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Resumen

En los ultimos afios se ha visto a nivel mundial un aumento en la construccion de las
Unidades de Recuperacion de Azufre dentro del proceso productivo de la industria del
petréleo y gas y la razon de este incremento es la cada vez mas exigente politicas de
gestion ambiental, las cuales son establecidas por distintos tipos de entidades
gubernamentales de cada region o pais.

El presente informe tiene por finalidad mostrar las principales acciones que debe
realizar un Ingeniero quimico durante la puesta en servicio de equipos dentro de una
Unidad de Recuperacién de Azufre con un sistema de tratamiento de gas de cola, basado
en el proceso de reduccién de diéxido de azufre y recuperacion de sulfuro de hidrégeno,
dentro de una refineria de petréleo. Los equipos mencionados en el presente informe,
corresponden a equipos de conversion, es decir recipientes en donde se llevan a cabo
reacciones quimicas, dentro de las cuales es la reaccion del proceso Claus que tiene mayor
importancia porque esta es la base para la obtencién del azufre liquido a partir del sulfuro
de hidrégeno, un gas altamente toxico.

Finalmente se muestra la importancia del rol del Ingeniero quimico como supervisor
del personal operativo asignado para la puesta en servicio de los equipos de conversion,
teniendo como objetivo obtener un proceso de produccién de azufre 6ptimo, es decir
obtener productos de manera eficiente y haciendo uso razonable de recursos energéticos,
con estimaciones previamente realizadas al arranque.

Palabras clave — Azufre, proceso claus, sulfuro de hidrégeno, proceso térmico.



ABSTRACT

In recent years there has been an increase worldwide in the construction of Sulfur Recovery
Units within the production process of the oil and gas industry and the reason for this
increase is the increasingly demanding environmental management policy, which is

established by different types of government entities in each region or country.

The purpose of this report is to show the main actions that a Chemical Engineer
must perform during the commissioning of equipment within a Sulfur Recovery Unit with a
tail gas treatment system, based on the process of reducing carbon dioxide. sulfur and
hydrogen sulfide recovery, within an oil refinery. The equipment mentioned in this report
corresponds to conversion equipment, that is, containers where chemical reactions are
carried out, within which the Claus process reaction is of greater importance because this

is the basis for obtaining sulfur. liquid from hydrogen sulfide, a highly toxic gas.

Finally, the importance of the role of the Chemical Engineer as supervisor of the
operating personnel assigned for the commissioning of the conversion equipment is shown,
with the objective of obtaining an optimal sulfur production process, that is, obtaining
products efficiently and making reasonable use. of energy resources, with estimates

previously made at startup.

Keywords — Sulfur, claus process, hydrogen sulfide, thermal process.
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Capitulo |

Refineria La Pampilla S.A.A. se encuentra ubicada en la Carretera Ventanilla, km.
25, Ventanilla - Callao, Peru.

Refineria La Pampilla S.A.A. es conocida por sus siglas como RELAPASAA y ha
sido constituida y existe bajo las leyes de la Republica del Peru.

Refineria La Pampilla S.A.A. es una sociedad cuyo objetivo es la refinacion,
almacenamiento, comercializacién, transporte y distribucion de todo tipo de hidrocarburos,
tales como el petréleo y sus derivados. Dicha sociedad es operada por la compafiia
multinacional, Repsol S.A, la cual esta registrada en las Bolsas de Valores de Espafia. El
grupo accionario de Refineria La Pampilla esta compuesto por Repsol Peri BV, empresa
de propiedad de Repsol S.A. con el 92,42% de acciones, y otras personas juridicas y

naturales que representan el 7,58% de acciones. (RELAPASAA, 2021).

1.1 Sector industrial

Refineria La Pampilla S.A.A. pertenece al sector de Hidrocarburos.

A nivel mundial el consumo de combustibles liquidos siempre ha tenido una
tendencia a la alza, pero para inicios del afio 2020 se generé un descenso en el consumo
por efecto de la pandemia de COVID 2019 y para el 2021 los valores de consumo a nivel
mundial se han recuperado y segun la Administracién de Informacion Energética de los
Estados Unidos o EIA por sus siglas en inglés (2021), el descenso del consumo mundial
de combustibles en 2020 se estim6 en 8.6 millones de barriles por dia , teniendo una
prevision de crecimiento para el segundo semestre del 2021 de 5.3 millones de barriles por
dia y las proyecciones para el 2022 son de que a comparacion del 2019 el consumo
creceria en 0.4 millones de barriles por dia.

Segun la proyeccion del EIA (2021), a nivel mundial ha tomado méas de un afio
recuperar la tendencia al crecimiento en consumo y produccién de combustible en

comparacion al primer semestre del afio 2019, esto se puede apreciar en la Figura 1.



Figura l

Producciéon y consumo mundial de combustibles liquidos
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Nota: Adaptacion de World liquid fuel production and consumption balance, por U.S. Energy Information
Administration, 2021, (https://www.eia.gov/outlooks/steo/report/global_oil.php).

Asi mismo a nivel nacional, se ha tenido un descenso en la demanda nacional a
causa de las restricciones implementadas por el Gobierno del Pera ante la pandemia de la
COVID-19, pero a pesar de ello se tiene previsto la recuperacion de la demanda de comb

ustibles en el mercado nacional.



Figura 2

Demanda Nacional de Combustibles (miles de barriles por dia)
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Nota. Adaptacion de Memoria Anual por Refineria La Papilla S.A.A., 2020, pag. 19.

1.2 Lineas de Productos

Frente a la demanda del mercado nacional e internacional, de acuerdo a

RELAPASAA (2021), Refineria La Pampilla cuenta con una capacidad nominal de

procesamiento de petréleo de 117 mil barriles por dia (para un crudo de 24° API), el cual

representa aproximadamente el 54,47% de la capacidad de produccién en el pais.

Para lograr obtener los productos terminados cuenta con las siguientes Unidades

de Produccion:

Dos unidades de Destilacién Primaria

Dos unidades de Destilacion al Vacio

Dos unidades de Reformacién Catalitica

Dos unidades de Desulfuracién de Gasolinas



¢ Unidad de Craqueo Catalitico (FCC)

¢ Unidad de Recuperacion de Gases

¢ Unidad de Visbreaking (VB)

e Unidad de Desulfuracion de Diésel

e Unidad de Isomerizacion de Nafta

e Dos unidades Merox de gasolinas (en Unidades de FCC y VB)
¢ Dos unidades Merox de combustible para aviones

¢ Unidad de Hidrogenacion Selectiva de Nafta

e Planta de preparacién, almacenamiento y despacho de asfaltos

Para mantener en servicio la operacion de las Unidades de produccion se cuenta
con una capacidad de almacenamiento de 2 800 mil barriles para petréleo y 4 000 mil

barriles para productos terminados, ademas de otros activos como:

e Cuatro terminales maritimos (1 monoboya y 3 multiboyas)
e Servicios auxiliares
¢ Unidad de Cogeneracion Eléctrica
¢ Unidad de Recuperacion de Azufre
e Unidad de Aguas Acidas y Sodas Gastadas
e Unidad de Tratamiento de Efluentes Liquidos
e Unidad de Aminas
Sistemas de seguridad y contraincendios

Los productos que genera Refineria La Pampilla son los siguientes:

e Gas Licuado de Petréleo (GLP)
e Gasohol 98 Plus
e Gasohol 97 Plus

e Gasohol 95 Plus



e Gasohol 90 Plus

e Turbo Jet A-1

e Diesel B5- S50

e Fuel Oil IFO 180/380
e Petroleo Industrial N°6
e Petroleo Industrial 500
e Asfalto liquido y sélido

e Azufre solido (pastillas)

En la figura 3, podemos apreciar de manera gréfica las lineas de produccion que se
tienen para la Refineria La Pampilla, a partir de las Unidades ya mencionadas

anteriormente.



Figura 3

Esquema de Procesos y lineas de productos de Refineria La Pampilla
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Nota: Adaptacién de Descripcidn del Negocio de Refino. Investor Day por Refineria La Pampilla S.A.A., 2019, pag. 20.




1.3 Cultura Organizacional

De acuerdo a la informacién que muestra REPSOL (2021) en su pagina web se

tiene lo siguiente:
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1.3.2

Mision
Proveer energia a la sociedad de manera eficiente y sostenible.
Vision

Ser una compafiia energética global, que basada en la innovacién, la eficiencia y el

respeto, crea valor de manera sostenible para el progreso de la sociedad.

1.3.3

Valores

De acuerdo al apartado de ética de Repsol S.A., los valores son una referencia que

deben guiar la conducta béasica de todas las personas que forman parte del Grupo Repsol

para cumplir las responsabilidades de su puesto de trabajo. Estos valores son:

Integridad: Cuidamos el bienestar de las personas, la Compafiia y el entorno en el
que operamos y actuamaos conforme a los compromisos que adquirimos.
Responsabilidad: Alcanzamos nuestros retos teniendo en cuenta el impacto global
de nuestras decisiones y actuaciones en las personas, el entorno y el planeta.
Transparencia: Trabajamos bajo la maxima de que todas nuestras actuaciones
pueden ser reportadas de forma veraz, clara y constatable, y entendemos la
informacion como un activo de la Compafiia que compartimos para generar valor.
Flexibilidad: Nuestra escucha activa permite la consecuciéon de nuestros retos de
forma equilibrada y sostenible.

Innovacién: Creemos que la clave de nuestra competitividad y evolucion reside en
nuestra capacidad para generar ideas y llevarlas a la practica, en un entorno de

colaboracion y aprendizaje colectivo continuo.



134

Politicas

Refineria La Pampilla S.A.A., al igual que Repsol S.A. cuenta con las siguientes

Politicas que sirven para brindar lineamientos a los empleados de la empresa (REPSOL

PERU, 2021):

135

Politica Anticorrupcion.

Politica de Gestién de riesgos.

Politica de Relaciones Mercantiles con Terceros.
Politica de Sostenibilidad.

Politica de Salud, Seguridad y Medio Ambiente.

Politica de Derechos Humanos y relacién con las comunidades.
Politica de Comunicacion.

Politica de Gestion de Personas.

Politica Fiscal.

Politica Financiera.

Politica de proteccion de activos tangibles e intangibles.

Politica de seleccion de Consejeros.

Principios para el logro de la Calidad

Para la compafiia se han definido 4 principios de actuacion:

Creacion de valor. Identificar lo mas importante poniendo en valor que todos son
Repsol.

Respeto. Crear un entorno laboral inclusivo y de confianza.

Eficiencia. Realizamos un uso 6ptimo de nuestros recursos.

Anticipacion. Respondemos a tiempo frente a oportunidades y amenazas.



1.3.6 Certificaciones
Refineria la Pampilla S.A.A. ha asumido el compromiso de avanzar hacia la
excelencia, de acuerdo a la Metodologia Repsol basada en el modelo FUNDIBEQ
(Fundacion Iberoamericana para la Gestién de la Calidad), a través de autoevaluaciones
periddicas y a la implantacion de acciones de mejora detectadas y priorizadas como parte
de la mejora continua.
Como organizacion excelente Refineria La Pampilla S.A.A. cuenta con los
siguientes Sistemas de Gestion, que se muestran en su portal web:
¢ Sistema de Gestion de Seguridad y Salud Ocupacional — OHSAS 18001
e Sistema de Gestion Ambiental — 1SO 14001
e Sistema de Gestion de Calidad — ISO 9001
e Sistema de Gestion de Energia — 1SO 50001

e Verificacion de Inventarios de Gases Efecto Invernadero — ISO 14064

1.4 Organigrama funcional

Refineria La Pampilla S.A.A. es la que se encarga de realizar las actividades de
Refino de Repsol Per( en el pais, Repsol Perl pertenece a la Direccion Ejecutiva de
Negocios Industriales y Trading de Repsol S.A. A continuacion, se muestra el organigrama
de la Gerencia de Produccién de Refineria la Pampilla y de la Gerencia de Energia, figura

4.



Figura 4

Organigrama de la Gerencia de Produccion y de la Gerencia de Energia
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1.5 Normatividad Empresarial

La actividad de la refineria, se rige por los Articulos 74 y 76 del Texto Unico
Ordenado de la Ley Orgéanica de Hidrocarburos, Ley N° 26221, la cual deja establecido que
cualquier persona natural o juridica, nacional o extranjera, podra instalar, operar y
mantener refinerias de petréleo y disponer que el transporte, distribucion y comercializacién
de los productos derivados de los hidrocarburos se regiran por las normas que apruebe el
Ministerio de Energia y Minas. En tal sentido, mediante el Decreto Supremo 045-2001-EM,
se aprobaron las normas que regulan la comercializacion de combustibles liquidos y otros
productos derivados de los hidrocarburos. Asi mismo a través del Decreto Supremo 051-

93-EM, se regulan las normas para la Refinacion y Procesamiento de Hidrocarburos.

1.6 Sistema de Seguridad Industrial

Refineria La Pampilla S.A.A, por ser parte del Grupo Repsol, se rige por la
normativa corporativa de la Empresa Matriz, la corporacion entiende que la seguridad es
uno de los aspectos de mayor importancia, y por ello es una obligacion gestionarla de
manera adecuada, para ello cuenta con la “Politica de Salud, Seguridad y Medio Ambiente”.

En adicién cuenta con una certificacion de su Sistema de Gestion de Seguridad y
Salud ocupacional OHSAS 18001:2007 otorgada por la empresa acreditadora Lloyd's
Register Quality Assurance, aplicable a sus operaciones de Refinacion, Almacenamiento,
Despachos por camiones tanques de Combustibles liquidos, GLP y Asfaltos y Operaciones
de carga y descarga de petroleo crudo y productos en los terminales Maritimos, tal como
se aprecia en su portal web.

Ademas de ello se cumplen normativas nacionales establecidas a través de
Decretos supremos del Gobierno del Peru, entre ellas principalmente el Reglamento de

Seguridad para las Actividades de Hidrocarburos establecido en el D.S. N° 043-07-EM.
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1.7 Gestion de impactos ambientales

Refineria La Pampilla S.A.A, por ser parte de una corporacion trasnacional cuenta
con una “Politica de Salud, Seguridad y Medio Ambiente”, lo que significa que realiza sus
actividades basandose en los mas altos estandares internacionales.

Cuenta con la certificacion de su Sistema de Gestion Medioambiental 1SO
14001:2015 otorgada por la empresa acreditadora Lloyd's Register Quality Assurance
(LRQA), aplicable a sus operaciones de Refinacion, Almacenamiento, Despachos por
camiones tanques de Combustibles liquidos, GLP y Asfaltos y Operaciones de carga y

descarga de petréleo crudo y productos en los terminales maritimos.
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Capitulo Il

2.1 Cargos en laempresa

Ingresé a la empresa en enero del 2012 como practicante del Departamento de
Conversién, Gerencia de Operaciones, luego de 6 meses de practica pasé al Departamento
de Energia en la misma modalidad y me mantuve asi hasta el mes de diciembre del mismo
afio. En enero del afio 2013 pasé a ser contratado como Operador Jefe de Energia,
teniendo a cargo un equipo de 6 personas, en donde 4 de ellos cumplian las labores de
operador de campo o técnico operario, uno de operador de panel y un técnico electricista
de turno.

