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Resumen.

Se presenta el simulador WinClaus, versién nejorada de un
programa del Instituto Mexicano de Petrdéleo para |a simulacién
del proceso de recuperaci 6n de azufre. En esta nueva version se
profundi za en la representaci on de |os fendnmenos que ocurren en
| as uni dades de proceso, incluyendo limitaciones cinéticas en el
calculo del equilibrio quimco. Esta incorporacion influye en la
cantidad Optima de aire alinentado y en la recuperaci 6n de azufre
en el proceso.

Adi ci onal mrente, se presenta una técnica nmediante la cual se
incluyen las limtaciones cinéticas dentro de |la mnimzaci 6n de
la energia libre de Gbbs, nmediante la adici6on de un conjunto
extra de restricciones durante el proceso de optinmacién para
cal cul ar I as conposiciones en el equilibrio.

Tanmbi én se incorporan nddul os para analisis y control orientados
a nmejorar la operacidén. Se analiza un caso de estudio con |a
nueva versi on del sinmul ador, adenas de conparar otro caso con un
si mul ador de procesos conercial. El programa predice de nmanera
acept abl e anbos casos.

Palabras Clave: Si mul aci 6n, C aus, Recuperacién de Azufre,
Li m t aci ones cinéticas.

Abstract.

In this work the WinClaus sinulator is described. This sinmulator
is an updated version of an |IMP program for sul phur recovery. In
this new version the performance of the unit operation nodels are
i nproved. Kinetic limitations in the chem cal equi librium
calculations are included. Kinetic limtations nodify the optinma

air feed fl ow needed and sul phur recovery.

The technic for including kinetic [imtations in the mnimzation
of the G bbs free energy is described. A constraint set is added
to the optim zation to calculate the equilibrium conpositions.

New analysis and control nodules are included to inprove plant
performance. A study case is solved using this new simnulator



version. Oher evaluation were done with a conercial process
simulator. The results are simlar in both cases.

Keywords: Si nul ati on, C aus, Sul phur recovery, Ki netic
limtations

Introduccion.

El proceso de recuperaci 6n de azufre, conocido cominnente conop
proceso Claus, es el nmas anplianente utilizado a escal a conerci al
con el fin de recuperar azufre a partir de gas &acido proveniente
del endulzado de gases, conpuesto principalnmente de HS, CGO, NH;
e hidrocarburos ligeros. La inportancia del proceso Caus radica
en el control de emisiones de azufre a |la atmdsfera, de ahi el
i nterés por nodel arl o de nmanera adecuada.

En el Instituto Mexicano del Petréleo se desarroll6 en afios
pasados un progranma con el fin de nodelar el proceso Caus. Este
programa ha tenido una serie de nodificaciones con el fin de
adecuarse a |l as necesi dades del nonento.

WinClaus, cunple con el objetivo de continuar con el desarrollo
del prograna que sinula el proceso de recuperaci 6n de azufre,
nmej orando sus procedimentos de calculo, en especi al lo
concerniente al hecho de que nuchas de | as reacci ones que ocurren
en el proceso no al canzan el equilibrio ternodi nam co. Tanbi én se
actualizé su interfaz de wusuario, haciendo del programa una
apl i caci 6n de Windows.

Los simul adores del proceso Claus, recurren a una mnimzaci 6n de
la energia libre de G bbs para calcular |as conversiones en el
equilibrio, y con ello la recuperaciéon de azufrel®. En la
real i dad, el proceso Caus no opera en el equilibrio
ternodi nam co, lo que se refleja en una diferencia significativa
entre los valores calculados y |os reportados en operaci 6n. Esta
diferencia crea cierta incertidunbre en |la prediccion del azufre
recuperado y en | a conposicién de | os gases de col al®.

