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En esta memoria se presentan |os resultados obtenidos en € estudio de la
pumita natural y modificada como catdizador en lareaccion de Claus.

La pumita es un materid formado mayoritariamente, por silice y dumina
de origen volcanico. La reaccion de Claus se utiliza en la indudria para la
eliminacion de azufre por oxidacion parcid de HS 'y posterior reaccion del HS
restante con e SO, formado dando como resultado azufre y agua. Esta reaccion
ha sido catalizada por materiales de silice-allmina por 1o que parece interesante y
posible la utilizacion de la pumita

En primer lugar se ha congtruido y puesto a punto un sistema experimental
para estudiar la actividad de los diversos materides en diferentes condiciones de
operacion, determinando en primer lugar la conversion en condiciones de blanco
y la reproducibilidad de los experimentos, asi como las condiciones adecuadas
para que no exista control de la resstencia a la tranferencia de materia en fase
gaseosa.
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Se ha edudiado la conversdn con un catdizador industrid de uso
frecuente para poder comparar luego con los materides pumiticos. Iniciamente
e edtudia la pumita naturd que d dar conversiones lgos del equilibrio sugiere la
redizacion de modificaciones para mgorar su actividad. Se redizaron
modificaciones figcas (separacion por densidad, peletizacion) y quimicas
(tratamiento con acido clorhidrico a diferentes concentraciones 0,5M, 3M, 6M y
adiferentes tiempos desde una a ocho horas).

Para cada uno de los materiades obtenidos se estudio su actividad en
diferentes condiciones de reaccion: concentracion de la dimentacion, tiempo
egpacid 'y temperatura Después de haber redizado un estudio de agunas
propiedades estructurales como, area especifica, distribucion de poro; para
relacionarlos con la actividad.

Se ha comparado d materid pumitico mas favorable con d catalizador
comercid, para congderar su posble utilizacion industrid.

Por Ultimo se hace una moddizacion de la unidad indudrid con
capacidad parad control delamisma



Capitulo 1
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1.1 Introduccién

Existen muchas fuentes de emisiones de dioxido de azufre; Sendo estas
naturaes o resultado de actividades humanas. Entre estas Ultimas, podemos citar
la combusgtion de gas natura, productos petroliferos y carbén como las mayores
contribuyentes a la emison de didxido de azufre a la aamosfera. En los dltimos
tiempos cada vez més sectores de la sociedad, sefidan |os efectos adversos de
las emisones de compuestos de azufre en la sdud humana, asi como en la
degradacion de ecosistemas tales como: rios, bosques, lagos e incluso edificios y
monumentos higtdricos. El fendmeno de la lluvia &ida ha sdo ampliamente
relacionado con las emisiones de compuestos de azufre.



En las Ultimas décadas, 1os gobiernos de todo d mundo han regulado las
emisiones, de manera cada vez mas redtrictiva. Por gemplo, la necesidad de un
menor contenido en azufre del gas-ail, hallevado alimitar su contenido d 0,05%
en octubre de 1996; y las previsiones para los afios 2000 y 2005 son de 150 y
50 ppm respectivamente. Eto ha hecho aumentar |a demanda de unidades de
recuperacion de azufre, asociado a una mayor intensidad en la desulfuracion de
los productos del petrdleo.

Es de esperar legidaciones mas redtrictivas en los limites de emisiones
permitidas, en 1995 € Gobierno Espafiol, mediante Red Decreto, ha fijado la
emision de ingtdaciones indugtrides en 1700 mg/nT de SO, para el afio 2003.

Los compuestos de azufre estén presentes en cas todas las materias
primas naturales, empleadas para la produccion de energia, p.g gas naturd,
petréleo y carbon.

Ademés de los hidrocarburos, € gas natural contiene cantidades de
sulfuro de hidrégeno y compuestos organicos de azufre. El contenido en sulfuro
de hidrégeno de los diferentes depdsitos depende de la edad de los yacimientos
donde se encuentre € gas. La presencia de rocas conteniendo CaSO, 6 FeS
provocan € incremento de H:S en € gas natural. La cantidad de H.S en € gas
natura varia desde trazas hasta vaores del 50% vol. en genera la concentracion
usual se sitta por debgjo del 1% vol.

En  petrdleo, € azufre se encuentra en forma de compuestos organicaos,
tales como mercaptanos, sulfuros, o tiofenos. Ademas de estos compuestos, se
ha detectado la presencia de pequefias cantidades de azufre eemental. El
contenido en azufre de los petréleos crudos varia de unas pocas ppm d 5% en
peso, se han citado agunos crudos con valores de hasta e 7%.

Los productos findes del refino del petrOleo requieren, en muchas
ocasiones, de procesos de disminucion en € contenido de azufre que permitan su
comercidizacion, € proceso mas empleado es € hidrotratamiento que produce
corrientes ricas en sulfuro de hidrégeno.

El azufre que se encuentra en @ cabon esd en forma organica e
inorganica. Entre las formas inorganicas se encuentran sulfatos y piritas. La
cantidad de azufre eementa es pequefia, en generd inferior d 0,2%. El azufre
orgénico se encuentra en forma de grupos -SH, S-S y -S-. El contenido en
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azufre de los carbones puede ser de hasta e 10%. En la combustion de carbones
el 85-90% del azufre se convierte en SO, y un 1-4% como SOs.

1.2 Métodos para prevenir la emision de compuestos de azufre
Los métodos pueden ser divididos en |os siguientes grupos.
a) Subgtitucion de las materias primas por otras con menor contenido en azufre.
b) Eliminacidn dd azufre de las materias primas.
¢) Eliminacion de los compuestos de azufre de |os gases residuaes.

La gplicacion de cada una de estos métodos requiere un tipo diferente de
tecnologia

El primer méodo puede llevarse a cabo S es posible encontrar una
materia prima dternativa adecuada. Este tipo de solucion es  seguido con la
subgtitucion de centrales energéticas basadas en la combustion de materias fosiles
por centrales nucleares. En este caso se consiguen reducciones sgnificativas en la
emison de SO,. Exisen, no obstante, muchas otras materias primas que
producen SO, en su procesamiento. Las restricciones adminigrativas y legales asi
como la limitacion en d contenido de azufre de los fud-adils y combugtibles
s0lidos ha hecho necesario paralos productores y usuarios € desarrollo y empleo
de méodos que limiten laemisén de SO, alaatmésfera

La poshbilidad de sudtituir combustibles de dto contenido en azufre por
combustibles de bgo contenido en azufre estan limitados por |as disponibilidades
dd mercado. La cantidad de petréleos crudos de bajo contenido en azufre
disponibles en d mercado mundia es insuficiente frente a la demanda de
combustibles liquidos.

En la actudidad la técnica mas empleada para la reduccion de emisiones
aimosféricas de SO,, debida a la combustion de derivados del petréleo, es la
eliminacion de azufre mediante reacciones de hidrodesulfuracion. La reaccion
basica del proceso es la reaccion sobre un catalizador en presencia de hidrégeno
de los compuestos de azufre del producto a tratar. En generd, la
hidrodesulfuracion de mezclas de hidrocarburos puede expresarse como:



CHuS +2xH, b CH i +XH,S

La desulfuracion de los gases residudes es tedricamente una solucion que
permite una condderable reduccion de la emisén de didxido de azufre
proveniente de diferentes fuentes. La diminacion de compuestos de azufre de los
gases residuaes supone un incremento de la inversién de un 25% y un aumento

de los costos operacionales del proceso deentred 15y € 25%.

1.3 El proceso Claus

La industria quimica, ha desarrollado algunos procesos para reducir las
emisones de azufre procedentes de ingtdaciones industrides. De édas, los
procesos basados en la reaccion de Claus, han demostrado ser tecnologias
fiables para la diminacion eficiente de compuestos de azufre, y la produccion de
azufre de dta cdidad. En la actuaidad, més de 93 millones de tondladas de
azufre se producen a afio mediante este proceso.

El proceso Claus ha evolucionado alo largo de los afios, en la actudidad
€s Cgpaz de tratar cargas en un amplio rango de composiciones y caudaes. Este
desarrollo continua hoy en dia, en campos taes como la "oxidacion directa’ del
H,S o procesos en fase liquida. La investigacion en catdizadores ha hecho
grandes avances en la reaccion H,S-SO,, y en la hidrdliss de sulfuro de
carbonilo y d disulfuro de carbono a acido sulfhidrico. La smulacion y
moddlizacion de las reacciones quimicas del proceso Claus en ordenadores, son
cada vez mas precisas.

El proceso Claus consgte, basicamente, en la converson dd acido
sulfhidrico a aguay azufre vapor, empleando un reactor térmico (también llamado
horno de reaccion u horno Claus), condensadores, recalentadores y lechos
catditicos, € gas resultante, generamente llamado "gas de cold’, se envia a un
horno para su incineracion a SO, 0 bien a un proceso para reducir aun mas su
concentracion en compuestos de azufre, en un tratamiento de gas de cola.

La reaccion de Claus incluye la oxidacion de pate dd H,S de la
dimentacion y la reaccion subsiguiente dd HS restante y del SO, formado para
obtener azufre dementd:

3H,S+150, P 2H,S+ SO, + H,O
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2H,S+ S0, U 3/x S, + 2H,0,
S : Formadotropicadd azufre

Entre las ventgas dd proceso s encuentran que puede tratar
concentraciones de HS entre € 10% y € 100%, también puede tratar cargas
procedentes de torres de tratamiento de agua acida con altas concentraciones de
amoniaco. El proceso admite grandes variaciones en @ cauda de carga, hasta la
quinta parte del caudal de disefio.

En cuanto a la eficacia, se pueden conseguir conversones del 97-98%
sobre @ azufre en la entrada; afiadiendo una etapa posterior [lamada tratamiento
de gas de cola, usudmente absorcidn con etanolaminas, se consiguen
conversiones del 99.9%.

El proceso Claus se emplea ampliamente en refinerias y plantas de
tratamiento de gases, ya que sus caracteristicas se adgptan muy bien a los
caudaes y composiciones de gas acido, que se obtienen en las refinerias. En las
plantas de tratamiento de gas, las concentraciones en HS del gas é&cido suelen
ser més bgas y las plantas necesitan agunas modificaciones.

Respecto a la legidacion en materia de emisones, referentes a las plantas
de azufre, d Gobierno Espafiol mediante Red Decreto, ha fijado la converson
minima de las unidades Claus indaadas, en un 94% respecto d azufre en la
carga. Este Decreto prevé aumentar € limite aun 96% en € afio 1998. La actud
legidacion motiva a los operadores de las unidades de recuperacion de azufre, a
aumentar su conocimiento de las mismasy mejorar en lo posible la operacion.
1.3.1 Proceso Claus. Introduccion historica

Origindmente, & proceso Claus fue desarrollado para recuperar € azufre
consumido en la produccién de carbonato sodico (NaCOs), mediante é méodo
Leblanc:

2NaCl + H2804 p N3QSO4 + 2HCI
NaSO,+2CPkP Na&aS+ 2CO,

Na,S+ CaCO; p N&COj; + CaS
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El proceso fue desarrollado por Carl Friedrich Claus, un quimico
londinense, que registré la primera patente, para € Reino Unido en 1883. En la
figura 1.1, se muestra un diagrama de este primer método.

En esencia d proceso consistia en los siguientes pasos.

En una primera etapa, se introducia CO, en una mezclade CaSy HO a
fin de obtener &cido sulfhidrico H,S, de acuerdo ala ecuacion generd:

CaS+H,O0+CO, b CaCO; + H,S

Esta operacion se llevaba a cabo en un recipiente empleando un método
discontinuo, o bien en varios recipientes S se gecutaba de manera continua. En
edte Ultimo caso, d sstema disponia de tuberias y vavulas de interconexion, para
poder intercambiar los recipientes y recargarlos de CaSy HO; de esta manera
Se mantenia un suministro continuo de H,S a la segunda etapa del proceso.

En la segunda etapa, € HS producido era mezclado con oxigeno, y la
mezcla era introducida en un recipiente que contenia un catalizador precaentado
a la temperatura deseada de operacion. Una vez <e iniciaba la reaccion, se
mantenia la temperatura congtante controlando € flujo de los reectantes. La
relacion de concentraciones H,S a O,, se varidba en funcion de producto
deseado:

C02 = Cst . st + 0,5 Oz P S+ Hzo,
Co2<Chps: H,S + (1-x)/2 0, b (1-X)S + (1-x)H,0 + xH,S;
Co2>Chs: H,S+ (1+2y)/)20,b (1-y)S+ H,O +ySO,
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En & caso de disponer de CO, puro, la corriente de H,S podia
obtenerse esencidmente pura; conteniendo vapor de agua, trazas de CO, y
posiblemente pequefias cantidades de otros gases. La Stuacion habitua era que
el CO; provenia de la combustion de hidrocarburos en otros procesos; por tanto
el CO, y consgguientemente d H,S, estaban generadmente diluidos en nitrégeno.
Deigud forma, en la segunda etapa, la corriente suministradora de oxigeno era e
aire, y de nuevo, una gran cantidad de nitrogeno se introducia en € proceso.

El catalizador empleado en la segunda etapa, segin se describe en la
patente, era una mezcla de éxidos de hierro y manganeso, amianto, dumina y
carbonatos cdcico y de zinc.

La aplicacion de la segunda etapa del proceso Claus, a gases con acido
sulfhidrico provenientes de otras fuentes, generdiz6 € conocimiento del proceso
Claus, como la obtencion de azufre demental mediante la oxidacion de HS en
presencia de un catdizador. En un recipiente conocido como "horno Claus'.

3H,S+ 1,50, b 3xSx +3H,O + 148 Kcal

Desde @ primer momento, se comprobd € efecto de operar a bgas
temperaturas, a fin de maximizar la recuperacion de azufre, d rango de
temperaturas usuales se Stuaba entre 203°C y 315°C. El azufre liquido se
recuperaba en un condensador ala sdida del reactor. Se empleaba unainyeccion
de agua, afin de diminar € SO, en los gases resdudes, y € HS era retenido
pasando |os gases por un purificador con Oxido de hierro, o bien eraincinerado a
S0..

Debido a la gran exotermicidad de lareaccion entred O, y e HS, y a
que d cdor solo se dispaba por radiacion, @ "horno Claus' estaba limitado a
procesar pequeiias cantidades de H,S. Con objeto de conseguir rendimientos del
80-90%, sdlo se podian procesar dos o tres volumenes de sulfhidrico por
volumen de catalizador y por hora.

Se redizaron intentos de meorar la disipacion de calor y, por tanto, la
capacidad del proceso, ingtdando serpentines de refrigeracion en € horno y
reciclando los gases enfriados d reactor, pero en generd los disefios no fueron
satisfactorios.
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En 1938, la empresa alemana |.G.Farbenindustrie A.G., introduce d
llamado Proceso Claus Modificado. La modificacion no solo aumentaba la
capacidad del proceso, Sno que ademas permitia la recuperacion energeética del
calor antes disipado.

El disefio modificado se muestra en lafigura 1.2. La oxidacion parcid del
H,S, se verificaba en dos etapas. En la primera etapa un tercio dd H,S a
reaccionar, se oxidaba queméandose en una cadera y d caor generado se
empleaba para la produccion de vapor.

Lareaccion eslasguiente:

3H,S+3/20, b SO, + H,0 + 2H,S + 1245 Kca (a1100°C)

En la segunda etapa, los 2/3 restantes de HS reaccionaban, sobre un
catalizador, con € SO, producido en la caldera

2H,S+ S0, U 3xS, + 2H,0 + 22.2 Kcal (a370°C)
L os beneficios de este esquema eran los siquientes:
-Entorno a 4/5 de laenergia producida por la reaccion globa se recuperaban.
-Sediminabad problemade mantener bgjas temperaturas en € "horno Claus'.
-La capacidad de tratamiento se incrementaba unas cincuenta veces.

En los primeros disefios, en los que todo € sulfhidrico se inyectaba a la
cadera, latemperatura de |os gases de sdida eran de 280°C y la temperatura del
catalizador se Stuaba en 385°C. El azufre producido se recogia, en estado
liquido, en la sdida del reactor y en un separador de azufre por donde pasaban
los gases de sdlida. El rendimiento medio de este proceso varigbaentred 92y €
94% respecto d azufre de ladimentacion.

Desde 1938 se han mejorado los disefios, por medio de la adicion de
nuevos lechos catditicos y también mediante la condensacion de azufre en
diferentes etgpas, a fin de desplazar & equilibrio de la reaccion hacia las
condiciones de maxima recuperacion de azufre.
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En 1938 la produccion de azufre mediante  método Claus se Situaba en
30000 Tm d afio; en laactuadidad la produccion mundia es de unos 93 MM Tm.

1.4 El proceso Clausen la actualidad

En los Ultimos afios, ante los mayores requisitos por pate de la
legidacion en materia de emisones e inmisones de gases, las refinerias han
adoptado la decisén del tratamiento de los gases producidos. La solucion mas
extendida, es la combinacidn de una planta de lavado de gases con disoluciones
de etanolaming, que dimina € H,S de los gases de refineria, y una planta Claus
que transforme & HS obtenido en azufre sdlido o liquido, segin € posterior
gprovechamiento comercia de este subproducto.

La reaccion de Claus, permite la produccién de azufre dementd,
mediante la reaccion en fase vapor de H,Sy SO;:

Etapa de Combustion 2H,S+ SO, b 1,5S, + H,0O [1.1] *
Etapa de Combustion 3H,S+ 3/2 0, b 2H,S + SO, + H,0 [1.2]
Etapa Catditica 2H,S+ S0, U 3/x Sx+ 2H,0 [1.3]

S= Formaaotrdpica del azufre obtenido
*Lareaccion [1.1] es caracterigtica de las condiciones de alta temperatura de
reaccion en la etapa de combustion.

Los productos de reaccion, son enfriados a aproximadamente 143°C
para condensar € azufre 'y, a continuacion, es separado en estado liquido de los
gases no condensados. El azufre suele dmacenarse o transportarse en estado
liquido a temperaturas en torno a 121°C, o bien en estado sdlido en diversas
formas. El azufre liquido tiene un color rojo brillante y en estado solido los
colores varian de amarillo canario a marrén o incluso negro.

Las unidades Claus de recuperacion de azufre congtan de sais
operaciones principaes:

-Etapa de combustion



-Enfriamiento de los gases

-Reaccion dd H,Sy SO,

-Condensacion dd Azufre eemental
-Recalentamiento de las cargas a los reactores
-Incineracion del gas de cola

El azufre se produce, tanto en la etapa de combustion de manera no
catditica, como en los reactores cataliticos para dcanzar la maxima conversion.
Generalmente, las unidades constan de un inyector de gas acido, en donde se
verifica la etapa de combugtion seguido de hasta cuetro lechos catditicos. La
relacion entre los reactantes es controlada fijando la cantidad de carga a la etapa
de combustion:

3H.,S + 1,50, b HO + SO, + 2H,S [1.4]

Segun la reaccion [1.1] dos moles de HS reaccionan con un mol de
SO,, por lo tanto, sdlo un tercio dd H,S de la carga es quemado, reaccionando
los dos tercios restantes con € SO, formado en la reaccion [1.2] . Debido d
enfriamiento necesario para condensar € azufre dementd, los gases no
condensados habrén de recdentarse previamente a la entrada a los reactores
cataliticos. Posteriormente a las etapas de condensacion del azufre, los gases de
cola son enviados a un incinerador 0 a una planta de tratamiento de gas de cola
En d incinerador los compuestos no recuperados como azufre, son oxidados a
SO, y enviados ala amosfera, mientras que en la planta de tratamiento de gas de
cola la mayoria de estos compuestos son recuperados por diferentes métodos y
los residuaes son incinerados previamente a su emison.

La evolucién de los disefios para unidades de recuperacion de azufre, a
partir de los dos disefios primitivos, ha llevado a diferentes configuraciones
dependiendo de la aplicacion ala que estuviera destinada la unidad. Bésicamente,
en la actualidad exigten tres tipos de configuraciones, que se muestran en lafigura
1.3
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-Split-Flow. Unidades con by-pass
-Straight-Throught. Unidades directas
-Unidades con reciclado de azufre

En cuaquiera de estos casos, los dementos condtitutivos de la unidad
Claus; horno de reaccion, condensadores, recaentadores y reactores cataliticos,
Se conocen usuamente como tren de recuperacion de azufre.

Las diferencias entre edtas configuraciones edtriban en @ méodo

empleado para la produccion del SO,, necesario en la reaccidn. En € primer
caso (split-flow); un tercio de la corriente ricaen H,S, pasa a través del horno de
reaccion, y se mezcla con @ H,S restante antes de entrar en € reactor. En esta
configuracion no se produce azufre en & horno de reaccion.
En & segundo caso (straight-throught); todala corriente ricaen H,S pasa a través
del horno de reaccion, produciéndose hasta un 70% del azufre en esta operacion.
En & caso de la exigencia de reciclado de azufre, no existe horno de reaccion ,
en su lugar se quema parte del azufre producido para producir € SO, necesario;
y que es mezclado con la corriente de H,S, antes de entrar en €l reactor.

En @ horno de reaccion es necesaria un llama estable y suficiente
temperatura para completar la reaccion entre e O, y € H,S. La temperatura de
la llama depende dd contenido en &cido sulfhidrico de la dimentacion y también
de lafraccion de ladimentacion que no pasa por € horno de reaccion.

En latabla 1.1, se expone una guia generd para la aplicacion de una u
otra configuracion:

Tablal.1l
Criterios de eleccion dela configuracion de la planta Claus

H,Sen e gas acido (%omal) { Configuracion
50-100 (cargarica) draight-throught
20-50 (carga pobre) olit-flow
10-20 (carga pobre) it flow + precdentamiento
<10 reciclo de azufre

Los criterios que se dan en la tabla anterior son generaes, en cada caso
deberan andizarse todos los factores, hasta la eeccion de la configuracion
Optima.



1.5 Procesos de adsorcion y catalisis

En la desulfuracion de gases coexiten dos procesos principaes:
adsorcion y catdigs. La desulfuracion puede estar controlada bien por la
adsorcion, o bien por la catdisis, 0 por mecanismos mixtos que son dificiles de
definir.

A continuacién presentamos una breve discusion sobre estos procesos.
1.5.1 Adsorcion

La adsorcion es € proceso de concentracion de una sustancia en la
superficie de un cuerpo sdlido debido a la accidn de fuerzas intermoleculares. Al
menos dos componentes participan en € proceso de adsorcion. El cuerpo solido
en cuya superficie tiene lugar la concentracion de la sustancia adsorbida se llama
adsorbente. La sustancia que es adsorbida y que puede estar en estado liquido o
gase0so Se conoce como adsorbato.

La adsorcion fisca etd relacionada con las llamadas fuerzas
intermoleculares (fuerzas de van der Wadls, enlaces de hidrogeno, etc..). La
adsorcion quimica también llamada quimisorcidn, esta relacionada con la
trangcion de dectrones entre & cuerpo solido (adsorbente) y la sustancia
adsorbida, (adsorbato). Este proceso tiene relacion con la formacion de un
compuesto quimico entre & adsorbente y la primera capa de la sustancia
adsorbida

La digtincion entre adsorcion fisica y adsorcidon quimica de gases en
adsorbentes estables, no presenta mucha dificultad. Los criterios mas importantes
por los que se pueden diferenciar ambos tipos de adsorcion son los siguientes:

1) Calor de adsorcion- Inapreciable en  caso de la adsorcion fisica; apreciable,
del mismo orden que d de la correspondiente reaccion quimica, en € caso dela
quimisorcion.

2) Revershilidad dd proceso- En d caso de la adsorcion fisica, la sustancia
adsorbida debe ser facil de diminar de la superficie donde esta adsorbida. La
eliminacion de la capa quimisorbida es muy dificil e implicamedios severos.



3) Espesor de la capa adsorbida- En € caso de la adsorcion fisica bgo las
condiciones de temperatura y presion adecuadas, se forman varias capas de
mol éculas adsorbidas; en la quimisorcion solo se forma una capa.

1.5.2 Catélisis

La catdiss estudia € cambio en la velocidad de una reaccion quimica,
producido por una sustancia que permanece indterada. Las sustancias que
cambian la velocidad de reaccion se llaman catalizadores. La velocidad de
reaccion puede incrementarse o0 disminuirse como fruto de la accion de los
catdizadores. En € caso de disminuir lavelocidad d catdizador se conoce como
negetivo.

El catalizador debe, necesariamente, participar en los estados de
transicion del proceso quimico, la catdisis debe, por tanto, definirse como un
cambio en € nimero y la naturdeza de las etapas de transcion de todo €
proceso quimico activado por e cadizador. Cada catalizador cambia la
velocidad de una reaccion, o grupo de reacciones Smilares. Las reacciones en las
gue los productos actlan como catalizadores se denominan autocataliticas.
Todas las reacciones catditicas se dividen cominmente en homogeéness y
heterogéness. Edta division es conveniente, no por la esencia del mecanismo del
proceso, Sno por las fases de |as sustancias participantes en lareaccion.

La catdids desempefia un papd importante, tanto en la naturaeza como
en latecnologia. La seleccidn gpropiada de un catalizador significa que seremos
capaces de llevar a cabo procesos con la adecuada velocidad y rendimiento.

En los procesos heterogéneos |os componentes que reaccionan o hacen
en varias fases y la reaccion tiene lugar en la cgpa limite, en la practica, € caso
més frecuente es la combinacion de un cuerpo solido con una fase liquida o
gaseosa. Esta es la razdn por la cua, en € caso de procesos heterogéneos, €
trangporte de una sustancia desde la fase liquida 0 gaseosa a la superficie del
catalizador es de particular importancia.

La importancia préctica de la accion de un catdizador heterogéneo es

que sea epecifico para la reaccion adecuada. Digtintos catalizadores pueden
provocar que un proceso quimico tome caminos completamente diferentes.

1.5.3 Adsorbentesy catalizador es par a los compuestos de azufre



L os materiaes empleados parala adsorcion de HS y SO, deben poseer
propiedades fisicoquimicas adecuadas, particularmente propiedades superficiaes
como area especifica, tamafio y distribucion de poro. Las moléculas de HS y
SO, tienen tamafios muy pequefios, por lo tanto los mejores adsorbentes serén
aquellos que tengan una gran microporosidad (tamafio de los poros en torno a
15R). Las caracteristicas fisicoquimicas dd H,Sy SO, seindican en latabla 1.2.

Tabla1.2
Caracteristicas de componentestipicos de gasesresiduales

Simbolo Masa Densidad Densidad | Vol.molar P.Fusion P.ebullic.
Molecular (Kg/cm3) @ resp.aire (Kmol/m3) (K9 (K°)
S0, 64,06 29263 2,2635 21,89 198,00 263,10
H,S 34,08 1,5392 1,1906 22,14 187,60 212,80
H,O 18,01 0,7680 0,5941 2345 273,16 373,16
N, 28,02 1,2505 0,9730 22,40 63,00 77,40
COS 60,07 2,7200 2,1000 2210 135,00 225,00
CS, 76,14 1,2610 164,60 319,40
S 32,07 2,0700 385,90 717,70

La informacion preiminar para etudiar la viabilidad de un adsorbente
debe extraerse en base a sus propiedades termodindmicas. Un vaor negativo de
la energia de formacion, indicaria una dta afinidad entre € adsorbente y €
adsorbato. La informacion obtenida a partir de cdculos termodinamicos nos
informa dd sentido que tomaria un reaccion determinada hacia € estado de
equilibrio, esto no necesariamente indica que & adsorbente va a ser efectivo en €
proceso de adsorcion. Otra caracteristica importante de un adsorbente es su
capacidad de regeneracion, p.g la facilidad con la que puede ser sometido a
regeneracion manteniendo sus propiedades después de varios ciclos de
regeneracion.

Para la adsorcion de SO, y H,S s emplean un dto nimero de
adsorbentes de diferente naturaleza. A menudo son activados mediante la adicion
de un agente activante que a veces hace dificil clasficar € proceso como
adsorcion o catdiss.

1.5.3.1 Adsorbentes

Desde @ punto de vista de su composicion quimica, los adsorbentes
pueden clasificarse como:



-Adsorbentes carbonosos
-Adsorbentes inorganicos
-Absorbentes zeoliticos
-Adsorbentes mixtos
-Adsorbentes carbonosos

Los adsorbentes carbonosos sudlen ser carbones activos obtenidos
durante procesos térmicos en ausencia de are, seguidos de una activacion
mediante vapor, gas 'y proceso quimico. El carbdn activo obtenido después del
proceso de activacion tiene una dta superficie especifica con un gran nimero de
microporos. Las materias primas para la obtencion de carbones activos pueden
ser: madera, carbdn, tallos de plantas tropicales, cascaras de nuez, tc....

Los carbones activos preparados empleando compuestos de metales
tales como Cu, Ag, Hg, Au, Zn, Cd, Al, Co, Ni, Pd, Pt, Ti, V, Cr, Mn, Fe, Sn,
Pb, Mo 6 W incrementan la cantided dd sulfuro de hidrogeno o mercaptanos
adsorbido. La literatura de patentes sobre adsorcion de SO, recomienda la
utilizacion de adsorbentes carbonosos activados. Estos son tipicamente carbon
activo, semi-coque y coque en los cuaes se depositala fase activa. Los carbones
activos tratados con écido sulflrico, yoduro, bromuro, cloruro arménico,
compuestos de Ni y K, sulfato aménico, hidroxido sodico, en generd son
mejores adsorbentes que € carbon activo.

Carbones mezclados con dlicio, éxido de duminio o silice-alminas y
pelletizados después de ser sometidos a una temperatura de 870-1270°K
presentan una ata capacidad de adsorcidn que permite disminuir € contenido de
SO, en € gas combustible de 2000 a 50 ppm. Cuando se afiade ca (Ca0,
CaCQ,) d carbdn activo, se obtiene un aumento en la capacidad de adsorcion.
Sobre este adsorbente se pueden observar diferentes procesos. Adsorcion del
SO, sobre d carbon activo, reaccion quimicadd SO, con d compuesto reactivo
de ca y regeneracion parcid de carbon.

-Adsorbentes Inorganicos

Los adsorbentes mas empleados en la industria son los Oxidos de
aduminioy d gd de slice acida. La dumina se obtiene mediante la cdcinacion de
hidroxidos de duminio; bien de los trihidratados (gibbsta, bayerita) o de los
monohidratados (boehmita, pseudoboehmita). El proceso térmico del hidréxido
de duminio lleva ala produccion de diferentes dxidos de duminio. Los grupos de
Oxidos de duminio son:
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-Bgatemperatura; hasta 870 °K; a,gy z -Al,Os.
-Altatemperatura; hasta 1270 °K; z-Al,O5
-Por encima de 1270 °K x-Al,O3

Los tipos industrides de aumina suden contener g-Al,Oz; y menos
frecuentemente a-Al,Os. El &ea especifica se sitia entre 150 y 400 nfigy d
radio de poro entre 60 y 100A.

Otro adsorbente de gran importancia es € gd del acido slicico que se
caracteriza por una gran porosidad. Se forma a partir de silice amorfo hidratado
(80, nH,O) capaz de transformarse mediante un mecanismo de
policondensacion.

Las caracteristicas estructuraes dd gel de silice sudlen ser las Sguientes,
area especifica 300-750 /g, radio medio de poro de 10 a 70 A y densidad de
0,4 a0,9 glcm.

Lostiposindustrides de gel de silice se dividen en:

Tamafio de poros de 45 a100 A
Tamafio de poros de 18 a 35A
Tamafio de porosde 8 a20 A

Otro adsorbente inorganico empleado usuamente en d industria es €
dioxido de titanio. Otros compuestos de titanio como d titanato de bario puede
emplearse como adsorbente. Mineraes naturaes conteniendo Ca, Mg, Ba, Mn,
Fe y Zn son conocidos como buenos adsorbentes estos metales y sus Oxidos
generdmente tienen una gran afinidad por d azufre.

-Adsorbentes zeoliticos

Las zeolitas representan un grupo separado de adsorbentes. Tanto las
sntéticas como las naturades se emplean en la adsorcion de SO, y H,S. Las
zeolitas son muy buenos adsorbentes y estan caracterizadas por una dta afinidad
hecia € azufre. Las zedlitas crigtdinas, cominmente conocidas como tamices
moleculares, poseen grandes propiedades adsorbentes. Un tamiz molecular,
seleccionado adecuadamente, favorece la adsorcidn sdectiva de un componente



de la mezcla. La sdectividad de las zeolita moleculares depende de factores
como: tamafio de las moléculas a adsorber comparados con € tamafio de los
poros de lazeolita; y € caracter polar de las moléculas adsorbidas.

-Adsorbentes mixtos

La composicion de estos adsorbentes representan  mezclas,
frecuentemente pesos iguales de adsorbentes carbonosos e inorganicos. Como
gemplos podemos citar: adsorbentes porosos para la desulfuracion de gases
producidos mezclando 6xidos de Zn con grafito; Oxido de auminio mezclado con
un agente que facilita la formacién de poros como la azodicarbamida. Carbonato
sodico mezclado con carbdn p.g. lignito, y sujeto a caentamiento por encima de
1150°K en medio reductor. Para gases secos se emplea un anidn de intercambio
Macroporaso sUjeto a reaccion con etiléndiamina o propiléndiamina

La adsorcion de Oxidos de azufre se produce por mezcla de materiaes
hidrofilicos, taes como éxido de duminio, gel de silice 0 duminosilicatos con
hierro en polvo y carbon.

1.5.3.2 Catalizadores para la eiminacién de compuestos de azufre en
gases de combustion.

En & proceso de extraccion de azufre de gases que contienen
compuestos de azufre, sude emplearse la catdlisis de contacto. El mecanismo de
contacto con € catdizador es complgo y diferentes cataizadores actlan para la
misma reaccion.

Hasta d momento no hay base tedrica suficiente para sdeccionar €
catdizador adecuado, sn recurrir a la experimentacion. El catdizador es
seleccionado mediante un proceso de prueba y diminacion. Los mecanismos de
reaccion pueden establecerse en agunos casos, pero los conceptos e ideas no
pueden generdizarse. En los procesos de contacto tienen una gran importancia la
adsorcion y la difusdn. Las moléculas reaccionantes deben fluir de la fase
gaseosa hasta dcanzar 1a superficie de contacto mediante su difusion y 1o mismo
ocurre con los productos formados. El proceso en la superficie de contacto
comienza con la adsorcion de la molécula. Se asume que solamente son
adsorbidas aguellas moléculas adecuadas a la naturaleza de los centros activos



de cataizador. Es deseable que la superficie de contacto sea lo mas amplia
posible.

La obtencion de azufre a partir de gases combustibles puede tener lugar
en (Wieckowska, 1995):

-Catalizadores soportados en alUmina, asi como Oxidos de aluminio activados y
con metales de los grupos VI, VIII, IX 'y X como promotores.

-Carbones activos, coques y semicoques, pudiendo estar promovidos con
metaes delos grupos VI, VIII, Xy X .

-Zeolitas naturales o sntéticas
-Oxidos de titanio y circonio.

Los catalizadores empleados en la industria para la converson de H,S 'y
SO, a azufre son, en primer lugar Oxidos de duminio, bauxita, y Oxidos de
auminio activados, asi como 6xidos de duminio modificados con dementos de
los grupos VI, VI, IX y X. Los e ementos mas empleados son Co, Mo, Ni, Cr,
Wy\V.

Se obtienen catdizadores efectivos para la desulfuracion saturando
Oxidos de duminio con disoluciones acuosas de ytrio 6 lantano. Se han empleado
catalizadores de Ni-Mo/Al,O3; 6 Cr-Mo/Al,O; para la desulfuracion de gases
provenientes de una unidad Claus. El cadizador para la reaccion de Claus
también puede obtenerse mediante € tratamiento de una mezcla de bauxita y
bohemita con una disolucion de agua &ciday posterior secado.

Los catdizadores basados en éxidos de titanio y circonio son los més
efectivos y selectivos en la oxidacion de sulfuro de hidrogeno a azufre, a pesar de
su bga &ea supeficid los catdizadores muestran una dta activided hacia la
reaccion de oxidacion.

El proceso de oxidacion dd sulfuro de hidrogeno tiene lugar en fase
gaseosa de acuerdo a las siguientes reacciones:

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



2H,S+ 0O, P S, +H,0
DH =-443,1 kJmol

H,S+ 1/20, b SO, + H,O
SO, + 1/20, b SO4
DH=-518,3 kJmol

2H,S+S0, U 3S+2H,0
DH= -146,3 kJmol
La ultima reaccion tiene una bga velocidad de reaccion. Las sustancias

porosas con un &ea superficia suficiente reducen la energia de activacion de la
reaccion de oxidacion de sulfuro de hidrogeno. En la préctica, todos |os cuerpos
solidos porosos presentan actividad catalitica para la reaccion de Claus (Alvarez,
1993). La reaccion tiene lugar, con dta eficacia en € rango de bgas
temperaturas. El parametro de mayor importancia para la conversién es mantener
unardacion 2.1 entred H,Sy e SO..

Los catalizadores empleados en @ proceso Claus han de tener una dta
actividad, resstencia mecanica y bga desactivacion. Varios materiaes con las
caracteridticas fiscas y quimicas adecuadas se emplean en la actudidad. Los
materides mas empleados son los éxidos de duminio, bauxita y auminas
activadas. Las auminas activadas son, a menudo modificadas con metales de los
grupos VI, VIII, IX y X. Actudmente se esta incrementando € uso de Ti/Al,O3 6
TiOg3; debido a su dta actividad. Otros catdlizadores son los carbones activos,
zeolitas y Oxidos de hierro.

La composicion quimica y la porosdad, especidmente € didmetro de
poro, juega un papd primordid en la actividad de un catdizador Claus. Los
carbones activados se caracterizan por una dta actividad pero bga sdectividad.
La presencia de agua o vapor hace disminuir su actividad, por esta razon son
poco empleados.

Lainvestigacion ha conducido a uso de zeolitas en la reaccidn de Claus.
Las zeolita se caracterizan por una dta sdectividad y actividad. Sin embargo la
presencia de agua provoca una reduccion en la acidez de Lewis y la zeolita se
desactiva. Varios autores citan la importancia de la porosidad dd catalizador
como uno de los factores més importantes en su actividad. Cuando € tamafio de
los poros del catalizador es del mismo orden que la molécula de azufre adsorbida
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(5-10 A), d azufre es fuertemente adsorbido. La distribucion de los meso y
macroporos, también juega un papel importante en la actividad del catdizador.

1.6 Optimizacion de catalizadores

En la actudidad exise una demanda de métodos racionales para d
desarrollo de nuevos catdizadores. Los esfuerzos redizados en esta direccion
han llevado a un mayor conocimiento del fendmeno caditico a nivel molecular.
Desde d punto de vigta indugtria interesa disponer del camino més directo para
la obtencion de catdizadores utilizables comercidmente. En d disefio de un
catalizador nos enfrentamos a dos problemas principa mente:

-El disefio de superficies catditicas
-El disefio de particulas de catalizador y de su estructura porosa.

Con respecto d primer problema ha habido un considerable progreso
durante los Udltimos diez afios en méodos experimentaes asi como en
gproximaciones tedricas. Se pueden encontrar en diferentes publicaciones como:
van Santen (1990); Degonqueres (1993); Somorjai (1994). La aplicacion
indugtrial de estos métodos esta s0lo en susinicios.

Con respecto d segundo problema, @ disefio de particulas de catalizador
y de sus edtructuras porosas, la stuacion es algo mejor. Segln parece los
primeros en redlizar trabgjos en este campo fueron Beskov y cols.. en € periodo
1963-72, (Beskov, 1991). Sus resultados fueron empleados en la industria; en
sustrabgos seinvestigo lainfluencia de la estructura porosaen lasdectividad y la
interaccion entre una estructura porosa Optimayy las dimensiones de la padtilla, asi
como las condiciones operacionales. Los parametros de disefio deberian ser:

-Ladistribucion de radio de poro
-Ladigtribucion de lalongitud de poro
-Laformade poro

-Ladistribucion de los centros activos.
-La conectividad, etc...

Los diferentes parametros de disefio estan limitados debido a las
limitaciones fisicas dd materid. Delacey (1974) propuso un modelo de difuson
smple y caculd la densdad optima para catdizadores de composicion fija La
reaccion estudiada era de primer orden y reversible en condiciones isotermas.
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Wohlfahrt (1982) estudio € disefio optimo de pellets para diferentes reacciones.
Hegedus (1980) empleo d modeo de poros ad azar de Wakao y Smith para
optimizar la edtructura de poro de un catalizador para gases de escape de
automdvil. El méodo de optimizacion fue d Complex desarrollado por Box en
1965. Los resultados de Hegedus indicaron un potenciad significativo para la
mejora del catdizador. Beekman y col. (1991) han desarrollado un modelo que
describe lareduccion del NO con NH; en los gases de combustion de una planta
de energia, empleando un catalizador de tipo monalito de V-Ti. El moddo
indicaba una meora de hasta e 50% en la actividad empleando catdizadores con
la estructura de poro optimizada. Beekman y col. (1991) han encontrado ciertos
tipos de silice sobre los que se puede desarrollar 1a estructura mencionada.

1.6.1 Influencia dela difusiéon

Laprediccion de lainfluencia de la difusion en lavelocidad de reaccidn en
catalizadores porosos es uno de los problemas fundamentdes para la
modelizacion de un catdizador (Sahimi, 1990). La aproximacion més smple a
este problema es la descripcion del espacio poroso como un medio continuo
consistente con su gpariencia a escala macroscopica. El problema se convierte en
predecir los pardmetros efectivos que decriben € transporte en e medio poroso.
Para reacciones irreversibles de primer orden en régimen isotermo la ecuacién de
reaccion-difuson es.

N2C, - (k/Dg)Ca =0

Numerosos modelos y teorias han intentado predecir € vador de la
difusvidad efectiva, Dg. Ladifusvidad efectiva puede expresarse como:

Dt = /e ODA(Nf(r)dr =Da(r) e/t

donde D, es € coeficiente de difusién molecular que puede cacularse empleando
el méodo de Chapman-Enskog, o cuaquiera de los citados en la bibliografia,
f(rdr es la fraccion de hueco de los poros en d intervao [r, r + dr] (Satterfidd,
1970) y e eslaporosidad.

Latortuosidad t representa d hecho de que la difuson en los poros no
sgue d camino de flujo difusivo neto y también que € flujo esta restringido por la
geometria de los poros. El problema ahora es predecir los vdores de la
tortuosidad. EI méodo empleado clasicamente ha sido determinar la difusividad



efectiva en ausencia de reaccion y luego emplearla en la solucion de la ecuacion
de difusion/reaccion. Thide (1939) representd @ pellet como un solo poro y
desde entonces ha habido otros modelos mas complicados para predecir la
difusividad efectiva. Wheder (1951) consderé que los poros tenian un angulo
medio de 45° respecto ala direccion de difuson y obtuvo unvaor det = 2. Un
vaor det =03 fue propuesto por Weiz y col. (1962). Johnson y Stewart (1965)
y también Feng y col. (1973) desarrollaron € modelo de poro-paralelo que daun
vaor det = 3 para un conjunto de poros orientados a azar.

El modelo de micro-macroporo de Wakao y col. (1962) fue propuesto
para moddlizar estructuras de poro bidispersas ocasionadas en catalizadores
pelletizados, estos Ultimos modelos han sido ampliamente empleados y probados
para determinar tortuosidades a partir de datos experimentaes de difusion. El
modelo de poros d azar consderala difusién de Knudsen asi como la difusion
molecular. El modelo se basa en las Siguientes ecuaciones:

Dy=97x10° I macro or micro (T/Ma)*?
1/D=[1/D, +1/D,]; secaculaparamicroy macroporos

Donde D corresponde a la difusividad combinada

Teniendo en cuenta lo anterior, la difusvidad efectiva dd catalizador se
cacula segun:

Dmacro- Em 2+ em2 -(1 + 3eM)-Dmicro
Der = (1-ey)

En estudios experimentaes bgo condiciones de difuson Saterfield y col.
(1968) han obtenido valores de tortuosidad entre 2,8 y 7,3, para un gran nimero
de catalizadores comercides, se determind que para la mitad de las muedtras la
tortuosidad tenia un valor de 4 aln variando su estructura macroporosa. Froment
y col. (1990) determinaron que vaores entre 4 y 5 eran los més frecuentes.
Beekman y cal. (1979) emplearon un modelo de poros d azar, con unared de
Bethe en la que cada poro esta conectado a otros dos, para moddizar la
desactivacion de cataizadores. Froment y col. (1990.) cacularon unatortuosidad
de 4 para este modelo bgo condiciones de restricciones difusondes. Bathia
(1986) llevo a cabo un tratamiento estadistico de un modelo de poros d azar y



encontrd que € numero de coordinacion de los poros y las condiciones de
operacion también influencian los vaores de la tortuosidad.

1.7 Termodinamica delareaccion de Claus

La primera investigacion intensiva de la termodinamica de la reaccion de
Claus, fue redlizada en 1953 por Gamson y Elkins (Gamson, 1953). Los
resultados de sus caculos de equilibrio se representan en la figura 1.4. Estos
resultados estdn basados en los datos temodinamicos disponibles en la época,
que para las formas dotropicas del azufre eran correspondientes a medidas de
los afios 1909 y 1937 redizados por Preuner y col. (1909); estos datos

consderaban lasespecies S, g ¥ Ss.

Desde 1953, s= ha confirmado la presencia de especies dd azufre
digtintas de las citadas, en los trabgjos de Berkowitz y cols.(1963), que también
midieron la compodcion de las mezclas de azufre saturadas a diferentes
temperaturas. Las medidas de la presion de vapor del azufre, redizadas por West
y col. (1929) comprenden un rango de temperaturas que va desde la temperatura
ambiente hagta la critica Sin embargo, los resultados publicados por los
diferentes investigadores no siempre concuerdan.

Aun reconociendo la presencia de diferentes especies dd azufre, muchos
trabgos asumen, que & no consderar la presencia de todas las formas
aotropicas, no tiene una gran influencia en € caculo dd equilibrio Claus, aunque
S se consideran todas las especies para los cdculos del punto de rocio. En €
Anexo 1 s indican los vaores de las propiedades fiscas empleadas en los
cdculos para cada compuesto interviniente en la reaccion de Claus.

