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RESUMEN .

En el presente trabajo se determind experimen
talmente la actividad para promover la reaccion de Claus
de cinco muestras de catalizadores con diferente conteni
do de fierro. A manera de comparacidn, también se deter
mind la'actividad presentada por los catalizadores "Poro
cel" y Aldmina Activada.

Para ello se construyd una instalacidn adecua-
da, en la cual se incluyd un reactor tubular de laborato
rio. Dicho reactor se trabajd a condiciones isotérmicas.

21 reactivo dcido sulfhidrico empleado fue ob
tenido por un método de condensacidn a bajas temperatu-
ras, a partir de una fuente industrial.

Se calculc también, la conversidn en equili--
brio de la reaccidn de Claus a las condiciones utiliza-
das. Para ello se recurrid a la programacidn de un méto

do computacional,
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NOMENCLATURA

A Area de transferencia de calor.

Cag @ Concentracion inicial del reactivo A.
Ca : Concentracidn final del reactivo A.
AIFio g Cambio de Energia Libre standar para

la reaccion i.
(-AH)L : Calor de la reaccidn i.
AHvi

Cp : Calor especifico medio de la mezcla ga

Calor de vaporizacidn del compuesto i.

seosa por unidad de volumen.
Ki : Constante de equilibrio de la reacciom i.

ki Constante de velocidad de la reaccidn i.

oo

nj Orden de la reaccion i.

oo

Q : Gasto volumétrico.
R : Constante de los gases,

Velocidad de la reaccidn i.

3

ri
Ta : Temperatura ambiente (20°C).
Tc

To Temperatura inicial.

Temperatura del medio de calentamiento.

T : - Temperatura final.

os

Coeficiente global de transferencia de
calor.

<li

Volumen molar.

VNg stp : Volumen de nitrdgeno a condiciones nor-
males de presidn y temperatura.

Vo0 ¢ Volumen de agua desplazada,



Masa de catalizador.
Conversion.

Fraccidn mol del componente i en la mez
cla gaseosa.

Densidad.



INTR0DUCCION

El azufre ha sido siempre uno de los elementos bé
sicos en la historia del hombre, a tal grado que el alto _
crecimiento industrial desarrollado desde mediados del si-
glo pasado ha sido acompaifiado por un aumento paralelo en _
el consumo mundial de azufre.

En la ltima década se ha desarrollado y perfec-
cionado una gran cantidad de industrias consumidoras de ___
azufre. Este consumo se hace esencialmente en forma de ___

dcido sulfdrico por parte de las industrias siguientes,

Petroquimica
Pigmentos
Explosivos
Fertilizantes
Papel
Sintéticos
Hule

BEn 1970, el azufre total consumido se distribuyd

en la siguiente forma,

9% en forma elemental, principélmente en agricul
tura, hule y manufactura de disulfuro de car-

bono para la sintesis de raydn y celofdn.



87, como dcido sulfdrico, con muiltiples aplica-
ciones.

4% en formu de didxido de azufre, para ser em-
pleado principalmente en la industria del _

papel.

Los datos anteriores dan una idea de la importan
cia del azufre como materia prima en gran numero de indus-
trias quimicas, alcanzando una demanda mundial con creci--
miento anual de 4 a 55 (1).

L1l azufre eicunentel nuede ser obtenido directa--
mente de yacimientos @ por recuperacion, como subproducto,
a partir de gases naturales amargos, de combustidn o de re
fineria. in estos guses, el azufre se presenta generalmen-
te en forma de dcido sulfhidrico, variando su concentracidn
de unos yacimientos a otros.

En los ultimos afios, el porcentaje de azufre ob-
tenido por recuperacidn a partir de gases que conticacen .
dcido sulfhidrico se ha visto incrementado en gran medida
en relacidn al obtenido directamente de yacimientos.

Por otro lado, uno de los problemas que cada dia
cobra mayor importancia es el control de la contaminacidn
ambiental, siendo el azufre, en sus formas dcido sulfhidri
co y didxido de azufre, uno de los contaminantes mds noci-
vos y comunes. de la atmdsfera. in los paises altamente in
dustrizlizados, los gobiernos exigen una concentracion mdxi
ma de 300 ppm de didxido de azufre en las descargas de las

plantas de proceso a la atmdsfera (9).



En 1965, 68 millones de toneladas de azufre fue-
ron descargadas en la atmdsfera -96% en forma de didxido de
azufre-, mientras que en 1971 esta descarga aumentd a 80 _
millones. uste incremento da una idea de la necesidad im--
periosa de disminuir las emisiones de azufre a la atmdsfe-
ra, recuperaﬁdolo en forma sdlida aprovechable.

Existen varios métodos de recuperar azufre a par
tir de gases naturales amargos y gases de refinerfa. Uno_
de los mds importantes es el proceso catalitico conocido _
como proceso Claus, denominado asi en memoria de su inven-
tor C.F. Claus en 1890. Desde entonces, esta técnica ha su
frido una serie de modificaciones y mejoras aparecidas en
la literatura y condensadas en el primer capitulo del pre-
sente estudio.

En el proceso Claus se llevan a cabo esencialmen

te dos reacciones,

H2S + 02 = S02 + H20 (1)

S02 + 2HpS = 3S + 2H»0 (2)

La segunda reaccidn se efectda en presencia de un
catalizador y es conocida como "reaccion de Claus". Existe
una gran variedad de catalizadores para esta reaccidn, sien
do la bauxita y la alumina los mds usados.

En los ltimos afios, la demanda de catalizador _
para la reaccidn de Claus se ha visto incrementada en gran
medida. En 1972, Petroleos Mexicanos adquirid 80.75 tonela
das de catalizador comercial importado para sus plantas re
cuveradoras de azufre en el pafs, Este catalizador es una

bauxita activada conocida con el nombre de "Porocel".



