Universidad Veracruzana

Facultad de Ingenieria de la Construccion y el Habitat

Region Veracruz

Maestria en Ingenieria Aplicada

Simulacion de una estrategia para aprovechamiento de la
energia de gases de chimenea en la etapa de recuperacion
de azufre en un Complejo Procesador de Gas

Tesis para obtener el grado de Maestra en Ingenieria Aplicada

Presenta:
Ing. Anahi Monserrat Velazquez Gonzalez

Director de tesis:
Dr. Oscar Velazquez Camilo
Universidad Veracruzana

Codirector de tesis:

Mtro. Julio Cesar Velasco Xolo
Universidad Veracruzana

Enero de 2025

“Lis de Veracruz: Arte, Ciencia, Luz”




Universidad Veracruzana

Facultad de Ingenieria de la Construccion y el Habitat
Region Veracruz

Maestria en Ingenieria Aplicada

Simulacién de una estrategia para aprovechamiento de la energia
de gases de chimenea en la etapa de recuperacion de azufre en
un Complejo Procesador de Gas

Tesis para obtener el grado de Maestra en
Ingenieria Aplicada

Presenta:
Ing. Anahi Monserrat Velazquez Gonzalez

Director de tesis:
Dr. Oscar Velazquez Camilo

Universidad Veracruzana

Codirector de tesis:
Mtro. Julio Cesar Velasco Xolo

Universidad Veracruzana






Resumen

En este proyecto de investigacion se realizo la simulacion en estado estacionario de una
planta recuperadora de azufre de un complejo procesador de gas, la cual es una instalacion
industrial disefiada para convertir el H2S presente en los gases &cidos provenientes del
proceso de endulzamiento en azufre elemental, para ello se utilizaron los softwares de
procesos AVEVA™ Process Simulation y Aspen HYSYS, estas herramientas son utilizadas

principalmente en la ingenieria quimica y petroquimica.

También se realizaron simulaciones y optimizaciones del ciclo Rankine convencional
para utilizar la energia de gases de chimenea provenientes de la planta recuperadora de azufre
1y 2, esto con la finalidad de analizar su aprovechamiento energético, puesto que estos gases

pueden manejarse para generar energia mediante la implementacion del ciclo de potencia.

De las simulaciones realizadas se obtuvo que, el trabajo generado a partir del ciclo
Rankine optimizado tomando como flujo de la corriente de gases de chimenea de una planta
recuperadora de azufre fue de 224.31 kW y una eficiencia de 33.45%, y al considerar las
emisiones de las dos plantas recuperadoras de azufre se obtuvo una eficiencia del 32.87% y
una potencia de 665.37 kW.

Palabras clave: Gases de chimenea, energia, simulacion.



Abstract

In this research project, the steady state simulation of a sulfur recovery plant of a gas
processing complex, which is an industrial facility designed to convert H>S present in the
acid gases coming from the sweetening process into elemental sulfur, was carried out using
the process software AVEVA™ Process Simulation and Aspen HYSYS, these tools are

mainly used in chemical and petrochemical engineering.

Simulations and optimizations of the conventional Rankine cycle were also carried
out to use the energy of flue gases from the sulfur recovery plant 1 and 2, in order to analyzing
their energy use, since these gases can be used to generate energy through the implementation

of the power cycle.

From the simulations carried out, it was obtained that the work generated from the
optimized Rankine cycle taking as flue gas flow of a sulfur recovery plant was 224.31 kW
and an efficiency of 33.45%, and when considering the emissions of the two sulfur recovery

plants, an efficiency of 32.87% and a power of 665.37 kW was obtained.

Keywords: Stack gases, energy, simulation.
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Capitulo | Marco teodrico

1.1 Introduccion

En la actualidad el proceso del de gas natural es primordial, debido a la creciente demanda
de este gas como fuente de energia. Uno de los desafios con mayor significado en este &mbito
es eliminar el azufre que se encuentra presente en el gas, al tratarse de un compuesto
altamente corrosivo y nocivo para la infraestructura, asi como para el medio ambiente
(Santillana, 2019).

Para una recuperacion efectiva del azufre, se han desarrollado metodos como el
proceso Claus y las variantes de este. No obstante, estos métodos tienen una alta demanda de
consumo energético y también producen gases residuales que contienen dioxido de azufre

SO2 y otros contaminantes (Pérez, 2010).

Por esta causa se han investigado soluciones innovadoras que permiten aprovechar la
energia de los gases de chimenea y, a su vez aminorar su impacto ambiental. Estos gases
contienen compuestos como 6xidos de nitrégeno y azufre, que causan problemas ambientales
como la lluvia acida y la contaminacién del aire, es por ello que representan un reto ambiental
a tratar (Ambiental A. P., 2024).

Los gases residuales, también representan una fuente de energia térmica valiosa que
puede aprovecharse para producir energia eléctrica, proporcionar calefaccion industrial y
otros usos mediante tecnologias como la cogeneracion y la recuperacion de calor residual.
Una estrategia prometedora es la implementacion del ciclo Rankine, la cual utiliza el calor
de los gases de chimenea para producir electricidad y calor, acrecentando la eficiencia

energética de las plantas industriales (Manente et al., 2019).

En esta investigacion, se utilizaron los programas de simulacion AVEVA™ Process
Simulation y Aspen HYSYS para modelar el proceso de recuperacion de azufre. El objetivo
final de este trabajo es modelar una estrategia para utilizar la energia de los gases residuales
por medio de simulacion, la cual sea capaz de validar las estrategias propuestas. Aplicando
métodos para hacer 6ptimo el proceso de recuperacion de azufre, y mostrando mejoras en la
eficiencia energética, ofreciendo un enfoque sostenible para las plantas industriales (Mustafa
etal., 2016).
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1.2 Planteamiento del problema

En las plantas procesadoras de gas, la recuperacion eficiente de azufre es determinante para
aminorar el impacto ambiental, asi como también para hacer éptimo el rendimiento
operativo. Durante el proceso, se generan grandes volimenes de gases de chimenea que
contienen energia térmica aprovechable. Si esta energia no se utiliza adecuadamente, se

desperdician recursos valiosos y contribuyen en el impacto ambiental (Cortés et al., 2019).

Los gases residuales estan compuestos por contaminantes como oxidos de azufre
(SOx), oxidos de nitrogeno (NOX), particulas solidas, hidrocarburos y otros quimicos. Su
emision puede afectar gravemente la calidad del aire, causando dafios en la salud humana.
Los 6xidos SOx y NOx, son causantes de fendmenos como la lluvia &cida, la contaminacion
atmosférica y la degradacion de ecosistemas, mientras que las particulas solidas y otros
compuestos pueden provocar problemas respiratorios y otras afecciones en las comunidades
cercanas asi como a los trabajadores de las plantas (Larki et al., 2023).

Estos gases representan una problematica ambiental, y a su vez una oportunidad
desaprovechada. La energia térmica contenida en los gases de chimenea, si se gestiona
adecuadamente, puede ser transformada para su aprovechamiento. El ciclo Rankine
convencional y la cogeneracion permiten capturar esta energia y reutilizarla para generar
calor o electricidad. También se puede mejorar la eficiencia energética de las plantas,
disminuyendo los costos operativos, resultando una transformacién de un residuo

contaminante en una aportacion sostenible (Sun, 2024).

A través de herramientas de simulacion como AVEVA™ Process Simulation y Aspen
HYSYS, se busca aprovechar la energia térmica contenida en los gases de residuales, como
la generacion de electricidad, la produccion de vapor para procesos industriales o la mejora
general del complejo. Estos simuladores ofrecen la posibilidad de realizar analisis detallados
del sistema, permitiendo explorar distintos escenarios de operacion y disefio. Ademas,
facilitan la optimizacion del sistema para maximizar su eficiencia y rendimiento. (Lee et al.,
2021).

La simulacion es una herramienta que pronostica y examina como funcionara el
sistema en diferentes situaciones, permitiendo evaluar la viabilidad de las estrategias

propuestas como el ciclo Rankine convencional (Lecompte et al., 2017).
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1.3 Justificacién

El aprovechamiento de la energia presente en los gases de chimenea es un tema cada vez més
importante, porque responde a la demanda constante de energia en la industria mientras se
busca disminuir la contaminacion causada por la emisién de estos gases contaminantes
(Perera, 2018).

Desde una perspectiva ambiental, recuperar y utilizar esta energia ayuda a no
contribuir con el incremento de emisiones de gases que inciden en el efecto invernadero,
contribuyendo a combatir el cambio climéatico y a su vez proteger la salud humana (Afifa et
al., 2024).

Por otra parte, en el &mbito econdmico, implementar estrategias para aprovechar la
energia de los gases residuales permite reducir los gastos de operacion al reutilizar como una
fuente de energia que, de otro modo, se continuaria su ciclo emitiendose a la atmosfera. La
recuperacion de subproductos como el azufre puede convertirse en una fuente de ingresos
adicionales ya que puede ser comercializado como materia prima para Otros procesos
industriales ( Malode et al., 2021).

El ciclo Rankine convencional se puede ajustar y optimizar de acuerdo a las
caracteristicas especificas de la plantay las propiedades de los gases de chimenea. Mostrando
una solucion Optima para aprovechar la energia y hacer aportaciones en la industrial de
acuerdo a sus necesidades, considerando la sutentabilidad y eficiencia operativa (Vélez et al.,
2014).

AVEVA™ Process Simulation y Aspen HYSYS como herramientas de simulacion
son fundamentales para el disefio, andlisis y optimizacion de los procesos en el ciclo Rankine
convencional, puesto que estos simuladores son ampliamente utilizados en la ingenieria
quimica, ya que destacan por su capacidad de modelado y su aplicacién en las diferentes

industrias relacionadas con la ingenieria quimica (Soto, 2018).
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1.4 Objetivos
1.4.1 Objetivo General

Elaborar un modelo de simulacién del proceso de recuperacion de azufre en los softwares
AVEVATM Process Simulation y Aspen HYSYS con la finalidad de plantear una estrategia

de aprovechamiento de la energia de los gases de chimenea.

1.4.2 Objetivos especificos

» Describir los procesos involucrados en la planta recuperadora de azufre.

» Construir el modelo de simulacion del caso base en estado estable del proceso de
recuperacion de azufre.

» Plantear un ciclo Rankine convencional como estrategia para aprovechar la energia
de los gases del incinerador.

» Desarrollar un analisis de sensibilidad para optimizar la eficiencia térmica del ciclo

Rankine convencional.

1.5 Hipotesis

Mediante la simulacion numérica computacional es posible reproducir las condiciones
operativas de una planta recuperadora de azufre y a su vez plantear las condiciones de disefio
tedricas de un ciclo Rankine convencional como estrategia que permita recuperar la energia

calorifica residual en energia Gtil.

1.6 Antecedentes

La unidad de recuperacién de azufre por sus siglas en inglés SRU se encarga de convertir el
acido sulfhidrico (H2S) en azufre elemental, el cual es un proceso elemental para las
aplicaciones. Asi como el manejo y tratamiento de los gases acidos que son generados
durante este proceso, puesto que tienen que cumplir con las normativas ambientales locales
e internacionales, las cuales regulan y registran las emisiones de las industrias (Ibrahim AY
etal., 2023).

Como ejemplo de aprovechamiento de energia residual, se tiene como registro en la
central térmica de Gadoon Textile Mills Limited, en Pakistan, el analisis de la viabilidad de

recuperacion del calor de los gases de chimenea de la caldera al integrar un sistema existente
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con un ciclo Rankine organico por sus siglas en inglés (ORC). En donde crearon un modelo
de simulacion en estado estacionario utilizando el software Power Plant Simulator and
Designer (PPSD), lo que permitié realizar un analisis multiparamétrico, dando como
resultado una extraccion de 3710 kW de energia térmica adicional de los gases restantes de
las calderas, optimizando asi el uso de los recursos energéticos disponibles (Talib R et al.,
2023).

En la recuperacion de gases residuales existe el ciclo Rankine convencional, que ha
sido ampliamente utilizado desde hace deécadas en plantas geotérmicas. En donde se
realizaron estudios del ciclo en donde los resultados de las simulaciones mostraron que el
ciclo Rankine convencional es opcién para el momento de aprovechar fuentes de calor

residual de baja temperatura (Vanslambrouck et al., 2011).

En un estudio realizado en regiones de Brasil se exploraron alternativas sustentables,
como el ciclo Rankine convencional, el ORC y un sistema de gasificacion acoplado a un
motor de combustion interna, estos sistemas utilizaron residuos agricolas como pajay cascara
de arroz como combustible. Los resultados del modelado revelaron que los sistemas lograron
generar electricidad con eficiencias de conversion del 10.78% para el ORC, 17.78% para el

ciclo Rankine convencional y 14% para el sistema de gasificacion (Torres et al., 2019).

Por otra parte en la industria del cemento, el proceso de produccion genera calor
residual en forma de gases de combustion. Para el caso particular, los gases residuales
provenientes del precalentador de suspension y del enfriador por aire (AQC), representan una
oportunidad para aprovechar este calor. El ciclo organico de Rankine (ORC) se presento
como una solucion eficiente para convertir este calor residual en energia eléctrica. La
potencia producida fue de 649.76 kW y la eficiencia fue de 10.8%, es decir el sistema
convierte entre el 10 y 11% del calor residual disponible ene energia eléctrica util (Anwar R
et al., 2016).
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Capitulo Il Fundamentacion tedrica

Este capitulo presenta las bases tedricas para la simulacion de un ciclo Rankine convencional
utilizado para el aprovechamiento de la energia de los gases de chimenea en una planta
recuperadora de azufre. En el que se consideran conceptos como el ciclo Rankine
convencional, el proceso Claus, y la normativa de emisiones de gases de chimenea y su
importancia. Ademaés de la importancia de los softwares de simulacion en ingenieria como
es el caso de AVEVA™ Process Simulation y Aspen HYSYS para visualizar el

comportamiento de los procesos y la eleccidn de decisiones fundamentadas.

2.1 Complejo procesador de gas

Un complejo procesador de gas es una instalacion industrial disefiada para tratar el gas natural
y otros gases con el objetivo de obtener productos quimicos y compuestos de alto valor. En
el proceso se realiza la separacion de impurezas, hidrocarburos no meténicos y liquidos que
estan presentes en el gas natural bruto, transformandolo en gas natural seco el cual se vuelve
apto para ser transportado por gasoductos. Considerando que mediante los procesos de
conversion quimica, es posible producir diversos productos quimicos a partir del gas natural

y otros gases, maximizando asi su aprovechamiento (Alberta CCO, 2018).

Esta instalacion se encarga de extraer los liquidos que estan presentes en el gas
natural, previamente por una separacion fisica de liquido y gases. EI complejo garantiza la
calidad del gas natural procesado, debido a que ajusta el proceso para el cumplimiento de los
estandares requeridos. Estas instalaciones son cominmente conocidas como plantas de

procesamiento de gas natural (EIA, 2023).

Las plantas de procesamiento de gas natural emplean métodos fisicos y quimicos para
separar y recuperar hidrocarburos valiosos que se encuentran presentes en una corriente de
gas. En estas instalaciones, todos los componentes, como tuberias, lineas de vapor, tanques,
bombas compresoras, torres e instrumentos, transportan gases o liquidos que pasan por
distintos procesos de tratamiento. En los complejos modernos de procesamiento de gas
incorporan tecnologias avanzadas y herramientas de simulacion para la reduccién de costos
y la mejoria en la eficiencia, validando la calidad del gas procesado y de los productos

quimicos derivados (Elliot et al., 2008).
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2.1.1 Gas natural

El gas natural es una mezcla de gases, su componente principal es el gas metano, el cual es
un gas formado por un &mo de carbono y cuatro atomos de hidrégeno (CHa), ademaés del gas
metano el gas natural se compone por pequefias cantidades de liquidos derivados del gas,
conocidos como Liquido del Gas Natural (LGN), diéxido de carbono (CO-) y vapor de agua
como gases no hidrocarbonados. El gas natual se encuentra en formaciones subterraneas de
la Tierra (EIA, 2023).

Este gas es incoloro, inodoro y altamente inflamable. Es un combustible fosil que se
encuentra generalmente junto al petréleo crudo. Como recurso natural y combustible fosil,
es una fuente de energia que se emplea en actividades domésticas, comerciales e industriales
por ejemplo para generar electricidad, cocinar y como combustible en automoviles. Para
extraerlo se perforan pozos que se encuentran en yacimientos subterrdneos, para despues
transportarlo por medio de tuberias hasta plantas de procesamiento, donde se separan los

hidrocarburos y se eliminan los contaminantes (Carruthers et al., 2024).

El gas fosil debe ser procesado antes de poder usarse, ya que al ser extraido, suele
contener varios elementos y compuestos ademas del metano. Entre estos, pueden encontrarse
agua, etano, butano, propano, pentanos, sulfuro de hidrégeno, diéxido de carbono, vapor de
agua, e incluso helio y nitrogeno en algunos casos. En las industrias se utiliza en procesos
como calefaccion, refrigeracion, coccion, tratamiento de desechos, procesamiento de

alimentos y refinacion de materiales (Turgeon et al., 2024).

2.1.2 Clasificacion del gas natural
Por su origen se clasifica en:

» Gas Natural Asociado: Se encuentra en yacimientos petroliferos, disuelto
asociado dentro del petréleo crudo o formando una capa de gas sobre el
petréleo.

» Gas Natural No Asociado: Se encuentra en depésitos que no producen

petréleo.

Dependiendo de su composicion se clasifica en:
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» Gas Natural Seco: Compuesto mayormente por metano, con solo trazas de
otros hidrocarburos méas pesados que el metano y compuestos.
» Gas Natural Himedo: Es una mezcla de hidrocarburos liquidos como etano,

propano, butano y pentano.

Ademas, el gas natural puede contener compuestos derivados del azufre, como
sulfuros, acido sulfhidrico y disulfuros, por esta razén se conoce como gas amargo. Si no
contiene estos compuestos de azufre, se nombra como gas dulce, debido al proceso de
endulzamiento en el cual elimina el H>S del gas amargo. La clasificacion del gas natural

como amargo o dulce depende de la cantidad de H2S que contenga (Segui, 2024).