En noviembre del 2015 ocupé el cargo de Jefe de Area de Puesta en Marcha del
Proyecto RLP21- Adecuacién a Nuevas Especificaciones de Combustibles Blogue de
Destilados Medios (Bloque 1), en donde estuve a cargo de 16 personas que cumplian la
labor de inspeccién, comisionado y puesta en marcha de las Nuevas Unidades construidas
como parte del Proyecto RLP21.

En mayo del 2017 se me asigné cumplir labores como Ingeniero de Operaciones
del Departamento de Energia, en donde realicé trabajos de optimizacion e implementacion
de mejoras en la Unidad de Recuperacion de Azufre, para luego formar parte del traspaso
de las Unidades de Tratamiento de las Aguas Residuales del Departamento de Tanques al
Departamento de Energia, lo cual conllevaba también la optimizacion de dichas unidades
operativas, especificamente el tratamiento biol6gico de las aguas residuales.

A partir de mayo del 2020 fui promovido a la categoria de Ingeniero Senior de
operaciones del Departamento de Energia. El Departamento de Energia, es uno de los 7
departamentos que conforman la Gerencia Senior de Produccion y a su cargo se
encuentran las Unidades de suministro de servicios y Unidades de tratamiento de efluentes

gaseosos Y liquidos:
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2.2
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Unidad de Generacion de Vapor.

Sistemas de Aire comprimido para servicio industrial y para instrumentos.
Sistema de Torres de Refrigeracion.

Sistema de Aceite Combustible para hornos y calderas de vapor.

Unidad de Tratamiento de Agua Cruda.

Unidad de Tratamiento de Aminas.

Unidad de Tratamiento de Sodas Gastadas

Unidad de Tratamiento de Aguas Acidas.

Planta de Tratamiento de Aguas Residuales

Planta de Recuperacion de Azufre

Responsabilidades y funciones paralos puestos de trabajo

A continuacion, se detallan las principales responsabilidades por puesto de trabajo:

Jefe de Area de Energia (anteriormente Operador Jefe de Energia)

Asumir su papel en el sistema operativo de gestion, participando en las reuniones.
Proponer modificaciones en las instalaciones y mejoras en la operacion.

Direccion jerarquica del equipo de trabajo, durante su jornada, en cuanto a
asignacion de tareas y coordinacion de trabajos.

Garantizar la realizacion de un relevo adecuado entre los diferentes operadores.
Comprobar que las actuaciones del equipo atienden a los compromisos
medioambientales en todas y cada una de las actividades del proceso.

Valorar y comprobar la formacion del personal a cargo.

Asegurar el cumplimiento de hitos de preparacion de las instalaciones y Permisos

de Trabajos para su entrega segura a Mantenimiento.
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2.2.3
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Facilitar y velar por la conservacién de los elementos y medios necesarios para el
desempenfio de la actividad como EPP (Equipos de Protecciéon Personal), radios,

etc.

Jefe de Area de Puesta en Marcha de Energia

Direccion jerarquica del equipo de trabajo asignado para el comisionado y puesta
en marcha de las nuevas unidades.

Realizar los planes de puesta en marcha de las unidades.

Realizar el comisionado de las nuevas instalaciones.

Elaboracion y revision de procedimientos de puesta en marcha de equipos.

Ingeniero de Operaciones de Optimizacion

Seguimiento y reporte periodico de rendimientos de las unidades de proceso.
Seguimiento de los planes analiticos.

Fijar instrucciones periédicamente con los criterios de operacién de la unidad.
Establecer los adecuados criterios de funcionamiento de las unidades.

Gestion de los servicios auxiliares y tratamientos requeridos en el area, tanto en lo
referente a su consumo como al seguimiento de calidad.

Coordinar con otros departamentos para analisis de problemas operativos, etc.
Proponer modificaciones en las instalaciones y mejoras en la operacién de las

plantas con objeto de optimizar su rendimiento.

Ingeniero de Operaciones de Mantenimiento

Supervisar la ejecucion de trabajos de mantenimiento por los operadores de campo.
En el medio/largo plazo, servir de cauce de comunicacién con mantenimiento, y
coordinar la planificacion y realizacion de los trabajos en su &rea.

Coordinar con otras areas, por parte de Operaciones las intervenciones en planta

derivadas de proyectos de inversion.
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Preparar la planificacién, desde el punto de vista de operacion, de las fases de
parada y puesta en marcha de las unidades.

Participar por parte de operacién en los programas especificos de mejora de
fiabilidad establecidos por las &reas de confiabilidad.

Seguir y auditar, en coordinacion con los Jefes de Area, las prioridades de las

solicitudes de trabajos de mantenimiento.

2.3 Personal asu cargo y sus responsabilidades

Durante el periodo en que era Operador Jefe de Energia, tenia a cargo personas

que cubrian los siguientes puestos:

Operador de campo de Unidades de Generacién de vapor y aire comprimido

Es el responsable de realizar las acciones necesarias para cumplir con el control
de las calderas de vapor, asi como las bombas de agua de alimentacién, las
bombas del sistema de aceite combustible y el suministro de aire comprimido a
otras unidades de proceso.

Operador de campo de las Unidades de tratamiento de agua de pozo

Es el responsable del funcionamiento de los sistemas de tratamiento de agua
proveniente de pozos hasta obtener agua con bajo contenido de iones, mediante
sistemas de filtracion, tecnologias de osmosis inversa e intercambio de iones sobre
resinas.

Operador de campo de las Unidades de aminas y cogeneracion

Es el responsable del monitoreo del Sistema de regeneracion de las aminas
provenientes del lavado de gas combustible, ademas de realizar monitoreo y control
de una turbina de gas encargada de generar electricidad mediante la combustién

de gas.
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Operador de campo de las Unidades de Tratamiento de Sodas Gastadas, Aguas
Acidas y Sistema de Agua de Enfriamiento.

Es el responsable del monitoreo del Sistema de Agua de Refrigeracion (ver
principalmente la calidad del agua que circula por intercambiadores de agua y
producto dentro de las instalaciones), ademéas de cumplir con la rutina de monitoreo
de la soda tratada y el agua acida tratada.

Técnico electricista de turno

Es el responsable del monitoreo de los centros de control de motores, asi como de
realizar las maniobras en transferencia de cargas u operacion sobre
transformadores y operacion de grupos electrégenos.

Operador de panel

Es el responsable del monitoreo de las condiciones de operacion y tomar acciones
correctivas dando indicaciones a los operadores de campo para lograr su objetivo,

asi como de realizar los ajustes indicados por el Ingeniero de Optimizacion.

Durante el periodo en el que cubria el puesto de Jefe de Area de Puesta en Marcha,

tenia a cargo personas que iban a cubrir los siguientes puestos:

Operador de campo de Planta de Recuperacion de Azufre

Es el responsable del monitoreo de los equipos en la Planta de Azufre, asi como de
la operacién del sistema de recuperacion de gases acidos y del Sistema de
generacioén, transporte y almacenamiento de pastillas de Azufre.

Operador de campo de Unidad de Regeneracion de aminas 2

Es el responsable del monitoreo de los equipos del Sistema de Regeneracion de
aminas provenientes de unidades de tratamiento de combustibles instalados como
parte del Proyecto RLP-21 (Obtencion de combustibles con bajo contenido de
azufre).

Operador de campo de Nueva Unidad de Servicios Auxiliares
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Es el responsable del monitoreo de los equipos que forman parte de la nueva planta
de Servicios Auxiliares, entre ellos bombas de agua alta presién, compresores de

aire y una caldera de generacion de vapor a una presion de 42 kg/cm2g.

2.4 Funcidn ejecutiva y/o administrativa adicional

Durante los afios 2019 a hasta el 2021 he cubierto temporalmente el puesto del
Gerente del Departamento de Energia, por un periodo estimado de 3 meses. Dentro de las
tareas realizadas han sido:

e Dirigir las reuniones diarias con el equipo de trabajo de Energia, conformado por el
Ingeniero de Operaciones de Seguridad y Medio Ambiente, el Ingeniero de
Operaciones de optimizacion, Supervisor de electricidad y el Jefe de Area de
energia de turno.

o Participar de las reuniones diarias con otras areas que forman parte de la Gerencia
Senior de Produccion.

e Asistir a las reuniones del control diario de la produccion.

e Asistir a reuniones con otras jefaturas de la Gerencia de Mantenimiento.

2.5 Cronograma de realizacién de las actividades como bachiller

En la siguiente tabla se puede apreciar el cronograma de mis actividades como

bachiller.
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Tabla 1

Cronograma de actividades realizadas como bachiller

Empresa Actividad desarrollada Inicio Fin
Refineria La Supervision de Turno del Enero 2013 Noviembre 2015
Pampilla Departamento de Energia
Supervision de Puesta en Noviembre 2015  Mayo 2017
Marcha del Proyecto RLP21
Ingeniero de Operaciones de Mayo 2017 Julio 2018
Optimizacion
Ingeniero de Operaciones de Julio 2018 Mayo 2020
Mantenimiento
Ingeniero de Senior de Mayo 2020 Actualidad

Operaciones de Energia
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Capitulo Il

3.1 El Azufre

3.1.1 Descripcion

El azufre es un elemento que a diferencia de muchos otros minerales no es
comercializado como un producto final, casi la toda la produccion mundial de azufre es
usada como producto intermedio para la creacion de otros productos finales. Se puede
encontrar en forma mineral en los compuestos de sulfuros como la pirita (FeSy), galena
(PbS), entre otros, ademas de encontrarse en otro tipo de compuestos como los sulfatos,
entre ellos, el yeso (CaS04 2-H20). Pero ademas de esto el azufre se encuentra dentro de
los hidrocarburos que se extraen de la tierra, como el petréleo y el gas natural.

Segun el Servicio Geoldgico de los Estados Unidos (USGS, 2021) las reservas de
azufre en el petréleo, el gas natural y los minerales de sulfuro a nivel mundial son de
alrededor de 5 mil millones de toneladas. Se espera que cada vez los gases obtenidos por
la combustion de combustibles usados por el hombre tengan un menor contenido de 6xidos
de azufre (SOy) y hay que tener en cuenta que la mayor parte de la produccién de azufre

es el obtenido dentro del procesamiento de combustibles fosiles.

3.1.2 Propiedades

El azufre es un elemento no metélico del grupo 16, con valencia de 2 a 6, nimero
atobmico 16, masa atémica 32.064. Es insipido e inodoro. Otra de las principales
propiedades a considerar para el Azufre, tenemos a la temperatura de fusién, que de
acuerdo a (Nehb & Vydra, 2000), el punto de fusion / solidificacién del azufre normal es de

114.5°C a 119.3°C, dependiendo del modo de calentamiento.

3.1.3 Aplicaciones del Azufre
Dentro las principales aplicaciones del azufre elemental, tenemos:

e Fertilizantes para la agricultura
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Para 2050, la poblacion y el consumo de calorias duplicaran la
demanda de alimentos. Para lograr y mantener un nivel de
produccion de alimentos que garantice la abundancia de alimentos
para satisfacer esta poblacibn en crecimiento (seguridad
alimentaria), la agricultura mundial debe reponer regularmente el
suelo con un equilibrio de nutrientes de los cultivos, incluido el azufre.
(The Sulphur Institute, 2021, p.1)
El azufre es mundialmente utilizado como un componente de la fabricacion de
fertilizantes, que, junto con otros agregados como calcio, fosforo y otros permiten
el crecimiento y desarrollo de las plantas, dentro de otros componentes necesarios
estan también el calcio, zinc y otros. Los fertilizantes juegan un papel importante en
la produccion mundial de cereales como el trigo, la soya y el maiz.
El Pera es un pais en donde la produccién agricola representada en PBI representa
el 6% del PBI total (Arteaga, 2020). La necesidad de los fertilizantes se incrementa
de manera directa ante el incremento del desarrollo de la industria agricola y para
ello es importante contar con dicho insumo. Gran parte de las pastillas de azufre
importadas en el Pert provienen del pais de Chile, ubicado en el 13vo lugar de
productores de azufre a nivel mundial y nimero 1 en Latinoamérica (USGS, 2021).
La demanda de azufre en el pais esta cubierta por las importaciones y por la

produccién nacional.

Produccion de Acido Sulfarico

El acido sulftrico, que histéricamente ha jugado un rol importante como un agente
de neutralizacion de bases, es uno de los principales insumos para la fabricacién
de baterias, elaboracién de fertilizantes a partir de rocas de fosfatos, entre otros.
Es un producto quimico que afio a afio tiene un incremento en la produccion y
demanda a nivel mundial, de acuerdo a la proyeccion realizada en 2017 por Statista,

se espera tener un incremento del 14% del mercado a nivel mundial en el 2021 en
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comparacion al afio 2015, ascendiendo a 278 millones de toneladas para el 2021

(Statista, 2017).

e Elaboracion de pélvora
Histéricamente el uso de la pdlvora ha sido principalmente como un insumo para la
guerra, pero en la actualidad cumple una funcién importante en la extraccion de los

minerales.

3.2 Procesos de Recuperacion de Azufre. Proceso Claus

El proceso Claus es un proceso de conversion por cual se logra obtener como
producto principal el azufre a partir del sulfuro de hidrégeno, un compuesto quimico que se

recupera principalmente del petréleo o del gas natural.

3.2.1 Proceso Claus original

El proceso Claus es un proceso de conversion el cual fue patentado por C. Friedrich
Claus en 1884, de acuerdo a la patente britanica No. 5958. Para la realizacion de la
reaccion del proceso Claus es necesario tener como reactivos al sulfuro de hidrégeno y
oxigeno, ademas es necesario realizarlo sobre un catalizador para promover la reaccion,
obteniéndose como productos como azufre y agua, de acuerdo a la siguiente reaccion:

H,S+1/20, - S+ H,0

La reaccién es exotérmica y para su realizacion se requiere tener previamente el
catalizador a una temperatura de entre 400 °F a 600 °F (200 °C a 315 °C), el problema del
proceso original fue que, debido a la cantidad de energia liberada, sélo se debia realizar
dicha operacion por un periodo determinado (modo batch) para luego parar el proceso y
enfriar, esto con la finalidad de evitar dafios en el reactor y catalizador por estrés térmico.

(Gas Processors Suppliers Association - GPSA, 2004).
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3.2.2 Proceso Claus modificado

Debido a las deficiencias en el proceso original, se fueron realizando distintas
modificaciones, siendo la mas significativa la que fue realizada en el aflo 1936 por la
compafia alemana |.G. Farbenindustrie A.G., en donde se incorporaba una etapa de
conversion térmica antes de la etapa catalitica, teniendo 2 etapas de reaccion. (Bahadori,
2014).

Otro aspecto importante del proceso Claus modificado es la recuperacion de
energia liberada en la primera reaccion, esto permite que la estructura del sistema no se
sobrecargue de energia térmica y sufra dafios por estrés térmico, con lo cual el sistema
puede recibir reactivos y generar productos de manera continua. Por lo general la energia
que se recupera sirve para generar vapor de agua. El proceso Claus modificado, se realiza
en 2 etapas, las cuales se representan en las siguientes reacciones:

H,S+3/20, > SO, + H,0  AHysop = —518.9kJ
3
2HpS+ 80, © =Sy + 2Hy0  AHpsec = —96.1K)

En el producto final se pueden obtener distintas especies de azufre, entre ellas, S,
Ss, S4, S6, entre otras, las cuales se representan como Sy, los cuales estaran en estado

liquido.