La diferencia mas inportante entre | o cal culado con el equilibrio
gquimico y lo reportado en planta ocurre en el horno de reaccién y
| os convertidores cataliticos para COS, CS;, COy H,, debido a que
| as reacciones nediante |las cuales se consunen o0 producen estas
especies presentan limtaciones cinéticas. La cantidad producida
o0 consumda de estas especies tiene efecto tanto en la
recuperaci 6n de azufre conmb en los requerinmentos de aire en la
planta. En la caldera existe tanbién diferencia entre 1o
calculado y |o reportado en planta para |as especies HhS y H ya
que durante el proceso de enfriamento el H, reacciona con el



azufre elemental en fase vapor para formar nuevanente HS, con |lo
gue dism nuye | a producci 6n de azufre el enental .

Con el fin de nodelar la existencia de reacciones |imtadas
cinéticanente, se recurre a una mnimzaci 6n modificada de la
energia libre de G bbs, caracterizada por adicionar un conjunto
extra de restricciones ademas del balance de nmsa durante el
proceso de optinmaci 6n

En el horno de reaccid6n, la conversion de las reacciones
i mtadas ci néti canente se cal cul a por medi o de dos
procedimentos: el ajuste a los nonpgramas de Fischerl® y |as
correl aci ones Western Research!®.

En los convertidores cataliticos, las conversiones de |as
reacciones con |imtaciones se calculan nediante ecuaciones
cinéticas, enpleadas para nodelar la hidréolisis de COS y CS;
producidos en el horno de reaccidén. La hidrélisis sb6lo tiene
conversi 6n significativa en el priner convertidor catalitico.

En la caldera se enplea el concepto de tenperatura de bl oqueo
con el fin de nodelar el hecho de que ciertas reacciones solo
ocurren de manera significativa hasta cierta tenperatura durante
el proceso de enfriam ento.

Quimica del proceso Claus.

Las reacciones béasicas que ocurren en el proceso Caus se
representan en las ecuaciones 1 a 3. Las dos prineras ocurren
principalnente en la etapa térmca -horno de reaccion- y la
tercera principalmente en la etapa catalitica -convertidores
catal iticos.

m,s+%0,® H0+¥s, (1)
H,S+3,0,® H,0+50, (2)
2H,S +50, « 2H,0+ 3.5, (3)

La di sociaci 6n del azufre en |la fase vapor conplica el equilibrio
guinm co existente. Se ha encontrado que el azufre en fase vapor
puede contener a las especies S;, Ss;, S4 Ss, Ss, Sz Yy Ssg mas
canti dades insignificantes pero detectables de Sy y Sioll.

Descripcion del proceso.

Exi sten dos configuraci ones basicas para operar el proceso d aus,
el procesamiento en fTlujo directo y el procesamiento en flujo
dividido!¥. En el procesamento en flujo directo —usado con gases
aci dos de concentracion alta de H,S- la totalidad del gas acido
se alinenta directanente al horno de reacciodn. En el
procesanmiento en flujo dividido -usado con gases 4&cidos de



concentraci 6n baja de H,S- se alinenta una tercera parte o mas de
la corriente de gas acido al horno de reacci 6n.

El efluente del horno de reacci6n se enfria en una cal dera donde
se genera vapor tipicamente de alta presion. Posteriornente |a
corriente se enfria en un prinmer condensador donde se genera
vapor de baja presiodon y se recupera azufre.

Los gases que salen del prinmer condensador son recal entados hasta
una tenperatura de operaci 6n con un nedio de cal entam ento o bien
nmedi ante al gun otro procedimento —tal conbp quenadores en linea o
cal entam ento nezclando con gas caliente-, antes de alinentarse
al prinmer convertidor catalitico en donde se produce una cantidad
extra de azufre por la reaccién entre HbS y SO. Es inportante
que l|la tenperatura de la nezcla que sale del convertidor
catalitico sea superior a la tenperatura de rocio del azufre, con
el fin de evitar que éste se deposite sobre el catalizador y lo
desactive. Los gases que salen del convertidor catalitico son
nuevanente enfriados y el azufre condensado. La secuencia
reacci 6n- condensaci 6n se puede repetir una, dos o tres veces nas.

La corriente gaseosa efluente del ultinm condensador o gases de
cola, contiene cantidades apreci ables de conpuestos de azufre vy
pequefias cantidades de azufre en forma de vapor o |Iliquido
arrastrado. Los gases de cola se incineran antes de enviarse a |la
at mosfera. Adicionalnente |os gases de cola se pueden soneter a
un proceso adicional para recuperar una mayor cantidad de azufre.