1.7.1 Célculo dd equilibrio quimico

Exigen dos méodos gptos para cacular € equilibrio quimico de la
reaccion de Claus. Estos métodos son: € método de la constante de equilibrio y
el méodo de la minimizacion de la energia libre. Se han conseguido resultados
andogos con ambos métodos, S bien, segin agunos autores, d méodo de
minimizacion de la energia libre posee aguna ventgjas, como son:



a) Tiene un caracter mas generd, d no ser necesario € conocimiento de las
reacciones que ocurren en € reactor.

b) Posee menos dificultades de caculo
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Figura 1.4 Curvadeequilibrio delareaccion de Claus

En la bibliografia se encuentran numerosos gemplos de cdculo
empleando € méodo de minimizacion de la energia; como son los trabgos de
Ma (1972), Boyd (1976), Gordon (1971). Gamson y Elkins (1953) redizaron €
primer cdculo dd equilibrio Claus empleando € método de la congtante de
equilibrio. Opekar y col.(1966) eaboraron un programa empleando € método de
la congtante de equiilibrio y que caculaba d equilibrio de lareaccion. Lees (1970)
empled & méodo de minimizacion de la energia para Smular reactores redes.
Boas y ¢0l.(1971) redizaron una sSmulacion emplesndo € méodo de
minimizacion de energia que permitiasmular plantas redes. Maadah y col.(1978)
modificaron @ programa de minimizacion NASA SP-273 paralareaccion Claus,



empleando hasta cincuenta especies distintas, entre ellas diez formas aotropicas
de azufre.

Person y cal. (1985) redizaron un programa de ordenador, basado en la
minimizacion de energia, a fin de Smular € comportamiento de los catdizadores
Kasar. En 1987 Wen y cols. desarrollaron un programa de minimizacion que
incluia una aproximacion a la cinética de los reactores. También en 1987,
ALCOA desarrollé un programa llamado SOLGASMIX (Chou, 1987), basado
en la minimizacion de energia libre a fin de andizar d comportamiento de sus
catalizadores.

Bragg (1981) rediz6 un modeo que permitia Smular, desde un punto de
vista operativo, una planta real y empleaba d método de minimizacion, también
permitia smular un comportamiento adiabético de los reactores. En los Ultimos
ahos la empresa Bovar Western Research ha comercidizado € programa
SULSIM que permite la smulacion de unidades Claus. Este programa también
edta basado en la minimizacion de energialibre.

La eleccion del método de caculo dd equilibrio quimico, es un tema de
preferencia y disponibilidad de datos termodindmicos, ya que resultados
andogos, ¢ han obtenido de ambas maneras. A continuacion pasamos a
describir brevemente la base de ambos métodos:

1.7.1.1 Método dela constante de equilibrio

En las sguientes ecuaciones se exponen las relaciones entre la congtante
de equilibrio de una reaccion, su energia libre standard de reaccion y la
composicion de las fases presentes:

INK =Snilnp = Snin (X P) =- G/IRT [1.5]

sendo K : Lacongante de equilibrio
n; : & coeficiente estequiométrico de cada componente
P, : Lapreson parcia del componentei en fase gas
P: Lapresion totdl
G : Lavariacion de laenergialibre para cada reaccion
R, T : Lacongante de los gases y latemperatura
x; = fraccion molar del componentei
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En esta ecuacion se supone comportamiento idea de los gases

Por otra parte en una reaccion los moles findes de un componente se
pueden expresar de la Siguiente manera:

N=nj + ne

Siendo n, losmalesinicides, n; € coeficiente estequiométrico y e la extenson de
la reaccion. S e es postivo, la reaccion transcurre hacia la derecha, y S es
negativo hacialaizquierda, no existiendo reaccion S es cero.

En un sstema de reaccion, como € de Claus, se pueden plantear m
ecuaciones linedmente independientes de la forma de la ecuacion [1.5]
correspondiente a cada una de las m reacciones individudes y en funcion de las
extensiones de cada reaccion tenemos:

f1(e1,e,...em) =0
fo(en,e,....em) =0 [1.6]

resolviendo este sstema de ecuaciones con la restriccion de que n; debe ser
sempre podtivo, obtendremos los valores de equilibrio de las especies
implicadas. El procedimiento secuencial empleado esd sguiente:

1. Fjar temperatura y presion del sstema, asi como las cantidades inicides de
reaccionantes en moles.

2. Determinar los vaores de K, para cada reaccion, mediante correlaciones en
funcidn de latemperatura.

3. Edtimar los valores de las extensones de cada reaccion (e,&;,...em). Se
calculan los valores de ry a partir de la.ecuacion ry =njg + Ni€j

4. Secdculaxi=n/n_ (s x=0seasimilaal0™)

5. Seevaltacadafi=(-In K, In xjP) apartir de la ecuacion [1.5]



7.- Seresuelve € sistema planteado .

1.7.1.2 Méodo de minimizacion delaenergialibre

En este méodo laenergialibre total del sistema se minimiza empleando la
energia libre molar de cada especie y manteniendo la conservacion de nimero
de &omos de cada elemento. Consderando una reaccion 0 Sstema de
reacciones, que produzca n productos, a partir de m reactantes diferentes, la
conversion de equilibrio de cada especie, cuyos moles se representan por . se

obtiene minimizando la expresion:
G(ny, My,...., n) = Sny [(DGr); /IRT+ In (n.P)]
ujetaalas restricciones dd balance de masa.:
da.n=b (i=12..); n>=0paacudquier |
donde: G(ny, Mn,....,ny) eslaenergialibre totd del sstemaen caorias.
D(Gy); eslaenergialibre de formacion alatemperatura T(%K) parala
especie |, definidaa partir de sus ementos congtituyentes en

sus estados de referencia, cal/mal

bi eslasumatota de &omos gramo o gramos mol dd demento
i, presentesen los reactantes

a; sond numero de d&omosdd elemento i de los reactantes
presentes en |os productos |

1.7.2 Andliss del equilibrio quimico dela reaccion de Claus

En la figura 15 s muedra la comparacion dd equilibrio Claus
empleando € méodo de la constante de equilibrio y € méodo de minimizacion
de energia libre, en estos cdculos se han incluido todas la formas dotrdpicas del
azufre ($,Ss,...,Sg); todas las curvas s han cdculado sn consderar
condensacion de azufre y su diminacion del sstema, segin los resultados a

temperaturas inferiores a 119°C se formard azufre liquido.
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La forma de la curva de equilibrio es € reaultado directo de la
dependencia de la composicion del azufre vapor con la temperatura; las especies
de dto peso molecular predominan a bgas temperaturas y las de bgo peso
molecular 1o hacen dtas temperaturas, por esto, para un nimero fijo de &omos
de azufre, se forman menos moléculas a bgas temperaturas, o cud hace
disminuir la preson parcid de azufre vapor y, desplaza @ equilibrio ala derecha
incrementando la converson. Lo contrario es cierto a dtas temperaturas. Es este
mismo fendmeno & que causa d que a bgas temperaturas aumente la converson
y adtas temperaturas disminuya
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Debido ala gran influencia de la compaosicion del azufre vapor, G.Paskdl
(1979) hainvestigado € efecto de restringir € niimero de especies en € vapor de
azufre, en los clculos de equilibrio. La posicion més extrema es que s0lo eté
presente una especie de azufre, representado por |as ecuaciones:



2H,S+S0,U 3/2S, +2H,0

2H,S+ S0, U 3/85; +2H,0

Los caculos de equilibrio para estas dos Stuaciones redtringidas, se
muestran en la figura 1.6. Los datos de energia libre, indican que la primera
reaccion no va atener lugar por debgjo de 550°C, y la segunda reaccion no vaa
tener lugar por debgjo de 1000°C. Como la préctica demuestra, la reaccion tiene
lugar en todo d rango de temperaturas, luego la hipotesis anterior esfasa.

Con objeto de obtener un modelo continuo para todo € rango de
temperaturas, es necesario permitir la coexistencia de, d menaos, dos especies de
azufre vapor; una en cada region de temperatura. En la figura 1.6 se ha
representado este caso y se han ido afiadiendo especies de azufre hasta obtener
los resultados anteriores. Se observa que la converson se va incrementando a
medida que aumentamos € nimero de formas dotrépicas de azufre
consideradas. De lo expresado anteriormente, se deduce que es muy importante
tener en cuenta € rango de temperatura de operacidn, para andizar cuantas
especies de vapor hemos de incluir en los caculos de equilibrio; por encima de
1200°C Slo es sgnificativo d S, y por debajo de 200°C, sdlo debemos tener
en cuenta @ S; por lo tanto en @ intervalo 200-1200° cuantas mas especies de
azufre seincluyan més preciso serae caculo dd equilibrio.
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Figura 1.6 Efecto del numer o de especies consideradas en e célculo del
equilibrio
1.8 Catalizadoresparalareaccion de Claus

Laconversion del H,S a azufre en la etgpa térmica de la reaccion Claus,
eda limitada termodindmicamente a valores maximos en torno d 75%, para
obtener valores superiores de conversion, es necesario extender la reaccidn a
bgas temperaturas donde la converson se ve favorecida termodindmicamente.
La bga velocidad de reaccion en estas condiciones obliga a empleo de
catalizadores. La reaccion predominante en los reactores Claus, es.

2H,S+S0, U 3/xS, +2H,0 + 22Kca

Empleando més de un reactor, diminando € azufre producido mediante
condensacion del mismo, y trabgjando en cada reactor a menor temperatura, es
posible obtener conversiones dd 98% respecto a la concentracion de acido
aulfhidrico en lacarga.



52

El catdizador mas empleado en unidades de recuperacion de azufre es la
aumina activada, de forma esféricay sin promotores. El catdizador se obtiene a
patir de dumina hidratada, a la cud se le ha diminado € agua mediante
cdentamiento para producir una fase dumina de trangcidon. Las propiedades
deseables en un catdizador para la reaccion de Claus incluyen: dta actividad
catditica, disponibilidad, bgo cogste, dta ressencia a la desactivacion y
enveecimiento, buena resstencia mecanica, bga resstencia d flujo de gasy una
dtaresigencia ala atricion. En generd las bauxitas y duminas activedas, son los
catalizadores empleados.

La actividad de un catalizador depende en genera de sus propiedades
fiscas y quimicas. composicion, estructura quimica, tamafio de particula,
porosidad y area superficial. La destruccion de alguna 6 todas estas propiedades
reducira la actividad del catalizador. Ademas de la actividad, los factores que
dectardn d rendimiento de un cadizador incluyen: temperatura, presion,
concentracion de reactantes y productos, asi como € tiempo de contacto.

Los catadlizadores Claus, deben tener una estructura de poro apropiada
que minimice los microporos, (d<10 A) para evitar la condensacion de azufre a
las condiciones de operacion de las plantas de azufre; maximice |os mesoporos
(20A a 200A) que suministran una gran &ea superficia y por tanto dtas
conversiones, y también maximice los macroporos (>200A) que fadiliten la
difuson delos rectivos y productos alos centros activos.

Los requisitos de la unidades Claus, obligan a garantizar que la reaccion
llega d equilibrio en cada uno de los lechos catditicos. La bauxita fresca,
generdmente satisface esta condicion; @ equilibrio se obtiene en los primeros
treinta centimetros del lecho de catalizador. Para las mismas condiciones la
adumina es generdmente mucho més activa que la bauxita, Sendo d cataizador
méas empl eado.

En las tablas 1.3 ay b, se muestran los diferentes resultados obtenidos
por varios autores, para ensayos experimentales de la reaccion de Claus.

1.8.1 Desactivacion de catalizador es para la reaccion de Claus

En generd, para cualquier catalizador Claus fresco, la actividad no es un
problema, y es rdativamente fécil conseguir la converson de equilibrio en los
primeros centimetros de catalizedor. EI mayor problema es € deterioro de la
actividad del catdizador, este deterioro esté relacionado més con contaminantes



en ladimentacion del reactor y problemas operacionaes que con las propiedades
intrinsecas del catdizador.

En la mayoria de las plantas de azufre, la dtura del lecho catalitico es de,
gproximadamente dos metros, con catalizadores frescos la reaccion acanza €
equilibrio en los primeros 10 a 30 centimetros de catdizador. A medida que la
desactivacion dd catdizador tiene lugar, la converson no se ve afectada hasta
que latotaidad del lecho esté desactivado y no se consigue
la conversion de equilibrio. A partir de este momento, se dice que la converson
en d lecho etd limitada cinéticamente. Este hecho se caracteriza por una
disminucion del incremento de temperatura en € lecho debido a la exotermicidad
de lareaccion de Claus.

Los mecanismos de desactivacion se pueden agrupar en dos categorias.

la primera categoria contiene aquellos mecanismos que implican cambios en las
propiedades estructurales intrinsecas del catalizador, entre ellas podemos agrupar

-Disminucion del &rea superficid debido a destruccion térmica de la estructura del
catalizador,

-Cambios de fase, Snterizacion y atricion.

Tabla1.3(a)
Referencia Catalizador Diametro. Area Temp. t  Conc. \ Conv.
mm m3g | °K |[se |H,S/ISO| %
g o/H,0
Kerr,Paskall,Ba Alumina 2,0-4,0 300 505- 3 |1,6/0,8/2 74
Ilash 511 7
(19764) Bauxita 2,0-4,0 240 | 505- 3 116/0,8/2] 73
511 8
Burns,Lippert, Porocel 4,0-8,0 224 505 5 |1,5/0,75/ 82
Kerr 25,4
(1974) Porocel 2,0/4,0 235 505 5 |1,5/0,75/ 80
25,5
Bauxita 1 2,0-3,0 251 505 5 |1,5/0,75/ 74
25,6
Bauxita 2 3,0-4,0 243 505 5 | 1,5/0,75/ 79
25,7




Aluminal 5,0-8,0 368 505 5 | 1,5/0,75/ 82
25,8
Alumina 2 5,0-8,0 275 505 5 [ 1,5/0,75/ | 74,2
25,9
Alumina3 4 310 505 5 | 1,5/0,75/ | 78,2
25,10
Pearson Alumina S201 3,0-6,0 98 548 85
(2978) Alumina S201 3,0-6,1 146 548 55
Alumina S201 3,0-6,2 186 548 98
Gamson,Elkins Porocel 4,0-8,0 224 503 15 | 6,78/3,3 97,9
9/26,83
(1953) Porocel 4,0-8,0 224 533 15 | 6,78/3,3 | 96,7
9/26,84
Porocel 4,0-8,0 224 573 15 | 6,78/3,3 | 94,8
9/26,85
Porocel 4,0-8,0 224 503 | 75(6,78/33 | 96,9
9/26,86
Porocel 4,0-8,0 224 573 |18 (6,78/33 | 929
75 | 9/26,94
DallaLana Alumina 450 3,6 | 6,14/3,0 92
7/21,5
(2978) Alumina 500 3,6 | 6,14/3,0 96
7/21,6
Alumina 550 3,6 | 6,14/3,0 99
71217
Alumina 600 3,6 | 6,14/3,0 929
7/21,8
Tabla 1.3 (b)
Referencia Catalizador Diametro
mm m?/g °K seg. |H,S/SO./ | %
H,O
Pearson |AluminaS201| 3,0-6,0 350 408 6,55 |0,75/0,375 98
/33,8
(2977) AluminaS201| 3,0-6,0 148 408 6,55 |0,75/0,375| 97
/33,9
AluminaS201| 3,0-6,0 82 408 6,55 |0,75/0,375| 97
/33,10
AluminaS201| 3,0-6,0 32 408 6,55 [0,75/0,375| 95
/33,11




Chou Alumina S100 3,175 340 493 3,6 1,0/0,5 98

(1987) Alumina S100 3,175 340 493 0,72 1,0/0,5 88

Pearson | Alumina S201 320 548 3,6 4,0/2,0/8,0 83

(2973) Alumina 49 548 36 14,0/2,0/8,0 55

Bauxita 184 548 36 14,02,080 75

Co-Mo 270 548 36 14,0/2,0/80( 84

Alumina S501 270 548 36 14,012,080 85

Alvarez,Me Alumina 208 373 36 8,0/4,0 98
ndioroz

(1995) Zeolita 920 373 36 8,0/4,0 99

Burrus 349 373 36 8,0/4,0 95

Myta 127 373 36 8,0/4,0 93

Silice 140 373 36 8,0/4,0 42

Estos mecanismos son irreversbles y aunque pueden minimizarse sus
efectos no se pueden diminar totalmente. Para las condiciones de operacion de la
reaccion de Claus son en generd muy lentos. La mayor desactivacion de
catalizador se debe a temperaturas excesivas de operacion durante las maniobras
de arranque y parada de la unidad de recuperacion de azufre.

La pérdida de superficie debida a las dtas temperatura, también llamada
envgecimiento térmico, es d descenso gradud del aea superficid a las
condiciones de operacion normaes de una unidad Claus. Es un fendmeno
irreversble y se debe d colapso de los poros mas pequefios debido a la
temperatura; @ resultado es una disminucion del &ea superficid y, por tanto, de
la conversgon. La pérdida de superficie es funcidn dd tiempo y de latemperatura

La mayoria de los cataizadores son térmicamente estables hasta 480°C.
Al ser la pérdida de superficie un fendmeno irreversible, solamente una cuidadosa
edtabilidad en la operacion que evite las dtas temperaturas y la adecuada
ingalacion de termopares a lo largo dd reactor, que permitan conocer las
temperaturas en € reactor, son las medidas paraque lavida Gtil del catalizador se
cumpla, de dos a seis afios.

Cuando la dumina activada se ve sometida a dtas presiones parcides de
vapor de agua, puede producirse la rehidratacion de la dumina. A las
temperaturas normales de operacion y a bgjas presiones parcides de vapor de
agua, @ cadizador sufrirala rehidratacion lentamente. Sin embargo, S se inyecta
vapor a menos de 175°C, debido a causas operacionades, se producira una
rgpida pérdida dd area superficid dd catdizador.



La segunda categoria engloba agentes externos a la reaccion y que,
mediante reaccion quimica o smplemente por deposicion sobre la edtructura
porosa del cataizador, impiden € acceso de los reactantes hacia los centros
activos. Los principales mecanismos en esta categoria son: sulfatacion, cenizas,
salesy productos de corrosion de las tuberias. En general la desactivacion debida
a estos mecanismos es reversble. Muchas veces es necesario diminar la fuente
de productos contaminantes para evitar problemas crénicos de desactivacion.

La desactivacion debida a coque, depende en gran manera de la
edtructura del depdsito carbonoso. Las cenizas como las formadas en € cracking
dd CS; o mediante la combustion subestequiométrica de hidrocarburos ligeros
no desactiva € catdizador, es mas, € carbon activo se empled origindmente
como catalizador Claus. Este tipo de depdsito puede convertirse en un problema,
S se deposita en cantidades tales que ocasione problemas de pérdida de carga a
través del lecho 6 contamine € azufre producido. Los depdsitos de carbon de
tipo crigtaino, desactivan rgpida 'y permanentemente e cataizador. Este tipo de
materia encagpsula los pellets de catdizador con un recubrimiento que blogquea €
acceso de los reactivos a los centros activos.

1.8.1.1 Condensacion de azufre

Shoofs (1985) ha andizado € problema de la condensacion del azufre
sobre € catdizador, haciendo un estudio de la condensacion en los poros, y
como e ven influenciados por d tamafio de los mismos. Kelvin (1870) confirmo
que la preson de vapor de un liquido contenido en un capilar de pequefio
didmetro, es menor que la presién de vapor dd liguido en una superficie libre.
Para € caso en que se andice la evgporacion de un liquido en un poro
parcidmente lleno, obtuvo la expresion:

-4gVcox
d= — [17]
RTIn(p/po)

donde,

d = Diametro del capilar o poro que contiene € liquido condensado,cm
g = Tenson superficid dd liquido,dinalcm
V = Volumen molar dd liquido,cc/mol
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q = Angulo de contacto, ©

R =8,314E7 , erg/mol°K

T = Temperatura absol uta,°K

p = Presién parcid del gas que condensaen € capilar o poro,mmHg
P, = Presion de vapor normd del liquido, mmHg

Esta ecuacion suministra la base para estimar € tamafio de los porosy su
digribucion en d méodo de adsorcion de nitrégeno. Modificandola, con la
hipotesis de Cohan (1938) en la que postulaba € hecho de que, los poros en
condensacion se llenan radidmente y en evaporacion lo hacen verticamente,
obtenemos:

-29V
d= [1.8]
RT In (p/po)

Esta ecuacion puede emplearse en poros cuyos didmetros son, a menos,
cuatro veces mayores que la molécula dd liquido implicado. Para la
condensacion del azufre puede emplearse para poros de d menos 15A de
didmetro. Los poros con didmetros mas pequefios que los obtenidos a partir de
laecuacion [1.8] , probablemente no tendran actividad catalitica debido a que los
reactantes no tendrén acceso a mismo.

En reactores con bgja temperatura de operacion, pero por encima del
punto de rocio, la deposicion de azufre en € interior de los poros ddl catalizador
mediante adsorcion y condensacion capilar, puede impedir € acceso de los
reactivos alos centros activos, y por |o tanto producir una limitacion cinética de la
conversion en d lecho. Este tipo de desactivacion tempora puede remediarse,
elevando durante cortos periodos de tiempo la temperatura de los reactores en
unos 15-20°C y diminado @ azufre depositado. Después de 24 a 36 horas, la
temperatura del reactor se reduce lentamente a la temperatura norma de
operacion. Este método, conocido como "heat soak”, es ampliamente empleado
en laindudria

1.8.1.2 Sulfatacion

La sulfatacidn de los centros activos, se consdera la principa causa de
desactivacion en catdizadores Claus. Desafortunadamente, una cierta proporcion
de sulfatacion es inevitable debido a la quimisorcion dd SO, (Ziolek, 1991). La



quimisorcion del SO, dcanza € equilibrio a valores dd 2 a 4% en peso. En
mayor escaa los niveles de sulfatacion pueden incrementarse répidamente debido
alaformacion de SO; 0 a paso de O, desde la etapa de combustion, por un un
mal estado o mala operacion de los quemadores de gas &cido. En latabla 1.4 se
muestra un andids tipico de catdizadores Claus frescos, semidesactivados y
desactivados:

Tabla14
Andlissde catalizador es Claus

Catalizador ~ Area Superficial Azufre SO2  Carbon
/g % peso % peso | % peso
Fresco 325-340 0 0 0
Semidesac. 200-250 0-4 2-4 | 0,1-0,5
Desac. 0-25 5-7 1-3

La sulfatacion es reversible, mediante agentes reductores que diminen €
aulfato de la superficie ddl catdizador. La presencia de varios agentes reductores
en la corriente de proceso (H.S, S, HO), hace posible la regeneracion de
cadizador en linea

El proceso de regeneracion en linea, usua mente empleado, consste en la
modificacion de la relacion aire-gas acido, a fin de forzar la presencia de una
mayor proporcion de HS en la corriente de carga a los catdizadores. Esto se
consigue con relaciones HS/ SO, entre 2,5-10. Después de 24-36 horas, la
planta retorna a su condicion de operacion norma. Se recomienda redizar esta
operacion, a menos unavez d mes para mantener € cataizador activo.

1.8.2 Cinética delareaccion de Claus

La medida y corrdacion de las velocidades de reaccion para especies
como e HS, SO, HO, S,..., en reactores Claus, representa un problema
experimental complgo. Las primeros trabgos comenzaron en la Universidad de
Alberta en 1965, dirigidos por Ddla Lana (1978). En agued momento, € Unico
trabgo fiable digponible era d redizado en 1953 por Gamson y Elkins. Hasta
mediados de los afios setenta se redlizaron diferentes trabgos empleando como
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catalizador la bauxitay laaUmina activada, latemperatura de trabgjo estabaen €
intervalo de 483-563%K, se empleaba un reactor diferenciad a una presion
congtante de 830 mmHg. Las expresiones obtenidas de estos trabgos en la
Universgdad de Albertafueron del tipo:

[szs pSDz 0'5]

~I'h,s= Ko.€Xp(-7440/RT).
[1+b szO]

donde b esconstante.

En este trabgjo los vaores de conversién obtenidos estaban lgjos de los
valores de equilibrio. Pogteriormente, empleando un méodo anditico basado en
la fotometria infrarrgja, y empleando dumina como catdizador condujo a la
obtencion de la siguiente ecuacion de vel ocidad:

[szs pSDz 0'5]
~I'h,s= Ko.€Xp(-7440/RT).
[1+b-szo]2

donde la congtante b, coincidia con la ecuacién precedente. Debido ala similitud
de estas dos ecuaciones, obtenidas independientemente para dos catalizadores
digtintos, se justificaba su uso con propdsitos de disefio.

Burns y cols.(1974) proponen un sistema de deccion de cataizadores
para la reaccion de Claus. Los autores proponian una expresion de primer orden
con respecto a sulfhidrico -ry,s = k.CHzs y empleando la ecuacion de Thiele-

Wheder obtenian larelacion:
log (%Conversion) = 4/S,.(6.v.k)*.(V/R)

donde S,, eslaveocidad espacid dd gas, \, la velocidad molecular media, k es
la congtante de velocidad, V € volumen de poro y R € didmetro de particula de
catalizador (Sato, 1973). La ecuacién fue comprobada sobre un reactor isotermo
con auminay bauxitaa 520°K.

Kerr y cols. (1976a), proponen una ecuacion de segundo orden para la
velocidad de reaccion :



~Th,s = 24148/V,. exp(-2526/T).[-%1,s Xso,+ VK . Xn,0. Xg ]

donde v,, eslavelocidad lined ddl gas. El catdizador empleado eralabauxitay la
auminaactivada. El modelo se desarrollé a partir resultados experimentales en un
reector isotermo y condiciones de operacion smilares a las utilizadas en una
plantaindustrid. Los parametros que influian en la velocidad de reaccion, eran los
Sguientes

-La concentracién de los reactantes ala entrada
-La concentracién de productos ala salida

-El tiempo de residenciaen € reactor
-Latemperaturadd gas

-Laactividad del catdizador

La energia de activacion determinada a partir de los resultados obtenidos
fue de 5,02 Kca/g-moal; este resultado coincidia con € obtenido por George
(1974) de 55 Kcd/g-mol. George empled como cataizador cobato y
molibdeno sobre alimina, operando a 523°K en un reactor integral de lecho fijo.
La ecuacion obtenida por George (1974) fue:

[P,

'rH2§ k.
[1+0,1.p0]

Grancher (1978) redliza una serie de experimentos cinéticos, empleando
aumina como catdizador y diferentes condiciones de operacion; aunque no
publicaba la ecuacion de velocidad, reflgjaba que ésta era de primer orden con
respecto a écido sulfhidrico, de orden 0,5 respecto d SO, y era inhibida por €
agua. En € trabgo se reflgjaba que la reaccion estaba limitada por la velocidad
de difuson interna en los poros, més precisamente por los macroporos. La
reaccion también esté limitada por la trandferencia de materia s la velocidad de
los gases es demasiado bagja. Por |o tanto, |os catalizadores Gptimos debian tener
un tamafio de particula pequefiay un macroporosidad dta. Lavdidez del modelo
cinético fue verificada en una planta indudtria en Lacq (Francia) empledndose
para optimizar las unidades Claus instaladas en los yacimientos de gas naturd,
Stuados en esalocdidad.
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Quet (1980) egtudio la sulfatacion de la dumina y su efecto sobre la
actividad dd cataizador, dando una ecuacién de veocidad vdida para
temperaturas superiores a 540°K. La ecuacion determinada fue la sguiente:

[szs-pso2 UK szo-pso’5]
-I'h,s= Ko.€Xp(E/RT).

[1+C.pr,o]

El Masry (1985) andiz0 d efecto de las variaciones ciclicas de la
aimentacion en reactores Claus determinando la Sguiente ecuacion cingtica

-I,s = 3,537 exp (35,/RT) pu,s Pso,04
Razzaghi y cols.(1984) cacularon € factor de efectividad paralareaccion
de Claus, en un rango de temperaturas de 520 a 673°K. Razzaghi y cols.

utilizaron las ecuaciones cinéticas obtenidas por DalaLanay cols.. (1972, 1976).
L as ecuaciones eran respectivamente:

[ szs-psozo'S]

r = 6.6E-3 exp (-31149.8/RT).
[1+0,03173 puq]

[ szs-psozo'S]

-t = 5.24E-3 exp (-30773/RT).
[ 1+ 0,045 pH20]2

En los calculos para la obtencion dd factor de efectividad se suponia que
€en un reector tenian lugar Smultdneamente | as reacciones:

2H,S+ S0, U 2H,0 + 0.554
S U 3S,
SsU 155,
SsU 0.75S,
La primera reaccion edtaria limitada cinéticamente y las restantes, a ser

las transformaciones aotropicas de azufre dependientes de la temperatura,
dcanzarian d equilibrio ingantdneamente. En d intervalo de temperatura de
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trabgjo de un reactor Claus, inferior a 400°C, las especies predominantes serian
Sy

Por lo tanto en un reactor Claus estariamos considerando una reaccion
reversble exotérmica y tres reacciones pardeas consecutivas a la reaccion
principa; se asume que su composicion es la dd equilibrio para cada forma
dotropicadd azufre.

La ecuacion de valocidad de lareaccion reversble tomalaforma

K [ Pr,s Pso,%5 - (Pr,0.0s,025 K9

“Mh,s=

[1 + 0,045sz0]2

El andiss maeméico de Razzaghi, define un modulo de Thide
modificado F , que tiene en cuenta € hecho de que la reaccién esta limitada por
los vaores de equilibrio, de forma que:

f = (dy/6) [Ar Tsr/ D pu,s)

F=f/O(- Y,
Y ;=Pr,seq / Pr,s

Los valores cH factor de efectividad h caculados de esta manera no
aparecen afectados por variaciones de temperatura, en los rangos de trabgjo del
reactor Claus, ni por variaciones en la converson de sulfuro de hidrégeno. La
curva, h-F , obtenida puede emplearse en la moddizacion de reactores Claus,
generando valoresde F a partir de valores de composicion de la cargay vaores
medios de conversién y temperatura en la superficie ddl cataizador.

En 1995, SMendioz y cols.,, han presentado un estudio cinético de la
reaccion de Claus a bga temperatura, y empleando aUimina como catalizador. La
expresion cinética obtenida, atemperaturas entre 373-473%K, eslasiguiente;

kKHZSK SOZCHZSCSOZ

Ths =

(1+2& H,Ch,stK0,Ce0,)?



Este modelo responde a un mecanisno en d cud:

-S0lo un tipo de centros activos toman parte
-Laprimera etapa de la reaccién es la adsorcidn de los reactantes en equilibrio
-Laenergia de activacion es de 56,5 KJmol-1

1.9 Criterios de disefio de unidades Claus

El reactor usuamente empleado en las plantas de azufre, condste en
esencia, en un cilindro horizontal con la entrada de gas en la parte superior y la
sdida en la inferior. El catalizador esta soportado mediante una rgilla metdica
gproximadamente a la mitad del cilindro. Todos los disefios de reactores tienen
en comun, una bga perdida de carga, esencia para la operacion de la unidad.
Egto a veces sgnifica disefios con una pobre distribucion del gas a través dd
catalizador; a menudo se emplean distribuidores de gas en la entrada de los
reactores para minimizar este problema

A medida que se han tenido disponibles mas datos sobre la cinética de la
reaccion de Claus, los reactores se han dimensionado con mas precision; la
tendencia actua es disefiar para bgjas vel ocidades espaciales, entre 200-1000 h
!, Sin embargo, para reactores donde los reactantes estén més diluidos, como
por gemplo en una tercera etapa, las vel ocidades espaciales pueden ser alin mas
bajas.

1.9.1 Parametros que influyen en e rendimiento

Las condiciones de operacion de las plantas de azufre, contribuyen
sgnificativamente d aumento de la recuperacion de azufre. Una vez que las
condiciones de operacion (temperatura, presion, caudales, etc..) han sdo
edablecidas, € parametro con mayor influencia sobre d rendimiento es la
relacion aire-gas acido. Los efectos de esta relacion se muestran en lafigura 1.7 .
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Figura 1.7 Influencia del exceso 6 defecto de aire en la conversion

Dos hechos se desprenden de la figura 1.7, en primer lugar las
conversiones més dtas exigen un control muy estricto de larelacion; y en segundo
lugar la pérdida de eficacia es mayor en @ caso de operar con defecto de aire,
gue en exceso de aire. Esto es debido a que, por cada mol de oxigeno en
defecto, hay dos moles de H,S que no pueden oxidarse, mientras que por cada
mol de oxigeno en exceso sdlo 0,5 moles de H,S pueden ser oxidados a SO,. La
condicion de exceso 0 deficiencia de are, puede determinarse fécilmente,
andizando la proporcién H,S/SO, en d gas de cola. S estarelacion esigud a2
larelacion es correcta; S es mayor de 2 estamos trabgjando en defecto de aire; y
S esmenor de 2 hay exceso de aire.

1.9.1.1 Control del exceso deaire

El proceso Claus modificado, consta de tres etgpas principades. La
primera etapa consste en la oxidacion de parte dd HS, de la dimentacion, a
SO;; la oxidacion se verifica mediante combustion en € horno de reaccion,

seglin:



1/3H,S+ 1/20, b 1/3S0, + 1/3H,0 + caor

En la segunda etapa € SO, producido, reacciona con € HS restante,
obteniéndose azufre mediante la reaccion:

2/3H,S + 1/3S0, U S+ 2/3H,0 + cdor

En la tercera etapa se enfrian los productos de reaccion para condensar
e azufre y recuperar d caor de reaccion como vapor. A fin de andizar € efecto
de exceso de aire en la conversion introducimas los conceptos (Beamish, 1979):

M =molesinicidesde H,S
DA = Exceso de O,
x= ConversondeH,SaS

Incorporando estos términos en la suma de |as ecuaci ones anteriores, que
describen las dos primeras etgpas de |la reaccion de Claus modificada obtenemos.

MH>S + M/2(1+DA)O2 b MXS + M/3(1+DA-X)S0 + M/3(1DA+2X)Ho0+ M/3(2-DA-2x)HoS

Esta ecuacion es un resumen de lo que ocurre en € proceso Claus, en éla
sindicaques d HSy @ SO, no estén en reacion 2:1, la conversdn estara
estequiométricamente limitada. Tomando n como los moles del componente i en
el producto de reaccion, larelacion R, se puede expresar como:

M/3(2-DA-2x)
R=ny,s/Nso, = [1.9]
M/3(1+DA-X)

Resolviendo esta ecuacion para DA, obtenemos.
DA = (1-x)(2-R)/(R+1) , sustituyendo R = ny s/nso,, obtenemos:
(1-X)(2nso, - Mw,s)

DA = [1.10]
Nso, + Nu,s




Cuando d exceso de aire, DA, se expresa como una funcion de la
relacion, R = ny,s/nso, en & producto de reaccion; la ecuacion es no lined y
dependiente de la conversén en € punto donde estamos midiendo la relacion R.
S no se conoce la conversidon en € punto de medida, x, exisen un nimero
infinito de posibles excesos de aire para una relacion dada excepto cuando la
relacion es 2:1.

Como ya se ha indicado, la estequiometria nos indica que se necesitan
dos veces mas moles de H,S que de SO,. Seglin la ecuacion [1.9] , se puede
escribir:

2Neo, - Nu,s = 2/3 M(1+ DA -x) - M/3(2-DA -2x),  [1.11]

DA = (Znsoz - nst) /M [112]

De estaforma, & exceso de aire, DA, se puede determinar mediante una
funcion smple y lined, que es independiente de la converson. Esta ecuacion es
un reflgjo del hecho de que, DA, € exceso de aire se fijaen d momento en que
H.S reacciona con € oxigeno en @ horno de reaccion.

Esta expresion se emplea para las estrategias de control, aprovechando el
hecho de ser una relacion lined. En la tabla 1.5 se muestra la smplicidad de la
ecuacion [1.12] frentealaecuacion [1.9] .

Tablal15
Efecto delavariacion delareacion H,S: SO, en €l gasde cola con la

conversion

DA (%) mH,S mSO, mH,SmSO, 2mSOrmH,S x(R=2) x(R!2)

-8 240,94 047 512,640 -240 93 91,95
-8 254,00 7,00 36,330 -240 95 91,30
8 56,70 148,36 0,382 240 95 93,16
8 15,30 127,65 0,119 240 938 95,24

*m representa mol es de la especie indicada.

Debido a la necesdad de mantener atas conversones de manera
continuada, la relacion correcta debe mantenerse con minimas variaciones.
Existen diversos sistemas para mantener € control de esta relacion, € grado de
complgidad y exactitud varian de unos a otros. Como la relacion HS/SO, es
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funcion de la converson y ddl exceso de aire, € procedimiento usud de control
esd gguiente

-Medir lareacion H,S/SO,

-Ajustar € aire actuando sobre lavavula de control correspondiente.
-Medir de nuevo lardacion H,S/SO,, y comprobar 1a bondad del gjuste
-Repetir la operacion.

Edos dgemas suden edar limitados, d usar cromatdgrafos como
edemento de andlisis de rdacidn, lo que conlleva un tiempo de d menos sas
minutos entre andisis. Existen sstemas que emplean otros métodos de andisis,
como son los de fotometria ultravioleta o infrarroja, aunque éstos estén sujetos a
problemas de cdlibracion e interferencias.

1.9.1.2 Contenido de agua en la alimentacion

El contenido de agua dd gas &cido se consdera como un problema
operaciond ya que, en muchas circunstancias, se puede gercer agun control
sobre € mismo. La concentracion de agua depende de las condiciones de presion
y temperatura, por lo que la operacion en las unidades de absorcion de acido
aulfhidrico a bgjas temperaturas -ya que la presién suele mantenerse constante-
contribuye adisminuir la concentracion de agua.

La presencia de agua en la unidad Claus inhibe la converson, debido a
gue @ agua es un producto de lareaccion y su presencia desplaza d equilibrio de
acuerdo a la ley de accion de masas. Segiin Paskal (1979) s fuera posible,
mediante agln mecanismo, secar la carga que entra d primer reactor Claus, la
conversion en éste podriaincrementarse de 87,2% a 95.8%.

1.9.1.3 Punto derocio

Seglin se indico anteriormente, @ equilibrio de la reaccion de Claus se ve
favorecida por las bajas temperaturas de operacion; este hecho esta limitado por
la condensacion del azufre vapor en azufre liquido, € azufre d condensar sobre €
catdizador desactivae mismo td y como es descrito en la bibliografia. Es dificil,
aungue no imposible, operar los reactores Claus con su temperatura de sdida
Stuada en d punto de rocio del azufre. Cuaquier fluctuacion de las condiciones



de operacion puede provocar la condensacion y por tanto la desactivacion del
catalizador.

Losvaores de punto de rocio dependen de la conversion y, por lo tanto,
pueden variar por |0 que es un parametro que no se conoce con exactitud. La
practica habitud, es mantener un margen de temperatura suficiente que permita
asegurar que la variacion de las condiciones no afectard d catalizador. Los
margenes habituales se sitlian entre 5 y 15°C sobre @ punto de rocio. En latabla
16 s indica la pérdida de converson debida a operar una unidad de
recuperacion a 8°C por encimadel punto de rocio.

Tabla1.6
Influencia del punto derocio en la conversion

Etapa % Disminucion de
Conversion
Horno de Reaccion 0
Primer Reactor 0
Segundo Reactor 0,29
Tercer Reactor 0,18
TOTAL 0,47

Otro fendbmeno usud relacionado con la condensacion ddl azufre son las
nieblas de azufre .Las nieblas de azufre se producen a no condensarse € azufre
en los tubos de los condensadores donde se verifica la condensacion del azufre
producido en las etapas térmica 'y de reaccion y es debida a que, cuando existe
una gran capacidad de transferencia de calor en los condensadores de azufre, la
velocidad de enfriamiento es comparable a la velocidad de transferencia de
materiay puede provocarse que la temperatura del gas se Sitle por debajo del
punto de rocio. Una vez se produce, € azufre pasa a las etgpas posteriores
provocando pérdidas de eficacia y dtas emisones. Como solucion a este
problema, se recomienda que la velocidad mésica del gas en los condensadores
de azufre no supere d vaor de 12 kg/mirvent.

Otro fendmeno parecido, son los arrastres de azufre que se producen a
dtas velocidades de paso del gas por los condensadores, fruto de cargas
superiores a las de disefio. Este fendmeno se evita con adecuado disefio de los
condensadores e instalando mallas coa escedoras ala salida de los mismos.
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1.9.1.4 Contaminantes en la alimentacion de las unidades Claus

Cuando existen hidrocarburos o CO, en la dimentacion a la unidad
Claus, pueden ocurrir reacciones no deseadas (Chute, 1977) en la etepa térmica
con producciéon de CS; y COS.

CO, + H,S U H,0 + COS
CH,+2S,b 2H,S+CS,

Estas reacciones repercuten en una pérdida de converson de la unidad.
Manteniendo |la temperatura de salida del primer reactor superior a 300°C se
consigue la hidrolizacion de estos compuestos (Kerr. 1976b).

COS+H,0U H,S+ CO,
CS,+2H,0U CO,+ 2H,S

Los cadizadores con ato contenido en titanio se han mostrado muy
eficaces en laeliminacion de COSy CS2 (Grancher, 1978).

Otro contaminante que puede ocasonar multiples problemas en la
operacion de una unidad Claus es @ amoniaco. El amoniaco suele provenir de
unidades de tratamiento de aguas &cidas y ocasiona obstrucciones en los
reactores y condensadores de azufre debido a la formacion de sulfuro amanico,
para evitar su deposicion es necesario mantener temperaturas superiores a
120°C. La combustion del amoniaco en |a etgpa térmica provoca temperaturas
superiores a 1200°C pudiendo ocasionar dafios d inyector de gas &cido. El limite
establecido para evitar estos problemas es del 2 6 3% val. (Chute, 1977) aunque
se han registrado problemas a concentraciones ddl 0,1% vol. en amoniaco.
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1.10 La Pumita

La pumita es un materid volcanico abundante en laidade Tenerife, cuyas
caracteristicas y posibles usos pasamos a describir.

1.10.1 Caracteristicas geoldgicas de laisla de Tenerife

Laidade Tenerife, con una extension de 2058 Knf y una atura de 3178
m. en € pico del Teide, eslaméas extensay eevada dd archipiélago Canario. Su
principa accidente morfoldgico, locdizado en la pate centrd de la Ida,
corresponde a las Cafiadas del Teide, una gran depresion semicircular con 17
Km. de g¢e mayor, cuyo fondo se sitlia hacia los 2000 m. quedando rodeada en
su mitad meridiona, por escarpadas paredes que acanzan dturas de hasta 2700
m. El borde septentriona de esta depresion, aparece destruido y ocupado por los
meateridles emitidos por € complgo volcanico Teide-Pico Vigo, dos grandes
edificios Stuados en su interior, cuyos productos se derraman hasta la costa norte
delaida

A patir dd extremo NE de las Cafiadas se extiende una aineacion
montafiosa, la cordillera dorsd, en cuyos flancos existen también dos grandes
depresiones, los vales de La Orotava y Glimar, abiertos respectivamente hacia
e Ny NE.

Desde la pared meridiond de las Caadas, descienden sobre las zona sur
de laida hasta las cogtas SE y SO, un conjunto de formaciones geoldgicas con
laderas mas 0 menos suaves y cortadas por una red de barrancos radiales que
forman las|lamadas "Bandas dd Sur.

Las zonas NE y NO de Tenerife, las peninsulas de Anaga y Teno
respectivamente, corresponden a dos escarpados macizos montafiosos que
presentan unared de profundos barrancos y costas muy acantilados con escarpes
en Teno de hasta 500m.

1.10.2 Origenes dela Pumita
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La pumita o piedra pdmez es una roca magmatica efusva Su
componente principa es vidrio volcanico, y sus componentes secundarios son
hornblenda y piroxeno. Es de color blanco a gris claro y tiene numerosas
cavidades, es muy ligera pudiendo flotar en € agua Se origina a partir de
proyecciones volcanicas muy ricas en gases, encontrandose en capas producidas
por lavasricas en &cido silicico.

Las rocas magméticas son las que se han formado a partir de un minera
petrogénico en edado de fuson (magma). S @ materid magméico se ha
consolidado en la superficie o muy cerca de ela, reciben d nombre de rocas
efusivas, volcanicas o eruptivas.

Durante una erupcion, se produce una fraccion voléil compuesta de
gases segregados a partir dd magma, y una fraccion lavica en estado liquido y
con gases disudtos. El materid lavico sufre un proceso de desgasificacion,
enfriamiento y consolidacion en contacto con la atmésfera, dando lugar a las
rocas volcanicas. El materid lavico se cladfica en fragmentario (piroclastos) y
masivo (domosy coladas).

Exigen fundamentalmente dos mecanismos que dan lugar a la formacién
de piroclastos:

a) Mecanismo magmético, por € que se produce una nudacion vescular, y
crecimiento dd magma d escapar violentamente |os gases arrastrando porciones
del fundido.

b) Mecanismo hidrovolcanico, que se produce durante € contacto del fundido
con agua externa (marina, lacugtre, fluvid o subterrdned) en la superficie terrestre
ocercadedla

Las rocas magméticas pueden presentar aspectos muy diversos. Las
rocas efusvas, se caracterizan por su masa fundamentamente de grano fino que
puede contener gran cantidad de sustancia vitrea. Asi, € aspecto de estas rocas
se debe a que se han consolidado con gran rapidez en la superficie terrestre, de
modo que los minerales no han dispuesto de tiempo suficiente parala creacion de
grandes cristdes. La estructura es tipica de una roca efusiva. Las cavidades
redondeadas, ocupadas a principio por gases en la roca aun viscosa, han
guedado recubiertos con formaciones minerales mas recientes, generamente de
tipo zeolitico.
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1.10.3 La Pumita como catalizador

La pumita es un piroclasto con una dta composicion acida (dto contenido
de silice). Su color varia entre € blanco hasta @ gris claro y se encuentra en
fragmentos de todos los tamafios. Es un materid muy poroso, debido a la
dilatacion producida en € magma por las burbujas de gas durante los procesos
de formacion. En la piedra pdmez las cavidades son tan numerosas que llegan a
formar la mayor parte de la roca, dandole un peso especifico muy bago. Existen
un gran volumen, extensén y multiplicidad de afloramientos en laida de Tenerife.
La zona con mayor extenson de yacimientos, queda limitada a NO por la pared
de Las Cafiadas, a NE por lalinea que une e Porisy Arico Vigo, a SO por la
lineaque une El Médano y Vilaflor, y la SE por lalinea dela costa.