3.2.3 Componentes en la alimentacidn

Sulfuro de Hidrégeno

De acuerdo a la Administracion de Seguridad y Salud Ocupacional u (OSHA, 2021),
por sus siglas en inglés, el sulfuro de hidrogeno es un gas incoloro, inflamable y
extremadamente peligroso con olor a “huevo podrido”. Esta presente en el petréleo crudo
y gas natural, ademas puede ser producido por la descomposicion de materia organica y
desechos de humanos y de animales (por ejemplo, aguas negras). Es mas pesado que el

aire y puede acumularse en areas bajas y cerradas.
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La OSHA hace mencidon también que se debe tener presente que existen limites de
exposicion al sulfuro de hidrégeno, el cual tiene como valor limite recomendado de
exposicion una concentracion de 10 ppm y un valor inmediatamente peligroso para la vida
y la salud establecido en 100 ppm, entre los 100 ppm y los 150 ppm se da origen a la
pérdida del sentido del olfato. Es importante mencionar que la exposicibn a una
concentracion 700 ppm del H;S gaseoso se puede originar una pérdida rapida del
conocimiento o colapso inmediato en 1 o 2 respiraciones, la respiracion se detiene y se

puede generar una muerte en minutos. (OSHA, 2021).

3.3 Unidades de Recuperacion de Azufre o SRU

Las unidades de recuperacién de azufre 0 SRU por sus siglas en inglés, tienen
como base de funcionamiento la aplicacion del proceso Claus modificado y presenta
distintas configuraciones, de entre las cuales se selecciona una en funcion al existentes de
acuerdo al contenido del H,S en la corriente de alimentacion.

Para el tratamiento de un gas con un contenido de H>S mayor al 50% de moles en
la corriente y presencia de NHs, se optara por una configuracién del tipo directo (straight-
through) pero con un quemador especial para la destruccion de amoniaco. De manera

general la SRU cuenta con las siguientes Secciones:

3.3.1 Seccion Claus

La primera parte de una SRU estd conformada principalmente por equipos
encargados de desarrollar las reacciones quimicas del proceso, que ademas de otros
equipos como quemadores o generadores de vapor tiene como objetivo asegurar la
ejecucion del proceso Claus modificado. En esta seccién se cuenta con 2 etapas, la primera
térmica y la segunda es una etapa catalitica, y como se puede apreciar en la figura 5 cada

una de ellas puede lograr distintos porcentajes de conversion.
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De acuerdo a la figura 5, en la etapa catalitica, en donde la temperatura de
operacion es menor 600 °F (315 °C), se logran mayores porcentajes de conversion y a
medida que la temperatura sea menor dicho porcentaje sera mayor. No se logra alcanzar
el 100% de conversién debido a que la reaccion entre el SO y el H2S (segunda reaccion

del proceso Claus modificado) es una reaccién de equilibrio.

Figura 5

Porcentaje de conversién de H.S a azufre en equilibrio tedrico
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Nota. En el gréfico se tiene la curva 2, la cual representa el comportamiento de la conversion del H2S en el gas
acido proveniente del tratamiento en una Refineria. Adaptacion de Engineering Data Book, por GPSA, 2004,
pag. 22-2.

i Etapa Térmica

La etapa térmica es llevada a cabo en un horno de reaccion o llamado también
reactor térmico, el cual cuenta con un quemador principal y seguido de un generador de
vapor o una caldera de recuperacion de calor.

Es en esta etapa en donde se lleva a cabo la primera reaccién del proceso Claus
se mezcla una corriente de gas acido, el cual contiene H.S, y una corriente que contenga

oxigeno para lograr la oxidacién del sulfuro de hidrogeno a diéxido de azufre a una
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temperatura que es determinada por la energia liberada por la primera reaccién exotérmica
y que generalmente es superior a los 925 °C (1700 °F). Se puede mencionar también que
de acuerdo a (Paskall, 1979), en esta etapa también se lleva a cabo la segunda reaccion

del proceso Claus, pero menor proporcion.

Reactor Térmico

Es un equipo que por lo general cuenta con una estructura metalica construida a
partir del acero al carbono y es revestido internamente con un material aislante, el cual no
permite que el acero sea sometido a altas temperaturas, lo que finalmente evita dafios
estructurales. Es en el reactor térmico en donde se puede obtener el mayor contenido de
azufre, segun (Kohl & Nielsen, 1997) el valor aproximado de conversion en el reactor
térmico es 60%.

Dependiendo de las necesidades del tratamiento, se establece si la alimentacién
de gas acido se realiza en un reactor térmico de 1 o 2 camaras. De acuerdo a (Bahadori,
2014) para las condiciones en las que se tengan un contenido de sulfuro de hidrégeno
(H2S) en la corriente de alimentaciéon mayor a 50 % mol y necesidad de tratar amoniaco
(NHs), sera necesario una configuracion del tipo Flujo divido con destruccién de amoniaco,
lo cual significa distribuir una parte del flujo de gas acido hacia el quemador principal,

ubicado en la camara frontal del reactor y la otra parte del flujo hacia la camara posterior

La temperatura en el Reactor Térmico

La temperatura en el reactor térmico, en principio se establece de acuerdo a la
energia liberada de las reacciones de combustién, pero en el caso de tener una corriente
de gas acido con contenido de compuestos aromaticos como son el benceno, tolueno y
xileno o conocidos como BTX, es necesario alcanzar una temperatura suficiente para
asegurar su destruccion y evitar la desactivacion del catalizador en el reactor catalitico por
presencia de estos compuestos aromaticos. De acuerdo a (Crevier, et al. 2001) el Xileno
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es el compuesto que mas dafios causa a | catalizador instalado en reactor catalitico, los

efectos de los distintos compuestos aroméaticos se pueden apreciar en la figura 6.

Figura 6

Imégenes de impregnacién de BTX sobre el catalizador Claus de alimina.

Nota. Adaptacion de Advances in sulfur chemistry for treatment of acid gases, por Gupta A.K., Ibrahim S. & Al
Shoaib, 2016, pag. 78. Progress in Energy and Combustion Science.

Segun los resultados obtenidos de (Maroufi et al., 2011) se tiene que la destruccién
del Xileno se logra a los 975 °C y el Benceno tienen un contenido menor a los 50 ppm a
una temperatura de 1050 °C. De acuerdo a la figura 7 se aprecia el contenido de los BTX
a la salida del reactor térmico en funcién a la temperatura en el reactor térmico. Otros
autores como (Paskall & Sames, 2009) recomiendan mantener una temperatura superior
a los 1050 °C para asegurar la completa destruccidon de benceno en hornos de reaccion
convencionales, ademas de mostrar también que, de acuerdo a resultados de pruebas para
la destruccion del Xileno, logra alcanzar el 100% a partir de los 925 °C y en el caso del
Tolueno es a partir de los 900 °C. Por tanto, la temperatura en el reactor térmico, necesaria
para evitar el arrastre de BTX hacia el catalizador de los reactores cataliticos, debe ser

superior a los 1070 °C.
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Figura 7

Efecto de la temperatura sobre la destruccién de hidrocarburos aromaticos.
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Nota. De acuerdo a la figura se aprecia que la linea tendencia superior representa a los compuestos de
Benceno (aspa de color morado) y del Tolueno (linea celeste). Mientras que la linea inferior representa al
Xileno, es se aprecia ya que el primer punto es un valor aproximado de 70 ppm.

Adaptacién de Optimizing of modified claus sulphur plant with objetive of maximum BTX destruction and higher
por Maroufi et al., 2011 pag. 7. International Gas Union Research Conference.

Otro factor importante para determinar la temperatura en el reactor térmico es el
contenido de amoniaco en el gas &acido de alimentacién a la planta de recuperacion de
azufre. Para la destruccion del amoniaco se debe lograr alcanzar una temperatura que se
encuentre entre los 1260 °C — 1480 °C (2300 °F — 2700 °F) en la parte frontal del Reactor
térmico. De acuerdo a los resultados de (Hatcher, N. et al., 2016), para el caso de
destruccién de amoniaco, es el reactor térmico compuesto por 2 camaras el que genera
mayor destruccién de amoniaco en comparacion al reactor de 1 sola camara. En la figura
8, se aprecia el diagrama de un reactor con 2 camaras con la distribucion del gas acido

proveniente de las unidades de aminas.
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Figura 8

Arreglo general de Horno de reaccién de dos zonas o camaras.
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Nota. Adaptacion de Ammonia destruction in the reaction furnace Optimizing por Hatcher N. et al, 2016, pag.
2. Optimized Gas Treating Inc.

El principio de funcionamiento en un reactor térmico u horno de reaccion de doble
camara es realizar la distribucion del gas acido de aminas (gas con poco contenido de
amoniaco) entre la camara frontal y camara posterior, convirtiendo la primera zona o
cadmara, en una zona reductora, que a medida que se envia gas acido a la parte posterior
se eleva la temperatura en la camara frontal. Generalmente se deriva alrededor un 20%
del gas acido de aminas para superar la temperatura de destruccion de amoniaco,
alcanzandose unos 2500°F (1370°C). De acuerdo a la figura 9, se aprecia cdmo se puede
establecer la temperatura de la camara frontal, ajustando el flujo de gas, optando siempre
por trabajar en la zona reductora ya que segun la grafica muestra una menor pendiente
gue la zona oxidante, lo cual conlleva a un mejor control en la operacion en el sistema, el

punto maximo representa la combustién estequiométrica del gas.
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Figura 9

Temperatura del Horno de reaccién con respecto a la distribucion del gas acido.
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Nota. Adaptacién de Sulfur Recovery Processes por Kohl & Nielsen, 1997, pag. 685. Gas Purification.

Por otra parte, la temperatura de operacion del Reactor térmico esté limitada por la
temperatura maxima que pueda soportar el refractario instalado en toda la pared interna
del recipiente. Expertos de la empresa Saudi Aramco afirman que “the refractory plays a
major role in the corrosion control and material selection philosophy of SRUs.” [ El
refractario juega un papel importante en el control de la corrosion y la filosofia de seleccién
de materiales de las SRU] (Al-Buraiki I., Al-Lugman S., I. & Al-Qarni M., 2009)

Por lo general, la temperatura de disefio del refractario esté entre los 1500 °C a
1600 °C. Existen algunos estudios realizados, como (Chidambaram S., 2018) que

concluyen que la temperatura maxima de operacion deberia ser 1400 °C para evitar
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problemas en el refractario, entre ellos se tienen: la caida del refractario o también los

dafios en las boquillas de inyeccion de aire, como se aprecia en la figura 10.

Figura 10

a. Ladrillos caidos de la pared de refractario b. dafio en boquilla de inyeccién.
Y L. 3 et o)

Nota. Adaptacion de Thermal damage of sulfur processed chamber under Claus operating reaction conditions
por Chidambaram S., 2018, pag. 525-526.

Es importante recordar que la finalidad del refractario es evitar que el recipiente, de
acero al carbono, no alcance la temperatura que genere deterioro de la estructura metalica,
esto seréa establecido por los fabricantes de refractarios. Estudios como el de (Grigson S.
et al., 2010), establecen un perfil de temperatura genérico el cual permite entender el efecto
de la proteccion del refractario sobre el acero al carbono, frente a las altas temperaturas

en el hogar del reactor térmico, esto se puede apreciar en la figura 11.
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Figura 11

Perfil tipico de temperatura en la pared del Reactor Térmico
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Nota. Adaptacién de A Case History of Refractory Lining Improvements for O2-Enriched Furnace
Service por Grigson S. et al., 2010, pag. 19. Sulfur unit.com conference.

Dentro de los dafios o deterioros en la metalurgia del metal (de acero al carbono)
por mecanismos de corrosion se tienen:

La sulfuracion del acero al carbono. Este mecanismo ocurre cuando se tiene
presencia de H;S u otras especies de azufre, sobre la superficie del acero u otras
aleaciones que tengan una temperatura sobre los 260 °C — 302 °C (500 °F — 575 °F).
(American Petroleum Institute - API, 2020). La reaccién que se genera para el acero es:

H,S+Fe - 2H* + FeS

La corrosion por punto de rocio acido, este mecanismo ocurre debido a la
condensacion de gases derivados del azufre como el trioxido de azufre (SOs) u otros y
generalmente se da si la temperatura en el ambiente se encuentra por debajo de los 130

°C aproximadamente.
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La presién en el Reactor Térmico

La alimentacion principal al reactor térmico es el gas acido, que esta compuesto
principalmente por el sulfuro de hidrogeno y para su oxidacion a dioxido de azufre seré
necesario oxigeno como agente oxidante.

La seccion Claus se encuentra entre los 5 a 12 psig., esto debido a que los
catalizadores en los reactores cataliticos son por lo general de alta eficiencia y no generan
una considerable caida de presion ante la circulacion de los gases de alimentacién y los

productos gaseosos generados. (Kohl & Nielsen, 1997).

La composicion del gas acido de alimentacién al Reactor Térmico

La estimacion de la composicion del gas acido a tratar en la Unidad de
Recuperacion de Azufre, es la base para determinar la configuracion a implementarse en
la SRU vy la finalidad de la correcta eleccion es lograr obtener la mayor conversion del
sulfuro de hidrégeno a azufre, otro componente importante es el amoniaco (NHs) que pueda
contener en las corrientes de alimentacion, especialmente en el gas acido procedente de
las Unidades de Tratamiento de Aguas acidas provenientes de Unidades de Destilacion
atmosférica o al vacio. Para la destruccion del amoniaco seré necesario una configuracion
especial, con un quemador con caracteristicas especiales, el cual debe trabajar a muy alta
temperatura, segun (Hatcher N. et al., 2016), esta temperatura es alrededor los 1260 °C.

En la siguiente tabla se puede apreciar las posibles configuraciones de una Unidad
de Recuperacion de Azufre, con la finalidad de obtener la mayor conversién de H2S a

azufre elemental, para una determinada cantidad de H2S en el gas de alimentacion.
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Tabla 2

Configuracién de una SRU frente al contenido de H.S en el gas de alimentacion

Concentracion de H.S  Configuracion de SRU
en la alimentacion (%

molar)
55 -100 Directo (Straight-through)
30-55 Directo (Straight-through) o Directo con pre calentador de
gas acido
15-30 Flujo divido (Split-flow)
10-15 Flujo divido con pre calentador de gas acido
5-10 Flujo divido con combustible o pre calentador de gas 4cido u
oxidacion directa o recirculacion de azufre
<5 Recirculacién de azufre o distintos tipos de oxidacion directa

50 — 100 (con NHs) Directo con quemador de NH;

Nota. Adaptacion de Sulfur Recovery por Bahadori, A.,2014, pag. 527. Natural Gas Processing: Technology
and Engineering Design.

ii. Etapa Catalitica

En el proceso Claus modificado, después de la etapa térmica sigue la etapa
catalitica, que, a pesar de operar a menores temperaturas que la primera etapa, es la
segunda etapa la que permite alcanzar el mayor valor de conversion de sulfuro de
hidrégeno a azufre de toda la seccién Claus y esto se puede observar en la figura 5. Se
debe recordar que la temperatura de operacién del reactor catalitico debe ser superior a la
temperatura de fusion del azufre, de acuerdo al apartado 3.1.2, dicho valor promedio es de
119 °C. Por tanto, la finalidad de mantener una temperatura superior de 119 °C es evitar
solidificacién de azufre en los equipos.