ElI horno de reacciéon y la caldera

El horno de reacci6n es un quenmador conectado a una canmara de
conmbusti 6n en el que |os gases acidos son oxidados. En la figura
1 se nuestra un esquema sinplificado de |a unidad conprendi da por
el horno de reaccién y |la caldera con algunas tenperaturas de
oper aci 6n tipicas!®
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Figura 1. El horno de reacci6n y cal dera de una planta C aus.



En el horno de reaccién se oxida una tercera parte del HS
alimentado a SO, necesario en | as et apas cataliticas
posteriores; ademds se elimnan [|os contamnantes que se
encuentren presentes —tales cono NH; e hidrocarburos. En | a etapa
térm ca, se producen cantidades significativas de azufre
el enental en forma de S

Importancia de H,, CO, COS y CS,.

El H y el CO generalnente eran considerados sin inportancia
dentro de |l a simulacién de |as plantas de recuperaci 6n de azufre.
El H, se forma en el horno de reaccién a partir de |la disociacion
de H;S, por lo que ya no se requiere O para oxidarlo. El CO se
produce en el horno de reaccién directamente a partir de la
desconposi ci 6n CO; |iberando G. De ahi se concluye que el aire
necesario en el proceso Claus no se puede calcular soélo
considerando |a conposicion del gas acido. La demanda real de
aire cae entre dos limtes, un maxino representado por I|a
cantidad estequionétrica necesaria para |a oxidacién de 1/3 del
H,S mas hidrocarburos, y un nininpo, dado por la cantidad de aire
necesaria para mantener una relacion 2:1 entre el HS y el SO a
la salida del horno de reacci6n, sobre |la base del célculo del
equi librio quimco.

Tanbi én es inportante |la produccion de COS y CS; en el horno de
reacci 6n, ya que estos compuestos una vez fornmados soOlo pueden
hidrolizarse en el prinmer convertidor catalitico, después todo
este azufre no se recupera y va directamente a |la atndsfera en
forma de SO,.

De las unidades en la planta Caus, el horno de reacci6n es el
mas dificil de nodelar y disefar, ya que presenta diferencias
significativas entre la simulacién y l|la operaci6n, ademas el
horno de reacci 6n es |la unidad nmas inportante de todo el proceso,
ya que afecta | os balances de materia y energia gl obal es.

Simulacién calculando unicamente el equilibrio quimico.

La forma clasica de cal cul ar | as conposi ciones de | os productos y
| as tenperaturas de operacién en la planta Caus se basa en el
cadlculo del equilibrio quimco nediante una mnimzacién de |a
energia libre de G bbs. El objetivo es hallar el nunero de noles
gue hagan mininma |la siguiente rel acioén:

y
g=anm )
i=1

Donde M representa el nunero de especies en el sistema y m e
potencial quimco. La mnimzacion de la energia libre de G bbs
estd restringida por el balance de materi a.



En esta ecuacion el coeficiente axi corresponde al nunmero de
atonos del elenento k en la especie 1, bk es la abundancia del
elemento k y N es el nunero de el enentos presentes en el sistena.
Asi, la mnimzacién de la energia libre de G bbs es un probl ema
de optinmaci 6n restringida que puede ser resuelto por diferentes
t écni cas.

8
aa.n =b, k=1,2..., N (5)
.

Panorama en el horno de reaccién y la caldera.