En latabla 1.7 se muestra un andiss quimico redizado tras digestion con
HF/ aguaregia

Tablal1.7
Composicion quimica de la pumita natural

Compuesto % Peso

SO, 51,10
AlL,O; 26,02
TiO, 0,61
FeO 3,07
MgO 1,39
Ca0 1,77
K,O 4,99
Na,O 3,86
H,O 7,19

Estudios redlizados mediante difraccion de rayos X, (Garcia, 1992) han
demostrado la presencia en la pumita de una parte amorfa y otra crigtdina: las
zeolitas naturales chabazita y phillipsta

Para € uso dd materid como catdizador se le ha sometido a diversos
tratamientos fisicos y quimicos, buscando una meora en sus caracteristicas
estructurales.
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-Separacion por densidad

De acuerdo a los trabgjos publicados por De Gennaro (1979); las
zeolitas de la pumita pueden concentrarse sometiendo d materid a un tratamiento
empleando agua como medio de separacion, se obtienen dos fracciones
digtinguibles mediante difraccion de rayos X. Las zeolitas se concentran en lafase
densa, en eda fase (Brito, 1993) se observo una disminucion dd 43% en la
porosidad provocando una disminucion en @ aea superficiad dd 24% con
respecto d materia natural. Las caracteridticas edtructurdes de la fase ligera
muestran un aumento ddl 26% en d area especifica mientras que la porosidad es
ligeramente inferior aladd materid sn separar.

-Pdletizacion

Otro tratamiento de la pumita (Brito, 1995a) ha sdo su compresion en
pellet cilindricos de tamafio 2x5 6 9x4 mm, € estudio se rediz6 con pumita
natura y con pumita fase densa seguin € tratamiento descrito anteriormente.

En la tabla 1.8 se presentan las caracteristicas estructuraes de la pumita
pelletizada. La superficie especifica dd materid peletizado se ha doblado con
repecto d natural. Sin embargo en la fase densa de la pumita @ tratamiento no
ha supuesto gran aumento en d area superficid.

Tabla1.8
Caracteristicas estructurales después de la pelletizacion

Tipo Natural FaseDensa FaseDensa

Dxh x4 x4 5x2
re, g/ml 4,19 2,69 2,23
[ o, G 1,88 1,89 1,63

e 0,55 0,29 0,27

S., méiml | 79,65 28,53 24,87
Dy(V),A | 6864 5171 4212
Vi, * 0,293 0,155 0,165

*\/olumen de poro total, cm¥/gr
*Dxh Diametro x aturadel pellet.

-Tratamiento térmico



74

El aumento de temperatura es otro tratamiento que puede influenciar las
caracteridticas edtructurdes dd materid. La pumita naturd y peletizada fue
sometida a tratamientos térmicos entre 200 y 600 °C en periodos de tiempo de 1
a 48 horas. Como consecuencia de este tratamiento la pumita naturd mostré
practicamente la misma reduccion en porosdad y volumen de intruson para
todos los tratamientos. En & rango de 10* y 10° A es donde se observa la mayor
reduccion en € volumen de poro.

En contrgposicion alos resultados de la pumita natural, lafase densade la
pumita muestra una mejora en sus parametros a vaores de temperatura en torno
a 200°C (Brito y cols, 1992). El tratamiento térmico a las muestras con mayor
contenido en zeolitas, confirmo los trabgos de Garcia y cols. (1992), que
Sugerian una reedtructuracion de la estructura debida a la migracion de duminio
hacia la superficie, lo que da lugar a zonas amorfas 'y a nuevos grupos OH. Los
andisgs por difraccion de rayos X de las muedtras tratadas térmicamente
confirman la disminuciéon de las zedlitas presentes en la pumita a temperaturas
300°C y su desaparicién a 600°C.

La pumita pelletizada se sometio a tratamientos a 200, 300 y 500°C
durante 3, 5y 24 horas respectivamente, estos resultados reflgjan incrementos en
e &ea especifica y porosidad con un vaor méximo de 81,39 nf/gr, para
muestras tratadas a 500°C y 3 horas.

-Tratamiento &cido

Con objeto de aumentar la acidez dd materid, para mgorar sus
caracteristicas como cataizador de cracking, los cationes Na', K*, Ca?*, Fe?*,
efc; presentes en d materia naturd han sido diminados en diferente grado.

Se han utilizado dos procedimientos (Brito, 1996b), ataques dd materia
con &cido clorhidrico o con acetato aménico. Muestras de pumita con tamafios
de paticula entre 05 y 1 mm, se sometieron a tratamiento a diferentes
concentraciones, € tratamiento con & segundo reectivo fue seguido de
caentamiento a400°C paraeliminar € amoniaco.

Al comparar € poder de intercambio de los dos tratamientos, se encontro
que d &cido clorhidrico producia un tratamiento més efectivo para todos los
iones. El area especifica se incrementa con acido clorhidrico y decrece con €
acetato amonico.
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En d estudio cuditativo de la acidez de la pumita por espectroscopia
infrarroja, e incremento del cambio de curvatura a 980 cmi* indica un aumento
de acidez cuando se trata con &cido clorhidrico; la acidez también se incrementa
con & volumen de &cido, concentracion y tiempo de tratamiento. La relacion
S/Al crece con € tiempo de tratamiento y la concentracion del &cido. Con la
intencion de variar la rdacion entre d duminio edructurd y superficd e
incrementar la migracion de iones AP* a la superficie, se rediz6 un tratamiento
hidrotérmico después dd tratamiento acido. Este procedimiento provocOd una
ligera desluminizacion de la pumita debida a la diminacion de iones AP* de la

superficie.

-Impregnacion metdica

Se ensayd la pumita como cataizador bifunciond para la isomerizacion
del n-pentano; las muestras &cidas fueron recubiertas con Pt mediante tres
métodos de impregnacion, de elos € propuesto por Bouttonnet y cols., (1987)
ha producido |os mejores resultados de disperson metdica.

En los trabgjos redlizados por Brito y cols.. (1994, 1995b y 19964) se
estudio la actividad catalitica de la pumita en reacciones de craqueo. El dto
indice de porosdad dd materid andizado, favoreceria € aumento de la
concentracion de reactivos en € interior de las particulas catditicas y por tanto
una mayor converson. La reeccion eegida fue @ cracking dd cumeno,
obteniéndose bgas conversiones, empleando pumita naturd, con la fase densade
la pumita se obtuvieron conversiones dd 70%, con una bga selectividad hacia €
benceno.

La sdectividad de la reacciéon hacia € benceno se mejor, empleando
pumita pelletizada, S bien la conversdn de cumeno bgo hasta un 40%.
Empleando la pumita tratada con écido clorhidrico la conversién aumenté hasta e
80% pero con una rgpida desactivacion.

Los estudios redizados por Garcia y cols.(1992) sobre la influencia de
los tratamientos térmicos en las modificaciones estructuraes de las zeolitas, han
demostrado lamigracion del Al(1V) y la subsiguiente amorfizacion de la estructura
cristdina. Los huecos asi creados en la estructura, pueden estabilizarse a través
de la formacion de grupos slanol (S-OH) o sloxano (S-O-S). En € dltimo
caso, los sitios vacantes en la red son ocupados por aomos de silice, migrados
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desde las zonas amorfas. Como resultado del tratamiento térmico, se generan
nuevos grupos OH, mediante mecanismos de deduminizacion, debido a la
interaccion del vapor de agua con grupos Al-O-Si, o como resultado de la
disociacion de las moléculas de agua en los campos eectrostéticos de los
cationes insaturados coordinados. Las modificaciones estructurales pueden
ocurrir Smulténeamente durante € tratamiento térmico, resultando en un Sstema
de poros secundario, ocupado por grupos Al-OH.

Fagherazzi y cols. (1994ay b) han empleado pumita procedente del sur
de Itdia como soporte para dispersar Pd, redizando un estudio de
caracterizacion 'y empleando € catdizador obtenido en reacciones de
hidrogenacion dd 1,3-ciclooctadieno a ciclocteno. El andisis de los resultados
obtenidos sugiere que la etapa controlante es la reaccion en la superficie del
catalizador en la que se forma un complgo activado con € 1,3-ciclooctadieno.
La sdectividad es muy dtay d ciclooctano solo es detectado cuando lareaccion
ha consumido todo & 1,3-ciclooctadieno.

Las caracterigticas estructurdes y la presencia en su composicion quimica
compuestos activos para la reaccion de Claus, nos han hecho pensar en la
viabilidad de este materiad como catdizador para la recuperacion de azufre a
partir del proceso Claus.

1.11 Objetivos de la presente investigacion

Edte trabgjo forma parte de una investigacion mas amplia en la que se
edudian las poshilidades de utilizar pumita natural 0 modificada como agente
catalitico o soporte de catalizadores en reacciones de interés industrial.

Una de dichas reacciones es la reaccion de Claus, mediante la cuad se
puede eiminar € azufre de los compuestos que forman las ditintas fracciones del
petroleo, recuperando de esta forma un potente veneno de los catalizadores y
evitando la contaminacion por oxidos de azufre.

Aungue actudmente se utiliza duming, tradiciondmente se han utilizado
silice-diminas con ago de hierro como catalizadores, €lo nos ha animado a
edudiar la pumita, que como ya se ha indicado es una silice-al imina con agunos
metales, como cataizador.



Paa dcanzar este objetivo general, es necesario conocer las
caracterigticas dd materid natura y su actividad para cadizar la reaccion. En
caso de que la actividad no sea suficiente, ha de procederse a la modificacion de
adgunas caracterigticas del materia como su area especifica y su acidez, que
pueden ser fundamentales en su actividad para la reaccion de Claus. Por eso,
también es un objetivo d estudio de las modificaciones dd materid y como éstas
afectan asu actividad.

El estudio de la actividad de la pumita naturd y modificada se redizara
mediante reacciones en condiciones [0 més smilares posible alas utilizadas en los
procesos indugtrides, cambiando las condiciones de concentracion, temperatura
y tiempo de resdencia en un intervdo no muy amplio de las condiciones
anteriores.

Ademas, se pretende comparar |as ecuaciones cineticas encontradas en la
bibliografia para catalizadores industriades con las que se obtienen para la pumita
natural y como estas ecuaciones estan afectadas por las diferentes propiedades
edructurdes'y de acidez que se obtienen en los materides modificados.

Por dltimo se redizaran estudios de moddizaciéon tanto ddl proceso
industril como de laboratorio para comparar 1os diferentes materiales pumiticos
con los catalizadores industriales que se estan usando en estos momentos.



Capitulo 2
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2.1 Ingtalacion Experimental

En d transcurso de la presente investigacion, se llevo a cabo d disefio
congruccion y puesta a punto de una ingalacion donde llevar a cabo los
experimentos, encaminado a determinar la actividad ddl materid volcanico,
pumita, como catalizador paralareaccion de Claus.

Dicha ingtaacion consta principalmente de un reactor cataitico de lecho
fijo, dsema de flujo y sstema eéctrico necesario para € cadentamiento del
reactor y tomade muestra para su andiss.

2.1.1. Ingtalacién utilizada. Sistema deflujo

Se disefi6 y construyé una ingdacion donde se redizaron los
experimentos de produccion de azufre mediante la reaccion de Claus. Dicha
ingaacion se encuentra esquematizada en la figura 2.1 y consta de un reactor,
sstema de cdentamiento, sstema de flujo y medida de cauddes, asi como
medidas de temperaturas, toma de muestras para su andisis y también sstema
paralaneutrdizacion y venteo de |os gases resduaes de lareaccion.

El ssema de flujo estda compuesto por tres botellas presurizadas
conteniendo  Nitrogeno  (especificacion  N-55), Anhidrido  Sulfuroso
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(especificacion mezcla precisa) y Acido Sulfhidrico (especificacion mezcla
precis) respectivamente. La sdida de los gases, en cada botdla, se regula
mediante un manorreductor de doble paso, dotado de dos mandmetros para
conocer, en todo momento, la presion de salida del gas'y la presion en  interior
de labotella

Para la medida y € control de los cauddes de HS y SO, s utilizan
medidores de caudad tipo rotametro, marca "Fisher&Porte" modeo
"Purgemaster” de hasta 125 cc/min, con vavulas de control incorporadas que
permiten medir y alavez controlar € flujo de los gases.

Para € caudd de Nitrégeno se utiliza un medidor-controlador tipo
rotametro de gases marca "Kobold" para caudales de hasta 16 |/hr.

Los tres gases se mezclan en la tuberia previa d reactor, disponiéndose
de una conexion en forma de T con vavula de acero inoxidable, que permite la
toma de muestra de |os gases a reaccionar, una vez mezclados.



H.S SO N>
C 1 C 1 C 1
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ROTAMETROS
REACTOR
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1/2"
VENTEO
MUESTRAS «—
CONDENSADOR
CE SOLUCION
AZUFRE DEACETATO
SODICO

Figura 2.1 Esquema del sistema dereaccion

Con objeto de que la corriente gaseosa de los reactivos llegue a la
entrada del reactor a temperatura préxima a la de reaccion, ésta se hace pasar
por un precaentador que consste en una resstencia eéctrica de 750 W,



arollada a tubo de proceso y que le suministra calor. Mediante un variador de
voltge se regulalatemperatura de laresistencia el éctrica

El precdentador, en su conjunto, se hdla envueto en lana de vidrio y
recubierto en su pate mas extena por laminas de auminio. Una vez
precaentados |0s gases de reaccidn entran en € reactor por la parte superior del
mismo. Los productos de reaccion salen por la parte inferior donde existe una
conexion de acero inoxidable, en forma de T, que permite la toma de muestras
gaseosas de los productos, una vez enfriados.

Los gases procedentes de la reaccion, se envian a un recipiente
condensador a temperatura ambiente, donde se separa d azufre producido, y los
gases resdudes s envian a su vez a un matraz conteniendo una disolucion
acuosa de acetato sodico d 3%, afin de retener @ acido sulfhidrico y anhidrido
sulfuroso restante, los gases asi tratados son evacuados a la amodfera. La
medida de presién se efectlia mediante un mandmetro, marca "Nuova Firma' de
0 a1000 mm H;O, conectado alasaidadd reactor.

Laingaacion en su totaidad, se encuentraen € interior de una campana
extractora, que permite la evacuacion de posibles fugas y aumenta la seguridad
de la operacion.

Lapresonen d interior de reactor es controlada por la dtura de liquido
en e matraz de lavado, regulandose a 100 mm H,O de presion manométrica a la
salida dd reactor.

2.1.2. Reactor catalitico

Lareaccion de Claus se hallevado a cabo en un reactor catalitico tubular
cuyavista en seccion fronta se muedtraen lafigura2.2.

Se trata de un reactor de acero inoxidable de una sola pieza, fabricado
por laempresa CAE SA., de 24,1 mm. de diametro interno y 26 cm. de longitud
total, sendo la longitud Util del lecho de 18 cm. El reactor esté cerrado por un
sstema de rosca e interiormente sellado con juntas de fluorocarbono inertes alos
gases de reaccion y que evitan completamente las fugas. Las caracteridticas de
fabricacion ssmuestranenlaTabla2.1.



TERMOPAR
1/2"
3cm|: DIFUSOR_
D=1"
CATALIZADOR —1
18cm 23cm
SOPORTE —
2cm
/2" MATERIAL
AISI 304

Figura 2.2 Disefio reactor piloto

Tabla2.1



Caracteristicas del Reactor

Tipo Reactor lechofijo

Forma Cilindrico
Posicion de utilizacion Vertica
Designacion de los fluidos acontener | H,S, SO, , N, ,H,Oy S,
Presion de caculo Atmosférica
Presion de prueba 2 bar
Temperatura de servicio minima Ambiente
Temperatura de servicio maxima 550 °C
Diametro interior 25 mm.
Materia Acero inoxidable
AlSI 304

El reactor posee un dstema de cdentamiento, condgente en una
resstencia de 750 W, arrollada arededor de la pared exterior de un tubo de
cobre, que gusta d exterior del reactor cubriéndolo en su totdidad. El reactor y
la resistencia estén aidados ddl exterior, por lana de vidrio aidante y en su cgpa
més externa una lamina de duminio que dificulta la tranamison de cdor por
radiacion.

En € interior del reactor se digpone concéntricamente una sonda movil de
temperatura. La temperatura de reaccion es regulada por un variador de voltgje
marca"ElectronicaBoar” de0a250 V.

El sstema caefactor, una vez ingaado queda en contacto directo con €
reactor, asegurando un érea de contacto méxima; de este modo se logra reducir
a minimo los gradientes de temperaturay lafatigatérmica dd materid.

El tamafio del reactor ha sdo degido basado en los Sguientes criterios
generaes.
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El reactor ha de tener la longitud suficiente para que la influencia de la
dispersion axia sea despreciable. Carberry (1952) ha demostrado que en estado
estacionario, para operacion isotermay Re >20, los efectos de dispersiéon axid
pueden condderarse despreciables 9 la longitud de reactor es mayor que
cincuenta didmetros de particula. En @ caso de operacion no isoterma, lardacion
longitud/diametro de particula ha de incrementarse hasta tres veces € criterio
para régimen isotermo.

El didmetro dd reactor ha de ser, d menos, 10 veces € didmetro de
particula para que la influencia de la disperson radid y los efectos de pared
puedan minimizarse. Basado en € hecho de que € nimero de Peclet radia es
gproximadamente 5 0 6 veces mas grande que S se evadUa axidmente, los
perfiles radides se aectan menos fécilmente por la digpersén que los perfiles
axiaes. Como resultado de lo anterior, larelacion parae diametro del reactor es
de 5 a 6 veces més pequeia que paralalongitud del reactor.

En d interior dd reactor se digoone @ lecho catditico congtituido por
»100 grs. de cadizador, condgtente en d materid volcanico pumita, o en
aumina activada tipo S-201 de la casa Kaiser; las caracterigticas y composicion
de ambos se presentan en la Tabla 2.2; sendo las de la pumita caracteristicas
medias d tratarse de un materid natural.

La carga dd catdizador en € reactor se hace smplemente vertiendo las
particulas en su interior. Para dturas de lecho inferiores a 18 cm se dispone un
tubo de vidrio de las mismas dimensiones del reactor, donde medir con exactitud
la cantidad de catdlizador a afiadir, en longitudes superiores a 18 cm es dificil
mantener las condiciones isotermas dd lecho.

Al principio dd reactor se disoone de una pieza de acero inoxidable en
forma de campana con una rgilla que actlan como didribuidor y que es
necesaria para conseguir una temperatura uniforme en € lecho catalitico.



Tabla2.2

Caracteristicasy composicion media de pumita'y alimina comercial

Caracterigtica Alimina  Pumita

Area Superficid (mf/g) 340,00 67,00
AlLO3 (%) 95,10 26,02
SO, (%) 0,02 51,10
Fe,03 (%) 0,02 3,07
Na,O (%) 0,30 3,86
TiO, (%) 0,61
Ca0 (%) 1,77
MgO (%) 1,39
K,0 (%) 4,99
H,O (%) 7,19

2.1.3. Medida de la temperatura

Para medir la temperatura en cuaquier posicion del lecho caditico en
centro del lecho catalitico se dispone, concéntrico a reactor, un tubo de acero
inoxidable de 6 mm. de diametro externo y 4 mm. de diametro interno, en cuyo
interior se introduce una sonda movil con un termopar de Cromd-Alumd de 1,5
mm. de didmetro que se dedizaalo largo dd reactor,

La sonda esta conectada a un termometro digitd (marca Greisnger
Electronic, modelo GTH 110), con rango comprendido entre -50 y 650 °C y
sengbilidad opciona de 1°Cy 0,1°C.

A lasdidadd precdentador se dispone un termometro digital andogo d
anterior para conocer la temperatura de los gases a la entrada del reactor. De
igud manera exise una vaina de termopar en € condensador de azufre que
permite conocer |atemperatura en su interior.

2.2. Descripcion de otras instalaciones utilizadas



Como complemento d sstema genera de reaccion se han utilizado otras
ingdaciones necesarias para € andids de los productos de reaccion y
preparacion dd material.

2.2.1 Medida del érea superficial en solidos por 0sos

Ladeterminacion del &rea superficid de un catdizador es una herramienta
fundamental en la preparacion y comparacion de catdizadores. Las medidas de
adsorcion fisca indican d area superficid y dan informacion sobre la estructura
porosa del sdlido yla porosmetria de nitrogeno es un méodo ampliamente
establecido parala caracterizacion de sdlidos porosos.

En generd la porosmetria de nitrogeno permite calcular la digtribucion de
poro, asi como, a partir de las isotermas de adsorcion y desorcion, la forma de
los poros.

Entre los métodos usudmente empleados pasamos a describir,
brevemente, los sguientes:

Método BET
Método t
Méodo MP

2.2.1.1 Método BET

El método desarrollado por Brunauer, Emmet y Teller (Brunauer, 1938)
es d mas ampliamente empleado, estos autores han derivado una ecuacion de
gran utilidad en la interpretacion de las isotermas de gas adsorbido sobre solidos
y end vaor dd area supeficid.

Cuando la superficie de un sdlido es expuesta a nitrégeno a su punto de
ebullicion, tiene lugar la adsorcion de moléculas de nitrogeno sobre la estructura
dd sdlido. Debido a la naturdeza dd nitrogeno y a las condiciones aplicadas la
adsorcion es en multicapa, las razones que justifican este hecho son:

-Interaccion entre la capa adsorbiday la superficie del solido.
-Interaccion entre las mol écul as adsorbidas
-No homogeneidad de la superficie del solido.



Varios autores han desarrollado modelos smples para describir €
comportamiento del nitrégeno y otros vapores adsorbiéndose sobre sdlidos; €
método de Brunauer, Emmet y Tdler (BET), ha sdo @ que ha descrito, de
manera més exacta, la adsorcion de nitrogeno a presiones reativas intermedias.
Laecuacion BET eslagguiente:

N/Nm = Cx / (1-X)(1-x+Cx)  [2.]

donde N = nimero de moles adsorbidos
N, = nimero de moles adsorbidos para llenar una monocapa
X = presion relativa de nitrogeno p/p,
C = Congante adimensiona

Eda formula se guda a cas todas las isotermas experimentales de
nitrégeno, en un rango de presiones restringido (0,05< p/p,< 0,3). La ecuacion
BET se acepta generalmente como una ecuacion empirica para determinar Ny,
con varios pares de valoresde N y p/po.

Calculando los valores de N, y C en d rango de presiones indicado, se
puede obtener una isoterma completa hasta la presién de saturacion. La ecuacion
indica que para p/p,=1 & volumen de nitrogeno adsorbido seria infinito. Se ha
demodtrado experimentamente que a dtas presiones relativas la isotermas se
desvian de lo calculado por la ecuacion BET. Schull (1948) determiné @ volumen
adsorbido de nitrégeno para varios adsorbentes inorganicos; se calculd una curva
presentando un relacion Unica entre la cantidad de nitrégeno adsorbido por
unidad de superficie y la presién relativa. Cuando se supone una cierta densidad
de nitrogeno (p.g. la densgdad dd nitrogeno liquido a la temperatura de
ebullicidn), d espesor medio (t) de la capa adsorbida de nitrogeno se puede
cacular y representarse frente alas presiones relativa (curvas-t).

De Boer y col. (1965) han mostrado una relacion entre € espesor de la
capa adsorbida y la presion relativa para un gran nimero de adsorbentes, tales
como Al,Os, TiO,, ZrO,, MgO, BaSO, y dlicaios de niqud. El rango de
presones relativas empleadas fue de 0,084 a 0,75. Broekhoff (1969) ha
extendido € rango de presiones relativas hasta 0,92 en experimentos redizados
sobre TiO,, BaSO, y Cr,0s.

La curva experimenta obtenida se gjustd ala sguiente ecuacion:

log p/po = 0,034 - 13,99/t [2.2]
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donde
p/po = presion reldiva
t = Espesor de la capa adsorbida, A

Edta rdacion describe las curvas obtenidas experimentalmente sobre un
rango de presiones relativas de 0,084 a 0,8. Extrapolando a p/p,=1, € espesor
de la capa toma un vaor de 20,3 A. Broekhoff (1969) ha propuesto una

ecuacion empirica que describe € espesor de la capa adsorbida hasta presiones
relativas de 0,92:

log p/po = 0,1682 exp (-0,1137t) - 16,11/t*  [2.3]
Esta ecuacion puede aplicarse cuando t es mayor de 5,5 A y presiones rdativas

por encima de 04. Ede es € rango en € que tiene lugar € fendbmeno de
condensacion capilar.

Espesor de la capadsorbidat, (A)

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

p/p,

Figura 2.3 Espesor dela capa adsorbida frenteala presion relativa

En la figura 2.3 s2 muestra como se incrementa & espesor de la capa
adsorbida a medida que se aumenta la presion relaiva. El espesor ha sido
cdculado apartir dd area superficid (BET) y @ volumen de nitrogeno adsorbido.
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t=1547 .VdSeer  [24]

donde
t = espesor de la capa adsorbida, A
V5 = volumen adsorbido de N, ml/g
Sger = &easupericia, /g

Cuando un materia poroso es sujeto a la adsorcion de nitrégeno en su
superficie, @ volumen adsorbido, \,, se representa frente a p/p, teniendo en
cuenta la ecuacion [2.4], € volumen adsorbido puede también representarse
frente at. S @ materid es no poroso la curva Vit sera una linea recta con
ordenada en € origen. La pendiente de la curva sera una medida dd area

superficia

S d materid posee micro y mesoporos podemos imaginar que los
microporos estaran llenos de nitrégeno incluso a bgjas presiones a medida que
incrementemos la presion relativa, @ nitrogeno ira adsorbiéndose sobre la
totalidad del area superficid. La curva Vit tendra dos pendientes, la pendiente
con € origen edta relacionada con d &ea superficid dd materid, la pendiente
corresponde a area restante una vez que los microporos se han |lenado.

Otra poshbilidad es que la curva V;t presente una variacion en su
pendiente. Esta desviacion indicaria que se ha adsorbido mas nitrégeno que €
que puede adsorber @ aea supeficid de materid. Indicaria en definitiva
condensacion capilar en los poros dd materidl.

Un andiss de las isotermas de nitrogeno obtenidas para un materid,
mediante las curvas V-t nos dan una primera indicacion del sstema poroso del
materia investigado. S obtenemaos desviaciones bruscas, indicando la posibilidad
de condensaciones capilares, seria necesario un andisi's mas profundo, realizando
caculos sobre la digtribucion de poro afin de obtener laforma de los porosy su
tamario.

2.2.1.2Méodot
El método esta basado en @ uso de una curva Vit apropiada. Seguiin

Lippens (1964) y DeBoer (1965), cualquier isoterma de adsorcion para un solido
Nno poroso puede convertirse en una linea recta de acuerdo ala ecuacion:



t=10'VJS,_

Para un punto dado de laisoterma, € volumen de nitrégeno adsorbido se
convierteen V,, € valor det para cada p/p,, Se determina a partir de la ecuacion
correspondiente, y V, se representa frente at. La curva Vit para un solido no
poroso debe ser una linea recta con ordenada en € origen. Para solidos porosos
se obtiene unalinea recta d menos a bajas presiones relativas.

La pendiente de la curva V.t nos da la supeficie especifica dd
adsorbente. Esta superficie, que designamos S, debe ser andoga a la obtenida
con d méodo BET, ta como indica la ecuacion [2.2]. No obstante se han
detectado numerosos casos en los que las dos superficies no coinciden, con
diferencias de hasta un 17%.

La explicacion mas obvia para estas discrepancias es la de que la curvart
empleada no era la correcta para € adsorbente andizado. S € adsorbente
andizado tiene un calor de adsorcion mayor que € adsorbente en € que se basd
lacurvaVt, la S obtenidatendraun vaor mas dto que d redl.

El vaor de la congante C en la ecuacion BET es una buena medida del
poder de adsorcion por unidad de supeficie de un adsorbente, a una
determinada presion relativa de adsorbato. La constante C de la curvat, debe
tener un vaor proximo ala congtante C del adsorbente analizado.

Una vez obtenida la isoterma de nitrogeno del adsorbente en estudio, se
convierte ala curva Vqt. Lippens y cols. (1964) han descrito tres posibilidades
con respecto a la forma de la curva Viit. S tiene lugar adsorcion multicapa, la
curva adopta la forma de una linea recta. S la adsorcion multicgpa, a dguna
presion relativa p/po, se ve aumentada d tener lugar € fendmeno de condensacion
capilar en un sdlido poroso, los puntos de la curva comienzan a desviarse hacia
abgo variando la pendiente de la curva Vit. Si adgunos poros estrechos del
adsorbente e llenan debido a la adsorcion multicapa, dteraran € volumen de
adsorcion ya que parte de la superficie no sera accesible. La variacion de la
forma de la curva fue empleado por DeBoer y col (1965), para separar un
dstema poroso en dos partes, poros anchos y poros estrechos, también les
permitié calcular las &eas superficidesy € volumen de latotdidad dd sstemade
poros. El método descrito se denominamétodo t.



2.2.1.3Método MP

Este méodo desarrollado por Brunauer (1967), con € nombre
"Micropore Andyss Method” 6 “MP Method'; es aplicable para la
determinacion dd volumen de poro y de la digtribucion de microporos. La
desviacion de la curva Vi t, puede emplearse para la determinacion del volumen
de poro y de ladistribucién de poro de los microporos.

El procedimiento seguido, consste en determinar d punto donde
comienza e cambio de pendiente de la curva Vxt; que nos indica que hay poros
estrechos que se han llenado con nitrégeno adsorbido. Tomamos un intervao de
valores de espesor de capa adsorbida, t; at,, que puede ser de 0,54 t; seria @
vaor det en d que comienza € cambio de pendiente de la curva. La pendiente
de lacurvaen t; tiene un vaor de &ea superficid asociado S, que serd mayor
que € area superficial asociadaat,, d ser la pendiente en t; mayor que en t,. El
vador S-S, indica € aea de los poros que se han llenado con nitrégeno
adsorbido.

S representamos |os poros como planos pardelos, € vaor estadistico
medio de la capa adsorbida sera

tm = (t1+t2)/ 2

y también sera la mitad de la distancia entre planos (€ radio hidraulica). El
volumen de este primer grupo de poros estara representado por:

V,;=10 (Si-S,) tm

Procedemos de la misma manera con @ siguiente grupo de poros, con
radios hidraulicas entre b y t; .y asl sucesivamente € andiss se continua hasta
que no hay descenso en los vaores de la pendiente de lacurva Vt, lo que indica
gue no hay més blogqueo de poros debido a adsorcion multicapa.

2.2.1.4 Procedimiento experimental de las medidas de adsorcién de N,



Las variaciones en la superficie especifica de la pumita sometida a
diferentes tratamientos, se estudiaron mediante la técnica de adsorcion de N, .y
empleando los métodos citados en |os gpartados anteriores.

Las medidas de adsorcion de nitrégeno (BET) se redizaron en un
andizador OMNISORB 100 de COULTER dotado de un sistema de adsorcion
en flujo continuo permitiendo redizar isotermas con incrementos de preson muy
pequefios. Es posible redlizar isotermas de adsorcion con mas de 2000 puntos de
equilibrio. Las condiciones de pretratamiento de las muestras de catdizadores
fueron:

Temperatura: 150°C
Presion : 10° Torr
Tiempo: 6 horas

Las medidas de adsorcion se redizaron sempre a la temperatura del
nitrégeno liquido. EIl OMNISORB introduce € gas adsorbato en continuo a la
muestra a través de un control de cauda mésico. Latemperatura de lamuestra es
mantenida a la temperatura del nitrogeno liquido durante todo @ proceso. La
velocidad ddl flujo de gas se mantiene constante durante las etapas de adsorcién
y desorcion. El volumen adsorbido es caculado mediante la integracion del
cauda respecto a tiempo y sudrayendo @ volumen muerto, previamente
determinado.

Se redizan medidas precisas de las presiones p, p, y cada punto de la
isoterma p/p, se cacula empleando la media de estas lecturas. A continuacion se
crean las isotermas a partir de estas medidas basicas del volumen adsorbido y las
presiones parciales.

El equipo suministrala sguiente informacidn de resultados:

-Impresién de los datos de presion frente d tiempo

-Datos de adsorcién y desorcion

-Andisisdd vaor de &ea supeficid

-Andiss dd aeat-plot

-Andiss dd volumen de microporos

-Andisis numérico de los datos de desorcion

-El equipo permite determinar la distribucion de poro desde 3 a400 A.



2.2.2 Fluorescencia derayos X

Para d andiss de la composicion de los catdizadores empleados se ha
utilizado un aparato de fluorescencia de Rayos X, marca PHILIPS PW-1480, la
fuente utilizada ha sdo un tubo de Escandio/Molibdeno y la cuantificacion de
resultados se ha hecho con € programa UNIQUANT

2.3. Procedimiento Experimental

El procedimiento experimenta llevado a cabo en la presente investigacion
se explica con detdle en los siguientes gpartados, donde se presentan los ensayos
redlizados en € reactor catalitico, describiendo también |os tratamientos alos que
e hasometido la Pumitaa fin de aumentar su actividad como catalizador.

2.3.1 Reaccion de Claus

Antes de iniciar cada experimento se carga d catdizador en € reactor, se
introduce en € horno y se cierran las conexiones pertinentes, comprobando que
no existen fugas en ningun punto de la ingaacion. Previamente se ha gudtado la
presion de operacion a 100 mm HO llenando € matraz de lavado con € nive
adecuado de disolucion de acetato sodico a 3%.

A continuacion se conecta @ caentamiento del horno y preca entador,
gustando los voltges en cada caso, seguin la temperatura inicid fijada. Se hace
pasar nitrbgeno como gas inerte y una vez acanzada la temperatura adecuada y
conseguido @ estado estacionario se gudta € cauda de nitrégeno hasta €
requerido por la concentracion de diluyente, completando con &cido sulfhidrico y
anhidrido sulfuroso en la proporcion deseada. Ad tiene lugar la reaccion de
Claus, esperando una hora a fin de lograr nuevamente € estado estacionario
antes de comenzar atomar muestras.

Durante la reaccion se miden las temperaturas a lo largo dd lecho
catditico y se toman muestras de la dimentacion a reactor y de los gases
producto. Dada la disposicion del horno de calentamiento, la bgja exotermicidad
de la reaccion y la concentracion diluida de los reaccionantes, @ incremento de
temperatura en € reactor se mantiene por debgjo de 3°C.
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Durante € periodo de reaccion se garantiza, haciendo andisis cada 15
minutos, que la relacién HS/SO, se mantiene en todo momento 2:1, condicion
de la estequiometria de la reaccion y de gran importancia en la obtencion de la
maxima converson.

Cuando se carga en d reactor un catalizador fresco por primeravez, éte
tiende a adsorber una cierta cantidad de SO, y por lo tanto se observa una
deficacia de SO, en los gases de sdlida. Este hecho se corrige graduamente y en
goroximadamente una hora y media s condguen las condiciones
estequioméricas; en Utilizaciones sucesivas del cadizador no se ha detectado
este fenmeno.

En lafigura 2.4 se representa e comportamiento de la relacion HS/SO,
ala sdida dd reactor frente d tiempo, manteniendo la relacion HS/SO, a la
entrada del reactor igud a 2.

Finalizado € tiempo de reaccion, se cortae suministro de gases reactivos
y seaumentad cauda de nitrogeno hastad totd; se mantiene unatemperatura de
~250°C durante una hora, continuando € paso de inerte hasta que se garantiza
que € catalizador queda libre de posibles deposiciones de azufre. A continuacion
se cortala corriente eéctricay se enfriad interior del reactor.

Cuando € reactor se encuentra frio, se abren las conexiones de entrada y
sdida, se extrae la sonda ddl termopar, dedizandola a través de lafunda metdica
que atraviesa € reactor, y se saca € reactor del sstema caefactor para, una vez
fuerade laingtalacion, proceder ala extraccion de muestras de cataizador.
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Figura 2.4 Relacion H,S /SO, frente al tiempo.
2.3.2 Tratamiento de la Pumita

La Pumita procedente del yacimiento Situado en lazona de Arico (Sur de
Tenerife); fue extraida de una zona de aproximadamente 3 ni. El maerid se
encontraba en rocas de entre 0,5y 5 Kgs, tras diminar la materia organica que
acompafaba a las muedtras; se tomaron rocas diferentes a azar hasta un tota de
15 Kg edtas fueron sometidas a molienda y posterior tamizado; 0,5 Kg fueron
triturados y tamizados atamafio <0,2 mm para su posterior pelletizacion.

2.3.2.1 Tratamientos M ecanicos

L os equipos utilizados en estas operaciones fueron; un molino de 0,5 CV
de potencia, con un pogterior tamizado de las muestras mediante tamices de la
marca Retsch tipo ASTM, en un tamizador automético de la misma marca con
velocidad varigble y sstema de agitacion vibratorio. Los tamices utilizados han
sido de 0,105, 0,123, 0,250, 1, 2, 4y 6 mm.

Para la pelletizacion se empled un pelletizador marca Bonads SA con
sstema manua. Los punzones fueron fabricados por Bonas SA, produciendo
pellets de 5x2 mm.



2.3.2.2 Tratamiento acido

Con objeto de mgorar las caracteristicas &cidas y aumentar su &ea
superficid se sometid ala pumita tamizada atamafio 2 mmy 0,2 mm a diferentes
tratamientos acidos que se resumen en latabla 2.3

Tabla2.3
Tratamientos acidos

Tamaﬁo\ Acido  Concentracion Tiempo

0.2mm HCI 6M 1h
2mm HCI 0,5M 1h
2mm HCI 3M 8h
2mm HCI 6M 1h

El procedimiento de tratamiento es € sguiente:

-Se pesan 100 gramos de Pumita disponiéndose en cinco matraces con 20
gramos cada uno.

-Se introduce &cido clorhidrico de la concentracion deseada en proporcion
200ml HCI:20 gr Pumita; se observa un gran desprendimiento de gases en los
momentosiniciaes.

-Se agitan los matraces cada cinco minutos durante € tiempo que dure €
tratamiento

- Sefiltraavacio € contenido de los matraces en un quitasato y se lavala pumita
filtrada con agua miliQ, en proporcidn 500 ml de agua:20 gr Pumita.

-Se seca la Pumita en unamufla Heraeus a 50°C durante 24 horas
A fin de observar la influencia de la temperatura en d tratamiento de

acidificacion, también se rediz6 todo @ proceso anterior en € interior de lamufla
a unatemperatura de 60°C.
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2.4 Méodosde Andlisis

La conversion de la reaccion, se Sguio a través de la concentracion de
H,S obtenida a la sdida dd reactor. A continuacion se exponen las digtintas
etgpas que intervienen en etamedida, asi como su andis's estadistico.

2.4.1 Toma de muestras

La toma de muedtras tiene gran importancia para garantizar la exactitud
de los resultados. En generd, los componentes implicados en la reaccion son
especies dtamente reactivas y las muestras deben enfriarse para evitar que sigan
reaccionando durante e muestreo, atd fin se ha eegido como método de andiss
los denominados tubos detectores Dréger, que como se vera mas adelante es un
meétodo ingtanténeo v fiable paralos objetivos del presente trabgjo.

Para la toma de muestras se han seguido las recomendaciones recogidas
en Paskall (1981) y que esté basado en EPA (1974).

A fin de evitar posibles errores en latoma de muedtras, € punto de toma
dispone de un tubo de poliamida que permite que los gases extraidos se tomen
dd centro de la tuberia, se citan en la bibliografia resultados erréneos debidos a
muestras extraidas sn este dispostivo, provocandose posble catdiss entre la
muestray € acero de la tuberia de conduccién.

La muestra de gas es aspirada dd tomamuestra mediante una bomba,
haciéndolo pasar a través de un tubo relleno con lana de vidrio y pentoxido de
fésforo, donde se imina d posble azufre y agua que fuera arrastrado con la
muestray que interferirian en d andiss.

Dada la bgja concentracion mortal del écido sulfhidrico y su propiedad
de bloguear € sentido dd olfato tras una corta exposicion d mismo, la totaidad
de la ingaacion se encuentra en d interior de una campana de extraccion de
gases, como medida complementaria durante & ensayo se dispone de un detector
portétil de H,S marca Dréger, con un limite de deteccion de 1 ppm. y con darma
visud y sonoraa b ppm.

2.4.2 Anélisisde las muestr as gaseosas
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Td y como se comentd anteriormente, los reactivos H,S y SO,, se
andizan mediante un sstema Dréger de deteccion de gases. Este método es
ampliamente empleado para d andiss de HS y SO, td como se cita en los
aticulos de H.M.Lizama y cols. (1993a y b); JW.Pdm y cols. (1978);
L.F.Sudduth y coals. (1970).

El dsema permite & andiss de diferentes gases 0 mezclas de gases,
mediante € paso de un volumen determinado del gas a andizar por un tubo de
vidrio calibrado, conteniendo un reectivo de dta sengbilidad, que produce una
reaccion colorimétrica cuya extenson es proporciona a la concentracion de la
Sustanciaamedir en @ gas.

Labase del método es la reaccion quimica entre la sustanciaa medir y €
reectivo en d interior del tubo. La converson en d interior del tubo es
proporciond ala masa dd gas reaccionante y se interpreta como la longitud del
cambio de color sobre la escala graduada ddl tubo. El Sstema de medida consta
de una bomba que aspira un volumen congtante de gas a una veocidad
determinada, através del tubo que contiene la sustancia reaccionante. En la tabla
2.4 se describen |as caracteristicas de labomba

Tabla24
Caracteristicas de la bomba de deteccion

Aplicacién M edida de gases con tubos Dr ager

Disefio Bomba manua de resorte
N° de carreras 1a50
Volumen de Aspiracion 100 ml
Tamafio 85x170x45 mm
Peso app.250 g

Al ser éste un ensayo volumétrico se han tenido en cuenta las condiciones
ambientales en d momento dd ensayo, 1os tubos detectores estan calibrados para
1013 mbar y 20°C. El vaor de concentracion obtenido se multiplica por un factor
de correccion, F, para tener en cuenta la presion de operacion, que se cacula

seglin:
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F = 1013 mbar / Presién atmosfé&rica actua en mbars

Para € andliss dd HS se han empleado los tubos detectores que se
muestran en latabla 2.5 y parae de mezclas SO,-H,S se ha empleado los de la

tabla 2.6.

Los tubos detectores Drager estan fabricados de acuerdo a la norma
ISO-9001 y estén certificados segin NIOSH Method/TCA/A-012, para la

medida de gases.

Tabla25
Tubos detectoresde H,S
| dentificacion CH-29101 CH-28101
Rango de medida 100 a 2000 ppm 0,2 a7% vol
Volumen de medida 100 ml 100 ml
Tiempo de medida app. 10 seg. app. 15 seg.
Cambio de color Blanco amarron Azul anegro
Principio de reaccion Formacion sulfurode | Formacion de
plomo aulfuro de plomo
Tabla2.6

Tubos detector es de mezclas H,S-SO,

| dentificacion CH-28201

Rango de medida 0,2 a7% vol
Volumen de medida 100 ml
Tiempo de medida app. 20 seg.
Cambio de color Marron aAmarillo pdido

Principio de reaccion

H,S+1,b 2HI +S,
SO, + 15+ 2H,0 b 2HI + H,SO0,

2.4.3 Estudio estadistico del método de analisis
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El propdsito de este gpartado es redizar un andiss estadistico de los
resultados obtenidos mediante andliss volumétrico con tubos Dréager, de los
gases empleados en € presente trabgo.

Se prepararon tres muestras diferentes de HS, SO, y N,; barriendo €
intervalo de concentraciones empleado en d edudio; los vaores de
concentracion fueron de 0,25, 0,53 y 1,23 expresados en % en volumen Se
hicieron 6 andid's, de cada muestra, respetando |as condiciones de repetibilidad:

- igud muestra

- mismo operario

- mismo equipo de andiss

- mismo lugar de medida

- mismas condiciones

- intervalo de tiempo pequefio

Los resultados obtenidos, expresados como % en volumen de H,S,
después de corregir por presion y temperatura; seindican en la tabla 2.7:

Tabla2.7
Comprobacion dela reproducibilidad del anélisis volumétrico

Muestra n® 1 2 \ 3

Tamariio de la muestra 6 6 6
Andiss1 027 | 054 | 1,24
Andiss?2 027 | 054 | 1,24
Andigs3 0,22 | 0,49 | 1,18
Andiss4 0,27 | 054 | 1,18
Andiss5 0,27 | 0,59 | 1,24
Andiss6 022 | 054 | 1,18

En latabla 2.8 seindican los parametros cal culados para cada poblacion.
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Tabla 2.8
Par ametr os estadistico de los ensayos.

Mediana 0,270 0,540 1,210
Moda 0,270 0,540 1,240
Media Geométrica 0,252 0,539 1,209
Vaianza 6,66E-4 1E-3 1,08E-3
Desv. Standard 0,0258 | 0,03162 | 0,03286
Error Standard 0,0105 0,0129 0,01341
Minimo 0,220 0,049 1,18
Maximo 0,27 0,59 1,24
Rango 0,05 0,1 0,06
Sesgo -0,9682 0 0

A efectos de determinar los intervaos de confianza y debido a pequefio
tamafio de la muestra, s utiliza la digtribucion "t de Student”. Los intervaos de
confianza vienen definidos por la Sguiente expresion:

t(d(N-1)) < X < to( d(N-1))

donde,

ts = vaor estadigtico de la distribucion parala mitad del nivel de confianza
d = desviacion sandard

N = nimero de individuos de la muestra

X =media

En latabla 2.9 se indican los interva os de confianza, calculados segin la
formula citada. Los vaores de "t* para la distribucion de Student, se han tomado
de latabla publicada por R.A.Fisher y col. (1961).