2.1.2.1 Gas amargo

La mayoria de las reservas de gas natural en el mundo tienen una composicion
amarga. Contiene derivados del azufre y niveles elevados de didxido de carbono CO; y
sulfuro de hidrégeno H.S, superando el 10 % en términos molares, provienentes de los
yacimientos (Abotaleb et al., 2022).

El gas amargo es un tipo de gas natural que contiene impurezas como el HS, es por
ello que para hacerlo apto para su uso, debe tener un proceso de endulzamiento, en el cual se
eliminan principalmente el H.S y el CO.. Ya que si estos compuestos permanecen en el gas
y se transportan a través de tuberias, pueden provocar corrosion internay generar grietas por
tension. Para eliminar el sulfuro de hidrégeno, se utilizan principalmente soluciones a base

de aminas (Haoyama, 2022).

En el proceso de endulzamiento por aminas, el gas amargo se pone en contacto con
una solucion de amina, que se encarga de absorber el CO: y el HzS, con la finalidad de
eliminar estas impurezas. Una vez que el gas queda dulce, es decir, libre de estos
componentes, se envia a una unidad de deshidratacion. Por otro lado, la solucion de amina,
ahora cargada con CO, y H-S referida a la amina rica, se dirige a un regenerador donde se
eliminan estas impurezas, convirtiendola nuevamente en amina pobre, lista para reutilizarse

en el proceso de contacto con el gas acido (Thomas & Sreekumar, 2020).
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2.1.2.2 Gas dulce

El gas natural libre de H2S se conoce como gas dulce, ya que contiene pequefias cantidades
de H2S y CO.. En su forma pura, este tipo de gas no es corrosivo, facilitando su transporte y
comercializacion de manera segura. El gas dulce es el gas natural que ha sido tratado y

purificado, para utilizarse en aplicaciones comerciales e industriales (Huey, 2019).

El proceso de endulzamiento de gases amargos se lleva a cabo mediante un lavado
quimico, sin embargo este método puede ser muy costoso y demandar mucha energia,
especialmente cuando el gas contiene altas concentraciones de H.S y CO.. Como alternativa,
se pueden utilizar membranas de poliamida disefiadas a medida para purificar gases acidos

con una variedad de composiciones (Mazui).

Existen diferente métodos de endulzar el gas natural, para elegir el método se deben
considerar variables como el costo, la eficiencia, la escala del proyecto y el espacio
disponible para el proceso. Una de las opciones mas utilizadas es la tecnologia de
membranas, que emplea membranas disefiadas con pretratamiento segun la composicion
especifica del gas a tratar. EI gas dulce obtenido se transforma en un recurso energético de
gran valor a nivel mundial, reconocido por su facil manejo, seguridad, versatilidad y alto

valor comercial (Madhu, 2021).

2.2 Planta Recuperadora de Azufre

La Unidad de Recuperacion de Azufre (SRU, por sus siglas en inglés) es una instalacion
esencial en las refinerias, donde el HzS es transformado en azufre elemental. Este azufre
puede almacenarse o comercializarse, ya que se convierte en un subproducto valioso. La SRU
repercute en la produccion de combustibles de alta calidad y genera otros productos, como

azufre elemental de alta pureza, gas residual y vapor (Mariano, 2023).

Las SRU se encargan de la produccién de azufre elemental a partir del H2S. Es por
ello que es fundamental controlar y tratar las emisiones de gases acidos que se generan
durante el proceso, asegurandose de cumplir con las normativas ambientales tanto locales

como internacionales (Ibrahim et al., 2023).

Estas unidades estan compuestas por varias unidades de procesamiento que estan

interconectadas, incluyendo una unidad para el enriquecimiento de gases acidos, una unidad
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Claus, la unidad de tratamiento de gases residuales por sus siglas en ingles (TGTU), la unidad
para la desgasificacion de azufre y una unidad de oxidacion. Estas unidad cumplen con el

proceso de recuperacion y purificacion del azufre (Micucci & Siirtec, 2021).

La unidad recuperadora de azufre es utilizada en las refinerias de petrdleo para tratar
gases &cidos que contienen azufre, transformandolos en recursos aprovechables. El proceso
mas comun en estas unidades es el método Claus, que consiste en quemar el gas acido con
oxigeno, enfriar los gases resultantes y extraer azufre del proceso. De esta manera, la SRU
convierte el HzS en azufre elemental (M. Sancho & Miguel, 2009).

2.2.1 Importancia de una planta recuperadora de azufre

Una planta recuperadora de azufre inside en la proteccién del medio ambiente, ya que
disminuye de manera notable las emisiones de compuestos de azufre que, sin control, podrian
transformarse en dioxido de azufre (SO-) y causar problemas graves como la lluvia &cida. En
las refinerias y plantas de procesamiento de gas natural, ademas de estas emisiones, también
se liberan compuestos volatiles provenientes del petroleo crudo y sus derivados (Speight,
2017).

En la RSU las normativas ambientales exigen un control estricto sobre la emision de
compuestos de azufre a la atmdsfera. Aunque estas instalaciones no generar ganancias
econdmicas directas a los operadores, cumplen con una funcién importante al evitar la
liberacion de gases perjudiciales, como el H.S, ayudando a proteger la calidad del aire y el

bienestar de las personas (Bahadori, 2014).

Los procesos para eliminar azufre son Unicos en las plantas de gas, puesto que
emplean reacciones quimicas para producir un subproducto, el cual puede comercializarse.
Sin embargo, en muchas regiones, los gases que son emitidos de las plantas Claus no cumplen
con los estrictos estandares ambientales de emision. Por esta razon, es necesario integrar una
TGTU que capture los compuestos de azufre residuales, asegurando un mayor cumplimiento

normativo (Kidnay et al., 2020).

Cuando es necesario eliminar cantidades grandes de H-S y CO-, se emplean procesos
en fase liquida. Sin embargo, si la corriente de entrada tiene una alta concentraciéon de

hidrocarburos pesados, el empleo de disolventes fisicos puede generar pérdidas
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importantes.Esto ocurre porque los hidrocarburos se liberan junto con los gases acidos
durante el proceso y su recuperacion es economicamente costosa. Si la alimentacion presenta
una gran cantidad de H>S y CO: y es indispensable eliminar ambos, los disolventes quimicos

como las aminas y los carbonatos, suelen ser una mejor opcion (Abdel et al, 2003).
Ventajas de SRU:

1. Reduce la contaminacion en gran medida generada por las refinerias,contribuyendo
de manera positiva al cuidado del medio ambiente.
2. Esta unidad transforma el H>S en material util por lo que reduce el consumo de

energia y genera beneficios economicos.

3. Permite manejar el acido sulfhidrico producido durante la refinacion de forma
segura y sin riesgos, asegurando un procesamiento mas sostenible (Sancho & Miguel J.,
2009).

La SRU es esencial en cualquier refineria o planta de procesamiento de gas. Gracias
a su operacion, las consecuencias ambientales tienen menor gravedad, ya que el gas acido
puede provocar desde una intensa lluvia acida hasta niveles peligrosos de toxicidad por SO
cerca del suelo. Estas instalaciones no solo reducen el impacto ambiental, sino que también
convierten el azufre, en un recurso preciado y reutilizable. De esta forma, contribuyen a que
fabricas dedicadas al petrdleo, el gas y la mineria adopten practicas mas sostenibles y

fomenten una economia circular (Reliability, 2024).

2.2.2 Proceso de recuperacion de azufre

La planta recuperadora tiene como objetivo principal extraer azufre puro a partir del H.S
contenido en el gas acido proveniente de la Unidad Regeneradora de Amina (URA) y en el
gas acido del agua acida generado en la unidad extractora correspondiente. Este proceso se

Ileva a cabo en dos etapas importantes:
e Reaccion térmica Claus, que ocurre en el horno.
« Reaccidn catalitica Claus, que se realiza en los reactores (Averill, 2024).

El tratamiento del gas de chimenea se centra en eliminar los compuestos de azufre
gue permanecen en los gases residuales después de la recuperacion principal de azufre. Para
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lograrlo, todas las moléculas que contienen azufre se convierten primero en sulfuro de
hidrogeno, el cual se absorbe en un disolvente. Posteriormente, el gas limpio puede ser
liberado de manera segura o reciclado para un tratamiento mas.Entre los métodos utilizados
para este tratamiento se incluyen el lavado caustico, el uso de polietilenglicol, el proceso
Selectox y el tratamiento con sulfito bisulfito, cada uno disefiado para operar de manera

segura los residuos de azufre (Speight, 2017).

El gas residual se calienta previamente a la temperatura que se necesita para el reactor
utilizando un quemador en linea, que quema directamente el gas combustible en el flujo de
gas residual. Este quemador también puede generar el hidrégeno necesario mediante la
combustion parcial del gas combustible. En plantas Claus con enriguecimiento de oxigeno,
normalmente el gas residual ya contiene hidrégeno suficiente para realizar las reacciones de
reduccion sin la necesidad de afiadir una fuente externa. Ademas, el gas residual suele
contener suficiente vapor de agua para facilitar las reacciones de hidrolisis necesarias en el
proceso (Speight, 2019).

Para realizar el apagado de las plantas de azufre, existe una limpieza previa en la que
se utiliza gas natural ya que el uso de H»S podria formar SO, y SOs. El gas natural se quema
hasta que la cantidad de azufre liquido que rebosa de las patas de sellado se reduzca a una
minima cantidad. Cuando la planta se apaga repentinamente, el azufre precipitado se
solidifica en los lechos del catalizador por lo que no se puede restablecer el flujo a través de
la unidad.Las fugas de agua en forma de vapor también reducen la conversién de H2S en
azufre (Lieberman, 1987).

2.3 Proceso Claus

Las refinerias y plantas al generar gas acido H.S , perjudican el medio ambiente con la
emision de este gas. Para solucionar este problema, se utiliza el proceso Claus, que convierte
este compuesto en azufre elemental. Aunque este proceso es muy Util, tiene como limitacion
el no poder eliminar completamente el sulfuro de hidrogeno. Esto se debe a que las reacciones
quimicas involucradas en el proceso Claus tienen ciertos limites naturales (Martinez et al.,
2018).
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El proceso Claus es ampliamente aplicado en plantas de procesamiento de gas natural
en todo el mundo. Su objetivo principal es extraer azufre elemental a partir de corrientes de
gas acido o0 amargo, que contienen altos niveles de H>S y CO». Este procedimiento combina
una combustion parcial a alta temperatura con varias etapas cataliticas para lograr la

recuperacion eficiente del azufre (Cruz et al., 2017).

Es por ello que no se considera un método de purificacion de gases en el sentido
estricto de la palabra. Su propdsito principal es recuperar azufre a partir de acido sulfhidrico,
0 en mayor frecuencia de corrientes de gases acidos con altas concentraciones de este
compuesto. Estas corrientes suelen provenir de gases acidos extraidos durante la
regeneracion de liquidos, como las soluciones de alcanolaminas o disolventes fisicos, que se

utilizan para tratar gases naturales o de refineria (Nielsen, 1997).

En proceso actual, es una version mejorada de un método desarrollado por primera
vez en 1883. En donde el HS reaccionaba con oxigeno del aire en presencia de un catalizador
para producir azufre elemental y agua. Sin embargo, controlar esta reaccion, que es altamente
exotérmica, resultaba complicado y la eficiencia en la recuperacion del azufre era bastante
limitada (Engineering data book, 2004).

El objetivo del proceso Claus no es purificar gases de manera general, si no que esta
disefiado para eliminar el sulfuro de hidrégeno y transformarlo, pues es un gas toxico que

esta presente en la mayoria de las corrientes de gas (Speight, 2020).

2.3.1 Reaccién de Claus

El proceso Claus se utiliza en refinerias y plantas de procesamiento de gas para recuperar
azufre elemental a partir del H2S presente en los gases acidos. Estos gases se generan durante
la regeneracién de aminas y el tratamiento de aguas residuales provenientes de procesos
como el craqueo catalitico. Sin embargo, alcanzar una conversion completa de H,S a azufre
elemental es imposible debido a las limitaciones termodindmicas de las reacciones
involucradas. En este proceso, una tercera parte del H,S se quema con aire en un horno
reactor para producir dioxido de azufre (SO2), que participa en las etapas posteriores del

proceso ( Cortés et al., 2018).
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La reaccion de Claus en si es un proceso de dos etapas:

1. Combustion parcial:
También conocida como etapa térmica, una fraccion del H2S se oxida al reaccionar

con oxigeno, generando diéxido de azufre (SO2) como se muestra en la ecuacion 2.1:

2H,S + 30, — 2S0; + 2H20 (Ecu. 2.1)

2. Reaccion catalitica:

En la ecuacién 2.2 se observa gue el dioxido de azufre (SO2) producido en la etapa
anterior se combina con el HS restante en presencia de un catalizador, generalmente 6xidos
metalicos como el 6xido de aluminio. Esta reaccion da lugar a la formacion de azufre

elemental y agua:

2H3S + SOz — 3S + 2H20 (Ecu. 2.2)

3. Reaccion global: Al combinar ambas reacciones, la reaccion global del proceso Claus se

expresa de la siguiente manera, como se ilustra en la ecuacion 2.3:

3HS + 1.50; — 3S + 3H20 (Ecu. 2.3)

En el horno de reaccién, se quema una parte del H.S total para producir SO..
Posteriormente el H2S y el SO reaccionan en una proporcion ideal de 2:1 dentro de los
reactores Claus, formando azufre elemental. Después de cada etapa catalitica, el azufre
liquido generado se extrae en los condensadores Claus. Los gases que no reaccionaron y estan
compuestos por H2S y SO, pasan a la siguiente etapa, donde la reaccion continta en
presencia del catalizador Claus, aunque limitada por el equilibrio quimico (Engineering S.
R., 2024).
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2.3.2 Proceso Claus modificado

El proceso Claus modificado es el método mas utilizado en la industria del gas natural para
recuperar azufre, gracias a su disefio simple y su alta capacidad de procesamiento. Aunque
tiene una limitacion importante la cual requiere que la corriente de gas acido sea
relativamente rica en H>S. Por esta razon, en aplicaciones donde se manejan gases acidos
diluidos que contienen contaminantes como amoniaco, mercaptanos o hidrocarburos
pesados, se deben realizar ajustes especificos en el disefio y la operacion. Esto garantiza la
eliminacién completa de los contaminantes y el cumplimiento de las normativas de emisiones
de azufre (Mokhatab et al., 2014).

La recuperacion de azufre se realiza a través de varias etapas dentro del proceso Claus.
En su version modificada, inicia con una combustion parcial del H,S, lo que genera SOs.
Luego, este SO, reacciona con el H,S restante para producir azufre. El proceso Claus
modificado se basa en una operacion de quemado en un solo paso y estd disefiado para
trabajar Gnicamente con gases &cidos que contengan al menos un 50% de H»S en volumen.
Durante este proceso, el hidrogeno presente en el H,S se transforma en agua (H:20)

(Pennsylvania University, 2024).

Mejora la capacidad de tratar directamente flujos de gas &cido que contienen HS. En
la préctica, ademas de la reaccion principal, se llevan a cabo numerosas reacciones
secundarias. Entre ellas, la combustion de hidrocarburos presentes en el gas &cido, la
oxidacion y disociacién del amoniaco, asi como la formacion y destruccion de compuestos
como sulfuro de carbonilo (COS), disulfuro de carbono (CS.) y 6xidos de nitrogeno (NOX).
Estas reacciones secundarias también deben gestionarse para la mejor del proceso y reducir

los subproductos no deseados (GoldenComm, 2022).

2.4 Gases de chimenea

El gas residual que sale de una unidad Claus contiene una mezcla de componentes como
nitrdgeno (N2), didxido de carbono (COz), vapor de agua, monoxido de carbono (CO),
hidroégeno (Hz), sulfuro de hidrogeno (H.S), didxido de azufre (SO.), asi como pequefias
cantidades de sulfuro de carbonilo (COS), disulfuro de carbono (CS>), vapor de azufre y
azufre liquido arrastrado. Para ventear este gas como minimo, suele ser necesaria una etapa
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de incineracion, cuyo propoésito principal es reducir las concentraciones de H2S a niveles
aceptables segun las normativas. Asegurando que el SO se disperse adecuadamente en la
atmosfera mediante una chimenea, aprovechando la elevacion térmica. (Association G. P.,
2004).

En la unidad Claus, el gas residual pasa primero por un reactor de hidrogenacion,
donde todos los compuestos de azufre se transforman en H»S. Posteriormente, este gas se
enfria para eliminar el agua, y el gas restante, compuesto principalmente por CO y pequefias
cantidades de H» y H>S, se recicla hacia el reabsorbedor para integrarse en la corriente de gas
combustible. El resultado es la eliminacién selectiva del H2S del gas combustible y su

conversion en azufre elemental (Kohl et al., 1997).

En un proceso Claus tipico, se logra convertir entre el 96% y el 97% del H»S en azufre
elemental. Sin embargo, si este nivel de conversion no cumple con las normativas
ambientales sobre la calidad del aire, se recurre a un sistema de tratamiento del gas residual.
Este sistema elimina practicamente todo el H.S restante en el gas de chimenea de la unidad
Claus. Para lograrlo, se tiene la opcion de una solucion patentada disefiada especificamente
para absorber el H,S y transformarlo en azufre elemental, optimizando asi el cumplimiento

de los estandares ambientales (Speight, 2018).
La eleccion del proceso para limpiar el gas residual depende de varios factores:

» Composicion del gas de alimentacion, incluida la cantidad de H»S e hidrocarburos y
otros contaminantes presentes.

» Infraestructura disponible y disefio del proceso actual, que pueden limitar o influir en
las opciones viables.

» Eficacia de recuperacion requerida para cumplir con los objetivos ambientales y
operativos.

» Concentracion de compuestos de azufre permitida en los gases liberados por la
chimenea.

» Facilidad de funcionamiento, considerando las demandas de mantenimiento y

supervision.
» Ubicacién remota, que puede cambiar la disposicién de recursos y soporte técnico.
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» Calidad del producto de azufre, segun los requisitos de pureza del mercado y la

aplicacion.
» Costos asociados, desde la inversion inicial hasta la operacion a largo plazo.