El calculo de las conposiciones en el equilibrio predice
cantidades significativas de H. y CO en el horno de reaccion,
mayores que |as observadas en planta. Hasta |os estudios de
Western Research, que obtuvo nuestras de | os productos que sal en
del horno de reacci 6n, todas |las nuestras con la que se contd se
tomaron del efluente de Ia caldera. Estas nuestras se
consi deraban representativas del horno de reaccion salvo por
al gunas reacciones rapidamente bloqueadas en la calderal!®.
Basados en el hecho de que en la caldera |a corriente gaseosa se
enfria bruscanente en un tienpo corto, existe wuna alta
probabilidad de que el H y e S, reaccionen para formr
nuevanente H,S

COS+H-0® HaS+C0-. (b) CS2+2H:0® C0a+2H:S )

El célculo del equilibrio quimco nuestra que se producen
canti dades insignificantes de COS y CS; en el horno de reaccién.
Esto es lo6gico, ya que si se provee del tienpo de residencia
suficiente, |las reacciones de hidrélisis —que son mas |entas que
| a conbusti 6n- al canzaran altas conversiones de COS y CS;, a H,S.
Las cantidades significativas de COS que se detectan en el
efluente de |la caldera se deben a que |la mayor parte de este de
forma de manera posterior, y a que las reacciones de hidrélisis
son lentas y generalnente se bloquean en |la caldera antes de
al canzar una conversi6n significativa. Las reacciones de
hidrolisis de COS y CS, se nmuestran a continuaci én.

La produccion de CS, se relaciona con I|la presencia de
hi drocarburos en | a alinmentaci 6n. Esta suposici on se respal da por
la produccion conercial de CS, a partir de hidrocarburos
saturados y azufre elenental. En el horno de reaccién, el CS, es
relativanente facil de formar y de hidrolizar, en tanto que el
CCS es lento en su formacién y muy dificil de hidrolizar una vez
formado. Béasicanmente la formacién de COS y CS, se relaciona con
| a conposici 6n del gas acido, la tenperatura de la flama y el |os
ti enpo de residencial®.



Modelos empiricos.

Los nomogramas de Fischer!® permiten calcular el porciento en
vol unen de | os conpuestos en nayor proporcion en el efluente del
horno de reacci 6n C aus. Estos nonpogramas estan en funcién de la
conposicion de H,S, CO, y CH, con una concentraci 6n constante de
5.6% en volunen para H,O En |a el aboraci 6n de | os nonogramas se
asunen reacciones particulares en la formaci én de |os diferentes
pr oduct os.

Sanes y Paskall de |la enpresa Western Research, el aboraron una
serie de correlaciones enpiricas que predicen |as conposiciones
de CO, H,, COS, CS, y azufre —conmo S;- en el efluente de un horno
de reaccion cinéticanente limtado. Estas correlaciones son
resultado del ajuste de datos de planta, en |los que se nuestra
que el equilibrio no se alcanza en el horno de reacci 6nt®.

Inclusidon de las limitaciones cinéticas en la minimizacion de la

energia libre de Gibbs.

Para nodel ar | a existencia de reacciones |imtadas cinéticanente,
se adiciona un conjunto extra de restricciones en la mnimzacién
de |la energia |ibre de G bbs.

ncos = bcos (8) nco = bco (11)
nesz = bese2 (T Ni2s = bres (1)
N = be (10)

En | as ecuaciones anteriores becos, bes2, bre, boo ¥y bws son |as
abundanci as nolares en el equilibrio, calculadas ya sea nediante
ecuaci ones cinéticas o correlaciones enpiricas. Asi se tiene una
minimizaciéon modificada de |a energia |ibre de G bbs.

Simulacién del horno de reaccioén.

Para sinmular al horno de reaccién se considera que se conporta
cono un reactor adi abatico. Las conposiciones en el equilibrio se
calculan con la minimizacién modificada de la energia |ibre de
G bbs.

Simulacion de la caldera.

En la sinmulacién de |la caldera hace uso de tres paranetros con el
fin representar |la reaccién entre | as especies quim cas debido al
descenso en | a tenperatura. Estos paranetros son | as temperaturas
de bloqueo, e indican |la tenperatura en que el conponente deja de
reacci onar significativanmente durante el proceso de enfriam ento.
Se establ ecen tenperaturas de bloqueo para tres conponentes: H

COy HS.

Los val ores asignados a |as tenperaturas de bl ogueo son producto
de | a experiencia, ademds sirven conp paranetros de ajuste entre
los datos de planta y los resultados de la simulaciéon. En la



literatural? se reconmiendan las siguientes tenperaturas de
bl oqueo: 1038°C para H,, 1093°C para CO y 56°C debajo de Ila
tenperatura de entrada para HS.

