UNIVERSIDAD TECNICA FEDERICO SANTA MARIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA Y AMBIENTAL
VALPARAISO - CHILE

GEX UMBRA SOLEM

“ELABORACION DE UN MODELO PARA PREDECIR LA OPERACION DEL
CONVERTIDOR DE LA PLANTA DE ACIDO SULFURICO”

JAVIER ESTEBAN DEL SOLAR VENTO

MEMORIA PARA OPTAR AL TITULO DE
INGENIERO CIVIL QUIMICO

PROFESOR GUIA
DANIEL RAMIREZ LIVINGSTON
PROFESOR CORREFERENTE
RODRIGO GONZALEZ CORTES

21-12-2016



1. Resumen Ejecutivo

La presente memoria tiene como objeto de estudio la planta regeneradora de acido
sulfarico (SAR) que abastece a la planta de alquilacion dentro de ENAP Refineria
Aconcagua en Concon, Chile. En concreto, a través de una optimizacion en la operacion del
convertidor D-1981 se busca reducir las emisiones de SO; a la atmosfera que actualmente

oscilan alrededor de 360 ppm.

Utilizando la informacion recopilada de los archivos de disefio, asi como las
mediciones en linea y pruebas hechas en terreno, se generaron las curvas que describen el
funcionamiento esperado y real de la planta. Es asi como se pudo identificar que el
principal aspecto a mejorar tiene relacion con la temperatura de entrada a cada lecho del
convertidor, sobre todo en el segundo paso.

El software Hysys no posee todas las herramientas para hacer una optimizacién pero
si una simulacién, por lo que se optd por seguir la metodologia del licenciante y proponer
un procedimiento empirico para mejorar las condiciones de operacién del proceso. Se
ocupo la simulacion para evaluar diferentes casos a modo ilustrativo, y asi tener una idea de
lo que se podria alcanzar una vez hecha la optimizacion, obteniendo en el caso mas débil

225 ppm de emisiones y 147 en el caso méas optimista.

Se analizaron otras alternativas que pueden ser llevadas a cabo una vez hecha la
optimizacion. Fue descartada la operacion de la unidad a una mayor presion porque es

inviable técnicamente y

ue descartada la adicion de catalizador al espacio remanente de cada lecho porque
no presenta beneficios considerables. Por otra parte, al analizar el funcionamiento de la
unidad operando con aire de dilucion enriquecido con oxigeno se obtienen buenos
resultados, por ejemplo afiadir un 5% mas de oxigeno disminuye las emisiones de SO; a

223 ppm, y un 10% mas las reduce a 168 ppm.



Y por ultimo, si se quiere aumentar la produccion luego de haber hecho alguna
mejora, se debe verificar que el dimensionamiento y disefio de los equipos sea adecuado,
sobre todo para los intercambiadores de calor y el reactor (convertidor).



2. Indice

1. RESUMEN EJECULIVO ...ttt 2
2. INAICE vt 4
2.1, INdICE A& TADIAS ....co.cveiveceieiereeicc e 7
2.2, INCICE 0B FIQUIAS.......cveveveceieecee ettt 9
3. INtroducCion Y ODJELIVOS ........oveuiieiiieiiiieee e 10
3.1 INtroducCion GENEral .........ccooviiiiiiiiie e 10
3.2, ODJEtiVO GENEIAL......ceiiiiiiieii e 11
3.3, ODbjetivos ESPECITICOS ......cviuerieiiriiiieieeiisie e 11
4. Antecedentes de 1a EMPreSa........cocoiiiiiiiiiieiieiese e 12
4.1, Perfil de 1a EMPreSa.......cccccveieiiieiie i 12
4.2, MALeria PriMa. .....ccooiiiiiiiiciec e 13
4.3. Descripcion y Esquemas de la Produccion. ...........ccccoeveieieeie e v, 14
4.4, Productos Elaborados. ..o 16
4.5, EMISIONES. ...ttt bbbttt et 17
5. Antecedentes del PrOCESO .........ccuiiriiiiiiiieisiesieeee e 18
5.1. Resumen de AlQUIlACION..........cccccveiiiiieiicce e 18
5.2. Descripcion 1a Planta SAR ..o 19
5.2.1. LaFormacion de Dioxido de AZUTe .......cccoveeviieiecieeecceee 20
5.2.2. Purificacion, Enfriamiento y Secado de Gas ........cccceovverevnerieieneneene 22
5.2.3. Conversion de Dioxido de Azufre en Trioxido de Azufre ................... 25
5.2.4. Absorcion de Tridxido de Azufre a Acido SUIfUrico..........cc.oceveeene... 27
5.2.5. Catalizador.......ccooiiiiiiiie s 30
5.2.6. PrOUUCTO ..ottt 31
5.2.7. EFIUENIES Y BMSIONES ...ocvvveiiieciie et 31



5.3. Diagrama de flujo del Proceso (PFD)......cccccevviiierieiiniiee e 32

6. BaSES ... 33
6.1, SHUACION ACLUAL......cuiieiiiiiieic e 33
6.1.1. Curva de Equilibrio y Rectas de Calentamiento.............cccccevvrivrrennnn. 34
6.1.2.  CondiCiOn de DiSENO0.........ccouiiriririirieieesee s 35
6.1.3. Prueba PEGASYS ... s 38

6.2.  SIMUIACION BN HYSYS ..ot 42
6.2.1. Zona de Conversion Yy ADSOICION .......cccoviireireneieese s 43
6.2.3. Incorporacion de Zonas de Descomposicion y Limpieza de Gases .....45
6.2.4. Incorporacion de Integracion Energetica.........ccccccevvvevveveiieneesinsnee, 48
6.2.5. ReaCtOreS PFR ........ccooiiiiiiiiiic 51

7. PrOPUBSIAS ...ttt ettt 55
7.1.  Optimizacion de OPEraCiON .........ccccveieiieieeee e e 55
0 S T o [ T 3 [ OSSP 55
7.0.2. SOIUCION ..t 59

7.2. Manejo de Catalizador ...........cooeiiiieieiee e 63
7.3. Mayor Presion de OPeraCion ..........ccoccceeereieerierieeseneeresesiesese e sesnesee e 66
7.4. Inyeccion de Aire de Dilucion Enriquecido con Oz .......cccceeevvvieinnniennns 67
8. CONCIUSIONES. ...t 70
9. BibIIOGrafia.....c.cvieeieee s 72
L0, AANBXOS ..tttk b bbbttt a e re s 73
10.1.  Listado de EQUIPOS .....ccciiiiieiiieiie sttt 73
10.2.  Stream Data DISEM0..........cciiiiiiiiiiice e 75
10.3.  Ecuacion de EqUIlIDIIO ........cveiieiiccceeece e 77
10.4.  Puntos Curva de DISEM0 ........cccvriiiiiiieieie e 83



10.5.
10.6.

10.7.

PeGASyS

MecanisSmo del CataliZador ... ... ... eeeeeeeeees

Protocolo

MECS para Optimizar la Operacion...........cccccevcevcevieivsvennne.



2.1.Indice de Tablas

TABLA 1: PROVEEDORES DE CRUDO SEGUN ORIGEN .....ccvvviieiiiirireeiiireeessnisneesssnneeens 13
TABLA 2: PRODUCCION ENAP ...ttt 16
TABLA 3: DIMENSIONES CATALIZADOR XCS-120 .....cccveiiiieiieiicieieesie e 30
TABLA 4: PARAMETROS ECUACION (21) CONDICIONES DISENO......ccovevvviieiireieanene 35
TABLA 5: CONDICIONES CONVERTIDOR DISENO.....cccivviiiiiieiiii e e siee e e e 37
TABLA 6: COMPARACION DISENO VS PEGASYS ....oviiiiiieiiiiee st siee e stee e siee e sine e 40
TABLA 7: FLUIDOS SIMULACION HYSYS ....oiiiiiiiiiieiiesie et 42
TABLA 8: SIMULACION HYSYS ZONA CONVERSION Y ABSORCION......ccvecveivrerreannenn 44
TABLA 9: SIMULACION HYSYS ZONA DESCOMPOSICION Y LAVADO ......cccovvveeininenns 46
TABLA 10: SIMULACION HYSYS CON INTEGRACION ENERGETICA .....coeevvveeiiieeeiiieenns 49
TABLA 11: RECURSOS UTILIZADOS INTEGRACION ENERGETICA......ccveieirieiieeveanenns 49
TABLA 12: PARAMETROS DE ARRHENIUS PARA REACTOR PFR EN HYSYS......cccvvei. 51
TABLA 13: RESULTADOS SIMULACIONES CON PFR.......coiiiiiiiie e 52
TABLA 14: VALOR PROMEDIO DE CONDICIONES DE OPERACION .......cevevivieeiiieeeiiieenns 55
TABLA 15: RECURSOS INTEGRACION ENERGETICA......cciiiieiiiieiiiiesiee s siee s sieessinee s 57
TABLA 16: EVALUACION DE DIFERENTES ESCENARIOS DE OPERACION .....cccocvveiiineenns 61
TABLA 17: AUMENTO DE CARGA DESPUES DE OPTIMIZACION ......cocviuveeiireeiinesiienenns 62
TABLA 18: VOLUMEN DISPONIBLE CONVERTIDOR D-1981........ccoeeviiiiiiieeiiee e, 63
TABLA 19: AIRE ENRIQUECIDO MANTENIENDO PROPORCION 1,1 SO2/O;.........cc.u..... 68
TABLA 20: FLUJO CONSTANTE DE AIRE ENRIQUECIDO AL 25,39% DE Oz ..o 69
TABLA 21: FLUJO TOTAL DE GASES CONSTANTE CON AIRE AL 25,39% ......ccccvvvinnnnns 69
TABLA 22: LISTADO DE EQUIPOS SAR ...ttt 73



TABLA 23: STREAM DATA DISENO .....vviiiiiiiiiiiie it 75

TABLA 24: ENERGIA LIBRE DE GIBBS .....cciiutiiiieiiiieieesieesiee st e siee st et see e e e e 81
TABLA 25: PUNTOS PARA CURVAS DEL EQUILIBRIO DEL DISENO ........cccoviivieeeinnnne. 83
TABLA 26: ANALIZADORES Y CONVERSION MUESTRA L ...coooiiiiieiiiesieeee e 85
TABLA 27: TEMPERATURAS MUESTRA L ..oviiiiiiiiiieiec e 85
TABLA 28: FLUIOS MUESTRA L ..ttt 85
TABLA 29: ANALIZADORES Y CONVERSION MUESTRA 2 ....coiiviiiiiiiieniee et 86
TABLA 30: TEMPERATURAS MUESTRA 2 ...viieiiiieiieieie sttt 86
TABLA 31: FLUIOS MUESTRA 2 ..ottt sttt 86
TABLA 32: ANALIZADORES DE PLANTA V/S PEGASYS....ccuiiieiieiiesiesieeniesie e see e 87
TABLA 33: PROPUESTA PEGASYS CASO L ....oiiiiiiiiiiie et 87
TABLA 34: PROPUESTA PEGASYS CASO 2 ...ttt eie ettt sne s 87



2.2.Indice de Figuras

FIGURA 1: ESQUEMA SIMPLIFICADO DE ENAP REFINERIAS ACONCAGUA................. 15
FIGURA 2: FORMACION DE DIOXIDO DE AZUFRE ....covveviiieieresienieeeresiesesesseseesesseseenes 21
FIGURA 3: PURIFICACION, ENFRIAMIENTO Y SECADO DE GAS ....covcvvviierieieiierieieseenis 24
FIGURA 4: CONVERSION DE DIOXIDO DE AZUFRE EN TRIOXIDO DE AZUFRE ............. 26
FIGURA 5: ABSORCION DE TRIOXIDO DE AZUFRE A ACIDO SULFURICO..........oeen.e.. 29
FIGURA 6: CATALIZADOR DE ANILLO TIPO DAISY ....oviviiiiiiisiesieieese e 30
FIGURA 7: DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO ......voveiiiiiieiisieiieieese e 32
FIGURA 8: GRAFICA CONDICIONES DE DISENO ......voiiiieiiiiiieiie et 36
FIGURA 9: PEGASYS 6 DE MAYO....ciiiiiiiiiiie ettt 40
FIGURA 10: DISENO VS PEGASYS (REAL)....cviitiiitiiie st sie et 41
FIGURA 11: ZOOM ULTIMO PASO ....cviieiiiiiieiiecse ettt 41
FIGURA 12: SIMULACION HYSYS ZONA CONVERSION Y ABSORCION........ccccerueeriennne 44
FIGURA 13: SIMULACION HYSYS ZONA DESCOMPOSICION Y LAVADO ........ccceeneee 47
FIGURA 14: SIMULACION CON INTEGRACION ENERGETICA ......ooiiiiiiiiieeiee e 50
FIGURA 15: SIMULACION SOLO CON PFR ....c.oiiiiiiii e 53
FIGURA 16: SIMULACION COMPLETA CONPFR ....cciiiiiiii e 54
FIGURA 17: COMPORTAMIENTO PASO 2.....coiiiiiiiiiie et 56
FIGURA 18: PERFIL DE VELOCIDAD DE REACCION PASO 1.....cccooiiiiiiiiiicie e 64
FIGURA 19: PERFIL DE VELOCIDAD DE REACCION PASO 4.....ccovoiiiiiiiiiicic e 64
FIGURA 20: COMPORTAMIENTO SAR CON AIRE ENRIQUECIDO ......cccovvuvieeeeirreeeeennne. 67
FIGURA 21: CONVERTIDOR D-1981 .....ociiiiiiieiiieiie et 76
FIGURA 22: PUNTOS DE MUESTREO PEGASYS.... ..ot 84



3. Introduccion y Objetivos

3.1.Introduccion General

El Acido sulfdrico (H2SO4) es uno de los compuestos quimicos més usados a nivel
mundial, sobre todo para la fabricacion de fertilizantes, pinturas y solventes; y para la
lixiviacion y electrorrefinacion del Cobre, por lo que la produccion de &cido de un pais es

un buen indicador de su nivel de industrializacion.