La termodindmica de esta reaccidn es ampliamente
conocida y se presenta en la primera parte del capitulo II
de este trabajo.

A pesar de la antigiedad del proceso Claus, pocos
intentos se han realizado para determinar el mecanismo de_
la reaccion y su cinética. Fn el capftulo III se presenta
un estudio de las diversas investigaciones encominadas a es
tablecer un posible mecanismo al utilizar alumina como cata
lizador y se sefiala un posible efecto del idn fierrc como
promotor de la reaccidn.

Con el presente trabajo se pretende contribuir a
la preparacion de un catalizador para ser empleado en el _
proceso Claus. Para ello se construyd un reactor integral
de laboratorio en el cual se pueden probar muestras de ca-
talizadores determinando su actividad para promover la reag
cidn de Claus. Se probaron una serie de muestras del tipo
alUmina-fierro activadas termicamente y preparadas por el
método de impregnacidn.

En el capitulo IV se presenta una descripcidn de
tallada de la instalacidn experimental empleada. En el ca-
pitulo V se hace referencia al aspecto experimental desa--
rrollado y en el capitulo VI son presentados los resulta--
dos obtenidos.

El objetivo fundamental de esta tesis es determl
nar experimentalmente, a hivel de laboratorio, las condi--
ciones favorables de preparacidon de un catalizador usando
la actividad catalitica para promover la reaccion de Claus

como pardmetro normativo.



CAPITULO I

DESARROLLO HISTORICO DEL PROCESO CLAUS

Desde principios del presente siglo, la demanda
de productos derivados del petrdleo y gases naturales ha su
frido un constante aumento, producto de la urgencia de sa-
tisfacer las crecientes necesidades energéticas.

La presencia de dcido sulfhidrico en estos crudos
es muy comin, dificultando su procesamiento directo segiun
son extraidos del subsuelo. Esta limitacidn es debida a la
naturaleza tdxica del fcido sulfhidrico y a los efectos __
corrosivos producidos durante su combustion.

Muchos métodos satisfactorios han sido desarrolla
dos para la separacidn del dcido sulfhidrico presente en ga
ses de refinerfa y naturales. Estos métodos pueden dividir

se en dos grupos, Procesos Humedos y Procesos Secos.

Procesos Humedos.-

Estos métodos se basan en la absorcidn del dcido
sulfhidrico en soluciones alcalinas, seguido de la regene-
racidn de la solucidn absorbente. Los absorbentes comunmen
te usados incluyen etanolaminas (proceso Girbotol), fosfa-
to de potasio (proceso Shell), fenolato o carbonato de so-
dio (proceso de la compafifa Koppers) y tioarsenato de so—-
dio (proceso Thylox). En los tres primeros procesos antes
nombrados, la solucidn absorbente es regenerada por calen-—

tamiento, produciéndose la separacion del gas dcido disuel



to y obteniéndose como subproducto una corriente gaseosa
rica en decido sulfnidrico (2).

En el cigso del proceso Thylox la solucidn absor-
bente es regenerada por oxidacidn con aire en lugar de ca
lontziiento, vroduciéndose la formacidn de una suspensidn
de zzufre elemental en el seno de la solucidn. Este azu-
fre es removido por flotacidn y llevado a etapas sucesivas
de filtracidn y secado. Tas ecu:ciones 1-1 y 1-2 presenta
das 1 continuacidn, representan ias reacciones gue s2 1le
van i cabe cuando la solucidn de tioarsenato de sodio ab-

sorbe al dcido sulfhidrice (2),

Nag4s03502 + HoS = NagaspS¢0 + H20 (1-1)
NagAs23,0 + "9SS = NagAs2sT + H20 (1=-2)

Las ecunciones 1l=3 y 1l-4 representan las reaccio
nesz de formacidn de azufre clemental y regeneracidn del _

adsorbente,

]

Nagiz287 + O NagaAsp3g0 + S (1-3)

Nag.is2560 + O Hag~525502 + S (1-4)

Procesos secos.-

Zstos métodos se basan en la zdsorcion del dcido
sulfhiirico en sdlidos entre los gue se encuentrzn el car
oon uctivado, mezclas de alumina-dxido férrico y alumina-
fxido de mwrineso (3). Una vez adsorbido, el deido sulfhi

drico picde recuperarse diractamente por calentamiento u



oxidarse con aire a altas temperaturas formando azufre ele_
mental. El azufre obtenido es extrafdo del sdlido con disul
furo de carbono y recuperado por evaporacidn del solvente.
Este tipo de procesos es utilizado en gases con. baja concen
tracion de dcido sulfhidrico.

Una vez que el dcido sulfhidrico ha sido separado
de los gases del subsuelo, €stos se encuentran en condicio
nes para ser procesados y utilizados. E1 gas sulfhidrico
es a su vez utilizado para reduperar azufre.

Aunque la recuperacidn de azufre a partir de diver
sos tipos de gases se ha establecido ultimamente como una_
necesidad provocada por la contaminacidn atmosférica mds _
que un proceso industrial con factibilidad econdmica, su
desarrollo prdctico es antiguo y ampliamente conocido.

La primera comercializacion de este proceso fue
la realizada por C.F. Claus en 1883 en Inglaterra (4) y a
partir de ella se han desarrollado todos los procesos mo-
dernos. Este proceso consistia en oxidar dcido sulfhidri
co con aire sobre bauxita o mineral de fierro como catali

zadores en un sdlo reactor. La reaccidn producida es la _

siguiente,
3H2S + 3/2 0o = 3H20 + 3/2 S2 + 145-173 Kecal. (1-5)

Debido a la naturaleza altamente exotérmica de la
reaccion y a la disipacion del calor generado exclusivamen
te por radiacidn, lu temperatura era controlada alimentan-

do flujos pequefios. Por otro lado, la tendencia de 1la reac



cidn a elevar la temperatura espontaneamente, producia una
disminucidn proporcional de su conversidn termodindmica res
tringiendo la conversidn de sulfhidrico a niveles bajos del
orden del 70%. El azufre obtenido era recuperado en forma
1fquida y el gas sulfhidrico no reaccionado era adsorbido
en dxido de fierro o quemado hasta didxido de azufre y arro
jado a la atmdsfera (2).