A pesar de que |os estudios nuestran que el COS se forma en la
caldera y no en el horno de reaccion, se considera que todo el
COS y el CS; se forman en el horno de reacci6on y que no canbian
dentro de la caldera. Esto, debido a que en | a caldera se calcula
el equilibrio quimco que no predice la formaci6n significativa
de COS y CS; a bajas tenperaturas. La unica forma de representar
la formaci 6n de COS y CS; es nediante | as ecuaci ones enpl eadas en
el horno de reacci o6n.

Simulacién de los convertidores cataliticos.

Una funcidén inportante de |os convertidores cataliticos,
especificanente del prinero, es la hidrdlisis de COS y CS;
formados en |la etapa térmica. La conversion de estas reacciones
se favorece ternodi ndm camente con |as bajas tenperaturas, pero
se ha nostrado que la conversion es casi conpleta so6lo a
t enperaturas cercanas a | os 370°C 5!,

Para | a sinulacion de | os convertidores cataliticos, se considera
gue se conportan cono reactores adi abaticos. Tal conp en |a etapa
térmca, se recurre a una minimizaciéon modificada de |a energia
libre de Gbbs con el fin de representar las |imtaciones
cinéticas exi stent es en | os converti dores cataliticos,
relacionadas con la hidrdolisis de COS y CS,. Los nodelos
cinéticos enpleados para representar la hidréolisis de COS y CS,,
son | os propuestos por Kerr y Paskall!®.

Las otras especies con limtaciones cinéticas, H y CO se
mant i enen constantes, ya que no se consunmen ni producen de nmanera
significativa. S6lo en el prinmer convertidor se hace uso de |as
ecuaci ones cinéticas para nodelar la hidrolisis de COS y CS;, en
el resto de los convertidores cataliticos |as conposiciones de
estas especies se nmantienen const antes.

Médulos de analisis y control.

Esta unidad no forma parte del proceso de recuperaci 6n de azufre,
es una extensi 6n que se incluye en el nodelo de la planta con el
fin auxiliar en el analisis de sensibilidad de variable. En él,
se selecciona una variable de la planta Claus y se varia dentro
un intervalo con increnentos regulares. En este proceso se pueden
nmonitorear otras variables de |la planta con el fin de observar su
conportam ent o.

El nddul o de control permite establecer el valor de una variable
medi ante |a manipul acion de otra perteneciente al nodelo de |a
planta. Al igual que el ndbdulo de andlisis, existe una variable
moni toreada cuyo valor se desea establecer y una variable



mani pul ada que se varia para |llegar a este fin. El proceso es
iterativo, para |la solucién se aplica el método de | a secante.

Validacion del modelo propuesto.

Con el fin de validar el nodel o propuesto, en donde se incluye el
efecto de reacciones |imtadas cinéticanente, se analiza el caso
nostrado en la figura 2.
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Figura 2. Diagrama de flujo del caso analizado

La planta es de procesamento en flujo directo, sin
recal entadores. Esta funci én se realiza extrayendo una porci 6n de
gas caliente del prinmer paso de la caldera para posteriornmente
nezclarlo con la corriente fria proveniente del condensador.
Dentro de la informaci é6n di sponible no se precisa |la cantidad de
gas caliente que se debe extraer, sélo |la tenperatura final de |la
mezcla. Con este fin, en el nodelo de |a planta se incluyeron dos
nmodul os de control —-los mddulos CG1y G2 -, que tienen el fin de
calcular la cantidad que se debe desviar del prinmer paso de la
cal dera en funcién de la tenperatura final de |la nezcla.

No se precisa |la cantidad de aire sumnistrada a la planta. Para
el analisis se consider6 que |la cantidad de aire suninistrada a
la planta es la optima —término que se definird posteriornente.
La cantidad Optinma de aire se calcula nediante el nddulo de
control C- 3 del diagrama de |a figura.



Tabl a 1.