En las Unidades de Recuperacion de Azufre, las tasas de recuperacion de azufre
se pueden incrementar mientras se va incrementando el nUmero de reactores cataliticos
dentro de la seccion Claus, por ejemplo, de acuerdo a los resultados de (Paskall H.G.,
1979) para un contenido de 90% molar de H.S en base seca se obtendr4 una tasa se
recuperacion de azufre de alrededor 96.5% si se tiene instalada 2 etapas cataliticas y si

fuesen 3, se obtendria alrededor de 98%. Dichas mejoras deberan ser evaluadas junto a
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una evaluacion econdémica ademas de un estudio de las limitaciones que conlleven el
incremento de reactores cataliticos, ya que esto genera mayor contrapresion a la

circulacion de los gases.

Figura 12

Eficiencia de recuperacion neta de una SRU para 2 y 3 etapas cataliticas
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Nota. Adaptacién de The Seven Deadly Sins of Sulphur Recovery por Bohme & Sames, 1999, pag. 2. Sulphur
Conference, Calgary, Alberta, Canada.

Los lechos de los reactores cataliticos estan conformados generalmente por 2 tipos

de catalizadores, los cuales son:

Catalizador a base de aliumina activada.

Es el catalizador que fomenta la reaccion entre el sulfuro de hidrégeno (H.S) y el
diéxido de azufre (SO.) para la formacién de azufre y vapor de agua. Las reacciones
ocurren en el area superficial del catalizador y dentro de los poros que tienen cada una de
las bolas de catalizador. El lecho catalitico que esta confirmado por las bolas de catalizador
esta soportado por una estructura de metal, que por lo general es de acero inoxidable.

El pardmetro fundamental a monitorear en los reactores cataliticos es la

temperatura a distintos niveles de los lechos, con lo cual se podré ir evaluando el grado de
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actividad del catalizador, de acuerdo a la figura 13, se aprecia la diferencia del perfil de
temperatura de un catalizador nuevo (curva A) frente catalizadores desactivados (curvas

B,Dy C).

Figura 13

Actividad del catalizador a distintas alturas de los lechos cataliticos
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Nota. Adaptacion de The Seven Deadly Sins of Sulphur Recovery por Bohme & Sames, 1999, pag. 5. Sulphur
Conference, Calgary, Alberta, Canada.

Entre los principales fabricantes de catalizadores se encuentran BASF (DD-431 y
DD-831), Axens (CR-3 y CR-3S) y Eurosupport / UOP (S-201 y S-2001).

Dentro de las principales causas de desactivacion del catalizador, tenemos:

e La acumulacion de hollin.
Este problema es ocasionado principalmente por la combustién incompleta durante
el encendido del reactor térmico con gas combustible.

e Laacumulacion de sales de amonio.
Esto tienen como origen la incompleta destruccion del amoniaco (NHs) en el reactor
térmico y trae como consecuencia dafios irreversibles en el catalizador. De acuerdo
a (Gupta et al.,, 2016), la destruccion incompleta del amoniaco se debe
principalmente a que no se ha logrado superar la temperatura necesaria para la
destruccién del NHs.
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e Laacumulacion de azufre.
Esto es causado en caso de que la temperatura de operacion del sistema sea menor
a la temperatura de fusion del azufre, lo cual anteriormente se establecié en un valor
aproximado de 119 °C.

e La acumulacién de azufre.
De acuerdo a los documentos presentados por (Crevier et al., 2001), la presencia

de los BTX ocasiona una desactivacion irreversible en el catalizador.

Catalizador a base de dioxido de titanio

Dentro de la etapa catalitica se puede incluir también catalizadores especiales para
incrementar la recuperacion global de azufre, con el fin de evitar la salida de componentes
azufrados como el sulfuro de carbonilo (COS) y disulfuro de carbono (CS>) en la corriente
de gas de salida de la seccion Claus o gas de cola y en su lugar recuperarse como azufre
liguido. De acuerdo a (Sames & Paskall, 1984) se puede tener que hasta un 17% de los
compuestos de azufre en el gas de cola puedan ser debido a la presencia del COS y CS,,
otros expertos como (Luinstra & d'Haene, 1989) han reportado que el contenido de estos
compuestos quimicos contenidos en el gas de cola podria alcanzar hasta el 50% de su
composicion.

En cuanto al proceso de formacion de los compuestos azufrados ya mencionados,
segun (Sames et al., 1990) aproximadamente el 71% del COS se forma en el reactor
térmico y la caldera de recuperacion de calor, ademas es la alta temperatura de operacién
en el reactor térmico que promueve la disociacién del CO2 en O, y CO, ocasionando
finalmente que esté ultimo forme el COS junto al vapor de azufre presente en los gases.

En cuanto al disulfuro de carbono (CS.), segun pruebas realizados por (Arutyunov
et al., 1992) en un reactor de cuarzo a temperaturas entre los 1100 K — 1350 K y una
presion de 53 kPa usando las mezclas de gas &cido y metano, confirmaron la formacion de
este producto indeseado, el cual se origina también en el reactor térmico por las

condiciones de operacion similares al experimento realizado.
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Los compuestos mencionados se forman, de acuerdo a las siguientes reacciones:
C0O+S - COS
CH,+4S - CS,+2H,S
Para la recuperacién de estos componentes sera necesario realizar la hidrélisis de
cada uno y esto también se logra usando el catalizador de base de aliumina, pero de
acuerdo a la figura 14, utilizando un catalizador de base de diéxido de titanio se obtendran
mayor porcentaje de recuperacion de HzS por hidrdlisis de COS y CS; en comparacion al

otro tipo de catalizador.

Figura 14

Hidrolisis del COS y CS; en distintos tipos de catalizador
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Nota. De la figura se observa que los catalizadores de base de didxido de titanio presentan porcentajes mayores
de 80% para la hidrolisis del COS y CS..
Adaptacion de The Seven Deadly Sins of Sulphur Recovery, por Bohme & Sames, 1999, pag.7.

Las reacciones de hidrdlisis para estos componentes son:
CS, +2H,0 —» CO, + 2 H,S

COS + Hy,0 - CO, + H,S
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Expertos como (Clark, 2001) indican que el COS presenta mayor conversion a H,S
sobre catalizador de diéxido de titanio y en cuanto a la temperatura, indican que, si se tiene

a una temperatura de 330°C, se lograria toda la conversion del COS.

Figura 15

Efecto de la temperatura sobre la conversién de COS
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Nota. Adaptacién de Conversion of CS2 and COS over alumina and titania under Claus process conditions:
reaction with H20 and SO, por Clark, P., 2001, pag. 111.

3.3.2 Seccién de Tratamiento de Gas de Cola

De acuerdo a lo visto en el apartado 3.3.1, la primera etapa de una Unidad de
recuperacion de azufre se rige principalmente por el proceso Claus modificado ya que la
conversion promedio de azufre alli esta entre el 92 a 97%. De acuerdo a (Kohl & Nielsen,
1997) se obtiene una conversion entre 94 a 95% para una Unidad con 2 etapas cataliticas
y entre 96 a 97% para una Unidad con 3 etapas cataliticas. Como ya se mencioné el gas
residual de la seccion Claus llamado también gas de cola, tiene dentro de sus componentes
principales al sulfuro de hidrogeno (H.S), dioxido de azufre (SO.), vapor de azufre (S),
COS, CS; y otros gases como diéxido de carbono (CO,), nitrégeno, otros gases inertes y

vapor de agua.
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Dependiendo de la necesidad de cual sea el valor objetivo del porcentaje de
recuperacion de azufre o la cantidad de compuestos azufrados permitidos en la corriente
gaseosa enviada a la atmosfera, se decidird qué tipo de tratamiento se realizara al gas de

cola o gas residual de la seccion Claus, tal como se puede apreciar en la tabla 3.

Tabla 3

Tecnologias para el Tratamiento de Gas de Cola de Claus

H2S content (%) Treatment process Sulfur production capacity (tons/day) Sulfur recover level/sulfur quality (%)
1-5 Sub-dew Claus 5-15 98.5-99.5

0.8-3 Direct oxidation >0.176 99-99.9

1-5 Reduction/absorption/recycle 5-15; >15 applicable 98-99.98

0.08-1.2 Oxidation/absorption/recycle 5-15; >15 applicable 99-99.9

Nota. Adaptacion de Advances in sulfur chemistry for treatment of acid gases por Gupta et al., 2016, pag.71.
Progress in Energy and Combustion Science, N°54

De acuerdo a (Kohl & Nielsen, 1997) las tecnologias que existen para el tratamiento

del gas de cola se pueden agrupar en 3 principales tipos, los cuales son:

I Proceso Claus con Sub-punto de rocio

Este proceso consiste en incrementar la capacidad de conversion del H.S en el gas
de cola a azufre, llevando la temperatura de la operacion cerca e incluso por debajo de 250
°F (120 °C), que de acuerdo a la figura 5 (Porcentaje de conversion de H,S a azufre)
corresponde a un porcentaje de conversion muy préximo al 100%. El proceso Claus con
sub-punto de rocio implica la deposicién por solidificacién del azufre sobre los reactores
cataliticos para mantener en servicio el sistema a temperaturas mas bajas que el proceso
convencional. (Kohl & Nielsen, 1997).

Debido a la acumulacién de azufre en los lechos cataliticos y a medida que avanza
el tiempo se debe establecer una forma de operacion ciclica para permitir dar continuidad
a la operacion de la planta. La continuidad de la operacion se logra por lo general contando

con al menos 2 reactores, en donde uno estara en servicio realizando la “adsorcion” del
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azufre que se va solidificando mientras el otro se encontrara en proceso de regeneracion
o limpieza del azufre acumulado con el uso de una corriente de gas de purga caliente, este
proceso se puede apreciar en la figura 16, la cual es una representacion del proceso
Sulfreen.
Dentro de los principales procesos de este tipo se encuentran:
e Proceso Sulfreen, desarrollado por Lurgi Gesellschaft fur Warme y la Sociedad
Nacional de Petréleo de Aquitania (SNPA).
e Proceso Amoco CBA (Adsorcion en Lecho frio por sus siglas en ingles),
desarrollado por Amoco Compafiia de Petréleo Canadiense.
e Proceso MCRC (Maximum Claus Recovery Concept), este proceso desarrollado
por la empresa con el mismo nombre, Compafia de Recursos Minerales y Quimicos
0 MCRC por sus siglas en ingles.

o Proceso Maxisulf, desarrollado por Davy-McKee International.

Todos estos procesos tienen el mismo principio de funcionamiento, usando como

catalizador la alimina activada, pero cada uno de ellos difiere en la técnica que se usa para

el proceso de regeneracion del reactor catalitico que ha acumulado el azufre solidificado.

41



Figura 16

Diagrama del Proceso Sulfreen (Proceso Claus con Sub-punto de rocio)
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Nota. Adaptacion de Lurgi's TGT processes and new operational results from Sulfreen plant por Willing &
Lindner, 1994. Presentado en la conferencia SULPHUR’94.

ii. Procesos de Oxidacion directa

El proceso de Oxidacion directa consiste en incrementar la conversion de H.S en el
gas de cola a azufre utilizando la reaccién Claus original, pero como bien se sabe es una
reacciéon altamente exotérmica y para tener el control de la temperatura de la operacién, se
establece por lo general un control del contenido de sulfuro de hidrogeno (H:S) en la
corriente de ingreso al reactor de oxidacion directa.

Para lograr la oxidacion del H2S, se debe suministrar una corriente de aire para
suministrar el oxigeno necesario para alcanzar la reaccion requerida, ademas de contar
con un catalizador especial para producir una conversién casi al 100% y altamente
selectiva del H.S.

Debido a que, un componente del proceso Claus es el SO;, para incrementar la
conversién de una planta con un tratamiento de gas de cola en base a un proceso de
oxidacion directa, se debe incrementar el exceso de H,S en el gas de cola de la etapa
Claus. (Kohl & Nielsen, 1997).

Dentro de los principales procesos de oxidacién directa tenemos:

e Proceso SuperClaus, desarrollado en los Paises Bajos por Comprimo BV, VEG-

Gasinstituut y la Universidad de Utrecht.

42



La implementacion de este proceso implica una modificacion en el control de la
etapa Claus, operando con una cantidad subestequiométrica de aire para generar
menor cantidad de SO, y asi obtener una relacién H,S/SO, mayor en el gas de cola,
con lo cual el arrastre de SO; hacia el incinerador de gases sera menor. (Lagas et
al, 1988).

De acuerdo a (Goar & Fendersn, 1998) el catalizador de este proceso es uno muy
selectivo a la conversion del H.S a azufre elemental y no presenta sensibilidad ante
las altas concentraciones de vapor de agua que se tiene en el flujo que circula por
el equipo. Ademas, en este sistema el porcentaje de conversion global de azufre

puede alcanzar valores de 98 a 99%.

e Proceso EuroClaus, desarrollado en los Paises Bajos por Comprimo BV.

El proceso EuroClaus es una versiébn mejorada del proceso SuperClaus, que se
disefié para poder garantizar la recuperacion de azufre mayor al 99.5 % y la diferencia
radica en instalar un reactor de hidrogenacién antes del reactor Super Claus, esto permite
la conversion de compuestos azufrados como COS, CS;, vapor de azufre y principalmente

SO, a H:S para su posterior oxidacion en el reactor SuperClaus. (Lagas et al, 1988).

e Proceso Selectox, desarrollado por la compafiia Union Oil de California y Ralph M.

Parson.
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Figura 17

Diagrama de proceso SuperClaus (versién 99)

incinerator
reheater
steam O ] Cl
stack
reactor
waste heal
boiler
_.._.Cr—' Sheam . P"@
H.S
combustion 0.8-3 Vol%
chamber

|
1 |
condenser : ‘

Nota. Adaptacion de "The Superclaus Process," por Lagas., Borsboom, & Berben, 1988, Laurance Reid Gas
Conditioning Conference Proceedings (Addendum).

iii. Procesos de Reduccion de SOz y recuperacion de H2S

Este proceso consiste en realizar la reduccion de todos los compuestos azufrados
gue se encuentran en el gas de cola a H>S, entre ellos tenemos al COS, CS;, vapor de
azufre y principalmente SO,. Para lograr la reduccién de los compuestos azufrados es
necesario contar con una corriente de suministro de hidrogeno para la conversion de ellos
a azufre, sobre un catalizador especial.