Con objeto de mejorar el rendimiento, en Alemania
se hizo una primera modificacidn al proceso, que consistia
en recircular los gases inertes diluyendo la concentracidn
de dcido sulfhidrico en la alimentacidn. De esta manera _
se podfa controlar mejor la temperatura.

El primer awance significativo fue realizado en
1937 por la I.G. Parbenindustrie. Esta modificacidn consis
tia en oxidar hasta didxido de azufre una tercera parte _
del dcido sulfhidrico a procesar. Esta oxidacidn se hacia
en un horno a 500-550°C. El didxido de azufre obtenido se
hacfa reaccionar con las 2/3 partes del HpS restante sobre
bauxita, en un convertidor catalitico entre 350-400°C, Las
reacciones producidas con sus respectivas entalpias eén los

intervalos de temperatura seflalados son las siguientes,

En el Horno: H2S + 3/2 02 = Ho0 + S02 AH= 124-138 Kcal
(1-6)

En el convertidor
catalitico:
2H2S + SO2 = 2 Hp0 + 3/e Se AH= 21-35 Keal

(1-7)



in tales condiciones, el 80% del calor total era
liberado en el horno, antes de llegar al convertidor cata
litico. De esta manera se logrd que el flujo de calor di
sipado através de las paredes del reactor fuera mayor que
la rapide. de calor generado en su interior, evitdndose _
una alta elevacidn de la temperatura. Esta mejora permi-
tia un aumento notorio en el gasto de alimentacidn al reac
tor y el alcance de conversiones satisfactorias.

Una posterior modificacidn introducida por la I.G.
Farbenindustri consistid en la combustidn no catalitica de
gas sulfhidrico con aire a temperaturas superiores a 1000°C
seguida de un convertidor catalitico. En este caso, la con
versidn alcanzada era del 98%, pero implicaba utilizar equi
pos costosos.

En las figuras 1-1 y 1-2 se presentan los procesos
seilalados en diagramas de blogues.

Desde entonces se ha desarrollado una gran canti-
dad de mejoras a partir de los procesos pioneros estable--
cidos anteriormente. Estas modificaciones dependen esen-
cialmente de los volumenes de gas por tratar y de las con
centraciones de H2S en la alimentacidn y de 302 a la sali
da del reactor, obedeciendo los reglamentos sobre contami
nacion ambiental.

La presencia de :idrocarburos ligeros en la ali-
mentacidn puede llevar a la formacidn de especies de car-
bdn incrustables en la superficie del catalizador, dismi-
nuyendo su actividad (6).

Para evitar este efecto, Se utiliza un horno de
alta temperatura en el cual los hidrocarburos son conver

tidos casi en su totalidad en sulfuro de carbonilo (COS)
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de acuerdo a la siguiente reaccidn,

Hidrocarburo + HpS = COS + H20 (1-8)

Una vez hecho esto, los gases son pasados al con
vertidor catalitico donde se realiza la oxidacidn, tanto
del HpS como del COS formado en el horno de alta tempera-
tura. Las reacciones involucradas se presentan a continua

cidn,

]

2 COS + S02
2 H2S + SO»

35 +2 CO2 (1-9)
3 S + 2 H20 (1-10)

Segun Gamson (7), la bauxita como catalizador pro
mueve satisfactorizmente ambas reacciones.

Dado entonces el caso de presencia de hidrocarbu-
ros en los gases a tratar, la unica precaucidn necesaria _
es mantener a la entrada del convertidor catalitico las can
tidades estequiométricas de SO» adecuadas para oxidar al
COS y al HpS.

Ante el aumento constante de gas natural amargo
procesado, el proceso Claus no ha podido por si sdlo cum-
plir con las leyes anticontaminantes establecidas. Por lo
anterior, en los uWltimos 10 afios se han desarrollado un _
grdn numero de métodos tendientes a limpiar de contaminan
tes los gases de salida de las unidades Claus antes de ser
arrojados a la atmdsfera. Como ejemplo estdn los siguien-
tes procesos, con un gran numero de instalaciones en todo

el mundo.



Proceso 3C0QT, shell Claus off-guas Treating.

Este proceso estd constituido por dos partes (9),

- Un paso. de reduccidn a la salida de la unidad
Claus, en el cual tcdos los compuestos de azufre y el azu
fre elemental son reducidos a dcido sulfhidrico.

- Una etapa de absorcidn, en la cual el dcido sulf
hidrico es removido selectivamente por absorcidn en amina,
La amina es regenerada y el gas sulfhidrico obtenido es re

circulado a la unidad Claus.
Proceso B3RP, Beavon Sulfur Removal Process.

Estd constituido por dos etapas, la primera de _
ellas similar al primer paso del proceso SCOT.

En el segundo paso se emplea una solucidn de car
bonato de sodio que reacciona con el dcido sulfhidrico has
ta formar hidrosulfuro de scdio. [Este es oxidado a azu-
fre con vanadato de sodio, el cual se encuentra presente
en la solucidn. Posteriormente, el vanadio es regenera-—-
do a su estado pentavalente burbujeando aire en presencia
de disulfonato de sodio antraquinona como catalizador (8).

El azufre formado es recuperado por flotacidn.
Proceso IFP, Instituto Francés del Petrdleo.

En este método, los gases provenientes de la uni
dad Claus son alimentados a un reactor en fase liquida que
contiene un catalizador homogeneo (6). Este reactor opera

arriba de la temperatura de fusidn del azufre, permitien-—
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do que €ste sea recuperado por decantacidn.