Para determinar la configuracion éptima para tratar los gases de residuales, es
necesario evaluar varios agentes. Cuando se define el nivel de eficiencia de recuperacion
requerido y la concentracion permitida de compuestos de azufre en los gases liberados por la
chimenea, se facilita la eleccidn del proceso de tratamiento. Primero se deben establecer estos
pardmetros. En el momento de la eleccion la recuperacion de azufre necesaria, las opciones
disponibles para el tratamiento de los gases residuales se reduciran a las mas compatibles con

esos requisitos especificos (Bahadori, 2014).

Cuando se trabaja con gases derivados de carbones con un alto contenido de azufre,
utilizar vapor para el proceso es mas costoso, porque requiere de un mayor consumo
energético. En estos casos, se sugiere métodos alternativos de regeneracion que sean mas
eficientes y econdmicos, como de oxidacion directo y regeneracion quimica en seco (Nielsen
y Rudbeck, 1993).

2.4.1 Energia de gases de chimenea

Los gases de chimenea poseen un alto contenido de energia térmica que puede ser recuperada
y aprovechada para menguar el consumo energético. Este calor residual puede transformarse
en electricidad mediante sistemas termoeléctricos, por lo que permite disminuir el uso de
fuentes de energia convencionales, también contribuye en la incidencia la huella de carbono,
favoreciendo précticas mas sostenibles y responsables con el medio ambiente (Ulibarrena,
2016).

Los incineradores de gas residual en las SRU suelen combinarse con sistemas de
recuperacion de calor para mejorar la eficiencia energética de toda la instalacion. Una de las
ventajas de este planteamiento es la produccion de vapor, que puede integrarse en la red de
servicios de vapor de la planta. Si el vapor se genera con mayor pureza, también puede
aprovecharse para alimentar turbinas de vapor y generar electricidad, maximizando el uso de

los recursos disponibles (Global Burners, 2024).

Los condensadores de membrana son un sistema para recuperar calor y agua de los

gases residuales, durante el proceso se encuentra una unidad de pretratamiento para el control
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de los contaminantes. Estos sistemas no solo disminuyen la emision de contaminantes, sino
que también aprovechan el calor residual para generar electricidad y producir vapor,
beneficiando tanto a la sostenibilidad como a la productividad de las operaciones a gran
escala (Zhong et al., 2020).

El aprovechamiento del calor de los gases de chimenea en entornos industriales
influye en la reduccion significativa del consumo de energia y las emisiones contaminantes,
también se relaciona con las finanzas de la empresa. Ademas, esta practica ayuda a las
industrias a cumplir con normativas ambientales que cada vez son mas rigurosas, al tiempo

que mejora su competitividad al optimizar recursos y procesos (CORDIS , 2021).

2.5 Ciclo Rankine convencional

Para analizar el comportamiento térmico del ciclo Rankine convencional, que describe cdmo
interactdan los principales componentes de una central térmica a vapor, se deben considerar
conceptos fundamentales. Conocimientos de principios de balance de masa y energia, aplicar
la segunda ley de la termodindmica para evaluar la eficiencia del sistema y estipular las
propiedades termodinamicas. Esto permite atender el rendimiento del ciclo Rankine (Hurtado
etal., 2018).

El proceso funciona cuando una bomba impulsa agua en estado liquido hacia la
caldera, puesto que al recibir el calor generador por la combustion se transforma en vapor, el
combustible puede ser petroleo, gas natural o carbén. Aunque los gases de combustion pasan
por sistemas de tratamiento, algunas emisiones son inevitables. El vapor generado en la
caldera se dirige a alta presion hacia una turbina la cual esta conectada a un generador
eléctrico. Luego de cumplir su funcidn, el vapor pasa al condensador, donde se enfria y
regresa a su estado liquido. El agua se bombea nuevamente a la caldera, repitiendo el ciclo
de forma continua ( Bello et al.,2018).

Algunas de las limitaciones practicas del ciclo de Carnot pueden resolverse al
sobrecalentar el vapor en la caldera y condensarlo completamente en el condensador. Esto
da lugar al ciclo Rankine, considerado el ciclo ideal para las plantas de energia de vapor. El
ciclo Rankine ideal, representado en la Figura 2.1, supone que no hay irreversibilidades

internas y se compone de los siguientes cuatro procesos:

1-2 Compresion isentropica en una bomba
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2-3 Adicion de calor a presion constante en una caldera
3-4 Expansion isentrépica en una turbina

4-1 Rechazo de calor a presion constante en un condensador
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Figura 2.1 Ciclo Rankine ideal
Fuente: “Thermodynamics: An Engineering Approach” Cengel, et al. 2021, Rankine cycle: the ideal cycle for
vapor power cycles. Pagina 545

El ciclo Rankine convencional se puede entender como un sistema cerrado donde el agua

recircula constantemente a traves de cuatro etapas principales:

1. Caldera: Ocurre una expansion isoentrépica, en donde el fluido se calienta 'y posterior

a ello se transforma en vapor a alta presion y temperatura.

2. Turbina: El vapor en expansion mueve las aspas de una turbina, produciendo energia
mecénica.

3. Condensador: El vapor se enfria y se condensa.

4. Bomba: El agua liquida se impulsa de vuelta a la caldera, consumando el ciclo.

Como se observa en la Figura 2.2.
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Figura 2.2 Diagrama de Ciclo Rankine
Fuente: “Applied Thermal Engineering” Sprouse, et al. 2013, Review of organic Rankine cycles for internal

combustion engine exhaust waste heat recovery. Pagina 712.
2.6 Cogeneracion

La cogeneracién es una forma asertiva de generar energia en la que, al mismo tiempo, se
produce electricidad y se aprovecha el calor que se ha generado durante el proceso, debido a
un solo combustible o fuente de energia. En lugar de desechar ese calor, como ocurre en los
sistemas tradicionales, en este proceso se reutiliza, lo que hace que todo el proceso sea mas
eficiente. Integrar la cogeneracion en redes de energia distribuida es fundamental para
avanzar hacia sistemas energéticos mas sostenibles y capaces de adaptarse a desafios futuros
(Lund, 2009).

Es una alternativa en la industria quimica, alimentaria y papelera, puesto que en ellas
se requiere un mayor consumo de electricidad y calor al mismo tiempo. Estos sistemas
aprovechan el calor residual de los procesos industriales, transformandolo en energia Util, lo

que contribuye a una operacién mas sostenible y eficiente (Boyce, 2012).

La tecnologia de cogeneracion es una tecnologia que combina la generacion de
energia eléctrica y térmica en un solo proceso. Esto permite alcanzar rendimientos superiores
al 80%, superando la eficiencia de los sistemas tradicionales (Smith, 2005). Los sistemas de
cogeneracion ayudan a disminuir considerablemente las emisiones de gases de efecto
invernadero, ya que aprovechan de manera mas eficiente el combustible utilizado (Chae et
al., 2011).
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Aprovechar la energia de los gases de chimenea mediante ciclo Rankine convencional
es una forma de cogeneracion, ya que permite transformar el calor residual en energia
eléctrica, optimizando su uso al méximo (Wang et al., 2009). Utilizar los gases de escape en
procesos industriales mediante la implementacion de ciclos Rankine es una estrategia eficaz

para mejorar la eficiencia energética y disminuir la huella de carbono (Quoilin et al., 2013).

2.7 Normas Oficiales Mexicanas para la regulacion de las emisiones de gas

de chimenea

Las normas ambientales permiten garantizar que las plantas de recuperacion de azufre operen
de manera segura y comprometida con el medio ambiente, protegiendo al medio natural y la
vitalidad de las personas. Al seguir estas regulaciones, las empresas cumplen con su
responsabilidad social, y a su vez también promueven la economia circular, aprovechando

los recursos y minimizando los desechos.

2.7.1 Ley General del Equilibrio Ecolégico y la Proteccion al Ambiente
(LGEEPA)

Es la ley méas importante en México para cuidar el medio ambiente. Su propdsito es proteger
la naturaleza, garantizar el uso responsable de los recursos y fomentar un desarrollo que sea
sostenible. Esta ley establece reglas determinantes para prevenir y controlar la
contaminacion, restaurar ecosistemas dafiados y planificar el uso del territorio de manera
ecolégica. Demanda que cualquier proyecto que pueda afectar el medio ambiente realice
estudios de impacto ambiental. También impulsa la participacién de la ciudadania y la
educacion ambiental, buscando que exista un balance entre el progreso econémico y el
respeto por la naturaleza. (PROFEPA, 2016).

Ademas, la ley establece que cualquier instalacién industrial debe someterse a
evaluaciones de impacto ambiental antes de ser construida y realizar cambios importantes,
particularmente si trabaja con sustancias quimicas que puedan dafiar el medio ambiente. En
el caso de las plantas recuperadoras de azufre, estas evaluaciones son esenciales para
garantizar que sus actividades no alteren el equilibrio ecologico de la zona. (Camara de
Diputados, 2010)
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2.7.2 Norma Oficial Mexicana NOM-022-SSA1-2019 salud ambiental. criterio
para evaluar la calidad del aire ambiente, con respecto al diéxido de azufre (SO2)

Esta norma define los limites maximos permitidos de concentracion de SOz en el aire, con el
objetivo de proteger la salud. Ademas, establece las pautas para evaluar estos niveles y
especifica las concentraciones aceptables segun el tiempo de exposicion. Esto se debe a que,
incluso una menor concentracion de SO. puede ser perjudicial si la exposicién se prolonga
por mas tiempo (Global STD, 2019).

Segun el Inventario Nacional de Emisiones de México (INEM,2008), las fuentes
provenientes de actividades humanas también llamadas antropogénicas, son responsables de
aproximadamente el 97.3% de las emisiones de SO en el pais incluyen los sectores
generacion de energia eléctrica 46.98%, petréleo y petroguimica 35.14%, transporte por
ductos 3.22%, industria de alimentos 1.75%, industria quimica 4.39%, metalurgia basica
1.15%, fabricacion de papel 1.42%, produccion de minerales no metalicos 1.41%,
embarcaciones marinas 0.71%, combustion agricola 0.68% y automdviles particulares
0.44%. En total, estas actividades generan alrededor de 2,180,627 toneladas de SO al afio
(SEMARNAT, 2008).

Las mediciones satelitales revelan que las emisiones de SO, se concentran
principalmente en el centro de México, una regién caracterizada por su alta densidad de
poblacion, por tanto, un mayor transito vehicular y mayor consumo energético lo que

contribuye a la cantidad de emisiones (DOF, 2019).

2.7.3 Norma Oficial Mexicana NOM-137-SEMARNAT-2013 Contaminacion
Atmosférica. Complejos Procesadores de Gas. Control de Emisiones de Compuestos de
Azufre

Esta Norma Oficial Mexicana establece las especificaciones y los requisitos del
control de emisiones de las plantas desulfuradoras de gas y condensados amargos, asi como
los metodos de prueba para verificar el cumplimiento de esta. La presente norma es de
observancia obligatoria por lo cual debe ejecutar y cumplir con los requerimientos exigidos
por la ley para todos los responsables de plantas desulfuradoras de gas amargo y condensados

amargos en todo el territorio nacional, con excepcion de aquellas cuya capacidad nominal
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sea menor a 2 toneladas al dia, de las ubicadas en plataformas maritimas, asi como de las

plantas utilizadas en las refinerias de petroleo (PROFEPA, 2016).

La Secretaria de Medio Ambiente y Recursos Naturales (SEMARNAT), a través de
sus areas encargadas de supervisar el cumplimiento de la norma oficial mexicana
correspondiente, identificé ciertas deficiencias en su aplicacion. Por lo que se establecieron
las siguientes medidas:

1. Célculo total de emisiones: Se requiere determinar las emisiones generadas por cada
complejo procesador de gas, un aspecto que la norma actual no considera. Esto
conlleva medir la cantidad de azufre presente en el gas y en los condensados amargos

procesados diariamente.

2. Medicion directa del azufre recuperado: Se debera registrar la cantidad exacta de
azufre recuperado, asi como los volumenes de gases enviados a los quemadores y su
concentracion de azufre, con el objetivo de actualizar y consolidar el inventario

nacional de emisiones (DOF, 2024).

2.7.4 Norma Oficial Mexicana NOM-085-SEMARNAT-2011 contaminacion
atmosférica-niveles maximos permisibles de emision de los equipos

de combustion de calentamiento indirecto y su medicién

Esta Norma Oficial Mexicana define los limites méximos para las emisiones de humao,
particulas, CO, SO, y NOx generados por equipos de combustion indirecta que utilizan
combustibles convencionales o sus mezclas. Su proposito es cuidar la calidad del aire y, en
consecuencia, proteger la salud puablica. Los equipos deben ajustarse a parametros
especificos para disminuir la incidencia ambiental y garantizar un aire méas limpio en las
comunidades cercanas. Ademas, establece métodos claros para medir estas emisiones,
utilizando pruebas estandarizadas y controles continuos que aseguran datos determinados
(PROFEPA, 2016).

La norma aplica a equipos industriales que generan calor y lo transfieren mediante
gases de combustién sin que estos entren en contacto directo con los materiales procesados.

Entre estos equipos se incluyen calderas, generadores de vapor, calentadores de aceite
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térmico u otros fluidos, asi como hornos y secadores que operan con sistemas de
calentamiento indirecto (CCA, 2022).

2.7.5 Norma Oficial Mexicana NOM-148-SEMARNAT-2006 Recuperacion de

azufre proveniente de los procesos de refinacion del petréleo

Esta Norma Oficial Mexicana establece los requisitos para recuperar azufre durante
la refinacion del petréleo, con el fin de reducir al minimo las emisiones de compuestos de
azufre a la atmdsfera. Es de cumplimiento obligatorio en todo el pais e incluye lineamientos
para las plantas recuperadoras, que transforman estos compuestos en azufre elemental para
evitar su liberacion al aire. Los residuos no recuperados se canalizan a un oxidador térmico
para su tratamiento, asegurando un manejo responsable y eficiente. Ademas, la norma define
el método para realizar los calculos necesarios, promoviendo practicas mas limpias en la
industria (PROFEPA, 2016).

2.8 Simulacién de procesos

En la actualidad, las empresas enfrentan un entorno altamente competitivo donde cada detalle
cuenta. Es por ello que mejorar los procesos industriales son un objetivo estratégico y una
necesidad para garantizar su sostenibilidad y éxito a largo plazo. La optimizacion de estos
procesos permite reducir costos, aprovechar los recursos e incrementar la productividad
(Ferreira, 2023).

La simulacién de procesos consiste en recrear un proceso quimico a través de un
modelo matematico, el cual se analiza para obtener datos sobre su desempefio. Este método,
también conocido como diagrama de flujo de procesos, el cual permite referir visualmente el
funcionamiento del proceso. Gracias al uso de herramientas informaticas, es posible realizar
calculos detallados relacionados con el equilibrio de calor y masa, ademas de estimar el
tamafio y los costos en condiciones de estado estacionario, proporcionando informacion
determinada para optimizar el disefio y operacién de los procesos quimicos (Dominic et al.,
2017).

Un simulador de procesos es una de las herramientas mas valiosas para alcanzar estos
objetivos, ya que integra conocimientos de ciencia, tecnologia e ingenieria. Se puede modelar
y optimizar procesos complejos, logrando aprovechar el tiempo y recursos. Se trata de una

herramienta computacional disefiada para representar y simular procesos industriales, tanto
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mecanicos como quimicos. Es especialmente til en el ambito de la ingenieria puesto que se
emplea para predecir condiciones operativas y modelar equipos, facilitando la toma de
decisiones y el disefio de sistemas mas eficientes (Ferreira, 2023).

2.8.1 AVEVA™ Process Simulation

AVEVA™ Process Simulation ofrece una perspectiva integral para la simulacion de
procesos, siendo una herramienta versatil y multifuncional que impulsa la transformacion

digital en la industria.

o Reemplaza numerosos programas especializados con una solucién Unica que integra

todos los aspectos del disefio de procesos a lo largo del ciclo de vida de la planta.

« Permite disefiar procesos, productos y plantas mas sostenibles, gracias a su facilidad
de uso y a las funciones de sostenibilidad incorporadas.

o Facilita la creacion de simulaciones avanzadas que aprovechan al maximo la
transformacion digital, utilizando informacién real inmediata proveniente de las

operaciones.

Esta herramienta representa un paso adelante para optimizar el disefio y la operacién de

procesos industriales (Macri, 2023).

Con AVEVA™ Process Simulation, los ingenieros tienen la capacidad de disefiar
procesos, productos y plantas sostenibles al ritmo que demanda el mercado actual. Esta
herramienta facilita la colaboracion interdisciplinaria, dando a los equipos la oportunidad de
explorar todas las posibilidades de un disefio y analizar su impacto en términos de
sostenibilidad, viabilidad y rentabilidad. Destaca como la primera plataforma de simulacién
que rompe con los flujos de trabajo tradicionales, lineales y poco eficientes, ofreciendo una
solucién que impulsa un enfoque circular y sostenible en el disefio industrial (AVEVA,
2021).

Es una empresa de software lider en soluciones disefiadas para la industria de la
ingenieria, el disefio y la gestion de activos. Sus productos son ampliamente utilizados en
sectores como la energia, el petroleo y gas, el agua, la industria maritima y la mineria. La
compafiia ofrece herramientas innovadoras que abarcan desde disefio y visualizacién en 3D,

hasta la gestion de datos de ingenieria, el monitoreo y control de procesos, y la optimizacion
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de activos y operaciones. Su enfoque integral apoya a las empresas a mejorar su eficiencia 'y

adaptarse a los desafios de un mundo en constante evolucion (Lopez, 2024).
2.8.2 Aspen HYSYS

Este simulador es una herramienta versatil que accede a construir modelos matematicos de
practicamente cualquier proceso quimico. Puede utilizarse tanto para operaciones unitarias
sencillas como para el disefio de plantas industriales completas, incluidas refinerias de
petroleo. Su capacidad para abarcar procesos de diversa complejidad lo convierte en una

solucion integral en la simulacion de procesos quimicos (Reviews, 2021).

La simulacion de procesos con el software Aspen HYSYS ofrece apoyo a las
organizaciones dedicadas a la refinacién de petroleo y gas. Este programa cuenta con diversas
funciones que facilitan el disefio y la optimizacion de procesos, entre las que destacan:

« Refinacion de petroleo: Permite crear rapidamente diagramas de flujo para reactores

de refineria y columnas de fraccionamiento, agilizando el disefio y analisis.