Tabla2.9
Valoresde“t” paraladistribucion de Student

Valor de't" 2,57 4,03
Grados de libertad 5 5
t.(sd(N-1) Muestral 0,029 |0,046
t.(sd(N-1) Muestra2 0,036 |0,057




105

t.(sd(N-1) Muestra3 |0,037 |0,059

Por dltimo en latabla 2.10 se indican los intervalos en que con un 95% y
un 99% de probabilidad, respectivamente, se encuentra @ vaor verdadero de la
media de cada muestra andizada.

Tabla2.10
I ntervalos de medida con un 95y 99% de probabilidad

% de Probabilidades 95% 99%

Muestral De 0,224 a 0,282 De 0,207 a 0,299
Muestra2 De 0,504 a 0,576 De 0,483 a 0,597
Muestra3 De 1,173 a 1,247 De 1,151 a1,269

2.4.4 Balance de materia en € reactor experimental

Para d cdculo dd baance de materia en € reactor experimentd, se ha
empleado d méodo AFR (Andytica Flow Retio) para calcular los baances de
materia componente a componente; d método esta basado en la solucion de un
sstema generdizado de ecuaciones y se describe a continuacion.

Excluyendo |as reacciones atomicas, cada especie atdmica, X, involucrada
€N un proceso quimico estd sujeta ala ecuacion de conservacion de laforma:

[&n Qi &X)ilewaa=[ &M Q 8 X)]siica [2.5]

donde @x);i y (@x);, corresponden a las sumas de las concentraciones de los
compuestos que contienen & eemento X, en base a los @&omos de X, a las
corrientes de entrada (i) y sdlida (j), respectivamente. Los sumatorios exteriores
corresponden a las corrientes de entrada y sdida, n'y m, con caudales molares
representados por Q y Q; respectivamente.

Para d problema en estudio, x corresponde a &omos de S, H, N 'y O.
Pararesolver la ecuacion [2.5], se deben conocer las composiciones de todas las
corrientes involucradasy d menos @ caudd de unade dlas.
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Ql (Hp_S,Nz) - | Qe (HZS,SC)Z:NZ)
Q2 (SO2Nz) |
REACTOR
Qs(N) — Qa4 (H0)
\
Qs (S)
Figura25

Balance de materia en € Reactor

Enlafigura2.5, se expone € baance planteado parad caso dd reactor y
siguiendo la ecuacion [2.5], para cada uno de las especies atdbmicas presentes
obtenemos las Sguientes ecuaciones.

Qu8H; = Qe Hs +Qs.8H, [2.64]
Q:20; = Q806 +Q4. 80, [2.6]
Q:8N; +Qz8 N +Q:8N3= Q6.8 Nsg [2.6¢]
QidS +QAS, = QS +Qs.aSs [2.6d]

Los caudales Q, Q. y Qs se fijan en cada caso, es decir son conocidos,
asi como las composiciones de esas corrientes, que proceden de las botellas a
preson. También se conoce la composicion de la corriente Qs que esta
compuesta de azufre, la corriente Q, que estd compuesta de agua y la corriente
Qs que se ha andizado mediante tubos detectores Dréger después de diminar su
contenido en aguay azufre.

Dividiendo las ecuaciones [2.64] a [2.6d] por Qy, ya que este caudal se
conoce con precison, introduciendo las sumas de &omos conocidas y
modificando & sstema se obtiene € Sguiente Sstema de ecuaciones.
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(Qe/Qr)aHs +(Q4/Q1)& Hy =& H;
(Q/Q1)é Os+ (QJ/Q1)& Os=(Q2/Qu)é O,
(Q/Q)é& N6 -(Qz/Q1)a N3-(Q2/Q1) &N, =& N,
(Qe/Q1)é Ss HQ:/Q1)d S5-(Q/Q)a S,=84 S,

Este sstema de ecuaciones se resuelve para cada uno de las relaciones
de caudales, mediante la herramienta SOLVER® en la hoja de cdculo
EXCEL®.

Los cauddes individudes se obtienen a partir de las relaciones de
caudales correspondientes, completando € baance de materia componente por

componente. En la tabla 211 se muestra € badance correspondiente a
experimento P17.

Tabla2.11
Balance de materia del experimento P17

3
H2S 8 0 0 0 0 021 | 0,209
SO 0 4 0 0 0 0,105 | 0,104
S 0 0 0 0 100 0 0
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N2 92 9% 100 0 0 99,68 | 99,35

Ho0 0 0 0 100 0 0 0,331
TOTAL 100 100 100 100 100 100 100
Cauda cc/m | 2446 | 2446 | 31345 | 1,20 2,86 | 360,57 | 361,77

H 0,16 0 0 2 0 0,0042

0 0 0,08 0 1 0 0,0021

S 0,08 0,04 0 0 1 |000315

N 1,84 1,92 2 0 0 1,9937

2.5 Productos Quimicos Utilizados

A continuacion se enumeran y se describen las caracteridticas de los
productos utilizados en esta investigacion:

GASES:

-Nitrogeno industrid, suministrado por OXICAN.

-Nitrégeno pureza 99% (N-55), suministrado por OXICAN.

-Acido Sulfhidrico en nitrégeno d 8% en volumen, (mezcla gaseosa patron),
suministrado por OXICAN.

-Dioxido de azufre en nitrogeno d 4% en volumen (mezcla gaseosa patron),
suministrado por OXICAN.

OTROS:

-Gd de silice con indicador de humedad, MERCK.

-P,0O, suministrado por € Laboratorio de CEPSA Refineria de Tenerife

-Acido Clorhidrico MERCK

-Catdizador comercid de aumina S-201, de la casa Kaiser en forma esférica,
tamaiio nomind 4y 6 mm.

-Pumita procedente de la zona de Arico (Tenerife).



Capitulo 3
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3.1 Composiciéon y modificaciones de la Pumita

La pumitanaturd es un aumino-slicato cuya composicion se ha obtenido
por fluorescencia de rayos X y se presenta en la tabla 3.1 como M1. Esta
composicion corresponde a la de la pumita Sin ningln tratamiento, pero para €
estudio de este materid como catdizador Claus ha 9do necesario modificarlo
mediante diferentes tratamientos fiscos y quimicos con objeto de mgorar sus
caracterigticas estructurales y acidez.

Los tratamientos fisicos a los que se ha sometido a la pumita son los de
molienda y separacion en diferentes tamafios de grano asi como posterior
pelletizacion de los mismos. Ademés ha sido sometida a diferentes tratamientos
con &cido dorhidrico para diminar agunos cationes y asi modificar la acidez del
material y sus caracteriticas estructurales. Etas muestras de mayor acidez se
han utilizado tanto en forma de grano como pelletizadas.

Los tratamientos &cidos utilizados han sdo HCI 0,5M durante 1 hora,
HCl 3M durante 8 horasy HCl 6M durante 1 hora. Para determinar € efecto de
la temperatura sobre la diminacion de cationes, se ha redizado d tratamiento
durante 1 hora con &cido clorhidrico 6M a una temperatura de 60°C.

En la tabla 3.2 s presenta la nomenclatura utilizada para identificar los
diferentes materiades resultantes de las modificaciones redizedas a la pumita,
antes y después de haber sido sometidos alareaccion de Claus

Algunos de estos tratamientas, obviamente, influyen en la composicién del
materid a utilizar en € reactor y en la tabla 3.1, s muedtran los resultados
obtenidos para dicha composicion, en las diferentes muestras mediante andisis
por fluorescencia de rayos X.

A medida que aumenta la fuerza del tratamiento &cido, € materid, como
se observa en la figura 3.1, va diminando aguno de los cationes, encontrandose
pérdidas entre d 30 y € 40% para los mas dgnificativos. El aumento de la
severidad dd tratamiento también influye en las concentraciones de duminio y
dlicio remanentes en la muestra. Adi, en la figura 3.2, donde se presentan las
concentraciones de Al,O3, SO, y lardacion S/Al, se observa una pérdida de
auminio hasta un 50% produciéndose una deduminizacion que hace que la
concentracion de slicio
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Tabla 3.2

Nomenclatura utilizada para los diferentes materiales de pumita
obtenido en sus diferentes modificaciones

PUMITA 2mm (Fresca) M1
PUMITA 2mm (Gastada) M2
PUMITA PELLETIZ. 2x5 mm (Fresca) M3
PUMITA PELLETIZ. 2x5 mm (Fresca) Rep. M3R
PUMITA PELLETIZ. 2x5 mm (Gastada) M4
PUMITA 0,5M/1h 2mm(Fresca) M5
PUMITA 3M/8h 2mm(Fresca) M6
PUMITA 3M/8h 2mm (Gastada) M7
PUMITA 6M/1h 2mm (Fresca) M8
PUMITA 6M/1h 2mm 1h. de uso M8-1
PUMITA 6M/1h 2mm 2h de uso M8-2
PUMITA 6M/1h 2mm 8h de uso M8-3
PUMITA 6M/1h 2mm (Gast.) 10h de uso M9
PUMITA PELLETIZ 1h/6M (Fresca) M10
PUMITA PELLETIZ. 1h/6M (Gastada) M11

PUMITA PELLETIZ. 1h/6M 60°C 2mm (Fresca) M12
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Figura 3.1 Concentracion de varios cationes en diferentes materiales
modificados
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Figura 3.2 Concentracion de Silicey Alumina, asi como relacion Si/Al en
varios materiales modificados
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en las muestras aumente, variando sgnificativamente la relacion S/Al, parametro
muy importante en la actividad de un catdizador.

Se observa que después de utilizada la pumita en la reaccion de Claus
(M2, M4, M7 y M9) desaparece € fosforo y d tantao y aparece € azufre, 1o
gue esta de acuerdo con la apreciacion experimental de que se puede condensar
ago de azufre en los poros del catalizador durante la reaccion.

3.2 Andlisisegtructural delos diferentes materiales de pumita

Se haredizado un estudio de las isotermas obtenidas de la absorcion de
nitrégeno en la pumita naturd con d objetivo de andizar los parametros
edructurales que pudieran influir en su actividad catditica Este estudio se ha
extendido a los diferentes materia es obtenidos de las modificaciones alas que se
ha sometido la pumita, antes y después de haber sido utilizados como catalizador
en lareaccion de Claus

En latablas 3.3 a 3.5, se presentan los valores de superficie especificay
volumen de microporo resultantes de la aplicacion de la ecuacion BET, méodo
curvat y méodo MP; para cada uno de los materiales citados en latabla 3.2 y
parae cadizador comercid de aUminaactivada.

Uno de los pardmetros determinante de la actividad de un catdizador
cuando es utilizado en la reaccion de Claus es su superficie epecifica, por 1o que
uno de los objetivos de los tratamientos a los que se somete la pumita es
aumentar dicho parametro. Asi, los vaores obtenidos para las diferentes
muestras se encuentran como &ea BET, en la tabla 3.3. En la figura 3.3 s
representan |as correspondientes a los materiales obtenidos mediante tratamientos
acidos, observandose claramente como aumenta la superficie especifica a medida
que lo hece la fuerza del tratamiento, llegando a vaores de ~ 158 ni/g que,
aunque todavia inferior a los de catdizador indudtrid, ya puede consderarse
dentro del orden de magnitud de un materia catalitico.

El efecto de la pdletizacion se presenta en la figura 3.4. Para la pumita
natural, ésta da lugar a un aumento de la superficie especifica, produciéndose
caso contrario para la pumita &cida. Aparentemente esta disminucion podria
entenderse como negativa desde @ punto de visa dd uso dd materia como
catalizador, por lo que se ha estudiado la actividad en ambos casos y los
resultados se presentan posteriormente en ésta memoria.
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Tabla 3.3

Caracteristicas estructurales de diferentes materiales de pumita

METODO BET
BET
MUESTRA Area C Vol Adsorb.

m?g cclg

M1 16,58 548,60 3,81
M2 16,99 87,24 3,90
M3 31,31 256,72 7,19
M3-R 31,87 210,58 7,32
M4 16,80 120,98 3,86
M5 41,16 299,79 9,46
M6 66,388 -104,61 15,37
M7 20,86 170,45 4,79
M8 125,22 -83,808 28,787
M8-1 91,36 -119,93 21,00
M8-2 75,98 -116,65 17,47
M8-3 51,25 -103,1 11,781
M9 41,64 -121,75 9,57
M10 84,711 -184,75 19,473
M1l 74,21 -128,44 17,06
M12 158,24 -96,08 36,38
Catalizador S-201 328,55 63,89 75,53
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Tabla 3.4

Caracteristicas estructurales de diferentes materiales de pumita

CURVA't
TPLOT
MUESTRA Area t Vol.Microporo
m2/g A cclg

M1 11,78 4a9 0,00227
M2 15,82 4a9 0,00043
M3 22,03 4a9 0,00443
M3-R 21,89 4a9 0,00472
M4 15,82 4a9 0,0004
M5 28,54 4a9 0,00588
M6 11,45 5a9 0,02725
M7 17,32 4a9 0,00158
M8 15,29 5a9 0,05387
M8-1 21,94 4a9 0,003386
M8-2 15,05 4a9 0,02927
M8-3 7,796 5a9 0,0213
M9 7,04 5a9 0,01693

M10 25,97 5a9 0,0287
M11 17,66 5a9 0,02762
M12 23,17 4a9 0,06497
Catalizador S-201 283,89 4a9 0,01784
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Tabla 3.5

Caracteristicas estructurales de diferentes materiales de pumita

METODO MP
MP
MUESTRA Area | Vol.Poro t Halsey
m2/g cclg A

M1 14,54 0,02735 6al0
M2 15,16 0,02994 6all
M3 27,65 0,03997 6al0
M3-R 27,99 0,04262 6al0
M4 15,03 0,02999 6al0
M5 35,94 0,07742 6all
M6 65,81 0,04269 4al0
M7 18,38 0,03039 6al0
M8 128,57 0,06124 3,8a10
M8-1 87,94 0,06966 4al0
M8-2 73,27 0,05127 4al0
M8-3 50,89 0,03514 4al0
M9 39,92 0,02984 4al0
M10 78,251 0,0753 4al0
M11 70,73 0,06057 4al10
M12 157,94 0,09453 4al0
Catalizador S-201 290,68 0,3761 6al0
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Figura 3.3 Superficie especifica de diferentes materiales modificados.
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Figura 3.4 Efecto de la pelletizacion sobre la superficie especifica del
material natural y modificado.
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Ahora bien, la pdletizacion no solo afecta a la superficie especifica Sno
también a la digtribucion de poros en € materid y en latabla 3.6, se presenta la
distribucién de microporo expresada como % del volumen total de poros, para
los diferentes materidles empleados en edte trabgo y la dumina activada
correspondiente a catdlizador industrid S-201. En dla se observa que €
catdizador indudtria presenta mayor volumen de poros que los materiaes
pumiticos, estando € mayor porcentgje entre 10 y 20 A. A partir de didmetros
de 30 A, dgunos de los materiales obtenidos presenta précticamente la misma
distribucién de micro y mesoporos que la almina, como se observa en la figura
3.5.

Los resultados indican que la pelletizacion dd materid da lugar a una
mayor cantidad de mesoporos, |0 que se puede observar en la figura 3.6 donde
s ha representado la digtribucion de poros de la pumita naturd y natura
pelletizada, observandose un aumento de volumen de poros a partir de diametros
de 50 A. Ademés, se han utilizado dos muestras procedentes de pelletizaciones
diferentes comprobdndose que € proceso es reproducible, estando las
diferencias encontradas en € rango de error de la medida experimentd

El efecto de la pelletizacion es todavia mas acusado para la pumita acida,
como se muestra en la figura 3.7 donde se presenta la distribucion de poros de la
pumita tratada con HCl 6M/1h con un tamafio de grano de 2mm y este mismo
materid pelletizado. La peletizacion ha dado lugar a un aumento de los poros
entre 0 y 200 A, que llega a triplicar @ volumen de poros sobre 55 A,
encontréndose después una disminucion progresiva. En cudquier caso este
incremento de volumen no sempre se manifiesta en un aumento de la superficie
especifica, como ya se comento en la figura 3.4 en donde se presentd la
superficie especifica de la pumita tratada con HCI 6M/1h y @ mismo materid
pelletizado, encontréndose una disminucion dd 32% paa ése dltimo,
probablemente debido a una disminucion de los poros de mayor tamafio.

Por tanto, los traamientos &cidos influyen en d materid virgen
aumentando su superficie especifica y la peletizacion aumentando € volumen de
micro y macroporos, aunque para la pumita sometida a tratamientos mas
enérgicos disminuyen los poros de mayor tamafio.
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Figura 3.6 Distribucion de porosentre 0y 250 A en pumita natural y
natural pelletizada.
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Figura 3.7 Distribucion de porosentre 0y 250 A en pumita &cida
tratada con HCI 6M/ 1h y este material pelletizado.

3.3 Condensacion de azufre en los poros

Uno de los productos de la reaccion de Claus es € azufre y dependiendo
de las condiciones de operacion, € punto de rocio del azufre puede encontrarse
a temperaturas proximas a las de reaccion. Edta Stuacion es smilar ala que se
encuentra en la adsorcion de nitrégeno sobre un sdlido, a fin de determinar su
porosidad. El azufre puede condensar en los poros del catalizador produciendo €
bloqueo de los centros activos y por tanto una desactivacion del lecho.

Por tanto, una vez conocida la digtribucion de poro de la pumita 'y sus
diferentes materiales modificados, sera necesario obtener € didmetro de poro Util
para que no condense d azufre determinando asi la utilidad dd materid. Para
elo, s rediza a continuacion un estudio tedrico para calcular dicho poro Util y
después comparar con las condiciones de operacion de este trabgjo.
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3.3.1 Estudio Tedrico

Shoofs (1985) ha andizado € problema de la condensacion del azufre
sobre catalizadores, haciendo un estudio de la condensacion en los porosy como
se ve influenciada esta condensacion por @ tamafio de dicho poro, aplicando un
tratamiento andogo d de adsorcion de nitrégeno.

Kevin (1870) confirmé que la presion de vapor de un liquido contenido
en un capilar de pequeio diametro es menor que la presion de vapor dd liquido
en una superficie libre. Parad caso en que se redlice la evaporacion de un liquido
en un poro parcidmente lleno, obtuvo la expresion:

-4gVcoy
da= [3.1]

RTIn(p/po)

donde,

d = Diametro dd capilar o poro que contiene € liquido condensado, cm
g = Tendon superficid dd liquido, dinalcm

V = Volumen molar del liquido, cc/moal

q = Angulo de contacto, °

R = 8,314E7, erg/mol K

T = Temperatura absoluta, K

p = Presidn parcid del gas que condensaen € capilar o poro, mmHg

Po = Presion de vapor normd dd liquido, mmHg

Esta ecuacion suministra la base para estimar € tamafio de los porosy su
digribucion en d méodo de adsorcion de nitrégeno. Modificandola, con la
hipétesis de Cohan (1938) en la que postulaba € hecho de que, los poros en
condensacion e llenan radidmente y en evaporacion lo hacen verticamente, se
obtiene:

-2gV
d= —————— [3.2]
RTIn(p/po)



Esta ecuacion puede aplicarse a poros cuyos diametros son a menos
cuaro veces mayores que la molécula del liquido implicado. Para la
condensacion del azufre, y debido d tamafio de su molécula, puede emplearse
para poros de d menos 10 A de didmetro. Los poros con didmetros més
pequefios que los obtenidos a partir de la ecuacion [3.2], probablemente no
tendran actividad catalitica debido a que los reactantes no tendran acceso a los
mismos.

Para resolver la ecuacion deberemos sudtituir en la ecuacion [3.2], los
vaores correspondientes d azufre. Shoofs (1985) empled las siguientes
correlaciones para determinar |as diferentes propiedades:

V =Mr
donde M esd peso molecular ddl azufrey r su densidad en g/cc.

Ladensdad ddl azufre segiin West(1950), para € intervalo 433K< T < 633K se
puede obtener de:

r =2,0363 - 6,0137E-4.T

La tensén supeficid, ha sido estimada por Kdlas (1918) y Fandli (1950) en
funcidn de latemperatura (433K <T<720K) como:

g=81,16- 0,0566.T

Fandlli (1950) ha confirmado € hecho de que latenson superficid no varia por €
hecho de estar d azufre liquido saturado en H,S.

La ecuacion basada en las medidas redlizadas por West y col. (1929), da
lapreson de vapor norma del azufre, segun:

In(po) = 89,273 - 13,436/T - 8,9643.In(T)

S un reactor Claus tiene una temperatura T que eta T (K) por encima
del punto derocio ddl azufre, la presion parcid de éste sera aproximadamente:

p=ps=pPo (evduadaaT- DT)

donde, ps eslapresidn de vapor dd azufre en mmHg.
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Aplicando la ecuacion [3.2] para los vaores de las propiedades a
diferentes temperaturas, en € caso de la dumina activada se obtiene € diametro
maximo de los poros dd catdizador que se obgtruirdn con azufre, en funcién de
latemperatura ddl reactor y del margen de temperatura con € punto de rocio del
azufre, que se presentan en lafigura 3.8.

70

DT=2,5°C
60

50

40 T
D, (A)

DT= 5°C

30 T

20 T DT= 10°C

10 +

0 } } } } } } } } }
160 180 200 220 240 260 280 300 320 340 360

Temperatura °C

Figura 3.8 Diametro maximo de poros obstruidos con azufre, en funcion
delatemperatura dereaccion y la diferencia a latemperatura de rocio del
azufre

Teniendo en cuenta que, la digtribucion de tamafio de poro en muchos
catalizadores comerciades presenta un vaor medio de 40A, la perdida de
actividad catalitica podria ocurrir en valoresde T inferiores a
5°C sobre € punto de rocio ddl azufre. Lo que da lugar a que industriddmente se
opere a unos 10 °C sobre € punto de rocio.

3.3.2 Aplicacion alas condiciones de operacion de este trabajo
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El reactor industria opera a diferentes presiones, independientemente del
cadizador utilizado y dicha preson influira sobre € diametro minimo de poro
necesario para evitar la condensacion de azufre. Aplicando las ecuaciones
obtenidas en € apartado anterior a diferentes presiones de trabgjo, se obtiene ese
didametro minimo de poro, que se presenta en las figuras 3.9 a 3.11, en funcion de
la temperatura de reaccion, donde los puntos de rocio dd azufre
correspondientes a cada presion de la representadas son:

Presion Punto Rocio
(mmH,0) (°C)
100 153
1000 205
5000 253

En este trabgo se ha operado a presiones de 100 mmH,O vy
temperaturas en € rango de 214 a 276 °C, lo que implica, segiin la figura 3.9,
gue todos | os poros estarédn libres de condensacion de azufre.

Segln Meyer (1976) y Chao (1980), € tamafio de la molécula de azufre
Ss esta sobre 3,75 A 'y de acuerdo a Shoofs (1985) para que un poro tenga
actividad catdlitica ha de ser cuatro veces mayor que la molécula que se mueve
en su interior. No obstante seglin la bibliografia consultada todos los poros
superiores a10 A tienen actividad catditica paralareaccion de Claus.
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Figura 3.9 Diametro minimo de poro para presiones de trabajo de 100
mmH,0
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Figura 3.10 Diametro minimo de poro para presiones de trabajo de 1000
mmH,0
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Figura 3.11 Diametro minimo de poro para presiones de trabajo de 5000
mmH-»O

34 Variacion de factor de €fectividad con las caracterigticas

estructurales

Laactividad de laaumina comercia como cataizador de Claus, depende
de sus centros acidos y basicos, superficie y de las caracteristicas estructurales
dd maerid (Pineda, 1997). El estudio de como influyen adguna de edtas
caracteristicas en € factor de efectividad se puede redlizar de forma tedrica

La difusvidad efectiva de un catdizador se puede cadcular mediante €
modelo de poros ad azar comentado en la introduccion de esta memoria
Conocida edta difusividad efectiva, d andiss matemético realizado por Razzaghi
y col. (1984) permite obtener un médulo de Thide modificado F que tiene en
cuenta € hecho de que la reaccion esta limitada por los valores de equilibrio, de
tad formaque

F=f /1Y) [3.3]

dondef esd moédulo de Thide sn modificar,

f =(dy/6) [Qr Tsr/DePyg  [34]

y la funcion que relaciona ambos moédulos, Y , depende de las condiciones de
eguilibrio segln:
Y 0=Phsg/ Prs [3.5]

A partir de este médulo de Thide modificado se puede obtener € factor
de efectividad que, en los rangos de trabgo del reactor Claus, no aparece
afectado por variaciones de temperatura, ni por variaciones en la converson de
sulfuro de hidrégeno. La curva, h-F, obtenida puede emplearse en la
modedlizacion de reactores Claus, generando vaores de h a partir de vaores de
composicion de la carga y vaores medios de converson y temperatura en la
superficie ddl cataizador. En lafigura 3.12 se presenta la curva obtenida a partir
de estas ecuaciones.

Al andizar la expreson dd médulo de Thide podemos considerar que
hay factores como d diametro de particula, la difusividad efectiva y la densidad
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del catalizador que pueden consderarse como parametros estructurales
macroscopicos relacionados con las caracteridticas del catalizador, € resto de
factores como la congtante cinéticaintrinsecay la

0.9+
0.8+
0.7t
0.6+

0.4+
0.3+
0.2+
0.1+

Figura 3.12 Relacion entre e modulo de Thiele modificado y e factor de
efectividad

concentracion de reactante dependen de las propiedades microscopicas de este
catalizador y de las condiciones de operacion, respectivamente. Dado que la
congante intrinseca es una caracteristica del catdizador y la concentracion de
reactivo puede venir fijada por circunstancias operaciondes, para disminuir €
vaor dd modulo de Thide y aumentar d factor de eficacia se ha de intentar
determinar la influencia de las caracteridticas estructurdes dd catdizador, como
Lon:

-Radio de macroporo, Ry
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-Radio de microporo, Ry,
-VVolumen de macroporo, Vi
-V olumen de microporo, V,

Pararedizar € estudio de lainfluencia de estas variables se ha partido de
un caso base, que consiste en utilizar un catalizador comercia de aimina Kaiser
S100, del que se disponen sus caracteristicas estructurales y que se presentan en
latabla3.7.

Tabla 3.7
Caracteristicas estructurales de un catalizador comercial de alimina

Par Ametros  Kaiser S100

Diametro, mm 5
rs, g/cc 3,15
rp, g/cC 1,24

Vp cclg 0,49
e 0,606

S., N/ 325
Rn A 24,87
V, cclg 0,404
Ru.A 10462
V cclg 0,085

Para d edudio se ha consderado la constante de velocidad de la
reaccion de Claus, segin datos publicados por El-Masry (1985) para dumina
con una energia de activacion de 7500 ca/mol y una k de 3,537 mol/hr gr
mmHg**.

Se haempleado € modelo de poros d azar en € que; los parametros son
el volumen y radio medio de macro y microporo, ademés de la expresion de
maodulo de Thiele generdizado publicado por Levenspid (1981) modificandolo
segun DdlalLana (1972) y lacurvah-F delafigura3.12.

A partir del caso base de un catalizador comercid se ha modificado cada
pardmetro manteniendo € resto congtante. Asi, en la figura 3.13; se presenta la
variacion del factor de efectividad con € radio de macroporo, observandose que
édte practicamente permanece congtante. Cuando la variacion se presenta en €
radio de microporo, figura 3.14, S que aumenta e factor de efectividad a medida
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gue éste lo hace; pero como era de esperar por € resultado anterior, cuando €
radio de microporo se hace méas ato comienza a tener menor influencia sobre €
factor de efectividad.

Durante  estudio anterior la densidad del pellet permanece congtante, ya
gue ésta no depende de los radios de poro y microporo, siempre y cuando €
volumen de poro y microporo permanezca constante. Ahora bien, cuando estos
dos ultimos pardmetros varian, afectan ala densdad dd pellet, por lo que habra
gue tener en cuenta, no solamente como varia € factor de efectividad sno la
densidad de dicho pellet.

Adl, en las figuras 3.15 y 3.16 se presenta la influencia dd volumen de
macro y microporos respectivamente, sobre e factor de efectividad y la densidad
de pelet, observandose en agunos casos que a medida que aumenta € volumen
lo hace € factor de efectividad pero disminuye la densidad ddl pellet. Edta Ultima,
para un catdizador industrid no debe tener vaores inferiores a 0,7 g/cc, lo que
sgnificaun tope en € factor de efectividad maximo a conseguir.

Teniendo en cuenta estos resultados se ha redizado una optimizacion
para obtener la estructura del catalizador mas adecuado para la reacciéon de
Claus. La optimizacion parte dd catalizador comercid cuyas caracterigticas se
presentaron en la tabla 3.7, considerando la cinética de reaccion dada por El-
Masy y empleando € modelo de poros d azar y las expresiones dd modulo de
Thide y factor de efectividad utilizados en € estudio del factor de efectividad
comentado anteriormente.

El agoritmo de optimizacion utilizado ha sdo € méodo dd gradiente
conjugado (Goldfarb, 1968) y se han optimizado los parametros de volumen de
macro 'y microporo, radio de macro y microporo para conseguir € maximo factor
de efectividad que dalugar aun pellet de densdad igud o superior a0,7 g/cc
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evitando € problema de aricion. Las caracteristicas estructurdes Optimas
obtenidas se presentan en latabla 3.8; dando lugar a un cataizador con un factor
de efectividad para esta reaccion de 0,895.

Alguno de estos resultados estan de acuerdo con los encontrados en la
bibliografia Legendre y Nougyrede, Nedez y col. (1996), etc. Adi, los Ultimos
autores encuentran de una forma experimental que @ catdizador de Claus Optimo
debe de tener un tamafio de particula entre 3,1 y 6,3 mm, un volumen de poros
de didmetro superior a 0,1 nm por encima de 12 mi/100gr y una relacion de
volumen de poros de didmetro 1 nm a 0,1 mm mayor que 0,7.

Tabla 3.8
Caracteristicas estructurales Optimas para un catalizador Claus
h 0,895
r s(g/cc) 3,15
Vwu (cc/g) 0,284
Vp, (ccg) 0,619
Ruv (cm) 0,001
R am) 7,194.10°
r , (g/cC) 0,819
em 0,233
em 0,507
S. (n7/g) 172,21
F 0,454
d (cm) 0,5
De (cnf/s) | 0,00227




Capitulo 4
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4.0 Resultados experimentales e inter pretacion de los mismos

En este capitulo, estudiaremos la actividad de los diferentes materides
comentados en @ apartado anterior, entendiéndola como la capacidad para
acanzar una converson determinada en la reaccion de Claus. Dicha reaccion se
ha llevado a cabo, segin d procedimiento presentado en € capitulo 2 de esta
memoria, para diferentes condiciones de cauddes y concentracion de
adimentacion, asi como temperatura.

Se comenz6 comprobando € equipo experimenta, pasando
posteriormente a edtudiar € efecto de las variables de reaccion sobre la
conversiéon de la reaccion y relacionando la actividad con las propiedades
edtructuraes de los materiaes. Por Ultimo, se han comprobado varias ecuaciones
de velocidad teniendo en cuenta las diferentes expresiones cinéticas encontradas
en labibliografia paralareaccion de Claus.

4.1 Comprobacion del equipo experimental

Con € objeto de comprobar € funcionamiento de la ingtalacion se han
redizado ensayos de blancos y se ha utilizado en € proceso € catdizador
indugtrid, umina activada, para comparar su actividad con la que se obtiene en
un equipo contrastado. Ademas se ha comprobado la reproducibilidad de los
resultados para las mismas condiciones de reaccion.

4.1.1 Deter minacion de blanco

Se han redlizado ensayos en ausencia de catdizador a fin de evduar los
efectos catditicos de la ingtdacion experimental. Los resultados obtenidos se
muedtran en la sguiente tabla, para dos temperaturas de reaccion y € mismo
caudal de gas de dimentacion.

Temperatura°C\ Caudal Ncc/Min  Conversion %
282 358,5 14,09

252 358,5 9,55
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La conversion de lareaccion se puede definir como:

C(HZS)e - C(HZS)S
- X(st) = X 100
CiH,9e

y se encuentran valores de conversién comprendidos entre el 10y € 15 %.

Estas conversiones en ausencia de catdizador, no son admisibles, por lo
gue se procedid aeliminar del reactor todas las partes metdicas que no fueran de
acero inoxidable. Ademés se cambid la situacion y disposicion de la toma de
muestras ddl sstemaindicado en ladescripcion dd procedimiento experimentd, a
fin de evitar reaccion en € tubo de toma de muestras. Con estas modificaciones
se disminuye la converson en blanco a vaores inferiores d 1%, que estan dentro
del error experimentd del método de andlisis.

4.1.2 Actividad de un catalizador industrial

Para comprobar € funcionamiento de reector experimenta se ha
empleado un cataizador industrial compuesto de ddmina activada, Kaiser S-201
de dos tamafios diferentes, 1/4" y 1/2". Las condiciones de operacion han sido,
siguiendo las premisas del estudio, las correspondientes a la tercera etapa de un
reactor catdlitico.

Los resultados y condiciones de operacion se recogen en lastablas 4.1 a
4.3, donde se muestran ademés de la converson experimenta las obtenidas
cuando la reaccion esta en equilibrio termodinamico, que han sido caculado
tedricamente.

De sus composiciones se desprende que, en las condiciones
experimentales empleadas y teniendo en cuenta d error del método de andlisis, se
consigue @ equilibrio termodinamico, lo que esta en concordancia con la
bibliografiay con lo que ocurre en € proceso indugtrid.

Por tanto, € equipo experimenta ha sdo vaidado y esta en condiciones
pararedizar experimentos con un material no contrastado como la pumita
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4.1.3 Reproducibilidad de los resultados

Para comprobar la reproducibilidad de los resultados obtenidos
experimentalmente se han redizado una serie de tres experimentos en las mismas
condiciones de reaccion, utilizando pumita natural de 6mm.

Las variables de reaccion utilizadas y los resultados obtenidos para la
concentracion de HS a la sdida, asi como la converson de la reaccion se
presentan en latabla 4.4.

Se observa que las conversiones oscilan drededor de un valor medio del
54,3% sendo la desviacion maxima de un 1%, lo que esta dentro del error
experimental del método de andlisisy por tanto las reacciones son reproducibles.

Tabla4.1

Alumina comercial

Diametro de particula =6 mm
Longitud de Lecho =12 cm

Caudal degas(c.n.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % val.

Experimento | Temp°C | Cus | Xnss | Xu,se

Al 282 0,085 | 8841 | 90,40

A2 264 0,080 | 89,09 | 92,37

A3 252 0,059 | 91,9 | 93,53

A4 233 0,044 | 94,00 | 9511
Tabla4.2

Alumina comer cial

Didmetro de particula =2 mm
Longitud de Lecho =12 cm

Caudal degas(c.n.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.

Experimento | Temp°C | Cus | Xh,ss | Xu,se
A5 275 0,069 | 90,59 | 91,20
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A6 263 0,075 | 89,77 | 92,47
A7 257 0,062 | 91,55 | 93,06
A8 231 0,040 | 9455 | 95,26
Tabla4.3
AlUmina comer cial
Diametro de particula=6 mm
Temperatura = 234°C
Caudal degas(C.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.
EXp. L. Lechocm Cst X H,Ss XHZSQq
A9 8 0,065 91,14 95,03
A10 12 0,043 94,14 95,03
All 16 0,038 94,82 95,03
Tabla4.4
Pumita natural

Diametro de particula=6 mm

Longitud de Lecho =10 cm

Caudal degas(c.n.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.

Temp.=249°C
Experimento Ch,s X H,ss
P1 0,342 53,37
P2 0,330 55,01
P3 0,334 54,46

4.2 Estudio de los efectos difusionales
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Seglin han indicado diferentes autores, la difusién de los reactivos desde
lafase gaseosa d catdizador y ladifuson de estos reactivos a través de los poros
del mismo, pueden congtituir severas restricciones a la velocidad de reaccion d
limitar € aporte de reactivos hasta los centros activos donde tiene lugar la
reaccion y posteriormente para la desadsorcion y difusion de los productos a la
fase gaseosa.

Siguiendo los criterios enunciados por Levenspiel (1981) y Perry (1976),
s ha redizado una serie de experiencias preiminares para determinar la
importancia de estas etapas en € sistema en estudio.

4.2.1 Difusiéon externa

Los efectos de la resstencia difusond se minimizan operando a dtas
velocidades de gases através ddl lecho catditico. Siguiendo € criterio expresado
inicidmente de operar en Stuacion andoga a las condiciones indudtrides se han
empleado velocidades espaciales entre 200 y 1000 h'; citadas en la bibliografia
como los mas usuaes.

Los efectos de la difusén externa, pueden discriminarse mediante la
experimentacion, efectuando diferentes experiencias a dos caudaes de reactivos
diferentes y manteniendo condante € peso de cadizador y & resto de
condiciones de reaccion. En lafigura 4.1 se presenta la conversion obtenida para
varios experimentos, a diferentes temperaturas de reaccion, utilizando la pumita
tratada con écido clorhidrico 3M durante ocho horas. Se observa que la
diferencia entre las conversiones obtenidas para los dos cauda es estan dentro del
error dd método de andisis, por 1o que se puede concluir que no existe influencia
dela difusdn externa
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Figura 4.1 Valores de conversién para pumita tratada con HCI 3M
durante una hora.
4.2.2 Difusion en los poros del catalizador

A medida que @ tamaio de particula de catalizador decrece, la
resstenciaaladifuson en los poros también lo hace ya que disminuye la distancia
en la que deben difundirse los reactantes. En este supuesto, deducido por
Wheder(1935) y Levenspie (1981), se basa la comprobacion experimenta dela
no exisencia de control difusona en los poros y para dlo se han efectuado
diferentes experiencias disminuyendo @ tamafio de la particula de catalizador
utilizando la misma relacion Peso de catdizador/ Caudal de adimentacion. Cuando
laresistencia en los poros es despreciable, no deberia de haber variaciones en la
conversién obtenida en las mismas condiciones de operacion, en caso contrario €
tamafio de la particulainfluirden la conversion .

En la figura 4.2 se han representado los resultados de experimentos
obtenidos con aumina de dos tamafios diferentes a varias temperaturas,
encontrandose en los valores de conversion diferencias de un 0,5%, lo que indica
gue para este materid no existen resstencias difusonades en d rango de tamafio
de particulas estudiado.
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Figura 4.3 Valores de conversion para pumita natural de 6y 2mm

En la figura 43 s muedran los resultados obtenidos para los
experimentos P4 aP8'y P9 a P12, que se presentan en las tablas 4.5 y 4.6; con
pumita de dos tamarfios diferentes 6 y 2mm respectivamente. Se observa que la
converson aumenta con la temperatura, estando en ambos casos, la reaccion
lgos dd equilibrio. La diferencia entre los resultados obtenidos para cada tamafio
de particula son de gproximadamente un 5%, lo que indica que existe influencia
de ladifusén en los poros en las particulas de mayor tamafio.

Para poder comprobar que en la particula de 2mm ya no hay influencias
difusionales se podria disminuir € tamafio de particula, hasta encontrar € tamafio
maximo donde no aparezcan las restricciones difusionales. Ahora bien, € tamafio
minimo de particula a poder utilizar en @ reactor vendra determinado por la
perdida de carga permitida en d lecho, la que en una plantaindustrid sude estar
restringida a 0,3-0,4 kg/en? . Ademés, una perdida de carga en e reactor
superior a 0,05 kg/len? (»516 mmH,0) puede provocar limitaciones a la
capacidad de la planta.

En la tabla 4.7 se presenta la perdida de carga que se originaria en un
reactor indugtria, cadculada a partir de la ecuacion de Ergun-Orning, a utilizar
pumitay aumina activada de diferentes tamafios de particulay varias velocidades

espaciaes.

Parad caso delaaumina, se observa que para los tamafios de 6 y 2mm,
donde ya se ha comprobado que no existen resistencias disfusionaes, |a perdida
de carga es senshlemente inferior a la maxima permitida en d reactor, 516
mmH,0.

Cuando e utiliza pumita de 6 y 2mm las perdidas de carga se mantienen
dentro dd rango de utilidad indudtrid, pero para particulas de 1mm,
précticamente para todas las velocidades espacides la perdida de carga es
superior alaméaxima permitida

Por tanto e tamafio de particula seleccionado es € de 2mm, para € cud,
aunque no se ha comprobado que no controlan las resstencias difusiondes, la
perdida de carga es la maxima permitida en la ingaacion indugtriad y por tanto
serad tamafio minimo a utilizar.
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Tabla4.5

Pumita natural
Diametro de particula =6 mm
Longitud de Lecho =10 cm
Caudal degas(c.n.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.

Experimento | Temp.°C | Cy s Xiss | Xnse
P4 221 0,345 52,96 95,96
P5 235 0,368 49,82 94,95
P6 255 0,345 52,96 93,25
pP7 262 0,321 56,23 92,57
P8 277 0,290 60,46 90,98
Tabla4.6
Pumita natural
Didmetro de particula=2 mm
Longitud de Lecho =10 cm
Caudal degas(c.n.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.
Experimento | Temp.cC Ch,s XH,ss XH,seq
P9 233 0,335 | 54,32 | 9511
P10 249 0,310 | 57,73 | 93,80
P11 257 0,300 | 59,10 | 93,06
P12 275 0,280 | 61,82 | 91,20
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Tabla4.7
Perdida de carga en diferenteslechos de particula en mmH O

Tamafio de Particula VVH (hh)
300 500 1000
d,=6mm Pumita 13 27 78
Alimina 09 1,68 58
dp=2mm Pumita 94 172 415
Alimina 6,7 9,2 58,9
d,=1mm Pumita 351 614 1372

4.3 Actividad de la pumita natural y modificada

Una vez comprobado € equipo experimentd y vaoradas las condiciones
necesarias para que no existan resstencias difusonades 6 que la pérdida de carga
del lecho no sea excesivamente alta, se ha estudiado la actividad de los diferentes
materides de pumita que se han presentado y estudiado estructuramente en €
capitulo 3 de estamemoria.

Lamayor o menor actividad de la pumita se medira por la mayor 6 menor
conversion que se obtenga para la reaccion de Claus, a diferentes condiciones de
reaccion.

4.3.1 Resultados experimentales

Se han redlizado experimentos utilizando pumita naturd de 2 y 6 mm, en
grano y pelletizada a 2x5 mm. También se ha comprobado la actividad de pumita
sometida a los diferentes tratamientos acidos comentados en € capitulo 3, en
forma de granos de 2mm y pdlletizada a 2x5 mm.

Se han utilizado longitudes de lecho de 10, 15y 18 cm, caudaes de gas
de adimentacion de entre 176,65 y 381,16 Ncc/min, concentraciones de H,S en
los gases de entrada en d intervalo de 0,47 a 1,23% en volumen y temperaturas
entre 217y 281°C.
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En las tablas 4.5, 46 y de 4.8 a 4.23 se presentan los resultados
obtenidos parala concentracion de H,S ala sdida del reactor, su conversony la
conversion que se esperaen d equilibrio a esatemperatura.

El andids de estos resultados se aborda a continuacion agrupados en dos
gpartados, uno dedicado a la pumita naturd en grano y peletizada y otro a la
pumita modificada en grano y pelletizada.

4.3.2 Actividad de la pumita natural

Seguin los resultados obtenidos en @ estudio de ladifusion en los poros se
ha utilizado principamente pumita de 2mm para observar las influencias de las
digtintas condiciones de reaccion sobre la actividad dd materid. Ad, lainfluencia
de la concentracion de H,S a la entrada se ha andizado en los experimentos P13
a P27 presentados en las tablas 4.8 a 4.10 donde dicha concentracién varia de
0,54 a1,23% en volumen. En lafigura 4.4 se presentan los valores de converson
obtenidos a diferentes temperaturas junto con los dd equilibrio termodinamico,
encontrando que en cada serie la converson aumenta con la temperatura, como
era de esperar en Stuaciones dgadas dd equilibrio termodinamico y a medida
que aumenta la concentracion de H,S a la entrada |o hace también la conversion.
El m&ximo incremento es de un 8% entre las condiciones extremas, pero en
ningUn caso e congiguen conversones de equilibrio.

También se ha redizado € estudio de la influencia dd tiempo espacid,
para los dos tamafios de particulas utilizados, mediante los experimentos P28 a
P33 que se presentan en las tablas 4.11 y 4.12, observandose, figura 4.5, para
un Mismo caudd de gas un aumento de la convers6n a medida que se aumentala
longitud del reactor, a ambos tamarios de particula llegando a conversiones del
80%, pero de nuevo inferiores alade equilibrio.

Para mgorar la conversion de la reaccion se ha sometido la pumita a
otro tratamiento mecanico ademés de la trituracion, que es la pelletizacion, de la
forma indicada en d gpatado 2. La influencia de la pdletizaciéon sobre la
actividad de la pumita natura se ha estudiado a un cauda de gas de 381,16
Ncc/min y una concentracion de gas de entrada de 0,73% en volumen de HS.
En lafigura 4.6 se representala converson de H,S a la salida ddl reactor frente a
la temperatura de reaccion obtenidas para las dos series de experimentos que se
presentan en latablas 4.6 y 4.13, para pumita en grano de 2mm y pelletizada. Se
observa que la conversién aumenta con la temperatura, y ademas o hace cuando
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e utiliza pumita pelletizada, llegando a obtener conversiones de hasta e 70%,
aunque en cuaquier caso estan dejadas dd equilibrio.

Por tanto, d materid naturd sometido solamente a tratamientos
mecanicos, da lugar a conversiones de hasta aun 80%, pero su actividad, incluso
pelletizada, es inferior a la de la dumina comercid que lleva la reaccion a su
equilibrio termodindmico, por lo que se procedid a la utilizacion de pumita
modificada por diferentes tratamientos acidos.
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Figura 4.4 Influencia de la concentracion de H,S a la entrada sobrela
conversion
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Tabla4.8

Pumita natural
Didmetro de particula=2mm
Longitud de Lecho =18 cm
Caudal degas(c.n.) = 360,26 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,54 % vol.