Dentro las reacciones que se tienen para la conversion a H,S, se tiene:

Reacciones de hidrdlisis (con presencia de vapor de agua)

CS, +2H,0 - CO, + 2 H,S
COS + H,0 - CO, + H,S
Reacciones de hidrogenacion (con presencia de hidrdgeno gaseoso)

SOZ+3H2 d H25+2H20

44



S,+2H, - 2H,S
COS + H, - CO + H,S
CS,+2H, » C+H,S

Para el caso del disulfuro de carbono y el sulfuro de carbonilo, serdn mas
predominantes las reacciones de hidrdlisis que de hidrogenacion, debido al gran contenido
de vapor de agua que tenemos en la corriente. (Kohl & Nielsen, 1997).

Luego de la obtencién del H,S se procedera a su recuperacion y para ello se usan
distintos tipos de disolvente como aminas u otros solventes como Ucarsol o Flexsorb. De
acuerdo a (Koscielnuk et al., 2009), esta tecnologia permite una eficiencia de recuperacion
de azufre del 99,5%.

Dentro de los principales procesos de este tipo tenemos:

e Proceso Beavon Sulfur Removal (BSR), fue desarrollado conjuntamente por La

Compainiia Parsons Corp. y la Compafiia Union Oil de California.

Este proceso cumple en principio con la conversion de los compuestos de azufre a

H.S y para lograr la recuperacioén del H.S formado, se realiza mediante la oxidaciéon

a azufre en la fase liquida mediante una solucion redox (procesos BSR / Stretford y

BSR / Unisulf). El proceso BSR/Stretford, logra la oxidacion del H.S a azufre en usa

solucion alcalina (carbonato de sodio). (Kohl & Nielsen, 1997).
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Figura 18

Proceso de Recuperacion de azufre Beavon
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Nota. Adaptacion Tail Gas Cleanup Process - A Review por Goat and James, 1983, Gas Conditioning
Conference.

Proceso Shell Claus Off-Gas Treating (SCOT). Desarrollado por los Laboratorios
de la Compafiia Royal Dutch Shell.

El proceso esta conformado por una primera etapa de reduccion de los compuestos
azufrados a H.S y otra seccion de absorcién del mismo con una solucion de amina.
De acuerdo a (Harvey & Verloop, 1976), el proceso puede lograr que el H».S
contenido en el gas de salida pueda estar entre los 10 a 400 ppmv y con ello el
porcentaje global de recuperacion de azufre en toda la Unidad de Recuperacién
pueda ser superior a los 99.8%.

Tal como se aprecia en la figura 19, en la primera etapa se tiene el reactor el cual
contiene un catalizador de cobalto-molibdeno o cobalto-niquel, el cual a una
temperatura alrededor de los 300°C permite la reduccion de los compuestos de
azufre. (Kohl & Nielsen, 1997).

Luego el gas es enfriado, por lo general a través de intercambiador de calor y luego
por una columna de enfriamiento del gas con agua, aunque recientes estudios como

el de (Honggang et al., 2015) demuestran que se puede lograr mantener la
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efectividad de catalizadores, es decir obtener mismos resultados, pero a
temperaturas mas bajas, como 220 °C. Estas mejoras traen como beneficio no
necesitar el uso de un pre calentador y esto conlleva una reduccion del consumo

energético.

Figura 19

llustracion tipica del proceso SCOT
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Nota. Adaptacién de Shell's Low Cost SCOT Process por Brand K., 2002. Paper presented at the
Sulfur Recovery Symposium, Vail, Colorado, EE.UU.

La torre de enfriamiento o Quench tower, aparte de reducir la temperatura del gas
para su posterior lavado con amina, se encarga también de remover del condensado del
vapor de agua que se genera en el proceso Claus y también de prevenir el arrastre de los
remanentes de NHs y SO; en el gas antes de su ingreso a la columna de absorcion con
amina, la cual puede sufrir dafios frente al NHs y SO2, segun (Weiland et al., 2016), incluso
con cantidades pequefias de SO, puede generar sales termoestables y otros productos no

deseados que afectan negativamente al desempefio de la amina como absorbente,
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ademas de la degradacién de la propia amina. Esta accion a prevenir es conocida también
como incursion del SO o “SO; breakthrough”.

De acuerdo a los estudios de (Keller, & Lead, 2012) se establecen acciones
preventivas como establecer un control del pH en el agua de recirculacién mediante purgas
del sistema o adicion de una solucion de soda caustica (NaOH).

Las reacciones que se originan en el sistema en caso de arrastre de SO, seran:

SOz(9) < S02(aq)
SO2(aq) + Hy0 © 2 H,S0;

H,S0; & H* + H,S03

H,S03 & HY + 5032

De acuerdo a (Keller, & Lead, 2012), la corrosion del acero al carbono (Fe) tiene
lugar cuando los iones H* reacciona con el hierro para formar iones de Fe*2. Dentro de
otros problemas que puedan ocurrir dentro del sistema, esta la obstruccién de las tuberias

en los enfriadores por deposicion de azufre no reducido a H,S.

3.4 Marco Legal

La implementacion de las Unidades de recuperacion de azufre permite a los
distintos complejos industriales recuperar azufre a partir de los gases acidos recuperados
de las distintas unidades de procesos. La configuracion de toda la planta o unidad de
recuperacion de azufre a implementarse es de acuerdo a la exigencia de las autoridades
competentes por cada pais o0 region ya sea que sea establecido en funciéon a un limite
inferior de porcentaje de recuperacion en el sistema o a una cantidad especifica de
contenido de gases en el punto final de emisién de gases de la Unidad, que por lo general
se ubica en la chimenea de gases de salida del incinerador final de gases.

Uno de los principales componentes que se deben reducir o eliminar es el diéxido

de azufre, que es uno de los principales compuestos que dan origen a la lluvia acida.
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En 2019, méas de dos tercios (68%) de las emisiones totales
detectadas por el programa MEaSUREs fueron causadas por la
actividad humana. Las fuentes antropogénicas de SO, se
encuentran en lugares gue tienen un alto consumo de combustibles
fésiles (quema de carbon, refinacion y combustion de petroleo) o en
sitios de fundicion que albergan. (Dahiya et al.,2020, p.13)

A nivel mundial, se tienen establecidos diferentes valores de cumplimiento de
cumplir con los requisitos legales como considerar al porcentaje de recuperacion de azufre,
por ejemplo, en Espafa, de acuerdo al decreto real 430/2004, se tiene que para Unidades
con capacidad de produccion de azufre es igual o menor a 20 Toneladas por dia, el valor
de su recuperacion debe ser mayor a 96.5% y en caso de contar con capacidades de
produccion igual o superior a 50 Toneladas por dia, la recuperacién debe ser como minimo
98.5%.

En el Perd, las bases para el control del correcto funcionamiento de las Unidades
de Recuperacion de Azufre desde el punto de vista medioambiental son establecidas por
el Ministerio del Ambiente.

En el afio 2010, se emitié el decreto supremo DS 062-2010-EM, en el cual se
establecieron los Limites Maximos Permisibles (LMP) para las emisiones gaseosas y de
particulas de las actividades del sub sector hidrocarburos, en él se establecié que el
contenido de sulfuro de hidrogeno en los gases de salida de la Unidad de Recuperacion de
Azufre debe ser como maximo 10 ppmy que la concentracién de los éxidos de azufre (SOx)

debe ser como maximo 150 ppm.
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3.5 Objetivos y justificaciones de las técnicas propuestas

3.5.1

Objetivo General

Establecer las consideraciones necesarias para la adecuada y segura puesta en

servicio de las zonas de conversion de una Unidad de recuperacion de Azufre, que esta

conformado por el reactor térmico y reactor catalitico de la seccién Claus, el reactor de

hidrogenacién en la Seccion de Tratamiento de Gas de Cola y la Incineracién de gases

residuales.

3.5.2

Objetivos especificos

Definir los criterios necesarios para elaborar un procedimiento de arranque de la
Zona Claus de una Unidad de Recuperacion de Azufre.

Establecer todas las consideraciones necesarias para el adecuado tratamiento
previo del refractario del Reactor térmico e Incineracién de gases.

Realizar la optimizacién del uso de vapor de calentamiento en tuberias asociadas
al reactor térmico.

Establecer las acciones necesarias para mantener en servicio la SRU en caso de
fallo del analizador de Hidrégeno residual en el Reactor de Hidrogenacién del
Tratamiento de Gas de Cola, para un sistema de recuperacion de gas de cola con
Reduccion de SO y recuperacion de H»S.

Implementar las principales variables de control en la seccion Claus de Unidad de

Recuperacion de Azufre.

3.6 Labores y tareas asignadas

Las principales labores realizadas en la supervisién de la puesta en marcha de una

Unidad de Recuperacién de Azufre fueron:
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3.6.1 Elaboracién de los procedimientos y lista de comprobaciones

Como parte de la puesta en marcha de una Unidad de Recuperacion de Azufre es
muy importante elaborar el procedimiento de encendido de la seccién Claus. Para esto se
debe tener en cuenta lo siguiente:

e Determinar los riesgos asociados al proceso de puesta en marcha, ya que el insumo
principal para la generacion de azufre es el sulfuro de hidrogeno, un agente
altamente téxico y que a concentraciones elevadas puede causar dafios severos e
incluso la muerte.

¢ Definir las responsabilidades para cada accién a llevarse a cabo durante el proceso
de encendido.

e Revisar con las personas que llevaran el control de los instrumentos comunicados
desde el Sistema de Control Distribuido toda la secuencia de arranque, verificando
junto a ellos los sistemas de seguridades asociados a cada seccion.

e Establecer la secuencia adecuada de las maniobras a realizar por cada persona
que conforma el equipo de trabajo, para luego realizar formaciones o
capacitaciones al equipo de operacion gue tendra a su cargo el funcionamiento de
la Unidad.

e En caso de realizarse el curado térmico o secado del refractario instalado en el
reactor térmico con el uso del quemador propio del equipo, se debe realizar una
revision y prueba de la secuencia a seguir. En otras oportunidades es posible
realizar esta actividad mediante el uso de mantas eléctricas.

e Elaboracién de formatos sencillos tipo checklist para un seguimiento rapido de la
secuencia de pasos para el encendido de equipos y con estos sirvan también para

realizar simulaciones de encendido de equipos.
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3.6.2 Supervisiéon del secado del refractario en Reactor Térmico e Incinerador
Como se vio en el apartado 3.3.1, el Reactor térmico es el equipo principal del
proceso Claus modificado. Este equipo al igual que el incinerador de gases cuentan con
un refractario instalado en la pared interna que evita el contacto directo de gases 4cidos a
una temperatura superior a 1200 °C con la estructura metalica del propio recipiente, que
por lo general estd hecho de acero al carbono. Ante esto es sumamente importante realizar
de manera adecuada el curado térmico o secado del refractario, cumpliendo la secuencia
de pasos establecido en un procedimiento operativo el cual debe estar incluido en la

formacion del equipo de trabajo que participara en su realizacion.

3.6.3 Reporte de Produccidén de azufre por dia

Previo al arranque de una Unidad de Recuperacién de Azufre es importante estimar
los flujos de produccién de azufre en estado liquido a obtenerse a partir del H»S contenido
en la corriente de alimentacion a la unidad y para ellos es necesario contar con la
informacion de parametros y condiciones de operacion de las corrientes de alimentacion,
entre ellos, datos de temperatura, presion, asi como la composicién del gas acido. Los
resultados obtenidos, permitiran establecer los periodos de retiro de azufre en estado solido

a través de unidades de solidificacion ya sea en forma de pastillas o laminas.

3.6.4 Estimacién del flujo de aire necesario para el tratamiento del gas acido
Previo al arranque de una Unidad de Recuperacion de Azufre es importante
establecer el flujo de aire para asegurar el suministro del oxigeno necesario para la
conversion del H.S a SO,, dicho caudal debe permitir alcanzar una relacién de 2 a 1 entre
el H.S y el SO,. Una vez se encuentre en servicio la SRU el control del aire ser& establecido
en funcion a los resultados obtenidos por un analizador de concentracion del H,S y SO-

contenido en el gas de cola o gas de salida de la seccion Claus.
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3.6.5 Optimizacién del uso de vapor para calentamiento de tuberia de
alimentacion de gas acido a cdmara posterior del Reactor Térmico
Parte de las labores de un Ingeniero quimico en una Unidad de Recuperacién de
Azufre son también la optimizacién del consumo de vapor, asi como lograr el mayor
rendimiento de dicha unidad con el menor uso de recursos energéticos, es decir lograr
tener una operacion mas eficiente. Por esto se debe verificar principalmente:
e La adecuada temperatura de operacion de los reactores térmicos y cataliticos.
e La evolucion de las temperaturas a diferentes alturas en los lechos de los reactores
cataliticos.
o Establecer los ajustes necesarios para obtener la temperatura adecuada en el
reactor térmico.
e La evolucién de la presién en todo el trayecto que recorren los gases a través de

los equipos de la Unidad de Recuperacion de Azufre.

3.6.6 Establecer medidas de contingencia en caso de fallo de analizadores en la

Unidad de Recuperacion de Azufre

La Unidad de Recuperacién de Azufre tienen como analizador principal, en la
seccion Claus, especificamente en la salida del gas de cola, uno que indica la
concentracion de H.S y SO, para verificar la relaciébn de 2/1 respectivamente. Para la
Seccion de Tratamiento de gas de cola basado en el proceso de reduccién de SO, y
recuperacion de H:S, se cuenta con un analizador de H; residual en el gas de salida del
reactor de hidrogenacion. Ambos analizadores cumplen un papel importante durante la
operacion y principalmente durante la puesta en marcha de la Unidad, es por ello que frente
a los riesgos que se tienen asociados en caso de fallo de alguno de ellos, es una labor del

ingeniero realizar un estudio y establecer las contingencias necesarias para mantener en
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funcionamiento la Unidad sin afectar la calidad de los productos, la integridad de los
equipos ni muchos menos afectar la salud de las personas, es decir mantener una

operacion segura.

3.7 Planteamiento de larealidad problematica de la actividad

3.7.1 Riesgo de rotura del refractario propio del reactor térmico e incinerador

De acuerdo a lo visto en el apartado 3.3.1. entre los principales riesgos que existen
en el reactor térmico o incinerador de gases residuales, frente a roturas o dafos en su
refractario se tiene:

e La sulfuracion del acero al carbono, que se puede producir debido al incremento de
temperatura del acero al carbono y la presencia de H-S.

e EIl debilitamiento del acero al carbono por alta temperatura, segun ensayos
realizados en base a la Norma NFPA 251 emitida por la Asociacion Nacional de
Proteccion contra el Fuego, el acero estructural colapsa al alcanzar los 538 °C luego
de 5 minutos.

En nuestro caso, se considera como el refractario instalado al conjunto de ladrillos
refractarios de alto contenido de alimina, es decir superior al 45% de alimina contenida.
Dentro de este tipo de materiales tenemos los productos de Morgan Advanced Materials,

cuyos nombres comerciales son SR-90, SR-99 y SR-99 LS.