« Intercambiadores de calor: Facilita la seleccion de modelos para estudiar y simular
procesos de transferencia de calor de manera eficiente.

o Columnas de destilacion de gasolina: Ofrece una visualizacion hidraulica interactiva,
lo que ayuda en el rendimiento de las columnas y a resolver problemas con mayor

rapidez.

o Andlisis de columnas: Ayuda a mejorar la posicién de alimentacion, determinar el
numero ideal de etapas y reducir el consumo de energia en las columnas de

destilacion.

Este software es una solucién integral que impulsa la eficiencia y la sostenibilidad en
la industria de petréleo y gas (Engineering R. , 2024).

Con este simulador y otros similares, se pueden crear calculos detallados de balances
de materia y energia y diagramas de flujo que representan los procesos. Esto ayuda a conocer
como se desempefiara un proceso bajo distintas condiciones, facilitando la optimizacion tanto

del rendimiento como de los costos (Belmont, 2019).

Aspen HYSYS combina operaciones unitarias, expresiones cinéticas y modelos

termodinamicos avanzados para pronosticar el equilibrio de fases. Ademas, su entorno
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flexible permite realizar simulaciones tanto en régimen estacionario como dinamico,

adaptandose a diferentes necesidades de analisis y disefio (Hernandez, 2016).

2.9 Optimizacién

La optimizacion de procesos tiene como objetivo mejorar la eficiencia y productividad por
medio de un ajuste de pardmetros. Esto permite que la calidad del producto aumente, asi
como reducir costos y acortar los tiempos de operacion de manera significativa (Himmelblau
etal., 2001).

La optimizacion en la simulacion ofrece una forma virtual de explorar sistemas
complejos, por lo que facilita identificar parametros relevantes y aplicar diversas estrategias.
Esto ayuda a encontrar soluciones dptimas en aspectos econémicos, tiempo y rendimiento
(Banks et al., 2010).

Utilizar optimizacion en el disefio de procesos permite decidir de forma precisas, asi
como permite mejorar el desempefio de los sistemas, incluso cuando se enfrentan a

limitaciones operativas y presupuestarias (Biegler, 2004).

Incorporar simulaciones en procesos energéticos facilita optimizar la recuperacion
del calor residual, como ocurre en los ciclos Rankine. Esto ayuda a maximizar la eficiencia

energética y a reducir al minimo las pérdidas de calor (Moran et al., 2014).

La importancia de mejorar constantemente los procesos con el uso y desarrollo de
softwares, permite la optimizacion del proceso industrial, sin tener que realizar pruebas a
escala industrial, permitiendo anticipar los resultados de la misma. La optimizacion basada
en simulacion utiliza modelos para mejorar las elecciones en problemas complejos, pueden
utilizar modelos preestablecidos o desarrollar y modificar segun las necesidades. Aunque las
técnicas tradicionales pueden no ser suficientes debido a la complejidad de los problemas
reales, la simulacion permite analizar diferentes escenarios para elegir una metodologia como

solucion (Kumar, 2023).
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Capitulo Il Metodologia
3.1 Materiales

Se utilizan los softwares de proceso Aveva™ Process Simulation y Aspen HYSYS, estos
programas permitieron modelar el caso base y la propuesta de aprovechamiento energético

de los gases de chimenea de la planta recuperadora de azufre.

Debido al convenio existente entre la compafiia y la Universidad Veracruzana, se
proporciond la licencia en la nube Software as a Service (SaaS) y License as a Service (LaaS)
por la compafiia AVEVA plc., y la licencia LSYS53611 correspondiente a Aspen HYSYS

para los fines académicos.
3.2 Metodologia

La metodologia utilizada para el desarrollo de este proyecto se presenta en la Figura 3.1, la
cual ofrece una vision general del enfoque sistematico adoptado para cumplir con los

objetivos planteados.

Investigacion tedrica Recopilaciéon de
informacidn por medio de libros,
articulos cientificos, tesis

Simulacidn: Caso base en estado
estacionario de la Planta Recuperadora
de Azufre de un Complejo Procesador de
Gas utilizando:

Resultados: Andlisis de las principales
variables que tienen un efecto sobre el

proceso, conclusiones y
recomendaciones AVEVA PROCESS SIMULATION

ASPEN HYSYS

Propuesta: Simulacion de ciclo Rankine

convencional y ciclo Rankine optimizado

para el aprovechamiento de energia de
gases de chimenea

Figura 3.1 Diagrama metodoldgico
Fuente: Elaboracién propia
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3.3 Descripcion del sistema

Para la simulacién del caso base en estado estable se utilizaron datos de disefio de una planta
recuperadora de azufre en un complejo procesador de gas natural ubicado en la region

Veracruz.

3.3.1 Descripcion de la planta recuperadora de azufre

En la Tabla 3.1 se presenta una detallada nomenclatura y denominacion de cada equipo
mencionado en la descripcion del sistema, ofreciendo una vision clara de los componentes

que integran cada seccion de la planta recuperadora de azufre.

Tabla 3.1. Nomenclatura de los equipos de la planta recuperadora de azufre

Nomenclatura Equipo Nomenclatura Equipo
SG-I Separador de gas acido CA-AB Condensador de azufre
S-1A-B Soplador de aire de combustion B-1AB Bomba de fosa
CC-A Céamara de combustion FA-1 Fosa de azufre
URC-B Unidad recuperadora de calor SG-2 Separador de gas de cola
R-1 Primer reactor catalitico I-1 Incinerador de gas
R-2 Segundo reactor catalitico

Fuente: Elaboracién propia

En la Figura 3.2 se presenta un esquema del proceso de recuperacién de azufre, una
operacion importante en la industria petroquimica y gasifera para minimizar emisiones
contaminantes. Este proceso tiene como objetivo recuperar el azufre elemental a partir de

gases residuales ricos en sulfuro de hidrdgeno (H2S).

En el sistema descrito el gas acido rico en sulfuro de hidrégeno (H2S) y diéxido de
carbono (COy), ingresa a la planta y atraviesa una serie de etapas de tratamiento disefiada
para maximizar la eficiencia de recuperacion. Inicialmente, el gas se somete a un proceso de
absorcion para eliminar el HzS. Posteriormente, el gas enriquecido en H»S es dirigido a los
reactores cataliticos (R-1 y R-2) donde se produce la conversién del H2S a azufre elemental.
El azufre liquido resultante es recolectado y enfriado, mientras que los gases residuales son
tratados en un separador de gas de cola (SG-2) y en un incinerador de gas (I-1) para eliminar

cualquier compuesto de azufre remanente.
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La planta recuperadora de azufre recibe de la planta endulzadora de gas amargo los
gases acidos libres de condensado del tanque acumulador de la torre regeneradora, los gases
acidos fluyen al separador de gas &cido (SG-1) con la temperatura de 33°C y una presion de
143 kPa a través de la corriente de alimentacion gas acido, en donde se efectla la separacion
definitiva de los liquidos arrastrados por el gas, en donde los liquidos &cidos se recolectan

en el sistema de drenaje cerrado, como se muestra en la Figura 3.3.

A CABEZAL DE h
DESFOGUE ACIDD

>

SUMINISTRO DE GAS ACID0

4
A SISTERAA, DE
DREMAIE CERRADD

Figura 3.3 Separador de Gas Acido
Fuente: Elaboracién propia

Los gases acidos de la corriente SG-1 se mezclan con el aire de combustion
suministrado por los sopladores de aire para quemar una tercera parte de acido sulfhidrico
H>S en la camara de combustion (CC-A) que actia como un reactor no catalitico de alta
temperatura y los productos de esta reaccion pasan a la unidad recuperadora de calor (URC-
B) en donde la mayor parte del calor producido por la reaccidn se aprovecha para generar

vapor de 3.5 kg/cm?g.

El gas libre de liquido se alimenta entonces a la cdmara de combustion (CC-A) y se
mezcla con el aire de combustién para formar el anhidrido sulfuroso SO y el azufre

elemental.

La camara de combustion (URC-B) tiene un recubrimiento interno de refractario, en

la cdmara se queman parcialmente el acido sulfhidrico H2S y el producto de la combustion,
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es decir, el anhidrido sulfuroso SO- reacciona con el H,S, para formar azufre elemental por
una reaccion térmica. La camara de combustion esta disefiada para realizar la conversion
inicial del H2S en SO2 y en azufre elemental mediante procesos controlados de combustion,

esta dividida en tres secciones: mezcla, combustion y retencion.

En la seccion de mezcla, el gas &cido rico en HzS entra en la cdAmara axialmente a
través de una boquilla en el centro delantero de la cAmara, este disefio asegura una inyeccion
precisa y controlada del gas, permitiendo una distribucion uniforme en la etapa inicial.
Mientras que el aire de combustion medido estequiométricamente para quemar un tercio del
H>S, es introducido en la cdmara por los sopladores (S-1A-B) colocada tangencialmente. El
gas y el aire se mezclan en la garganta mezcladora y son descargados a través del orificio del
qguemador que esta el final de la seccion mezcladora.

En la seccion de combustion, la mezcla de aire y gas acido se enciende con un
encendedor de chispa eléctrica inmediatamente después de pasar por el orificio del quemador
y se expande a través de un cono. Este encendido inicia la reaccion exotérmica controlada,
convirtiendo una parte del H>S en SO2 mientras libera suficiente energia térmica para
sustentar las altas temperaturas en el proceso. Después, el gas &cido se quema en un espacio
confinado para que su combustion sea estable, antes de dilatarse nuevamente a través de otro

cono, y pasa a la seccion de retencion.

En la seccion de retencion, el disefio se amplia significativamente para proporcionar
un espacio mas grande en comparacion con las secciones anteriores. Este aumento en
volumen permite que los productos de la combustion, principalmente SO; y la fraccion de
H2S no reaccionada, permanezcan el tiempo suficiente para que las reacciones térmicas
secundarias se lleven a cabo adecuadamente. Este tiempo de residencia adecuado es
importante para que las moléculas de H2S y SOz interactden, facilitando la formacién de

azufre elemental segun las reacciones de Claus.

Este disefio incrementa la turbulencia, asegurando un contacto méas uniforme entre el
H2Sy el SO, resultando en una mayor eficiencia de reaccion y una conversion mas completa

de los compuestos de azufre.

Finalmente, la seccién de retencién termina con otro cono y una boquilla con

revestimiento de refractario.
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El azufre elemental condensado en la unidad recuperadora de calor (URC -B) se envia
a la fosa de azufre (FA-1), donde es almacenado en estado liquido. Este deposito esta
disefiado para mantener el azufre a temperaturas adecuadas, evitando su solidificacion y
facilitando su manejo y eventual transporte para uso comercial o disposicion controlada. La
fosa de azufre incluye sistemas de control térmico y de seguridad para prevenir la

acumulacion de gases toxicos o inflamables, asegurando una operacion segura y eficiente.

Por otro lado, los gases residuales que salen de la unidad recuperadora de calor
requieren un ajuste térmico para su tratamiento posterior. Estos gases son recalentados de
194.7 °C a 224.7 °C utilizando el calor residual disponible en los gases calientes, que
alcanzan una temperatura de 564 °C y se derivan de la unidad recuperadora de calor, como

se muestra en la Figura 3.4.

s

Figura 3.4 Etapa térmica
Fuente: Elaboracién propia

Para la etapa catalitica se cuenta con el primer reactor catalitico (R-1) y el segundo
reactor catalitico (R-2) los cuales estan en serie, disefiados para combinar el H2S y SO y
formar azufre elemental a temperaturas mas bajas. Son dos recipientes cilindricos
horizontales idénticos, con revestimiento refractario para su aislamiento térmico y proteccion

de la corrosion.
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La corriente de gas acido caliente entra al primer reactor catalitico (R-1) a una
temperatura de 564°C, en el R-1 se lleva a cabo una conversion minima del 30% basada en
el H2S total en donde la reaccion entre el H2S y el SO2 en el reactor catalitico (R-1y R-2) es

exotérmica.

Una parte del gas caliente de la unidad recuperadora de calor (URC-B), se mezcla con
la corriente de gas acido frio con una temperatura de 194.7°C a través de la valvula de control
de temperatura (TCV-5), para ajustar la temperatura de reaccion apropiada para el primer

reactor catalitico (R-1).

El gas se alimenta entonces al reactor a través de una boquilla de con un distribuidor
de gas. Los gases de reaccion salen del reactor por una boquilla situada en el fondo del
reactor, y entran al condensador de azufre (CA-AB) donde se separan el azufre y el gas, los
gases del primer reactor se enfrian a 145.5°C por medio de generacion de vapor y el azufre
condensado se envia a la fosa de azufre (FA-1), los gases restantes se recalientan a 212.1°C
con gas caliente de la unidad recuperadora de calor y entran al segundo reactor catalitico (R-
2), después de mezclarlo con otra parte de los gases calientes, que se muestra a continuacion

ol ¢

en la Figura 3.5.

l.
[

Figura 3.5 Etapa catalitica
Fuente: Elaboracion propia

Los gases remanentes del condensador de azufre (CA-AB) se envian al separador de
gas de cola (SG-2) a una temperatura de 145°C, en el cual se separa cual residuo de azufre
liquido que haya sido arrastrado por los gases residuales. El gas de cola entra al incinerador

de gas (I-1) a una temperatura de 145°C y presion 0.28 kg/cm?g, el incinerador se encarga de
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quemar cual residuo de azufre o compuestos sulfurosos que puedan quedar en los gases,
transformandolos en didxido de azufre SO.. ElI SG-2 y el I-1 trabajan de forma secuencial
para garantizar una alta eficiencia en la recuperacion de azufre y la reduccion de las emisiones

contaminantes.

El separador elimina la mayor parte del azufre liquido, mientras que el incinerador
se encarga de los compuestos de azufre que no pudieron ser separados, como se observa a

continuacion en la Figura 3.6.

%

Figura 3.6 Tratamiento de gas de chimenea
Fuente: Elaboracién propia

La FA-1 que se muestra en la Figura 3.7 es un colector central que recibe el azufre
liquido proveniente de la URC-B, el CA-AB) y el SG-2 de la a planta de recuperacion de
azufre. Su funcion principal es almacenar y preparar el azufre para su posterior uso o

almacenamiento.
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Figura 3.7 Almacenamiento de azufre
Fuente: Elaboracion propia

3.4 Construccion del caso base

Para la creacion de los modelos de simulacién se utilizaron los softwares de proceso
AVEVA™ Process Simulation Version 2024.2 y Aspen HYSY'S Version 14 como se ilustra
en la Figura 3.8. Utilizando para el desarrollo del caso base los datos de disefio de la Planta
recuperadora de azufre de un complejo procesador de gas ubicado en la region de Veracruz,
los cuales fueron descritos en la seccion anterior, asi como se encuentran en el Anexo A las
tablas de contenido con los valores de disefio correspondientes a las corrientes del proceso

en la planta recuperadora de azufre.

(®aspentech

AVEVA Process Simulation PR TP
Version 2024.2.0
?‘Z:r:'zczj:'t\vw. Group Limited or its subsidiaries. All rights reserved. AV E VA

Version: 8201755 ©2022 Aspen Technology, Inc. AspenTech®, 3spenONE™. and the Aspen leaflogo

are trademarks or sagisterad trademarks of Aspen Technology. Inc. All rights reserved.

Figura 3.8 Logo de inicio de sesién en a) AVEVA™ Process Simulation y b) Aspen HYSYS
Fuente: Elaboracion propia

AVEVA™ Process Simulation y Aspen Hysys son dos de los simuladores de

procesos quimicos mas utilizados en la industria. Aunque ambos softwares ofrecen
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capacidades similares, existen algunas diferencias clave que pueden influir en la eleccion del

simulador més adecuado para un proyecto especifico.

AVEVA™ Process Simulation se enfoca en resolver modelos de procesos mediante
un enfoque basado en ecuaciones fundamentales, en lugar de depender principalmente de
configuraciones basadas en flujos de trabajo o mddulos predefinidos. Esto significa que el
simulador utiliza un conjunto de ecuaciones algebraicas y diferenciales que describen los
balances de masa, energia y las cinéticas de reaccion de manera mas explicita y flexible,
proporcionando un alto grado de precision y adaptabilidad en la simulacion de procesos

complejos.

En el caso de Aspen HYSYS combina un enfoque modular y basado en modelos
predefinidos con capacidades avanzadas para resolver ecuaciones de equilibrio de masa,
energia y reacciones quimicas. Esto le permite modelar el flujo de procesos de manera
integrada, optimizando y simulando multiples escenarios operativos. Su capacidad para
manejar propiedades termodindmicas complejas y sus paquetes especializados lo convierten
en una eleccion ideal para simular procesos que requieren alta precision, eficiencia y

representaciones realistas de las condiciones operativas.

AVEVA™ Process Simulation es el principal software seleccionado para modelar la
Planta Recuperadora de Azufre y la propuesta de aprovechamiento energético de los gases
de chimenea de esta, y en Aspen HYSY'S se realizaron las mismas simulaciones con el fin de
corroborar los resultados obtenidos en AVEVA™ Process Simulation, validar el
comportamiento del sistema y comparar el rendimiento del proceso.

3.4.1 Simulacion de la planta recuperadora de azufre en Aveva Process

Simulation

La simulacién de la planta recuperadora de azufre en Aveva Process Simulation como se
muestra en la Figura 3.9 implico utilizar el modelo termodindmico NRTL (Non-Random
Two-Liquid) puesto que describe con precision la actividad de cada componente en una

mezcla.
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Figura 3.9 Planta Recuperadora de Azufre en AVEVA™ Process Simulation

Fuente: Elaboracién propia
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Para simular el separador de gas acido en AVEVA™ Process Simulation, se utiliza
el equipo denominado tambor, como se ilustra en la Figura 3.10. En este modelo, se definen
las corrientes de entrada correspondientes a la alimentacion de gas &cido, asegurando una
representacion precisa de las condiciones operativas. Los parametros principales
configurados incluyen una temperatura de 33°C y una presion de 143 kPa, condiciones que

se consideran dptimas para el proceso de separacion.

En la Tabla 3.2 se muestran los equipos y su nomenclatura para identificar en el

diagrama de la planta recuperadora de azufre simulado en AVEVA™ Process Simulation.