Experimento | Temp®C | Cuys | Xuss | Xn,sy
P13 231 0,21 61,34 | 95,26
P14 245 0,20 63,18 | 94,14
P15 251 0,19 65,02 | 93,62
P16 270 0,17 68,70 | 91,75
P17 280 0,16 70,54 | 90,64
Tabla4.9
Pumita natural
Didmetro de particula=6 mm
Longitud de Lecho =18 cm
Caudal degas(c.n.) = 361,70 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,77 % vol.
Experimento | Temp°C | Cy s Xr,ss | Xn,seq
P18 241 0,25 67,65 | 94,48
P19 250 0,23 70,24 | 93,71
P20 259 0,22 7154 | 92,87
P21 271 0,21 72,83 | 91,64
p22 277 0,20 74,12 | 90,98
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Tabla4.10

Pumita natural

Diametro de particula=2 mm
Longitud de Lecho =18 cm

Caudal degas(c.n.) = 364,57 cc¢/min
Concentracion (H,S)e = 1,23 % vol.

Experimento | Temp°C | Cus | Xnss | Xu,sq
P23 225 0,36 70,66 | 95,69
P24 245 0,31 74,73 | 94,14
P25 259 0,29 76,36 | 92,87
P26 275 0,26 78,81 | 91,20
P27 281 0,25 79,62 | 90,52
Tabla4.11
Pumita natural
Diametro de particula =6 mm
Temperatura=243°C
Caudal de gas(c.n.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.
Experimento | L.Lechocm | Chs | Xu,ss | Xu,sq
P28 10 0,340 | 53,64 | 94,31
P29 15 0,240 | 67,28 | 94,31
P30 18 0,205 | 72,05 | 94,31
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Tabla4.12

Pumita natural
Diametro de particula=2 mm

Temperatura=251°C

Caudal degas(c.n.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.

Experimento |L.Lechocm| Chs | Xuss | Xu,sq
P31 10 0,306 | 58,28 | 93,62
P32 15 0,213 | 70,96 | 93,62
P33 18 0,167 | 77,23 | 93,62

Tabla4.13

Pumita natural pelletizada
Tamariio del pellet =2x5 mm
Longitud de Lecho =10 cm
Caudal degas(c.n.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.

Experimento | Temp°C | Cu,ss | Xuss | Xu,seq
PE1 240 0,236 | 67,82 | 94,56
PE2 250 0,226 | 69,19 | 9371
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PE3 265 0,219 | 70,14 | 92,27

Tabla4.14

Pumita acida: 0,5M HCI /1 hora
Diametro de particula=2 mm
Longitud de Lecho =18 cm

Caudal de gas(c.n.) = 360,26 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,54 % val.

Experimento | Temp°C | Cus | Xuss | Xh,sq
PAl 225 0,10 | 81,59 | 95,69
PA2 236 012 | 7791 | 94,88
PA3 245 0,17 | 68,70 | 94,14
PA4 254 0,14 74,23 | 93,34
PA5 268 0,13 | 76,07 | 91,96

Tabla4.15

Pumita acida: 0,5M HCI /1 hora
Diametro de particula=2 mm
Longitud de Lecho =18 cm

Caudal degas(c.n.) = 353,29 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,47 % vol.

Experimento | Temp.°C Ch,s Xh,ss | X,seq

PAG 223 0,11 76,83 | 95,83
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PA7 230 0,14 70,51 | 95,33
PA8 240 0,10 78,94 | 94,56
PA9 261 0,06 87,36 | 92,67
PA10 264 0,07 85,26 | 92,37
Tabla4.16
Pumita écida: 3M HCI /8 horas
Diametro de particula= 2 mm
Longitud de Lecho =18 cm
Caudal degas(c.n.) = 176,65 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,47 % vol.
Experimento | Temp°C | Cy s XH,ss XH,seq
PA1l 217 0,02 95,79 96,22
PA12 220 0,02 95,79 96,02
PA13 248 0,06 87,36 93,88
PA14 260 0,07 85,26 92,77
PA15 276 0,07 85,26 91,09
Tabla4.17

Pumita &cida; 3M HCI /8 horas

Diametro de particula =2 mm
Longitud de Lecho =18 cm
Caudal degas(c.n.) = 353,29 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,47 % vol.
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Experimento | Temp°C | Cys Xn,ss | Xu,seq
PA16 214 0,03 93,68 | 96,40
PA17 227 0,06 87,36 | 9555
PA18 245 0,04 91,57 | 94,14
PA19 253 0,02 95,79 | 9343
PA20 261 0,05 89,47 | 92,67

Tabla4.18
Pumita acida: 3M HCI /8 horas
Didmetro de particula=2 mm
Longitud de Lecho =18 cm
Caudal degas(c.n.) = 190,58 cc/min
Concentracion (H,S)e. = 0,73 % vol.

Experimento | Temp°C | Cu,ss | Xuss | Xu,seq
PA21 227 0,04 | 9455 | 9555
PA22 235 0,05 93,18 | 94,95
PA23 245 0,04 | 9455 | 94,14
PA24 256 0,10 86,37 | 93,15

Tabla4.19

Pumita &cida: 6M HCI / 1 hora

Didmetro de particula =2 mm
Longitud de Lecho =18 cm
Caudal degas(c.n.) = 190,58 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.
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Tiempo = 1 hora de proceso

Experimento | Temp°C | Cy s XH,ss XH,seq
PA25 214 0,06 91,82 96,40
PA26 235 0,03 95,91 94,95
PA27 253 0,16 78,18 93,43

Tabla4.20

Pumita &cida: 6M HCI / 1 hora
Diametro de particula =2 mm
Longitud de Lecho =18 cm
Caudal de gas(c.n.) = 190,58 cc/min

Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.

Temperatura=235°C

Experimento | T.proceso,h | Cus | Xu,ss | Xn,sq
PA28 3 0,09 | 87,73 | 94,95
PA29 6 0,21 | 71,37 | 94,95
PA30 8 0,39 | 46,82 | 94,95

Tabla4.21

Pumita acida pellet.. 6M HCI / 1 hora
Tamano del pellet = 2x5 mm
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Longitud de Lecho =18 cm
Caudal degas(c.n.) = 381,16 cc/min

Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.

EXp. Temp.°C Cst XHZSS XHZSeq
PAP1 227 0,06 91,82 95,55
PAP2 245 0,03 95,91 94,14
PAP3 253 0,04 94,55 93,43
PAP4 261 0,05 93,86 92,67

Tabla4.22
Pumita é&cida pellet.: 6M HCI / 1hora
Tamario del pelet = 2x5 mm
Longitud de Lecho =18 cm
Caudal de gas(c.n.) = 190,58 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.
EXperimentO TempOC CHZS XH255 XHZSeq
PAP5 245 0,03 9591 | 94,14
PAP6 253 0,05 93,18 | 93,43
Tabla4.23

Pumita acida pdllet.: 6M Hcl /1 hora
Tamariio del pellet = 2x5 mm
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Longitud de Lecho =18 cm

Caudal degas(c.n.) = 378 cc/min
Temperatura=245°C
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.

EXperimG"ItO CHzS XHZSS XHZSQq
PAP7 0,06 88,38 94,14
PAP8 0,10 92,09 94,14

4.3.3 Actividad de la pumita modificada

Se ha edudiado la actividad de la pumita una vez sometida a los
tratamientos acidos comentados en @ apartado 3 de esta memoria, con HC
0,5M durante una hora, HCl 3M durante 8h y HCI 6M durante una hora.

La pumita tratada con HCI 0,5M una hora, se ha utilizado en dos series
de experimentos, PA1 a PA10, que se presentan en lastablas 4.14y 4.15y los
valores de conversén de HS a la sdida dd reactor se representan frente a la
temperaturaen lafigura4.7.

Las conversiones obtenidas para todas las condiciones son superiores a
las de la pumita naturd para las mismas condiciones de reaccion, llegando a
conversones dd 87% paa las temperauras mas dtas, aunque todavia
predomina la cinética con una diferencia de un 6% de los vaores dd equilibrio,
que serialaactividad equivaente alade cataizador industrid.

Para este materid no se ha redizado € egtudio de la influencia de las
variables de reaccidn, ya que todavia su actividad es inferior ala ddl catdizador
indugtrid.

Al observar € efecto beneficioso del tratamiento &cido sobre la actividad
de la pumita, se consideré un tratamiento més severo, HCl 3M durante ocho
horas, y en latabla 4.17 se presentan una serie de experimentos PA16 a PA20,
en las mismas condiciones que una de las series anteriores de pumita tratada con
HCI. 0,5M (Tabla4.5).
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Figura 4.7 Actividad de la pumita tratada con HCI 0,5M durante 1 hora

La comparacion de las conversiones obtenidas con esos dos materides 'y
la pumita naturd se andizan en lafigura 4.8, observandose que para temperaturas
superiores a 240°C la pumita tratada con HCl 3M da conversiones de equilibrio,
es decir presentalla misma actividad que  catdizador industrid.

Con objeto de comprobar la influencia de las variables de reaccidn sobre
la actividad de esta pumita &cida, en los experimentos PAL1l a PA24, que se
presentan en las tabla 4.16 a 4.18, se han utilizado diferentes concentraciones de
H,S y caudades de dimentacidn, en la figura 4.9 se presentan los resultados
obtenidos para la conversion de H,S a la sdida ddl reactor para diferentes
temperaturas. En eta figura se observa que para caudaes bgos la reaccion
acanzad equilibrio atemperaturas bgjas, con poca influencia de la concentracidn
de H,S, mientras que para caudales eevados & equilibrio se consgue a
temperaturas superiores. En cuaquier caso cuando se utiliza un caudd de 353
Ncc/min y una concentracion de HS a la entrada del 0,47% existe muy poca
desviacion dd equilibrio, sendo en € peor de los casos de un 3%.
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El ditimo materia utilizado ha sdo pumita tratada con HCl 6M durante
una hora, es decir un tratamiento més fuerte pero durante menos tiempo. La
actividad de este materid se ha comparado con € de la pumita tratada con HCI
3M utilizando concentraciones de (H.S). de 0,73%, (tablas 4.18 y 4.19).

En la figura 4.10 se presentan los vaores de conversién obtenidos a
diferentes temperaturas para estos materides, observandose que ambos
consiguen vaores de equilibrio, aunque aparentemente la pumita tratada con HCl
6M alas temperaturas de reaccion mas dtas disminuye su converson comparada
con laque darias estuvieraen equilibrio. Ahora bien, este resultado esta sujeto a
incertidumbre, ya que con este materia la desactivacion es muy rgpida y los
resultados no son comparativos, yaque en
el momento de toma de muestra @ catalizador puede haber perdido parte de su
actividad inicid.
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Figura 4.10 Compar acién entre pumita tratada con HCI 3M, 8h (M6) y
HCI 6M, 1h.(M8).C,5e = 0,73%

Para comprobar € efecto de la desactivacion ddl materia se ha estudiado
lavida dd catdizador a tiempos largos, y los resultados se presentan en la tabla
4.20. Con objeto de andizar la influencia de las caracteristicas estructurales
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sobre la conversion de la reaccion o bien € efecto de la reaccion sobre las
primeras, en la figura 4.11, se han representado la superficie especifica, €
volumen de poro dd materid, asi como la conversidn de la reaccion a diferentes
tiempos. Se observa que después de una hora la reaccion se encuentra en
equilibrio, pero a tres horas ya se aga de éste gproximadamente un 8% vy
después de ocho horas de reaccion la conversién ha bgjado de un 95% a un
47%. Esta disminucion de la converson va asociada a una pérdida de superficie
especificay volumen de poro del materid. Asi, antes de comenzar lareaccién €
materia disponia de una superficie especifica de 125.22 nf/gr, la cud ha
disminuido a 92 mf/gr después de una hora de reaccion y aproximadamente a 50
mf/gr después de ocho horas. Esta disminucion de S también se reflga en una
disminucion ded volumen de poro de 30 a 15 mi/gr.
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Figura 4.11 Cambios de conversion y caracteristicas estructuralesdela
pumitatratada con HCl 6M durante una hora.

Cuando se observa lo que le ocurre ala zona de micro y macroporos, se
ve como la historia del catdizador va afectando su estructura microporosa. Asi,
en lafigura 4.12 se presenta la distribucion de poros de 0 @ 350 A y se observa
que la primera hora de reaccion influye aumentando estos poros, aunque en
generd, como se havigto en lafigura anterior, € volumen tota de poro disminuye
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ligeramente. A partir de este momento un posterior uso del catdizador se
traduce, ademés, en una disminucion delos porosentre 0y 350 A, lo que explica
la disminucion en la conversion.
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Figura 4.12 Distribucién de microy mesopor o a diferentes tiempos de
reaccion de pumitatratada con HCl 6M duranteuna 1 hora.

Por tanto, se ha obtenido un materia que da conversiones de equilibrio,
pero que se desactiva rdpidamente, por 1o que se ha probado a pelletizarlo para
estabilizar su estructura porosa. Los resultados de area especificay volumen de
poro obtenidos para € materia pelletizado se han presentado en € capitulo 3 de
estamemoria

En lastablas 4.21 y 4.22 se presentan |os resultados obtenidos cuando se
utiliza este materid para dos cauddes de reaccion diferentes y varias
temperaturas y en la figura 4.13 s comparan las conversiones con las de
equilibrio termodindmico. Se observa que précticamente todos los experimentos
acanzan d equilibrio para ambos caudaes, estando las diferencias encontradas
en d rango dd error experimental de medida anditica
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y enlafigura4.14 se han representado los datos de latabla4.24

% Conversion

100
B
l a —h— A
90
80 T
70 T
60 T
50 T
40 T
A 381 cc/min
0T W 190 cc/min
20 + —— Equilibrio
10 +
0 : : : : : : :
225 230 235 240 245 250 255 260

Temperatura, °C

265

Figura 4.13 Conversion delareaccion para pumita tratada con HCl 6M

durante una horay pdletizada a 2x5 mm.
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Figura 4.14 Vida de la pumita tratada con acido clor hidrico 6M durante
una horay péletizada.

correspondientes a un experimento redlizado sin interrupcion durante dieciocho
horas, se observalaevolucion de la conversion con € tiempo, encontrandose que
hasta diez horas, la reaccion se encuentra practicamente en @ equilibrio, y a partir
de ese momento se produce una disminucion de la conversién por debgjo de

esta.

Es decir, se ha conseguido que € materid presente mayor estabilidad,
aunque para futuros trabgjos se plantearan diferentes condiciones de pelletizacion
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hasta conseguir mayor vida dd catalizador.

Tabla4.24

Pumita pelletizada: 6M HCI / 1 hora
Tamano del pelet = 2x5 mm
Longitud de Lecho =18 cm

Caudal degas(c.n.) = 381,16 cc/min
Concentracion (H,S)e = 0,73 % vol.
Temperatura = 234°C

Experimento | T. proceso, h Ch,s X 1,5 XH,seq
PAP9 1 0,010 98,64 94,89
PAP10 2 0,028 96,18 94,89
PAP11 3 0,030 95,91 94,89
PAP12 4 0,047 93,59 94,89
PAP13 5 0,055 92,50 94,89
PAP14 6 0,077 89,50 94,89
PAP15 7 0,076 89,64 94,89
PAP16 8 0,089 87,87 94,89
PAP17 9 0,089 87,87 94,89
PAP18 10 0,089 87,87 94,89
PAP19 11 0,110 85,00 94,89
PAP20 12 0,150 79,55 94,89
PAP21 13 0,210 71,37 94,89
PAP22 14 0,21-0,155 | 71,37-79,00| 94,89
PAP23 15 0,22-0,205 | 70,00-72,00| 94,89
PAP24 16 0,264 64,0 94,89
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PAP25 17 0,296 60,00 94,89

Los experimentos PAP22 y PAP23 se repitieron encontrandose los
valores que seindican.
4.4 Correlacion empirica delos resultados de actividad

Una vez estudiada la actividad de los materides, se intentara relacionarla
con SUS caracteristicas edtructurales, teniendo en cuenta ademés las diferentes
ecuaciones cinéticas encontradas en la bibliografia para la reaccion de Claus.

4.4.1 Estudio cinético dela reaccion de Claus

En la deduccion de las expresones de velocidad para reacciones
cataiticas han de consderarse las distintas etapas que pueden intervenir en ellas.
Se considera que € proceso tiene lugar seguin los Siguientes pasos:

-Difusion de los reactantes hasta los poros del cataizador.

-Adsorcion (Quimisorcion) de los reactantes en la superficie ddl catalizador sobre
los "centros activos'.

-Reaccion quimica de los reactantes en la superficie del catalizador.
-Desorcién dd los productos y reactantes desde la superficie ddl catadizador.
-Difusién de los productos fuera dd catalizador.

Debido a las dificultades que presenta un estudio microscopico, €
presente trabgjo se ha restringido a un enfoque macroscdpico de la cinética de la
reaccion de Claus en condiciones de smilitud con las empleadas en unidades
comercidesy a desarrollo de un modelo de la cinética globd, que aplique a estas
condiciones. Este punto de vista estd en concordancia con los criterios de Butt y
col. (1975), quienes determinaron que la manera més segura de caracterizar la
actividad de un catdizador para una reaccion determinada es mediante medidas
experimentales de la velocidad de reaccion, bgjo condiciones bien conocidas y
controladas, y paraun estrecho rango de condiciones de operacion.

Para cumplir este objetivo, se han considerado las siguientes hipdtesis.
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1-El disefio dd reactor experimental ha respetado las relaciones que se
encuentran en unaingtaacion indudtrid

2.-La velocidad espacid, composicion de los reaccionantes y temperatura, han
sido las mismas que en un reactor indudtrid.

3.- El reactor tiene las dimensiones que permiten despreciar |os efectos de pared
alas velocidades aparentes empleadas.

4.- Siguiendo d criterio de Levenspid (1981), la descripcion matemética de la
cinética de la reaccion debe ser la mas sencilla que guste los datos dentro de la
incertidumbre experimental.

5.- En las condiciones de trabgjo, a temperaturas inferiores a 400°C, podemos
ignorar lacontribucion delas especies S;, S5y S;.

6.- La dinamica de formacion y equilibrio de las especies del azufre, no es
conocida totalmente, pero se cree que € azufre producido en la reaccion de
Claus s transforma rpidamente en la forma dotrépica correspondiente a la
temperatura de reaccion y que en nuestro caso son de forma mayoritariad Sy

Ss,

A laviga de las limitaciones anteriores y siguiendo € criterio de Razzaghi
y c0l.(1984) se consdera que la reacciéon de Claus es una reaccion reversible,
exotérmicay que esta limitada cinéticamente. Las reacciones de transformaciones
adtropicas dd azufre son reacciones pardeas asociadas y dcanzan d equilibrio
en cualquier punto dentro del reactor.

El méodo empleado para € estudio cinético congta de dos etapas; la
eleccion dd tipo de ecuacion y € guste dd moddo para encontrar los
pardmetros cinéticos.

4.4.2 Ecuaciones cinéticas
El objetivo del presente trabgjo no es @ desarrollo de una ecuacion

cinética para la pumita como catalizador de la reaccion de Claus, ya que este
edudio requeriria un equipo experimenta diferente d digponible y no s
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corresponde con la smulacion de las condiciones industrides de operacion. Sin
embargo, s se haquerido gustar |os datos de actividad obtenidos aaguna de las
ecuaciones cingticas disponibles en la bibliografia.

Para la eeccidn de una ecuacion de velocidad que permita moddizar la
reaccion de Claus en la condiciones de experimentacion, se ha consultado la
bibliografia digponible para eegir una ecuacion que s guse d criterio de
sencillez anteriormente citado y se han encontrado:

a) Ecuacion desarrollada por Ddla Lana (1978), empleando bauxita como
catalizador:

Pr,s-Pso,"?
I 1,5 = Ko.€Xp(-7440/RT). [4.14]

(1+b.p|-|20)

donde ay b son constantes.

b) Ecuacion desarrollada por Ddla Lana (1972), empleando dldmina como
catalizador

szs-psozl/ 2
I 1,5 = Ko.eXp(-7440/RT). [4.1b]

(1+b.szo)2

donde las congtantes a'y b coincidian con la ecuacion precedente.

¢) Ecuacion propuesta por Kerr y col. (19764):
I 1,5 = 24148/v;, . exp(-5020/RT).[ Xu,s.Xs0,+ (VK) Xi,0.-Xs4] [4.2]

donde vyeslaveocidad lined en € reactor.

d) Ecuacion propuesta por El-Masry (1985):

T iy = Ko-€XP(-T350/RT).[Phys.Pso, 2 [4.3]
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En generd de la consulta bibliografica se desprende que la mayoria de las
expresiones encontradas tienen la forma de los modelos @) y b), con orden 1
respecto a H,S, variando & orden respecto a SO, de 0 a 0,5, dependiendo del
autor. El exponente dd termino de adsorcion en € denominador es 1 6 2,
dependiendo del nimero de centros activos que € autor considere que toman
parte en € proceso.

4.4.3 Célculo delas constantes de la ecuacion cinética

Para d cdculo de las constantes de la ecuacion de velocidad se ha
seguido € sguiente esquema

a) A patir de los datos experimentales se pueden obtener vaores de las
concentraciones de reactantes y productos a varias condiciones de operacion a
partir de los cuaes se puede cacular la converson que se define de la Siguiente
forma

C,9e - Ct,9)s
X8, = x100 [4.4]
CH,9e

Unavez degido d tipo de ecuacion cinéticaa utilizar se puede definir:
d(H,S)/dz = ko.exp(-E/RT).f[(H,9),(SO,).(9.,(H,0)]  [4.5]

gue representa la variacion de los moles de HS en cada punto ddl reactor, (z
posicion en € reactor), como funcion de:

k, = factor preexponencid, que es funcion del nimero de centros activos por
unidad de volumen de catalizador.

E = Energia de activacion, que es funcion de lanaturdeza del centro activo.
R = Congtante universd de |los gases.

T = Temperatura
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f[(H29),(S0,),(9),(H.0)] = Una expresdén en la que intervienen las
concentraciones de reactantes y productos y que depende dd tipo de cinética
elegida

Debido a la configuracion del reactor, las bgas concentraciones de
reactantes empleados y la poca exotermicidad de la reaccion de Claus, se
obtienen bajos incrementos de temperatura (+2°C), por tanto se ha considerado
la hipotesis de reactor isotermo. El cdculo de las constantes de la ecuacion
cinética s rediza segin d sguiente procedimiento; una vez supuesto un tipo de
ecuacion cinética, 1o que nos darfa d tipo de funcién f[(H.S),(S05),(S),(H20)],
gue serade laformagenerd:

XHZSnl-XSOZnZ _ (:UK)X HZOnS-XSM

I 1,5 = Ko.&XP(-E/RT).
(1+kd.szom1)m2

Se dan vaores a los diferentes exponentes. Se suponen vaores de las constantes
ko, y E, e integrando la ecuacion diferencia que expresa la velocidad de reaccion
através dd reactor y partiendo de las concentraciones iniciales, obtenemos unos
valores calculados de |os reactantes y productos.

Se puede ahora definir una funcion f = (Y ji - Yji), como la diferencia
entre los vdores caculados por € modelo y los experimentales, para cada
componente de la reaccidon y se estard en disposicion de plantear una funcidn
objetivo que vendra dada por:

F (i) =&d, (f )
I = Componente
j = Experimento

Minimizando esta ecuacion se pueden gustar los datos experimentales,
variando los pardmetros definidos como congtantes, en este caso k y E. Edte
procedimiento (Moore, 1988) se repite con diferentes funciones cinéticas y
aguella que permita obtener un valor més pequefio de F (j,i), sera la que meor
represente los datos experimentales. La funcion objetivo se ha minimizado
mediante d método dd gradiente conjugado (Goldfarb, 1968).

Como ya se comentd, d ser d reactor integra habra que redizar la
integracion atodo € reactor, |0 que se hara mediante @ método integra, a partir
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de la ecuacion cinética eegida, efectuando d caculo directamente sobre una
pequefia longitud del reactor (Ravella, 1993). La variacion de los reactantes o
productos, axialmente sobre un intervalo de reactor puede expresarse como:

Cai = CAi_l +dCa
dCA = f(CAi—l)

y de esta forma se puede cdcular la conversién a la sdlida del reactor, que es
dato comparable con € vaor experimental.

Dado que la exactitud de este planteamiento recae en @ hecho de degir
intervalos de integracion lo suficientemente pequefios, se ha tomado 1 mm como
longitud de dicho intervalo; € nimero de etapas de la integracion es de 180 d
tener € reactor 18 cm de longitud.

Para un reactor tubular un balance de materia con respecto d H,S dard la
ecuacion de disefio:

Dt = C(st)e.DXa/ Ta  [4.6]
donde € tiempo espacid, t, esta definido como
t =Vi/J =SLA [4.7]
sendo V; d volumen del reactor y J € caudd volumétrico, por tanto
Dt=Dz/u [4.8]

sustituyendo en la ecuacion [4.8] se obtiene la variacion de la converson con la
posicion ddl reactor

DXal Dz=(-1r) /UCp,s), [49]

Dado que D Xg= DCi,s/ Cy,s, seobtiene:

DCh,s=(-r.Dz/u [4.10]



174

A patir de esta expresion y mediante la golicacion de la ecuacion de la
velocidad eegida; s pueden cadcular las concentraciones de los ditintos
compuestos en digtintas posiciones dd reactor, seguin las Siguientes expresiones:

DCh,s = Incremento de concentracion de écido sulfhidrico
Cst: C(HZS)e' DCst

Csoz = C(SOZ)e' 0.5.DCH23

Cs=Cse+0.25.DCs

CHZO =C(H20)e +DCh,s

este proceso se varepitiendo alo largo de todo € reactor para e incremento de
z elegido, obteniendo las concentraciones de sdida del lecho que, comparados
con los experimentales son objeto de la minimizacidn ya comentada.

Evidentemente los vaores obtenidos para las condtantes E o0 ko,
dependen de los exponentes de la ecuacion cinética elegida, por 1o que se
suponen nuevos exponentes y se repite @ proceso de minimizacion para obtener
E o k., tomando como valores findes |os que den € error minimo.

Se han utilizado todos los experimentos, y se ha encontrado que la
€ecuacion que mgor los gusta presentala forma:

(XHZS-XSOZ 0.5 (:UK).XHZQ.XSOE)
(-1) = ko exp (-E/RT). [4.11]
(1+kgx HZO)Z

Mediante € método de minimizacién comentado se han encontrado los
vaores de la congtante k,, la energia de activacion agparente E, y la constante de
adsorcion kg, mientras que K esta relacionada con la constante de equilibrio. Los
vaores de los tres primeros pardmetros dependen del materid utilizado, es decir
S es pumita natura 6 modificada'y se encuentran en la tabla 4.25 para cada uno
dedlos.

Tabla4.25
Constantes cinéticas apar entes para diferentes materiales
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Material  E,cal/mol  Factor prexp., ko{ Cteadsor., kg

Natural 7362 3741 0

0,5M / 1h 8115 13099 4500
3M / 8h 8621 84172 13285
6M / 1h 9420 162731 1900

Ademés las caracteridticas estructurales ddl materia han variado con su
tratamiento segin se observa en la tabla 4.26, donde se presenta la superficie
especifica, ya comentada en € gpartado 3 de esta memoria, asi como la acidez
del materid, A; y una representacion de la fuerza de los centros écidos obtenidas
ambas mediante adsorcidn de amoniaco, F.

Tabla4.26
Caracteristicas estructurales de los materiales

Material  Se,m?/gr A, mmoles/gr F

Natural 16,58 1,04 305,6
0,5M /1h 41,16 1,23 352,5
3M /8h 66,88 1,60 450
6M / 1h 125,22 0,78 358

Cuando se relacionan los parametros cinéticos de la ecuacion [4.11], con
los pardmetros estructurales se encuentran las siguientes correlaciones empiricas.

-Factor preexponencial

0.0386.Se

ko =5,65.A °F.e R?=0,9986 [4.12]

-Energia de activacion
A 0,6 -0,1055
E= 3093,8.F0’1.[ _ R2=0,9999 [4.13]

Se
-Constante de adsorcion

-0,00078
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ke= ———— +0,000174 F° R2=0,9996 [4.14]
(ACZ,G.SEO,5 )

Ademés, la congante K, seré funcion de la temperatura, encontrandose la
relacion

K=210°"T> [4.15]

Hay que tener en cuenta lo ya comentado de que sdlo es un guste a un
tipo de ecuacion cinéticay que los vaores de las constantes sdlo son gparentes y
Unicamente pueden utilizar paralas mismas condiciones de trabgo.

En lafigura 4.15 se presentan, para experimentos de las tablas 4.8, 4.9,
410, 414 a 4.16 y 4.21, los vaores de concentracion de HS a la sdida ddl
reactor calculados mediante la ecuacion [4.11], frente a los obtenidos
experimentamente. S las corrdaciones gudan bien  sstema de reaccion,
deberiamos obtener puntos sobre la diagond. Ahora bien, segin d estudio
realizado en € capitulo 2 sobre € error del método de andliss, 1os vaores deben
encontrarse entre las lineas discontinuas. Es decir, todos |os experimentos que se
encuentren en esa zona, gustan bien la ecuacion propuesta, observandose que en
la mayoria de los casos los resultados obtenidos cumplen esta condicion,
teniendo & caso més desfavorable una variacion del 8%.

Cuando se condgdera la naturaleza del materid empleado, € cud sdlo ha
sdo sometido a ligeras modificaciones, los resultados pueden consderarse
totalmente satisfactorios y se podrén ampliar con un estudio cinético riguroso que,
una vez completo, permitira determinar las condiciones optimas del tratamiento
de la pumita; que en @ estado actud de la investigacion es de molienda, seguida
de un tamizado y tratamiento con HCl 6M durante 1 hora y posterior
pelletizacion.
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Figura 4.15 Comparacion de las concentraciones de H,S a la salida del
reactor, experimental y a partir dela correacién empirica.
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5.1 Smulacion de unidades Claus

La necesdad de un control més riguroso de las emisiones de las plantas
de azufre debidos a las cada vez mas redtrictivas regulaciones medioambientales,
obligan a una mgor comprenséon dd proceso Claus y a un profundo
conocimiento de las variables que lo regulan.

Una herramienta vaiosa para conseguir |os objetivos citados es € empleo
de un modelo de smulacidn de las plantas de azufre que permita predecir los
efectos de cambios en las condiciones de operacion o de disefio.
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La exactitud de un modelo de smulacion no puede ser mayor que la de
los datos termodinamicos disponibles y la de los mé&odos mediante los cuaes
edos datos se emplean para predecir las composiciones quimicas de cada
corriente, en cada etapa del proceso. La versatilidad del modelo no debe recaer
solo en cdculos tedricos. El equilibrio quimico rara vez se consigue en ciertas
etapas del proceso, @ modelo debe reconocer @ impacto de los aspectos
termodindmicos y cinéticos de las reacciones implicadas, suministrando una
prediccion fiable en cada caso. Se ha desarrollado un modelo de smulacion de
las plantas de azufre, consderando las sguientes hipdtess:

-En |as etgpas cataliticas del proceso se consideran condiciones adiabéticas.

-Lareaccion generdmente no dcanza € equilibrio en € horno de reaccion. Esto
requiere la utilizacion de reaciones empiricas obtenidas de medidas
experimentaes.

-No ocurre reaccion quimica en los cambiadores de caor, condensadores,
calentadores o tuberias de proceso.

-En los reactores catditicos, en generd, se dcanza d equilibrio, para detectar las
circungtancias en que esto no ocurra, se rediza un balance de energia arededor
del reactor.

-Lapresion parcid del vapor de azufre que sde de un condensador esigud ala
presdon de vepor del azufre a las condiciones de presiéon y temperatura del
condensador.

-El moddo conddera una unidad Claus dd tipo "straight-trought” con dos etapas
cataiticas y recaentadores de tipo indirecto.

-El gas &cido de dimentacion a la unidad esta compuesto de écido sulfhidrico y
agua.

-Se consdera la composicion del azufre como mezcla de los ddétropos, S, S,
S5 S6, STy S

Los datos de operacion que se requieren para la redizacion de los
cdculos, son datos comunes y féacilmente digoonibles en cuaquier unidad y se
relacionan a continuacion:
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GasAcido

Caudal en Nnv/h
Temperaturaen °C
Presion manométrica en kg/cnt

Aire de combustion

Caudal en Nni/h
Temperaturaen °C
Presion manométrica en kg/cnt

Condiciones de operacion

Presion del horno de reaccion en Kglen?
Temperaturade entrada'y sdida en los reactoresen °C
Temperaturas de entraday salida de los condensadores en °C

El soporte degido para € moddo de smulacion ha sdo @ programa
informéico VISUAL BASIC® 4.0. La deccién se ha hecho pensando en un
entorno fécil parad usuario. Los datos se introducen sobre @ diagrama de flujo
de la unidad y obtenemos los resultados en forma de tabla. Adi, en lafigura 5.1
se muestra la pantala principal del programa desde donde se accede a todas las
posibilidades del mismo. Consta de una barra de menu y un diagrama de la planta
smulada, donde aparecen |os resultados de la smulacion.
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3= Simulacion de una unidad Claus A
_|| Modelo  Wilidades Ayuda

Gas Acido

Aire Pmduccciéln de azufre|
[ Resultados | Ratio no Estequiométrico | [ Ratio Estequiometrico
2"ReacTor C 60 (%) 9458
EnTiada Solida | | Conwersin([%] 928 = EAEE :
Caudal (Nid/h) 122752 1341.76 H25/502 2
Presion [Ka/zm2) 2 )
e o H25/502 13 Baufre (Tmddia) 154
HiGlKmolh) 1822 475
502 [Kmolh) 911 237 s
4 I
HO(Kmolh) 16152 17257 | | Cressedeare(z) 723 Datos
Sy [Kmol/h) 08 2269
ﬁ E"T“’Té"’” 19?993 daubre (Tmédia)  14.2912
ocia L) : Aypuda Cancelar

Figura 5.1 Pantalla principal dd programa

En la figura 5.2 se presenta la pantalla donde se pueden consultar las
propiedades del azufre que seincluyen en d Anexo 1 del presente trabgjo.
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= Propiedades del Azufre -

Tension superficial Nfm

Tensidn Superficial |£| 0567

Temperatura *K

440

Calcular Ayuda salir

Segln datos de Fanell

Figura5.2

Previamente a la descripcion pormenorizada del programay debido a su
repercusion en los resultados de la Smulacion se andiza € método de cdculo de
equilibrio quimico .

5.2 Célculo del equilibrio quimico

De andids de la hibliografia se desprende que existen dos métodos
ampliamente empleados para € cdculo del equilibrio quimico de la reaccion de
Claus, estos son:

-El méodo de laminimizacién de laenergialibre
-El método de la congtante de equilibrio

El fundamento de ambos métodos ha sido citado en la Introduccion del
presente trabgo, asi como una revision bibliogréfica de autores que los han
empleado. De eda revison se desprende que con datos termodinamicos
adecuados e incluyendo la totaidad de las especies implicadas en @ equilibrio, se
consiguen resultados and ogos mediante ambos métodos.
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5.2.1 Méodo de minimizacion dela energialibre

Para @ cdculo dd equilibrio quimico mediante la minimizacion de la
energia libre, comentado en la introduccion, se ha empleado @ programa de
smulacion PROII de SmSci.

Los datos termodindmicos de las especies implicadas se han obtenido,
parae H,S, SO,y H,O de lalibreria de propiedades ddl programa PROII y los
de las formas dotrépicas dd azufre de larevison redizada por B.Meyer (1976).
En & Anexo 3 se muestrad listado del programa. L os resultados obtenidos para
la conversion de equilibrio, a diferentes presiones y temperaturas, se expresan en
latabla5.1:

Tablab.1
Equilibrio Quimico
M étodo de la minimizacién dela energialibre

Temp K Conversion% Conversién%
P=0,5 kg/cn? P=1 kg/cn?
400 99,38 99,41
500 95,07 95,34
600 83,28 84,06
700 67,40 68,33
800 64,04 63,31
900 69,44 68,52
1000 73,80 72,92
1100 77,10 76,29
1200 79,61 78,85

5.2.2 Método de la constante de equilibrio
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Parad cdculo dd equilibrio quimico se ha empleado también € méodo
termodinamico desarrollado por Gamson y Elkins (Gamson, 1953) adaptado a
las condiciones de la reaccion de Claus.

Las reacciones implicadas en d equilibrio son las Sguientes.

K1
2H28 + SOz 0 2H20 + 3/282

K2

Ke

SsU 345
K7
S, 0 78S,

Donde K, corresponde a la constante de equilibrio de la reaccion n.
Mediante datos bibliogréficos se ha calculado € vaor de la energia libre en
funcion de la temperatura para cada reaccion y a partir de estos vaores se ha
cdculado la variacidn de las congtantes de equilibrio seguin laformula:

InK = -DG/RT

A continuacion se exponen las corrdaciones, en funcion de la
temperatura, para las constantes de equilibrio de las reacciones implicadas en €
equilibrio (Helstrom y cols,, 1977 ; Detry y cols,, 1967) .

K1 = [exp(-(11406,8-14,3313.T)/(1,9869.T))]
K, = [exp((166,379 - 2E-4.T - 101190/T + 72000/T2 - 7,66.In(T)) / R)]

Ks = [exp((56,708 - 6,667E-5.T -28281/T + 24000/T2 - 2,553.In(T))/ R)]
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K4 = [exp((55,749 - 6,667E-5.T -29874/T + 24000/T2 - 2,553.In(T)) / R)]
Ks = [exp((168,388 - 2E -4.T - 100348/T + 72000/T2- 7,661.n(T)) / R)]
Ks =[exp((12,26 - 1,667E-5.T - 6615/T + 6000/T2 - 0,6383In(T)) / R)]
K7 =[exp((9,53 - 8,333E-6.T - 5947/T + 3000/T2 - 0,3192In(T)) / R)]

El equilibrio de la reaccion de Claus puede cacularse evauando las
constantes de equilibrio en funcidn de la temperatura, asumiendo ademés que d
trabajar a presiones bajas, maximo 1 kg/cn, |as fugacidades pueden asmilarse a

las presiones parciaes de las especies quimicas implicadas y teniendo en cuenta
que:

.= 3,76.(Peo, *+ U2Du0 + Po) (5]
szs = 2p502
[5.2]

Preson  totd = pust  Pso,tPs,+Ps,tPs, tPs.HPs, tPs,HPs, T PH,0tP N,
[5.3]

Debido a la estequiometria ddl sstema los &omaos-gramo de azufre son
iguales alos a&omos-gramo de oxigeno y la presion parcia de oxigeno es cero d
haberse consumido estequiometricamente en la combustion. En consecuencia

PH,sHPso, +2Ps, +3Ps, +Ps, +5Ps, +6Ps, +7Ps, +8Ps, = 2Pso, + Pro  [54]
Combinando las ecuaciones anteriores obtenemos:

P = 676pso, + Ps, + Ps, + Ps,¥ Ps. + Ps, + Ps, + Ps, + 2,88pn,0
[5.5]

PHo = Pso, ¥2P s, +3ps, + 4ps, + 5Sps. + 6ps, + 7ps, + 8ps,
[5.6]

Las congtantes de equilibrio se relacionan con las presiones parcides de
los componentes de la Sguiente forma:
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K1 = (Pr,0°-Ps, ") / (Pr,s” - Pso,) [5.7]
K2 =ps,/ ps,’ [5.8]
Ks= ps32 / psz3 [5.9]
Ka=ps,/ p522 [5.10]
Ks=ps’/ps,’ [5.11]
Ke=ps "/ ps, [5.12]
K7=ps, %" /ps, [5.13]

sugtituyendo laexpresion [5.2] enlaecuacion [5.7]
Kl = (pH202 / 4.p5023).p321'5 b Kl = (A/4).p521'5 ;
sendo A=(p HZO)Z/ (IC’soz)3

Para € cdculo de equilibrio se emplea un método iterativo con €
siguiente procedimiento:

@ Suponer un valor paralardacion A = (pu,0)° / (pso,)’, alas condiciones de
presion y temperaturas deseadas.

b) Delaecuacion [5.7] secdculalapresion parcia de ps,.

¢) Con e valor calculado de ps, se obtienen los valores de ps,, Ps,, Ps,, Ps,: Ps,,
ps, en las correspondientes ecuaciones de equilibrio

d) Resolver amulténeamente las ecuaciones [5.5] y [5.6] para obtener las
presiones parciaes de SO, y H,O.

€) Cdcular de nuevo la relacion A con los vaores obtenidos en d) hasta que
coincidan con los supuestos en € gpartado a).
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Para la redlizacion de estos cdculos se ha empleado la hoja de cdculo
EXCEL® confeccionando un método iterativo smple.

Como resultado del caculo obtenemos las presiones parcides de cada
uno de los componentes asi como la converson de equilibrio que se obtiene
segun laexpresion:

(2ps,+3ps, +4ps, +5ps,+6Ps,+7ps +8ps,). 100
%Conversion = 15.14]
(2Ps, +3ps, +4ps,+5Ps, +6Ps, + 7Ps, +8ps,+Pr,s+Pso,)

En la tabla 52 se reflgan los resultados obtenidos a diferentes
condiciones de presion y temperatura.

Tabla 5.2
Equilibrio Quimico
M étodo de la constante de equilibrio

Temp K Converséon%  Conversion%
P=0,5Kg/en? | P=1Kg/cnt
400 99,43 99,50
500 95,56 95,41
600 84,32 86,12
700 66,63 69,63
800 53,99 54,73
900 57,11 56,51
1000 62,16 59,36
1100 66,24 63,53
1200 69,48 66,91

5.2.3 Comparacién de los resultados obtenidos por ambos métodos
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De andiss de los resultados obtenidos podemos deducir que hasta un
rango de 700°K (426.8°C), los resultados son précticamente andogos para
ambos méodos, pero a partir de esta temperatura las divergencia en los
resultados de la conversién, se amplian hasta diferencias en torno d 10%.

Una posible explicacion de estas diferencias podria estar en la diferente
fuente de los datos termodinamicos empleada. En  método de la constante de
equilibrio se han empleado correlaciones obtenidas a partir de la energia libre de
los diferentes compuestos, y en € método de minimizacion de energia se ha
empleado |os datos suministrados por B.Meyer (1976).

En cudquier caso en d intervalo de temperaturas de operacion de los
reactores Claus, ambos métodos pueden aplicarse indistintamente.

Debido a su mayor rapidez de cdculo y facilidad de adaptacion, se ha
elegido d método de la congtante de equilibrio parala aplicacion informética. y en
la figura 5.3, se muestra las composiciones y curva de equilibrio calculadas por
este méodo.
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I= Equilibrio Claus [~
%Conversion vs. Temperatura “%Conversion |c6.51
% S02? 3057
10007
| » % H2S E114
g5t %H20 21.602
7751 « %N2Z 50,673
or 007 x %52 917E+00
st % %53
ssol < X 4 EA1ED2
4754 %51 142E-03
00t %55 1.26E-04
3251 %56 712606
250 : : |
0 500 1000 1500 %57 4007
Temperatura °K %58 B.72E-03
Temp (*K}) 1,200.00
Ayuda Salir P (Kgicm2)

Figura 5.3 Conversién de equilibrio por € método dela constante de
equilibrio

5.3 Descripcién del modelo

El moddo de smulacion que se presenta tiene un caracter secuencid,
redizandose en varias etgpas consecutivas que coinciden con las etapas que
congtituyen una unidad Claus, y que son las Sguientes:

-Caracterizacion de lacarga
-Horno de reacccion
-Primera etapa de condensacion
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-Primer reactor

-Segunda etapa de condensacion

-Segundo reactor

-Tercera etapa de condensacion

-Correccion de la conversion por € exceso 6 defecto de aire
-Incineracion

En la figura 5.1 s¢ ha presentado una de las sdida a pantdla de la
smulacion, representando @ esquema de la unidad. A continuacion vamos a
describir @ proceso seguido en cadatipo de las etapas descritas.

5.3.1 Caracterizacion delacarga

Generdmente la dimentacion de la planta de azufre proviene de unidades
de absorcion de acido sulfhidrico con soluciones acuosas de diferentes tipos de
etanolamina. La carga no suele ser totalmente H,S ya que debido a proceso de
desorcion de la etanolamina, estara contaminada con agua y en dgunos casos
hidrocarburos ligeros. El porcentge de HS en € gas de carga a la planta de
azufre se cdcula consderando que este gas edta saturado en agua a las
condiciones de preson y temperatura que introduce € usuario de modelo.

Para este cdculo empleamos la ecuacion de presion de vapor dd agua,
obtenida a partir de "Computer Cdculations for Multicomponent Vapor-Liquid
Equilibria’ JM.Pausnit y cols..(1965). La ecuacion tiene lasguiente forma:

In p (am) =70,4346943-7362,698.1/T+0,006952085.T-9,000.InT [5.15]

El aire necesario para la combugtion dd gas acido también tiene un
contenido en agua y para su evauacion se emplea la ecuacion de presién de
vapor del agua citada. Con lo que se puede cacular la concentracion de oxigeno
disponible.

Una vez caracterizadas las corrientes inicides (gas &cido y aire), se puede
evauar la cantidad de aire estequiométrico necesaria para satisfacer la reaccion:

3H,S+ 1,50, b 2 H,S+ SO, + H,0 + calor
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Esta ecuacion estequiométrica expresa la oxidacion de un tercio dd H,S
de la dimentacion a SO, verificada en € horno de reaccion. Esta combustion
permite tener H,S'y SO, en relacion 2/1, para que pueda tener lugar la reaccion
de produccion de azufre, segun:

2H,5+ 50,0 3/xS, +2H,0
la cantidad de oxigeno estequiométrico, vendra dada por:

moles de O, por cadamol de H,S=1,5mol H;S/ 3 [5.16]

Conociendo los moles de oxigeno estequiométrico podemos cacular €
caudal de aire estequiométrico necesario para verificar la reaccidn, en funcion de
U contenido en agua. En d Anexo 3 = incluye d lisgado detdlado de la
secuenciade caculo.

5.3.2Horno dereaccion

El horno de reaccion es smplemente un quemador seguido de una
camara de combustion a baja presion, recubierta de refractario. Desde € punto
de vigta dd disefio, es un componente importante ya que en dla se produce hasta
un 75% del azufre total y ademés de su correcto funcionamiento depende en gran
medida, € rendimiento a obtener en etapas posteriores.