3.7.2 Exceso de aire para la combustion del gas acido
Considerando una seccion tratamiento de gas de cola del tipo reduccion de SO, y
recuperacion de H,S, el no tener establecido el flujo de aire necesario para la conversion

de 1/3 de H.S a SO en el reactor térmico trae como consecuencia no cumplir con la
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proporcion necesaria de los reactantes necesarios para formar azufre, H.S y SO,. El
descontrol de ingreso de aire puede generar lo siguiente:

e Exceso de SO; en la corriente de gas cola, lo cual trae como consecuencia mayor
demanda de hidrégeno para la reduccion a H2S en el reactor de hidrogenacion,
segun el apartado 3.3.2.

e SO, Breacktrough o Incursién de SO en la seccién del tratamiento del gas de cola,
como se menciond en el apartado 3.3.2, este problema puede ocasionar corrosion
en la columna de enfriamiento del gas de cola o la degradacién de la amina terciaria
(Metildietanolamina o MDEA) en la etapa en donde se recupera el H,S.

e Posible formacion de SO3, por exceso de oxigeno durante el re arranque del reactor
térmico, esto debido a la reaccion de equilibrio:

250, + 0, < 250,
De acuerdo (Coykendall, 1962), la formacién del SO; predomina en zonas a bajas
temperaturas.
Exceso de HS, lo cual genera una baja recuperacion de azufre en la etapa Claus
y se sobre carga a la seccion de tratamiento de gas de cola, ya que el H,S sera recuperado
en dicha seccion cuando lo eficiente es recuperar la mayor cantidad de azufre proveniente

del H2S en la seccién Claus.

3.7.3 Incremento de presion en la camara del reactor térmico

El incremento de presién en la camara del reactor térmico o incluso en los reactores
cataliticos, que por lo general debe estar entre los 5 — 12 psig, genera que se reduzca el
flujo de alimentacién del gas acido y del aire hacia el reactor, lo que trae finalmente una
disminucion de la capacidad del tratamiento del gas acido en la Unidad de Recuperacion

de Azufre y reduccién de produccion de azufre.
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3.7.4 Bajaconversion de CS;y COS en la seccidon Claus

Se debe siempre alcanzar las temperaturas necesarias para asegurar que las
reacciones de hidrdlisis para el COS y CS; y se conviertan a H,S sobre el catalizador de
base de didxido de titanio. Permitir que se realicen estas reacciones en la seccién Claus
reducira el consumo de hidrégeno en la siguiente etapa del proceso, es decir reducir su
consumo en la hidrogenacion del gas de cola en el tratamiento de gas de cola en un
proceso de reduccion de SO; y recuperacion de H.S.

De acuerdo a las figuras 14 y 15, en los catalizadores de base de 6xido de titanio
se debe tener temperaturas superiores a los 320 °C, para superar el 90% de hidrélisis del
CS, y COS, incluso a temperaturas alrededor de 330 °C se lograria alcanzar el 100% de

conversion.

3.7.5 Falladel analizador de hidrégeno en gases de salida de un Reactor de
Hidrogenacion en el proceso SCOT
Ante la falla del analizador de H. residual en el reactor de hidrogenacién en la
seccion de tratamiento de gas de cola, se debe establecer las contingencias necesarias a
fin de evitar lo siguiente:

o EI SO, Breacktrough o Incursién de SO; en la seccién del tratamiento del gas de
cola, como se mencion6 en el apartado 3.3.2, este problema puede ocasionar
corrosion en la columna de enfriamiento del gas de cola o la degradacion de la
amina terciaria (Metildietanolamina o MDEA) en la etapa en donde se recupera el
HZS.

e La solidificacion de azufre en la columna de enfriamiento o columna Quench que
no fue reducido en el reactor de Hidrogenacion, por falta de Ho.

e La corrosion en tuberias y equipos por la disolucién del SO, en el agua de la
columna Quench, para generar un pH &cido, segun las disociaciones vistas en el

apartado 3.3.2.

56



3.8 Calculos y determinaciones

3.8.1 Estimacion de la cantidad de azufre producido en una SRU

Para la estimacion del azufre a producirse a partir del sulfuro de hidrogeno se debe
contar con el flujo de alimentacion de la corriente o corrientes hacia el reactor térmico.

Las consideraciones a tener en cuenta son las siguientes:

El reactor térmico recibe el gas acido proveniente de la Unidad de regeneracion de
Aminas y de la Unidad de tratamiento de aguas acidas.

La Unidad de Recuperacion de Azufre o SRU, cuenta con una seccién Claus
(modificado), una seccién de tratamiento del gas de cola con un proceso del tipo Reduccion
de SO; y recuperacién de H,S y una incineracion final de gases residuales, por lo que de
acuerdo a (Harvey & Verloop, 1976), el porcentaje del azufre a recuperarse es mayor al
99.8%.

Como punto de partida se debera tener la composicién molar de las corrientes de
alimentacién para saber el contenido de los gases que lo conforman, principalmente el
sulfuro de hidrégeno. En la tabla 4, se indican los resultados de la cromatografia de gases

para las corrientes de alimentacion, tanto del gas acido de aminas como el de aguas acidas.
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Tabla 4

Cromatografia de gases en base seca (porcentaje molar)

Componente Gas éacido de Gas acido de aguas

Aminas acidas
Sulfuro de hidrégeno (H.S) 93.37 44.87
Amoniaco (NHz) 0.24 52.87
Nitrogeno (N2) 0.13 0.25
Dioxido de carbono (CO,) 5.68 1.65
Metano (CHa) 0.28 0.12
Etano (C2Hs) 0.06 0.08
Propano (CsHs) 0.18 0.12
Benceno (CsHe) 0.01 0.00
Tolueno (C7Hs) 0.01 0.00

100.00 100.00

A partir de la composicion de los gases acidos en base seca, se debera estimar la
composicion molar de cada corriente en base himeda y para estimar la composicion en
base humeda se debe obtener la fraccion molar del agua en el gas acido de cada aportante.

Asumiendo que los gases se comportan idealmente, se obtiene la concentracion
del agua en el gas a partir de la relacién que existe entre la presion parcial del agua y la
humedad relativa en el gas, la siguiente ecuacion se obtiene seguin (Moyers & Baldwin,
1997, pag. 12-13):

P H,0]; - P
RH = H20=[2]l T

Donde:

RH = Humedad relativa (porcentaje de saturacién)

PV = Presiéon de vapor del agua a la temperatura del sistema (kg/cm?)

PT = Presién absoluta del sistema (kg/cm? abs.)

La presion de vapor del agua a la temperatura del sistema se obtiene a partir de
método de correlacidn: ecuacion de Antoine para agua entre los 60 °C y 150 °C, de acuerdo

a (Lange, 1967 pag. 1438) La ecuacion esta dada por:
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log,o(Py) =A—-B/(C+T)

Donde:
A =7.96681
B =1668.21
C =228

Pv = Presion de vapor del agua a la temperatura T (mmHg)

T = Temperatura absoluta (°C)

La concentracion del agua en el gas se calculara para la corriente de alimentacion
proveniente de la Unidad de Aminas (i=1) y de la Unidad de Aguas Acidas (i=2). Para el
caso de ambos gases se considera que el gas de alimentacibn se encuentra
completamente saturado (RH = 100%) a las condiciones siguientes:

Gas Acido de Aminas (i=1)

Se considera la presién (absoluta) y temperatura del recipiente del tope de la
columna regeneradora de Aminas, de donde proviene el gas acido y el cual tiene menor
temperatura que el acumulador de knock out (separador de gotas) ubicado antes del
ingreso al reactor térmico, porque las tuberias cuentan con sistema de calentamiento en
todo el trayecto desde el acumulador hasta el recipiente separador.

Gas Acido de Aguas Acidas (i=2)

Se considera la presion (absoluta) y temperatura de los gases que salen
directamente del tope de la columna de Aguas acidas, ya que dicha temperatura es mayor
que el acumulador de knock out (separador de gotas) ubicado antes del ingreso al reactor
térmico, porque las tuberias cuentan con sistema de calentamiento en todo el trayecto
desde la Unidad de tratamiento de aguas acidas hasta el recipiente separador.

De lo planteado se obtiene la tabla 5.
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Tabla 5

Estimacién de la concentracion o fraccion molar del agua

Parametro Gas &cido de Gas 4cido de
Aminas aguas 4cidas
Temperatura (°C) 38 80
Presion manomeétrica (kg/cm?g) 0.86 1.00
Presion atmosférica (kg/cm?) 1.36 1.36
Presion del sistema, Pt (kg/cm? 2.20 2.36
abs.)
Porcentaje de saturacion (%) 100 100
Presion de vapor, Py (kg/cm? abs.) 0.067 0.663
Fraccién molar de agua (mol/mol) 0.03 0.28

Una vez que se obtiene la concentracion del agua en cada corriente, se debe re
normalizar la composiciéon de las corrientes a partir de la composicién en base seca, para
ello se obtendra lo siguiente:

El contenido de todos los componentes en base seca es:

Concentracion de todos los gasesy, ¢ = (100 — [H,0];)
El contenido de cada componente (a) para la corriente (i) en base hiumeda sera:

(100 - [HZO]L') ) [Xai]base seca
[Xai ]base humeda = 100

El promedio del peso molecular viene dado por:

n

PMpromedio = Z[Xa] "M,

a=1
Donde:
PM promedio = Peso molecular promedio

Xa = Concentracién molar del componente a.

Realizando los célculos para cada componente de cada corriente se obtendra la

composicion molar de cada corriente, segun la tabla 6.
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Tabla 6

Composicién molar de los gases acidos (fraccién molar)

L . . Peso

Gas acido de Gas acido de
Componente . , . molecular
Aminas aguas acidas

(kg/kmol)
Agua (H20) 0.0304 0.2807 18.015
Sulfuro de hidrégeno (H.S) 0.9054 0.3228 34.076
Amoniaco (NHs) 0.0023 0.3803 17.031
Nitrogeno (N2) 0.0013 0.0018 28.013
Dioxido de carbono (CO) 0.0551 0.0119 44.010
Metano (CHa) 0.0028 0.0009 16.043
Etano (C2Hs) 0.0006 0.0006 30.069
Propano (CsHs) 0.0018 0.0009 44.096
Benceno (CsHe) 0.0001 0.0000 78.112
Tolueno (C7Hs) 0.0002 0.0000 92.138

1.0000 1.0000

Peso molecular promedio 34.07 23.18

(kg/kmol)

Una vez obtenida la composicion molar de las corrientes, se podra obtener las
cantidades de azufre recuperado a partir de los flujos de gases acidos que son medidos en
medidores que emiten flujos a condiciones normales (Nm?h), esto se muestra en la tabla

7.

Tabla 7-

Condiciones del gas acido en la alimentacion al Reactor Térmico

Gas acido de Gas acido de
Valores de Proceso ) ,
Aminas aguas acidas
Flujo (Nm?/h) 1186 261
Temperatura (°C) 78 110
Presién manométrica
(kg/em?g) 0.8 0.9

De los valores obtenidos se podra estimar el flujo molar de cada corriente,
considerandose el gas a tratar como un gas ideal para ambas corrientes. De acuerdo a las

caracteristicas de un gas ideal a condiciones normales (C.N.):
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_224L 224 Nm3

™ mol  kmol

Considerando la fraccion molar de sulfuro de hidrégeno en cada corriente, se
obtienen el flujo molar solo para el H.S. Finalmente se sabe que en una mol de H,S hay
32.064 g de azufre y a partir de ello se puede estimar el flujo masico de azufre a producirse
en kilogramos por hora (kg/h) y asi también obtener su equivalente en toneladas por dia

(T/d), estos resultados se muestran en la tabla 8.

Tabla 8

Cantidad de azufre producido a partir del gas acido

Gas acido de Gas acido de

Valores de Proceso ) . .
Aminas aguas acidas
Flujo (Nm?/h) 1186 261
Flujo molar (kmol/h) 52.95 11.61
Flujo H.S (kmol/h) 47.94 3.75
Flujo masico S (kg/h) 1537.06 120.13
Flujo masico azufre /(T/d) 36.89 2.89

De la tabla 8 se obtiene que la cantidad de azufre en total, contenido en las
corrientes de gas acido que se introduce a la Planta, es de 39.77 T/d.

Asumiendo que se cuenta con una unidad de tratamiento de gas de cola del tipo
reduccién de SO, y recuperacion de H:S, en donde segun (Harvey & Verloop, 1976), el
porcentaje de recuperacion de la Unidad de Recuperacién de Azufre es de por lo menos
99.8%.

Se obtiene que el valor estimado de azufre a recuperarse es de 39.69 T/d.
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3.8.2 Estimacion del caudal de aire necesario para el tratamiento del gas acido

Para estimar el flujo de aire se debe saber primero el caudal del gas &cido y su
composicion molar, el cual se obtiene por una cromatografia de gases. Con ello es posible
obtener el flujo molar por cada componente hacia el reactor térmico.

Para cada componente que contienen hidrégeno y carbono (hidrocarburo) en el gas
acido se debera considerar que la combustién serd completa las reacciones para estos
compuestos seran las siguientes:

CH,+20, - CO, +2H,0
C,Hg +3.50, - 2C0, + 3H,0
C3Hg +50, - 3C0,+ 4H,0
CeHg +7.50, - 6C0, + 3 H,0
C,Hg+90, - 7C0,+ 4H,0

De acuerdo a la primera reaccion del proceso Claus modificado, la formacion del
SO; se da de acuerdo a la siguiente reaccion:

H,S+3/20, - S0, + H,0

Con esto se obtiene la cantidad de O, en moles requerido por cada mol de cada
componente, estas cantidades se muestran en la tabla 9. Adicionalmente, considerando el
flujo molar obtenido en la tabla 8 y la composicion molar de cada corriente mostrado en la

tabla 6, se puede obtener también el flujo molar por cada componente.
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Tabla 9

Contenido de moles por cada componente de gases acidos (kmol/h)

Gas 4cido de Gas &cido de Oz necesario
Componente Aminas aguas 4cidas (moles Oz/mol
(kmol/h) (kmol/h) componente)
Agua (H20) 1.6084 3.2656 -
Sulfuro de hidrégeno 47 9405 3.7548 15
(H25)
Amoniaco (NHs) 0.1241 4.4239 -
Nitrégeno (N>) 0.0710 0.0210 -
Dioxido de carbono -
(CO») 2.9183 0.1383
Metano (CHa) 0.1476 0.0108 15
Etano (C2He) 0.0342 0.0075 2.5
Propano (CsHs) 0.0927 0.0105 3.5
Benceno (CsHs) 0.0051 0.0000 4.5
Tolueno (C7Hs) 0.0082 0.0000 5.5
52.950 11.632

De acuerdo a (Sames & Paskall, 1990). se considerara que el 5.6% del

Sulfuro de Hidrégeno en la alimentacion, se disocia en H; y azufre, segun la reaccion:
H,S - H,+ 0585,

Luego de esto soélo el 94.4% del todo el H,S que ingresa al reactor térmico
gquedara disponible para las reacciones del proceso Claus modificado, vistas en el apartado
3.2.2. De acuerdo al proceso Claus modificado s6lo 1/3 del H,S en la alimentacion se oxida
a SO, los otros 2/3 reaccionan con el SO, para formar azufre. Por tanto, el flujo molar de

H>S que reaccionar con el O; sera:
, 1
Fas = § (1—0.056) - Fyzs

Donde:

Fr2s = flujo molar de H>S en la corriente de gas acido de aminas.