Todos estos procesos disminuyen la concentracidn
de compuestos de azufre desde 1500-3000 ppm hasta un minimo
de 250 ppm. Una revisidn exhaustiva se encuentra reportada
en la ref. (25).

Numerosas proposiciones han sido hechas para ca-
talizar la reaccidn de Claus. Estos incluyen aldmina, bau
xita, carbdn activado, gel de silice, silicatos de alumi-
nio y fierro, sulfuros de metales, compuestos alcalinos y
cobalto-molibdeno (7). De e€stos, la bauxita y la alumina
parecen ser los mds importantes pues combinan bajo costo,
durabilidad y alta actividad.

La bauxita es un mineral con alto contenido de _
alumina, dxido de silicio y una concentracion variable de
dxido férrico y dxido de titanio.

En el proceso Claus, la bauxita llega a tener pe
riodos de utilidad mayores a los dos aios sin necesidad de
cambiarla (11), (13). Alguncs autores recomiendan el uso
de bauxitas con alta concentracicon en dxido de fierro y un
minimo de 20% (2), (10), (13). Otros por lo contrario, su
gieren el uso de bauxitas con bajo contenido de dxido fé-
rrico en un intervalo de 5 a 15% (5), (12).

Zs probable que el idn fierro realice un papel im
portante durante el desarrollo de la reaccidn de Claus. Sin
embargo, aun no se realizan estudios orientados a estable-

cer en forma clara su participacion.



CAPITULO II

REVISION TERMODINAMICA DE LA REACCION DE CLAUS

El estudio tedrico de la reaccidn de Claus revis
te una serie de complejidades que dificultan su andlisis,
siendo la mds importante el hecho de gque el vapor de azu-
fre presenta tres diferentes formas alotrdpicas. Estas for
mas varian en composicidn de acuerdo con la temperatura y
con la presidn total del sistema, origindhdose una serie
de reacciones competitivas. Entre 30d>y 12000% existe un
equilibrio complejo entre las especies So, S¢ y S8, de__
acuerdo con las siguientes reacciones,

S = 3 82 (2-1)

S8 =4 S (2-2)

En la figura 2-1 se aprecia claramente este equi

librio en un amplio intervalo de temperaturas (7).

10
0.8 Sg S2
wy O
0.4+ S
0,21
200 | 400 600 . 800
T °C
FIGURA 2-1

Bquilibrio entre las diferentes
especies del azufre



En base a lo anterior, la oxidacidn de HpS con S0p

puede generalizarse en la siguiente expresion,

2 HoS + S0p =3/ Se + 2 H20 C (2-3)
donde e= 2,6,8

El cambio de energia libre estdndar y la constan
te de equilibrio, para la reaccidn de cada especie, estdn

dadas por las siguientes expresiones (12),

e= 2
A POo= 6870 - 2.75(1n T) + 0.0028 T2 - 3.1x10~713 4+ 3.47
log K= -(1503/T) + 1.38 log T - 0.000613 T - 0.74

o= 6
AF= -27730 - 5.36T(ln T) - 0.0035T2-(3,1%10~7)734+64.27
log K= (6070/T) + 2.7 (log T)+0.000767%+(6.78x10~8)13-14.04

e=8 -
AF°= -31530 -5.36T(1n T)- 0.0035 2~ (3.1x10-7)T3+ 69.5T
log K= (6880/T)+ 2.69(log T) +(7.66)(10~4)+(6.78)(10-8)12-15

En wn intervalo de 200" a 400°C, los valores corres

pondientes son presentados en la tabla 2-1,

e= 2 e= 6 e= 8
¢ A F° K AF° K A FO K
200 1060 -3.,2 -13850 2.3x10° -15150 5x107
200 -320 1.3 -11640 3x104 -12440 5.8%x104
400 -1720 3.7 -9710 1.5X103 -9910 1,.4X102

Tabla 2-1
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Las expresiones para la Constante de Equilibrio
de la ecuacidn 2-3, indican un desplazamiento de la dis--
tribucidn de productos de la reaccidn hacia la izquierda
al aumentar la temperatura, produciéndose una disminucidn
en la conversidn de reactivos. De los valores de FO en
la tabla 2-1 se deduce una baja conversidn a azufre para
la especie S2 y una alta produccidn de S6 y S8 en el inter
valo de temperaturas especificado en concordancia con 1la
figﬁra 2-1 .

De acuerdo con las reacciones 1l-6 y 1-7 llevadas
a cabo en el proceso Claus, la conversidn total tedrica _
puede definirse,en funcidn de las presiones parciales en
equilibrio, de la siguiente manera,

% conversidn= 2524585493 x 100 (2-4)

2524655 +838+H2S+S02

Substituyendo en esta ecuacidn los valores de las
presiones parciales en equilibrio de cada compuesto, se ob
tiene el valor correspondiente de la conversion en equili-
brio. A continuacidn, en la figura 2-2 se presenta una grd
fica de las conversiones en equilibrio en un intervalo am-
plio de temperaturas (7).

En esta grdfica se observan dos regiones,

Regidn de alta temperatura.

Esta region es asociada a la oxidacidn del HsS con
aire llevada a cabo en el horno,de acuerdo con la ecuacidn
1-6. In ella, se alcanzan conversiones bajas y lu conver—-
s8idn en el equilibrio es proporcional 21 zumento de tempe~

ratura.



Regidn de baja temperatura.