La planta regeneradora de acido sulfurico (SAR) de ENAP debe procesar el acido
gastado proveniente del complejo de Alquilacion, y producir &cido concentrado para que
sea ocupado como catalizador en la planta ya mencionada. La unidad, esta disefiada para

producir 50 MTPD vy utiliza el método de contacto.

En primer lugar se descompone el &cido gastado en un horno, donde para suplir las
pérdidas se agrega una corriente de acido sulfhidrico (H2S) producido en las plantas
regeneradoras de amina (URAs) como make up de Azufre. La temperatura del horno se
alcanza por la combustién de los hidrocarburos que vienen junto al acido y la adicién de
fuel gas. También se inyecta aire precalentado para llevar a cabo la combustion y oxidacion

del azufre en SO..

Posteriormente hay una etapa de lavado de gases donde se remueven las impurezas
(cenizas) y compuestos no deseados como el SOz que se pueda haber formado en la
combustion, y el agua. Esto Gltimo para evitar que se forme &cido en las lineas aguas abajo
ya que dafiaria los equipos. El aire de dilucidn que se necesita méas adelante se afiade en esta

etapa ya que también contiene humedad.
Luego mediante una reaccion catalizada se convierte el SO> en SOz en un

convertidor de cuatro pasos con una configuracion 3x1, es decir, después de los tres

primeros pasos hay una torre absorbedora de SO3 y después del cuarto paso hay otra, lo que
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permite un mejor rendimiento. Esta etapa posee una integracion energética que permite

aprovechar la energia liberada por la oxidacion en el convertidor.

Finalmente tanto en ambas torres absorbedoras como en la torre de secado que esta
en la zona de lavado de gases, se hace circular acido sulfdrico en contracorriente con el gas
de proceso para remover el SOz y agua (humedad) respectivamente. Esto, junto con afiadir
agua de servicio, permite ir concentrando y diluyendo el &cido para controlar la

concentracion de acido que usa cada torre y que va a alquilacién, que por disefio es 99,2%.

3.2.0bjetivo General

Optimizar la conversion de acido sulfarico gastado a acido sulfurico fresco para lo
cual este tema de memoria deberd entregar herramientas que permitan describir, y
posteriormente maximizar la conversion de SO a SOs. Con la consiguiente disminucion en
emisiones de dioxido de azufre (SO2) y un eventual aumento de produccion de la unidad de
Regeneracion de Acido Sulfdrico (SAR).

3.3.0bjetivos Especificos

Determinar las curvas de equilibrio, para la reaccién de oxidacion de SO, a SOz en

la produccion de acido sulfurico.

e Describir la cinética, variables de procesos y otros factores, que afectan la
conversion de SO a SOs.

e Determinar, a partir del modelo generado, el contenido maximo de SO, que puede
ser oxidado en el gas de alimentacién al convertidor.

e Describir factores que afectan el maximo de SOz a procesar, como son composicion
del gas de alimentacidn, temperatura y presion de equilibrio.

e Indicar, a nivel conceptual, la implementacion de controles avanzados para ajuste

automatico de variables.
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4. Antecedentes de la Empresa

4.1.Perfil de la Empresa

La Empresa Nacional del Petroleo, ENAP, es una empresa lider en Chile, que opera
de manera integrada en la produccion, refinacion y comercializacion de hidrocarburos y sus
derivados. Propiedad en un 100% del estado chileno, la compafiia cumple un rol estratégico
en el abastecimiento de combustibles. Gracias a la venta de gas natural licuado, que llega
desde distintos mercados al terminal GNL de Quintero, su papel se ha vuelto clave en el

respaldo de la matriz energética del pais.

Sus operaciones en el extranjero incluyen la produccion de crudo y gas en Ecuador,

Egipto y Argentina, todas a través de alianzas con empresas lideres en el rubro petrolero.

En Chile, ENAP opera a través de tres lineas de negocio: Exploracion y Produccién
(E&P), que se encarga de gestionar la busqueda y produccién de hidrocarburos. La Linea
de Exploracion y Produccion, ademas, tiene a su cargo la licitacién y suscripcion de
Contratos Especiales de Operacion Petrolera, (CEOP), que permiten a firmas del rubro
asociarse con ENAP para la exploracion de bloques ubicados en la Region de Magallanes.
De esta linea dependen, asimismo, las operaciones de la filial internacional, Sipetrol, que

desarrolla todas las operaciones de ENAP en el exterior.
En tanto, la Linea de Refinacion y Comercializacion (R&C) opera las Refinerias
Aconcagua, Bio Bio y Gregorio, donde se procesa el crudo para transformarlo en

combustible.

La administracion central de ENAP se realiza desde la Casa Matriz, ubicada en
Santiago de Chile.
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4.2.Materia Prima.

La materia prima corresponde al crudo proveniente de territorio nacional y de
diferentes mercados internacionales. Siendo el crudo nacional solo el 1,5% de lo requerido

por ENAP. El desglose se presenta a continuacion (en miles de barriles por afio).

Tabla 1: Proveedores de crudo segtin origen

Pais/Afo 2014 2015 2016 (En. — Sep.)
Angola 3.800 1.000 0
Argentina 700 200 30
Brasil 25.600 36.600 26.000
Colombia 940 0 370
Ecuador 24.300 21.900 16.100
Peru 6.800 0 0
Reino Unido 2.000 0 0
Nacional 1.000 1.000 1.000
TOTAL 65.140 60.700 43.500

Fuente: Elaboracion Propia

Esta materia prima posee propiedades fisico-quimicas variables dependiendo de su
procedencia. La Refineria Aconcagua tiene capacidad instalada para procesar (destilar)

104.000 barriles dia de petroleo crudo.
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4.3.Descripcion y Esquemas de la Produccion.

La refinacion es un conjunto de procesos fisicos y quimicos mediante los cuales se
separan y luego se transforman los distintos componentes que conforman el petréleo crudo.
Para desarrollar este proceso, la refineria ENAP Aconcagua cuenta con una serie de plantas

que intervienen en él. Las unidades de esta refineria son:

e Topping (Fraccionamiento Primario)
e Topping de Vacio (Fraccionamiento al VVacio)
e Reformacion Catalitica

e Tratamiento de Livianos

e Planta de Alquilacion

e Planta de Acido

e Unidad productora de Diesel

e Unidad Recuperadora de Azufre

e Unidad de Isomerizacion

e Hidrocracking

e Cracking Catalitico

e Coquizacion Retardada (Coker)

e Planta de DIPE

e Hidrotratamiento de Nafta y Diesel

En la Figura 1 se presenta un diagrama de bloques de Enap Refineria Aconcagua.
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Figura 1: Esquema Simplificado de ENAP Refinerias Aconcagua

Fuente: Memoria de Titulo Xavier Pizarro
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4.4.Productos Elaborados.

Dentro de los productos obtenidos desde los distintos procesos, se distinguen los

informados a continuacion.

e Gasolina

e Kerosene Doméstico y Kerosene de Aviacion JET Al
e Diesel Cuidad y Diesel B

¢ Fuel Oil, Combustibles maritimos IFO 380 y IFO 180
e Solventes

e Asfaltos

e Productos quimicos

o Coke

Como se puede apreciar en la Tabla 2 hay mayor produccion de Gasolinas y Diesel,
y esto se debe a que son los productos de mayor demanda y relevancia comercial para
ENAP. Es por lo anterior que la planta esta orientada a poder producir la mayor cantidad de

dichos combustibles (en millon de m® durante el afio 2015).

Tabla 2: Produccion ENAP

Productos Volumen [Mm3/afio] Variacion % 2014/2015

Gas Licuado 365 -8,5
Gasolina 4.376 7,4

Kerosene 927 1,3

Diesel 4.305 0,2

Fuel Oil 1.020 -11,2

Productos Industriales y otros 288 -1,7
Total 11.281 14

Fuente: Memoria Anual 2015
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4.5.Emisiones

ENAP Refineria Aconcagua, dando cumplimiento al D.S. 138/2005 del MINSAL,
debe declarar sus emisiones de contaminantes atmosféricos de manera anual para las
fuentes ubicadas en las plantas de Concén, region de Valparaiso. La estimacion de
emisiones se realiza de acuerdo a los antecedentes operacionales proporcionados por ERA,
utilizando en su mayoria los factores de emision publicados por la US EPA (Environmental
Protection Agency) en el AP-42 Fifth Edition, para contaminantes como Material
Particulado (MP), NOX, SO2, CO, CO2, COVs, etc.

Desde el punto de vista de calidad del aire, actualmente se cuenta con una red de
monitoreo de la calidad del mismo compuesta por 4 estaciones: Concon, Junta de Vecinos,
Las Gaviotas y Colmo. Los datos medidos y entregados por la red corresponden a anhidrido
sulfuroso o didxido de azufre (SO2), ozono (O3), material particulado (MP10), polvo fino
(MP2,5), didxido de nitrégeno (NO2), mondxido de carbono (CO), hidrocarburos totales
(HCT), hidrocarburos no metanicos (HCNM); complementados con la informacion
meteoroldgica de velocidad y direccion del viento, radiacion solar, humedad relativa y
temperatura ambiente, y el andlisis quimico del material particulado respirable. Esta

informacion se recopila de manera continua y discreta segin corresponda.

Por otro lado, segun la Res. Ex N° 159/2003 “Complejo Industrial para Aumentar la
Capacidad de la Refineria de Petroleo Concon S.A” y sus posteriores modificaciones, la
refineria puede emitir un maximo de 6 [ton/dia] de SO. de los cuales 0,00384 [ton/dia]
corresponden a la planta SAR, que es equivalente a las 331 partes por millon (ppm) diarias

estipuladas por disefio.
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5. Antecedentes del Proceso

5.1.Resumen de Alquilacion

En términos de refinacidn petrolera, la alquilacién es la reaccién que combina
olefinas livianas del tipo C3-C5 (butileno) con una isoparafina (isobutano) en la presencia
de un fuerte catalizador &cido para formar Alquilato, hidrocarburos isémeros (isoctano) que
destilan en el rango de la gasolinas y que, por su alto niUmero de octanos, sirve para
preparar gasolina de aviacion. Pese a que la alquilacion puede ocurrir a altas temperaturas
sin catalizador, el Unico proceso de importancia comercial implica temperaturas bajas a

moderadas, usando tanto acido sulfirico como fluorhidrico.

El catalizador de acido sulfarico es mas efectivo a altas concentraciones (~97% p/p)
y puede ser gastado hasta un 90% en peso, ya gque bajo eso se ralentizan las reacciones de
alquilacion. Ademas, dichas reacciones necesitan grandes areas de superficie entre las fases
de hidrocarburos y acido. Para lograr mejor desempefio la emulsion acida debe ser

continua, es decir que los hidrocarburos estan dispersos en el acido.

Se deben mantener concentraciones altas de acido sulfurico para poder minimizar la
polimerizacion y produccion de red oil. A concentraciones bajo 85% la actividad del
catalizador disminuye considerablemente y se favorece la polimerizacion a niveles que

impiden sostener la acidez. Esto se conoce como “acid runaway”.
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5.2.Descripcion la Planta SAR

El proceso de la planta regeneradora de acido (SAR) se puede dividir en cuatro

etapas:

e Formacion de dioxido de azufre a través de la descomposicion de &cido gastado y la
combustion de gas de sulfuro de hidrégeno.

e Enfriamiento y purificacion del gas de proceso de didxido de azufre.

e Conversion de dioxido de azufre a trioxido de azufre.

e Absorcién de trioxido de azufre en el acido sulfarico.
Donde las principales reacciones que ocurren son las siguientes:

1. S+0, - S0,
2. 50,+1/,0, - 504
3. SO, + H,0 - H,S0,

La primera se lleva a cabo en el horno B-1981, la segunda en los lechos del
convertidor D-1981 vy la tercera sucede en las torres absorbedoras E-1984 y E-1985; y en la
torre de secado E-1983.

Todas estas reacciones son altamente exotérmicas, por lo que pese a que lo ideal
seria que el convertidor llevara a cabo la segunda reaccion de manera isotérmica, esto no
sucede ya que, la energia liberada es tal que en general estas plantas son disefiadas para que
el convertidor funcione de manera adiabatica junto con un complejo sistema de integracién
energética. Para la tercera reaccion, y por las mismas razones, no se puede simplemente
disolver el SOz en agua sino que en los equipos ya mencionados existe un sistema de flujos
cruzados de acido sulfarico que permiten mantener el control de la concentracion deseada,

y ademas amortiguar el impacto térmico.
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5.2.1. Formacion de Didoxido de Azufre

El 4cido gastado (1) se inyecta por boquilla de aspiracién a la camara de combustion
(B-1981) donde el &cido se descompone térmicamente para formar didxido de azufre,
oxigeno y vapor de agua. Todo hidrocarburo presente en el acido se quema para formar
diéxido de carbono y vapor de agua, y suministra parte del calor necesario para la

descomposicion del &cido y la vaporizacién del agua en la corriente de acido.