Fisher (1974) ha presentado nomogramas para calcular € % en volumen,
de los principales productos de reaccion. Los nomogrameas eran funcion del H;S,
CO,y CH, presentes en € gas &cido de carga, y Se asumia una composicion de
H,O dd 5,6% val.. Los nomogrameas fueron generados a partir de las constantes
de equilibrio y de las entapias de formacion de los productos. Aparentemente
estos resultados coincidian bien con los resultados experimentaes, aunque no se
citaban referencias 6 comparaciones.

Sames y cols. (1985) encontraron una serie de correlaciones empiricas
paralas composiciones de CO, H,, COS, CS;y S, presentesen € efluente de un
horno de reaccidn limitado cinéticamente. Las correlaciones estaban basadas en
los datos de 300 experimentos redlizados en 100 plantas de azufre distintas,
incluyendo diferentes carges, entre d 8 y 98% de H,S, y diferentes
configuraciones desde 14 a 1700 Tm/dia de produccién de azufre. De
tratamiento de estos datos se podian deducir las siguientes conclusiones.
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-En generd, no se dcanza d equilibrio quimico en los hornos de reaccién

-La desviacion del equilibrio s= acentusba a medida que decrecia la
concentracion de H,S en € gas &cido.

Egtos autores no pudieron redizar un modelo cingtico dd horno de
reaccion a no tener caracterizadas todas las reacciones posibles y carecer de sus
ecuaciones de velocidad y las correlaciones obtenidas por Sames y Paskal
(1985) son las Sguientes:

-Fraccion ddl carbdn en la carga que forma CO
R(CO) = 0,002x,s 09345 exp(4.53.%,5)  [5.17]
-Fraccion del carbon en la carga que forma COS

R(COS) = 0,01 tan (100. X4,s ) , para0 < x4,s <0,86 [5.18]
=0,143. Xu,s , paraxy,s > 0,86

-Fraccién de los hidrocarburos en la entrada que forman CS;
R(CS)= 2,6.%14,5 %971 exp(-0,965. X5 ) [5.19]
-Fraccion ddl H,S en la dimentacion que forma azufre e ementd
R(S) = 1,58.%4,5 1999 exp(-0,73. X,s ) [5.20]
Xu,s €s lafraccion molar de H,S en ladimentacion

Weny col. (1987), redizaron una smulacion dd equilibrio, empleando €
método de minimizacion de la energia libre. Sus resultados concordaban con los
obtenidos por Fisher (1974) y confirmaban & hecho de que no se dcanzaba d
equilibrio en @ horno de reaccion.

Ante la dificultad de obtener datos experimentales fiables, debido a las
dtas temperaturas que se dcanzan en la combustion del H,S, del orden de
1200°C; se ha optado por emplear las correlaciones desarrolladas por Sames y
col. (1995); ya que a haberse obtenido para una gran variedad de cargasy tipos
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de plantas diferentes nos permite confiar en su validez para las condiciones de
este modelo.

El procedimiento seguido en la smulacién es un método iteraivo que
tiene como objeto obtener la conversion predicha por la correlacion de Paskall y
Sames (1995), y también predecir la temperatura de sdida de horno de
reaccion. El procedimiento tiene los Sguientes pasos:

1.- Suponer unatemperatura de salida para los productos de reaccion
2.- Cdcular € equilibrio aesatemperatura
3.- Comparar la conversidn obtenida con la conversion predicha en la correlacion

4.- S la conversén no coincide aumentar la temperatura de salida y repetir €
proceso, hasta que se cumpla estaigualdad.

5.3.3 Etapas de condensacion

L os condensadores de azufre son cambiadores de calor en los cuales, se
produce la condensacién del azufre obtenido en |as etapas de reaccion anteriores.
En estos equipos € parametro de disefio mas importante es la velocidad del gas
que transporta € azufre. Los condensadores de azufre operan satisfactoriamente,
sempre que d factor r V2, (que define la energia cinética de un fluido) del ges
tenga un vaor de 600 Ib/ft’seg. 6 menor; Sendo r la densidad del gasy V su
velocidad lined (Knight, 1978).

A valores de r VZ de 600 Ib/ft’seg 6 menores € azufre condensa en las
paredes de los tubos del condensador. S los valores son superiores a 600
Ibfft?seg se producen condiciones de supersaturacion en la corriente gaseosay €
azufre no condensa, este fendmeno es conocido como niebla de azufre. La
formacion de nieblas de azufre ocurre cuando € calor es extraido de la corriente
gaseosa a una velocidad comparable a la velocidad de transferencia de materia,
lo que Sitlia la temperatura del gas por debagjo del punto de rocio de la mezcla
En estas condiciones, la condensacion tiene lugar en € gas en lugar de sobre la
superficie de los tubos lo que conduce a la formacion de nieblas que ocasiona
nuUMerosos problemas operacionales.
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En la amulacion se estima la cantidad de azufre que no condensa, de la
sguiente forma

- Mediante la expresiéon de presiéon de vapor del azufre liquido, basada en las
medidas redlizadas por West y cal. (1929), y correlacionadas seguin la expresion:

In(p) = 89,273 - 13,436/T - 8,9643. In(T)  [5.21]
Se puede conocer lapresion de vapor del azufre a diferentes temperaturas.

En la entrada del condensador la fraccion molar del azufre se cdcula
como larelacién x = my/ m; donde, m,, son los moles de azufre a la entrada y,
m, los moles totales que entran a condensador.

A lasdida del condensador la fraccion molar de azufre en € gas puede
conocerse, como la reacion entre la presidn parcid dd azufre en € gas y la
presion total ala sdida del condensador. Dentro de las hipotesis incluidas en €
modelo se indicaba que la presén pacid dd azufre a la sdida de un
condensador (ps), eraigua alapreson de vapor del azufre a esatemperatura, de
estamaneralardacion, Y's = ps/ p, eslafraccion molar de azufre en lafase gasa
lasdidade condensador.

Redizando un baance de materia en @ condensador, podemos evauar
los cauddes y composiciones que entran y salen dd mismo, asi:

M=L+V Baance Globa
M.Ys=L.X+V.Y's Bdanceparad azufre

Teniendo en cuenta que X =1, ya que solo es azufre € producto
condensado, y que conocemos € caudd total, M y lafraccion molar de azufre en
la mezcla a la entrada del condensador, Ys; podemos evauar los cauddes de
liquido y vapor, L y V respectivamente, y por consguiente conocer € caudd de
azufre que condensay la cantidad de azufre que permanece en € gas.

Este cdculo se rediza para cada una de las etapas de condensacion,
tomando las temperaturas de salida de los condensadores suministradas por €
usuario del modelo y suponiendo que la pérdida de carga del condensador es
despreciable.
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5.3.4 Etapas cataliticas

La smulacion de los reactores catditicos, se rediza siguiendo € método
de la congtante de equilibrio, segin la secuencia descrita anteriormente. Para
cada reactor se toman las condiciones de temperaturas introducidas por €
usuario dd modelo.

La presion de operacion en cada reactor se estima a partir de la presion
inicid fijada por € usuario, segln lardacion :

Presion a Caudal®

Para fijar esta rdacion de proporciondidad necesitamos conocer una
relacion fiable entre caudd y pérdida de carga en una unidad redl. Se ha tomado
como base parala proporciondidad |a pérdida de carga de disefio de una unidad
de recuperacion, andoga ala smulada con una capacidad de 15 Tnvdia.

Segun la bibliografia consultada, en un reactor Claus con € catdizador en
buenas condiciones, se consgue las conversiones de equilibrio con facilidad; aun
més, S0lo son necesarios los primeros veinte centimetros de catdizador para
conseguir € equilibrio. A medida que € catdizador envgece y s desactiva
podemos Stuarnos en condiciones en las que € lecho se encuentre limitado
cinéticamente.

Una manera de detectar € estado del catalizador en un reactor
adiabético, es la evauacion dd incremento de temperatura a través dd lecho.
Para determinar dicho incremento de temperatura se establece @ dguiente
procedimiento:

1.- Suponer unatemperaturade salida parael reactor.
2.- Cdcular laconversidn de equilibrio a estatemperatura
3.- Determinar 9 se cumple @ sguiente baance de energia

M (H%- Ho%gg)i + (n - m) DH% - Qp = n (H% - Ho%9g)i  [5.22]

donde, m = moles de la especiei antes de lareaccion
n = molesde laespeciei en  equilibrio



198

H° = Entalpiaided del gas en las condiciones de entrada del reactor
H° = Entapiaided dd gas en las condiciones de sdidaded reactor
HCs = Entapiaided del gas a298°K

DH® = Calor de formacion de laespeciei

Qp = Pérdidas de calor en € reactor

4.- S se satisface @ baance de energia la temperatura supuesta es la correcta. S
no converge se aumenta la temperatura de sdida del reactor y se repite €
proceso.

De la comparacion entre € incremento de temperatura obtenido
tedricamente para un reactor adiabético operando en conversiones de equilibrio y
e incremento de temperatura medido en d reactor indudria, podemos
determinar € estado del cataizador.

Otro factor fundamental en la modelizacion de los reectores Claus es la
determinacion de la temperatura de rocio del azufre. Del andisis de la evolucion
de la conversdn frente alatemperatura, se deduce que € trabgjar atemperaturas
bgjas favorece la conversion, pero la temperatura de operacion esta limitada por
el punto de rocio ddl azufre ya que la condensacién de azufre sobre  catalizador
produce la desactivacion dd mismo, segin es ampliamente citado en la
bibliografia

Segln los edtudios redlizados por Shoofs (1985), dependiendo del
tamafio de los microporos del catdizador, es necesario mantener un margen de
seguridad de entre 5 'y 15°C sobre la temperatura de rocio en las condiciones de
sdida del reactor, para evitar la condensacion de azufre sobre @ cataizador,
como se ha visto en gpartados anteriores.

La condensacion de azufre en una mezcla gaseosa se produce cuando la
presion parcid de azufre en lamezcla se iguala con la presion de vapor dd azufre
a la misma temperatura. La presén de vapor dd azufre en funcidn de la
temperatura se puede obtener a partir de la ecuacion [5.21] y ademas, la preson
parcid se obtiene como suma de todas las presiones parcides de las formas
aotropicas especificadas en d cdculo de los valores de equilibrio, por tanto,
iguadlando ambas ecuaciones para cada presion total y resolviéndolas en funcion
de la temperatura obtenemos d punto de rocio a la presion especificada. En la
tabla 5.3 se indican los vaores de la temperatura de rocio a diferentes presiones
de operacion.
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Tabla5.3
Temperaturaderocio del azufre

Presion ' Temperatura Rocio

(kg/en) )
0,25 505,9
0,50 526,5
0,75 540,2
1,00 550,8

El moddo cdcula la temperatura de rocio a la salida de reactor,
empleando @ méodo descrito y con los datos de composicion resultantes del
cdculo de equilibrio. En los casos en que la diferencia entre la temperatura de
rocio y latemperatura de sdida del reactor esinferior a 10°C, é modelo enviaun
mensgje a usuario indicandole que debe subir latemperatura del reactor.

5.3.5 Correccion dela conversion por € exceso 0 defecto de aire

Laméxima produccion de azufre se obtiene cuando € H,Sy € SO, estén
en reacion estequiométrica. Clascamente se ha empleado como indice de
medida la llamada "relacion de gas de cold', HS/SO,, medida en d gas de cola
delaplanta

La maxima converson tiene lugar cuando la relacion de gas de cola es
igud a2 que eslareacion estequiométrica. Las reacciones implicadas son:

3H,S + 3/20, b 2H,S + SO, +H,0O EtapaTérmlca
2H,S+ SO, U 2H,0 + 3/xS, Etapa Catalitica
En lareaccion que tiene lugar en € inyector de gas &cido, donde se oxida
parcidmente d H,S, se producen 2/3 moles de SO, por mol de O.. La reaccion
caditica consume 2 moles de H,S por mol de SO, reaccionado.
Para determinar la conversion red de la planta en funcidn del exceso de

aire, ¢ ha incluido en  modeo € cdculo descrito por H.G Paskdl y
cols..(1978), seglin € cud sedefinen Ry S:



R =(2DAire)/(1+DAire) [5.23]
S=(3(R-2))/(3-Ceo(R+1)) [5.24]
y seobtiene:
27C 2375 (S+3)3C@(C 2,375

= [5.25]
4(1- Ceg)? (S+2)°(1- Co) 2

donde, DAire = Exceso de aire
Coc = Conversion alas condiciones de exceso de aire
Ces = Conversion estequiométrica

Sudtituyendo € exceso de aire en la ecuacion [5.23], la resolucion de las
ecuaciones [5.24] y [5.25] se hace de maneraiterativa, teniendo en cuenta que se
conoce la conversién en condiciones estequiométrica

5.3.6 Incinerador

La corriente de gases de cola de una planta Claus contiene un nimero de
compuestos de azufre que no pueden emitirse directamente a la amaosfera, como
se observa en latabla 5.4 donde se presenta su composicion. El método usua de
eliminacion de estos compuestos es la incineracion aunque debido a las bgas
concentraciones de los compuestos mencionados, es necesario afiadir gas
combugtible que permita una combustion estable y la temperatura necesaria para
laincineracion de los compuestos de azufre

Tabla5.4
Composicion del gas de cola

Compuesto \ % Volumen

N, 20-80
CO, 20-80
H,O 10-35
H,S 0,2-1
SO, 0,1-0,5
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S 0,01-0,1
COS 0,05-0,5
CS, 0,05-0,5

La descarga de los productos de incineracion a dta temperatura mediante
una chimenea de dtura suficiente es d mecanismo parallevar acabo la dispersdn
de los productos incinerados en la atmdsfera. Por tanto, podemos decir que €
incinerador tiene dos funciones principaes. destruccion de los compuestos de
azufre mediante incineracion y disperson de los compuestos incinerados en la
amosfera

5.3.6.1 Modelos de Dispersion

Una vez caculado la composicion y € cauda de emison dd incinerador
de gas de cola, se ha creido adecuado moddlizar la dispersidn de esta emision a
fin de estimar los vaores de inmision en las proximidades de una unidad Claus.

En generd, € objetivo de un modelo de disperson de contaminante es
cdcular la concentracion de contaminante C(x,y,2) en un punto determinado
(x,y,2) degado dd foco. A medida que € penacho es arrastrado por € viento, €
aire ambiente se mezclacon é y se va diluyendo a medida que avanza, figura5.4.
Edte proceso se llama difusion turbulenta 6 disperson. En @ borde del penacho la
concentracion de contaminante suele considerarse cero, mientras en @ centro la
concentracion es maxima.

El modelo que se presenta es d de Finch y cal. (1990) ampliado con los
datos de coeficientes de dispersion del SCREEN 3 de la EPA, estd basado en la
observacion experimental que nos indica, que la difusidn en flujo turbulento llevaa
perfiles que son razonablemente descritos por una distribucion Gaussana 6
norma y se basa en las Sguientes hipétesis

-Los perfiles de concentracion en @ penacho son gaussianos en las direcciones x
ey.

-Ladirecciony velocidad ddl viento es congtante, u(nv/s)

-Laemisién de contaminante es constante, Q(kg/s)

-La disperson en @ ge x es despreciable comparada con d transporte de
contaminante por € viento.

-El contaminante es un agrosol estable que no reacciona quimicamente ni se
deposita



La ecuacién mediante la.cua se calcula la concentracion de contaminante en unas
coordenadas (x,y,2) eslasiguiente:

Clxy,2)={ Q2pusys H exp(-05(y/sy) H exp(-05(z-Hs ) +exp(-05((z+Hs )} [5.26]

T

Figura 5.4 Disperson de contaminante a partir de un foco.



donde,
Q = Caudd de emiséon Kg/s
SxSy = coeficientes de disperson
(x,y,2) = coordenadas respecto a foco emisor, m
H = Alturaefectivadd foco

Los vaores de la desviacion estandar que aparecen en la ecuacion de la
concentracion [5.26], estan basados en datos experimentales obtenidos con
gases trazadores. L os datos de coeficientes de disperson més empleados son los
coeficientes de Pasquill-Gifford que estan basados en las medidas redizadas por
la Atomic Energy Commision de los EEUU, durante d afio 1950 en zonas ruraes
del estado de Nebraska. Otro conjunto de datos ampliamente empleado son los
obtenidos por McElroy-Pooler, o coeficientes urbanos de Briggs que estan
basados en datos tomados en los afios sesenta en la zona urbana de S.Louis
(EEUUV).

Las desviaciones estandar dependen de la distancia d foco, dd tipo de
terreno y de la estabilidad atmosférica. Edta Ultima se refiere a la tendencia de
mezcla vertica en la amaosfera por las corrientes de conveccion naturd. El
espectro de estabilidad atmosférica ha sido dividido en sais clases, caracterizadas
delaletra A alaF, desde la més inestable (fuerte mezcla) ala més estable (poca
mezcla) En  Anexo 2 se muestran las ecuaciones empleadas en la confeccion
del programainformatico y que gustan losvaoresdesy y sz

Otro dato necesario para poder emplear la ecuacion de concentracion
[5.26] es € vdor de la dtura dd penacho, lo que requiere € cdculo de la
elevacion del penacho sobre la chimenea. EIl método de cdculo empleado es €
de Briggs @ cud cdcula la dtura dd penacho como una funcién de la distancia
mientras € penacho esta ascendiendo, y también cdcula su dtura find, Dhy. A

continuacion se describe e méodo brevemente para condiciones estables e
inestables.

a) Condicionesinestables o neutras, clasesdelaA alaD.



1.- Cdcular  mdédulo :

G=(g4VDs (Ts- T)/ T) [5.27]
donde:
g= aceleracion de la gravedad, m/s’
Dg= Diametro de la chimenea, m

V&= Velocidad del gas en la chimenea, m/s
Tg = Temperaturade lachimenea, °K
T = Temperatura ambiente, °K

2.- Cdcular ladiganciadel foco alaque @ penacho dcanza su méximadtura
Xf = 49G”® paraG< 55 [5.28]
xf = 119G°® paraG® 55 [5.29]
3.- A continuacién se cdculaladturadd penacho
Dh=1,6G"%x**/u parax < xf [5.30]
Dh=Dhf= 1,6G Xf2/3/ u parax?® x [5.31]
donde u eslaveocidad mediadd viento en m/sy Dh esta en metros.
b) Condiciones estables, Ey F
1.- Cdcular G seguin laecuacion [5.27]
2.- Cacular d parédmetro s del modelo, como:
$=0,029/T paaclasedeesabilidadE [5.32]

s=0,035g/T paraclasedeestabilidad F [5.33]

3.- Cdcular x¢ = 3,14 u/s?



4.- Parax < xf
Dh=1,6G"% x*°/u [5.34]

5.- Para obtener laélevacion final del penacho:
Dhy, = 2,4G"% / us [5.35]
Dh, = 5G¥* / §¥ [5.36]
Elegir Dhf como & més pequefio de los vaores anteriores. La figura 5.5

muestra |os resultados del modelo de dispersion que gparecen en pantdla cuando
se gecutaen laaplicacion.

1= Modelo de Dispersion Atmosferica n
1l Modelo Opciones Ayuda
-Digpersion ‘Resultados
Urbana ® Rural O Concertracion |1 g1E+00 Altura efectiva |52 7128
-Estabilidad Metereologica Distancia 451,497 Altura de mezela [1noon

: 200
& (0 D O Welocviento - Dispersién eigY  [272376 Dispersion eie £ {120 943

E O E O Referencia  |'2.00
CONCENTRACION DE INLISION we. DISTANCIA

C O F @ WVientoconeg |4.5619 0
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X

E i Temphumas — |500.0 «
Temp.ambiente | 300.0 —— i P

Aluraloea 6 00 Coordenadas Receptor al
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Diametia foca Dist receplor [+
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Cancelar

Eleqir tipo de estabihdad atmosfénca

Figura 5.5 Resultado del modelo de dispersion



5.4 Influencia delas variables de entrada al modelo de smulacion.

La concepcion del modelo expuesto se basa en asumir condiciones de
estado estacionario. Aungue este supuesto es € método clasico de aproximacion
en smulacion de unidades indudrides, se ha andizado @ efecto que tienen las
variaciones en los datos de entrada a modelo sobre los caculos de conversion y
para ello se haempleado un modelo estadistico que pasamos a describir.

Los modelos ettadigticos son un méodo de smulacion que permite
incrementar & volumen de informacion frente a un modelo determinista. Segiin
Schmeiser (1990) la mayor parte de estos modelos se adaptan d sguiente
esquema

1) Obtener observaciones basicas de una fuente de nimeros aleatorios

2) Trandformar las observaciones basicas en entradas d moddo, segun las
especificaciones dd mismo

3) Transformar las entradas através del modelo en sdlidas

4) Cacular edtadigticas a partir de las sdidas, para estimar las medidas de
comportamiento.

Dado & nimero de incertidumbres que afectan d funcionamiento de la
planta como son:

-Lareacion Aire/Gas Acido
-Laincertidumbre en los datos termodindmicos de cdculo
-Laincertidumbre en los valores reales de |os parametros de operacion

Se ha creido conveniente, emplear un modelo estadistico que permita
definir cuales son los parametros que afectan en mayor medida d funcionamiento
de la planta El esquema anterior se ha gplicado a la smulacion de la planta
Claus, segun:

1) Se han generado nimeros destorios empleando € generador asociado a
programa EXCEL®
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2) Se han elegido como variables de entrada del modelo aandizar:

-Caudal de gas &cido

-Caudal de aire

-Temperatura de reactores
-Presién en € horno de reaccion

Laeeccion se ha basado en @ hecho de ser édtas las de mayor influencia
sobre € rendimiento tal como se recoge en latabla 5.5.

Tabla5.5
Influencia delafluctuacion de variables sobre € rendimiento

Variable % Variacion introducida % Variacion Rendimiento
Aire/Gas Acido 1 1
Temp. 1°Reactor 1 0,5
Temp 2°Reactor 1 0,3
Temp. Aire 1 0,5
Temp.Gas Acido 1 0,7

Las varidbles degidas se han supuesto sujetas a una digtribucion normal,
donde la probabilidad de cada vaor dd intervao se gusta a una distribucion
gaussiana 6 normd de parametros, X (media), y s (desviacion tipica). El vaor de
lavariableen estecasn es:

Vaidble=X +Z.s
donde Z es.

Z = [NumAlea®** -(1- NumAleat)***] / 0,1975 [5.37]
que proporciona lafuncion inversa de una digtribucion normd.

Las varigbles asi generadas son suminisradas d modelo un ndmero
determinado de veces y los resultados obtenidos son sometidos a tratamiento
estadigtico. Para determinar € nimero de smulaciones necesaria para que los
resultados sean figbles se ha procedido a redizar un niUmero de €elas cada vez
mayor, hasta no observar variaciones en la media de los resultados de
rendimiento de la planta y que la smulacion ocupe un tiempo de ordenador




aceptable. Se ha definido un tamafio de cien repeticiones como mas adecuado
segun se desprende de latabla 5.6.

Tabla5.6
Efecto del nUmero derepeticiones sobre e valor medio de conversion

N° repeticiones { Media (%)  Tiempo (seg)

10 94,86 90
50 94,95 450
100 95,00 900
150 94,97 1350

Como comprobacion se ha eegido un caso base, con la relacion de aire
ya optimizada 'y con los datos de entrada de la tabla 5.7, con una desviacion ddl
1% (Taggart, 1981) que son las usudes en ingtdaciones indudrides. Para la
congtante de equilibrio s ha degido un vaor proveniente de los datos
termodinamicos disponibles.

Tabla5.7
Condiciones de reaccién con desviacion de 1% y relacion deaire
estequiométrica

Parametro Media Desviacion Unidad
Gas Acido 927,13 9,27 Nn/h
Aire 2157,43 21,57 Nnt/h
Presion Aire 0,32 - Kg/ent
Temp 1°Reactor | 238,00 2,38 °C
Temp 2° Reactor | 204,00 2,04 °C
Temp GasAcido | 40,00 0,40 °C
Temp. Aire 20,00 0,20 °C
Presion Inyector 0,30 - Kg/ent

Siguiendo € méodo citado anteriormente se han redizado ssimulaciones
variando los parametros eegidos con digtribucion normd y uniforme. El nimero
de repeticiones ha sdo de cien. Cuando se considera distribucion norma los
datos obtenidos son |os que se presentan en latabla 5.8

Tabla5.8
Resultados de la simulacion pararelacion de air e estequiométrica



Estadistico  Variacion 1%

Media 95,00
Error Tipico 0,0196
Mediana 95,03
Desviacién Estandar 0,1968
Varianzade lamuestra 0,0387
Curtosis 0,4021
Coeficiente de asimetria -0,6921
Rango 1,0243
Minimo 94,34
Mé&ximo 95,36
Suma 9500,40
Nivel confianza (95%) 0,03905

En dlase puede apreciar que, alin partiendo de un caso optimo podemos
tener variaciones en € vaor dd rendimiento de hasta un 0.5%. El resultado se
presenta en la figura 5.6, donde se recoge la variacion de la conversion con €
exceso 0 defecto de aire para cada s mulacion.

% Exceso de Aire

[ N
I I
T T

w £ (&)]
! !
T T

94.5

lg |

9.

% Conversién

Figura 5.6 Variacion de la conversion con € exceso o defecto deaire
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Se ha repetido € proceso para € mismo caso base pero con defecto de
airey los datos de partida que se exponen en latabla 5.9.

Tabla5.9
Condiciones dereaccion con desviacion de 1% y
relacion de aire no estequiométrica

Media Desviacion Unidad

Gas Acido 927,13 9,27 Nnt/h
Aire 2000,00 20,00 Nn/h
Presion Aire 0,32 - Kg/en?
Temp 1°Reactor | 238,00 2,38 °C
Temp 2° Reactor | 204,00 2,04 °C
Temp GasAcido | 40,00 0,40 °C
Temp. Aire 20,00 0,20 °C
Presion Inyector | 0,30 - Kg/en?

L os resultados obtenidos se exponen en latabla 5.10:

Tabla5.10
Resultados de la simulacién parareacion de aire no estequiométrica

Estadistico Variacion 1%

Media 92,73

Error Tipico 0,0817
Mediana 92,72
Desviacion Estandar 0,8179
Varianza de lamuestra 0,6691
Curtosis -0,114

Cosficiente de asmetria -0,1065
Rango 4,1264
Minimo 90,60
Maximo 94,73

Uma 9273,57

Nive confianza (95%) 0,1623

En la tabla se observa una mayor fluctuacion de los vaores de
rendimiento, desde 90,6 a 94,7, por lo que a trabgar con plantas no optimizadas
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podemoas obtener vaores de converson muy inferiores a calculado tedricamente,
lo que muedtra la importancia de disponer de una herramienta , en este caso un
modelo, para corregir de forma inmediata € agamiento de las condiciones
Optimeas.

5.5 Smulaciéon de una unidad industrial

A fin de comprobar la viabilidad dd moddo de smulacion, en una
ingaacion indugtrid de recuperacion de azufre, se ha desarrollado un sstema de
control, basado en € modeo descrito, a fin de mgorar la operacion de una
unided redl.

5.5.1 Descripcion dela unidad industrial

La unidad de recuperacion Claus, en la que se ha aplicado d sstema
responde alas siguientes caracterigticas.

1.-Sistema de recuperacion de gas &cido

Launidad de proceso, consiste en un unidad de lavado de gases, con una
solucion acuosa de dietanolamina (DEA) d 25%. El sstema congta de una torre
absorbedora donde se absorbe en contracorriente @ H,S de los gases de
proceso sobre una solucién acuosa de dietanolamina, las condiciones de proceso
oN:

Temperatura de absorcién . 40°C
Presion : 15 Kg/ent?

Caudal de gas: 7000 Nni/h

Caudd de DEA : 25 nt/h
Concentracion de H,S: 20-25 % vol.

B H,S absorbido es enviado a una torre de regeneracion, donde se
produce la desabsorcion del gas &cido y la solucidn de amina. Una vez producida
la regeneracion de la DEA, es enviada de nuevo a la torre absorbedora. Las
condiciones de regeneracion son las siguientes:

Temperatura de desorcion : 124°C
Presién : 0,9 Kg/en?
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Caudal de gas &cido : 300 a 900 Nnt/h
Concentracion de H,S en e gas &cido: 96-97 % vol

Debido ala ausencia de CO, y NH; en los gases tratados, € gas &cido
obtenido tiene un dto contenido en H,S, 10s restantes componentes del gas acido
son agua e hidrocarburos ligeros que, dependiendo de las condiciones de
operacion, pueden condensar en € absorbedor de amina.

2.-Unidad Claus

Es una unidad con disefio "Straight Through', compuesta por un horno de
reaccion, dos etapas catdliticas, tres condensadores y precalentadores indirectos.
El catdizador cargado es dumina activada de 4-6 mm. El gas de cola es enviado
a un incinerador térmico para su oxidacion a SO,. Otras caracteristicas de
proceso son:

Capacidad maxima: 15 Tm/dia
Presién en € horno de reaccién: 0,3 Kg/en?

El sstemade control delardacion H,S/SO,, exigente en la planta, es un
PID-Ratio entre los medidores de cauda de gas &cido de carga y de aire de
proceso, manteniendo una relacion aire/gas é&cido = 2,43, correspondiente d
gude de relacion efectuado durante la puesta en marcha de la unidad y que,
desde entonces, ha permanecido congtante. En la figura 5.7, se muestra una
descripcion dd sstema
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Figura 5.7 Diagrama de flujo de la unidad industrial

5.5.2 Descripcion de la aplicacion

La gplicacion se ha desarrollado sobre un sistema de control distribuido
exigente en laingdacion indudtrid, este Sstema permite efectuar control directo
sobre  sstema de control convenciond (sdida a vavula) y también redizar
labores de monitorizacion y archivo de datos.

Laaplicacion planteada, se basa principamente en |os siguientes puntos:
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-Control de lardacion H,SO, en @ horno de reaccion.

Segln se ha mencionado anteriormente, debido a las caracteristicas de
los gases de proceso, € gas &cido a tratar esta compuesto por HS y agua,
pudiéndose encontrar pequefias concentraciones de hidrocarburos ligeros; para
el caculo se ha despreciado la presencia de hidrocarburos, considerandose solo
agua y H,S como componentes de la adimentacion. La aplicacion rediza un
caculo, andogo d descrito en la descripcion del modelo, en @ que en funcion de
las condiciones de presidn y temperatura del regenerador de amina se determina
la concentracion de HS dd gas &cido; a continuacion determina los moles de
oxigeno necesarios para la oxidacion parcid del H,S en funcion de la reaccion:

3H.S+1,50,b SO, + 2H,S + H,O +520 kJ

A partir de esta ecuacion se determina @ caudal de aire necesario en
condiciones normaes. El volumen requerido de aire es introducido por la
aplicacion, cada 30 segundos, en € sistema de control convenciond gustando la
relacion Aire/gas écido alas condiciones de operacion.

En lapantdla de operador |os datos que se muestran son:

% H,S cadculado

% H,O calculado

Relacion Aire/gas acido actua
Relacion Aire/gas &cido recomendado
% Exceso de aire cdculado

-Cdculo de la converson en las etgpas téermicay catdliticas.

Egtos cdculos e redizan de manera andoga a lo descrito en  modelo,
e dstematoma los datos de operacidn necesarios cada 2 minutos. Este apartado
no tiene mison de control, solamente proporciona una informacion de
funcionamiento de la planta. Los datos referentes a este apartado que aparecen
en la pantalla del operador son:

Rendimiento maximo de la plantaen % (3 € % exceso de aire fuera cero)
Rendimiento actua de la planta en % (tomando € % exceso de aire red)

-Cédculo dd punto de rocio en la salida de los reactores.
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En funcion de las conversiones obtenidas en cada reactor, y siguiendo €
procedimiento descrito en la descripcion del modelo, se caculad punto de rocio
ala sdida de los reactores. Permitiendo d operador optimizar la temperatura de
entrada de los reactores, a fin de maximizar la converson, sin tener peligro de
desactivacion ddl cataizedor por condensaciones de azufre sobre € mismo. En la
pantala del operador aparece la temperatura de sdida dd reactor y la
temperatura de rocio calculada.

Otros datos que se suministran son los caudaes de aire y gas &cido,
temperaturas de los reactores y condensadores, etc; todos elos tomados de los
datos actudes de operacion.En la figura 5.8 se muedra la pantdla de la
aolicacion.
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Figura 5.8 Pantalla de la aplicacion de control de aire estequiométrico.

5.5.3 Comprobacion de la aplicacion

Dado que d fundamento dd modedlo descrito y por lo tanto de la
aplicacion se basan integramente en supuestos tedricos, aunque basados en
experiencia practica; se ha creido conveniente efectuar una comprobacion de la
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vaidez de los planteamientos expuestos. Para dlo se ha desarrollado € siguiente
esguema.

a) Toma de datos de launidad Claus.
b) Actuacién de laaplicacion.
¢) Discusion de resultados.

La comprobacion tuvo lugar en la planta indicada entre Septiembre y
Octubre de 1996. Los medidores de caudd existentes en la planta son bridas de
orificio, los caudaes fueron corregidos por presion y temperatura de acuerdo a
las hojas de disefio del proyecto origina de la planta.

Dado que la actuacion de la aplicacion podia introducir dteraciones en la
eiminacion de compuestos de azufre en la unidad andizeda, durante las
comprobaciones efectuadas se mantuvo la segunda planta Claus de que dispone
larefineria a maxima capacidad, a fin de no incumplir en ningun momento € limite
maximo de emiSon.

-Procedimiento de toma de muestra

La toma de muestra en unidades Claus requiere precauciones especiaes
para asegurar la representatividad de la muestra. El méodo de andisshasido los
tubos detectores Drager, a consderarse rgpido v fiable, ademas de ampliamente
empleado en la determinacion de la relacion de gas de cola en unidades de
proceso. Debido a la bga presdn exisente en € punto de muestra, se ha
empleado un sstema como d descrito en lafigura 5.9 paralatomade muestra. El
dstema congiste en inyectar vapor a 12 Kg/ent de presion através del punto A,
provocando un efecto Venturi que desplaza @ gas de la linea de proceso hasta
recipiente de muestreo, una vez garantizado que la muestra es representativa, se
efectlia € andiss dd gas contenido en d recipiente de muestreo. Los tubos
detectores Dréger son andogos a los descritos en € procedimiento experimental
del presente trabgjo, determinandose las concentraciones de HS y SO, por
diferencia entre los va ores medidos de H,S + SO, y H,S.
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Figura 5.9 Tomamuestras

5.5.3.1 Datosdela unidad Clausy actuacion dela aplicacion

En la tabla 5.11 se muestran algunos de los datos obtenidos aunque por
razones de confidencialidad no se indican todos los parametros operacionaes de
la planta analizada. Se indica no obstante los vaores de rendimiento expresado
como la diferencia rdaiva en %, entre d azufre en ladimentacion y en d gas de
cola (Babio, 1996).

La gplicacion ira variando € caudd de aire en funcion de la rlacion
H,S/SO, del gas de cola, para acercar estarelacion ala estequiométrica. El unico
dato medido experimentalmente ha sdo larelacion H,S/SO, en @ gas de cola, lo
gue va a permitir cacular vaores de rendimiento de la planta introduciendo en €
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modelo todos los datos operacionades y variando € exceso de aire a la planta
hasta hacer coincidir larelacion H,S/'SO, cdculada con la experimentd.

Tabla5.11
Datos de operacion de la planta industrial

Unidad Dia  Hora H.S/SO, P  Aire AireG. % H,S Rend

kg/lem> Nm¥h Addo Carga %

1 19/9/96 | 815 | 0,29 | 0,088 | 555 | 1,93 | 964 | 93,10
1 19/9/96 | 9:05 | 0,57 492 | 1,96 94,46
1 19/9/96 | 9:45 1 557 | 1,92 94,94
1 19/9/96 | 10:30 1 530 | 1,87 94,94
1 26/9/96 | 835 | 0,47 | 0,287 | 936 | 2,04 94,46
1 1/10/96 | 8:35 2 635 | 1,90 95,17
1 2/10/96 | 8:10 1 488 | 1,94 | 97,14 | 94,94
1 9/10/96 | 8:30 1 0,071 | 474 | 1,90 | 96,96 | 94,94

5.5.3.2 Discusion delos resultados.

De los resultados anteriores se desprende que con la aplicacion en
sarvicio la conversidn obtenida se gproxima a maximo posible para una unidad
de edte tipo 95.5%. Asi € dia 19/9/96 en d intervalo de las 8:15 a las 10:00
horas, la aplicacion fue introduciendo variaciones en € caudal de aire que llevaron
a un aumento del rendimiento dd 93,10% d 94,94% proximo d maximo de
95,5%.

No obstante, incluso con la aplicacion en sarvicio, se han registrado
vaores de rendimiento inferiores d 92%, que fueron corregidos rdpidamente, y
que serelacionan en latabla 5.12:

Tabla5.12
Datos de operacion dela plantaindustrial

Unidad Dia Hora H2S/SO; P Aire AirgdG. % H,S Rend

kg/lem* Nm¥h Acddo Carga %
1 18/9/96 | 10:45 | 0,04 - 656 | 2,33 <92

1 18/9/96 | 11 0,04 - 573 | 2,02 <92
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Dado que los andlisis dd gas de cola fueron comprobados garantizando
su exactitud, dentro de la incertidumbre del método, ser& necesario encontrar la
razon que judtifica € desvio de la aplicacion. Los siguientes factores pueden
considerarse como posibles causantes de la desviacion.

-Exactitud de lamedia de caudales

Anteriormente hemos efectuado smulaciones dd moddo variando
deatoriamente los pardmetros de entrada, sguiendo una digtribucion normd;
como resultado de este andisis veiamos que en caso de unidades con la relacion
estequiométrica optimizada, la variacion podia ser del 1% debido a errores de
ingrumentos o de los datos termodinamicos y en € caso que larelacion aire/gas
acido no estuviese optimizada estos errores podian ser de hasta e 4%.

Segln Taggart (1980), de un sistema como € ingalado compuesto de:
placa de orificio, tranamisor de flujo y vavula automética; se puede esperar una
exactitud de +£0,75% dd vador red. En cudquier caso esta discrepancia no
explicariala diferencia entre las relaciones caculada y red del gas de cola. Seglin
se ha consultado en la bibliografia es un buen resultado mantener @ exceso de
aireentorno a +1%, por lo que € vaor obtenido es satisfactorio. Para controles
mejores seria necesario inddar una nueva vavula automéica de aire que
amortiglie & funcionamiento de la principd y guste € caudd de aire d solicitado
por la aplicacion.

-Contaminantes en la carga

Td como se haindicado en la introduccién, € gas &cido de carga a una
unidad Claus puede contener impurezas como hidrocarburos ligeros, didxido de
cabono 6 amoniaco. Dada la edtructura de la planta industriad que se ha
estudiado, € amoniaco y € didxido de carbono pueden descartarse.

Los hidrocarburos, que pudieran encontrarse en la dimentacion,
provienen de gas tratado en la etgpa de absorcidn con amina a condensarse en
la misma, a determinadas condiciones de presidon y temperatura. Aunque
operacionamente se procura evitar Su presencia, no es imposible que formen
parte del gas &cido aungue en pequefia proporcion.
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El comportamiento de los hidrocarburos ligeros en una unidad Claus se
caracteriza por un adto consumo de oxigeno en la etapa de combusgtion,
produciéndose COS y CS, que posgeriormente se hidrolizan en las etgpas
cataliticasa CO, y H,S. En la tabla 5.13 se comparan las demandas de oxigeno
de alguno de estos compuestos:

Tabla5.13
Demanda de oxigeno para la reaccion Claus de varios compuestos

Compuesto  Demanda de oxigeno

(moal Ox/mal)
HoS 0,5
CH, 15
C,Hs 3,5
NH; 0,75

Por tanto la presencia de peguefias cantidades de hidrocarburo ligeros,
incluso inferiores d 0,2% pueden dterar en gran manera € rendimiento de de la
planta.

-Azufreen d gasde cola

Latemperatura del gas de cola no ha podido ser medida, debido a que la
planta carece de indicador de temperatura en este punto. Se ha tomado € vaor
de 140°C como un vaor adecuado d disefio de la planta 'y a lo citado por la
bibliografia. EI modelo permite cdcular € % de azufre que d no condensar en la
tercera etgpa de condensacion, se envia a incinerador y € vaor obtenido en €
caso estudiado fue de 0,11% en volumen respecto a caudal de gas de colaLa
influencia de la temperatura en la composicion en azufre del gas de cola se ha
observado variando ésta en € condensador en + 5°C. Los resultados se
presentan en latabla 5.14:

Tabla5.14
Influencia de la temperatura sobre el % azufreen e gasde cola

Temperatura %Azufreen

oC gasde cola
135 0,05
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140 0,11
145 0,19

En la tabla 5.14 se muestra que un aumento de 10°C hace que d % de
azufre en d gas de cola se incremente aproximadamente cuatro veces.

5.5.4 Oportunidades demegjora

Td como se recoge en la bibliografia, la reaccion de Claus s ve
favorecida a bgas temperaturas, por lo tanto se ha smulado la planta, para €
caso dd dia 1/10/96, disminuyendo la temperatura de entrada de |os reactores
hasta 230°C y 210°C respectivamente y manteniendo los demas pardmetros
congtantes. Los resultados de la smulacion indican un aumento del rendimiento
hasta € 96,17% Siendo las temperaturas de salida de los reactores de 265°C y
215°C. Una nueva smulacion disminuyendo la temperatura de entrada del primer
reactor hasta 200°C aumento € rendimiento de la unidad hasta d 96,37%, sendo
la temperatura de sdida dd reactor de 204,5°C ocho grados por encima del
punto rocio dd sistema; pero hay que tener en cuenta que las disminuciones de la
temperatura pueden llevar a condensaciones de azufre sobre € catalizador y su
consiguiente desactivacion. Por tanto, reduciendo la temperatura de entrada a los
reactores puede aumentar € rendimiento aproximadamente un 1%.

Ademas, en la composicion del gas de cola se encuentra un 0,11%
correspondiente a azufre que debido a la temperatura del tercer condensador no
ha condensado y se envia d incinerador 9 se disminuye la temperatura del
condensador de 140°C a 135°C, se puede obtener una mejora de 0,2 % en €
rendimiento de la unidad, debido a unamayor condensacion de azufre.

De todo lo indicado se pueden extraer las sSguientes conclusones sobre la
aplicacion:

-En condiciones optimeas la planta puede obtener rendimientos en torno a 96,5%
-La aplicacion solo es vaida en ausencia de hidrocarburos en la dimentacion, en
caso contrario este sistema de control no es fiable (Babio, 1996). Para conseguir

bajas concentraciones de hidrocarburos en la adimentacion, se deben vigilar
especidmente |os pardmetros de operacion de la planta de absorcion con amina.



-Ladisminucion de temperaturas en |os reactores y condensadores puede llevar a
incrementos en la conversion del 2%.

5.5.5 Smulacién de la pumita como catalizador industrial

Disponiendo de un modelo de smulacién de una unidad de recuperacion
de azufre mediante & proceso Clausy habiendo redlizado un trabgo experimental
para andizar la actividad de la pumita volcanica de Tenerife haciala mencionada
reaccion de Claus, hemos creido de interés smular e comportamiento de la
pumita en una unidad indugtrid, ya que una experienciared de etetipo es, enla
actud dtuacion, imposible.

Para comparar la actividad de ambos catalizadores hemos planteado €
sSiguiente esquema.

1.- Al modelo de smulacion se le ha afiadido, en € caculo de la converson en
los reactores cataliticos, un factor de gjuste para representar la menor actividad
de la pumita. Se da un valor de 100 d catdizador industria (alUmina activada) y
edte factor va disminuyendo cuanto menos activo sea el materid propuesto.

2.- Para obtener d factor definido anteriormente, planteamos una relacion como
lasguiente

A1/A2 = VVH{/NVHo

Donde A esla actividad ddl cataizador expresada como la conversion obtenida

para la reaccion de Claus y VVH la veocidad especia en h*, manteniendo
constantes otros parametros como temperatura, concentracion, etc..

Es decir partiendo de una conversién conocida de pumita, por gemplo,
para una relacion VVH determinada, tendriamos que determinar para la misma
converson que relacion VVH saria necesaria, cuando se emplea ddmina como
cadizador.

A ta efecto hemos comparado los experimentos A3 y PAP3, de latabla
4.1y 4.2, correspondientes a alimina 6 mm y a pumita pelletizada tratada con
acido clorhidrico 6M durante una hora



Para la eleccion dd experimento correspondiente a la dumina hemos
tenido en cuenta d hecho de que en d experimento A9, correspondiente a
aUmina 6mm, con una longitud de lecho de 8 cm no se obtenia la converson de
equilibrio; dado que en & experimento A3 S se consgue dicha converson, la
longitud de reactor necesaria para conseguir la converson de equilibrio con
aumina debe estar entre 8 y 12 cm, en las condiciones de reaccion empleadas.
En latabla 5.15 se resumen los resultados obtenidos para estos experimentos.

Tabla5.15
Comparacion de actividad entre la pumitay la alumina

Parametro Pumita 2x56M/1h  Alimina 6mm
H,S,%vol 0,73 0,73
Longitud lecho,cm 18 12
VVH,hH(c.n) 248,78 373,17
%Converson 94,55 91,96

La relacidn obtenida de los tiempos espacides es de 1,5 veces mayor
paralapumita, o que implica que esta Ultima necesita un 50% més de longitud de
lecho en las mismas condiciones para conseguir la conversion de equilibrio.

. Empleando la ecuacion citada anteriormente podemos decir que §
damos un vaor de 100 ala aumina, hemos de dar un vaor de 66,6 a la pumita
andizada La pumita en estas condiciones es gproximadamente un 33,3% menos
activa que la dumina. Ahora bien, hay que tener en cuenta que en @ caso de la
pumita la conversion de equilibrio podria haberse conseguido antes de los 18 cm
y para la dumina a 12 cm no se consgue € equilibrio, es decir se emplea un
criterio conservativo.