Esta zona corresponde a la reaccidn de Claus 1lle
vada a cabo en el reactor catalitico de acuerdo con la ecua
cidn (1-7). Se aprecia en ella la existencia de conversio
nes cercanas al 100%4 y una disminucidn clara de la conver-

sidn en equilibrio al aumentar la temperatura.

b
90

8ot

HX -
70+

6or

+~

1 1 i ' 1 i i | (S il 1
600 800 1000 1200 1400
0K
Figura 2-2

Conversion en el eqguilibrio

Se puede concluir entonces,; que el trabajar a tem
peraturas cercanas a 400°% en el reactor catalitico, asegu

ra una alta produccidn de zzufre en la reaccidn de Claus.



Sin embargo, existe una limitacidn en la tempera
tura de operacidn del reactor catalitico. La deposicidn
de azufre, en forma sdlida o liquida, en la superficie del
catalizador es altamente indeseable por constituir un enve
nenamiento efectivo en su actividad catalitica. Es, por
lo tanto,de gran importancia mantener en el lecho cataliti
co una temperatura superior a la temperatura de rocio del
azufre. La temperatura de rocio es aquella en la cual un
vapor empieza a condensar en forma liquida y es funcidn de
la concentracidn del vapor y de la presidn de operacion en
el sistema.,

El método comunmente usado para disminuir la con
centracidn de azufre en los gases alimentados, consiste _
en condensar el azufre proveniente del horno y recircular
los gases inertes emitidos a 1a salida del reactor catali
tico.

Trabajando a bajas presiones en el sistema se lo
gra un descenso en la temperatura de rocio, pero la con--—
versidn en el equilibrio se ve disminuida. Por esta razdn
y por el bajo costo de operacidn, las unidades Glaus son
operadas a presidn atmosférica, administrando unicamente
un exceso de presidn que contrareste las pérdidas de pre-
sidn en el sistema (13).

Quizd el arreglo al proceso Claus mds utilizado
consista de un horno de alta temperatura seguido de dos
convertidores cataliticos en serie, con condensacidn de
azufre y vapor de agua en los puntos intermedios y recir
culacidn de zases inertes. Con esto se logra un aumento

considerable en la coaversidn, al trabajar a temperatu-—-



- 18 -

ras ligercmente superiores 2l punto de rocio y eliminar la
presencia de los producios de la reaccidn.

£1 empleo de mds de dos convertidores cataliticos
resulta antiecondmico, ya que producen unicamente aumentos
pequefios en la conversidn. La mayoria de las unidades con
dos convertidores cataliticos alcanzan conversiones de __
93-95%, mientras que equipos con un numero mayor de etapas
alcanzan conversiones no mayores al 97% (8).

Una vez que se cuenta con la informacion termodi
ndnica suficiente, eésta puede aplicarse a las condiciones
particulares del presente trabajo; propiamente en el cdl-
cualo de la coaversion wlcanzable en el equilibrio.

Las condicivaes de operacidn utilizadas son refe
ridas en el capituln V. TLa temperatura de operacidn fue_
300°C y la composicidn de gases alimentados, de acuerdo

con la table 5-4, se presenta a continuacidn,

4 en volumen

HoS 10.0
S0o 9.5
N2 80.5

Tabla 5-4

La conversidn en equilibrio a 300°C puede ser cal
culadu = pirtir de 1a composicidn de la alimentacidn y las
constantes de equilitrio reportadas en la tabla 2-1 .

A' coinsildersr las especies de aszufre S2, S y S8,



la reaccidn de Claus se convierte en un sistema de reac-
ciones paralelas, segun se observa en las ecuaciones si-

guientes,

HyS + 1/2 505 = 1/4 Sg + HpO (2-6)
HpS + 1/2 SOp = 3/16 Sg + Ho0 (27}
HpS + 1/2 805 = 3/4 S2 + Hp0 (2-8)

Aplicando la definicidn de constante de equili-
brio en los valores correspondientes a 300°C expresados

en la tabla 2-1, tendremos:

¥ g it ol 3204 (f oa) (2-9)
. (Y s0p) /2 (y HoS)
1
K 56 = xi0t= (¥ s6) /: é Y Hp0) (2-10)
(Y 505)7° (Y Hos)

Tk T

Dado el pequefio valor de la constante de equilibrio
para el Sp, la existencia de esta especia a 300°C puede ser
despreciada. Esta suposicidn es reafirmada al observar la _
figura 2-1.

Sea:
Xy la conversidn en equilibrio de Ho3 a Sg

y X, la conversidn en equilibrio de HyS a Sg



Considerando que los gases suministrados al reac
tor cumplen con la ley de los gases ideales,y tomando como
base una mol de HoS en la alimentacidn, el balance de masa

en el reactor se presenta a continuacidn,

Entrada Salida
(moles) (moles)
HoS 1 1-X1-X2
502 0.96 0.96- 1/2 (X1+X2)
Se 0 1/4(%1)
58 0 3/16 (X2)
H20 0 X1+4X2
No 8 8
moles
totales 2799 9.96 -1/4(X1)-5/16(X2)

Balance de masa

Substituyendo los valores de las fracciones mol
en las expresiones 2-10v 2-11, obtendremos las siguientes

ecuaciones,

106 - (Ta+X2) (a)1/4 (9.96 - 0.25%1 - 0.312%)1/4

A)
(1-X1-X2) (0.96 - 0.5X1 — 0.5Xp)1/2 (

5.ax106 - (F14%2) (0.167)3/16 (x)1/2 (9.96-0,25%1-0.312%2) /26
(1-X1-X2) (1.92 - X1- X2)1/2

(B)



Dividiendo ambas ecuaciones:

1/16

x11/4 = 0.659x23/16(9.96 - 0.25X1 -0.312X2) ()

Como X3 y X2 son menores que la unidad, la ecuacidn

(C) puede simplificarse a la siguiente expresidn:

X = (0.659)4 (9.76)1/4 x,3/4 —

de donde:

X = 0.332 xp3/4 - - - (B)

Las conversiones X] y X2 se obtienen resolviendo
el sistema formado por las ecuaciones (A) o (B) y (E). Pa
ra ello, se empled un programa iterativo de computadora _
que se incluye en el Apéndice I.