F’v2s = Flujo molar de H2S a reaccionar con el oxigeno.

Por tanto, para el caso del sulfuro de hidrégeno (w2s), €l oxigeno requerido sera 1.5

veces el flujo molar obtenido luego de descontar los 5.6% del total de H.S que se disocian
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directamente a hidrégeno (H.) y azufre (S). Se debera aplicar lo mismo para el Hz:S en la
corriente del gas acido de aguas &cidas.
Para el caso del amoniaco, segun (Hatcher et al., 2016) se considera su destruccion
mediante las siguientes reacciones:
2NH; » N, + 3 H,
Para el resto de componentes, el oxigeno necesario se obtendra con la proporcion
de moles de O./moles del reactante que se tiene de acuerdo a cada reaccion. De los

calculos planteados se obtendrd la tabla 10.

Tabla 10

Requerimiento de O; para la degradacion de los compuestos (kmol O/h)

Componente Gas écidg de Gas écidg de Total (kmol
Aminas aguas 4cidas 0O2/h)

Agua (H20) 0.00 0.00 0.00
Sulfuro de hidrégeno (H.S) 22.62 1.77 24.400
Amoniaco (NHs) 0.00 0.00 0.00
Nitrégeno (N>) 0.00 0.00 0.00
Dioxido de carbono (CO,) 0.00 0.00 0.00
Metano (CHa) 0.29 0.02 0.31
Etano (C2Hs) 0.11 0.02 0.14
Propano (CsHs) 0.46 0.05 0.51
Benceno (CsHs) 0.03 0.00 0.03
Tolueno (C7Hsg) 0.07 0.00 0.07
23.61 1.87 25.49

Para hallar el flujo de aire necesario para suministrar el oxigeno que se
requiere se considera que el aire s6lo estara confirmado por los gases mostrados segun la

tabla 11.

Tabla 11

Gases que componen el aire

Parametro Fraccién molar
Nitrégeno (N2) 0.79
Oxigeno (02) 0.21
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Es importante considerar el agua contenida en el aire, mas aun para la ciudad de
Lima, lugar en donde se considera la puesta en servicio de la Unidad de recuperacion de
azufre se puede considerar una humada relativa promedio de 83% y esto de acuerdo a los
datos que se pueden extraer del Servicio Nacional de Meteorologia e Hidrologia del Pera
(SENAMHI, 2021) y se considerara dicho valor para los siguientes calculos.

Por tanto, se usard nuevamente las relaciones entre la humedad relativa, la presion
de vapor del agua en aire y la presion atmosférica, tomados del SENAMHI, para determinar
la cantidad de agua. La presién de vapor del agua se obtendra por la ecuacién de Antonie,
aplicado en el apartado anterior.

log10(Py) =A—-B/(C+T)

La fracciébn molar del agua se obtendra a partir de la relaciéon entre el porcentaje de

saturacion, la presion parcial y presion total del sistema. (Moyers & Baldwin, 1997, pag. 12)

_ (RH) - Py
[H,0]; ==

Tabla 12

Estimacién de concentracién de agua en el aire

Parametro Aire
Temperatura (°C) 18
- : )
Presién ambiente (kg/cm 1035
abs)
Porcentaje de saturacion 83
(%)
1A 2
Presion de vapor (kg/cm 0.021
abs.)
Concentraciéon de agua 0.02

Con la fraccion molar del agua obtenida, se volvera a ajustar la composicion del
aire considerando el agua, obteniéndose la tabla 13, en donde se obtiene el peso molecular

del aire considerando el contenido de agua por la humedad.
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Tabla 13

Composicion del aire en base humeda

L, Peso

Componente Fraccion molar
molecular
Nitrégeno (N2) 0.78 28.01
Oxigeno (0Oy) 0.20 31.99
Agua (H20) 0.20 18.01
28.66

Con la concentracién de O; en el aire himedo Y el flujo molar del O; requerido por
cada componente, segun la tabla 10, se podra obtener el flujo molar del aire, de acuerdo a
la siguiente relacion:
Np2 = Xo2 " Naire

Por tanto: Ngire = No2 / X02

Los flujos de aire necesarios de aire en base himeda para los gases acidos de
aminas y de aguas 4cidas seran 114.65 kmol/h y 9.09 kmol/h, respectivamente.

Considerando que el aire se comporta como un gas ideal (C.N.):

_— 224L 224 Nm3

m

mol ~ kmol

Se obtiene los flujos de aire hiumedo, los cuales son 2568 Nm?h y 203 Nm?/h.

En el caso de que los valores de temperatura, presiéon y composicién molar del aire
a condiciones de operacion no sean las mismas que los valores considerados en el disefio
y fabricacion del medidor de flujo por presion diferencial, se deberd realizar una correccion
al flujo por el cambio en estos valores.

De acuerdo a (Sanchez, 2003, pp. 15), la formula de correccion del flujo medido
sera:

Caudal corregido = Cuadal medido * Fc

en donde, el factor de correccion (FC), se halla de la siguiente manera:
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- (Presiongp (atmy + 1) - Pmop (Tais ¢ocy + 273)
¢ (Top ey + 273) (Presionas aemy + 1) - PMass

Considerando las siguientes caracteristicas de la operacion (op) y de disefio (dis)
del medidor de flujo tipo diferencial de presion, se obtendra el factor de correccion y con
ello el caudal corregido del aire a enviarse al reactor térmico, los resultados se muestran
en la tabla 14. Las caracteristicas de disefio del medidor se indican por lo general en la

hoja de datos de los instrumentos y esto es entregado por el fabricante.

Tabla 14

Estimacién de los flujos de aire en medidores de flujo

Parametro Aire
Temperatura disefio medidor (°C) 100
Presion de disefio (kg/cm?g) 0.69
Presion de disefio (atm) 0.67
Peso molecular de disefio (g/mol) 28.53
Temperatura de operacién (°C) 87
Presion de operacion (kg/cm?g) 0.8
Presién de operacion (atm) 0.774
Factor de correccién 1.052
Flujo en medidor de aire a GA aminas (Nm?/h) 2440
Flujo en medidor de aire a GA aguas acida (Nm?3/h) 193

Finalmente, con dichos valores obtenidos y con los caudales de gases acidos se

logra estimar la proporcion o ratio de aire/gas acido en caudal volumétrico.
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Tabla 15

Estimacién de los ratios de aire/gas acido en la alimentacion a Reactor térmico

Gas Acido de
aguas acidas

Parametro® Gas Acido de

Aminas
Flujo en medidor de aire (Nm3/h) 2440
Flujo de gas acido (Nm?®/h) 1186

Ratio aire/GA

193
261

1.35

3.8.3 Reduccién de latemperatura de calentamiento a tuberia de ingreso de gas

acido ala camara posterior del Reactor Térmico

Durante la operacion de la planta de azufre, se realizdé el seguimiento de la

temperatura medida en el catalizador de base de diéxido de titanio, que de acuerdo a la

figura 20 es el transmisor de temperatura 7 (TT-7), y segun su tendencia mostrada en la

figura 23 se podia ver que las temperaturas se mantenian en un promedio de 300 °C e

incluso por debajo de dicho valor.

Figura 20
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Luego de ver la problematica de la baja temperatura indicada en TT-7, se estudié
las posibles causas, entre ellas ver si el contenido de gases es muy alto como se sabe los
gases que no participan en las reacciones como nitrégeno u otros gases inertes y el vapor
de agua que se genera durante el proceso.

Se realiz6 el analisis del efecto del vapor de agua y se enfocé principalmente sobre
el vapor de suministro para el calentamiento de la tuberia de gas acido que se envia a la
camara posterior del reactor térmico, como se sabe este vapor que se suministra a la
tuberia ,que cuenta con el transmisor de temperatura TT-3 en la figura 20, es para mantener
una temperatura adecuada y evitar la corrosion en la tuberia mientras esta linea de
alimentacién se encuentre fuera de servicio, es decir mientras todo el gas acido se envia
al quemador de la camara frontal. La camara frontal cuenta con el transmisor de
temperatura TT-1.

Para controlar la temperatura de la tuberia de envio de gases a la camara posterior
se instala por lo general un transmisor de temperatura en dicho punto, para nuestro caso
sera el TT-3, el valor obtenido dependera de la cantidad de vapor que se suministre a dicho
punto.

De acuerdo a la figura 22, en la situacion inicial se tenia que la temperatura medida
en la tuberia de gas acido a la cAmara posterior fue de alrededor 139 °C y de acuerdo a lo
investigado se podria disminuir hasta valores de alrededor de 133 °C, sin alcanzar los 130
°C, temperatura de condensacion de compuestos de azufre que luego causan corrosion en
la tuberia de acero al carbono.

Luego de los estudios e investigacion previa, se reduce el flujo de vapor de
calentamiento el dia 5 de junio y se obtiene como primer efecto una reduccion de la
temperatura en la tuberia de gas acido a la camara posterior obteniendo valores entre 130
°C a 135 °C, lo cual se aprecia en la tendencia del instrumento de dicha zona, segun la

figura 22.
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Dentro de otras acciones fue madificar la alarma de baja temperatura medida en
TT-3, colocando en un valor de 130 °C, ya que el anterior valor de 138 °C era muy
conservador.

El segundo efecto importante fue incrementar la temperatura medida en el
catalizador de 6xido de titanio hasta valores entre los 315 a 320 °C, tal como se observa
en la figura 23. Es importante recordar que maximizar la temperatura permite convertir una
mayor cantidad de COS y CS; a H.S mediante su hidrolisis, esto trae como beneficio un
menor consumo de hidrégeno en el reactor de hidrogenacion del gas de cola.

El tercer efecto fue lograr incrementar la temperatura de la cdmara posterior del
reactor térmico, medido en nuestro caso en TT-2, este incremento fue de alrededor 80 °C,
logrando obtener temperaturas de 1100 °C en promedio, de acuerdo a la figura 24. Lograr
superar los 1075 °C de temperatura en el reactor térmico permite asegurar la destruccion
de los compuestos aromaticos o BTXs, incluso el Xileno, que son perjudiciales para el
catalizador de base de alumina.

Finalmente, con la reduccién del caudal de vapor se logra reducir un poco la presion
de operacion en el reactor térmico, lo cual permite poder incrementar ligeramente el flujo
de gas acido a procesarse en la Unidad de recuperacién de azufre, tal como se aprecia en

la figura 21.
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Figura 21

Evolucién del flujo de gas acido de aminas a reactor térmico
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Figura 22

Evolucion de la temperatura en tuberia de gases acidos a camara posterior de reactor
térmico (TT-3)
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Figura 23

Evolucién de la temperatura de zona de catalizador de dioxido de titanio en el reactor
catalitico (TT-7)
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Figura 24
Evolucion de temperatura en camara posterior de reactor térmico (TT-2)
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3.9 Analisis de Resultados

3.9.1 Secado del refractario instalado en el Reactor Térmico e Incinerador

Como se indicé anteriormente como parte de las labores realizadas, fue la
elaboracion del procedimiento del arranque de la Unidad de Recuperacion de Azufre,
especificamente de los equipos encargados de realizar la conversion de componentes,
reactores térmicos, cataliticos e incinerador de gases. Dentro de dicho procedimiento se
establecieron también los lineamientos necesarios para la realizacion del curado térmico o
secado del refractario instalado dentro del reactor térmico e incinerador de gases.

De acuerdo a lo indicado en el apartado 3.7.1. en nuestro caso se considera la
instalacion de un refractario conformado por ladrillos refractarios de alto contenido de
alumina (mayor al 45%) y de acuerdo a este tipo de material es tiene la curva de secado
propuesta por el fabricante, la cual se entrega junto a las hojas de especificaciones de los
materiales.

En el trabajo realizado se tomé en consideracion:

e Determinar si el tratamiento a realizar se puede realizar con mantas eléctricas o el
propio quemador instalado en el reactor térmico, optandose por lo primero en
funcion de la disponibilidad de recursos y de los costos asociados a la primera
opcion.

¢ Elflujo minimo del combustible al quemador, el cual se refleja en el turndown, esto
es parte de la especificacion del quemador con que se maneje y por tanto es
importante conocer las limitaciones que presenta el qguemador de gases instalado
en el reactor térmico, en caso de realizar el curado con el propio quemador en lugar
de uso de mantas eléctricas.

e En caso de contar con sistemas de suministro de nitrégeno, se debe establecer

secuencias de accionamiento de valvulas para el ajuste de la temperatura si se
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tienen variaciones bruscas, principalmente durante el encendido de las lanzas del

gquemador de gases.

i. Reactor Térmico

A continuacion, se muestra la curva de secado previo propuesto por el fabricante
del cemento refractario instalado en el reactor térmico, asi como la curva obtenida para el

secado del refractario.

Figura 25

Curva de secado de refractario instalado en el reactor térmico
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Un factor importante a considerar para el quemador que se tenga, es la informacion

de la capacidad del piloto de encendido y tener muy en claro el momento en el que se
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encienda el quemador principal. De acuerdo a la figura 25, el encendido del quemador
principal generd un incremento del ratio de calentamiento (temperatura/hora) en la tercera
rampa de calentamiento, lo cual es remarcado en la figura 25 como (A). En este caso se
realizé el ajuste con inyeccidn de gas inerte (nitrégeno) y luego se regul6 el flujo de aire de
alimentacién hacia el quemador.

Se debe tener en cuenta que el secado del refractario consiste en la remocion de
agua que pueda estar contenida dentro del material instalado por lo que es altamente critico
no tener variaciones abruptas en temperaturas por debajo de los 150 °C.

De la misma manera que en el reactor térmico el incinerador de gases residuales
de la planta, responsable de la combustién de todos los compuestos azufrados y otros, que
trabaja a altas temperaturas, alrededor de los 800 °C, requiere también de un
pretratamiento del refractario que recubre internamente la estructura metdlica del equipo,

por también contar con presencia de H.S.

ii. Incinerador de gases
Para el caso del secado del refractario del incinerador de gases, se tiene como
resultado la grafica la primera la curva de secado propuesto por el fabricante y en la
segunda grafica es la obtencion luego de realizar el secado del refractario, controlando la

temperatura durante todo el proceso.
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Figura 26

Curva de secado de refractario instalado en el incinerador de gases
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3.9.2 Produccién de Azufre en la Unidad de Recuperacién de Azufre

De acuerdo a la composicién indicada y los flujos establecidos para los gases
acidos de las Unidades de Aminas y Aguas acidas, y considerando la estimacion se obtiene
una produccién estimada en 39,69 Toneladas por dia, para nuestro caso.

Con el valor de flujo de azufre generado se podra establecer de acuerdo a la
capacidad del tanque o reciente de almacenamiento de azufre que se tenga, los ritmos de
retiro de azufre con el cliente a fin de no generar inventarios que puedan limitar la

continuidad de operacion de la Unidad de Recuperacion de Azufre.
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3.9.3 Flujo de aire necesario para la formacion de SO; a partir de H.S

Para las corrientes de gas acido se obtuvo un flujo total de aire de 2633 Nm®h 'y
con esto también se obtienen los ratios de flujo de aire/flujo de gas acido para cada
corriente, siendo 2.06 y 1.35 para el gas acido de aminas y de aguas &cidas
respectivamente.