Estos resultados nos permiten prever como seria € comportamiento de
la pumita en un reactor industrid Sin necesidad de hacerlo experimentalmente, ya
gue incluyendo los datos obtenidos para la pumita en € moddo informético
comentado anteriormente, se pueden obtener |os resultados que se presentan en
latabla 5.16, en la que se comparan ambos cataizadores, duminay pumita, para
las mismas condiciones de operacion.
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Hemos incluido estos resultados en € modelo informético obteniendo los
sguientes resultados, que se presentan en latabla 5.16.

Tabla5.16
Resultados dela smulacion para aliminay pumita acida pelletizada

Parametro ~ Alimina  Pumita

Gas Acido, Nm3/h 300 300
% vol.H,S 94,56 94,56
% vol. H,0O 5,44 5,44
Aire, Nm3/h 640 640
Exceso Aire % 0 0
Entrada 1¥ Reactor 228 228
Sdida 1% Reactor 288 273
Punto de rocio °C 233 220
Entrada 2° Reactor 214 214
Sdlida 2° Reactor 228 234
Punto de rocio 193,7 201
Produccion azufre, Tm 9,01 8,56
Converson, % 97,57 93,24




Conclusiones
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CONCLUSIONES

De estudio redizado se pueden extraer las Siguientes conclusiones:

1.- La pumita sometida a tratamiento con HCl a diferentes tiempos y
concentraciones ademas de aumentar la acidez produce dealuminizacion lo que
varialareacion Si/Al importante parametro de la actividad de un catalizador.

2.- La supeficie especifica de la pumita aumenta cuando o hace la
severidad del tratamiento &cido, llegando aun valor de 158 n¥/gr.

3- La pdletizacion dd maerid influye aumentando la supeficie
epecifica para la pumita naurd y disminuyéndola en los materides acidos
resultado de sus modificaciones.

4.- La mayoria de los poros de la pumita son superiores a 10 A, por lo
gue todos podran tener actividad catalitica a ser superiores a cuatro veces €
tamafio de la molécula de azufre.

5.- Se ha optimizado las caracterigticas estructurales de un catalizador
para utilizarlo en la reaccion de Claus, encontrandose que éste presenta un factor
de efectividad de 0,895 para pellets de densidad 0, 819 gr/ent.
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6.- Cuando la pumita se utiliza en la reaccion de Claus en las condiciones
de la 22 etgpa caditica, € tamaiio minimo de particulas que minimiza las
resstencias difusionales, dentro dd rango permitido de pérdida de carga en
reactor, es de 2mm.

7.- La converson maxima obtenida para pumitas naturaes es de un 80%,
que eda dgado dd vaor de equilibrio termodindmico que se logra con un
cadizador indudtridl.

8- La pdletizacion de la pumita natura da lugar a aumento de la
conversion, pero sigue por debagjo de ladd equilibrio termodindmico.

9.- Los tratamientos &cidos aumentan la conversion que se obtiene para
los materiales modificados, asi:

* Lapumitatratada con HCI 0,5M durante 1 hora, aumenta la
conversion d 87%, pero estda un 6% del vaor de equilibrio.

* Cuando € tratamiento es HCI 3M durante 8 horas, la pumita da
conversiones de equilibrio en dgunas condiciones de reaccion.

* Con pumita tratada con HCl 6M durante 1 hora, se consigue €
equilibrio, pero & materid se desactivargpidamente d disminuir la
superficie especifica en 8 horas de 125 n/gr a 50 n¥/gr.

* Lapumita modificada con HCl 6M durante 1 hora se ha pelletizado
para estabilizar la estructura porosay para varias condiciones de
reaccion dala conversion de equilibrio, atiempos largos de reaccion,
siendo por tanto este @ tratamiento optimo del material.

10.- Los vaores experimentales se han corrdacionado satisfactoriamente a una
€ecuacion cinética dd tipo:

(XHZS,.XSOZOI5 - (1/K)X HZQ.XSO'S)
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(-r3) = ko exp (-E/RT).
(1+kq XH20)2

11.- El coeficiente cinético, energia de activacion y congtante de adsorcion

gparentes se correl acionan con las propiedades estructurales del material segun:
0.0386.S5e

ko, = 5,65.A;°.F.e R? =0,9986
ACO,G -0,1055
E= 3093,8.F0’1[ R2 = 0,9999
Se
-0,00078
ky=| ——— +0,000174 F° R2 = 0,9996
26 ~05
A7)

12.- Se propone un modelo parala smulacion de la unidad industrial que ha sdo
contrastado experimentamente, comprobandose su validez y que puede utilizarse
con propésitos de control.

13.- Se ha comparado la pumita con un catdizador industrial de alUmina para las
mismas condiciones de operacion indudtrides, encontrandose que la pumita
puede ser en d peor de los casos un 33% mencs activa que @ catdizador
indugtrid.



NOMENCLATURA

A: Relacion de presiones parcides H,0%/S0,*

A. : Acidez, (mmoles/gr)

Ces : Converson en las condiciones estequiométricas de exceso de aire, (%)
Cexc : Conversion en las condiciones de exceso de aire, (%)

C. Concentracion de laespeciea

C(x,y,2) : Concentracion de contaminante en las coordenadas (X,y,2)
D: Difusividad combinada

Dy: Difusvidad de Knudsen

Da: Difusvidad molecular

Do : Difusividad efectiva (cnf/s)

D,: Diametro de poro, A

d, : Diametro de particula (cm)



Ds : Diametro de lachimenea, (m)

dz : Diferencid de longitud de lecho, (mm)

E : Energiade activacion, (ca/mol)

e extenson delareaccion

F : Caudd molar (Kmol/h)

F : Fuerza de los centros &cidos, °C (Capitulo 5)

g : Acderacion de lagravedad, (m/sY)

G : Médulo adimensiond parad cédculo de ladturaefectiva
G: Energialibre de Gibbs

H : Altura efectiva del foco emisor, (m)

HCqs : Entalpiaided del gasa 298K, (Kca/Kg)

H° :Entapiaided del gas alas condiciones de entrada del reactor, (Kca/Kg)
HS : Entdpiaided del gasalas condicones de sdidadd reactor, (Kca/Kg)
K : Congante de equilibrio

k : Congtante de velocidad.

k, : Factor preexponencid.

kq : Constante de adsorcion

K n,:Congante de equilibrio de lareaccion n.

L : Longitud de reactor (cm)

Ma: Peso molecular del compuesto A (gr/mol)

N : nimero de individuos de la muestra (Capitulo 2)

N : nimero de moles adsorbidos (Capitulo 2)

N : nmero de moles de la especiei

N, : nimero de moles adsorbidos para llenar una monocapa
P: presion tota (atm 6 Kg/ent)

p/p, : Presidn rdativa



pj : Presion parcia del componentei en fase gas (am 6 Kg/en)
Po : Presidn de vapor normad dd liquido, (mmHgQ)

Q: Caudd deemison (Kg/s)

Qi : Caudaes molares (Kmoal/h)

Qp : Perdidas en € reactor (Kcal/h)

-, : velocidad de reaccidn con respecto a compuesto a

R : Congtante universal de los gases, (1.98 Kca/mol %K 6 8,314E7 erg/mol/°K)
I'm o m - Radio de macro 6 microporo, (cm)

R*= Coeficiente de correlacion

Re: Nimero de Reynolds

S Seccion del reactor, (cn)

S. : Areasuperficid, (nf/g)

Seer : Areasuperficid BET, (nf/g)

S : Areasuperficia “t”, (mP/g)

Swe: Areasuperficid MP, (mf/g)

S.: velocidad espacia del ges, (h)

t : Espesor de la capa adsorbida, (A)

T : Temperatura, (°C 6 %K)

ts: Vaor estadigtico de la distribucion paralamitad del nivel de confianza
Ts: Temperaturade la chimenea ,( °K)

u: Vedocidad lined en € reactor (cm/s)

u: Veocidad mediadd viento, ( m/s)

V, : Volumen de poro, (cc/g)

V,: Veocidad lined en d reactor, (cm/s)

Va: Volumen adsorbido de N, (ml/g)

V| : Volumen molar delafase liquida, (cc/mol)



V; : Volumen dd reactor, (cnT)

VgVeocidad del gas en lachimenes, (m/s)

VVH : Veocidad espacid, (T™) (Capitulo 5)

X :media

Xa: Converson de compuesto a, (%)

X; . Fraccion molar de laespeciey

s : Digtanciadel foco alaque d penacho es maxima, (m)

Y.: Vaor de conversién de H,S caculado por é modelo, (%)
z: Longitud del lecho catditico, (cm)

Letrasgriegas

J : Cauda volumétrico, (cn/s)
I o : Densidad aparente, (g/cc)
r s : Densidad del sdlido, (g/cc)
r, : Densidad del pellet, (g/cc)

h : Factor de efectividad



237

f :Moddulo de Thide

F : Mddulo de Thide modificado

F ij : Funcion objetivo

t : Tortuosdad

g = Angulo de contacto,( 9

g = Tension superficid dd liquido, (dinalcm)

Y ,: relacion de presiones parciaes HyS o /H,S
e : Porosdad

D : Incremento

Syar - Codficientes de dispersion gey 6z.

(Ax)i:  Sumatorio de las concentraciones de |os compuestos que contienen €

demento x,

t : Tiempo espacia
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PROPIEDADES DEL ACIDO SULFHIDRICO, DIOXIDO DE AZUFRE
Y AGUA

Los vaores de las propiedades termodinamicas han sido obtenidos del
"Sdected Vdues of Chemicd Thermodinamic Properties’ Circular n°
500,U.S.National Bureau Standards.

Compuesto DH{°(K cal/mol-g) \ S°(cal/mol-g°K) \ DG°(K cal/mol-g
Acido Sulfhidrico -4,815 49,15 -7,892
Dioxido de Azufre -70,96 59,40 -71,79

Agua -57,7979 45,106 -54,6357
Nitrégeno 0 45,767 0

Los vaores de las capacidades cdorificas molares de los gases han sido
obtenidas a partir de los datos publicados por K.A.Kobe y col. en Petroleum
Refiner (Enero 1949 a Noviembre 1954). Los autores presentan una correlacion
con respecto alatemperaturade laforma: Cp° =a+ bT + cT? + dT® (T; K); €
interval o de temperaturas vaido es de 273 a 1500°K.

Compuesto a bl102 c105 d.109 Error %
Acido Sulfhidrico | 7,07 | 0,3128 | 0,1364 0,37
Dioxido de Azufre | 6,157 | 1,384 | -0,9103 | 2,057 0,24

Agua 6,970 | 0,3464 | -0,04833 0,66
Nitrégeno 6,529 | 0,1488 | -0,02271 0,72
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Las propiedades criticas, temperaturas de ebullicion y calores latentes de
vaporizacion se han obtenido a partir dd "Chemica Engineers Handbook”
JH.Perry (1976).

Compuesto Temp.Critica Pres.Critica Temp.Ebullicion ‘ Calor latente
oK am %K alatm ca/mol-g
Acido Sulfhidrico 373,6 88,9 212,8 4463
Dioxido de Azufre 430,4 77,7 263,1 5950
Agua 647,3 218,4 373,2 9717
Nitrégeno 126,0 33,5 77,36 1333

La presién de vapor del agua se ha obtenido a partir de "Computer
Cdculations for Multicomponent Vapor-Liquid Equilibrid® JM.Pausnitz y cols.
(1967). La ecuacion tiene lasiguiente forma.:

In(p)(atm) =70,4346943 - 7362,6981/T +0,006952085.T - 9,000InT ;T ( °K)

PROPIEDADES DEL AZUFRE

Exigen dos formas crigdines estables para d azufre Sdlido: El azufre
rombico @-azufre) y € monodclinico (a-azufre). A la preson amosférica, €
azufre rombico es estable hasta temperaturas de 368,7°K,a la cuad ocurre la
trangcidn a azufre monoclinico. El azufre monoclinico es estable entre 368,7°K 'y
el punto de fuson,392,1K.

La caracteristica mas sorprendente del azufre liquido, es su andmao
comportamiento a temperaturas de 432°K. La explicacion més aceptada de este
fendmeno, que se describira més adelante, esta basada en la rotura 'y posterior
polimerizacion de las estructuras de anillo que predominan a bajas temperaturas.

A la presién atmosférica @ azufre hierve a 717.8%K. Kelley (1937) ha
demostrado que € vapor de azufre estd compuesto principamente de una mezcla
de S, Sy S; aunque s han descrito otrasformascomo S, S5, S, S, S la
compaosicion ddl vapor viene determinada por d equilibrio con la temperatura de
las diferentes especies presentes.
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DENSIDAD

La dependencia de la densidad con la temperatura en € azufre solido es
muy débil. La densdad dd azufre rombico y monodclinico, tienen vaores de
2,070y 1,960 Kg/nt, respectivamente.

Las correlaciones de la densidad del azufre con la temperatura estan
basadas en medidas efectuadas por Maston y col. (1918). La densidad del
azufre liquido decrece linealmente con la temperatura excepto en d rango 422-
462°K, donde ocurren los cambios estructurales en @ seno dd azufre liquido.

Atendiendo a esta anomalia se citan tres ecuaciones, una para cada rango
de temperaturas:

392°K<T<422°K d=2,137.7-0,8487.T
422K <T<462°K d=21,125-129,29.T + 0,2885.T2 - 2,1506E-4.T°
462°K<T<718°%K 4 d=2,050,8-0,6204. T

West (1951) ha edimado € volumen especifico dd azufre vapor,
estimando d volumen de cada especie molecular predominante (Ss,Ss,S;) usando
laley de los gasesidedes, combindndolos en la siguiente ecuacion:

V= XSs'VSs + XSG'VSG + XSZ-VSZ

La densidad del vapor de azufre a la presion atmosférica concuerda con
a expresion desarrollada por Shuai y col. (1995):

3,196
d= + 0,6429

(1 + ¢0,0203(T-848) ) 0,958

TENSION SUPERFICIAL

Fandli (1950) ha encontrado que la tensién superficid del azufre decrece
linelmente con la temperatura, y que exise una discontinuidad a 432°K.A
temperaturas mayores de 432°K,d descenso es mas gradua, segin las
€Ccuaci ones:
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392K <T<432°K g=0,1021 - 1,05E-4.T

432°K<T<718°K g= 8,116E-2 - 5,66E-5.T

PRES ON DE VAPOR

Los datos de presion de vapor para d azufre rombico y monoclinico, han
sido obtenidos por Neumann (1934), e indican que la presién de vapor de las
formas Solidas dd azufre varian linearmente con € logaritmo de la temperatura;
segun se indica en las ecuaciones:

Rombico (T<368°%K) In(p) =-37,566 + 0,1003.T
Monoclinico (T>368°K) In(p) =-30,736 + 0,0816.T
A 368K se produce una discontinuidad debida d cambio de forma cristdina

Parala expresion de presion de vapor del azufre liquido se han empleado
las medidas redizadas por West y col. (1929), corrdacionadas segun la
expresion:

In(p) = 89,273 - 13,436/T - 8,9643. In(T)

VISCOSIDAD

Bacon y col. (1943) han medido la viscosdad ddl azufre liquido. Desde
e punto de fusion hasta 432°K, la viscosidad del azufre decrece linearmente con
la temperatura, a temperaturas mayores de 432°K, la viscosidad crece
bruscamente con la temperatura. A 461K |a viscosdad dd azufre llega a un
maximo debido a la ruptura de los anillos de S8 en cadenas de longitud varigble.
A temperaturas mayores de 461K, € azufre liquido vuelve de nuevo a la
tendenciainicid disminuyendo laviscosdad con latemperatura

En las sguientes ecuaciones se correlacionan los datos experimentaes
aportados por Bacon 'y col. (1943):
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392°K< T >432°K m=0,45271 - 2,0357E-3.T + 2,3208E-6.'I'2

432°K< T >461°K  m= 393350 - 2660,9.T + 6,0061.T2 —4,5115E-3.T3

Ddin y col. (1937) han medido la viscosdad del vapor de azufre a su
punto de ebullicion norma (718%K) y han encontrado que concuerda con los
resultados obtenidos por Licht y col. (1944), empleando la ecuacion de
Sutherland. En egte Ultimo método, la viscosdad del azufre fue determinada
como unafuncién de la composicion molecular y latemperatura reducida.

A temperaturas superiores a 717,8%K losvaoresdelaviscosidad a1 am
de presion también pueden estimarse mediante e método de Licht y col. (1944).
CALOR ESPECIFICO

Eastman y col. (1937) han publicado los datos de calor especifico para €
azufre SOlido. Sus datos han sdo correlacionados por Shua y col. (1995)
mediante la ecuacion:

Rémbico (20°K < T > 368%K)

Cp = -1,668E-2 + 5,556E-3.T - 1,560E-5.T% + 1,704E-8.T°
Monoclinico (60°K < T < 392°K)

Cp = 3,261E-3 + 5,185E-3.T - 1,296E-5.T + 1,295E-8.T°

El cdor especifico dd azufre liquido muestra grandes cambios en las
cercanias de los 431%K. Lewisy col. (1911) han medido estos vaores que Shuai
y Mesen (1995) han correlacionado de lasiguiente forma:
392°K <T<431,2°K

C, = 3,636E-7.e 1.925.(T-4404) + 2 564F-9,(T-428)3

431,2°K<T< 718°K
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C, = 1,065 + 2,599/(T-428) - 0,3092/(T-428)2 + 5911E-9,(T-428)3

El calor epecifico del azufre sufre un gran incremento desde 750°K  hasta
910°%K. Debido a la ausencia de resultados experimentales la ecuacion que se
acompafia estd basada en los resultados obtenidos por Stull (1949), quien
cdculd € cdor especifico dd azufre vapor en términos de la composicion
molecular del azufre vapor y de los caores especificos de las epecies que 1o
componen:

Cp=(8,4007—0,018129.T+9,8561E—6.T2)'1+6,3238E—20.T61,5634. 0,0628,(710-T)
A continuacion se incluyen los vaores de las congtantes de la correlacion

del tipo Cp = A + B.T + C.T?; desarrollada por Rau y col. (1973), para los
a6tropos del azufre presentes en € azufre vapor:

Molécula A B C
S, 854 | 028 | -0,79
S: 12,854 | 1,04 | -1,554
S, 19,092 | 0,783 | -2,820
S 25,558 | 0,253 | -3,771
Ss 31,580 | 0,120 | -4,400
S 37,038 | 0,613 | -4,723
S 42,670 ] 0,860 | -5,110

En las sguientes tablas se indican |as propiedades termodindmicas de las
formas aotropicas del azufre presentes en estado gaseoso, los resultados han
sido extraidos de la recopilacion hecha por B.Meyer (1976).

Molécula Equilibrio DH% ¥
Kca/mol | Cd/moal®
S 2S« S, 31,20 54,40
S; 2S« 3S, 33,81 64,39
S, S« 25, 34,84 74,22
S 2S5« 5S, 26,14 73,74
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S /A4S« Sq 24,36 84,60
S 7185« S 27,17 97,41
S S« 4, 24,32 102,76
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'Programa de simulacion de una unidad Claus
'Simulacién deuna unidad Claus
‘Revision 4

'Definicion devariables

Option Explicit

'‘Datosde entrada

Dim T1econc, T1sconc, T2econc, T2sconc, T3econc, T3sconc
Dim Caudair, Tempair, Presair, Humedad

Dim Caudg, Tempg, Presg, Tiny, Pin, Tinysal

Dim R1e, R1s, R2e, R2s

Dim ConvToT, Convl, Conv2, Conv3, Conviny

'Calculos estequiometria

Dim Pv1, Pv2, XH2S, XO2, XN2, XH20, X1H20, GaMol, O2EsTeg, H20G
DimH2S, O2MToTair, O2, AireEsTeg, N2, MToTAire, CaudToTal, H20A
'Temperaturaderaocio

DImMTRC, Teq

Dim Sx

'Azufreen € gas

DimPS

DImTS

'Molesde azufrealaentraday molestotales

DimMS

DimMT

DimPVS PVSL

Dim Xsg
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Dim MolesToT

Dim MsCond

Dim Sgas

Dim Sperc

Dim Xs

Dim TouT

'Balance deenergiaen losreactores

Dim Temp

Dim HN2, HS2, HS3, H4, HS5, HS6, HS7, HS8, HH20, HH2S, HSO2

Dim CpSO2

Dim CpH2S

Dim CpH20

Dim Cp2

Dim CpS3

Dim Cp+A

Dim CpSh

Dim CpS6

Dim CpS7

Dim CpS83

Dim CpN2

'temperaturasdelosreactores

Dim TIN1

DIimTOUT1

Dim TRef

Dim Actividadl

Dim Actividad2

Dim Actividad

‘'molesdeentraday salida

Dim MinSO2, MouTS02, CpinSO2, CpouTS02, Cpref SO2, QinSO2, QouTS02, ReacSO2
Dim MinH2S, MouTH2S, CpinH2S, CpouTH2S, CprefH2S, QinH2S, QouTH2S, ReacH2S
Dim MinH20, MouTH20, CpinH20, CpouTH20, CprefH20, QinH20, QouTH20, ReacH20
Dim MinS2, MouTS2, CpinS2, CpouTS2, CprefS2, QinS2, QouTS2, ReacS2
Dim MinS3, MouTS3, CpinS3, CpouTS3, CprefS3, QinS3, QouTS3, ReacS3
Dim Min$4, MouT$4, Cpin4, CpouT$4, Cpref$4, QinS4, QouT 4, ReacHA
Dim MinS5, MouT S5, CpinSb, CpouT S5, CprefSb, QinSb, QouT S5, ReacSh
Dim MinS6, MouT S6, CpinS6, CpouT S6, Cpref S6, QinS6, QouT S6, ReacS6
Dim MinS7, MouTS7, CpinS7, CpouTS7, CprefS7, QinS7, QouTS7, ReacS7
Dim MinS8, MouT S8, CpinS8, CpouT S8, CprefS8, QinS8, QouTS8, ReacS8
Dim MinN2, MouTN2, CpinN2, CpouTN2, CprefN2, QinN2, QouTN2, ReacN2
Dim QTOT

'Capacidades calorificas

Dim CS02

Dim CH2S

Dim CH20

DimCx2

Dim CS3

DimC+A

Dim CSh

Dim CS6

Dim CS7
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DimCS8

Dim CN2

'Constantesde equilibrio

Dimp

Dimkb

Dimk6

Dimk7

Dimk8

Dimk9

Dimk10

Dimk3

Dima

Dimac

Dim ph2o

Dim pso2

Dim ph2s

Dim pn2

Dim h2oc

Dim 2x

Dim s3x

Dim Ax

Dim sbx

Dim s6x

Dim s7x

Dim s8x

Dim Error

Dim Rsx

Dim Conv

Dim SxToT

Dim R1seq

Dim R2seq

'Rendimiento real

Dim Rred, Exceso

'Incinerador

Dim Eficacia

Dim AireExceso

Public InCaud

Public EmSO2

'Salidas a pantalla

Dim InyH20, InyH2S, GaH2S, AireH20, Caudaire, GaH20, Caudiny, E1Ccaud, EICH20
Dim E1CH2S, E1CSO2, E1CSx, S1Ccaud, SICH20, S1ICH2S, S1CS02, S1ICSX, Sprod1C, Pres1C
Dim R1Pres, RociolR, C2Pres, EIRCaud, S1IRCaud, SIRH20, SIRH2S, S1IRS02, SIRSX,
E2Ccaud, S2Ccaud

Dim E2RCaud, S2CH20, S2CH2S, S2CS02, S2CSx, Sprod2C, R2Pres, Rocio2R, S2RCaud,
E3CCaud

Dim S2RH20, S2RH2S, S2RS02, S2RSX, C3Pres, S3Ccaud, S3CH20, S3CH2S, S3CS02, S3CSx
Dim IncSO2, IncH2S, IncCaud, Conv1R, Conv2R, Conv3R, Sprod3C

"Fin definicion devariables

'Subrutina para el cllculode X H2S



265

Sub EsTequiom()
'PV agua,T,p son la Temperaturay presion de saturacién

Pv1 = Exp(70.4345943 - (7362.6981 / (Tempg + 273)) + 0.00695209 . (Tempg + 273) - 9.
Log(Tempg + 273))

'Fraccion molar H20

XH20 =Pv1/ (Presg)

XH20 = Format(XH20, "####.00")

'Fraccion molar H2S

XH2S=1- XH20

XH2S = Format(XH2S, "#,###.00")

'"Kmoles Totales,caudga es el caudal degasacido
GaMol =Caudg/ 22.4

GaMol = Format(GaMol, "#,##.0")

H2S=GaMal . XH2S

H2S = Format(H2S, "#,##.0")

H20G = GaMoal . XH20

H20G = Format(H20G, "#,##4+.0")

"Kmoles oxigeno necesario

O2EsTeq=H2S.15/3

‘Condiciones del aire,condiciones ambientales

Pv2 = Exp(70.4345943 - (7362.6981 / (Tempair + 273)) + 0.00695209 . (Tempair + 273) - 9.
Log(Tempair + 273))

'fraccion molar deagua

X1H20 = ((Humedad / 100) . Pv2) / Presair

X1H20 = Format(X1H20, "####.0")
'Calculofraccién molar deO2 en € aire
X02=0.21. (Presair - Pv2 . (Humedad / 100)) / Presair
'fraccién molar de N2

XN2=1-X1H20- X02

'moles Totales

MToTAire= O2EsTeq/ X02

MToTAire = Format(MToTAire, "####.0")
N2=MToTAire. XN2

H20A = MToTAire. X1H20

H20A = Format(H20A, "# ##.000")

'Calculo del aire estequiométrico
AireEsTeq=MToTAire.22.4

'AireEsTeq = FormaT (Val (AireEsTeq), "#,###.0")
‘caudal total

CaudToTal = Format(AireEsTeq + Caudg, "#,##.0")

'Calculala conversion Claus mediante el método Wester n-Resear ch
'aemplear s e método elegido es cinetico en €l inyector

Conviny = 1.58. ((XH2S" 1.099) . Exp(-0.74 . XH29))

Convliny = Format(Convliny, "#,###.00")

End Sub

'Fin procedimiento
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Private Sub TempRacio()
'Temperaturaderocio,en °C

TRC = ((-2500# / (Log(Sx) + 2.8808136 - 6.84359)) + 86.85) - 273.15
TRC = Format(TRC, "#,###.0")

End Sub

'Fin procedimiento

Sub RendReal()

'‘Calculo del rendimiento real

'Excesodeaire

Exceso = (Caudair - AireEsTeq) . 100/ AireEsTeq

Exceso = Format(Exceso, "#,##.00")

If Exceso > 50 Or Exceso < -50 Then

MsgBox "RaTio Aire/Gas Acido fueraderango. " & Exceso & "%" & " InTroducir un
nuevo caudal deaire", 48, "Mensaje de Error”

Caudair = InputBox("Caudal de aire (Nm3/h)", "DaTos de EnTrada")
Caudair = Format(Caudair, " #,###.0")

If Caudair ="" Then

MsgBox "InTroducir caudal de Aire", 48, "Mensaje de Error”
End If

Exceso = (AireEsTeq - Caudair) . 100/ AireEsTeq

Exceso = Format(Exceso, "#,##.00")

End If

'Ajustealascurvasderendimiento

If Exceso > 0 Then

Rreal = (-2.34375 . ((Exceso/ 100) * 2) + ConvToT) . 100
Elself Exceso <0 Then

Rreal = (-4.21875 . ((Exceso/ 100)  2) + ConvToT) . 100
Elself Exceso =0 Then

Rreal = ConvToT . 100

End If

Rreal = Format(Rreal, "####.0")

End Sub

'fin procedimiento

Private Sub Azengas()

'‘Calculo Azufreen el gasala salida del condensador
'Temperaturay presion deentrada en e condensador
MS=MT . ((S2X + S3x + $Ax + SBX + HBX + S7X + SBX) / p)
MS = Format(MS, "#,##.0")

'Fraccién entrada molar azufre

Xs=MS/MT

'Presion devapor del azufre

PVS= (10" (6.84359 - 2500.12/ ((TS+ 273.15) - 86.85))) / 760
‘Condicionesen €l gas

'Temperatura de salida

PVS1 = (10" (6.84359 - 2500.12 / ((TouT + 273.15) - 86.85))) / 760
Xsg=PVSLl/p
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'moles Totales

MolesToT = (MT-MS)/ (1 +PVYS)
MolesToT = Format(MolesToT, "#,##.0")
'M oles de azufr e condensados

MsCond = (MS - MolesToT . Xsg) / (1 + Xsg)
MsCond = Format(MsCond, "#,###.00")
'Azufreen €l gas

Sgas = Format(Sgas, "#,##.000")
Sgas=MS - MsCond

'Fin procedimiento

End Sub

'‘Balancedeenrgiaen e calculo del equilibrio

Sub EnergBal()

MinS8=0

'Entalpias de formacién cal/mol

HS2=31.02

HS6=27.78

HS8=27.09

HSO2 =-70.94

HH20 =-57.7979

HH2S=-4.77

HS3=33.81

HHA=34.84

HS5=26.14

HS7=27.17

HN2=25

'Calor es especificos

Temp=TIN1

CS02 = 6.147 + 0.013844 . Temp - 0.000009103 . Temp” 2 + 0.000000002057 . Temp ” 2
CH2S=6.385 + 0.005704 . Temp - 0.00000121 . Temp " 2
CH20 =7.219 + 0.002374 . Temp + 0.000000264 . Temp " 2
CS2=8.58+0.0003 . Temp - 0.0000000079 . Temp” 2
CS3=12.854 +0.00104 . Temp - 0.0000001554 . Temp " 2
C4 = 19.092 + 0.0000783 . Temp - 0.000000282 . Temp " 2
CSb = 25558 + 0.0000253 . Temp - 0.0000003771. Temp ™ 2
CS6 = 31.58 + 0.000012 . Temp - 0.00000044 . Temp " 2
CS7 =37.038 + 0.0000613 . Temp - 0.0000004723 . Temp " 2
CS8=42.67 + 0.000086 . Temp - 0.000000311 . Temp " 2
CN2 = 6.4492 + 0.0014125 . Temp - 0.0000000807 . Temp " 2
'Capacidades calorificas

CpinSO2 = CSO2

CpinH2S = CH2S

CpinH20 = CH20

CpinS2=CS2

CpinS3=CS3

Cpins4=C+A

CpinS5 =CSb

CpinS6 = CS6

CpinS7 =CS7
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CpinS8 =CS8

CpinN2=CN2

'Calor referencia

TRef =298.15

Temp = TRef

'CpCalc

CS02 =6.147 + 0.013844 . Temp - 0.000009103 . Temp ” 2 + 0.000000002057 . Temp " 2
CH2S=6.385+ 0.005704 . Temp - 0.00000121 . Temp " 2
CH20 =7.219 + 0.002374 . Temp + 0.000000264 . Temp * 2
CS2 =858+ 0.0003 . Temp - 0.0000000079 . Temp " 2
CS3=12.854+0.00104 . Temp - 0.0000001554 . Temp " 2
CS$4=19.092 + 0.0000783 . Temp - 0.000000282 . Temp " 2
CS5 = 25.558 + 0.0000253 . Temp - 0.0000003771 . Temp” 2
CS6 =31.58 + 0.000012 . Temp - 0.00000044 . Temp " 2

CS7 =37.038 + 0.0000613 . Temp - 0.0000004723 . Temp " 2
CS8=42.67 +0.000086 . Temp - 0.000000311 . Temp " 2
CN2 =6.4492 + 0.0014125 . Temp - 0.0000000807 . Temp " 2

CprefSO2 = CSO2

CprefH2S = CH2S

CprefH20 = CH20

CprefS2 =CS2

CprefS3=CS3

CprefA =CHA

CprefS5=CSb

CprefS6 = CS6

CprefS7 = CS7

CprefS8=CS38

CprefN2 = CN2

‘calor deentrada

QinSO2 = MinSO2 . (CpinSO2 . TIN1 - CprefSO2 . TRef)
QiNH2S=MinH2S. (CpinH2S. TIN1 - CprefH2S . TRef)
QinH20 = MinH20 . (CpinH20 . TIN1 - CprefH20 . TRef)
QinS2=MinS2 . (CpinS2 . TIN1 - CprefS2 . TRef)
QinS3=MinS3. (CpinS3. TIN1 - CprefS3. TRef)
QinS4=MinS4 . (CpinS4 . TIN1 - CprefS4 . TRef)
QinS5=MinS5 . (CpinS5 . TIN1 - CprefS5 . TRef)
QinS6=MinS6 . (CpinS6 . TIN1 - CprefS6 . TRef)

QinS7 =MinS7 . (CpinS7 . TIN1 - CprefS7 . TRef)
QinS8=MinS8. (CpinS8 . TIN1 - CprefS8 . TRef)
QINN2=MinN2 . (CpinN2. TIN1 - CprefN2 . TRef)
DimQin

Qin=QinSO2 + QinH2S + QinH20 + QinS2 + QINS3 + QinS4 + QinSb + QINS6 + QinS7 +
QinS8 + QinN2

'Condicionesde salida

Temp=TOUT1

EquiClaus

'CpCalc

CS02 =6.147 + 0.013844 . Temp - 0.000009103 . Temp ” 2 + 0.000000002057 . Temp " 2
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CH2S=6.385+ 0.005704 . Temp - 0.00000121 . Temp " 2

CH20 =7.219 + 0.002374 . Temp + 0.000000264 . Temp " 2

CS2 =858+ 0.0003 . Temp - 0.0000000079 . Temp 2
CS3=12.854+0.00104 . Temp - 0.0000001554 . Temp " 2
C$4=19.092 + 0.0000783 . Temp - 0.000000282 . Temp " 2

CS5 = 25.558 + 0.0000253 . Temp - 0.0000003771 . Temp " 2

CS6 =31.58 + 0.000012 . Temp - 0.00000044 . Temp " 2

CS7 =37.038 + 0.0000613 . Temp - 0.0000004723 . Temp " 2
CS8=42.67 +0.000086 . Temp - 0.000000311 . Temp " 2

CN2 =6.4492 + 0.0014125 . Temp - 0.0000000807 . Temp " 2
CpouTS0O2 = CSO2

CpouTH2S5 = CH2S

CpouTH20 = CH20

CpouTS2 =CS32

CpouTS3=CS3

CpouTHA =CH

CpouTS5=CS5

CpouTS6 =CS6

CpouTS7 =CS7

CpouTS8=CS8

CpouTN2 =CN2

‘calor desalida

QouTSO2 = MouTS02 . (CpouTSO2 . Temp - CprefSO2 . TRef)
QouTH2S = MouTH2S . (CpouTH2S . Temp - CprefH2S . TRef)
QouTH20 = MouTH20 . (CpouTH20 . Temp - CprefH20 . TRef)
QouTS2=MouTS2. (CpouTS2 . Temp - CprefS2 . TRef)
QouTS3=MouTS3. (CpouTS3. Temp - CprefS3 . TRef)
QouTSA =MouTSA . (CpouTS4 . Temp - CprefS4 . TRef)
QouTS5=MouTS5. (CpouTS5 . Temp - CprefS5 . TRef)
QouTS6=MouTS6 . (CpouTS6 . Temp - CprefS6 . TRef)
QouTS7 =MouTS7 . (CpouTS7 . Temp - CprefS7 . TRef)
QouTS8=MouTS8. (CpouTS8. Temp - CprefS8 . TRef)
QouTN2=MouTN2. (CpouTN2. Temp - CprefN2 . TRef)

Dim QouT

QouT = QouTSO2 + QouTH2S + QouTH20 + QouTS2 + QouTS3 + QouTS4 + QouTS5 +
QouTS6 + QouTS7 + QouTS8 + QouTN2

'Calor de Reaccion

ReacSO2 = (MouTS02 - MinS0O2) . HSO2 . 1000 . 0.55
ReacH2S = (MouTH2S - MinH2S) . HH2S . 1000

ReacH20 = (MouTH20 - MinH20) . HH20 . 1000

ReacS2 = (MouTS2 - MinS2) . HS2 . 1000

ReacS3 = (MouTS3 - MinS3) . HS3. 1000

Reac$4 = (MouTS4 - Mins4) . HS4 . 1000

ReacS5 = (MouTS5 - MinS5) . HS5 . 1000

ReacS6 = (MouTS6 - MinS6) . HS6 . 1000

ReacS7 = (MouTS7 - MinS7) . HS7 . 1000

ReacS8 = (MouTS8 - MinS8) . HS8 . 1000

Dim Qreac

Qreac = ReacSO2 + ReacH2S + ReacH20 + ReacS2 + ReacS3 + ReacA + ReacS5 + ReacS6 +
ReacS7 + ReacS8
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'Balancede energia

QTOT =Qin+ Qreac. 0.7 - QouT

'Calculo actividad ddl catalizador

Actividad = QTOT . 100/ (Qin + Qreac)

Temp = Actividad . (TOUT1- 273) / 100 + (TOUT1 - 273)
If Actividad <=0 Then

Actividad =0

End If

"Fin Procedimiento

End Sub

‘Llamada alaayuda de sstema

Private Sub Ayuda_Click()

Dim Result%
... Display The conTenTs Topic of your help file
Result% = WinHelp(Me.hwnd, App.HelpFile, HELP_INDEX, CLng(0))

End Sub

'Caracterizacion delacarga

EsTequiom

Dim agua

agua= XH20 . GaMol + X1H20 . MToTAire

agua = Format(Val(agua), "#,###.000")

InyH20 = agua

InyH2S = H2S

'Conversion inyector

Temp = 1000

p = Format(p, "###.0")

p=PRin

InyecTor

Tinysal = Temp - 273

'Procedimiento del calculo de equilibrio EquiClaus

Conv1 = Conv

Convl1 = Conviny

Conv1 = Format(Conv1l, "# ###.0000")

ConvlR = Convl

'salidasa pantalla

XH20 = Format(XH20 . 100, "###+.000")

XH2S = Format(XH2S . 100, "####.000")

GaH2S=H2S

AireH20 = H20A

Caudaire = AireEsTeq

X1H20 = Format(MToTAire. X1H20, "####.000")

GaH20 = H20G

CaudToTal = Format(CaudToTal, "###.0")

Caudiny = CaudToTal

ElCcaud =MT . 224

E1CH20 = MouTH20

E1CH2S = MouTH2S

E1CSO2 = MouTS02
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SXToT = Format(SToT, "#,###.000")
E1CSx = SXToT

TS=T1leconc

TouT = T1sconc

PS=p

Azengas

S1Ccaud = MolesToT . 22.4
S1CH20 = MouTH20

SICH2S= MouTH2S

S1CS02 = MouTS02

Sgas = Format(Sgas, "#,###.00")
S1CSx = Sgas

Sprod1C = MsCond . 32

PresiC=p

'Conversion 1Reactor

p=(Pin)/2

R1Pres=p

TIN1=Rle+ 273
TOUT1=Rle+82+273

EnergBal

Actividadl = Format(Actividadl, "#,###.00")
Actividadl = 100 - Actividad
Rlseq=Temp

R1seq = Format(R1seq, "#,###.00")
Conv2 = Conv

Conv2 = Format(Conv2, "# ##.0000")
Conv2R =Conv2. 100

SX=Rsx

TempRocio

Dim ProciolR

RociolR=TRC

TRC = Format(TRC, "####.0")
'Condensacion del azufre
C2Pres=p

E1RCaud = MolesToT . 22.4
SIRCaud=MT . 224

S1RH20 = MouTH20

S1IRH2S = MouTH2S

S1RS0O2 = MouTS02

SXToT = Format(SxToT, "#,#4#.000")
SIRSX = SXToT

E2Ccaud=MT . 224

TS=Rlseq

TouT = T2sconc

PS=p

Azengas

S2Ccaud = MolesToT . 22.4
E2RCaud = MolesToT . 22.4
S2CH20 = MouTH20

S2CH2S = MouTH2S
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S2CS0O2 = MouTSO2

Sgas = Format(Sgas, "#,###.00")
S2CSX = Sgas

Sprod2C = MsCond . 32

'Conversion 2 Reactor

p=(Pin)/3

p = Format(p, "#,##.0")

R2Pres=p

TIN1=R2e+ 273

TOUT1=R2e+ 10+ 273

EnergBal

Actividad?2 = Format(Actividad?, "#,###.00")
Actividad2 = 100 - Actividad

R2seq =Temp

R2seq = Format(R2seq, "#,###.00")
Conv3 = Conv

Conv3 = Format(Conv3, "#,###.0000")
Conv3R = Conv3. 100

SX =Rx

TempRocio

Dim Procio2R

Rocio2R=TRC

Procio2R = Format(Procio2R, "#,###.0")
S2RCaud=MT .22.4

E3CCaud=MT .22.4

S2RH20 = MouTH20

S2RH2S = MouTH2S

S2RS02 = MouTS02

SXToT = Format(SxTOoT, "#,###.000")
S2RSX = SXToT

'Condensacion del azufre

TS=R2seq

TouT = T3sconc

PS=p

Azengas

C3Pres=p

S3Ccaud = MolesToT . 22.4

S3CH20 = MouTH20

S3CH2S = MouTH2S

S3CS0O2 = MouTSO2

Sgas = Format(Sgas, "#,###.000")
S3CSX = Sgas

Sprod3C = MsCond . 32

'Conversion total estequiométrica
ConvToT = (Convl + ((1- Convl) . Conv2 . Conv3))
ConvToT = Format(ConvToT, "#,###.0000")
ConvEsteq = ConvToT . 100
‘Conversion real

RendReal

ConvNE = Rreal
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Rreal = Format(Rreal, "#,###.00")

Exces = Exceso

'Otrosdatosdeinteres

DimrraTio

rralio= (2 - Exceso- 2. Rredl) / (1 + Exceso - Rredl)
rraTio = Format(rraTio, "####.0")

Ratio = rraTio

Ratioestq = 2

Dim Tsprodl

Tsprodl = ((H2S - MouTH2S - MouTS02) . 32 . 24) / 1000
Tsprodl = Format(Tsprodl, "#,##.0")

Tsprodestq = Tsprodl

If Exceso =0 Then

Tsprod = Tsprodl

Else

Tsprod = Tsprodl . Rreal / 100

End If

'Incinerador

Dim Incso21

Dim Inch2sl

Incso21 = (MouTSO2 + (Eficacia/ 100) . MouTH2S)
Incso21 = Format(lncso21, "#,###.000")

IncSO2 = Incso21

Inch2sl = (1 - Eficacia/ 100) . MouTH2S

Inch2sl = Format(lnch2sl, "#,###.000")

IncH2S = Inch2sl

InCaud = (MolesToT . 22.4 . (0.073 . AireExceso) + 1278)
InCaud = Format(InCaud, "###.0")

IncCaud = InCaud

EmSO2 = (Incso21 . 64) / 3600

Label23 ="EnTrada’

Label24 ="Sdlida"

'Mangodeerrores

RuTinError:

InDaTos

MousePointer =0

Resume Next

MousePointer =0

End Sub

'Visualizacion delos datos de entrada al modelo
Private Sub DaTos_Click()

Dim TDaTo As String, Espacio As String

Espacio = Chr$(10) & Chr$(13) & Chr$(10) & Chr$(13)
'Visualizar mensajescon lo datos de carga

TDaTo =" Caudal de Aire " & Caudair & " Nm3/h"
TDaTo=TDaTo & Espacio & "Caudal degasacido " & Caudg & " Nm3/h"
TDaTo=TDaTo & Espacio & "Presion del InyecTor " & Pin& " Kg/cm2"
‘TDaTo = TDaTo & Espacio & "TemperaTurade enTrada 1° Condensador" & Tleconc &
Chr$(10) & "°C"
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‘TDaTo = TDaTo & Espacio & "TemperaTurade salidadel 1° Condensador” & T1sconc &
Chr$(10) & "°C"

TDaTo=TDaTo & Espacio & "Temperaturas 1° Reactor " & Rle& "-" & R1s& "°C"
‘TDaTo = TDaTo & Espacio & "TemperaTurade salida 2° Condensador " & T2sconc &
Chr$(10) & "°C"

TDaTo=TDaTo & Espacio & "Temperaturas 2° Reactor " & R2e & "-" & R2s& "°C"
TDaTo=TDaTo & Espacio & "TemperaTura 1° Condensador " & Tleconc & "-" &
Tlsconc & " °C"

TDaTo=TDaTo & Espacio & "TemperaTura2° Condensador " & T2econc & "-" &
T2sconc & "°C"

TDaTo=TDaTo & Espacio & "TemperaTura 3° Condensador " & T3econc & "-" &
T3sconc & "°C"

TDaTo=TDaTo & Espacio & "Humedad del aire (%) " & Humedad

MsgBox TDaTo, 64, "DaTos de enTrada de lasimulacién”

End Sub

Sub EquiClaus()

'A emplear en losreactoresy en €l inyector si seelige

'el método equilibrio.Usa el méTodo Gamson-Elkins

‘ratio

DimR

R=2

'Constantesde equilibrio

k5 = (Exp((166.379 - 0.0002 . Temp - 101190/ Temp + 72000/ Temp”~ 2 - 7.66 . Log(Temp)) /
1.9869))

k6 = (Exp((56.708 - 0.00006667 . Temp - 28281/ Temp + 24000/ Temp " 2 - 2.553 . Log(Temp))
/1.9869))

K7 = (Exp((55.749 - 0.00006667 . Temp - 29874/ Temp + 24000/ Temp " 2 - 2.553 . Log(Temp))
/1.9869))

k8 = (Exp((168.388 - 0.0002 . Temp - 100348/ Temp + 72000/ Temp " 2- 7.66 . Log(Temp)) /
1.9869))

k9 = (Exp((12.26 - 0.00001667 . Temp - 6615/ Temp + 6000/ Temp”~ 2 - 0.6383 . Log(Tempy)) /
1.9869))

k10 = (Exp((9.53 - 0.000008333 . Temp - 5945/ Temp + 3000/ Temp ~ 2 - 0.3192 . Log(Temp)) /
1.9869))

k3 = Exp(-(11406.8 - (14.3313. Temp)) / (1.9869 . Temp))

'ITeracion

a= 300000000

Do

'Presiones par ciales de las difer entes especies

2x = ((k3.R" 2) / 8 " 0.666666666

X = ((s2x " 3) / k6) ~ 0.5

AX = ((s2x " 2) 1 k7)

Hx = ((2x"5)/k8) 0.5

BX = ((s2x " 4) 1 k5)