Los resultados obtenidos para las conversiones _
total y parciales de la reaccidn de Claus en el equilibrio

a 300°C son presentados a continuacidn,

Conversidn de HoS a Sg = 0.26384
Conversidn de HoS a Sg = 0.73612
0.99996

H

Conversidn total de H2S



CAPITULO III

ESTUDIO DE LOS MECANISMOS PROPUESTOS PARA
LA REACCION DE CLAUS SOBRE ALUMINA COMO CATALIZADOR

A pesar de la antiledad con que se conoce el pro
ceso Claus y las reacciones implicitas en €1, a lo largo
del tiempo sdlo se ha hecho un gran énfasis en los estudios
tendentes a establecer nuevos detalles de proceso mds que
en desarrollar los mecanismos y la cindtica de la oxidacidn
del dcido sulfhfdrico.

Para el caso particular de esta reaccidn, conside
rablemente répida,con una conversidn de equilibrio cercana
a la unidad, no existid en algiun momento la necesidad de _
realigzar estudios profundos que explicaran su comportamien
to. Por lo contrario, se crearon un sinnumero de patentes
con mejoras al proceso o al empleo de catalizadores en base
unicamente a comparaciones.

Es hasta la presente dé€cada cuando se inician es-
tudios con miras a establecer la teorfa que explique los
resultados experimentales y a partir de ella lograr un ca-
talizador dptimo. Cabe sefialar a A.V. Deo, I.G. Dalla __
Lana y colaboradores (14), (15) como pioneros en este ti-
po de investigaciones.

Ya en 1943, J.K. Chowdhury y R.M. Datta (3) estu
diaron varios sdlidos como adsorbedores de dcido sulfhi——

drico, siendo el formado por una mezcla alYmina-dxido fé-



rrico el mds activo. Una vez escogido este sdlido, los au '
tores determinaron el porcentaje de alumina en el sdlido,
temperatura de activacidn, cantidad de humedad de la mues-
tra y método de preparacidn dptimos.

Los resultados que reportan los autores antes men
cionados son los siguientes, de acuerdo al porcentaje de

adsorcidn de H2S.

Método de ‘ Temperatura Cantidad de Cantidad de
preparacidn de activacidn H20 en la aldamina en
muestra la muestra
Precipitacidn 240 - 245°C 6.86% 25.11%
simulitanea durante 1.5 hr.
Tabla 3-1

La alumina pura,por su parte, presenta una adsor
cidn muy pobre de H2S.

El contenido de agua en el adsorbente es de gran
importancia, de acuerdo con la siguiente grdfica,
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Una explicacidn a este efecto se verd posterior-
mente.

B.W. Gamson (7) en 1953 conclulf que el estable--
cimiento de un mecanismo para la reaccidn de Claus es un
problema complejo, debido al numero de especies de azufre
gaseoso presentes y a la existencia de reacciones competi
tivas. Es posible, sin embargo, que €sta ocurra por un _
mecanismo de radicales libres al igual que otras oxidacipo
nes.

Por otro lado, S.B. Khalafalla y L.A. Haas (16)
estudiaron la reduccidn de didxido de azufre con mondxido
de carbono en muestras de alumina, dxido férrico y una mez
cla de ambos, siendo este udltima la que presentd mayor ac-
tividad y siendo optima con un 41% de fierro. Esta canti-
dad, sin embargo, estd en funcidn del método de preparaw
cidn. En un estudio posterior (17), los autores observa-
ron que esta reduccidn se lleva en base a la adsorcion del
didxido de azufre en la superficie del catalizador.

Se puede concluir de las experimentacidnes hechas
por Chowdhury y Khalafalla separadamente, que los cataliza
dores constituidos por una mezcla de alumina-dxido férrico
presentan alta adsorcion tanto de dcido sulfhidrico como de
didxido de azufre. Se puede, por lo tanto, asignar un carac
ter bifuncional a este catalizador, y seria erroneo pensar
que la alvmina actda unicamente como soporte del fierro ca
taliticamente activo.

El mecanismo de la adsorcidn de didxido de azufre
en alumina fué estudiado por S.E. Khalafalla y colaborado-
res (17) de acuerdo con la estructura cristalina de la gama
alymina,



La alumina se encuentra comunmente en su forma co
nocida como gibsita, tanto en las bauxitas como en caolines
y diversos minerales, Otras formas conocidas son la bayeri-
ta y la norstrandita.

Un proceso simplificado de deshidratacion de la
gibsita es el siguiente,

180°¢ 4500C
ey

A1203°3H20 _—_——3 Al203-H20 5A1203H20

Gibsita Boehmita gama alumina

Figura 3-2

Durante la deshidratacidn de la gibsita, se com-
binan pares de grupos hidroxilos para formar agua, dejan-
do asi oxigenos superficiales e hidroxilos aislados que se-
comportan como sitios dcidos de Bréhsted.

H+~ P
I ()
.

o———-r—\—-o

0
Figura 3-3

Yy en forma condensada,

+ o
" OF Sitio dcido de
=A== Al () == Brdnsted

Figura 3-4

La sobre-deshidratacidn produce 2 o mds iones dxi

dos donadores de electrones y dos o mds sitios vacantes,
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formdndose iones aluminio superficiales con carga positiva
concentrada. Estos iones de aluminio se comportan como si

tios dcidos de Lewis.