Equi po / Corriente

Deri vaci 6n

de ler paso cal dera

Sal i da de 2do paso de cal dera

Condensador

1

Mezcl a precal entada 1

Condensador

2

Mezcl a precal entada 2

Condensador

3

Tenperatura (F)
1200. 00

600.
375.
415.
375.
400.
310.

| nf or maci 6n de di sefio para el

00
00
00
00
00
00

caso anal i zado

00
70
20
20
90
90
60

Presi 6n (psia)
16.
15.
15.
15.
13.
13.
12.

Tabla 2. Caracteristicas de |la corriente de gas &cido

Conponent e:
H,O (vapor)
HS
HC

Total (I bnol/h)

Resultados.

Los resultados obtenidos en

% nol

4. 4058 Peso nol ecul ar
94. 5946 MVSCFD
0. 9996 Presi 6n (psia)

adecuada | a i nfornmaci 6n de di sefo.

| a sinmulacién,

270.1 Tenperatura (F)

33. 30
2.460
18. 20
100. 0

refl ejan de manera

Tabla 3. Recuperacién de azufre y gas de cola.

Vari abl e

Recuper aci 6n gl obal de azufre

Rel aci 6n aire/gas acido
Tabla 4.

Di sefo

Rel aci 6n H,S/ SO, en gases de col a

Corriente

Mezcl a precal entada 1
Mezcl a precal entada 2

Sal i da de
Sal i da de

Fraccion de 1 B desviada a 1 _C
Fraccion de 1 B desviada a 1_E

Especi e
H.S
SO,
HO
CO

convertidor 1
convertidor 2

Tabla 5. Composicién calculada del gas de cola.

% nol Especi e
0. 7519 Cs;
0. 3760 Sg
33.2578 Sg
0. 1250 H,

Di sefo

% nol

95. 71%
NR

NR

Si mul aci 6n

Comparacién entre disefio v simulacién.

95. 64%
2.19

1.99

NR: No reportada
Si mul aci 6n

415. 0°F
400. 0°F
547.0°F
433. 0°F

NR
NR

415. 0°F
400. 0°F
547.6°F
446. 2°F
0. 03993
0.02472

NR: No reportada

Especi e

0. 0096 CO,
0. 0008 CCS
0. 0361 N

3. 2511

% nol

6

0. 5412
0. 0436
1. 6068

10



En | a sinulacion, se enplearon |las correl aci ones Western Research
para el calculo de la produccié6n de COS, H, y CO en el horno de
reacci 6n. La cantidad producida de CS; se calcula con el ajuste a
| os nonogranmas de Fischer. Para nodelar el priner paso de la
caldera, se seleccionaron las tenperaturas de bloqueo que
permten un nejor ajuste entre la informacion de disefio y la
simul ada. En |a sinmulacién del segundo paso de |la caldera, no se
i npuso ninguna tenperatura de bloqueo, solo se redistribuyeron
| as especies de azufre. En la sinmulacion del priner convertidor
catalitico, se enplea la cinética de Kerr y Paskall para nodel ar
la hidrolisis de COS y CS,. La cantidad de CO y H se nantuvo
constante en los tres convertidores cataliticos.

Simulacién del horno de reaccioén.

En la tabla 6 se nuestra de manera detallada | a producci 6n de | as
especies limtadas cinéticanente en el horno de reaccidén y se
conpara con la produccién obtenida considerando sélo el
equilibrio quimco. Se observa el conportam ento esperado: se
produce una mayor cantidad de COS y CS, y una nenor cantidad de
H, y CO que cuando s6l o se considera el equilibrio quimco.

Tabla k. Produccién de especies limitadas cinéticamente.

Especies | i mtadas S6lo el equilibrio Con |imtaciones
ci néti canente qui m co (%ml) cinéticas (%ol)

Cos 0. 0060 0. 0897

CS; 2.3237x10°° 0.0138

H 4. 3851 1.6623

CO 0.2119 0. 1110

Simulacién de los convertidores cataliticos.