Tabla 3.2. Nomenclatura de los equipos de la planta recuperadora de azufre simulacion en AVEVA™

Process Simulation

Nomenclatura Equipo Nomenclatura Equipo
El Intercambiador de calor R3 Reactor catalitico
E2 Intercambiador de calor R4 Reactor catalitico
E4 Intercambiador de calor R5 Incinerador de gas
H3BI Unidad recuperadora de calor SPI Divisor de flujo
MXI Mezclador SP2 Divisor de flujo
MX2 Mezclador de flujo Vi Fosa de azufre
MX3 Mezclador de flujo V2 Tambor
MX4 Mezclador de flujo V3 Condensador de azufre
MX5 Mezclador de flujo V4 Condensador de azufre
RI Céamara de combustion V5 Separador de gas de cola
R2 Céamara de combustion Vé Separador de gas acido

Fuente: Elaboracién propia

No es necesario realizar configuraciones adicionales, ya que el separador opera de
manera adiabatica. Esto significa que no hay intercambio de calor con el entorno, y la
separacion de las fases se lleva a cabo exclusivamente por el equilibrio liquido-gas. Este
enfoque simplifica la simulacién y refleja adecuadamente el comportamiento termodindmico

del sistema en condiciones reales.
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Figura 3.10 Separador de gas acido en AVEVA™ Process Simulation
Fuente: Elaboracion propia

Para la etapa térmica que se muestra en la Figura 3.11 que incluye una camara de
combustion y una unidad recuperadora de calor se utiliza un reactor de minimizacién de
Gibbs y un tambor para la unidad recuperadora de calor. Esta etapa es clave para simular los

procesos de combustion y transferencia de calor necesarios en el disefio.

El simulador AVEVA™ Process Simulation, debido a la ausencia de un modelo
termodindmico especifico para procesos de recuperacion de azufre, requiere una
configuracién alternativa que permita simular detalladamente cada etapa del proceso térmico.

Dado que el simulador no cuenta con modelos predeterminados para una camara de
combustion ni para una unidad recuperadora de calor, se emplea un reactor de Gibbs como
sustituto de la camara de combustién. Este reactor opera bajo condiciones de presion
constante, es decir, sin considerar caidas de presion, y se le especifica una temperatura de

combustion equivalente a la de la cdmara de combustion real (R-2).
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Figura 3.1 1 Etapa térmica en AVEVA™ Process Simulation
Fuente: Elaboracion propia

Continuando con la etapa catalitica que se observa en la Figura 3.12, se utilizaron dos
reactores Gibbs para simular el funcionamiento del primer reactor catalitico (R-3) y el
segundo reactor catalitico (R-4). Estos reactores estan dispuestos en serie, referido a que el
flujo de salida del primer reactor alimenta directamente al condensador de azufre. A su vez,
la corriente que sale del condensador se dirige al segundo reactor catalitico, y el gas &cido

resultante de este segundo reactor vuelve a pasar por el condensador.

El condensador se modela mediante la combinacion de un intercambiador de calor y
un separador simple, replicando los procesos necesarios para la condensacién y separacion
del azufre. Esto asegura que el modelo capture las dinamicas clave del sistema, como la

transferencia de calor, el cambio de fase y la separacidn de las corrientes de gas y liquido.

En los separadores que representan al condensador en la simulacién, no se afiade ni

se extrae energia, por lo que el sistema opera de manera completamente adiabatica.
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Figura 3.12 Etapa catalitica en AVEVA™ Process Simulation
Fuente: Elaboracion propia

Para la etapa de tratamiento de los gases de chimenea que se muestra en la Figura
3.13, dado que el simulador no posee un incinerador como tal, se adecua un subsistema de
tal manera que simule un incinerador, por lo que se utiliza un reactor Gibbs dado que en la
parte del incinerador lo que se lleva a cabo es una combustion una mezcla de aire con gas
combustible, antes de entrar al reactor Gibbs se agregan las condiciones de operacion del gas
provenientes del separador de gas de cola a una temperatura de 145°C y130 kPa de presion,

asi como el gas combustible.

Figura 3.13 Tratamiento de gas de chimenea en AVEVA™ Process Simulation
Fuente: Elaboracién propia
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Para el almacenamiento de azufre que se aprecia en la Figura 3.14, se utilizé un tanque
para simular el proceso de recoleccion de los condensados de azufre. Este disefio permite
representar de manera eficiente la acumulacion y manejo del azufre liquido que se genera en
el proceso. Los condensados recolectados en este tanque se encuentran a una temperatura de
148.3°C, lo que garantiza que el azufre permanezca en estado liquido, facilitando su manejo

y transporte dentro del sistema.

Este tanque no solo actGa como un recipiente para el almacenamiento temporal del
azufre, sino que también permite mantener un control adecuado de las condiciones
operativas, como la presion y la temperatura, para evitar solidificacion o formacion de

impurezas.

527

SNK3

Figura 3.14 Almacenamiento de azufre en AVEVA™ Process Simulation

Fuente: Elaboracién propia

3.4.2. Simulacién de la planta recuperadora de azufre en Aspen HYSYS

La simulacion de una planta recuperadora de azufre en Aspen HYSYS implica la creacion
de un modelo sulfur recovery, este modelo es una extension especificamente para el
modelado de plantas que implican la conversion de acido sulfhidrico a azufre elemental,
tomando en cuenta todas las reacciones que intervienen en la etapa térmica y la catalitica. A
continuacion, se muestra la simulacion de la planta recuperadora de azufre en la Figura 3.15
en Aspen HYSYS.
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Figura 3.15 Simulacion de la planta recuperadora de azufre en Aspen HYSYS
Fuente: Elaboracién propia
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Iniciando con el separador de gas acido que se muestra en la Figura 3.16, se indican
las corrientes de entrada seleccionando “materiales y corrientes”, la corriente de entrada es
de alimentacion gas &cido con los componentes de metano CH4, didxido de carbono COa,
acido sulfhidrico H»S y agua H»0, asi como las corrientes de salida gas acido de V-6 y
sistema de drenaje cerrado, tomando en consideracion para el balance la corriente de “gas

acido de V-6" con una temperatura de 33°C y presion de 143 kPa.

SEPARADOR
- —_
ALIMENTACION GAS
GAS ACIDO ACIDO DE
V-6

A SISTEMA DE

DRENAJE

CERRADO

Figura 3.16 Separador de gas acido en Aspen HYSYS

Fuente: Elaboracion propia

La Figura 3.17 ilustra la seccion térmica de la unidad recuperadora de calor que se
define con un intercambiador de calor residual de doble paso, este permite que el fluido pase
dos veces a través del intercambiador, lo cual mejora la transferencia de calor al aumentar el
tiempo de contacto y la eficiencia térmica del equipo. En donde las corrientes de salida de
gas acido caliente tienen una temperatura de 564°C y 194.7°C para la corriente de gas acido

frio.

élgEIIELFSﬂON GAS ACIDO CALIENTE

\DOR
V-6

— ta

GAS
ACIDO DE CAMARADE AH-3B
V-6 COSJI:;:IBUSTION

GAS ACIDO FRIO

RECUPERADORA
DE CALOR H-3B

EMERGIA

Figura 3.17 Etapa térmica en Aspen HYSYS

Fuente: Elaboracion propia



La seccion catalitica que se presenta en la Figura 3.18 es fundamental en la
recuperacion de azufre, ya que permite la conversion controlada del dioxido de azufre en
azufre elemental, que es un producto valioso. Su eficiencia impacta directamente en la
cantidad de azufre recuperado y en la reduccion de emisiones de compuestos de azufre al
ambiente. Para el caso se agregan dos reactores cataliticos de lecho fijo, el lecho de los
reactores es alimina y para la configuracion de los reactores se indica aliumina como

catalizador, la cual tiene estabilidad térmica.

- -\u GAS ACIDO CALIENTE
DO CALENTE ARD
s
S
GAS ACIDO CALIEWTE
AR Ll Y
1
T . GAS ACIDO A o 4 GAS ACDOAL
KROAERS MEZCLADOR  R1 UEzCLADOR R2
1

GA COLA
= A
CONDENSADOR ;(:fj{,\aifuu *
Es:;};.m, cabar e CORBENSADOR
Catalytic Converter: REACTOR CATALITICO R-1 = 5 8
i | @
Design | Rating | OutletSpecs | Worksheet | Performance
Design
Delta P 0.5000 psi
Connections
Parameters Catalyst @ Alumina Titania (or mixed bed with >25% titania)
User Variables
Notes Approach to equilibrium (%) of:
H25/S02 reaction 100.00

Figura 3.18 Etapa catalitica en Aspen HYSYS

Fuente: Elaboracién propia

En la seccion de tratamiento de gases de chimenea que se ilustra en la Figura 3.19,
los principales equipos son el separador de gas de colay el incinerador de gas, en la corriente
de emision atmosférica proveniente del incinerador de gas se debe considerar que se deben
obtener menos de 10 ppm de &cido sulfhidrico ya que concentraciones mayores implica a la
contribucion de lluvia &cida, para la simulacion en aspen HYSYS se obtiene una

concentracion de 3.7 ppm que indica que esta dentro de los parametros permisibles.
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Figura 3.19 Tratamiento de gases de chimenea en Aspen HYSYS

Fuente: Elaboracion propia

En la fosa de azufre que se observa en la Figura 3.20 se recolecta de cuatro corrientes;
de la caldera recupera de calor en la etapa térmica, de los condensadores de azufre posteriores

a la etapa catalitica y el separador de gas de cola.

AZUFRE A FOEA

Figura 3.20 Almacenamiento de azufre en Aspen HYSYS
Fuente: Elaboracién propia

3.5 Aprovechamiento energético de los gases de chimenea

La aplicacion de un ciclo Rankine convencional como estrategia de aprovechamiento de
energia de los gases de chimenea, permite reducir la cantidad de calor liberado directamente
a la atmdsfera, disminuyendo el impacto térmico local y el efecto de isla de calor en areas
cercanas, por ello se realizd una propuesta del aprovechamiento térmico de los gases de

chimenea de la planta recuperadora 1 y 2 utilizando un ciclo Rankine, en la primera donde
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se utiliza el flujo de gas de chimenea de la planta recuperadora de azufre 1 y la segunda donde
se contemplan los gases de chimenea de la planta recuperadora de azufre 1 y 2, en donde en
cada propuesta se utilizo un ciclo Rankine simple.

3.5.1 Propuesta de disefio para planta recuperadora de azufre 1

Los gases de chimenea de la planta recuperadora de azufre contienen calor residual
significativo. Para la primera propuesta se considera los gases residuales de la planta
recuperadora numero 1 del complejo procesador de gas, al aplicar un ciclo Rankine
convencional como se muestra en la Figura 3.21, este calor se puede convertir en trabajo
mecanico, reduciendo el desperdicio de energia térmica, la energia mecanica obtenida de la

turbina se convierte en electricidad mediante un generador eléctrico.

GA-101 EA-101 EA-102 GC-101
Bomba centrifuga Caldera recuperadora Condensador TJurbina de alta
de calor presion
3 GC-101
-—
4
EA-10L EA-102
1
2 GA-101

Figura 3.21 Diagrama del ciclo Rankine Simple
Fuente: Elaboracion propia

El flujo de gas de chimenea de la planta recuperadora 1 es de 124.81 kmol/hr a una
temperatura de 594°C como se muestra en la Tabla 3.3, lo cual permite hacer una propuesta

de ciclo Rankine donde el fluido de trabajo es el agua, debido a que la temperatura lo permite
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considerando que los gases de chimenea deben tener una temperatura minima de 300 °C para
que la generacién de vapor sea efectiva en el ciclo. Esta temperatura asegura que exista
suficiente energia térmica para calentar el agua hasta su punto de ebullicién y generar vapor
de calidad que pueda alimentar una turbina.

Tabla 3.3. Gas de chimenea de planta
recuperadora de azufre |

Parametro Flujo Molar Fraccién Molar
H.O 284727 0.2281
N2 70.6023 0.5656
CO2 22.2616 0.1784
HaS 0.0012 <10 ppm
Flujo total
124.81
(kmol/hr) 8
Temperatura (°C) 594
Presion (I;Pa) (Kg 1010 (0)
cm?)

Fuente: Elaboracién propia
3.5.1.1 Simulacion del ciclo Rankine convencional en AVEVA™ Process

Simulation

El ciclo Rankine convencional mostrado en la Figura 3.22, convierte el calor de los gases de
chimenea en trabajo mediante una secuencia de procesos, primero la compresion que es
realizada por la bomba donde el agua liquida se presuriza, posterior a ello existe un
calentamiento llevado a cabo por la caldera, donde el agua a alta presion recibe calor

transforméandose en vapor.

Después pasa a la expansion que ocurre en la turbina, donde el vapor de alta presion
y temperatura se expande, generando trabajo que puede convertirse en electricidad por medio
de un generador, y por ultimo el enfriamiento realizado por el condensador, donde el vapor
de salida de la turbina se enfria y se condensa de nuevo a liquido a baja presion, permitiendo

que el ciclo comience nuevamente.

Inicialmente para la simulacion se toma como fluido de trabajo agua, ya que implica
un cambio de fase liquido vapor y para las condiciones de entrada se toma condiciones
estandar, con una temperatura de 25°C y 101.32 kPa, dado que en Aveva™ Process
Simulation no cuenta con tablas de vapor por ello se utilizé el modelo ideal ya que es el mas

adecuado cuando se trabaja con agua.
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Figura 3.22 Ciclo Rankine convencional en Aveva™ Process Simulation

Fuente: Elaboracion propia

En términos generales, la eficiencia térmica (ner) se define como la relacion entre el
trabajo neto obtenido del ciclo y la energia de entrada (generalmente el calor suministrado al

ciclo) la cual se aprecia en la ecuacién 3.1.

o Corriente_3H y Corriente_4H: representan las entalpias del fluido (vapor de agua) a
la entrada y salida de la turbina, respectivamente.

e La diferencia (Corriente_3H—Corriente_4H) indica el trabajo producido por la
turbina.

o Corriente_2Hy Corriente_1H representan las entalpias del fluido a la entrada y salida
de la bomba.

o La diferencia (Corriente_2H—Corriente_1H) representa el trabajo consumido por la
bomba para elevar la presion del fluido.

e Denominador Corriente_3H—Corriente_2H representa la cantidad de energia térmica
suministrada al fluido durante la fase de calentamiento del ciclo Rankine.

Ngr =

(EntalpiaCorriente_o,_EntalpfaCorriente4)_(EntalpfaCorrientez _EntalpfaCorrientel) (ECU 3.1 )
Entalpiacorrientez; —Entalpiacorriente, T
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Para el ciclo Rankine convencional simulado con una corriente de gas de chimenea
de la planta recuperadora de azufre 1 se obtiene un 29.16% de eficiencia térmica, lo que
indica que el 29.16% del calor que se suministra al ciclo (a partir de los gases calientes de la
chimenea) se convierte en trabajo. El resto de la energia 70.84% se pierde, principalmente en
forma de calor residual que se libera al entorno a través de los sistemas de enfriamiento, como

los condensadores. Este tipo de pérdidas son comunes en los ciclos termodindmicos.

En la Tabla 3.4 se observan los balances de materia y energia, correspondientes al
ciclo Rankine convencional. La bomba incrementa la presion del fluido desde 101.32 kPa
hasta 10,000 kPa. La entalpia aumenta ligeramente debido al trabajo requerido para
presurizar el fluido liquido. La salida de la turbina es una mezcla de vapor y liquido (calidad
de vapor de aproximadamente 79.89%). La presion y temperatura del condensador vuelven

a condiciones de condensacion estandar 101.32 kPa, 25 °C.

Tabla 3.4. Corrientes del ciclo Rankine convencional en Aveva™ Process

Simulation
Corriente

Variable Unidades

| 2 3 4
Presion kPa 101.32 10,000 10,000 101.32
Temperatura °C 24.85 27.425 319.645 100.01
Entalpia k)/kmol -285,694 -285,515 -231,576 -247,484
l:,ra?cion molar | | 0 0
liquido
Fraccion molar 0 0 | 0.7989
vapor

Fuente: Elaboracién propia

3.5.1.2 Simulacién del ciclo Rankine convencional en Aspen HYSYS
En Aspen HYSYS, se simul6 el ciclo Rankine convencional como se muestra en la Figura
3.23 como una forma de validar los datos que se obtienen de Aveva™ Process Simulation,
utilizando la misma metodologia de construccion, se utilizé el modelo termodinamico de las
tablas de vapor, ya que estan disefiadas para procesos térmicos y de generacion de vapor

cuando el fluido de trabajo es el agua. En el ciclo se obtuvo una eficiencia de 28.11%.
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Figura 3.23 Ciclo Rankine convencional en Aspen HYSYS
Fuente: Elaboracién propia

Los valores de los balances del ciclo Rankine convencional en Aspen HYSYS se
muestran en la Tabla 3.5, en donde la corriente 4 el fluido es una mezcla de vapor y liquido
en la salida de la turbina, con el 81.34% en fase vapor. La corriente 2 la salida de la bomba
con un ligero incremento a 25°C debido a la compresion. En la corriente 4 la mezcla en la

salida de la turbina tiene una temperatura de 100°C.

Tabla 3.5. Corrientes del ciclo Rankine convencional en Aspen HYSYS

Variable Unidades | 2 3 4
Presion kPa 101.3 1.000e+004 1.000e+004 101.3
Temperatura °C 24.85 25.04 402.6 100
Entalpia kJ/kmol -285,827 -285,648 -231,761 -247,092
Fraccion molar
;. | | 0 0
liquido
Fraccion molar

0 0 | 0.8134
vapor

Fuente: Elaboracién propia

3.5.1.3 Optimizacion

El uso de la optimizacidn se realiz6 en funcion del analisis de sensibilidad donde se
determinaron las variables que tienen un impacto importante sobre el desempefio del ciclo,

lo cual contribuy0 a plantear las siguientes ecuaciones 3.2 y 3.3:

. . W
Funcion objetivo: 7, = —=° (3.2)

entrada

63



AT min >10°C

VF, =1
Restricciones: (3.3)
VF,>0.9

20MPa = P, >21MPa

La idea es maximizar la eficiencia térmica del ciclo, esto a partir de las siguientes
restricciones derivadas del analisis de sensibilidad: la temperatura de entrada de los gases de
chimenea y la entrada de la turbina no debe tener una diferencia menor a 10°C, esto para
evitar un cruce de temperaturas; se requiere una calidad de vapor a la entrada de la turbina
igual 1 para que la turbina tenga un buen desempefio; la salida de la turbina debe tener una
calidad mayor a 90% de vapor; y finalmente, la presion en el sistema entre 1 MPay 20 MPa
es debido a que por medio de anélisis realizados se pudo observar que entre esos rangos se

tiene una aplicabilidad técnica.
3.5.1.4 Ciclo Rankine convencional optimizado en AVEVA™ Process Simulation

En la Figura 3.24 se muestra la eficiencia térmica del ciclo Rankine convencional optimizado
del 33.39% en AVEVA™ Process Simulation

, ;\Caldera
4

h 4

U

Eficiencia térmica del ciclo Rankine Turbina
Bomba

[ n_er 33.3978 %

Condensador

o OB

Figura 3.24 Ciclo Rankine convencional optimizado en AVEVA™ Process Simulation
Fuente: Elaboracion propia
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En la Tabla 3.6 visualizan los balances de materia y energia en donde la corriente 1
correspondiente a la entrada al ciclo se tiene una entalpia de -285,694 kJ/kmol, una energia
especifica baja que indica agua liquida en estado inicial, lo cual se verifica con la fraccion
molar liquido 1, confirmando que estd completamente en fase liquida.