Estos valores de relacion se podran incluir en el Sistema de control distribuido, para
tener cambios de aire de acuerdo a esta proporcion ante variaciones del flujo de gas acido

ya sea el proveniente de la unidad de Aminas o de la unidad de aguas acidas.

3.9.4 Optimizacién del proceso Hidrolisis de los compuestos CS; y COS sobre el

catalizador de base de 6xido de titanio del reactor catalitico

Debido la reduccién del consumo de vapor de calentamiento de la tuberia de gas
acido a la camara posterior del reactor térmico, se logra obtener un mejor rendimiento del
proceso de hidrélisis del COS y CS; sobre el catalizador de base de 6xido de titanio, esto
a causa de haber incrementado la temperatura de valores de alrededor de 300 °C hasta
alcanzar los 320 °C.

Es importante mencionar que se logré incrementar la temperatura de la camara
trasera del reactor térmico a temperaturas superiores a los 1075 °C.

Las mejoras implementadas se lograron disminuyendo la temperatura de la tuberia
de gas acido a la camara posterior sin reducir la temperatura por debajo de los 130 °C a

133 °C.

3.9.5 Contingencias en caso de fallos de analizadores en la SRU.
Como parte de las actividades se elabor6 y presenté un informe de acciones a
realizar por los operadores de la planta y del centro de control en caso de presentarse

problemas con la medicion de analizadores en la Unidad de tratamiento del gas de cola de
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la seccion Claus, especificamente en la zona de reaccién, conformado por el reactor de
hidrogenacién y la torre Quench, considerando que el tratamiento sea del tipo Reduccion
de SO, y recuperacion de H,S.

Tener en cuenta que el monitoreo del hidrégeno residual medido en el gas de salida
de la zona de reaccion (reactor de hidrogenacion) por ejemplo un proceso SCOT permite
asegurar la conversion de todos los compuestos de azufre (SO, Sy, COS y CS») a H»S.

Por tanto, en caso falle el analizador de H> se debe considerar lo siguiente:

Actividades previas

Antes de realizar el arranque de todo el sistema recuperacion de SO (seccion
conformado por reactor de hidrogenacién y torre de enfriamiento o Torre Quench) del
Tratamiento de gas de cola, se debera

¢ Realizar el vaciado del agua en el sistema y realizar reposicién con agua tratada.

e Luego de ello se debera verificar la apariencia del agua, el cual debe ser
transparente o en su defecto de similar apariencia al agua de donde se obtiene para
el llenado.

e Verificar que los filtros de aspiracion de las bombas de recirculacion se encuentren
limpios.

e Es importante verificar que la recirculacién del agua de enfriamiento impulsado por
las bombas no presente obstrucciones y esto se podra verificar obteniendo el flujo
de disefio de recirculaciéon en el sistema al poner la bomba de recirculacion en
marcha.

e En caso de presentar restricciones en el enfriamiento es importante coordinar la
limpieza de los tubos del enfriador que se use, ya sean del tipo carcasa y tubos o

uno enfriado por ventilador.
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Puesta en servicio de la zona de reaccion del Tratamiento de gas de cola

Se debe verificar que los gases de salida de la torre de enfriamiento se encuentren
direccionados al incinerador de gases, en donde se realizara el monitoreo de gases.

Se debe realizar el calentamiento del reactor de la hidrogenacién utilizando
nitrdgeno como gas de circulacion en el sistema. El nitrdgeno debera ser previamente
calentado.

Se debe monitorear en todo momento la apariencia del agua, la cual debe ser
transparente y hasta ligeramente blanquecina, renovar con agua tratada en caso se
necesario.

Se debera alcanzar la temperatura de operacion del reactor de hidrogenacion de
acuerdo al licenciante, por lo general para reactores de proceso SCOT de baja temperatura
esto se alcanza a los 240 a 300°C.

En caso de observar oscurecimiento del agua de la torre de enfriamiento sera un
indicio del SO, breakthrough, o Incursién de SO, es decir se esta generado arrastre de SO-
hacia la torre Quench, y ante ello se debera adicionar un flujo minimo de hidrégeno sin
tener aun el flujo de gas de cola (gas acido) hacia el reactor.

El hidrogeno que se ira suministrando ayudara a reducir todos los componentes de
azufre que se encuentren en los lechos del reactor de hidrogenacion y con ello el agua
debe ir aclarando. En caso de tener un descenso del pH producto de la acidificacion del
agua, se podra adicionar Soda caustica al sistema y realizar un drenado y a la vez
reposicion de agua al sistema. Se recomienda optar en primera instancia por la segunda
opcion.

Una vez alcanzada las temperaturas de operacion en el reactor de hidrogenacion,
asi como la presién de operacion de la torre de enfriamiento y con una adecuada apariencia
del agua del sistema, se debera parar la recirculacién con nitrégeno e incrementar el flujo
de hidrégeno a los valores recomendados a fin de asegurar la reduccion de los compuestos

de azufre contenidos en los lechos del reactor.
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Finalmente, se debera abrir el ingreso de gas de cola (gas acido) hacia el reactor
de hidrogenacion, de manera lenta, en caso de contar con véalvulas autométicas se
realizara desde el centro de control y verificando que no existan incrementos de
temperatura de los lechos del reactor, es decir no se tenga un incremento excesivo de gas

de SO..

3.9.6 Participacién en actividades complementarias (Investigacion, calidad total,

seguridad industrial, etc).

Como actividades complementarias se me asignd realizar procedimientos de
seguridad como:

Planes de actuaciones de Emergencia Especifico como:

i. Acciones en caso de tener un incendio de azufre

El incendio de azufre puede ocurrir dentro de un equipo, por incursién de oxigeno
hacia los lechos del reactor catalitico durante un proceso de encendido de la planta luego
de haber estado fuera de servicio. Ante esto es importante verificar con los gases de
ahogamiento como pueden ser el nitrégeno o el vapor de agua, asi como los sistemas de
seguridad que se tienen, generalmente estan conformados por instrumentos de medicion
de temperatura y elementos finales de control o valvulas de control de flujo del gas a
suministrar

Un incendio de azufre puede ocasionarse también fuera de los equipos, es decir
fuera del proceso productivo, estamos hablando principalmente en las zonas cercanas a
los sistemas de solidificacién de azufre y de su almacenamiento esto es generado por el
contacto de particulas diminutas o polvo de azufre y una fuente generadora de calor. Ante

esta situacion se recomienda enfriar con la adicién de agua pulverizada, es importante que
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esa sea la forma del agua a adicionar ya que, si se adiciona en forma de chorro, genera el

esparcimiento y propagacion del producto caliente.

ii.  Acciones en caso de tener un derrame de azufre
Ante un derrame de azufre liquido se recomienda contener el producto derramado
y evitar que el producto llegue hasta la red de drenajes en donde el peligro es la obstruccién

del sistema por la solidificacion del azufre liquido.
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Capitulo IV

4.1 Contribuciones al desarrollo de la empresa

El trabajo efectuado como Jefe de Area de Energia asignado al comisionado y
puesta en marcha de las Nuevas Unidades, dentro de ellas la Unidad de Recuperacion de
Azufre ha contribuido principalmente en la seguridad de las personas y lograr realizar un
arranque de Unidades con cero accidentes, es decir un arranque de unidades de manera
segura.

La definicion de los lineamientos para un arranque seguro se plasmé en
procedimientos e instrucciones operativas, lo cual permitié que los equipos de trabajo
conformados por personas puedan efectuar sus labores en seguras condiciones. Dichos
lineamientos sirven también para llevar a cabo la operacién de manera segura sin llegar a
la necesidad de paradas e interrupciones durante el arranque de las unidades.

Realizar la optimizacion de la operacion permiti6 contribuir a la reduccion de
consumos de vapor innecesarios y por tanto ser como empresa mas eficiente desde el
punto de vista energético, consumir menos vapor también significa consumir menos
combustible en las calderas de generacién de vapor, esto también conlleva a reducir

emisiones de gases de combustién a la atmosfera.

4.2 Conclusiones

1 Una de las labores fundamentales del Ingeniero quimico es siempre buscar la
optimizacion de los procesos, es decir lograr la mayor eficiencia de un proceso
asignado, en este caso se efectud para las secciones de Conversion o zonas en donde
se llevan a cabo las reacciones quimicas dentro de una Unidad de Recuperacion de
Azufre con un tratamiento de gas de cola basado en la reduccién del SO, y

recuperacion del HS.
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El Ingeniero quimico debe ser capaz de comprender las etapas del proceso productivo
del azufre en una Unidad de Recuperacion de Azufre, para luego poder elaborar y
difundir los procedimientos o instrucciones operativas a su equipo de trabajo, en caso
se le sea asignado.

El Ingeniero quimico debe ser capaz de analizar el proceso productivo del azufre
liguido dentro de una Unidad de Recuperacion de azufre, ademas de obtener la
cantidad de produccién tomando como datos iniciales la composicién molar del gas
acido de alimentacién y sus condiciones de operacién como la presion y la temperatura
a la que se encuentran, ademas de las condiciones del entorno donde se encuentra la
Unidad.

Establecer los procedimientos o instrucciones operativas previas a la puesta en
servicio o el curado o secado previo del refractario en el reactor térmico es
determinante para cumplir con la curva de curado propuesto por el fabricante de dicho
material y realizarlo de manera segura para las personas y para la operacion.

En caso de no contar con mantas eléctricas para el secado del refractario del reactor
térmico y se realice con el propio quemador, es importante contar con un sistema de
inyeccion de gas para enfriamiento en caso se pueda tener desviaciones en el proceso
de calentamiento durante el secado.

Se debe verificar previamente a la puesta en servicio el funcionamiento de los sistemas
de control, conformado por los sensores, principalmente de temperatura y los
elementos de control (valvulas de control), esto permitirA contar con respuestas
rapidas ante desviaciones de los parametros de control de la operacion.

En el caso de los reactores térmicos y cataliticos, la temperatura como variable de
operacion juega un rol importante porque su monitoreo y control permite evitar dafios
en la estructura metdlica por corrosion, estrés térmico y a su vez permite asegurar la

eficiencia en la recuperacion del azufre a partir del sulfuro de hidrogeno.
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Reducir el uso de vapor en las zonas de calentamiento de tuberias fuera de servicio
asociadas al Reactor Térmico permite incrementar la temperatura en el reactor
catalitico, tanto en el catalizador con base de alimina y como en el de base de 6xido
de titano, con lo cual se lograra obtener mayor eficiencia en el proceso de hidrolisis de
los compuestos de CS; y COS a HS.

Reducir el uso de vapor en las zonas de calentamiento de tuberias fuera de servicio
asociadas al reactor térmico permite incrementar la temperatura en la camara posterior
del reactor térmico, lo cual permiti6 un incremento de la temperatura, obteniendo
valores superiores de 1075 °C y asi se asegura la destruccién de los BTX (benceno,
tolueno y xileno), compuestos aromaticos que son contaminantes para el catalizador
de base de alimina.

La reduccion del consumo de vapor usado como calentamiento en las tuberias fuera
de servicio asociadas al reactor térmico trae como beneficio la reduccion de la presion
de operacion del sistema debido a la reduccion de masa de vapor, finalmente esto
permite incrementar la capacidad de tratamiento de gas acido en la unidad.

No contar con el analizador de hidrégeno en el gas de salida del reactor de
hidrogenacién, no debe ser una limitante para su puesta en marcha En caso de
presentarse fallas en el analizador de hidrogeno en el gas de salida de un reactor de
hidrogenacién en el proceso SCOT se puede establecer criterios para una puesta en

servicio segura de la Unidad, evitando el arrastre de SO2 0 SO breakthrough.

4.3 Recomendaciones

1

Para el caso de una puesta en marcha de una Unidad de Recuperacion de Azufre, se
debe estimar previamente el valor de produccion de azufre por dia, a fin de establecer

un programa de retiro de azufre producido, ya sea en forma de pastillas o laminas de
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azufre, esto con la finalidad de no superar la capacidad de almacenamiento y por tanto
no interrumpir con el funcionamiento continuo de la Unidad.

En el caso de tener a cargo la supervision de una puesta en marcha de la seccion
Claus de una Unidad de Recuperacion de Azufre es muy importante analizar los
riesgos asociados en el proceso productivo, ya que se tiene como los reactivos en el
proceso al sulfuro de hidrégeno (H.S), diéxido de azufre (SO;2) y amoniaco (NHs), los
cuales son altamente toxicos. Dicho andlisis debe ser considerado en los
procedimientos, instrucciones operativas u otros documentos que serviran para las
actividades a realizarse por el equipo de trabajo asignado para la puesta en servicio
de dichas unidades.

Es recomendable contar con un equipo de trabajo con alto grado de formacion y con
varias horas de practicas en la secuencia del encendido de los equipos, esto sera con
el soporte del ingeniero quimico, quien debe brindar toda la informacion de manera
sencilla y eficaz para la rapida interpretacion del equipo.

Es recomendable establecer previamente a la puesta en servicio de las unidades de
recuperacion de azufre la realizacién de pruebas que permitan asegurar de que no
existan fugas por las conexiones de las tuberias, instrumentos o los propios equipos.

En el caso de realizar el curado o secado previo del refractario en equipos que son
sometidos a altas temperaturas durante su funcionamiento, se puede efectuar el
secado usando un equipo especializado como mantas eléctricas o en su defecto se
puede utilizar el propio quemador del equipo. Si se opta por el segundo caso, es
importante revisar los controles, el funcionamiento de los instrumentos de monitoreo
(termocuplas) y de las valvulas de control.

En el caso de realizar el secado del refractario con el uso del propio quemador del
reactor térmico, se recomienda contar con el suministro de un gas inerte, como
nitrégeno, para su uso en caso se pueda tener un incremento subito en la variacion de

la temperatura respecto al tiempo.
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Luego de la puesta en servicio del reactor térmico o incinerador de gases, es
recomendable implementar un programa de monitoreo de las temperaturas de los
equipos mientras se encuentran en servicio. Esto se podra efectuar junto al area de
confiabilidad de equipos haciendo uso de equipos como camaras termograficas por
ejemplo.

Para el caso de una puesta en marcha de una Unidad de Recuperacion de Azufre, se
debe verificar previamente que los ratios establecidos o estimados para el flujo de aire
por cada flujo de gas &cido, es decir de cada corriente de alimentacién, sean los
correctos y con esto evitar desviaciones en la Unidad, ya sea por falta de oxigeno o
exceso del mismo.

Antes de efectuar la modificacién de algun limite de control para una variable de
proceso, ya sea la temperatura, la presion, el flujo o la concentracion de un reactivo
quimico en un proceso, se debe realizar el estudio previo de la factibilidad,
considerando el fundamento tedrico para el control de dicha variable a analizar.

Se recomienda verificar siempre los valores de alarma implementados en el sistema
de control distribuido, especificamente en las temperaturas, para ver si se puede
establecer un mejor control de ellas y que pueda implicar una reduccién en consumos

de vapor de calentamiento.
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