++
— Al—0—A1—0 — Sitio dcido de Lewis
Figura 3-5

Por otra parte, la configuracidn electrdnica del
didxido de azufre le confiere propiedades electrofilicas,
identificédndolo como un dcido fuerte de Lewis. Esta carac
teristica trae como consecuencia una prioridad del didxido
de azufre a combinarse con la parte bdsica de un sitio de
Brénsted, llevdndose a cabo la quimisorcidn y formacion__

del ion bisulfito HSO3- de acuerdo con la siguiente figu-

ra:
%% bt S 10H “
O* e 0‘ + .. " si
Pl Y @J
® migracidn
Acido o Base o de peaton
electrofilico nucleofilico
Figura 3-6

I.G. Dalla Lana y colaboradores (15) estudiaron
la adsorcidn y reacciones superficiales de decido sulfhidri

co y didxido de azufre en muestras de gama alumina con #x
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dreas superficiales entre 50 y 100 m2/ gr. Para ello em-
plearon el método de espectroscopia en infrarrojo.

La gama alymina presenta tres bandas de frecuen-
cia a 3785, 3720 y 3680 cm~ ', atribufbles a la vibracidn
de tres diferentes grupos hidroxilos en la superficie.

J.B. Peri (19) relaciona la presencia de las tres
bandas con grupos hidroxilos diferentes en niumero y orien
tacidn respecto a los iones vecinos (0~2) y (A1+3).

Bl objetivo inmediato era determinar la escala _
de acidez de los 3 diferentes grupos hidroxilo. Sin embar
go, al tratar la gama alumina por separado con una base _
fuerte (NaOH) y H»S o SO2 (ambos gases dcidos), desapare-
cia la banda de mayor frecuencia. Esta incompatibilidad
de resultados sugiere que el comportamiento dcido de los
diferentes grupos OH es cohplejo,y su definicidn es aun _
obscura.

Cuando el £cido sulfhidrico es adsorbido en la
superficie de la gama alumina, desaparece la banda de ma-
yor intensidad y surge una nueva de 3500 am‘l, producto de
un enlace de hidrdgeno el HoS y grupos hidroxilos de alta

frecuencia, de acuerdo con la siguiente estructura,

H
-
Al
Figura 3-7

Al pasar una corriente de SO2 sobre el H2S adsor

bido, inmediatamente aparece una banda de 1625 cm~1l co=—-



rrespondiente a la frecuencia de vibracidn del agua y se
observa un color amarillo relacionado con la formacidn de
azufre libre de acuerdo con la reaccidn de Claus.

Por otro lado, durante la adsorcidn de SO» a baja
presion en gama alumina desaparece la banda de alta frecuen
cia y surge otra banda ancha en 3500 cm'l, atribuible a la
formacidn de un puente de hidrdgeno segun la siguiente fi-

gura,

0 0
H-0

|
Al

Figura 3-8

Si despuds de establecer la adsorcidn fisica del
S02 el sistema es calentado a mds de 400°C, se detecta una
serie compleja de bandas y la reaparicidn de la banda ori
ginal correspondiente al OH de mayor frecuencia. Esta si
tuacidn puede tener dos interpretaciones diferentes.

Una postula la presencia de dos diferentes espe-
cies quimisorbidas, cada una con una estructura angular _
tipo 0 S O y vibrando con un conjunto caracteristico
de frecuencias perfectamente diferenciables.

La segunda interpretacidn consiste en suponer una
estructura quimisorbida del tipo sulfato (S04%) segin se

observa a continuacidn,



0 0
7
\S
P N

0 0
\uuf N a1 \AI/
Figura 3-9

Cabe recordar que Khalafalla postulaba también la
quimisorcidn del S02 en gama alumina,pero suponia la forma
cidn del idn bisulfito.

Dado lo anterior, I.G. Dalla Lana y colaboradores
(14) sugieren, dada la adsorcidn fisica -puentes de hidrd-
geno de ambos reactivos en la superficie-, que el papel _
del catalizador es inicialmente colocar a los reactivos _
juntos en una orientacidn adecuada y que la presencia de
moléculas de SO» adsorbidas quimicamente pude constituir
un intermediario en la reaccidn de Claus. Sin embargo, da
da la rapidez con que se lleva a cabo la reaccidn una veg
adsorbidos los reactivos,y el hecho de no haberse encon--
trado concentraciones detectables de especies intermedia-
rias quimisorbidas, es probable que la presencia de inter
mediarios no ejerza una influencia importante.

En una investigacidn posterior, I.G. Dalla Lana
(14) estudid el efecto nocivo del agua en la velocidad de
reaccidn, explicando asi los datos obtenidos por Chowdhury
(Figura 3-1) relativos al porcentaje de agua en el catali
zador, para una dptima adsorcidn de HoS.

En la investigacidn sefialada se reporta una baja
velocidad inicial de reaccidn atribuible a un pequefio nu-
mero de grupos hidroxilos activos capaces de establecer _

unidn fisica con los reactivos H»S y 302. al formarse agua



.

en la reaccidn de Claus, se crea un numero adicional de gru
pos COH superficiales, incrementando la actividad. Sin embar
go, el numero de estos grupos alcanza un nivel de "satura
cidn". A partir de este momento, moléculas de agua adicio
nales compiten con los reactivos H2S y SO2 para formar __
puentes de hidrdgeno con los grupos OH. De esta manera se
explica el efecto retardanfe del agua en la velocidad de _
reaccidn y la forma de la grdfica presentada en la figura
Bt |

Zn el mismo trabajo, los autores probaron una se
rie de modelos cin€ticos empiricos y mecanisticos con da-
tos obtenidos en un reactor catalitico diferencial con re
circulacidn. Para ello emplearon Porocel como catalizador.
Los datos de velocidad arrojaron que a temperaturas entre
208 y 287°C y una presidn de 830 mm Hg, las resistencias
a la transferencia de masa y la reaccion reversible eran
despreciables.