En la corriente 2 referida a la salida de la bomba la temperatura de 28.2°C, presenta
un leve aumento debido a la compresion isentropica o posibles irreversibilidades en la
bomba.

En la salida de la caldera que se muestra como corriente 3 es vapor sobrecalentado y
la presion es de 13,000 kPa, manteniéndose constante, ya que el fluido esta en una etapa de
calentamiento a presion constante, y una temperatura de 588.3 °C, lo que indica que el fluido
ha alcanzado una condicién de vapor saturado, asi como la fraccion molar vapor 1, lo que

confirma que el vapor esta completamente sobrecalentado.

Tabla 3.6. Optimizacion del ciclo Rankine convencional en Aveva™ Process

Simulation
Corriente

Variable Unidades

| 2 3 4
Presion kPa 101.32 13,000 13,000 101.32
Temperatura °C 24.8 28.2 588.3 100.0
Entalpia k)/kmol -285,694 -285,460 -221,407 -243,033
I:,ra?cion molar | | 0 0
liquido
Fraccion molar 0 0 | 0.9080
vapor

Fuente: Elaboracién propia

3.5.1.5 Ciclo Rankine convencional optimizado en Aspen HYSYS
Al igual que en AVEVA™ Process Simulation, se realizo la simulacion del ciclo Rankine
convencional optimizado en Aspen Hysys como se observa en la Figura 3.25 con la finalidad

de validar los datos y el esquema que se utilizo fue el mismo que Aveva.

El modelo termodinamico que se utilizo para la simulacion en aspen HYSY'S fue el
modelo IAPWS-IF97 International Association for the Properties of Water and Steam
(Asociacion Internacional para las Propiedades del Agua y el Vapor) conocido como tablas
de vapor, que es un conjunto estandar de ecuaciones para calcular las propiedades del agua

y el vapor, ya que para el caso el fluido de trabajo es agua y se obtuvo 33.11% de eficiencia.
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Figura 3.25 Ciclo Rankine convencional optimizado en Aspen HYSYS
Fuente: Elaboracion propia

En la Tabla 3.7 se muestran los valores de los balances de materia y energia del ciclo,
en el cual la bomba de la corriente 1 a la corriente 2 el fluido permanece liquido con un
incremento de presion de 0.1013 MPa a 13000 kPa.

En la turbina de la corriente 3 a la corriente 4 la formacion de vapor himedo con una
pequefia fraccion liquida 8.3%. Se presenta una disminucion significativa en el flujo de calor,
de -2287 kW a -2509 kW, lo que representa el trabajo mecanico extraido.

Tabla 3.7. Optimizacion del ciclo Rankine conve

Variable Unidades | 2 3 4
Presién kPa 101.3 13,000 13,000 0.1013
Temperatura °C 24.8 25.1 631.9 100
Entalpia k)/kmol -285,827 -285,594 -221,387 -242,884
Fraccion molar
;o | | 0 0
liquido
Fraccion molar

0 0 | 09169
vapor

Fuente: Elaboracién propia

3.5.2 Propuesta de disefio para planta recuperadoraly 2
Para la segunda propuesta del ciclo Rankine convencional se tomd en consideracién la
segunda planta recuperadora de azufre del complejo procesador de gas, para ello se tomaron
en cuenta las condiciones te temperatura, presion, flujo y composicion como se observa en
la Tabla 3.8.
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Tabla 3.8. Gas de chimenea de planta

recuperadora de azufre 2

Parametro Flujo Molar Fraccion Molar
H.O 67.7866 0.2397
N2 1529114 0.5408
CO, 57.8099 0.2045
HaS 0.0025 0.0000
Flujo total
(kmol/hr) 282.74
Temperatura (°C) 609.7
Presion (kPa) 101.0

Fuente: Elaboracion propia

3.5.2.1 Simulacién del ciclo Rankine convencional con 2 corrientes en AVEVA™
Process Simulation
Se realiz6 una simulacion del ciclo Rankine convencional que se ilustra en la Figura 3.26
utilizando las emisiones de gases de chimenea de las dos plantas ilustradas en el recuadro
rojo, pertenecientes a las respectivas plantas para aumentar la eficiencia térmica, siendo ahora
del 31.49%.

Caldera

Y

SO

3
Eficiencia térmica del ciclo Rankine
m Bomba Turbina (]

O n_er 31.4974 %

Condensador

— OB

Figura 3.26 Ciclo Rankine convencional para planta recuperadora | y 2 en Aveva
Fuente: Elaboracién propia
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En la Tabla 3.9 se observan los datos correspondientes a las corrientes del ciclo con
la entrada de dos corrientes de gases de chimenea, en el cual la corriente 1 se tiene fraccion
molar liquido: 1, indicando que esta completamente en fase liquida.

En la corriente 2 que corresponde a la salida de la bomba se tiene una presion de
10,000 kPa, mostrando un incremento significativo de presion tras pasar por la bomba. La

bomba eleva la presion del agua en fase liquida para preparar su entrada a la caldera.

En la corriente 3 que indica la salida de la caldera se muestra una presion de 10,000
kPa, la presion permanece constante, reflejando un proceso de calentamiento isobarico y en
la corriente 4 referida a la salida de la turbina en donde se encuentra vapor himedo se muestra
la entalpia de -243,037 kJ/kmol, una disminucion significativa respecto a la corriente 3

debido al trabajo extraido en la turbina.

Tabla 3.9. Ciclo Rankine para 2 corrientes de gas de chimenea en

Aveva™ Process Simulation

Corriente
Variable Unidades

| 2 3 4
Presion kPa 101.32 10,000 10,000 101.32
Temperatura °C 24.8 274 5414 100.0
Entalpia k)/kmol -285,694 -285,515 -223,244 -243,037
F’rac.:cion molar | | 0 0
liquido
Fraccion molar 0 0 | 0.9079
vapor

Fuente: Elaboracién propia

3.5.2.2 Simulacién del ciclo Rankine convencional con 2 corrientes en Aspen
HYSYS
Cuanto més gas de chimenea haya mas energia se aprovecha para la generacion de trabajo

por medio del ciclo Rankine que se muestra en la Figura 3.27.

Al aprovechar eficientemente la energia de los gases de chimenea, no solo se reduce
la contaminacion térmica emitida a la atmdsfera, sino que también se contribuye a mitigar el
cambio climatico. Al disminuir la cantidad de calor liberado, se reduce la carga térmica sobre

el entorno, lo que puede ayudar a prevenir eventos climéaticos extremos y a preservar la

68



calidad del aire. Esto puede contribuir a una operacion mas limpia 'y cumplir con regulaciones

ambientales mas estrictas, en el caso se obtuvo un 31.11 % de eficiencia.
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Figura 3.27 Ciclo Rankine convencional en Aspen Hysys para planta | y 2
Fuente: Elaboracion propia

En la Tabla 3.10 se observa que la fraccion de vapor en la corriente 1 es 0.00 debido
a que el fluido estd completamente en fase liquida. En la corriente 2 el flujo molar y masico
no presenta cambios respecto a corriente 1, ya que no hay adicion ni extraccion de masa. Asi
como el flujo volumétrico también sin cambios, ya que el volumen especifico del liquido

apenas varia con la presion.

En la corriente 3 la fraccion de vapor es 1 puesto que el fluido estd completamente en

fase de vapor y la temperatura de 579.0 °C, muestra que es estado de vapor sobrecalentado.

En la salida de la turbina en la corriente 4, la fraccion de vapor es 0.9157 (91.57%),

lo que indica una mezcla de vapor y liquido (vapor himedo).

Tabla 3.10. Ciclo Rankine para 2 corrientes de gas de chimenea en

Aspen HYSYS

Variable Unidades | 2 3 4
Presion kPa 101.3 1.000e+004 1.000e+004 101.3
Temperatura °C 24.8 25.8 579.0 100
Entalpia k)/kmol -285,827 -285,589 -223.318 -242,933
Fraccién

P | | 0 0
molar liquido
Fraccién

0 0 | 0.9157

molar vapor

Fuente: Elaboracién propia




3.5.2.3 Optimizacion

Aplicando la funcion objetivo en la ecuacion 3.4 y las restricciones en la ecuacion 3.5 de

acuerdo con el andlisis de sensibilidad, se plantea lo siguiente:

neto

Funcion objetivo: 7, =
entrada
AT min >10°C
VF, =1
VF,>0.9
20MPa > P, >1MPa

Restricciones:

(3.4)

(3.5)

El objetivo es maximizar la eficiencia térmica del ciclo Rankine convencional,

respetando restricciones operativas clave que garantizan un desempefio técnico y seguro del

sistema. Estas restricciones incluyen:

o Diferencia minima de temperatura de 10°C entre los gases de chimenea y la entrada

de la turbina para evitar cruces térmicos.

o Calidad del vapor igual a 1 (100% vapor seco) en la entrada de la turbina para un

rendimiento 6ptimo y proteccion de los componentes.

e Calidad del vapor superior al 90% en la salida de la turbina para minimizar la erosion

y mantener la eficiencia.

e Presion operativa entre 1 MPa y 20 MPa, identificada como técnicamente viable y

eficiente.

Para maximizar la eficiencia, se optimizan las condiciones de presion y temperatura

en el generador de vapor, se ajustan los componentes (turbina, condensador e intercambiador)

y se realiza un andlisis de sensibilidad para determinar los pardmetros ideales que respeten

estas restricciones y aumenten el rendimiento térmico del ciclo.
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3.5.2.4 Ciclo Rankine 2 corrientes de gas de chimenea optimizado en AVEVA™

Process Simulation

La optimizacion de un ciclo Rankine con dos corrientes de gas de chimenea en Aveva™
Process Simulation implica ajustar varios parametros y condiciones operativas para
maximizar la eficiencia y la produccion de energia, obteniendo asi una eficiencia del 32.87%

como se ilustra en la Figura 3.28.

>

Caldera

A J
th\l
>N

, . i y
Eficiencia térmica del ciclo Rankine Turbina
Bomba

Tl n_EF 32.8717 %

2L

Condensador

—s

Figura 3.28 Ciclo Rankine optimizado para planta recuperadora | y 2 en Aveva
Fuente: Elaboracién propia

En el ciclo Rankine la bomba eleva la presion del liquido para preparar su entrada a
la caldera, sin cambiar de fase y en la corriente 3 la temperatura es de 604.7°C, indicando

vapor sobrecalentado de alta energia.

De acuerdo a la Tabla 3.11 la corriente 4 tiene una presion de 101.32 kPa, mostrando
una reduccion significativa de presion tras la expansion y una temperatura de 100.018 K,
cercano al punto de saturacion del agua a esta presion. En la fraccion molar el vapor

representa el 92.75% de la mezcla, mientras que el resto es liquido condensado.
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Después de realizar trabajo en la turbina, el vapor se convierte en una mezcla hiumeda,
con una pequefia fraccion liquida del 7.25%.

Tabla 3.11 Ciclo Rankine para 2 corrientes de gas de chimenea en

Aveva™ Process Simulation optimizado

Corriente

Variable Unidades

| 2 3 4
Presion kPa 101.32 11,000 11,000 101.32
Temperatura °C 248 27.6 604.7 100.0
Entalpia kJ/kmol -285,694 -285,497 -220,758 -242,236
F'ra?cion molar | | 0 0
liquido
Fraccién molar 0 0 | 0.9275
vapor

Fuente: Elaboracién propia

3.5.2.5 Ciclo Rankine 2 corrientes de gas de chimenea optimizado en Aspen HYSYS
Un ciclo Rankine optimizado como se muestra en la Figura 3.29 puede maximizar la
produccion de energia eléctrica 0 mecanica para una planta dada, lo que puede aumentar la
capacidad de generacién y mejorar la rentabilidad del proyecto, para este ciclo se obtuvo
32.59% de eficiencia.
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N Q-101 -
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E-100
T
Q-f103
i - _
Q-100
1 K-100]
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PR
“71* 4
RCY-1 E-101

Figura 3.29 Ciclo Rankine optimizado para planta recuperadora | y 2 en Aspen
Fuente: Elaboracién propia

En la Tabla 3.12 se muestran los valores correspondientes a las corrientes del ciclo
Rankine, en donde en la corriente 2 se muestra la fraccion de vapor 0.00 debido a que el

fluido permanece completamente liquido, tiene una temperatura de 25.06 °C con un ligero
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aumento debido al trabajo de compresion y la presion de 11000 kPa se observa incrementada

significativamente al pasar por la bomba.

En la corriente 3 la fraccion de vapor es 1, indicando que el fluido estd completamente
en fase de vapor, se muestra la temperatura de 636.8°C caracteristico del vapor
sobrecalentado de alta energia, asi como una presion de 11000 kPa, constante durante el

calentamiento isobarico.

En la corriente 4 la fraccidn de vapor es de 0.9340 (93.40%), lo que indica una mezcla
de vapor y liquido (vapor himedo), una temperatura de 99.97°C, cercano al punto de
saturacion del agua a presion atmosférica y el flujo de calor de -7390 kW, reflejando la

energia restante después de que el vapor ha realizado trabajo mecénico.

Tabla 3.12 Ciclo Rankine para 2 corrientes de gas de chimenea en

Aspen HYSYS optimizado

Variable Unidades | 2 3 4
Presion kPa 101.3 11,000 11,000 101.3
Temperatura °C 24.8 25.0 636.8 100
Entalpl’a k)/kmol -285,827 -285,630 -220,893 -242,188
Fraccion molar
;o | | 0 0
liquido
Fraccion molar

0 0 | 0.9340
vapor

Fuente: Elaboracién propia
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Capitulo IV Resultados y discusion

En este apartado se presentan los resultados obtenidos a lo largo de la experimentacién a
través de simulaciones en estado estable con AVEVA™ Process Simulation y Aspen HYSYS

en la planta recuperadora de azufre y el ciclo Rankine convencional propuesto.
4.1 Caso base

Las tablas que se muestran en este apartado corresponden a las corrientes de mayor relevancia

para los fines de este proyecto.

La férmula general 4.1 para calcular el porcentaje de error (% error) es:

Valor experimental—Valor verdadero

% error relativo = x 100 (4.1)

Valor verdadero

Donde:
o Valor experimental: El valor obtenido a partir de una medicién o calculo.
e Valor verdadero: El valor teérico, exacto o conocido como correcto.

e Eluso de || (valor absoluto) asegura que el resultado sea siempre positivo.

En la Tabla 4.1 se visualizan los porcentajes de error relativo porcentual de la
simulacion en Aveva™ Process Simulation en una comparativa con los datos de disefio de la
planta recuperadora de azufre, en donde se reproducen las condiciones operativas del

proceso.

Tabla 4.1. Datos de diseno de emision atmosférica vs Aveva™ Process Simulation

s Simulacion Aveva™ .
Diseno . . Porcentaje error
Prmeire Process Simulation
Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar Frac. Molar

H.O 28.4727 0.2281 28.3194 0.2270 0.48% 0.48%
N2 70.6023 0.5656 70.7023 0.5663 0.12% 0.12%
CO2 22.2616 0.1784 22.3211 0.1787 0.16% 0.16%
HaS 0.0012 <10 ppm 0.0000 <10 ppm 0% 0%
Flujo total 124.81 124.62 0.15%
(kmol/hr)
Temperatura 593.9 593.9
o)
Presion (kPa) 101.0 107.2 6.14%

Fuente: Elaboracién propia
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En la Tabla 4.2 se muestran las composiciones de la corriente de emision atmosférica
en la simulacion de Aspen HYSYS, en donde se aprecia que el flujo total presenta un
porcentaje de error relativo de 3%, la temperatura de 1% y la presién de 6.5% los cuales
indican que se encuentran dentro de los parametros que opera la planta recuperadora de
azufre, para la reproduccién en la simulacion. Los valores obtenidos en la composicion se
muestran en términos de diferencia y no en términos de errores relativos porcentuales, para
el caso los compuestos no van a reaccionar, lo que se considera es el flujo masico y molar

con base a sus propiedades fisicogquimicas como temperatura y presion.

Tabla 4.2 Datos de disefio de Emision atmosférica vs Aspen HYSYS

Diseno Simulacion Aspen HYSYS Porcentaje error
Parametro =

Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar MI:I:\.I*
H.O 28.4727 0.2281 11.5838 0.0928 59.31% 59.31%
N2 70.6023 0.5656 86.6067 0.6747 19.28% 19.28%
COz 222616 0.1784 8.1126 0.0650 63.56% 63.56%
Ha2S 0.0012 <10 ppm 0.0000 <10 ppm 0% 0%
Flujo total 12481 1287 3.11%
(kmol/hr) ’ ’ R
Temperatura 593.9 600 1.02%
(°©)
Presién (kPa) 101 107.6 6.53%

Fuente: Elaboracién propia

4.2 Analisis de sensibilidad y optimizacién

Para llevar a cabo la optimizacion se realizdé un analisis de sensibilidad el cual se puede
apreciar en el Anexo B, considerando distintas condiciones en el ciclo Rankine convencional
construido, tal analisis nos permitio identificar las variables y condiciones relevantes que

tienen un impacto directo en el desempefio del ciclo propuesto.