Hx = (k9. (Bx " 0.75))

S7X = ((Bx "~ 0.875) . k10)
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ph20 = (((p- (S2x + S3X + Ax + X + PX + 57X + BX)) / (R+4.76) + (2. 22X + 3. 3X +4 . Ax +
5.Hx+6.06x+7.57Xx+8.8x))/1.48)

pso2 = ((ph20 " 2) / 8) ~ 0.3333333333

ph2s=R . pso2

pN2 = p - (S2X + S2X + $AX + HX + BX + S7X + SBX) - pso2 - ph2s - ph20
h2oc=ps02+2.2x+3.3x+4 . AX+5.5x +6.6X + 7. S7X + 8. Bx
'A calculada

ac = (h2oc” 2) / (pso2 3)

Error = ((a-ac) . 100) / a

'Compruebasi siguelaiteracion

If Error < O# Then

Error = -Error

End If

If Error >0 Then

a=ac

End If

Loop Until Error < 0.0000000001

'Valor dela conversién
Rx=(2.2x+3.3x+4.AX+5.5Xx+6.6x+7.5/Xx +8.8X)
Conv = Rsx / (Rsx + pso2 + ph2s)

'molestotales

MT =N2/(pn2/p)

MT = Format(MT, "#,##.0")

MouTSO2 =MT . (pso2/ p)

MouTSO2 = Format(MouT SO2, "#,###.000")
MouTH2S = MT . (ph2s/ p)

MouTH2S = Format(MouTH2S, "#,###.000")

MouTH20 =MT . (ph20/ p)

MouTH20 = Format(MouTH20, "####.000")
MouTS2=MT . (s2x/ p)

MouTS2 = Format(MouTS2, "#,##.000")

MouTS3=MT . (s3x/p)

MouTS3 = Format(MouTS3, "#,##.000")

MouTSA =MT . (4Ax/ p)

MouT$A = Format(MouT $4, "#,##.000")

MouTS5=MT . (sbx/ p)

MouTSb = Format(MouT S5, "#,##.000")

MouTS6 =MT . (s6x/ p)

MouTS6 = Format(MouT S6, "#,##.000")

MouTS7 =MT . (s7x/p)

MouTS7 = Format(MouTS7, "#,##.000")

MouTS8=MT . (s8x/p)

MouTS8 = Format(MouT S8, "#,##.000")

SXToT = Format(SxToT, "#,#4#.000")

XToT =MT . ((S2X + S3X + AX + $HX + HBX + S7X + SBX) / p)
End Sub

Sub InyecTor()
'A emplear en €l inyector si seelige
'el método equilibrio.Usa el méodo Gamson-Elkins
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‘ratio

DimR

R=2

Dim CINYECT

CINYECT = Conviny

‘bucle

Do

'Llamada a la subrutina de calculo ddl equilibrio
EquilClaus()

'Valor dela conversién
Rx=(2.2x+3.3x+4.AX+5.5x+6.6x+7.5/Xx +8.8X)
Conv = Rsx / (Rsx + pso2 + ph2s)
Temp=Temp+50

Loop Until Conv >=Va(CINYECT) - 0.05
'molestotales

MT =N2/(pn2/p)

MT = Format(MT, "#,##.0")
'Molesentrada

MIinN2 =MT . (pn2/ p)

MinSO2 =MT . (pso2/ p)

MinH2S =MT . (ph2s/ p)

MinH20 = MT . (ph20/p) - 2

MinS2=0

MinS3=0

Mins4=0

MinS5=0

MinS6=0

MinS7=0

MinS8=MS-MS.0.1

MouTSO2 =MT . (pso2/ p)

MouTSO2 = Format(MouT SO2, "#,###.000")
MouTH2S = MT . (ph2s/ p)

MouTH2S = Format(MouTH2S, "#,###.000")
MouTH20 =MT . (ph20/p) . 0.9

MouTH20 = Format(MouTH20, "####.000")
MouTS2=MT . (s2x/ p)

MouTS2 = Format(MouTS2, "#,##.000")
MouTS3=MT . (s3x/p)

MouTS3 = Format(MouTS3, "#,##.000")
MouTSA =MT . (4Ax/ p)

MouT$A = Format(MouT $4, "#,##.000")
MouTS5=MT . (sbx/ p)

MouTSb = Format(MouT S5, "#,##.000")
MouTS6 =MT . (s6x/ p)

MouTS6 = Format(MouT S6, "#,##.000")
MouTS7 =MT . (s7x/p)

MouTS7 = Format(MouTS7, "#,##.000")
MouTS8=MT . (s8x/p)

MouTS8 = Format(MouT S8, "#,##.000")
MOUTN2 =MT . (pn2/ p)
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SXToT = Format(SToT, "#,###.000")
SXToT =MT . ((S2X + S3X + AX + $HX + HBX + S7X + SBX) / p)
End Sub

Private Sub MolesIn()
MinSO2 =MT . (pso2/ p)
MinH2S=MT . (ph2s/ p)
MinH20 = MT . (ph20/ p)
MinS2=0

MinS3=0

Mins4=0

MinS5=0

MinS6=0

MinS7=0

MinS8 =MS

End Sub

Fin del procedimiento de smulacion dela

unidadCLAUS

'Modelo de dispersion atmosférica
'Revision 4

Option Explicit
'Variablesimplicadas
Dim xx

Dimvs

Dimxf

Dimdh

Dims

Dim dhl

Dim dh2

Dim he

Dim conc

Dimsy

Dimsz

Dim conmax

Dimzm

Dimwv

Dimw

Dimmmt

'Calculo delos parametrosde dispersion sxy sy

Sub CalConc()

'Variacion delax

‘Calculodelassyy sz

‘tiporural/A

If Entradalrur.Vaue = True And Entradala.Value = True And xx < 0.1 Then
sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (24.167 - 2.5334 . Log(xx)))
sz=122.8. xx " 0.9447

End If

If rur.Vaue=True And aVaue=True And 0.1 <= xx <= 0.15 Then
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sz =158.08.xx" 10542

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (24.167 - 2.5334 . Log(xx)))
End If

If rur.Vaue=True AndaVaue=True And 0.16 <= xx <= 0.2 Then
sz=170.22 . xx  1.0932

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (24.167 - 2.5334 . Log(xx)))
End If

If rur.Vaue=True And aVaue=True And 0.21 <= xx <= 0.25 Then
sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (24.167 - 2.5334 . Log(xx)))
s =17952 . xx " 1.1262

End If

If rur.Vaue=True AndaVaue=True And 0.26 <= xx <= 0.3 Then
sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (24.167 - 2.5334 . Log(xx)))
sz=217.41 . xx" 1.2644

End If

If aVaue=TrueAnd aVaue=True And 0.31 <= xx <= 0.4 Then
sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (24.167 - 2.5334 . Log(xx)))
sz =258.89. xx " 1404

End If

If aVaue=True Andrur.Value=True And 0.41 <=xx <= 0.5 Then
2 =346.75.xx" 1.7283

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (24.167 - 2.5334 . Log(xx)))
End If

If rur.Vaue=True AndaVaue=True And 0.51 <=xx <= 3.1 Then
2 =45385.xx" 21166

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (24.167 - 2.5334 . Log(xx)))
End If

If rur.Value=True And aVaue=True And xx >=3.11 Then

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (24.167 - 2.5334 . Log(xx)))
sz =5000

End If

"tiporural/b

If rur.Value=True And b.Value = True Then

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (18.333 - 1.8096 . Log(xx)))
End If

If rur.Value= True And b.Vaue = True And xx <= 0.2 Then
«=90.673.xx"0.93198

End If

If rur.Vaue=True And b.Value=True And 0.21 <= xx <= 0.4 Then
sz =98.483. xx " 0.98332

End If

If rur.Value= True And b.Value = True And xx > 0.4 Then

s =109.3. xx " 1.0971

End If

‘tiporural/C

If Entradalrur.Vaue = True And Entradal c.Value = True Then

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (12.5 - 1.0857 . Log(xx)))

s =61.141 . xx ~ 0.91465

End If

'tiporural/D
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If Entradalrur.Vaue = True And Entradald.Value = True Then

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (8.333 - 0.72382 . Log(xx)))
End If

If rur.Value= True And d.Vaue = True And xx <= 0.3 Then

sz =34.459 . xx " 0.86974

End If

If rur.Vaue=True Andd.Vaue=True And 0.31 <=xx <=1 Then
sz =32.0093. xx " 0.81066

End If

If rur.Vaue=True Andd.Vaue=True And 1.01 <=xx <=3 Then
sz =32.003. xx " 0.64403

End If

If rur.Vaue=True Andd.Vaue=True And 3.01 <=xx <=10 Then
sz =33504 . xx " 0.60486

End If

If rur.Vaue=True Andd.Vaue=True And 10.1 <=xx <= 30 Then
sz =36.65.xx " 0.56589

End If

If rur.Value= True And d.Value= True And xx >= 30 Then

sz =44.053 . xx " 051179

End If

'tiporural/e

If Entradalrur.Vaue = True And Entradale.Vaue = True Then

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (6.25 - 0.54287 . Log(xx)))
End If

If rur.Value=True And eVaue = True And xx <= 0.1 Then

2 =24.26 . xx " 0.8366

End If

If rur.Vaue=True And eVaue=True And 0.11 <=xx <= 0.3 Then
sz =23.331.xx"0.81956

End If

If rur.Vaue=True And eValue=True And 0.31 <=xx <=1 Then
2 =21.628. xx " 0.7566

End If

If rur.Vaue=True And eValue=True And 1.01 <= xx <=2 Then
2 =21.628. xx " 0.63077

End If

If rur.Vaue=True And eValue= True And 2.01 <= xx <=4 Then
sz =22534 . xx" 057154

End If

If rur.Vaue=True And eVaue=True And 4.01 <= xx <= 10 Then
sz =24.703 . xx ~ 0.50527

End If

If rur.Vaue=True And eVaue= True And 10.01 <= xx <= 20 Then
2 =26.97.xx" 046713

End If

If rur.Vaue=True And eVaue= True And 20.01 <= xx <= 40 Then
sz =3542.xx"0.37615

End If

If rur.Value= True And eValue = True And xx > 40 Then



280

sz =47.618 . xx " 0.29592

End If

"tiporural/f

If Entradalrur.Value = True And Entradalf.Value = True Then

sy =465.11628 . xx . Tan(0.017453293 . (4.1667 - 0.36191 . Log(xx)))
End If

If rur.Value=True And f.Value= True And xx <= 0.2 Then

sz =15.209. xx " 0.81558

End If

If rur.Vaue=True Andf.Vaue=True And 0.21 <= xx <= 0.7 Then
sz =14.457 . xx " 0.78407

End If

If rur.Vaue=True Andf.Vaue=True And 0.71 <=xx <=1 Then
sz =13.953. xx " 0.68465

End If

If rur.Vaue=True Andf.Vaue=True And 1.01 <= xx <=2 Then
2 =14.823 . xx " 0.54503

End If

If rur.Vaue=True Andf.Vaue=True And 3.01 <=xx <=7 Then
s« =16.187 . xx " 0.4649

End If

If rur.Vaue=True Andf.Value=True And 7.01 <= xx <= 15 Then
s7=17.836 . xx " 041507

End If

If rur.Vaue=True And f.Vaue= True And 15.01 <= xx <= 30 Then
sz =22.651.xx"0.32681

End If

If rur.Vaue=True And f.Vaue = True And 30.01 <= xx <= 60 Then
s2=27.074 . xx " 0.27436

End If

If rur.Value = True And f.Vaue = True And xx > 60 Then
sz=34.219.xx"0.21716

End If

"tipo urbano/a

If Entradal urb.Value = True And Entradala.Vaue = True Then

sy =320.xx.(1+04.xx) " (-0.5)

z=240.xx.(1+xx)"05

End If

"tipo urbano/b

If Entradalurb.Vaue = True And Entradalb.Value = True Then

sy =320.xx.(1+04.xx) " (-0.5)

z=240.xx.(1+xx)"05

End If

"tipo urbano/c

If Entradal urb.Value = True And Entradal c.Vaue = True Then

sy =220.xx.(1+04.xx) " (-0.5)

=200.xx

End If

"tipo urbano/d

If Entradalurb.Vaue = True And Entradald.Value = True Then
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sy =160.xx.(1+0.4.xx)"(-0.5)
=140.xx.(1+03.xx)"-05

End If

"tipo urbano/e

If Entradal urb.Value = True And Entradale.Vaue = True Then
sy =110.xx.(1+0.4.xx) " (-0.5)
=80.xx.(1+15.xx)"-05

End If

"tipo ur bano/f

If Entradal urb.Value = True And Entradalf.Value = True Then
sy =110.xx.(1+0.4.xx) " (-0.5)
=80.xx.(1+15.xx)" (-0.5

End If

'Calculo dela concentracion y altura efectiva

Dimzz

Dimnn

Dimyy

'velocidad del viento

Dimp

Dimll

If urb.Value=True And aVaue=True Then
p=0.15

Elself urb.Vaue= True And b.Vaue = True Then
p=0.15

Elself urb.Vaue= True And c.Vaue = True Then
p=0.2

Elself urb.Vaue= True And d.Vaue = True Then
p=0.25

Elself urb.Vaue= True And e.Vaue = True Then
p=03

Elself urb.Value = True And f.Value= True Then
p=03

Elself rur.Vaue=True And aVaue=True Then
p=0.07

Elself rur.Vaue=True And b.Vaue= True Then
p=0.07

Elself rur.Vaue= True And c.Vaue=True Then
p=01

Elself rur.Vaue=True And d.Vaue= True Then
p=0.15

Elself rur.Vaue= True And eVaue=True Then
p=0.35

Elself rur.Vaue=True And f.Vaue= True Then
p=055

End If

h.Text = Format(Val(h.Text), "####.00")

Vref. Text = Format(Val (Vref. Text), "#,###.00")

[l =Va(h.Text) / Va(Vref. Text)

u.Text = Format(Val(u.Text), "####.00")
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w=uText.(l)"p

‘calculo de xf

ca.Text = Format(Val(caText), "###.00")
Id.Text = Format(Val(ld.Text), "#,##.00")
vs=caText/(3.1416.1d.Text" 2/ 4)

tc.Text = Format(Val (tc. Text), "####.00")

taText = Format(Val(ta. Text), "#,##.00")

w =Val(tc.Text) - Val(taText)
mmt=(9.8/4).vs.ld.Text"2.w/tc.Text

If eVaue=Fase Andf.Vaue=Fase And mmt <55 Then
xf=49. mmt~ (5/8)

End If

If mmt > 55 Andf.Vaue=Fase Ande.Vaue = False Then
xf=119. mmt~ (2/5)

End If

If eVaue=TrueThen
xf=314.vw/((0.02.98/taText) " (1/2))

End If

If f.Vaue=True Then
xf=314.vw/((0.035.9.8/taText) * (1/2))

End If

'Calculodh

If eVaue=False Or f.Vaue=Fase And mmt > 55 Then
dh=38.71. (mmt~ 0.6) / v

End If

If eVaue=Fase Andf.Vaue=Fase And mmt <55 Then
dh=21.425. (mmt~ 0.75) / v

End If

If eVaue=TrueThen

dh=(2.6. mmt/(vv.(0.02.9.8/taText)) " 0.03)
End If

If f.Vaue=True Then

dh=(2.6. mmt/(vv.(0.035.9.8/taText)) " 0.03)
End If

'Altura efectiva

he=h.Text + dh

‘estimacion delaaltura de mezcla

If eVaue=Fase Andf.Vaue=Fase Then
zm=320.w

End If

If eVaue=TrueOrf.Vaue=TrueThen

zm = 10000

End If

If zm<heThen

he=he+1

End If

'Concentracion deinmisién

Y. Text = Format(Val (Y .Text), "####.00")

z.Text = Format(Val(z. Text), "####.00")

yy = Exp(-0.5. (Y.Text/sy) " 2)
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zz=Exp(-05.((zText-he)/ s2) * 2)

nn=Exp(-0.5. ((z.Text+ he) / sz) * 2)

em.Text = Format(Val(em.Text), "####.00")

conc = (em.Text . 1000000/ (2 . 3.1416 . v . Sy . s2)) . VY . (zz + nn)
'‘Concentracién maxima

Dim hh

hh=Exp(-0.5. (he/ s2) * 2)

conmax = (em.Text . 1000000/ (3.1416 . wv . sy . s2)) . hh
End Sub

'boton de cancelacion

Private Sub Cmdcancel_Click()

clear

End Sub

'Mangodeerrores
Private Sub altef_KeyPress(KeyAscii AsInteger)
he = Chr(KeyAscii)

If he<>aThen
KeyAscii =0

Beep

End If

End Sub
'Mangodeerrores

Private Sub altmez_KeyPress(KeyAscii As Integer)
zm = Chr(KeyAscii)
If zm<>aThen

KeyAscii =0

Beep

End If

End Sub
'Mangodeerrores

Private Sub ca_KeyPress(KeyAscii AsInteger)
‘ca= Chr(KeyAscii)

'If ca<"0" Orca>"9" Then
'KeyAscii =0

' Beep

"End If

End Sub

'glecucion del modelo

If h.SelLength >4 Then
Beep

hText=""

h.SetFocus

Exit Sub

End If

h = Format(Val(h.Text), "#,##.00")

Ifh<=0.010rh=""Then

MsgBox "Introducir altura de chimenea en metros', 48, "Mensaje de Error”
hText=""
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h.SetFocus

panel .Caption = "Valor en metros.”
Exit Sub

End If

If 1d.SelLength > 4 Then
Beep

d.Text=""

Id.SetFocus

Exit Sub

End If

Id = Format(Val(ld.Text), "###.00")

I[f1d<=0.010rId=""Then

MsgBox "Introducir diametro de chimenea en metros’, 48, "Mensaje de Error"
Id.Text=""

Id.SetFocus

panel.Caption ="Vaor en metros’

Exit Sub

End If

If tc.SelLength > 4 Then
Beep
tc.Text =
tc.SetFocus
Exit Sub
End If

tc = Format(Val(tc. Text), "####.00")

If tc<=2730rtc=""Then

MsgBox "Introducir temperatura de humos en °K", 48, "Mensaje de Error"
tc.Text=""

tc.SetFocus

panel .Caption = "Temperatura en °K"

Exit Sub

End If

If taSelLength > 4 Then
Beep
taText=
ta. SetFocus
Exit Sub
End If

ta= Format(Val(taText), "####.00")

If ta<=273Orta=""Then

MsgBox "Introducir temperatura ambiente en °K", 48, "Mensgje de Error”
taText=""

ta. SetFocus

Exit Sub
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End If
‘If Cont ="" Then
'‘MsgBox "Introducir contaminante”, 48, "Mensaje de Error"

If em.SelLength > 4 Then
Beep
em.Text=
em.SetFocus
Exit Sub

End If

em = Format(Val(em.Text), "####.00")

If em <=0.0001 Or em ="" Then

MsgBox "Introducir emisién de contaminante en Kg/s", 48, "Mensaje de Error
emText=""

em.SetFocus

panel .Caption = "Emision en Kg/seg"

Exit Sub

End If

ca=caText

If caSelLength >4 Then
Beep
caText=
ca.SetFocus
Exit Sub
End If

ca=Format(Val(ca.Text), "###.00")

If ca<=00rca="" Then

MsgBox "Introducir caudal de humos en m3/s", 48, "Mensaje de Error"
caText=""

ca.SetFocus

panel.Caption = "Caudal de humos en m3/s"

Exit Sub

End If

If u.SelLength >4 Then
Beep
u.Text =
u.SetFocus
Exit Sub
End If

u = Format(Val(u.Text), "###.00")

[fu<=0.010ru=""Then

MsgBox "Introducir velocidad del viento en m/s’, 48, "Mensaje de Error”
uText=""

u.SetFocus

Exit Sub
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End If

If X.SelLength > 4 Then
Beep

X.Text=""

X.SetFocus

Exit Sub

End If

X = Format(Va (X.Text), "#,##.00")

If X <=0.10r X =""Then

MsgBox "Introducir distanciaal foco del receptor en Kms', 48, "Mensaje de Error”
X.Text=""

X.SetFocus

Exit Sub

End If

If Y.SelLength >4 Then
Beep

Y. Text=""

Y .SetFocus

Exit Sub

End If

Y = Format(Val(Y.Text), "#,##.00")

IfY<0OrY =""Then

MsgBox "Introducir coordenadaY en mts.", 48, "Mensaje de Error”
Y. Text=""

Y .SetFocus

Exit Sub

End If

If z.SelLength > 4 Then
Beep
zText=
z.SetFocus
Exit Sub
End If

z = Format(Val(z.Text), "####.00")

[fz<0Orz="""Then

MsgBox "Introducir alturadel receptor en mts.", 48, "Mensagje de Error"
zText=""

z.SetFocus

Exit Sub

End If

h = Format(Val(h.Text), "#,##.00")
If h>5000rh<0Then
MsgBox "Maximaaltura500 mts.", 48, "Mensaje de Error"
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hText=""

h.SetFocus

Exit Sub

End If

Id = Format(Val(ld.Text), "###.00")
If1d>1000r1d<0Then

MsgBox "Maximo diametro 100 mts', 48, "Mensaje de Error”
d.Text=""

Id.SetFocus

Exit Sub

End If

If ta> 360 Or ta< 0 Then

MsgBox "Maximatemperatura 360°K", 48, "Mensaje de Error”
taText=""

ta.SetFocus

Exit Sub

End If

If tc> 1000 Ortc <0 Then

MsgBox "Maxima temperatura 1000°K", 48, "Mensgje de Error"

tc.Text=""

tc.SetFocus

Exit Sub

End If

If ta>tc Then

MsgBox "Temperatura de chimenea mayor que temperatura ambiente”, 48, "Mensaje de
Error"
taText=
tc.Text=
ta.SetFocus
Exit Sub
End If

If Vref.SelLength > 4 Then
Beep

Vref Text=""
Vref.SetFocus

Exit Sub

End If

Vref = Format(Val(Vref. Text), "####.00")

If Vref <=0.0001 Or Vref ="" Then

MsgBox "Introducir alturaalaque se mide el viento en mts.”, 48, "mensaje de Error"
Vref Text=""

Vref.SetFocus

Exit Sub

End If

'aspecto del puntero
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MousePointer = 11

‘Calcular

Resultados

MousePointer =0

End Sub

'Cancelar

Private Sub Command2_Click()
clear

End Sub

'Mangodeerrores

Private Sub dist_KeyPress(KeyAscii As Integer)
xf = Chr(KeyAscii)

If xf <>aThen

KeyAscii =0

Beep

End If

End Sub

'‘Cargadelapantallainicial

Sub Form_L oad()

ChDir App.Path

Grafico.GridStyle=0

Grafico.GraphType=9

‘ayuda

App.HelpFile = "dispersi.hip"
mnulnmisién.Checked = True
mnudispersion.Checked = False

Grafico.Visible= Fase

mnuPuntos.Checked = True

Entrada.Width = Screen.Width . 0.46

Entrada.Left = (Screen.Width - Entrada.Width) / 2
Entrada. Top = (Screen.Height - Entrada.Height) / 2
'Valoresdeemision

If AZSIM.EmSO2 ="" Then

em=""

ca=
Else
em=AZSIM.EmSO2

ca=AZSIM.InCaud / 3600

MsgBox "Datos de emision s/ Modelo Claus", 48, "Model o de Dispersion”
End If

End Sub

‘Menu " Acercade..."

Private Sub mnuAcerca_Click()

Acerca.Show

End Sub

'Menu de Ayuda

Private Sub mnuAyuda_Click()

Dim Result%
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"... Display the contents topic of your help file
Result% = WinHelp(Me.hwnd, App.HelpFile, HELP_INDEX, CLng(0))

End Sub

"Menu eleccion entredispersion einmision
Private Sub mnudispersion_Click()
mnudispersion.Checked = True
mnulnmision.Checked = False

End Sub

"Imprimir

Private Sub mnulmprimir_Click()

Dim ancho, dto, mg, i, j, k

‘Control errores

On Error GoTo Errorcontrolador

If altef. Text="" Then

MsgBox "No hay nada que imprimir"
End If

ancho = Printer. TextWidth(mgj) / 2
alto = Printer. TextHeight(msj) / 2
Printer.CurrentX = Printer.ScaleWidth / 2 - ancho
Printer.CurrentY = Printer.ScaleHeight / 2 - alto
mg ="RESULTADOS DEL MODEL Q"
Grafico.Height = 4000

Grafico.Width = 5000
Grafico.DrawvMode =5
Printer.EndDoc

mg = "impresion finalizada
MsgBox msj

Exit Sub

Errorcontrolador:

MsgBox "Error impresora’

Exit Sub

End Sub

"Menu eleccion dispersién

Private Sub mnulnmision_Click()
mnulnmisién.Checked = True
mnudispersion.Checked = False

End Sub

"Eleccion del grafico

Private Sub mnuLineas_Click()
mnuLineas.Checked = True
mnuPuntos.Checked = False

End Sub

"tipo de grafico

Private Sub mnuPuntos_Click()
mnuPuntos.Checked = True
mnuLineas.Checked = False



End Sub

'Salir del modelo

Private Sub mnusalir_Click()

EntradaHide

Unload Entrada

End Sub

'Mangodeerrores

Private Sub ppm_KeyPress(KeyAscii As Integer)
conc = Chr(KeyAscii)

If conc<>aThen

KeyAscii =0

Beep

End If

End Sub
'Mangodeerrores

Private Sub sigY _KeyPress(KeyAscii As Integer)
sy = Chr(KeyAscii)

If sy <>aThen
KeyAscii =0

Beep

End If

End Sub
'Mangodeerrores

Private Sub sigZ_KeyPress(KeyAscii As Integer)
sz = Chr(KeyAscii)

If sz<>aThen

KeyAscii =0

Beep

End If

End Sub

Private Sub Resultados()

'tamario delostitulos

'Tipo de Gréfico

If mnuPuntos.Checked = True And mnuLineas.Checked = False Then
Grafico.GraphType=9

Elself mnuLineas.Checked = True And mnuPuntos.Checked = False Then
Grafico.GraphType =6

Elself mnuLineas.Checked = True And mnuPuntos.Checked = True Then
MsgBox "Elegir un tipo de gréfico", 48, "Mensaje de Error"

Elself mnuLineas.Checked = False And mnuPuntos.Checked = False Then
MsgBox "Elegir un tipo de gréfico", 48, "Mensaje de Error"

End If

'n° puntos g ex,y

Grafico.NumPoints = 10

'introduciendo Entrada

Dimi

X =Format(Val(X.Text), "##HH#.#")

Grafico.XPosData= 0

Grafico.GraphData= 0
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Dimj

If mnulnmisién.Checked = True And mnudispersion.Checked = True Then
MsgBox "Elegir una de |as opciones del modelo”, 48, "Mensaje de Error”
Elself mnulnmision.Checked = False And mnudispersion.Checked = False Then
mnulnmisién.Checked = True

Elself mnulnmision.Checked = True And mnudispersion.Checked = False Then
‘menu inmision

Grafico.FontSize = 100

"titulos

Grafico.GraphTitle="CONCENTRACION DE INMISION vs. DISTANCIA"
Grafico.LeftTitle="mg/Nm3"

Grafico.BottomTitle = "Distanciaen KM"

For j = 1 To Grafico.NumPoints

xx=X.j/10

CaConc

Grafico.ThisPoint = j

Grafico.GraphData = conc

Next j

For i =1 To Grafico.NumPoints

xx=X.i/10

Grafico.XPosData = xx

Nexti

Grafico.DrawMode = 2

'menu dispersiéon

Elself mnudispersion.Checked = True And mnulnmisién.Checked = False Then
Grafico.FontSize = 100

"titulos

Grafico.GraphTitle="AREA DEL PENACHO vs. DISTANCIA "
Grafico.LeftTitle="Km2."

Grafico.BottomTitle = "Distanciaen KM"

For j = 2 To Grafico.NumPoints

xx=X.j/10

CaConc

Grafico.ThisPoint = j

Grafico.GraphData= sy . sz . 3.1416 / 1000000#

Next j

For i =1 To Grafico.NumPoints

xx=X.i/10

Grafico.XPosData = xx

Nexti

Grafico.DrawMode = 2

End If

altef. Text = Format(he, "#,##.00")

altef.Text = he

altmez.Text = Format(zm, "#,##.00")

dtmez.Text =zm

ppm.Text = conc

ppm.Text = Format(Val(ppm.Text), "0.00E+00")

dist. Text = Format(xf, "####.00")

dist. Text = xf
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sigY.Text = Format(sigY, "####.00")
SigY.Text=sy

sigZ.Text = Format(sigZ, "#,##.00")
SigZ.Text=sz

Cont.Text = Format(vv, "###.00")

Cont. Text =vv

Entrada.Width = Screen.Width . 0.99

Entrada.Left = (Screen.Width - Entrada.Width) / 2
Entrada. Top = (Screen.Height - Entrada.Height) / 2
End Sub

=====Fin del Procedimiento

'‘Calculo delas propiedadesfisicasdel azufre
Revision 4

'Definicion devariables

Option Explicit

DimT

Dim Dens

Dim Tsurf

Dim vapPres

Dimvisc

Dim Cp

Dim Cond

Dim pFus

Dim Pevap

Dim Trans

'Calculo dedensidades

Sub Densidad()

Dens = Format(Dens, "scientific")
'Temperaturade azufreen gradosKelvin
'densidad

If T <=368 Then

Dens= 2070

SS.Caption = "Seglin datos de International Critical Tables"
Elself T>369 And T <393 Then

Dens= 1960

SS.Caption = "Seglin datos de International Critical Tables"
Resultado.Text = Dens

R ="Densidad en Kg/m3"

Elself T>=393And T <422 Then
Dens=2137.7-0.8487.T
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SS.Caption = "Segun datos de Maston y Kellas "
Resultado.Text = Dens

R ="Densidad en Kg/m3"

Elself 422 <=T And T <462 Then
Dens=21125-12929.T+0.2885.T"2-0.00021506. T" 3
Resultado.Text = Dens

R ="Densidad en Kg/m3"

SS.Caption = "Segun datos de Maston y Kellas "

Elself 462<=T And T <718 Then

Dens=2050.8-0.6204. T

SS.Caption = "Segun datos de West"

Resultado.Text = Dens

R ="Densidad en Kg/m3"

Elself T >= 718 Then

SS.Caption = "Seguin datos de West "

Dens=(3.196/ (1 + Exp(0.0203.. (T - 848)) " 0.958) + 0.6429)
Resultado.Text = Dens

R ="Densidad en Kg/m3"

End If

End Sub

'Calculo de Tension superficial

Sub SurfTens()

'Tension superficial

Tsurf = Format(Tsurf, "scientific")

If T <391 Then

Resultado.Text=""

SS.Caption = "Azufre Sdlido"

Elself 391 <=T And T <432 Then
Tsurf =0.1021 - 0.000105. T
SS.Caption = "Segun datos de Fanelli "
Resultado.Text = Tsurf

R ="Tensién superficial N/m"

Elself 432<=T And T < 718 Then
Tsurf =0.08116 - 0.0000566 . T
SS.Caption = "Segun datos de Fanelli "
Resultado.Text = Tsurf

R ="Tensién superficial N/m"

Elself T >=718 Then

SS.Caption = "Azufre Vapor"
Resultado.Text =""

End If

End Sub

'Calculo dela presién de vapor

Sub PresVap()

vapPres = Format(vapPres, "scientific")
'Presion de vapor

If T <368 Then

vapPres = Exp(-37.566 + 0.1003) . T
SS.Caption = " Segun datos de Neumann "



Resultado.Text = vapPres

R ="Presién de vapor en Pa"

Elself 368 <= T And T < 392 Then

SS.Caption = " Segun datos de Neumann "
vapPres = Exp(-30.736 + 0.0816 . T)
Resultado.Text = vapPres

R ="Presién de vapor en Pa"

Elself 392 <=T And T <718 Then

SS.Caption = "Segln datos de West y Menzies"
vapPres = Exp(89.273 - 13463/ T - 8.9643 . Log(T))
Resultado.Text = vapPres

R ="Presién de vapor en Pa"

Elself T >=718 Then

SS.Caption = "Azufre Vapor"

Resultado.Text ="

End If

End Sub

'Calculo delaviscosidad

Sub Viscosidad()

'Viscosidad

visc = Format(visc, "scientific")

If T<392 Then

Resultado.Text ="

SS.Caption = "Azufre Sdlido"

Elself 392<=T And T <432 Then

visc =0.45271 - 0.0020357 . T + 0.0000023208 . T " 2
SS.Caption = "Seglin datos de Bacon y Fanelli "
Resultado.Text = visc

R ="Viscosidad en Pa.Sg"

Elself 432<=T And T <461 Then

visc =392350-2660.9. T +6.0061. T"2-0.0045115. T3
SS.Caption = "Seglin datos de Bacon y Fanelli"
Resultado.Text = visc

R ="Viscosidad en Pa.Sg"

Elself 461 <=T And T <718 Then

visc = (108.03/ (1 + Exp(0.0816 . (T - 476.08)) » 0.512)) + 0.9423
SS.Caption = "Seglin datos de Bacon y Fanelli "
Resultado.Text = visc

R ="Viscosidad en Pa.Sg"

Elself 718 <=T Then

visc = (-0.00000078937 + 0.00000001399 . T) / (1 + Exp(0.0169 . (T - 1003)) » 7.147) +
0.000000015331. T

SS.Caption = "Segun datos de Daliny West "
Resultado.Text = visc

R ="Viscosidad en Pa.Sg"

End If

End Sub

'Calculo dela capacidad calorifica

Sub Csp()



'Calor especifico

Cp = Format(Cp, "scientific")

If T<368 Then

Cp=-0.01668 + 0.005556 . T - 0.0000156 . T ~ 2 + 0.00000001704. T~ 3
SS.Caption = "Seglin datos de Eastman y McGavocK "
Resultado.Text = Cp

R ="Calor Especif. en Jg°K"

Elself 368 <= T And T < 392 Then

Cp=0.03261 + 0.005185 . T - 0.00001296 . T * 2 + 0.00000001295. T~ 3
Resultado.Text = Cp

R ="Calor Especif. en Jg°K"

SS.Caption = " Seglin datos de Eastman y M cGavock"

Elself 392 <=T And T <431.2 Then

Cp=0.0000003636 . Exp(1.925. (T - 440.4)) + 0.002564 . T

SS.Caption = "Seguin datos de Lewisy Randall "

Resultado.Text = Cp

R ="Calor Especif. en Jg°K"

Elself 431.2<=T And T < 718 Then

Cp=1.065+2.599/ (T - 428) - 0.3092/ (T - 428) ~ 2 + 0.000000005911 . (T - 428) ~ 3
SS.Caption = "Seguin datos de Lewisy Randall "

Resultado.Text = Cp

R ="Calor Especif. en Jg°K"

Elself T >=718 Then

Cp=1/(8.4007 - 0.018129 . T + 0.0000098561 . T " 2) + 6.3238E-20. T~ 6 - 1.5634 . Exp(0.0628
.(710-T))

SS.Caption = " Seglin datos de Stull "

Resultado.Text = Cp

R ="Calor Especif. en Jg°K"

End If

End Sub

‘Calculo dela conductividad térmica

Sub CondTerm()

'Conductividad térmica

Cond = Format(Cond, "scientific")

If T<368 Then

Cond = 0.8935 - 0.0033347 . T + 0.0000041524 . T~ 2

SS.Caption = "Segun datos de Kaye y Higgins "

Resultado.Text = Cond

R ="Cond.Termicaen W/meK"

Elself 368 <=T And T < 718 Then

Cond = 0.4813- 0.0018648 . T + 0.0000024844 . T " 2

SS.Caption = "Segun datos de Kay y Higgins"

Resultado.Text = Cond

R ="Cond.Termicaen W/meK"

Elself T >= 718 Then

Cond = (-0.008638 + 0.00001481 . T) / (1 + Exp(0.0127 . (T - 1141)) ~ 35.27) + 0.00001158 . T
SS.Caption = "Segun datos de West"

Resultado.Text = Cond

R ="Cond.Termicaen W/meK"

End If



End Sub
Private Sub InDato()
'Condiciones de la entrada de datos

T = Format(Val(Temp.Text), "###.0")

If T=""Then

MsgBox "Es necesario introducir latemperaturaen °K", 48, "Mensaje de Error"
Temp.SetFocus

Exit Sub

Elself T > 2000 Then

MsgBox "Maxima temperatura 2000°K", 48, "Mensgje de Error"
Temp.SetFocus

Exit Sub

Elself T <273 Then

MsgBox "Minimatemperatura 273°K", 48, "Mensaje de Error”
Temp.SetFocus

Exit Sub

End If

T = Format(T, "#,##4.00")

MousePointer = 11

End Sub

'‘Ayudadel programa
Private Sub Ayuda_Click()
Dim Result%
Result% = WinHelp(Me.hwnd, App.HelpFile, HELP_INDEX, CLng(0))
End Sub

Private Sub Calcular_click()

'Calculo delas propiedades

If prop.Text ="P.Fusion” Then

R ="Punto de Fusion °K"

Temp.Text =""

Resultado.Text ="392.1"

SS.Caption = "Segun datos de International Critical Tables'
Elself prop.Text = "P.Evaporacién” Then

Resultado.Text ="717.9"

R ="Punto de Evaporacion K"

Temp.Text =""

SS.Caption = "Segun datos de International Critical Tables"
Elself prop.Text = "Transformacion" Then

Resultado. Text = "368.7 °K"

Temp.Text =""

R = "Transformacion °K"

SS.Caption = "Temperatura de transformacin del azufre rémbico al monoclinico "
Elself prop.Text = "Densidad" Then

InDato

Densidad
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Elself prop.Text = "Tension Superficia" Then
InDato

SurfTens

Elself prop.Text = "Presion de Vapor" Then
InDato

PresVap

Elself prop.Text = "Viscosidad" Then

InDato

Viscosidad

Elself prop.Text = "Capacidad Calorifica' Then
InDato

Csp

Elself prop.Text = "Cond.Termica’ Then
InDato

CondTerm

End If

MousePointer = 0

End Sub

‘Cargainicial dedatos

Private Sub Form_L oad()
App.HelpFile = "azufrel.hlp"
SS.Caption = "Seleccionar una Propiedad de lalista, introducir latemperaturaen °K y pulsar
CALCULAR"

Resultado.Text ="

Temp.Text =""
Resultado.BackColor = & HFFFFFF
prop.Additem "P.Fusion”
prop.Addltem "P.Evaporacion”
prop.Addltem "Transformacion”
prop.Additem "Densidad"
prop.Additem "Tension Superficial”
prop.Additem "Presion de Vapor"
prop.Additem "Viscosidad"
prop.Addltem " Capacidad Calorifica"
prop.Additem "Cond.Termica’

End Sub

'Salida del programa

Private Sub Salida_Click()
SxProp.Hide

Unload SxProp

End Sub

Fin del procedimiento




MINIMIZACION DE LA ENERGIA LIBRE

TITLE PROJEquil.,USER LARRAZ,PROBLEM=Equil.
DESC Calculos de equilibrio reaccion de CLAUS 19/2/96
PRINT INPUT=ALL,EXTENSIVE,WTOPTION,streams=part
DIMENSION METRIC, TIME=Min,ener=kcal

$

$INCLUYENDO LAS FORMAS ALOTROPICAS DEL AZUFRE

$

COMPONENT DATA

LIBID 1,WATER/2,0xygen/3,502/.

4HY SULFID/5,ETHIOL/6,DEA/7,NCH/.
8,NITROGEN/16,SULFUR

NONLIBRARY 9,52/10,S3/11,54/12,55/13,56/14,57/15,S8
PHASE DEFAUL=VL,VL=9VL=10,VL=11VL=12,.
VL=13VL=14,VL=15

MW 9,64.132/10,96.198/11,128.264/12,160.33/13,192.396/.
14,224.462/15,256.528/16,32.066

VC(M3/KG) 9,1.58E-4/10,1.58E-4/11,1.58E-4/12,1.58E-4/.
13,1.58E-4/14,1.58E-4/15,1.58E-4

NBP(C) 9,444.64/10,444.64/11,444.64/12,444.64/13,444.64.
14,444.64/15,444.64
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TC(C) 9,1040/10,1040/11,1040/12,1040/13,1040/14,1040/15,1040
PC(ATM) 9,200/10,200/11,200/12,200/13,200/14,200/15,200
FORMATION(V,kJgrMOL,MOLE) 9,128.6,79.688/.

10,141.5,89.821/.

11,145.8,91.425/.

12,109.4,65.178/.

13,101.9,53.670/.

14,113.7,59.047/.

15,100.42,48.583
ENTHALPY (I,K,k¥grMOL ,M),TABUL AR=300,500,900,1100,1300,1500,17
00,2000/.
9,128.66,135.508,149.955,157.31,164.71,172.16,179.64,190.926/.
10,141.594,152.295,174.861,183.316,197.823,209.367,220.939,238.339/.
11,145.938,161.525,194.001,210.429,226.915,243.439,259.993,284.869/.
12,109.563,128.735,170.104,191.238,212.508,233.874,255.314,287.585/.
13,102.109,126.221,177.582,203.72,229.99,256.354,282.785,322.532/.
14,113.941,142.098,202.693,233.62,264.739,295.987,327.335,374.507/.
15,100.709,133.98,204.683,240.64,276.78,313.042,349.394,404.059
NMP 9,119.6/10,119.6/11,119.6/12,119.6/13,50/14,39/15,94
HFUS(KCAL/KG,MOLE) 9,12.288/10,12.288/11,12.288/12,12.288/.
13,12.288/14,12.288/15,12.288
HVAPKCAL/KG,MOLE) 9,80/10,80/11,80/12,80/13,80/14,80/15,80
ACEN 9,2.197/10,2.197/11,2.197/12,2.197/13,2.197/14,2.197/15,2.197
SPGR 9,01/10,0.1/11,0.1/12,0.1/13,0.1/14,0.1/15,0.1
VP(L,ATM,C) TABULAR=39,58.8,81.1,106.9,141,186,244.9,328,444.61/.
9,1.315E-8,1.315E-7,.
1.315E-6,1.315E-5,1.315E-4,1.315E-3,1.315E-2,1.315E-1,1/.
10,1.315E-8,1.315E-7,.
1.315E-6,1.315E-5,1.315E-4,1.315E-3,1.315E-2,1.315E-1,1/.
11,1.315E-8,1.315E-7,.
1.315E-6,1.315E-5,1.315E-4,1.315E-3,1.315E-2,1.315E-1,1/.
12,1.315E-8,.
1.315E-7,1.315E-6,1.315E-5,1.315E-4,1.315E-3,1.315E-2,1.315E-1,1/.
13,1.315E-8..
1.315E-7,1.315E-6,1.315E-5,1.315E-4,1.315E-3,1.315E-2,1.315E-1,1/.
14,1.315E-8,.
1.315E-7,1.315E-6,1.315E-5,1.315E-4,1.315E-3,1.315E-2,1.315E-1,1/.
15,1.315E-8,.
1.315E-7,1.315E-6,1.315E-5,1.315E-4,1.315E-3,1.315E-2,1.315E-1,1



DENS(L,GR/CC/K)
TABULAR=433,500,600,633/9,1.7759,1.7356,1.6754,1.6553/.
10,1.7759,1.7356,1.6754,1.6556/11,1.7759,1.7356,1.6 754, 1.6556/.
12,1.7759,1.7356,1.6754,.

1.6556/13,1.7759,1.7356,1.6754,1.6556/.
14,1.7759,1.7356,1.6754,1.6556/15,.

1.7759,1.7356,1.6754,1.6556

SURFACE(L,N/M K)
TABULAR=433,500,600,700,720/9,56.65,52.86,47.2,41.54,
40.40/10,56.65,52.86,47.2,41.54,40.40/11,56.65,52.86,47.2,41.54,40.40/12,
56.65,52.86,47.2,41.54,40.40/13,56.65,52.86,47.2,41.54,40.40/14,56.65,.
52.86,47.2,41.54,40.40/15,56.65,52.86,47.2,41.54,40.40

CP(V,CAL/MOL ,K)TABULAR=200,300,400,500,600,700/.
9,8.59284,8.61689,8.63936,.8.66025,8.67956,8.69729/10,13.0557,13.15201
,13.24513,13.33515,13.42205,.
13.505854/11,19.23732,19.30152,19.36008,19.413,19.46028,19.50192/12,.
25.5935,25.5999,25.508864,25.590225,25.574044,25.550321/13,31.5864,.
31.5764,31.5576,31.53,31.4936,31.4484/14,37.1417,37.17939,37.207632,.
37.2264,37.23577,37.23567/15,42.82156,42.88201,42.93224,42.97225,
43.00204,43.02161

$

THERMODYNAMIC DATA
METHODS SY STEM=SRK,DENS(L)=SRK

$GAS
PROP STRM=AZ1, TEMP=25PRES=1.01,RATE(V)=0.358,.
COMP=1,0/4,1/3,0.5/8,98.5/15,0,NOCHEC

UNIT OPERATION

HX UID=CA1
COLD FEED=AZ1,M=AZ1B
OPER CTEMP=240



$RECTOR INCLUYENDO REACCION DE CLAUS Y EQULIBRIO DEL
AZUFRE VAPOR

GIBBSUID=R1

FEED AZ1B

PRODUCT M=AZ1C
OPERATIN PHASE=V

STOIC DATA=16,-2/9,1

STOIC DATA=16,-3/10,1
STOIC DATA=16,-4/11,1
STOIC DATA=16,-5/12,1
STOIC DATA=16,-6/13,1
STOIC DATA=16,-7/14,1
STOIC DATA=16,-8/15,1
STOIC DATA=4,-2/2,-3/1,2/3,2
STOIC DATA=4,-2/3,-1/1,2/9,1.5
ELEMENTS NAMES=H2,02,S,.

COMPONENTS=1,1,0.5/.
2,1,/
3,11.
4,1,1.
9,,2/10,,,3/11,,,4/12,,,5/.
13,,,6/14,,,7/15,,,8

HX UID=CO2

HOT FEED=AZ1C,L=SV=GC

SPEC HOT, TEMP=150

UTILITY WATER,TIN=100,TOUT=150
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