La combustion del sulfuro de hidrégeno (2) también aporta calor al sistema y
produce gas de SO». La pequefia cantidad de hidrocarburo presente en el gas de sulfuro de
hidrogeno tiene el mismo efecto sobre el sistema que el hidrocarburo en la corriente de
acido gastado. El calor adicional requerido para mantener la cdmara de combustion a una
temperatura de 1050°C es logrado mediante la quema de fuel gas (3).

Ademas, el aire requerido para la combustién (4) es calentado para reducir el
volumen de gas que la planta debe manejar. Dicho aire es calentado mediante dos etapas
del proceso de recuperacién de calor (intercambiadores C-1984 y C-1985) hasta alcanzar
500°C. Ambos intercambiadores de calor recuperan calor del gas de proceso proveniente de
los lechos del convertidor (5 y 6). Pre-calentando el aire de combustion se reduce la
cantidad de fuel gas necesario para mantener la temperatura de salida de la camara de
combustion. La temperatura del gas de proceso (corrientes 5 y 6) se controla mediante un
bypass en el lado del aire de cada intercambiador de calor.

Se recircula aire caliente a la entrada del ventilador de aire de proceso (J-1986) (7)
para mantener una temperatura minima para que la temperatura de la pared en el
intercambiador de calor de aire frio se mantenga por sobre la temperatura de condensacion
del &cido en el gas de proceso. La temperatura del aire que va a la cdmara de combustién se
controla ajustando la valvula de venteo (8). La presion del aire, a la altura de ingreso a la
camara de combustion, es controlada al ajustar una valvula en el ducto de ingreso de aire

fresco que va hacia el ventilador de aire de proceso.
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Los gases de salida de la camara de combustion (9) contienen 2.0% de oxigeno
sobre una base seca. La formacién de azufre elemental puede ocurrir con niveles de
oxigeno mas bajos, lo cual llevaria a que se tapen los equipos aguas abajo que operan a
temperaturas por debajo del punto de vaporizacion del azufre. El exceso de oxigeno reduce
la concentracion de SOz, lo cual aumentara la cantidad de gas que la planta debe manejar, y
aumentara la formacion de triéxido de azufre, lo cual resulta en una pérdida de &cido de

proceso de descomposicion.

Los gases provenientes de la descomposicion y que salen de la camara de
combustion se enfrian en el recuperador (C-1981). El gas de proceso (10), frio y seco se
templa en la carcasa del recuperador.

1 .
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\
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AIR FAN PREHEATER

Figura 2: Formacidn de Didxido de Azufre

Fuente: Elaboracion Propia
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5.2.2. Purificacion, Enfriamiento y Secado de Gases

Después de enfriar los gases provenientes de la descomposicion a 650 °C en el
recuperador, los gases con SO (1) pasan por el equipo de purificacion denominado lavador
primario (F-1981). Las particulas de ceniza y trazas de SOz son eliminadas mientras los
gases provenientes de la descomposicion son quencheados y enfriados; esto se logra
mediante la saturacion adiabéatica de gas en el lavador primario. En el lavador, los gases
fluyen por un flujo ascendente de &cido débil recirculado (2) y se enfrian adiabaticamente
por la evaporacion de agua del &cido debil. El flujo de liquido en el lavador primario es
suficiente para quenchear el gas entrante y remover algunas impurezas como hierro y

cenizas.

Se logra un mayor enfriamiento de gas y condensacion de agua en la torre de
enfriamiento (E-1981) donde el gas caliente y hiumedo (3) se pone en contacto con acido
débil y frio. En la torre de enfriamiento, se condensa suficiente agua de la corriente de gas
SO2 para poder lograr la concentracion de producto de la planta. El condensado que se
produce es ligeramente acido y es regresado al circuito del lavador primario (4) para
compensar el agua perdida por evaporacion, y por la purga de &cido débil entre 2 a 6 % de
H>SO4 que va al stripper del efluente (E-1982) para luego ser descargado al pozo de
neutralizacion (F-1975)(5).

Se elimina el calor del proceso enfriando el acido que circula por el intercambiador
de placas (C-1982 A/B)(6) instalado en el circuito de recirculacion de acido, desde y hacia
la torre de enfriamiento (E-1981). Se incluye un spare (previamente instalado) para permitir

una operacion continua, aun cuando la planta esta en mantencion.

La ultima etapa de limpieza de gas es realizada dentro del lavador final (F-1982)(7),
el cual opera similarmente al lavador primario, pero con una mayor caida de presion para
proveer una mayor eficiencia de limpieza. El lavador final elimina mas impurezas del gas y

neblina 4cida.
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Luego, el gas pasa por la unidad eliminadora de neblina (F-1983)(8) donde se
recolecta el acido y neblina de agua remanente. El eliminador contiene elementos de

eliminacion de neblina tipo HE de Monsanto.

Se debe agregar aire de dilucién (9) al gas de proceso que ha sido purificado y
enfriado, para asegurarse que exista suficiente oxigeno para la oxidacién catalitica de SO> a
SOs en el sistema de conversion (D-1981).

El gas de proceso diluido (10) pasa a través de la torre de secado en contracorriente
a un flujo de H2SO4 al 95% (11) para remover el vapor de agua presente en el gas. Se
circula suficiente acido por la torre para que el vapor de agua extraida no reduzca la
concentracion del acido de manera significativa (12). El calor de absorcion del vapor de
agua y la dilucion de acido fuerte resultan en un aumento en la temperatura del acido
recirculado. El &cido es bombeado por el intercambiador (C-1983)(13) de acido de secado,
para aumentar la eficiencia de secado del gas en la torre de secado. El aumento en el
volumen dentro del sistema de acido de secado debido a la absorcion de agua, es enviado la

torre de absorcion intermedia (E-1984) en control de nivel (14).

Finalmente, el gas de proceso seco y limpio procedente de la torre de secado, es

enviado a través de la planta por el compresor principal (J-1985)(15).
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5.2.3. Conversion de Dioxido de Azufre en Trioxido de Azufre

La conversion de SO, a SOs toma lugar en el convertidor D-1981 de cuatro pasos,
en presencia de oxigeno y un catalizador de vanadio con cesio. Esta reaccion consume
oxigeno y produce calor. La reduccion del oxigeno disponible y el aumento de temperatura

del gas de proceso limitan la conversion.

La cantidad de catalizador compensa la reduccion de oxigeno a medida que la
conversion avanza. Cada una de las cuatro pasadas del convertidor contienen un catalizador
XCs-120 (pentdxido de vanadio con cesio), con una dimension grande de anillo para
reducir la caida de presion y aumentar la capacidad de ensuciamiento, lo cual resulta en un
mayor periodo de tiempo entre cada tamizado del catalizador. Para restablecer la capacidad
de conversién luego de cada paso, se debe reducir la temperatura del gas de proceso entre
cada lecho.

El gas SO del compresor principal (J-1985) pasa por el lado anular del recuperador
(C-1981) donde se calienta a la temperatura adecuada para su ingreso al convertidor (1). El
gas parcialmente convertido que deja el primer paso del convertidor es enfriado en el lado
de los tubos del intercambiador de calor de aire caliente (C-1985), y luego fluye hacia el
segundo paso (2). Los gases del segundo paso son enfriados en el intercambiador de calor
de intermedio caliente (C-1986)(3) para luego entrar al tercer paso. Los gases que dejan el
tercer paso del convertidor son enfriados en el intercambiador de calor intermedio frio (C-
1987) y fluyen hacia la torre de absorcién intermedia (E-1984)(4).

El gas frio que sale de la torre de absorcion intermedia contiene SOz que no ha
reaccionado y fluye a través del lado frio de los intercambiadores de calor intermedios (C-

1986, C-1987) antes de proceder al cuarto paso del convertidor (5).

El flujo de gas pasa desde el cuarto paso, a traves del lado frio del intercambiador de
calor de aire frio (C-1984) donde precaliente el aire que va al horno de descomposicion.

Luego, el gas procesado y enfriado ingresa a la torre de absorcion final (E-1985)(6).
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Con el objetivo de medir el aumento de temperatura a lo largo de casa paso, se
colocan termocuplas al inicio y al final de cada lecho. Esto se hace porque el aumento de

temperatura es directamente proporcional a la conversion alcanzada.
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Figura 4: Conversion de Dioxido de Azufre en Tridxido de Azufre

Fuente: Elaboracion Propia
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5.2.4. Absorcion de Triéxido de Azufre a Acido Sulfiirico

El SOz que se produce en el convertidor (1 y 2), pese a estar lo suficientemente frio,
no se debe combinar directamente con agua debido a lo altamente exotérmica que es la
reaccion, por eso deberd ser mezclado indirectamente mediante absorcion en &cido

sulfurico concentrado (>98%).

Los sistemas de absorcion y secado estan interconectados (3 y 4) para permitir el
control de la concentracion del &cido. La intensidad y temperatura del acido debe
mantenerse dentro de ciertos limites para obtener el secado més eficiente posible del gas de
proceso en la torre de secado (E-1983). De manera similar, para obtener la absorcion mas
efectiva de SOz desde el gas producido, la intensidad y temperatura del acido absorbedor

debe mantenerse dentro de ciertos limites.

El 4cido de 95% que circula en la torre de secado es diluido por el vapor de agua
removido del gas SO». El &cido que circula sobre la torre interpaso y la torre de absorcion
final (E-1985) es concentrado tras la absorcion de gas SOaz. Para contrarrestar estos cambios
en concentracion, se transfiere acido absorbedor de 99.2% al sistema de secado del acido
(3) y acido absorbedor de 95.0% al sistema de absorcion intermedia de acido (4). Los
sistemas de acido que se transfieren simultdneamente entre los circuitos de absorcion y

secado se conocen como corrientes de flujo cruzado.

En la torre de absorcion final (E-1985), la concentracion de acido al 98.5%, es
controlada mediante la adicién de agua (5). El calor de absorcion de SOz y la dilucion
resultan en un aumento en la temperatura del &cido recirculado. El &cido se bombea por el
intercambiador (C-1990)(6), para aumentar la eficiencia de absorcion en la torre de
absorcion final (E-1985)(FAT). El 4cido que se produce en la torre final se envia a la torre
de absorcion intermedia (E-1984) (IPAT) en control de nivel (7).

La concentracion &cida de la torre de absorcion intermedia (E-1984) se controla en

99.2% mediante la adicion de agua de dilucién (8) y el flujo cruzado de acido de secado al
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95% (4). El calor de absorcién y el calor de dilucion resultan en un aumento de temperatura
del &cido recirculado. El &cido se bombea a través del enfriador de &cido (C-1988)(9), para
aumentar la eficiencia en la torre. La adicion de agua, &cido de secado y la absorcion de
SOz aumentan el volumen del &cido fuerte dentro del sistema de acido. Una porcion del
volumen de producto se envia a la torre de secado (E-1983)(3) (flujo cruzado) para subir la
concentracion del &cido de secado en circulacion y el &cido restante se bombea a través del
enfriador de producto (C-1989) tipo placa hacia la zona de almacenamiento (TK)(10). Los
gases de proceso libres de SOz son recirculados al cuarto paso del convertidor (D-
1981)(11).

El gas que deja la torre de absorcidn final es descargado hacia la atmdsfera a través
de la chimenea de la planta (L-1988)(12)
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5.2.5. Catalizador

La Figura 6, muestra el catalizador XCs-120 de MECS Inc. utilizado para los cuatro
pasos de la planta SAR. Se basa en sales fundidas de Pentoxido de Vanadio y Cesio. Su
geometria con surcos permite una mayor area de transferencia y una menor caida de
presion. Su rango optimo de operacion va de 390 a 410 [°C] y puede operar hasta los 650
[°C].

El convertidor D-1981 posee en el primer y segundo paso 2,2 [m?] de catalizador
cada uno, en el tercero 2,6 [m®] y en el cuarto 3,6 [m?]. El catalizador debe ser depositado

sobre camas de cuarzo que hacen de soporte.

Sus dimensiones se muestran en la Tabla 3. Para mayor informacion sobre el

catalizador y sus mecanismos, revisar el anexo 10.6.

Figura 6: Catalizador de anillo tipo Daisy

MECS Inc.

Tabla 3: Dimensiones Catalizador XCs-120

Dimensién Valor [mm]
Diametro de Punta a Punta 12
Diametro Interno 4
Largo 13
MECS Inc.
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5.2.6. Producto

El producto, proveniente del proceso SAR, corresponde a 50 toneladas por dia de

acido sulfirico a una concentracién de 99.2%.

5.2.7. Efluentesy emisiones

Los efluentes liquidos provenientes de la planta incluyen &cido débil del sistema de
limpieza de gases y aguas de emergencia de la torre de lavado (flujo intermitente). Dichos

efluentes se envian a las instalaciones de neutralizacion.

Dentro de los gases de salida de la planta SAR, el Gnico contaminante presente es el
SO2 que por disefio corresponde a 331,3 ppm. Puede ocurrir en ciertas ocasiones, que
cuando se forma dleum (SOz disuelto en &cido sulfdrico 100%) ocurren emisiones de SOs

en forma de neblina 4cida.
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5.3.

