flujo molar de alimentacion de gas écido.

paraunaconversion de H,S practicamente del 100%.

27

Corrientes Df L1 V1 Dg Fr Add v L
Fluyjo
(kzgmolh) TI0008 | 0117361 [ T1.88346 | 7128346 | 8816013 2E.16023 | 383621 20,798
Flujo
kzh) 231308 | 2126136 | 2312978 | 2312978 | 1313091 2313091 | 143324 | 37923
70 53 3330087 | 3330087 | 116,343 311 110 110 110
B(Kpa) 11194 | 111,9433 | 1119433 | 131,7223 | 6034099 9033164 | 903316 [ 9038
Compasicion
HI1S 0.23 0.000247 | 0230689 | 0230680 | 347E-03 34TE03 | 3I3E-03 | 17BE-D3
H 000137 | 3,74E-09 | 0001376 | 1,38E-03 | 11ZE-03 1,12E-03 1,69E-03 | 4,09E-D8
HIO 01313 | 0997369 [ 0130068 | 0130068 | 029068 029068 034633 01807
CH4 22E-17 | 6,86E-20 | 22ZE-12 | 222E-11 | 1B1E-12 131E-12 | 2,73E-12 | 1,33E-16
ETAND 73E-26 | 902E-35 [ T34E-26 | T34E-26 | 0O 0 0 0
802 011303 | Z,08E-03 | 0113214 | 0,113214 | 6,23E-D8 623E-08 | 941E-08 [ T63E-10
N 03123 | 343E-06 | 031341 | 032341 0426773 046773 | 06447 1.27E-03
g 16E07 | 9. 70EDS | 348E-10 | 448E-10 [ 0276930 0276030 | 405E05 |0.210
0 OOE0D | 636E-14 | 003E-00 | DO3E-D0 | 8.00E-0O S0DE00 | 122E0% | 1.01E-12
0.00E+0
co 00E+00 | O o ] ] ] ] ]
o2 13E03 | 124E03 | 124E-03 | 1.24E-03 | 1.01E-03 101E-03 | 133E-03 | 1.06E-06
C32 14E-0% | 140E-09 | 141E08 | 141E-09 1.13E-09 1.13E-09 169E-09 | T43E-11
=~  ERV-100 - Act. % Crw. (Act % Crv_1)
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6. Eva uacion econdmica

Aunquelasolucion de este problematiene un propdsito eminentementemedio ambientd, sn embargo es
convenienteandizar d posibleimpacto econdmico delainversiénad menosde manerapreliminar, conlos
datos aportados por €l disefio de cadaequipo delaPlanta, |oscuales por razones de espacio se omiten
en estetrabgjo. En latablaNo2 se muestrael estimado delos costosde produccion.

Tabla4.3.5. Costosde produccion.

Aspecto 0% Costo (3/a)
Mano de obra 0.1 G4 800,000
Supervision 0.1 6420,000
Utilidades - 82463,750
MMantenitiento v reparacion 0.02 175173,782
Surninistros de operacion 0.1 17517,578
Cargos de laboratorio 0.03 324000
Catalizadores 0.1 30000000
Costo Vanable — 249677.111
Impuestos 0.01 87387,801
Seguros 0.004 33033156
Cargos Fijos 0.3 123227 801
Gastos de Fabncacion — 109552, 030
(Faztos Generales — GEIEG.E03
Costo del producto 73346003

Del andlisis efectuado se obtuvo un costo unitario de 105,54%/Ton, lo cual favorece notablementela
economiadel proceso. Adicionamente se calcul 0 € periodo derecuperaciondelainversiony el por
ciento deretorno delamisma, arrojando resultados que permiten afirmar quelapropuestatiene potencial
desdelaperspectivaeconémica.

Periodo de pago: 2,5 afos, Tasalnternade retorno: 53%, Va or actual neto: $20859355,24
LosindicadoresdinamicosVAN y TIR permiten reconocer un ba ance econdmico positivo en funcion del
tiempo y danfedelaseguridad delainversion propuesta.

Losresultados expuestos hastaaqui permiten proponer lainversion sobrelabase de criteriostécnicosy
€CoNOMICoS.
FOOOCOO0. 00 -
GOODD000.00 -
SOOI, 00 -
A0000000.00 - -
SO000000.00 4 -
20000000, 00 f”
10000000.00 4 -~

£8-00 i
- -

£
0000000 {

- 20000000 00 3

SO000000, 00 -

Fig. 9. Comportamiento del Valor Acumulado Neto.
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Conclusiones.

reaction furnace temperature of Claus

Mediantelamodel acion mateméicay lautilizacion  SRU by chemical equilibrium cdlculations, Applied

de software de simulacion PSl y HYSYS, fue
posiblesmular d proceeso de Claus paraobtencién
deAzufreapartir delosgases&cidosdeunarefineria,
lo que contribuye aladescontaminacion del medio
ambiente. Lasimulacion del proceso con con estos
software arrojaron resulatdos favorables
concordantes conlo reportado en laliteraturapara
este proceso. Los resultados de este estudio son
aun preliminaresy debe seguirse profundizando en
esguemastecnol 6gicos con integracion demasay
energiay otrasvariantesmés sofisticadasdel mismo
proceso.
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