En la sinulacio6n del primer convertidor catalitico |as especies
limtadas cinéticanmente son COS, CS;, b y CO E H y el CO no se
convierten de nmanera apreciable por o que se nmantienen
constantes!®. Para nodelar la hidrélisis de COS y CS, se hace uso
de la cinética de Kerr y Paskall!®. La tabla 7 nuestra |as
conversiones de COS y CS; en el priner convertidor catalitico de
la planta analizada, y l|a conparacién al considerar soélo el
equilibrio quimco. Se considerd que el tienpo de residencia en
el convertidor es de 5 segundos, que es un valor tipicol®.
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Tabla 7. Conversiéon de COS vy CS, en el prinmer convertidor catalitico.

Equilibrio quimco %nol de COS % nol de CS, Tenperatura (°C)

Ent r ada 0.0061 2.4498x10°° 212.78

Conversi 6n (% 99. 0044 » 100
Limtaciones cinéticas % nol de COS % nol de CS, Tenperatura (°C)
Ent r ada 0. 0996 0. 0153 212.78
Sal i da 0. 0414 0. 0093 286. 44

Conversi 6n (% 59. 0493 40. 0866

Una observacion sobre |los resultados nostrados en la tabla
anterior esta relacionada con l|la tenperatura de operaci 6n del
prinmer convertidor catalitico, esta es nuy baja si se considera
que tanto el COS conpb el CS; sufren una hidrolisis rapida a HS a
una tenperatura entre 315 y 370°C. Usual mente |a conversi én de
COS se espera en el intervalo entre 30 y 90% en tanto que la
conversi 6n de CS, se espera entre 15 y 80%°.

Efecto de las Ilimitaciones cinéticas en la cantidad de aire
suministrada.

La inclusion de las I|imtaciones cinéticas tiene conmo fin
predecir |la cantidad de aire sumnistrada a la planta. La
cantidad Optima de aire se encuentra entre la cantidad cal cul ada
sobre |l a base del analisis del gas acido y el aire requerido para
mant ener una relacion HS/ SO, de 2 en el efluente del horno de
reaccion. En las figuras 3 y 4, se nuestra de manera nas
detall ada el efecto de considerar o no a |las reacciones |imtadas
cinéticanente en la simulacioén de |a planta d aus.

<
S 95.0 -
(]
=
E \
c 90.0
3 —Con
iS; limitaciones
:5 85.0 - cinéticas
& .
o Sin
% 80.0 limitaciones
3 cinéticas
~
75.0 7 T T T T T T T

1.85 1.95 2.05 2.15 2.25 2.35 2.45 2.55
Relacion Aire/Gas acido

Figura 4. Efecto de las Iinmtaciones cinéticas en |la
relaci 6n aire/ gas acido y |la recuperaci 6n de azufre.
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Asi, la relacién Optima aire/gas acido para la planta analizada
es de 2.20, relacidn estequionétrica aire/gas acido es de 2.42,
en tanto que la relacidén es igual a 2.17 si se quiere nmantener
una rel aci 6n H,S/ SO, de 2 en el efluente del horno de reacci 6n.

La figura 4, denmuestra un hecho inportante, la maxi ma
recuperaci 6n de azufre en la planta Claus se tiene cuando |a
relaci 6n H,S/ SO, es 2 en | os gases de cola. Cuando se habla de la
cantidad Optim de aire, debe entenderse que se refiere a aquella
que permite nmantener una relacién HS/ SO, de 2 en |os gases de
cola- tal conb ocurrié en la planta analizada. Los graficos
nostrados aqui fueron generados con |la ayuda de un nddul o de
analisis del programa WinClaus. Este varia la cantidad de aire
alimentado en cierto intervalo mentras nonitorea |a recuperaci 6n
de azufre y la relaci én HS/ SO, en | os gases de col a.

96.00
S
[5) 95.00 T
B
3
N 94.00
S — Con limitaciones
£ 93.00 cinéticas
RS
8 92.00 Sin limitaciones
8, cinéticas
2 91.00 -
(5]
~
90.00 T T T T T T T T T

0.0 1.0 2.0 3.0 40 5.0 6.0 7.0 8.0 9.0 10.0
Relacion H2S /SO

Figura 3. Efecto de las linitaciones cinéticas en |la relacion
H,S/ SO, en | os gases de cola y |la recuperaci 6n de azufre.