Diagrama de flujo del Proceso (PFD)
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6. Bases

6.1.Situacion Actual

Para analizar el funcionamiento del reactor D-1981, donde ocurre la oxidacién
catalizada del SO, a SOgs, se ha hecho un levantamiento de informacion relativa a las
condiciones del proceso como a la fenomenologia del mismo. Para esto, se han utilizado

tanto los software Excel, Pl Procesbook y Hysys disponibles en la empresa.

En primera instancia, con los documentos del disefio de la planta se hizo el anélisis
correspondiente para ver como deberia estar operando la unidad en el papel. Luego, con las
mediciones y posterior informe realizado por la empresa HOLTEC, validado por el
software PI que entrega informacion en linea de las variables de proceso, se pudo ver como

es la operacion real de la planta en un periodo de estudio determinado.
Finalmente, el contraste entre el disefio y la operacién analizada permitird

identificar algunos de los factores con mayor impacto en el rendimiento de la planta, y que

por lo tanto serén analizados.
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6.1.1. Curva de Equilibrio y Rectas de Calentamiento

A partir del equilibrio quimico y la ecuacion de Arrhenius se obtiene la ecuacion
(21) o también llamada curva de equilibrio, que permite relacionar la conversion de SO-

respecto a la temperatura y cuyo origen se explica con mayor detalle en el Anexo 10.3

_B
T, = . 1)
I[ 100 - 1. 0. 2°\2 ]I
PE ~2°¢'100 -1/,
ATRIngoe—gr |\~ 1 of | R |
| f=3"¢ 100 |

Donde:

®F = 9% en Eq.de SO, oxidado

e =% v/v (mol/mol) de SO, en alimentacion
f =% v/v (mol/mol) de 0, en alimentaciéon
P; = Presion Total

A =0,0938

B = —98,591

La Figura 8 y la Figura 9, muestran respectivamente la curva de equilibrio y rectas

de calentamiento para las condiciones de disefio y para la prueba PeGASyS hecha por
HOLTEC.
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6.1.2. Condicion de Disefo

Dentro de la informacion entregada por la empresa MECS, Inc., el licenciante de la
planta, respecto a los distintos escenarios en que se puede llevar a cabo la operacion de la
unidad (puesta en marcha, shutdown, alimentacion solo con H,S, etc), se ha tomado en
consideracién el caso para una produccion de 50 toneladas métricas por dia de &cido con
presencia de ensuciamiento ya que, es lo que més se asemeja a la operacion real. En el
anexo 10.2 se muestra la informacion de disefio para las corrientes de entrada y salida de

los distintos pasos del convertidor D-1981.

Considerando lo antes mencionado, se esta en condiciones de generar las curvas que
permitan modelar la relacion conversion v/s temperatura en los distintos lechos del
convertidor (Figura 8). Para ello es necesario definir los parametros a utilizar en la ecuacion
21 (Tabla 4).

Tabla 4: Parametros Ecuacion (21) Condiciones Disefio

Equilibrio pasos 1-3  Equilibrio 4to paso

e 9,97 0,52

f 9,46 5,47

R 0,008314 0,008314
Presion [bar] 1,312 1,092

A 0,0938 0,0938

B -98,591 -98,591

Fuente: Elaboracion Propia
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Figura 8: Grafica Condiciones de Diseio

Fuente: Elaboracion Propia

Los valores de temperatura y conversion para cada paso se presentan en la Tabla 5.
La eficiencia en la conversion (% de actividad del catalizador), que se calcula contrastando
la conversion real alcanzada por cada paso versus la conversidon maxima que se puede
alcanzar segun el equilibrio, va disminuyendo en cada paso hasta llegar al cuarto donde
vuelve a aumentar. Esto se debe a la IPAT (torre de absorcion intermedia E-1984) absorbe

el SOz y por ende desplaza el equilibrio favoreciendo la conversion.

Para obtener los interceptos entre ambas graficas (equilibrio y calentamiento) se
hizo una regresion lineal (Y = a* X + b) para cada zona de reaccioén de la curva de
calentamiento. Luego mediante la herramienta Solver de Excel se busco el intercepto entre
dicha recta y su curva de equilibrio respectiva. Lo anterior se validé verificando que el
balance de masa por componente fuera coherente. La informacion para generar el grafico

anterior se presenta en el Anexo 10.4
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Tabla 5: Condiciones Convertidor Disefo

] ) % Conv. % act.
Etapa T°in°C T°out°C % Conversion T° Equi. ) )
Equi Catalizador
Paso 1 420 603 66,96 612,05 70,26 95,31
Paso 2 435 497 89,55 506,34 92,94 86,95
Paso 3 435 452 95,72 456,48 97,33 79,27
Paso 4 420 435 99,72 435,72 99,92 95,09

Fuente: Elaboracion Propia

Para esta situacion, las emisiones calculadas por el licenciante corresponden a 331,1 ppm

de SO2 que sale por la antorcha de la unidad
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6.1.3. Prueba PeGASyS

MECS/Dupont cuenta con un servicio llamado PeGASyS (Portable Gas Analysis),
que consiste en medir directamente en la planta, la concentracion de entrada y salida de SO-
en cada paso del convertidor.

Con PeGASYS es posible determinar la eficiencia de conversion en cada paso,
ademas de la eficiencia global, optimizaciones en el manejo de temperaturas, obtencion de
la curva de equilibrio, caidas de presion en cada paso del convertidor, comparaciones con
los analizadores en linea de la planta, entre otros. También es posible tomar muestras de
gas en la entrada y salida de los intercambiadores de calor, principalmente para analizar

diferencias en estos puntos y con esto obtener antecedentes de la existencia de tubos rotos.

Dicho analisis fue llevado a cabo el dia 6 de mayo de 2016 mediante dos muestreos
(a las 16:05 y 18:18 horas) en el convertidor D-1981 y el intercambiador C-1986,
considerando un promedio de produccion de &cido de 53 MTPD con un promedio en la
corriente de alimentacion de 9,5y 9,2% de SO, y O respectivamente.

El test ademas permitié contrastar con la informacién entregada por los analizadores
en linea de SO, y O,. Para el SO> en la alimentacién y el Oz en la salida, se corresponden
los valores, sin embargo los datos del SO2 (407 y 408 ppm) en el analizador a la salida
estaban por sobre lo medido en terreno (300 y 290 respectivamente) como muestra la Tabla
32 del anexo 10.4.

Los resultados muestran que la conversion despues de cada paso es de
aproximadamente 64, 83, 93 y 99,73% respectivamente, y que los catalizadores presentan
una eficiencia de 90% para los pasos 1 y 4, y 80% para los pasos 2 y 3. Estos ultimos
valores representan que tan cerca se esta del punto de equilibrio para cada paso, y HOLTEC
sefiala que se obtuvieron mediante un simulador donde se fueron modificando los valores
de actividad hasta alcanzar la conversién medida en terreno. La temperatura de salida es

calculada en base a la conversion obteniéndose valores similares a lo medido en linea.
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Ademas se sefiala que para los pasos 1, 3 y 4 las temperaturas de entrada a cada
lecho estan dentro del rango de operacidn, pero que para los pasos 1 y 3 se podria aumentar
para favorecer la conversion. Para el paso 2 la temperatura esta por sobre el rango

recomendado por lo que lo ideal es bajarla.

Respecto al intercambiador C_1986, se concluye que no presenta filtraciones

significativas entre el lado de alta presion (rico en SO) y el de baja presion (pobre en SO»).

Ademas se hacen las siguientes recomendaciones:

e Disponer de puntos donde tomar muestras a la salida de los pasos 1, 2 y 3
para ayudar a recopilar informacion.

e Inspeccionar y calibrar el analizador de SO de los gases de salida.

e Durante la siguiente parada de planta, tomar muestras del catalizador de
cada lecho y enviarlas a los laboratorios de MECS Inc. para evaluar su
actividad.

e Determinar la temperatura de entrada que maximice el aumento de

temperatura a lo largo de cada paso del convertidor.
En la Figura 9 se muestra la curva de equilibrio junto con las curvas de

calentamiento generadas con la informacion de la prueba hecha a las 16:05, y en la Tabla 6
se muestra la comparacion entre la situacion de disefio y lo medido por PeGASyYS
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Figura 9: PeGASyS 6 de Mayo 16:05

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC

Tabla 6: Comparacion Disefio vs Pegasys

Disefio  PeGASYS

T°in Paso 1 [°C] 420 395
T°in Paso 2 [°C] 435 463
T°in Paso 3 [°C] 435 444
T° in Paso 4 [°C] 420 431
% Conv. Paso 1 66,96 64
% Conv. Paso 2 89,55 83
% Conv. Paso 3 95,72 93
% Conv. Paso 4 99,72 99,73
Emisiones SOz ppm 331 295

Fuente: Elaboracion Propia
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Finalmente, en la Figura 10 se muestra la comparacion entre la situacion de disefio y
lo obtenido por PeGASYS donde se puede observar que para los tres primeros pasos se
obtienen conversiones menores a los previsto pero, como muestra la Figura 11, después del
cuarto paso la conversion global es similar.

Equilibrio: Conversion vs Temperatura
100
R
80 r N
4 70 y N\
S 60
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g 50
£ 40 4 N\ ——Eq.Paso4
-
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10 ////
0
320 370 420 470 520 570 620 670 720
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Figura 10: Disefio vs PeGASYS (Real)
Fuente: Elaboracion Propia
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Figura 11: Zoom ultimo Paso

Fuente: Elaboracion Propia
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6.2.Simulacion en Hysys

El software Hysys corresponde a una herramienta informatica que permite simular,
disefiar y optimizar procesos quimicos a nivel industrial, tanto en estado estacionario como
dindmico. Posee una amplia base de datos de las propiedades fisico-quimicas y

termodinamicas de diversos fluidos, una variada gama de equipos industriales y algoritmos

para realizar todos los balances pertinentes.

Para esta simulacion se han utilizado como paquete termodinadmico las ecuaciones
de estado de Peng—Robinson-Stryjek-Vera (PRSV), que permiten un buen ajuste para los

fluidos ocupados que se muestran en la Tabla 7.

Tabla 7: Fluidos Simulacién Hysys

Fluido Férmula
Agua H20
Dioxido de Azufre SOz
Triéxido de Azufre SO3
Oxigeno 02
Nitrégeno N2
Hidrdgeno H2
Dioxido de Carbono CO2
Acido Sulfhidrico H2S
Acido Sulfarico H2S04
Metano CHgs
Etano CaHs
Propano CsHs
Butano CsH1o
Pentano CsHi2
Etileno C2H4

2,2,3 Trimetilpentano CsHis

Fuente: Elaboracion Propia
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6.2.1. Zona de Conversion y Absorcion

Para llevar a cabo esta simulacién, se ha utilizado como referencia la informacién
de las corrientes de disefio entregadas por el licenciante, que se pueden ver en la Tabla 23
del anexo 10.2. Por lo que se hicieron los ajustes necesarios (caidas de presion,
composiciones, flujos, etc.) para que la simulacion se ajuste lo méas posible a dicho

escenario y asi tener una forma de validarla.

La reaccion de oxidacion de SO, a SOz ha sido definida como una reaccion de
equilibrio, por lo que se han utilizado cuatro reactores de equilibrio que representan los
cuatro pasos del convertidor D-1981. Ademas las torres de absorcion (IPAT y FAT) han
sido sustituidas por un respectivo intercambiador de calor y splitter de SOs, para simplificar
Fel proceso ya que, se asume el 100% de absorcion de SOz en ambos casos. Finalmente no
se ha incluido aun la integracion energética, por lo que cada intercambiador, tanto real
como virtual (asociados a cada splitter), utilizan servicios sin ninguna restriccion para

poder alcanzar las temperaturas preestablecidas por disefio.

Los resultados se muestran en la Tabla 8. El valor de “% approach” corresponde a la
actividad del catalizador y cuyo valor se fue modificando en cada lecho para obtener la
conversion deseada segun lo estimado por el disefio. Se puede apreciar la similitud con los
valores de disefio, tanto para las condiciones de salida de cada paso (conversion y
temperatura) como con el porcentaje de utilizacion del catalizador para alcanzar dichas
condiciones. Como consecuencia de lo anterior, las emisiones de SO> en los gases de salida
son similares en ambos casos, siendo 331,1 para el disefio y 322,9 para la simulacion.
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Tabla 8: Simulacion Hysys Zona Conversion y Absorcion

) % %
Etapa T°Iin°C T°out°C B
Conversion Approach
Paso 1 420 603,4 66,96 96,32
Paso 2 435 497,2 89,55 86,70
Paso 3 435 452,0 95,72 81,30
Paso 4 420 433,8 99,72 95,40

Fuente: Elaboracion Propia
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Figura 12: Simulacién Hysys Zona Conversién y Absorcién

Fuente: Elaboracion Propia
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6.2.3. Incorporacion de Zonas de Descomposicion y Limpieza de Gases

Dentro de la zona de descomposicion se han afiadido las etapas de precalentamiento
del aire que entra al Horno B-1981 y que permite llevar a cabo la combustion y la
oxidacion del azufre en SO,. También se incorporé el horno ya mencionado y el
recuperador, que fueron representados por un reactor de conversion y un intercambiador

respectivamente.