Para identificar las mejores condiciones operativas y su efecto sobre el sistema antes
de realizar la optimizacion, se propuso como variables independientes el andlisis del flujo
masico del fluido de trabajo, la presion de salida de la bomba y la temperatura de salida de
los gases de chimenea, como variables dependientes se realizo el analisis de la temperatura
y calidad de entrada de la turbina, calidad del vapor a la salida de la turbina, el trabajo

generado por el sistema y la eficiencia térmica del ciclo.
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4.2.1 Ciclo Rankine convencional planta recuperadora de azufre 1

A continuacion, se presenta un analisis de sensibilidad detallado de los resultados obtenidos

en la simulacién del ciclo Rankine con una corriente de gas de chimenea de una planta

recuperadora de azufre.

En la Figura 4.1 se muestra el comportamiento del sistema en funcién de la variacion del

flujo de agua como fluido de trabajo, para esto se observa lo siguiente:

a)

b)

d)

Se muestra un comportamiento descendente de la temperatura de salida de la caldera
y entrada a la turbina a medida que el flujo, lo que puede provocar un cruce de
temperaturas. A partir de los 694 kg/h de flujo, la temperatura se mantiene constante
311 °C.

Mayor cantidad de flujo provoca que se tenga presencia de liquidos. En este caso, se
puede apreciar que, a partir de 690 kg/h, se tiene presencia de liquidos, lo cual es una

condicion indeseable.

Mayor cantidad de flujo provoca un descenso en la potencia generada por el sistema,
lo que provoca un descenso en la eficiencia del ciclo Rankine. La potencia disminuye

de manera no lineal.

La presencia de liquidos en la salida de la turbina se manifiesta de forma lineal
ascendente, pues a mayor cantidad de flujo, hay menos presencia de vapor, lo cual no
debe tener una calidad menor al 90%.

Mientras el flujo aumenta, se tiene una disminucion no lineal en la eficiencia térmica

del sistema, haciendo que tenga cada vez un peor desempefio.
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Figura 4.1 Comportamiento del sistema en funcién de la variacion del flujo de agua como fluido de trabajo.
a) Flujo a la entrada de turbina vs. temperatura a la salida de caldera, b) Flujo a la entrada de turbina vs. fraccion
de vapor a la entrada a la turbina, c) Flujo a la entrada de turbina vs. potencia generada por la turbina, d) Flujo
a la entrada de turbina vs. fraccion de vapor a la salida de la turbina, e) Flujo a la entrada de turbina vs. eficiencia
térmica del sistema

Fuente: Elaboracién propia

77



En la Figura 4.2 se muestran las variables del sistema con respecto de la presion a la entrada

de la caldera.

a)

b)

d)

Temperatura (°C)

A mayor presion en la entrada a la caldera, la temperatura de entrada a la turbina
aumenta, lo que es favorable; sin embargo, no es recomendable que aumente mas de
10 MPa para que no exista un cruce de temperaturas. Se puede notar un crecimiento
minimo pero constante de temperatura hasta los 10 MPa, y a partir de alli, el aumento

de temperatura es mas pronunciado.

La fraccion de vapor de la entrada a la turbina se mantiene constante hasta los 10 MPa
de presion en la entrada a la caldera; después de ese valor, disminuye de manera no

lineal, lo cual no es conveniente porque hay presencia de liquido.

Como se puede apreciar, es conveniente tener presiones altas en la entrada de la
caldera porque la turbina genera mayor potencia, lo que beneficia a la eficiencia del
ciclo.

Se observa que el vapor a la salida de la turbina tiene una mayor proporcion de
liquido, aunque solo del 20%, cuando se trabaja a mayores presiones.

Es conveniente el aumento de la presién en la entrada de la caldera, pues con ello
aumenta la eficiencia del ciclo. Como se puede observar, la eficiencia crece

aproximadamente un 18% con el aumento constante de la presion.
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Figura 4.2 Comportamiento del sistema en funcion de la variacién de la presién en la entrada de la caldera.
a) Presion en la entrada de la caldera vs. temperatura de entrada a la turbina, b) Presion en la entrada de la
caldera vs. fraccion de vapor de la entrada a la turbina, c) Presion en la entrada de la caldera vs. potencia
generada por la turbina, d) Presion en la entrada de la caldera vs. fraccidon de vapor a la salida de la turbina, e)
Presion en la entrada de la caldera vs. eficiencia térmica del ciclo

Fuente: Elaboracién propia

En la Figura 4.3 se muestran las variables del sistema con respecto a la temperatura de salida
de los gases de chimenea.

a) A mayor temperatura de salida de los gases de chimenea, disminuye linealmente la
temperatura de entrada a la turbina, lo que puede provocar un cruce de temperaturas.
A partir de los 124 °C de temperatura de los gases de chimenea, la temperatura de

entrada a la turbina se mantiene constante 311 °C.
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b)

d)

Temperatura (°C)

550 1.00 4
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400 4

350

300

Potencia (KW)

La fraccion de vapor se mantiene en 1 hasta los 120 °C de temperatura de los gases
de chimenea; una temperatura mayor provoca presencia de liquido en la entrada a la
turbina.

Si la temperatura de los gases de chimenea aumenta, disminuye de manera lineal la
potencia de la turbina, lo que resulta en una disminucion de la eficiencia del ciclo. En
este caso, la disminucion fue de aproximadamente 50 kW de potencia.

Existe presencia de liquidos en la salida de la turbina a mayor temperatura en los
gases de chimenea. El descenso de porcentaje de fraccion de vapor es lineal pero
minimo 16%.

A partir de una temperatura de 67°C de los gases de chimenea, se presenta una

disminucidn no lineal en la eficiencia del ciclo.
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Figura 4.3 Comportamiento del sistema en funcion de la variacion de la temperatura de salida de los gases
de chimenea. a) Temperatura de salida de los gases de chimenea vs. temperatura de entrada a la turbina, b)
Temperatura de salida de los gases de chimenea vs. fraccion de vapor de la entrada a la turbina, c) Temperatura
de salida de los gases de chimenea vs. potencia generada por la turbina, d) Temperatura de salida de los gases
de chimenea vs. fraccion de vapor a la salida de la turbina, e) Temperatura de salida de los gases de chimenea
vs. eficiencia térmica del ciclo

Fuente: Elaboracién propia

4.2.2 Ciclo Rankine convencional planta recuperadora de azufre 1y 2
El andlisis de sensibilidad para el ciclo Rankine con dos corrientes de gas de chimenea
permitid identificar las condiciones éptimas de operacion del sistema y comprender mejor

los mecanismos que gobiernan su funcionamiento.

En la Figura 4.4 se muestra el comportamiento del sistema con respecto a las variables

propuestas:

a) Se puede apreciar que disminuye de manera lineal y constante la cantidad de
temperatura en la salida de la caldera al aumentar el flujo. Como se ha dicho
anteriormente, esto puede provocar un cruce de temperaturas.

b) Se mantiene constante y con valor de 1 la fraccion de vapor a la entrada de la turbina
con un aumento del flujo, lo que indica que no hay presencia de liquidos. Idealmente,
este es el comportamiento esperado.

¢) A mayor cantidad de flujo, disminuye de manera constante la cantidad de potencia
generada por la turbina, que a su vez reduce la eficiencia del ciclo. Cabe mencionar

que el descenso solo fue de 0.05 kW de potencia, lo que no es muy considerable.
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d) Para el caso de la salida de la turbina, se presentan liquidos debido a la disminucion

de la cantidad de vapor al aumentar el flujo. Este aumento de liquidos es lineal y

constante.

e) Hay pérdida constante de eficiencia del ciclo al aumentar el flujo, por lo que no es

recomendable dicho aumento. En este caso, la disminucién de eficiencia fue de tan

solo 0.25%.
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Figura 4.4 Comportamiento del sistema en funcion de la variacion del flujo de agua como fluido de trabajo.
a) Flujo a la entrada de turbina vs. temperatura a la salida de caldera, b) Flujo a la entrada de turbina vs. fraccion
de vapor a la entrada a la turbina, c) Flujo a la entrada de turbina vs. potencia generada por la turbina, d) Flujo
a la entrada de turbina vs. fraccion de vapor a la salida de la turbina, €) Flujo a la entrada de turbina vs. eficiencia
térmica del sistema

Fuente: Elaboracién propia

En la Figura 4.5 se muestran el comportamiento del sistema con respecto de la presién de la

entrada de la caldera:

a) A mayor presion en la entrada de la caldera, la temperatura en la entrada de la turbina
aumenta linealmente, con lo cual no existe un cruce de temperaturas.

b) La fraccion de vapor en la entrada a la turbina se mantiene en 1 a medida que la
presion en la entrada a la caldera aumenta, lo que indica que no hay presencia de
liquidos.

¢) A medida que la presion es mayor, se tiene un aumento considerable en la potencia
de la turbina, de més de 300 kW. Esto es recomendable para una mayor eficiencia del
ciclo.

d) A partir de los 2.9 MPa de presion, hay presencia en un 14% de liquidos en la salida
de la turbina.

e) Esconveniente aumentar la presion para una mayor eficiencia del ciclo, considerando

que, si excede los 2.9 MPa, se reducira la fraccion de vapor en la salida de la turbina.
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Figura 4.5 Comportamiento del sistema en funcion de la variacion de la presion en la entrada de la caldera.
a) Presion en la entrada de la caldera vs. temperatura de entrada a la turbina, b) Presién en la entrada de la
caldera vs. fraccién de vapor de la entrada a la turbina, c) Presién en la entrada de la caldera vs. potencia
generada por la turbina, d) Presion en la entrada de la caldera vs. fraccion de vapor a la salida de la turbina, e)
Presion en la entrada de la caldera vs. eficiencia térmica del ciclo

Fuente: Elaboracién propia
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En la Figura 4.6 se observan las variables del sistema con respecto a la temperatura de salida

de los gases de chimenea:

a) A mayor temperatura de los gases de chimenea, la temperatura en la entrada a la

b)

Temperatura (°C)

turbina disminuye linealmente aproximadamente 150 °C, lo que indica un posible

cruce de dichas temperaturas.

La fraccion de vapor se mantiene constante, es decir, cualquier cambio que se haga

en la temperatura no repercute a la entrada de la turbina, puesto que no habra

presencia de liquidos.

No es recomendable un aumento en la temperatura de los gases de chimenea puesto

que la potencia de la turbina disminuye pronunciadamente casi en 100 kW.

Si bien ya habia presencia de liquidos en la salida de la turbina, se nota que, al

aumentar la temperatura, dicha presencia aumenta linealmente al menos un 15%.

La pérdida en la eficiencia del ciclo es de un 2% al aumentar la temperatura.
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Figura 4.6 Comportamiento del sistema en funcién de la variacion de la temperatura de salida de los gases
de chimenea. a) Temperatura de salida de los gases de chimenea vs. temperatura de entrada a la turbina, b)
Temperatura de salida de los gases de chimenea vs. fraccion de vapor de la entrada a la turbina, c) Temperatura
de salida de los gases de chimenea vs. potencia generada por la turbina, d) Temperatura de salida de los gases
de chimenea vs. fraccion de vapor a la salida de la turbina, ) Temperatura de salida de los gases de chimenea
vs. eficiencia térmica del ciclo.

Fuente: Elaboracién propia

En la Tabla 4.3 se muestra los resultados finales de la eficiencia y potencia generada
por los ciclos propuestos de forma convencional y de forma optimizada analizados en
Aveva™ Process Simulation, con lo cual se puede ver que con la primera propuesta solo se
considera el flujo de gas de chimenea de la planta recuperadora de azufre 1, en esta se
obtuvieron 169.04 kW de potencia y 29.15% de eficiencia térmica sin optimizar, y
optimizado el ciclo la eficiencia aumenta a 33.45% con una potencia neta de 224.31 kW,

destacando que para ello se tomaron en cuenta las irreversibilidades de la bomba y la turbina.

Tabla 4.3 Eficiencia y potencia del ciclo Rankine en Aveva™ Process Simulation

Eficiencia 29.15 33.45 31.49 32.87
(%)
Potencia 169.04 22431 610.36 655.37
(kW)

Fuente: Elaboracién propia

La Tabla 4.4 presenta los resultados de eficiencia y potencia obtenidos de la

simulacion del ciclo Rankine, tanto en su forma convencional y optimizada, utilizando Aspen
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HYSYS. Como en el caso anterior, los datos muestran que al involucrar mas flujo se tiene
mayor potencia generada y estd acompafiado por una mejora en la eficiencia. Ademas, la
optimizacion aplicada permite alcanzar una mayor eficiencia en el ciclo en comparacién con
una sola corriente de gas de chimenea. Por otro lado, al considerar dos corrientes de gas de

chimenea sin optimizacién, la eficiencia del ciclo se sitda dentro del limite inferior del rango

observado.

Tabla 4.4 Eficiencia y potencia del ciclo Rankine en Aspen HYSYS

Eficiencia 28.11 33.11 31.11 32.59
(%)
Potencia 163.10 222.07 604.88 649.80
(kW)

Fuente: Elaboracién propia
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Capitulo V. Conclusiones, recomendaciones y trabajos futuros

El presente capitulo resume los principales hallazgos derivados de la simulacion realizada en
AVEVA™ Process Simulation y Aspen HYSYS para evaluar el aprovechamiento energético
de los gases de chimenea en una planta recuperadora de azufre, implementando un ciclo
Rankine convencional y un ciclo Rankine convencional optimizado. A partir de estos
resultados, se presentan las conclusiones clave que destacan los beneficios de la optimizacion
en términos de eficiencia energética y potencia generada. Asimismo, se formulan
recomendaciones practicas y metodoldgicas para mejorar futuros estudios en este ambito.
Por ultimo, se proponen posibles lineas de investigacion que amplien el alcance del
andlisis y fomenten la implementacion de tecnologias avanzadas para la recuperacion y el

aprovechamiento del calor residual en procesos industriales.

5.1 Conclusiones

Durante la elaboracion de este proyecto se realizaron diversas simulaciones en AVEVA™
Process Simulation y Aspen Hysys, en la cual, a partir de datos de disefio de una planta
recuperadora de azufre real, se realizé una propuesta para aprovechar la carga térmica de los
gases de chimenea en un ciclo Rankine convencional, usando como fluido de trabajo el agua

dado que la temperatura es bastante alta para aplicar un ciclo Rankine organico.

Se demostré6 mediante simulacion que es viable tedricamente la propuesta del ciclo
Rankine convencional para el aprovechamiento térmico de los gases de chimenea
considerando la emision de gases de una planta y dos plantas recuperadoras de azufre del
complejo procesador de gas, en donde se obtuvieron eficiencias entre 28% y 31%

respectivamente en la simulacion de AVEVA™ Process Simulation y Aspen HYSYS.

Se obtuvo una mayor eficiencia térmica del ciclo Rankine convencional con una
corriente de gas de chimenea y con dos corrientes de gas aplicando la optimizacion,

aumentando asi la eficiencia entre 32% y 33%.

Se observd mediante anélisis de sensibilidad que las principales variables que tienen
un efecto sobre el desempefio en el ciclo Rankine convencional son la salida de presion de la

bomba, la temperatura de salida de los gases de chimenea, la temperatura de entrada de la
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turbina, asi como la cantidad de flujo de trabajo y la cantidad de gas de chimenea, ya que

estas repercuten directamente en la generacion de trabajo neto.

Se demostré que los resultados de error relativo porcentual son menores al 5% en los
pardmetros de flujo total, temperatura y presion en la simulacién del caso base de la planta
recuperadora de azufre en AVEVA™ Process Simulation y Aspen HYSYS con respecto a

los datos de disefio de planta.

Se cumple la hipétesis planteada ya que mediante la simulacion en AVEVA™
Process Simulation y Aspen HYSYS fue posible reproducir las condiciones operativas de
disefio de la planta recuperadora de azufre, lo que permitié aplicar el ciclo Rankine
convencional como estrategia para el aprovechamiento de energia térmica de los gases de
chimenea de la planta, demostrando que se puede obtener una eficiencia térmica del 33% del
ciclo Rankine convencional y una potencia neta en términos de trabajo neto producido de
655 kW con respecto a lo que genera la turbina y consume la bomba.