Comparacion entre WinClaus y un simulador comercial.

Comp parte final de la validacion, se procedié a conparar |os
resultados con WinClaus con los obtenidos con el sinulador
conmerci al TSweet®, en el analisis de otro caso. Anbos simul adores
partieron de la msma informacion inicial, especificando cal cul ar
la cantidad Optima de aire requerida por la planta. Los

resul tados dados por anbos programas se resunen en |as tablas 8,
9, 10 y 11.
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Tabl a 8. Resul tados de | a sinul aci 6n.

TSweet winClaus
Rel aci 6n Aire/ Gas acido * 2.567 2.568
Azufre recuperado en condensador 1 69. 299% 66. 793%
Azufre recuperado en condensador 2 16. 026% 18. 330%
Azufre recuperado en condensador 3 9.151% 9. 353%
Azufre recuperado en condensador 4 2.675% 2.684%
Recuperaci 6n total de azufre 97. 152% 97. 160%
Rel aci 6n H,;S/ SO, en gases de col a 1. 965 1.999

Tabla 9. Tenperaturas de salida de |os convertidores cataliticos.

TSweet WinClaus
Sal ida del convertidor 1 560. 42°F 563. 24°F
Sal i da del convertidor 2 427.62°F 429. 44°F
Sal i da del convertidor 3 382.18°F 382.54°F
* Base haneda
Tabl a 10. Conposi ci 6n cal cul ada de | os gases de col a.
TSweet (% nol) winClaus % nol
HS 0. 3008 0. 2972
SO 0. 1505 0. 1513
HO 37.0220 37.0136
CO 0. 2518 0. 2423
(00)) 1.2740 1. 3045
CcGos 0. 0569 0.0164
CSs, 0. 0166 0. 0357
Se 0. 0015 0. 0002
Ss 0.0114 0.0128
H 2.6844 2.6869
No 58. 2302 58. 2390
Tabla 11. Cargas térnicas cal cul adas en |l a sinulacion (en BTU h).
TSweet WinClaus Tsweet WinClaus
Cal dera 2. 63E+07 2. 10E+07 Condensador 4 9. 74E+05 9. 67E+05
Condensador 1 3.88E+06 3.31E+06 Recal entador 1 1.47E+06 1.25E+06
Condensador 2 2. 32E+06 2. 31E+06 Recal entador 2 4. 84E+05 4. 82E+05
Condensador 3 1.15E+06 1. 13E+06 Recal entador 3 5.24E+05 5.22E+05
Para |l a sinulacion de | os convertidores cataliticos, el sinulador

TSweet® no calcula | as conversiones de COS y CS, con una ecuaci 6n

ci néti ca,
consi dera especies inertes.
om si 6n de TSweet®,

por

| as

cal cul a

con el

que es

equilibrio quimco o bien
En este caso se respeto el
| a exclusién del

val or
cal cul o del

| as
dado
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equilibrio quimco, de ahi la diferencia en la conposicidén de
estas dos especies en los gases de cola. Por |o demas, |os

resul tados dados por WinClaus y TSweet® son similares.

Conclusiones.
Se aplicé una técnica para incluir la produccidn o consunp de
especies quimcas |imtadas cinéticanente en el calculo del

equilibrio quimco, nediante la mnimnmzaci6n de |la energia libre
de G bbs. Esta técnica se enplea en el calculo del equilibrio
guimco tanto en el horno de reacci6n conp en |os convertidores
cataliticos, con o que se ha nejorado el programa que sinula el
proceso de recuperacion de azufre. Tanbién se inplantdé el
concepto de tenperatura de bloqueo para la simulaciéon de |a
cal dera

Se analizdé una planta de recuperaci 6n de azufre, |os resultados
de la sinmulacion se conpararon con la informaci én disponible,
obt eni éndose resultados aceptables. Se utiliz6é otra planta para
conparar el desenpeiio del programa desarrollado con un simnul ador
conerci al obteni éndose tanbi én buenos resultados.
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