La zona de limpieza de gases ha sido representada, al igual que las torres
absorbedoras, por un intercambiador de calor y splitter, en este caso para remover el agua.
Cabe destacar la incorporacion del soplador de aire y el compresor de gases de proceso.

Debido a que no se conoce la composicidn exacta del &cido gastado, se ha utilizado
como referencia lo que dice el licenciante: 88% en peso de acido y el 12% restante
corresponde a hidrocarburos y agua. Considerando que el acido gastado proviene de la
planta de alquilacion, el 2,2,3 Trimetilpentano sera el i-octano que representa a los
hidrocarburos contaminantes. Dicho compuesto combustiona en el horno junto al fuel gas

permitiendo alcanzar la temperatura deseada.

Al utilizar los valores de disefio para las corrientes que entran al horno de

descomposicion, no se logran alcanzar las condiciones deseadas que corresponden a:
e Temperatura: Permitira que ocurra la descomposicion del acido (~1050 °C)

e %O, Salida: Indicador para ver si hay combustion completa (~1,7%)

e Flujo de Gases: La capacidad de la planta esta acotada (~7100 [kg/h])
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Es por esto que se han buscado valores del flujo de aire y acido, asi como la relacién
entre hidrocarburo y agua presente en el ultimo, que satisfagan las condiciones anteriores.
Las bajas emisiones de SO, pese al intento de emular las condiciones de disefio, se deben a
que la composicion del gas que entra al reactor es distinta en ambos casos, estando mas
diluidos los reactivos por lo que se favorece la conversion y las temperaturas de salida y

entrada de cada reactor.

Tabla 9: Simulacion Hysys Zona Descomposicién y Lavado

Parametro Valor Simulacion  Valor Disefio
Flujo Aire [kg/h] 3.680 3.344
Temperatura Aire [°C] 499,7 500
Flujo Acido 2.000 2.367

Relacion HC — Agua % 52-6,8 -

O:2 Salida Horno % 1,72 1,70
Temperatura Horno [°C] 1.044 1.050
Flujo Gases [kg/h] 7.089 7.087
Emision SOz ppm 131,1 331,1

Fuente: Elaboracion Propia
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6.2.4. Incorporacion de Integracion Energética

Las distintas reacciones presentes en el proceso de regeneracion de &cido sulfarico.
e Combustion en el horno B-1981
e Oxidacion de SOz a SOz en los pasos del Reactor D-1981
e Absorcion (y reaccion) del SOs en &cido que circula por las torres absorbedoras y de

secado.

Son todas exotérmicas por lo que, los licenciantes disefian este tipo de plantas
considerando la integracion energética como principal recurso para satisfacer sus

requerimientos o en su defecto, generar vapor.

Para la presente simulacion se consideran solo las primeras dos situaciones, donde
se utiliza la integracion energética ya que, en la tercera se emplea agua de refrigeracion

para enfriar el &cido.

Las corrientes de entrada a la simulacion han sido definidas segun disefio, a
excepcion del aire donde se ingresan 4300 [kg/h] al horno B-1981 (4800 entran a la planta
y 500 son venteados). Para que las temperaturas de entrada a cada paso también coincidan
con las de disefio, como se aprecia en la Tabla 10, es que se han modificado los recursos
que se presentan en la Tabla 11. Esto dltimo se condice con la realidad ya que, son
principalmente aquellas variables (porcentaje de apertura de la valvula de un bypass) las
que se pueden ir modificando para lograr la correcta operacién de la planta. Como resultado
final se obtuvo, bajo estas condiciones, 242,2 ppm de SO2 en las emisiones y porcentajes de
Oxigeno a la salida del horno y del convertidor (1,75 y 4,91%) que permiten asegurar la

combustion y conversidn respectivamente.
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Tabla 10: Simulacion Hysys con Integracion Energética

_ %
Etapa T°in°C T°out°C B
Conversion
Paso 1 420,0 590,0 70,17
Paso 2 434,6 485,4 91,03
Paso 3 435,0 4475 96,15
Paso 4 420,0 430,6 99,76

Fuente: Elaboracion Propia

Tabla 11: Recursos Utilizados Integracion Energética

Recurso

% del Flujo

Bypass C-1984
Bypass C-1985
Reflujo C-1981
Bypass C-1986
Bypass C-1987

45
7,5
0,6
19,5

32

Fuente: Elaboracion Propia
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6.2.5. Reactores PFR

Hasta el momento se han utilizado reactores de equilibrio para representar los cuatro
pasos del convertidor debido a que son mas simples y por ende, permiten que la simulacion
compile mas rapido facilitando armar todo el resto de los equipos y corrientes. Sin embargo
para que la simulacién emule de mejor manera lo que ocurre en la realidad, se han
reemplazado dichos equipos por reactores de flujo piston (PFR) que permiten sensibilizar

cambios de volumen en cada lecho y en el flujo de gases.
Estos reactores funcionan con el siguiente modelo de cinética:

r =k - f(basis) — k' - f(basis)
k=A-eF/rr}. TP

k=l Fart o

Donde la temperatura esta en Kelvin, los términos con apostrofe corresponden a la
reaccion reversa (SOs que pasa a SOz) y la funcion “basis” es la relacion entre los

componentes del gas ya sea en concentracion o presion parcial. El resultado es la velocidad

kgmol

de reaccion "r" en [ ] Para obtener los parametros de Arrhenius A, E y b se utilizd en

m3-s
primera instancia los obtenidos mediante la informacion de la Tabla 24 como muestra el
Anexo 10.3, y que representan a la reaccion en términos globales. Luego se fue variando

esos valores hasta obtener resultados similares al disefio.

Tabla 12: Parametros de Arrhenius para reactor PFR en Hysys

Parametro Reaccién de Formacion  Reaccion Reversa

A 1,4-107° 1-1075
E -99.000 -63.300
b 0,3 0,3

Fuente: Elaboracion Propia
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En primera instancia, y para encontrar los parametros anteriores, se construyd un
modelo que incluyera solamente los reactores, como se muestra en la Figura 15. Una vez
que se ajustaron los parametros de cada reactor como volumen y caida de presion, se
corroboré que emularan de buena manera el proceso. Luego fueron incorporados a la
simulacion més completa que incluye la integracidn energética, descomposicion y lavado

de gases. Esto se puede apreciar en la Figura 16.

Ambas situaciones pueden ser utilizadas segun se necesite. El segundo caso es mas
completo pero también se demora mas en compilar y todo estd acoplado, lo que obliga a
hacer modificaciones a los recursos disponibles para alcanzar el escenario deseado. Todo
ese se puede evitar usando el primer modelo que es mas simple y converge mas rapido. A

continuacion se muestran los resultados ambos casos bajo condiciones de disefio.

Tabla 13: Resultados simulaciones con PFR

Variable Disefio Solo PFR  Completa
T° Entrada Paso 1 [°C] 420 420 420,6
T° Entrada Paso 2 [°C] 435 435 434,6
T° Entrada Paso 3 [°C] 435 435 434,9
T° Entrada Paso 4 [°C] 420 420 419,6
% Conversion Paso 1 66,96 65,61 67,24
% Conversion Paso 1 89,55 91,12 91,59
% Conversion Paso 1 95,72 94,63 94,59
% Conversion Paso 1 99,72 99,72 99,73
Emisiones de SO2 ppm 331,1 326,9 272,5

Fuente: Elaboracion Propia
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7. Propuestas
7.1.0ptimizacion de Operacion

7.1.1. Diagnéstico

Se ha recopilado informacion del proceso para un periodo de dos afios, desde el 01-
07-2015 hasta el 30-6-2016. Para lo cual se ha utilizado el Software Pl Processbook que
permite un cdmodo manejo de los datos histéricos. Se aplicaron filtros a ciertas mediciones
para eliminar las muestras que no representaban condiciones estables del proceso, ya sea
cdémo puestas en marcha o paradas de planta. En la Tabla 14 se muestra el valor promedio
de algunas variables de interés. Donde el aumento en la temperatura o delta T° permite

tener una idea del porcentaje de conversion alcanzado en cada paso.

Tabla 14: Valor Promedio de Condiciones de Operacién

Variable Valor

T° Entrada Paso 1 [°C] 401,95
T° Entrada Paso 2 [°C] 463,51
T° Entrada Paso 3 [°C] 434,44
T° Entrada Paso 4 [°C] 414,54
AT® Paso 1 [°C] 188,42
AT® Paso 2 [°C] 60,49
AT® Paso 3 [°C] 27,78
AT° Paso 4 [°C] 26,53

T° Entrada Aire al Horno [°C] 442,49
Emisiones de SO2 ppm 361,73

Fuente: Elaboracion Propia

El informe PeGASYS arroja que el desempefio de la planta es bueno pese a no ser
tan similar al disefio. Sin embargo también destaca que la temperatura de entrada al

segundo paso es uno de los puntos débiles de la operacion, tal como se puede observar en la
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Figura 17. Ya que como vimos al generar las curvas de equilibrio, cuando el gas entra méas
caliente solo podré alcanzar conversiones méas bajas. Algo similar se puede observar en el
primer lecho cuando la temperatura de entrada es superior a 405 - 410 [°C]. Para los dos
ultimos lechos la relacion temperatura de entrada versus delta T° no arroja informacion ya

que, a esa altura el desempefio depende mas del comportamiento de los pasos anteriores.
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Fuente: Elaboracion Propia

Los grados de libertad para optimizar la operaciébn manteniendo las mismas
condiciones base (flujos, presiones, composiciones, etc.) corresponden a los recursos
utilizados en la integracion energética para alcanzar las temperaturas deseadas. Estos
recursos corresponden a los flujos que circulan por cada bypass de los intercambiadores C-
1984, C-1985, C-1986, y C-1987; vy el reflujo del recuperador C-1981. El objetivo de cada
uno es alcanzar el set point de temperatura para la entrada a cada lecho y a la absorbedora
final (FAT). Dado que el flujo por cada bypass depende de la apertura de su valvula de
control asociada, se analizo el comportamiento histérico de dichos actuadores. Los valores

se muestran en la Tabla 15.
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Tabla 15: Recursos Integracion Energética

L Promedio
Recurso Objetivo Actuador
Apertura %

Enfriar gases hasta temperatura de
Reflujo C-1981 ) TV-19805 0,00
entrada al primer paso

Enfriar gases de salida del cuarto
Bypass C-1984 TV-19832 0,19
paso que van a la FAT

Enfriar gases hasta temperatura de
Bypass C-1985 TV-19818 75,90
entrada al segundo paso

Enfriar gases hasta temperatura de
Bypass C-1986 TV-19821 13,43
entrada al tercer paso

Precalentar gases hasta temperatura
Bypass C-1987 TV-19829 29,98
de entrada al cuarto paso

Fuente: Elaboracion Propia

Como se puede apreciar, los dos primeros recursos no han sido utilizados durante el
periodo de estudio. En el primer caso esto se debe a que ese reflujo sirve para enfriar los
gases que van al primer paso del convertidor en el caso de que salgan muy calientes desde
el recuperador. Pero tal como muestra la Tabla 14, los 401,95 [°C] promedio estan por
debajo de los 420 [°C] del set point por lo que se vuelve innecesario enfriar ain mas. La
causa mas probable es la temperatura del aire que ingresa al horno, que también esta por

debajo de los 500 [°C] previstos por disefio.

Para el segundo caso la explicacién es un poco mas compleja. Los intercambiadores
C-1984 y C-1985 tienen como objetivo inmediato lo mencionado en la tabla anterior y para
lo cual han sido previstos sus respectivos lazos de control. Sin embargo ambos tienen el
objetivo secundario de precalentar el aire que va al horno, desde la temperatura ambiente
hasta los 500 [°C] y para lo cual son operados manualmente. Como podemos observar no
solo el bypass del primero esta cerrado, sino que ademas, la valvula del bypass del segundo

tiene una apertura considerable.
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Esto significa que en el C-1985 no se esta enfriando el gas de proceso con todo el
aire disponible, lo que explica la alta temperatura de entrada al segundo lecho. Luego, la
corriente de gas que pasa por el C-1984, dado que tiene menor temperatura, no puede
suministrar el calor necesario para suplir el menor intercambio que hay en el
intercambiador C-1985. Esto explica la baja temperatura del aire que entra al horno y por
ende la no utilizacion del reflujo asociado al C-1981.

A su vez, no se pudo hacer un analisis cuantitativo de los datos fuera de rango
precisamente por la variabilidad de los mismos y las restricciones de los instrumentos. Por
ejemplo, el analizador de SOz en la chimenea solo mide hasta 2200 ppm, por lo que
cualquier valor superior a esto, solo marcara esa cifra. Sin embargo, se puede observar
cualitativamente en aquel set de datos que una de las causas mas significativas para las altas
emisiones, es la baja temperatura de entrada en alguno o en mas de uno de los cuatro
lechos. Como se explicd anteriormente esto sucede porque el catalizador necesita un

minimo de temperatura para que se active y ocurra la reaccion.