5.2 Recomendaciones y trabajos futuros

Con base en los resultados obtenidos en el presente proyecto, se plantean las siguientes

recomendaciones para futuros trabajos:

e Implementar recalentamiento al ciclo Rankine propuesto en este proyecto para
analizar la eficiencia térmica y el trabajo neto generado en comparacion con el ciclo

Rankine convencional.

e Realizar un analisis econdémico donde se consideren los costos operativos y de capital

con lo cual se permita analizar la viabilidad econdmica de la propuesta actual.

e Evaluar la viabilidad técnica de un sistema de poligeneracion a partir de los gases de
chimenea de la planta recuperadora de azufre que permita la produccion simultanea

de electricidad, refrigeracién e hidrégeno gris.
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ANEXO A Tablas de disefio de las corrientes de la planta

recuperadora de azufre |

Tabla A.l Corrientes de la planta recuperadora de azufre de |-3

I. Alimentacién Gas Acido 2. Gas Acido De V-6 3. Aire De Combustion
Parametro

Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar Frac. Molar
Metano 0.0798 0.0019 0.0798 0.0019 0.0000 0.0000
Etano 0.0042 0.0001 0.0042 0.0001 0.0000 0.0000
Propano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H.O 1.4953 0.0356 1.4795 0.0352 0.8078 0.0159
N2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 39.4868 0.7773
CO2 19.7336 0.4698 19.7336 0.4700 0.0000 0.0000
Ha2S 20.6871 0.4925 20.6871 0.4927 0.0000 0.0000
(0)) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 10.5054 0.2068
CS: 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
SO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Se 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Ss 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
S_Vapor 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
COS 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
I(:Il(Lrlrl‘:);(}::;l ) 41,9842 508
-(';‘(’:”)‘Perat“ra 33 33 729
Zzzsii?z)(kpa) 143.0 (0.42) 143.0 (0.42) 143.0 (0.42)

Fuente: Complejo Procesador de Gas de la Region Veracruz
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Tabla A.2 Corrientes de la planta recuperadora de azufre de 4-6

4. Azufre 5. Gas Acido Caliente 6. Gas Acido Frio
Parametro
Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar Frac. Molar

Metano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Etano 0.0000 0.0000 0.0008 0.0000 0.0034 0.0000
Propano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H.O 0.0002 0.0014 2.3437 0.1251 9.3744 0.1324
N2 0.0000 0.0002 7.8974 04316 31.5894 0.4462
CO, 0.0001 0.0004 39192 0.2142 15.6769 0.2215
H2S 0.0001 0.0006 2.2831 0.1248 9.1325 0.129
(0)) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CS: 0.0000 0.0000 0.0001 0.0000 0.0004 0.0000
SO2 0.0001 0.0007 1.1638 0.0636 4.6551 0.0658
Se 0.0295 0.1899 0.0000 0.0000 0.0352 0.0005
Ss 0.1254 0.8069 0.0000 0.0000 0.1496 0.0021
S_Vapor 0.0000 0.0000 0.6468 0.0353 0.0000 0.0000
COS 0.0000 0.0000 0.0433 0.0024 0.1734 0.0024
'(:I'(Lr:';ltlﬁt;' 0.1554 18.2983 70.7901
-(E‘::")‘Perat“m 194.7 564 194.7
Zzzsli?z)(kpa) 135.8 (0.34) 142.2 (0.45) 135.8 (0.34)

Fuente: Complejo Procesador de Gas de la Region Veracruz
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Tabla A.3 Corrientes de la planta recuperadora de azufre de 7-9

7. Gas Acido A R-1 8. Gas Acido Salida R-1 9. Gas Acido Salida De E-5A
Parametro
Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar Frac. Molar
Metano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Etano 0.0036 0.0000 0.0036 0.0000 0.0036 0.0001
Propano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H2.0 10.1478 0.1321 19.3103 0.2615 19.3037 0.269
N2 34.1955 0.4451 34.1955 0.463 34.1949 0.4764
CO; 16.9702 0.2209 17.1576 0.2323 17.1561 0.239
HaS 9.8859 0.1287 0.7235 0.0098 0.7233 0.0101
02 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CS: 0.0005 0.0000 0.0005 0.0000 0.0005 0.0000
SO2 5.0392 0.0656 0.3642 0.0049 0.364 0.0051
Se 0.0352 0.0005 0.5781 0.0078 0.0069 0.0001
Ss 0.1496 0.0019 1.5222 0.0206 0.0183 0.0003
S_Vapor 02135 0.0028 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000
COosS 0.1877 0.0024 0.0003 0.0000 0.0003 0.0000
Flujo total 76.8286 73.8559 71.7716
(kmol/hr)
Temperatura 247 EEY) 145.5
4]
Presion (kPa) 135.8 (0.34) 135.8 (0.34) 133.6 (0.32)
(Kg cm?)

Fuente: Complejo Procesador de Gas de la Region Veracruz
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Tabla A.4. Corrientes de la planta recuperadora de azufre de 10-12

10. Gas Acido AR | |1 Gas Acido SalidaiDe R- 2. Aztifre A Fosa
Parametro 2
Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar Frac. Molar

Metano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Etano 0.0042 0.0000 0.0042 0.0001 0.0000 0.0000
Propano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H.0 20.874 0.2484 22.8809 02756 0.0066 0.0032
N2 39.4861 0.4699 39.4861 0.4756 0.0007 0.0003
co; 19.782 02354 19.8113 0.2386 0.0014 0.0007
HaS 2.2530 0.0268 0.2460 0.0030 0.0002 0.0001
02 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CS: 0.0005 0.0000 0.0005 0.0000 0.0000 0.0000
SO, 1.1438 00136 0.1256 0.0015 0.0002 0.0001
S6 0.0069 0.0001 0.034 0.0004 05712 0274
Se 0.0183 0.0002 0.434 0.0052 15039 0.7216
S_Vapor 04334 0.0052 0.0000 0.0000 0.0001 0.0000
cos 0.0294 0.0003 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
(Fli‘:#"oltlﬁs' 84.0315 83.0227 2.0842
;';ec")"’erat“ra 212.1 2515 145.5
Zzzs:;’:z)(kpa) 133.6 (0.32) 133.6 (0.32) 133.6 (0.28)

Fuente: Complejo Procesador de Gas de la Region Veracruz
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Tabla A.5. Corrientes de la planta recuperadora de azufre de 13-15

13. Azufre A Fosa 14. Gas De Cola A V-7 I5. Gas De Cola De V-7
Parametro
Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar Frac. Molar
Metano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Etano 0.0000 0.0000 0.0042 0.0001 0.0042 0.0001
Propano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H2O 0.0014 0.0032 22.8795 0.2771 22.8795 0.2771
N2 0.0001 0.0003 39.4859 0.4781 39.4859 0.4781
CO2 0.0003 0.0007 19.811 0.2399 19.811 0.2399
Ha2S 0.0000 0.0000 0.2460 0.0030 0.2460 0.0030
02 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CS2 0.0000 0.0000 0.0005 0.0000 0.0005 0.0000
SOz 0.0000 0.0000 0.1256 0.0015 0.1256 0.0015
Se 0.0319 0.0724 0.0021 0.0000 0.0021 0.0000
Ss 0.4068 0.9234 0.0271 0.0003 0.0271 0.0003
S_Vapor 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
COs 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Z'(‘:T':’oltlﬁgl 0.4406 82.5821 82.5821
;';ecn)""erat“ra 145 145 145
'(Dlzzsl‘;’:z)(kpa) 129.7 (0.28) 129.7 (0.28) 129.7 (0.28)

Fuente: Complejo Procesador de Gas de la Region Veracruz
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Tabla A.6. Corrientes de la planta recuperadora de azufre de 16-18

16. Azufre A Fosa I7. Gas Combustible 18. Emision Atmosférica
Parametro
Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar Frac. Molar
Metano 0.0000 0.0000 2.0999 0913 0.0000 0.0000
Etano 0.0000 0.0000 0.1665 0.0724 0.0000 0.0000
Propano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H2O Trazas 0.0032 0.0000 0.0000 28.4727 0.2281
N2 Trazas 0.0003 0.0244 0.0106 70.6023 0.5656
CO2 Trazas 0.0007 0.0092 0.004 22.2616 0.1784
Ha2S 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0012 <10 ppm
02 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 2.8779 0.0231
CS2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0005 0.0000
SOz 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.6000 0.0048
Se Trazas 0.0724 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Ss Trazas 0.9234 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
S_Vapor 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
COs 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Z'(‘:T':’oltlﬁgl Trazas 23 1248162
;';ecn)""erat“ra 145 30 593.9
'(Dlzzsl‘;’:z)(kpa) 129.7 (0.28) 120 (0) 101.0 (0)

Fuente: Complejo Procesador de Gas de la Region Veracruz
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Tabla A.7 Corrientes de la planta recuperadora de
azufre de 19-20

19. Azufre Producido 20. Aire ATM
Parametro
Flujo Molar | Frac. Molar | Flujo Molar | Frac. Molar

Metano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Etano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Propano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H20 0.0082 0.0031 0.6361 0.0159
N2 0.0008 0.0003 31.092 0.7773
CO; 0.0018 0.0007 0.0000 0.0000
Ha2S 0.0003 0.0001 0.0000 0.0000
Oz 0.0000 0.0000 8.2720 0.2068
CS2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
SO2 0.0003 0.0001 0.0000 0.0000
Se 0.6326 0.236 0.0000 0.0000
Se 2.0362 0.7597 0.0000 0.0000
S_Vapor 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000
COs 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Z'(‘:T’]‘(’);Eg' 26803 40
'(I;ecn)wperatura 1483 30
fﬁ?l?:z)(kpa) 129.7 0.282) 101 (0)

Fuente: Complejo Procesador de Gas de la Region Veracruz
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ANEXO B Tablas de analisis de sensibilidad

Tabla B.1 Flujo del sistema planta recuperadora de azufre |

362.288 170.649 0.822096 0.294428
671 360.036 | 170.551 0.820904 0.294253
672 357.79 | 170.455 0.81971 0.294081
673 355.548 | 170.361 0.818516 0.293912
674 353312 | 170.269 0.817322 0.293746
675 351.081 | 170.179 0.816126 0.293584
676 348.854 | 170.09 0.81493 0.293424
677 346.633 | 170.003 0.813733 0.293268
678 344.417 | 169.919 0.812536 0.293115
679 342.205 | 169.835 0.811338 0.292965
680 339.999 | 169.754 0.810138 0.292819
681 337.798 | 169.675 0.808938 0.292676
682 335.601 | 169.597 0.807738 0.292535
683 33341 | 169.521 0.806536 0.292399
684 331.223 | 169.448 0.805334 0.292265
685 329.041 | 169.376 0.804131 0.292135
686 326.865 | 169.306 0.802927 0.292007
687 324.693 | 169.237 0.801722 0.291884
688 322.525 | 169.171 0.800516 0.291763
689 320.363 | 169.107 0.79931 0.291646
690 318.205 | 169.044 0.798102 0.291532
691 316.053 | 168.983 0.796894 0.291422
692 313.905 | 168.925 0.795684 0291314
693 311.762 | 168.868 0.794474 0.29121
694 310.906 0.99804 168.813 0.793264 0.291109
695 310.906 0.994781 168.758 0.792057 0.291009
696 310.906 0.991532 168.703 0.790853 0.290908
697 310.906 0.988293 168.648 0.789652 0.290807
698 310.906 0.985062 168.593 0.788456 0.290706
699 310.906 0.981841 168.538 0.787262 0.290605
700 310.906 0.978629 168.483 0.786072 0.290504

Fuente: Elaboracién propia
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Tabla B.2 Presion a la entrada de la caldera planta recuperadora de azufre |

| 3137 | 92.4004 0.970682 0.160869
1.95 314.2 | 114512 0.920162 0.199119
29 3147 | 127.68 0.890247 0.221768
3.85 315.1 | 137.101 0.868965 0.23788
48 315.6 | 144.448 0.852461 0.250376
5.75 3l6.1 | 150.476 0.838994 0.260572
6.7 316.6 | 155.59 0.827633 0.269174
7.65 317 | 160.035 0.817815 0.276607
8.6 3175 | 163.966 0.80918 0.283145
9.55 318 | 167.492 0.801478 0.288976
10.5 3185 | 170.69 0.794532 0.294235
11.45 321 0.9966 173.616 0.788212 0.29902
12.4 327.1 0.9868 176.304 0.782442 0.303389
13.35 3328 0.9765 178.787 0.777143 0.307401
14.3 3382 0.9656 181.094 0.772248 0311106
15.25 3434 0.9538 183.249 0.767705 0.314546
16.2 3483 0.9407 185.271 0.763469 0.317753
17.15 353 0.9258 187.175 0.759505 0.320755
18.1 3575 0.908 188.974 0.755781 0.323574
19.05 361.8 0.8852 190.68 0.752273 0.32623
20 366 0.8527 192.301 0.748959 0.328739

Fuente: Elaboracién propia
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Tabla B.3 Temperatura en la entrada de la turbina planta recuperadora de azufre |

67.35
71.7
76.05
80.4
84.75
89.1
93.45
97.8
102.15
106.5
110.85
115.2
119.55
123.9
12825
132.6
136.95
141.3
145.65
150

543.436
467.342
455.375
443.345
431.253
419.097
406.878
394.594
382.246
369.833
357.355
34481
332.199
319.521
310.906
310.906
310.906
310.906
310.906
310.906
310.906

Fuente: Elaboracién propia

|

|
0.993692
0.974175
0.954634
0.935066
0.915473
0.895855
0.876212

211018
194816
192.441
190.104
187.806
185.549
183.335
181.166
179.044
176.972
174.952
172.986
171.079
169.232
167.445
165.671
163.895
162.116
160.336
158.553
156.767

0.90876

0.87436

0.86871
0.862957
0.857099
0.851131
0.845049
0.838848
0.832522
0.826068
0.819479
0.812749
0.805871
0.798839
0.791653
0.784422
0.777181
0.769932
0.762672
0.755404
0.748125

0.315253
0.30515
0.303713
0.302316
0.300965
0.299663
0.298413
0.297222
0.296094
0.295034
0.294048
0.293142
0.292324
0.291601
0.290975
0.290364
0.289742
0.289108
0.288462
0.287803
0.287131
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Tabla B.4 Flujo del sistema planta recuperadora de azufre | y 2

W CoreneaT Y Tabmroer TS
fraction) fraction)

1979 558413 [ 614.981 0.915247 0.317406
1979.7 557.844 [ 614.824 0.915002 0.317324
1980.4 557.276 I 614.667 0.914757 0.317241
1981.1 556.707 [ 614511 0.914512 0.317159
1981.8 556.139 I 614.355 0.914268 0.317076
1982.5 555.572 I 614.199 0.914023 0.3169%4
1983.2 555.004 I 614.043 0.913778 0.316912
1983.9 554.437 I 613.888 0.913533 0.31683
1984.6 553.87 I 613.732 0.913288 0.316748
1985.3 553.304 I 613.577 0.913043 0.316666

1986 552.737 I 613.422 0.912799 0.316585
1986.7 552.171 I 613.268 0.912554 0.316503
1987.4 551.606 I 613.113 0.912309 0.316421
1988.1 551.04 I 612,959 0.912064 0.31634
1988.8 550.475 I 612.805 091182 0.316259
1989.5 54991 I 612.651 0911575 0.316178
1990.2 549.346 I 612.497 091133 0.316097
1990.9 548.782 I 612.344 0.911085 0.316016
1991.6 548218 I 612.19 0.910841 0.315935
1992.3 547.654 I 612.037 0.9105%96 0.315854

1993 547.091 I 611.885 0.910351 0.315774
1993.7 546.528 I 611.732 0.910106 0.315693
1994.4 545.965 I 611.58 0.909862 0.315613
1995.1 545.403 I 611.428 0.909617 0.315533
1995.8 54484 I 611.276 0.909372 0.315453
1996.5 544278 I 611.124 0.909127 0.315372
1997.2 543717 I 610.972 0.908883 0.315293
1997.9 543.156 I 610.821 0.908638 0.315213
1998.6 542.595 I 610.67 0.908393 0.315133
1999.3 542.034 I 610519 0.908148 0.315053

2000 541.474 I 610.368 0.907904 0.314974

Fuente: Elaboracion propia
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Tabla B.5 Presion a la entrada de la caldera planta recuperadora de azufre | y 2

Corriente_2 P Corriente_3 T Corriente_3 VF Turbina Power Corriente_4 VF n_EF

(MPa) (°C) (mole fraction) (kW) (mole fraction) (fraction)

I 537.282 I 372919 | 0.193938
1.63333 537.577 I 430.387 I 0.22368I
2.26667 537.872 I 465.256 I 0.241655
29 538.167 I 489.782 | 0.254243

3.53333 538.462 I 508.874 0.985704 0.264

4.16667 538.757 I 524.84 0.973295 0.272131
48 539.052 I 538.57 0.962663 0.279097
5.43333 539.347 I 550.619 0.953367 0.285187
6.06667 539.642 I 561.36 0.945111 0.290596
6.7 539.937 I 571.052 0.937688 0.29546
7.33333 540.232 I 579.886 0.930948 0.299876
7.96667 540.527 I 588.003 0.924778 0.303918
8.6 540.822 I 595.514 0.919089 0.307646
9.23333 541.117 I 602.504 0913814 0.311102
9.86667 541.412 I 609.044 0.908897 0.314323
10.5 541.706 I 615.188 0.904295 0.317338
11.1333 542.001 I 620.983 0.89997 0.320172
11.7667 542.296 I 626.469 0.895891 0.322845
12.4 542.59 I 631.677 0.892032 0.325373
13.0333 542.885 I 636.635 0.888373 0.327771
13.6667 543.18 I 641.367 0.884892 0.330051
14.3 543.474 I 645.893 0.881576 0.332224
14.9333 543.769 I 650.232 0.878409 0.334299
15.5667 544.063 I 654.398 0.875378 0.336284
16.2 544.358 I 658.406 0.872474 0.338187
16.8333 544.652 I 662.268 0.869686 0.340014
17.4667 544.947 I 665.994 0.867005 0.34177
18.1 545.241 I 669.594 0.864425 0.343461
18.7333 545.536 I 673.077 0.861937 0.345091
19.3667 545.83 I 676451 0.859537 0.346663
20 546.124 I 679.722 0.857218 0.348183

Fuente: Elaboracién propia
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Tabla B.6 Temperatura en la entrada de la turbina planta recuperadora de azufre | y 2

Caldera Tso Corriente_3 T Corriente_3 VF Turbina Power Corriente_4 VF n_EF
(°C) (°Q) (mole fraction) (kW) (mole fraction) (fraction)
105 587.103 | 640.934 0.927437 0.321655
106.5 582.579 | 637.824 0.925535 0.320975
108 578.047 | 634.726 0.923622 0.320297
109.5 573.506 | 631.639 0.921697 0.319622
1 568.956 | 628.564 0.919762 0.318949
112.5 564.398 | 625.501 0917815 0.318279
114 559.83 | 622.45 0.915856 0.317612
1155 555.254 | 619411 0.913886 0.316948
17 550.67 | 616.384 0.911904 0.316287
1185 546.076 | 613.37 0.90991 0.315629
120 541.474 | 610.368 0.907904 0.314974
121.5 536.862 | 607.38 0.905885 0.314323
123 532.242 | 604.404 0.903854 0.313675
124.5 527.613 | 601.443 0.9018I | 0.31303
126 522.975 | 598.494 0.899755 0.31239
127.5 518.328 | 595.56 0.897686 0.311754
129 513.671 | 592.639 0.895603 0311121
130.5 509.006 | 589.733 0.893507 0.310493
132 504.332 | 586.841 0.891398 0.30987
1335 499.649 | 583.964 0.889275 0.309251
135 494.956 | 581.102 0.887139 0.308636
136.5 490.254 | 578.255 0.884988 0.308027
138 485.543 | 575.424 0.882823 0.307423
139.5 480.823 | 572.608 0.880643 0.306824
141 476.094 | 569.809 0.878449 0.30623
142.5 471.355 | 567.025 0.87624 0.305642
144 466.608 | 564.258 0.874016 0.30506
145.5 461.85 | 561.508 0.871776 0.304485
147 457.084 | 558.775 0.869521 0.303915
148.5 452.308 | 556.06 0.86725 0.303352
150 447.522 | 553.362 0.864963 0.302795

Fuente: Elaboracion propia
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