Todo lo anterior nos lleva a la siguiente conclusion. Los gases que entren muy frios
no lograran activar de manera Optima el catalizador y por ende la conversion sera baja. Y
por otro lado, cuando los gases entren muy calientes estaran mas cerca del equilibrio y por

ende, tampoco podran alcanzar grandes conversiones.
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7.1.2. Solucion

El primer enfoque para resolver el problema fue utilizar el software Hysys para
simular la planta y luego usar dicha simulacion para buscar las condiciones de operacion
Optimas. Sin embargo luego de recopilar informacion se verifico que un factor determinante
en el funcionamiento de este tipo de plantas corresponde a la activacion del catalizador
utilizado en el proceso, hecho que sucede de manera gradual al aumentar la temperatura.
Esto no pudo ser emulado mediante el software, por lo que se optd por adaptar un
procedimiento de optimizacion, sugerido por el licenciante, de acuerdo a la realidad

operacional de esta planta.

Segln los procedimientos de MECS (adjuntos en el Anexo 10.7), la manera de
llevar a cabo la optimizacion bajo condiciones estables de operacion consiste en llevar la
temperatura de entrada a cada lecho al minimo del rango recomendado, es decir 390 [°C]
para el catalizador usado en este caso. Luego se debe aumentar la temperatura de entrada al
primer paso en 2 a 5 [°C] y permitir que se estabilice el reactor por un lapso de cuatro
horas. Si la nueva temperatura de entrada resulta en un mayor delta T° a través del lecho, se
debe volver a realizar la operacion. Sin embargo, si el efecto es un menor delta T°, se debe
volver a la temperatura de entrada que presenté el mayor incremento de temperatura en el
lecho. EI problema de este procedimiento es que histéricamente una de las principales
causas porque la planta debe parar es por enfriamiento de los lechos, por lo que este

protocolo compromete la operacion continua de la unidad.

Dado lo anterior es que se propone buscar el punto 6ptimo para cada paso desde las
condiciones reales de operacion y sin tener que bajar a 390 [°C]. Para el primer paso, que
actualmente opera a 402 [°C], se disminuira la temperatura de entrada en dos grados, se
esperara una hora a que se estabilice la planta y si el incremento de temperatura a lo largo
del paso aumenta, se repetira la operacion hasta encontrar el mejor desempefio. Luego se
hara lo mismo pero aumentando dos grados la temperatura de entrada, y se compararan

ambas situaciones para ver si el 6ptimo estd sobre o bajo la temperatura actual. Para este
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paso se hard asi precisamente porque 402 [°C] esta casi en la mitad del rango optimo
sugerido por el licenciante (390-410 [°C]).

Manteniendo la temperatura 6ptima encontrada para el primer paso, se procedera a
disminuir la temperatura actual del segundo paso (463 [°C]) en 5 [°C] y esperar una hora
que la planta se estabilice. Esto se hara hasta los 415 [°C] donde luego se pasard de
disminuir cinco grados a dos ya que, se estd mas cerca del 6ptimo. Una vez se reduzca la
temperatura de entrada en dos grados, se esperard una hora y de haber un aumento en el

delta T° del lecho se seguira realizando el procedimiento hasta encontrar el 6ptimo.

Para optimizar el paso tres se realizard el mismo procedimiento anterior
manteniendo las temperaturas 6ptimas encontradas para los dos primeros pasos. Debido a
que la diferencia de temperatura a lo largo del lecho puede sufrir variaciones muy sutiles
que impidan ver si se esta acercando o alejando del mejor desempefio, es que se sugiere ver
también el comportamiento de las emisiones de SO, donde menores ppm implican mejor

desempefio y viceversa.

Para el cuarto paso que esta operando a 414 [°C] se realizara lo mismo que para los
pasos dos Y tres, pero la disminucion de temperatura serd desde un principio de dos grados.
Debido a que es el paso con menor conversion, y por ende menor liberacion de energia, se
vuelve necesario hacer el contraste del desempefio con las ppm de SO2 en la chimenea y no

con el incremento de temperatura del lecho.

Para lograr lo anterior se deberd operar manualmente, desde la sala de control, la
apertura de las valvulas asociadas al bypass de los intercambiadores C-1984, C-1985, C-
1986, C-1987 y del reflujo del recuperador C-1981. Como se pudo observar en la Tabla 11,
para que la simulacion de Hysys fuera similar al disefio, el flujo que pasa por el bypass de
los intercambiadores C-1984 y C-1985 es respectivamente un 45 y 7,5% del flujo total. Sin
embargo al ver la Tabla 15 se puede apreciar que en la préctica ocurre lo contrario con las

valvulas asociadas a esos intercambiadores (0,19 y 75,9 % de apertura respectivamente),
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por lo que es de esperar que bajo las condiciones optimizadas, el porcentaje de apertura
promedio de la primera sea mayor y el de la segunda sea menor que en la actualidad

Se hace necesario utilizar este procedimiento primero porque cualquier
modificacion debe ser sutil para evitar alterar el correcto funcionamiento de la planta, y
segundo porque se debe sensibilizar el efecto que tiene la temperatura de entrada a cada
lecho en el desempefio del convertidor. Lo Ultimo porque pese a saber tedricamente el
rango optimo de operacion para este catalizador, no se pueden asignar arbitrariamente las
temperaturas de entrada a cada paso ya que, por ejemplo, no se sabe cual sera el
comportamiento del segundo paso después de tanto tiempo operando en las condiciones
actuales. Es por esto que la temperatura ideal para cada paso debe ser obtenida

empiricamente.

Utilizando la simulacién en Hysys ya validada, se evalu6 el funcionamiento de la
planta a 390, 400 y 400 [°C] de ingreso para cada paso. Con el fin de tener una idea de lo
que se puede lograr mejorando las condiciones actuales de operacion. Los resultados se

presentan en la Tabla 16.

Tabla 16: Evaluacion de diferentes escenarios de operacion

Temperaturas de Simulacion  Actual Disefio 410°C 400°C 390 °C

% Conversion Paso 1 69,44 65,69 67,81 69,86 71,85
% Conversion Paso 2 89,83 91,25 93,09 93,82 94,46
% Conversion Paso 3 94,50 94,63 95,77 96,18 96,56
% Conversion Paso 4 99,73 99,72 99,81 99,84 99,87

Emisiones SO2 ppm 318,2 324,3 225,7 183,1 147,6

Fuente: Elaboracion Propia

También vale mencionar que este procedimiento se puede ajustar para realizar la
busqueda del optimo luego de que la planta haya estado detenida, lo que puede ser incluso
mas provechoso ya que se evita tener que llegar a las temperaturas actuales de operacion

para luego bajarlas, con toda la demora que eso implica producto de la inercia térmica.
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Como se puede apreciar, operar la planta con temperaturas de entrada a cada paso
mas bajas permite reducir entre 100 a 180 ppm de SO en las emisiones al ambiente. Ya
que hay una mayor formacion de SOz, y por ende mayor produccion de &cido sulfurico. Las
temperaturas de entrada a cada paso no tienen que ser necesariamente iguales entre si, sino
que la simulacién fue hecha asi de modo ilustrativo. Ademas, el software no permite
evaluar el porcentaje de activacion del catalizador por lo que en el simulador, el 6ptimo

siempre estara a la menor temperatura posible.

Y por ultimo, una vez hecha la optimizacion existe la posibilidad de aumentar la
carga con que opera la unidad para asi producir mas acido. Para evaluar esta situacion se
optd por flujos de gases de proceso que bajo las nuevas temperaturas de operacion,
mantengan el mismo nivel de emisiones. En este andlisis y para poder hacer la
comparacion, se aumentd la carga de gas de proceso sin aumentar el aire de dilucién, sin
embargo en la practica si se llega a aumentar la carga, se debe aumentar el aire lo cual
también mejoraria la conversion. Como podemos ver en la Tabla 17, una vez que la planta
aumenta su eficiencia producto de una optimizacién aln existen otros limitantes que
restringen el aumento de carga como el tamafio de los equipos, en especial los relativos a la
integracién energética que, producto de la mayor cantidad de SO2, deberéan transferir mayor
calor en un mismo volumen ya definido. Las comparaciones fueron hechas respecto a las

condiciones de Disefo.

Tabla 17: Aumento de Carga después de Optimizacion

Temperaturas de Simulacion 410 °C 400 °C 390 °C

Carga [kg-mol/h] 6.922 7.529 8.137
Aumento de Carga % 17,2 27,5 37,8
kJ/h removido 548E+06 5,73E+06 5,95E+06
Aumento de Calor % 6,35% 11,10% 15,39%
ppm de SO2 3244 324,3 323

Fuente: Elaboracion Propia
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7.2.Manejo de Catalizador

MECS Inc., actual proveedor del catalizador XCs-120, ofrece ademas el catalizador
SCX-2000 denominado “Super Cesium Catalyst”. El cual esta disefiado para los Gltimos
pasos de un convertidor ya que maximiza la conversion. Por lo que existe la alternativa de
cambiar a este catalizador el Gltimo paso, y que por tener un mayor contenido de Cesio,

permitird operar a una menor temperatura y alcanzar un mejor desempefio.

No obstante cabe destacar que ambos catalizadores mencionados presentan la
ventaja de que permiten operar a temperaturas mas bajas que un catalizador tradicional sin
embargo, sobre los 420 [°C] (temperatura de activacion de estos Gltimos) no hay ninguna
ventaja comparativa. Esto lleva a que en muchas plantas, segun el perfil de temperaturas, el
relleno de cada lecho se realice con catalizador rico en Cesio en la parte superior y

catalizador tradicional en el resto.

Ademas, y en paralelo a lo anterior, ain hay un espacio disponible para afadir
catalizador en el convertidor como se muestra en la Tabla 18. Donde como resultado se
obtiene que al afadir catalizador en ese volumen, las emisiones bajan de 326,9 a 324,6 ppm
de SO.. Este impacto despreciable se explica por el perfil de conversién a lo largo de los
lechos, como muestran las figuras més adelante, donde la asintota converge muy rapido al
equilibrio lo que significa que la reaccidn ocurre casi en su totalidad al principio del lecho,

sobre todo en los pasos superiores.

Tabla 18: Volumen disponible Convertidor D-1981

Volumen Aumento Volumen  Conversion

actual [L] Disponible [mm] final [L] %
Paso 1 2.200 70 2.419 66,68
Paso 2 2.200 70 2.419 91,43
Paso 3 2.600 83 2.862 94,66
Paso 4 3.600 115 3.962 99,72

Fuente: Elaboracion Propia
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En vista de lo anterior, no se sugiere adicionar mas catalizador al espacio disponible

ya que su repercusion en las emisiones no lo justifica.

Por ultimo, la planta SAR debe parar cada dos afios por mantencién programada con
la finalidad, entre otras, de hacer un recambio al catalizador del primer paso y de alguno de
los otros tres pasos segun corresponda. No obstante, el recambio no es total ya que se trata
de reutilizar el catalizador que esté en buenas condiciones separandolo mediante harneo.
Luego se debe clasificar (generalmente en tambores) el catalizador extraido segun el paso
correspondiente y la ubicacion dentro de él. Posteriormente revisar que lotes de catalizador
estan en condiciones de ser reutilizado, y se separarlos del resto. Finalmente, cuando se
vuelva a cargar el catalizador viejo se debe hacer para que quede con el mismo orden en
que fue clasificado, y luego se afiade el catalizador nuevo en la parte superior del lecho.
Con esto se evita que cada lote de catalizador reutilizado opere a temperaturas mas bajas de
las que operaba con anterioridad, y la merma en rendimiento que eso podria significar. Por
otro lado, se deben enviar muestras de catalizador al licenciante para que haga los analisis

de actividad pertinentes.
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7.3.Mayor Presion de Operacion

Dado que la reaccion necesita un mol de SOz y medio mol de O para producir un
mol de SOz, un aumento en la presion desplaza el equilibrio al lado con menor cantidad de

moles, es decir hacia los productos.

Pese a que aumentar la presion mejora la conversién como dice la teoria, y que se
puedo corroborar con la simulacion en Hysys. Llevar a cabo esto es inviable ya que la
presion no es un recurso que pueda ser manejado a voluntad, primero porque dada la
configuracién actual la presion de salida de los gases sera siempre la atmosférica y segundo
porque los equipos, valvulas y lineas han sido disefiadas para trabajar bajo ciertas

condiciones por lo que alterar eso puede ser tanto complicado como riesgoso.
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7.4.Inyeccion de Aire de Dilucion Enriquecido con O

Actualmente se inyecta aire de dilucion antes de la torre de secado E-1983 con el fin
de lograr la razdn de O2/SO; necesaria para la conversion. El aire inyectado proviene del
ambiente por lo tanto su composicion (en base seca) es de 78% en Nitrogeno (N2), 21% en
Oxigeno (O2) y 1% de otros compuestos. Donde solo el oxigeno esta involucrado en la

reaccion por lo que el resto son gases inertes para efectos de esta planta.

Se hicieron distintos analisis utilizando la simulacion en Hysys. En primer lugar, y
manteniendo constante el flujo de gases de proceso (5903 [kg/h]) y aire de dilucion (2250
[kg/h]), se analizd el comportamiento de la planta al aumentar el porcentaje de O; presente
en el aire. La Figura 20 muestra como al enriquecer en oxigeno un mismo volumen de aire,
las emisiones de SO, disminuyen (la conversion aumenta) ya que, la relacion de SO2/O>
varia. Sin embargo, como se puede ver el comportamiento es potencial por lo que,
aumentar el Oxigeno cada vez va teniendo menos impacto en reducir emisiones. Ademas al
comparar el calor que se ha de remover para llegar a las temperaturas de disefio tanto en el
caso base (20,39% de O2) como en el tltimo punto (75,39% de O), se pasa de 4,959 - 10°
[kJ/h] a 4,984 - 10° [kJ/h] que significa un aumento de un 0,5% producto de la mayor

conversion
Aire Enriquecido
350
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§ 150 @ Seriesl
o
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0
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Proporcion 02 en Aire Dilucion

Figura 20: Comportamiento SAR con aire enriquecido

Fuente: Elaboracion Propia

67



Luego, para distintos porcentajes de Oxigeno en el are de dilucion, se analizé cuanto
gas se puede procesar manteniendo la relacion 1,1 de SO2/O2 que corresponde al disefio.
Sin embargo como se puede apreciar en la Tabla 19, pese a que la proporcion de ambos
reactivos es la misma, la conversion disminuye (las ppm aumentan) y esto sucede por el
mayor volumen de gases a procesar para una capacidad finita de los reactores. Esto sugiere
que si se quiere tratar un flujo mayor de gases, la proporcién de SO2 sobre O, debe
disminuir para mantener buenos niveles de conversion, ya que el dioxido de azufre estara
mas diluido. Ademas para el Ultimo caso (25,39% de O>) el calor que ha de ser removido es
un 19% mayor que en el caso base, lo cual podria sobrepasar la capacidad de los

intercambiadores.

Tabla 19: Aire enriquecido manteniendo proporcién 1,1 SO,/0,

% O2 Flujo de Gases kg/h  kJ/h removido PPM SO2

20,39 5.903 4,96E+06 326,9
21,39 6.193 5,16E+06 331,1
22,39 6.482 5,34E+06 334,7
23,39 6.770 5,54E+06 338,5
24,39 7.059 5,73E+06 342,5
25,39 7.347 5,92E+06 346,2

Fuente: Elaboracion Propia

Se analiz6 entonces a modo ilustrativo, cuanto es el volumen de gases que se puede
procesar para cierta composicién de aire de dilucién, y que permita mantener las emisiones
0 conversion propuesta por disefio. La Tabla 20 muestra como para un aumento de 5% de
Oxigeno se puede procesar un 21% mas de gases sin embargo, y como ya se dijo, la mayor
cantidad de energia que ha de ser retirada del sistema y/o intercambiada es un

inconveniente ya que los equipos actuales podrian no dar abasto.

68



Tabla 20: Flujo constante de aire enriquecido al 25,39% de O,

% 02 Flujo de Razon PPM kJ/h Aumento  Aumento
Gases kg/h  SO2/02 SO2 removido de Carga de Calor
25,39 7.156 1,076 327,0  579E+06  21,23% 16,71%

Fuente: Elaboracion Propia

Para el caso anterior no solo aumenta la carga de gases de proceso sino que el flujo de aire
se mantiene constante por lo que, el flujo total de gases que ingresa al convertidor también
aumenta lo que explica el mayor calor a extraer del sistema. Por eso ahora manteniendo el
mismo porcentaje de oxigeno en el aire, se buscara una relacion entre el flujo de gases de
proceso y aire que mantenga constante el flujo total de gases y la conversion (emisiones).
Como se puede observar en la Tabla 21, enriquecer con oxigeno permite disminuir el
volumen de aire de dilucion a utilizar y reemplazarlo con carga; y el hecho de que haya mas

SO2 por oxidar explica el leve aumento en el calor total a manejar.

Tabla 21: Flujo total de gases constante con aire al 25,39%

% O2  Flujode Flujo Razdn PPM kJ/h Aumento  Aumento
Gases kg/h  aire kg/h  SO2/02 SO2 removido deCarga de Calor
25,39 6.330 1.990 1,082 327,2 5,12E+06 7,23% 3,12%

Fuente: Elaboracion Propia

Para la implementacion de este tipo de mejoras se tiene que analizar cual es el objetivo que
se persigue, si aumentar la carga o bajar las emisiones. Y ademas, dado que la forma de
enriquecer el aire es afladiendo oxigeno a la linea, se debe evaluar desde el punto de vista
logistico como se llevaria a cabo esto ya que, el oxigeno es el comburente por antonomasia
por lo que su manejo dentro de una refineria requiere especial cuidado. A diferencia de
otras situaciones donde el aire enriquecido se usa para favorecer alguna combustion, y por
ende se debe regular su concentracion para evitar escapes de temperatura; este no es el caso

ya que la conversion no podra ser mayor a la que permite el equilibrio quimico.
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8. Conclusiones

Tanto la informacién historica recopilada de la unidad como lo medido por
PeGASyYS, muestran que para condiciones estables de operacién, durante el periodo de
estudio, el desempefio de la unidad fue aceptable logrando emisiones promedio de 361,7
ppm de SO>. Sin embargo lo anterior, las condiciones de operacion de la unidad pueden ser

mejoradas con la finalidad de optimizar el proceso.

Se pensé en un principio que dicha optimizacion podria ser hecha con el software
Hysys, para lo cual se debia hacer y validar una simulacion de la planta. Una vez realizada
la simulacion se presento el inconveniente de que en la simulacion fue posible incorporar la
activacion/desactivacion del catalizador por lo que, buscaba el 6ptimo de acuerdo al
equilibrio y cinética de reaccion. Por lo anterior, con la simulacion se obtiene que el éptimo

siempre sera la temperatura minima del rango que se ingresa para que corra la reaccion.

Dado lo anterior, el 6ptimo ha de ser obtenido empiricamente porque estara sujeto a
las condiciones de cada unidad en particular. Esta es la Unica forma de comprobar en qué
grado el catalizador ha perdido actividad producto del desgaste inherente a la operacion. No
obstante la informacion que entrega el licenciante, respecto al rango de temperaturas
Optimas para que el catalizador opere adecuadamente, permiten tener una referencia para el
resultado de la optimizacion.

Se evaluaron también otros factores, que una vez hecha la optimizacion anterior,
pueden ser una alternativa para mejorar. Como primera alternativa, pese a que la teoria dice
que aumentar la presion mejora el rendimiento, llevarlo a cabo es una alternativa inviable
por lo que se descartd, y como segunda alternativa, rellenar con mas catalizador el espacio
fisico disponible en el convertidor también se descartd porque el aporte final es

despreciable.
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Ademas, existe la posibilidad de reemplazar el catalizador del cuarto paso por otro
catalizador disefiado especificamente para las ultimas etapas y que aumentaria la
conversion. Sin embargo lo anterior, la unidad existente cuenta con un catalizador

recomendado e ideal para la configuracion actual de la planta

Finalmente, enriquecer en oxigeno el aire de dilucion que actualmente ingresa antes
de la torre de secado es una alternativa que puede ser ocupada para bajar las emisiones, ya
que permite una disminucion considerable de las ppm de SO2 para un mismo volumen de
gases a tratar. Ademas el enriquecimiento con oxigeno permite aumentar la produccion de

acido ya que mejora la conversion de la unidad.

Cuando se hace una optimizacién o una mejora, se abre la posibilidad de aumentar
la carga en la unidad lo que aumentaria también el calor disponible a manejar. Lo anterior
requiere analizar hidraulicamente la unidad y el disefio de los equipos involucrados, sobre
todo los intercambiadores de calor, ya que su disefio considera un volumen de gases
definido.
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10.Anexos

10.1. Listado de Equipos

Tabla 22: Listado de Equipos SAR

N° de item Descripcion
J-1981 A/B Bomba del lavador primario
J-1982 A/B Bomba de la torre de enfriamiento
J-1983 A/B Bomba del lavador secundario
J-1984 A/B Bomba de la torre de secado
J-1985 Compresor principal
J-1986 Ventilador de aire de proceso
J-1987 A/B Bomba de la torre de absorcion intermedia
J-1988 A/B Bomba de la Torre de absorcion final
J-1990 A/B Bomba del stripper de efluente
C-1981 Recuperador
C-1982 A/B Enfriadores de acido débil
C-1983 Enfriador de 4cido de la torre de secado
C-1984 Intercambiador de calor de aire frio
C-1985 Intercambiador de calor de aire caliente
C-1986 Intercambiador de calor intermedio caliente
C-1987 Intercambiador de calor intermedio frio
C-1988 Enfriador de &cido de la torre intermedia
C-1989 Enfriador de &cido de producto 99,2%
C-1990 Enfriador de acido de la torre final
B-1981 Horno de Descomposicion
D-1981 Convertidor
E-1981 Torre de enfriamiento
E-1982 Stripper de efluente
E-1983 Torre de secado
E-1984 Torre de absorcion intermedia
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E-1985
F-1981
F-1982
F-1983
L-1984
L-1988

Torre de absorcion final
Lavador Primario
Lavador Final
Eliminador de neblina de torre final
Sello de seguridad para la limpieza de gas

Chimenea de la planta

Fuente: Elaboracion Propia
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10.2. Stream Data Diseiio
Tabla 23: Stream Data Disefio
Stream Unit 14' 15 1§ 17 18 19 23 24
Plin P1 out P2in P2 out P3in P3 out P4 in P4 out
SO2 21,25 7,02 7,02 2,22 2,22 0,91 0,96 0,06
SOs 0 14,23 14,23 19,03 19,03 20,34 0 0,9
02 20,16 13,05 13,05 10,65 10,65 9,99 9,99 9,54
N2 kgmol/h 154,42 154,42 154,42 154,42 154,42 154,42 154,42 154,42
CO2 17,16 17,16 17,16 17,16 17,16 17,16 17,16 17,16
H20 0 0 0 0 0 0 0 0
Total 21299 205,88 205,88 203,48 203,48 202,82 182,53 182,08
Pressure mmWC  3.043 2.426 2.271 2.172 2.063 2.063 800 696
Temperature “C 420 603 435 497 435 452 420 435
Enthalpy Mkcal/h 0,72 1,06 0,75 0,86 0,75 0,78 0,59 0,61
Density kg/m® 0,76 0,59 0,72 0,67 0,72 0,70 0,57 0,55
Flow kg/h 7.110 7.110 7.110 7.110 7.110 7.110 5.486 5.486
Volumetric Nm¥h  4.773,37 4.613,93 4.613,93 4.613,93 4.560,16 4.54545 4.090,95 4.080,85

Fuente: P&ID MECS, Inc.
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Figura 21: Convertidor D-1981

Fuente: Elaboracion Propia
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10.3. Ecuacion de Equilibrio

Considerando la reaccion que determina la formacion del trioxido de azufre para la

posterior formacion de acido sulfurico:
1
SOZ +502_>503 (1)
Se hace necesario analizar la constante de equilibrio de dicha reaccion, siendo esta:

Pso
3
Ke=——— i, (2)
Pso, - (Fp,) /2
Donde las presiones estan relacionadas con las composiciones de la siguiente

manera para cada compuesto i (asumiendo comportamiento de gases ideales):
PE=X( P (3)

Por lo que al reemplazar (3) en (2), el equilibrio queda representado de la siguiente

forma:

XE -1
K = *F, /2 4)

e = 1
E . E
Xs0, - (X5,) /2
Por otro lado, las fracciones molares para cada compuesto i son definidas como:

n; n;

= (5)

X; = =
ng TNgo, + ngp, + Ny, + Ng,
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Y se le asignan los siguientes parametros al gas de entrada al convertidor:

e = volume% SO,

f = volume% 0,
Dada la condicion de gases ideales:
volume% = moles%

Para hacer los balances de cada componente, se usa como base de célculo 1 [kg-

mol] de gas de alimentacion (n, + nd, +nj! +njt = 1). Por lo tanto:

e e
kg —mol de SO, por kg — mol de entrada = 100 1= 100
kg — mol de O, por kg — mol de entrada = L 1= L

100 100

Definiendo n] como los moles de salida del compuesto i procedemos a hacer los

balances para el Oxigeno y Azufre.

Azufre
kgmol S entrada = kgmol S salida
@)
Too 1= 1-ngo, + 1130,
@)
n§02 = ~_ nss*03 (6)
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Oxigeno

kgmol O entrada = kgmol O salida

e f
2-W+2-m=3-n§03+2-n§02+2-n(5)2

Despejando y reemplazando con la ecuacion (6)

f
ng, = W—E'T@% (7

Sabiendo ademas que los moles totales corresponden a:

1
nTzl—E-n§03 (8)

Podemos ahora definir las fracciones molares para el gas de salida en base a la
ecuacion (5), (6) y (7) respectivamente.

ns ns
Xop. = S0s _ 503 9)
3 ng (1_1.715 )
7 " Nso,
€ _ s
X n§02 (10 nSOg) (10)
S0, ne (1_1 s )
7 " Nso,
f 1 )
o b _(fozma)
2omn (1_1.115 )
7 " Nso,
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Volviendo a la ecuacion (4), podemos reemplazar los términos de fracciones
molares por las ecuaciones (9), (10) y (11) obteniéndose lo siguiente:

1,
n503 m 2 nSOs)

n503

Ahora definimos el % de SO oxidado una vez alcanzado el equilibrio como &£

kgmol SO, Entrada — kgmol SO, en Equilibrio

% S0, Oxidado = ®F =

e E
100 ~ "so,
_€

100

®F =100 - (13)

Reemplazando la ecuacion (6) en la (13) y reordenando se obtiene:

E

@
= . (14
"s0; = To0 100 P

Reemplazando la ecuacion (14) en la (12) se obtiene:

e (e _CDE
100 100 100
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Que puede ser reescrita, haciendo el ajuste algebraico correspondiente, de tal forma:

1

1 (pE 2
=P (19977100 e g
*Tt0-er | 1@ | 0O
f=3¢ 100

Donde:

®F = 9% en Eq.de SO, oxidado
e = % v/v de SO, en alimentacion
f =% v/v de 0, en alimentacién

P, = Presion Total

Ademas el equilibrio esta relacionado con la temperatura de la siguiente forma:

7
(R-T,)

In(K,) = (17)

Luego se buscé informacion de la energia libre de formacion estandar del SO, y SO4
para poder obtener asi los pardmetros (A y B) gque definen la constante de equilibrio de la

reaccion.

Tabla 24: Energia Libre de Gibbs

T° K SO2 SO3 Delta
600 -300,30 -342,64 -42,34
700 -299,44 -332,36 -32,92
800  -298,37 -321,91 -23,54
900  -296,05 -310,25 -14,20

Fuente: NIST-JANAF
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Donde el delta de formacién viene dado por:

0 _ o _ o
A6502+%02—>503 = BrGsp, — BrGsp, (18)
Con esta informacion se puede hacer una regresion lineal del AG de formacion en

funcién de la temperatura para quedar de la siguiente forma:

AG® =A-T—-B (19)

502+%02—)503

Donde:
A =0,0938
B = —98,591

Luego reemplazando la eq. (19) en la eq. (17) y reordenando se obtiene

T, =
T~ A+R-In(K,)

(20)

Y finalmente al reemplazar la eq. (2) en la eq. (6) se obtiene la siguiente expresion
que relaciona la temperatura con la conversiéon de SO, y que serd utilizada para construir

las curvas de equilibrio.

_B
T, = . 21
I[ 100 = 1. 0. 25\? ]I
. oF | “2°¢ 7100\ .Y
A+R lnllOO—dbE 1 of P, 2|
[ f—3¢ 100 J

82



10.4. Puntos Curva de Diseiio

Tabla 25: Puntos para Curvas del Equilibrio del Diseiio

Pasos 1 al 3 Paso 4
Temperatura [°C] % Oxidacion SO2  Temperatura [°C] % Oxidacion SO2
269 99,99 268 99,9995
287 99,98 286 99,9991
333 99,90 331 99,9955
387 99,50 386 99,9774
414 99,00 412 99,9548
431 98,50 429 99,9322
443 98,00 441 99,9096
476 96,00 473 99,8193
506 93,00 502 99,6838
527 90,00 522 99,5482
554 85,00 548 99,3224
576 80,00 568 99,0965
595 75,00 586 98,8706
613 70,00 602 08,6447
630 65,00 617 98,4188
646 60,00 632 98,1929
662 55,00 646 97,9671
678 50,00 661 97,7412
695 45,00 676 97,5153
713 40,00 692 97,2894
732 35,00 709 97,0635

Fuente: Elaboracion Propia

Cabe destacar que para el cuarto paso la conversion fue calculada como la suma del
95,72% de SO que ya ha sido convertido antes, mas el porcentaje de remanente que es

convertido en dicho lecho.
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10.5. PeGASyS

El Test fue realizado en duplicado con mediciones hechas a las 16:05 y 18:18 horas
del dia 6 de Mayo de 2016. Y los puntos de muestreo se presentan en el diagrama

simplificado de la Figura 22: Puntos de Muestreo

{s)
N
N
(s /g/—\
N
P e
Y
— Pass 4
AIR BLOWER (5) -
.
¢ /'s‘\l
— _ L(s)
| Pass 3
STACK C-1984 /!\.
KS )
A Lo !
Pass 2
A
ot am
e
FINAL ABS. From \ 5/‘
< > >
TOWER Burner
Pass 1 s
L IPAT

Figura 22: Puntos de Muestreo PeGASyS

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC
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Los resultados obtenidos se muestran a continuacion

Datos 16:05

Tabla 26: Analizadores y Conversion Muestra 1

Punto de muestreo 2%S02 %02 %Conversion

Entrada Paso 1 9,33 9,09 -

Entrada Paso 2 3,611 6,6 64,801
Entrada Paso 3 1,703 5,86 83,891
Entrada Paso 4 0,765 5,6 92,868

Salida Paso 4 0,03 541 99,725

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC

Tabla 27: Temperaturas Muestra 1

Etapa T°in°C T°out°C Delta
Pasol 396,00 593,00 197
Paso 2 462,00 530,00 68
Paso 3 444,00 476,00 32
Paso4 431,00 459,00 28

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC

Tabla 28: Flujos Muestra 1

Flujo Convertidor  Nm3/hr
Entrada 5.447
Salida 4.687

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC
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Datos 18:18

Tabla 29: Analizadores y Conversion Muestra 2

Punto de muestreo  2%S02 %02 %Conversion

Entrada Paso 1 9,593 9,39

Entrada Paso 2 3,815 6,88 63,888
Entrada Paso 3 1,854 5,88 82,986
Entrada Paso 4 0,768 6,18 93,068

Salida Paso 4 0,029 7,01 99,74

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC

Tabla 30: Temperaturas Muestra 2

T°in°C T°out°C Delta

Paso 1 393 596 203
Paso 2 464 531 67
Paso 3 443 475 32
Paso 4 431 457 26

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC

Tabla 31: Flujos Muestra 2

Flujo Convertidor Nm3/hr
Entrada 5.293
Salida 4.533

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC

Cabe destacar que para ambos casos las temperaturas no fueron mediciones
adicionales, sino que corresponden a los valores en linea que arrojaba el software Pl para

dicho instante.
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Contraste Analizadores v/s PeGASYS

Tabla 32: Analizadores de Planta v/s Pegasys

Entrada Salida
% SO02 %02 PPMSO2 % Oz
Pl 9,27 - 407,6 5,47
16:05
Pegasys 9,33 9,09 300 541
Pl 9,35 - 408,5 571
18:18

Pegasys 9,59 gl 290 7,01

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC

Propuesta operacion

Tabla 33: Propuesta Pegasys Caso 1

Etapa T°in°C T°out°C %Conv. T°Equi. %Conv Equi.

Paso 1 396,0 571,3 64,80 592,6 72,88
Paso 2 462,0 513,1 83,89 525,4 88,52
Paso 3 4440 468,1 92,87 4744 95,22
Paso 4 425,0 448,5 99,72 448,5 99,74

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC

Tabla 34: Propuesta Pegasys Caso 2

Etapa T°in°C T°out°C %Conv. T°Equi. %Conv Equi.

Paso 1 393,0 570,5 63,89 594,3 12,72
Paso 2 464,0 516,5 82,99 529,8 87,90
Paso 3 443,0 470,8 93,07 476,4 95,12
Paso 4 431,0 454,0 99,74 454,1 99,78

Fuente: Informe PeGASyS HOLTEC



10.6. Mecanismo del Catalizador

Un catalizador es una sustancia o material que cambiara la velocidad de reaccion sin

ser consumido por la reaccion.

Dado que la oxidacion del SO, a SOs es clave para la formacion de acido sulfurico,
se vuelve necesario asegurar mediante un catalizador su rapidez y eficiencia ya que, a las
temperaturas donde la reaccién es termodinamicamente viable sin catalizador, las

velocidades de conversion son bajas.

Los catalizadores utilizados en los procesos de produccion de acido sulfarico son
por lo general una mezcla de Pentéxido de Vanadio (V20s) y sulfato o pirosulfato de algun
metal alcalino, sobre gel de Silice poroso que hace de soporte. EI Pentdxido de Vanadio es
considerado el componente activo del catalizador y se encuentra generalmente en
proporciones de 5 a 10% en peso de la mezcla, sin embargo necesita de los Ilamados
“activadores” para poder alcanzar niveles altos de activacion, que corresponden al metal

alcalino cuya funcion es bajar el punto de fusion del Pentoxido.

La activacién del catalizador ocurre cuando los complejos i6nicos de V Sy O estan
disueltos, lo cual se logra alcanzando la temperatura a la que funden dichos compuestos

activos, para quedar como solutos del tipo:
xMzo 5 yVZOS 5 ZSO3
Donde M corresponde al metal alcalino (Potasio, Sodio, Cesio, etc.). El catalizador
se desactivara cuando entre gas de proceso frio y por ende se alcancen las temperaturas de

solidificacion. Afortunadamente tanto la solidificaciéon como la fundicion son reversibles,

lo que permite la reactivacion del catalizador.
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El mecanismo del catalizador consiste en las siguientes reacciones donde el estado

de oxidacion del Vanadio oscila entre V4 y 17 +5

(V0),0(50,),"~  + 0y = (V0),0(504),0,"
(V0),0(50,),0,"" + S0y — (V0),0(50.),0* +  SO;3
(V0),0(50),0* + SO, — (V0),0(50,),505"*
(V0),0(50,),505*~ > (V0),0(50,)," +  SO3

O que se en su defecto corresponden a:
1
S0, +50, - 805 (1)

Las reacciones involucradas con el catalizador poseen una menor energia de

activacion que esta Ultima, por lo que favorecen la conversion a temperaturas moderadas.

La desactivacion del catalizador por baja temperatura empieza a ocurrir a los 390
[°C] ya que, por debajo de esa temperatura los compuestos activos empiezan a precipitar,
mientras que en el rango entre 390 a 410 [°C] que se recomienda operar se logran fundir.
Su desactivacion por alta temperatura ocurre entre los 630 a 650 [°C], y pese a que las
razones de esto no son del todo conocidas, las causas mas probables corresponden a la
volatilizacién del Vanadio, la disolucion del soporte de Silice en los compuestos fundidos,
el cambio de estado de oxidacion del Vanadio a V*+3, la formacion de inertes al reaccionar
el soporte (Silice), el activador (metal alcalino) y el agente activo (Pentoxido de Vanadio),

y también el cambio en la porosidad del catalizador dejando zonas inactivas.
Los principales proveedores de catalizador para plantas de acido son: BASF, Haldor

Topsge y MECS Inc. Cuyos productos varian en dimensiones, forma y composicion del

metal alcalino afiadido, segun los diversos objetivos y requerimientos del proceso.
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10.7. Protocolo MECS para Optimizar la Operacion

INSTRUCTIONS FOR BED INLET TEMPERATURE
OPTIMIZATION FOR MECS® CATALYST FOR SULFURIC ACID

GENERAL

The temperature rise across a catalyst bed is a measure of the degree of conversion and also indicates the gas strength. The concept
of bed inlet temperature optimization is to adjust the bed inlet temperature to maximize the temperature rise, and thus the conversion,
across the catalyst bed. This is generally a trial-and-error procedure.

1.

Each converter pass should be operating at the lower end of its recommended bed inlet temperature range at the beginning of
this optimization process. Make sure that the converter is operating at steady-state conditions (i.e. gas flow and inlet SO,
strength).

Note the initial temperature rise across the first pass. Increase the first pass bed inlet temperature approximately 5 °C and
allow the converter to stabilize at the new condition for approximately 4 hours. If the new inlet temperature results in a larger
temperature rise across the first pass, then increase the bed inlet temperature further. However, if the higher bed inlet
temperature has caused a smaller temperature rise across the catalyst bed, then retumn to the bed inlet temperature that
provided the largest temperature rise. The inlet temperature should be changed until the optimum value has been identified
within approximately 2 °C. If the same maximum temperature rise occurs with several inlet temperatures, the lowest
temperature that produces a maximum rise should be used.

While maintaining the inlet temperature to the 1st pass at the optimum value as determined in step 2, optimize the bed inlet
temperature for the 2nd pass following the same procedure.

Maintain the inlet temperatures to the 1st and 2nd passes at the optimum values while making adjustments to pass 3.
Optimize the bed inlet temperature for the 3rd pass following the procedure in step 2 if there is a significant and measurable
temperature rise in pass 3. If the temperature rise across the 3rd pass is small, the effect of changing the inlet temperature
may not be noticeable. In this case, the stack SOz emission level can be used to determine the optimal 3rd pass inlet
temperature. Increase the pass 3 bed inlet temperature in increments of approximately 5 °C, allowing the converter to
stabilize approximately 4 hours between each change. The optimal bed inlet temperature results in the lowest SO, emissions
level in the stack. The inlet temperature should be changed until the optimum value has been identified within approximately
2°C.

While maintaining the inlet temperatures to the 1st, 2nd and 3rd passes at the optimum values, optimize the bed inlet
temperature for the 4th pass. The temperature rise across the 4th pass is usually very small; thus, the effect of changing the
inlet temperature may not be noticeable. Therefore, when optimizing the 4th pass inlet temperature, observe the stack SO,
emission level. Increase the 4th pass bed inlet temperature in increments of approximately 5 °C, allowing the converter to
stabilize approximately 4 hours between each change. The optimal bed inlet temperature results in the lowest SO, emissions
level in the stack. The inlet temperature should be changed until the optimum value has been identified within approximately
2°C.

While maintaining the inlet temperatures to the 1st, 2nd, 3rd and 4th passes at the optimum values, optimize the bed inlet
temperature for the 5th pass, if applicable, following the procedure in step 5.

After all of the pass inlet temperatures have been optimized, conversion will be at a maximum and stack SO, emissions at a
minimum. It is important to note that for each set of operating conditions (i.e gas flow and SO; strength), different pass inlet
temperatures are typically required in order to optimize the overall conversion. Also, as the catalyst ages, the optimal bed inlet
temperatures will change.
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