Debido a la carencia de un mecanismo preciso, no
se justificaba la descriminacion estadfstica de los mode-
los cinéticos probados. Sin embargo, proponen el uso de
la siguiente expresidn de velocidad de reaccidn en el di-
seflo de reactores para el caso en que la reaccidn rever—-
sible sea despreciable y no se manejen conversiones cerca

nas al equilibrio,

(-r) =22 (1.121) exp (LH2)  pmes_(Psop)l/? et
Aep 1+0,00423 PH20 3



La relacidn Ae/Aep es un factor de correccidn para varia-
ciones en el drea superficial del catalizador en relacidn
al Porocel empleado como catalizador.

Cabe subrayar el hecho de que en todos los estu-
dios seflalados anteriormente, el efecto del idn fierro co
mo promotor de la reaccidn de Claus no ha sido tocado en
lo absoluto, restringiéndose unicamente al papel cataliti
co de la alumina.

Siendo la reaccidn de Claus una forma de reduc—-
cidn del didxido de azufre con dcido sulfhidrico, se po--
dria establecer un paralelismo con la reaccidn de reduc--
cidn de didxido de azufre mediante mondxido de carbono en
presencia de un catalizador alumina-fierro. Para ello se
cuenta con un mecanismo perfectamente desarrollado y en el
cual se aprecia claramente la intervencidn del idn fierro
(20).

F800°K
4C0 + 2502 —»Sp + 4C0 Kol ful
Reacciones de | -58.54
iniciacidn ;
S2 + Fe — FeS2 -33.45
|
- +
FeSp + CO —>SC0 + Pes -0.02
Reacciones
cataliticas SCO + 1802-—0% S2 + CO2 -7 .02
principales 4
R ) -
| FeS + 17Sp —bPeSp -7.60
1 Z )
~

Reacecidn neta CO + % SOQ-—b% S2 + CO2 -14.64



Es probable, por lo tanto, la formacidn de sul-
furos de fierro en la reaccidn de Claus al emplearse un
catalizador alumina-fierro. 3in embargo, esta analogia
estd sujeta a una gran cantidad de reservas y representa

un campo abierto de investigacidn.



CAPITULO IV

CONSTRUCCION Y DESCRIPCION
DE LA INSTALACION EXPERIMENTAL EMPLEADA

l.- Generalidades del sistema empleado.

El objetivo esencial del sistema empleado fue rea
lizar pruebas de actiﬁidad catalitica a una serie de mues-
‘tras durante la reaccidn de Claus.

Como primeros elementos de la instalacidn se cuen
ta con cilindros a presidn de los reactivos dcido sulfhi-
drico y didxido de azufre y de nitrdgeno como diluyente.

A la salida de cada cilindro existe una serie de vdlvulas

reguladoras de presidn y reguladoras de gasto y tres medi

dores de flujo. Posteriormente se encuentran un reactor _

tubular integral con calentamiento eléctrico y un sistema

de control de temperatura. A la salida del reactor estd co
locado un recipiente de vidrio donde son condensados los _
productos de la reaccidn azufre y agua.

De este recipiente salen los gases no condensa-
dos nitrdgeno y mezcla dcido sulfhidrico y didxido de azu-
fre no reaccionados, para ser condﬁcidos a dos posibles di
recciones, |

En una direccidn, los gases son absorbidos y neu

tralizados en una solucidn de hidrdxido de amonio, hasta
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alcanzarse el régimen permanente en el sistema. Una vez
alcanzada la constancia de condiciones de operacidn, me
diante una llave de tres pasos se envia la corriente ga
seosa a la segunda direccidn; los gases son llevados a
un saturador de muestreo, donde se realiza un andlisis
cuantitativo. 7

En la figura 4-1 se aprecia el diagrama de la

instalacidn completa.

2.- Especificaciones.

La instalacidn empleada puede considerarse cons
tituida esencialmente por dos partes, reactor catalitico
y accesorios. Dicha instalacidn se encuentra soportada por

una estructura construfda con varilla de fierro.
2.1 Reactor catalitico.-

E1l reactor catalitico es totalmente de vidrio y
fué construido en el taller de soplado de vidrio de la _
Divisidn de Estudios Superiores de la Facultad de Quimica.
En la figura 4-2 se presenta el diagrama del reactor con
medidas y especificaciones. Dicho reactor esitd constitui
do por un tubo de vidrio delpared gruesa con 3 centimetros
de didmetro externo.

La entrada del reactor estd en la parte superior
del tubo y la salida en la parte lateral inferior. En la
parte inferior del tubo se encuentra insertado el termopo

zo que corre a todo lo largo del reactor. La entrada, sa-



N2 S02 H2S

oo N OOV~ WwWN

Medidores de flujo
Reactor

Termopar

Saturador

Agitador mecahico
Control de temperatura
Variac

Relevador
Resistencia

FIGURA 4-1




Junta esmerilada 7/8

Termopozo  __________ =™

Lecho catalitico —____._ e

2

A

A

A

Junta esmerilada 7/8 --f__

TEPMOPAT — i s oo

26 Cm

—-Junta esm.1/2

FIGURA 4-2




- I -

lida y el termopozo se encuentran ensamblados al tubo, me
diante juntas esmeriladas de vidrio.

En el interior del reactor se encuentran acoplados
dos ‘discos de vidrio fijos y situados a ambos lados de la
salida lateral, con un orificio central que permite el pa
so del termopozo. El disco superior es de vidrio poroso y
tiene la finalidad de soportar al catalizador, permitien-
do el paso de gases. El disco inferior es de vidrio maci
z0 y Su objetivo es orientar a los gases hacia la salida

lateral.

2.2 Accesorios.-

2.2.1 (Cilindros a presidn.- La carga de didxido
de azufre fue obtenida de Halocarburos S.A. y la de nitrd

geno de la compafifa AGA. BEn vista de la inexistencia de
cilindros de dcido sulfhidrico a la venta en México, hubo
necesidad de conseguirlo en forma indirecta y su descrip-
cidn se encuentra contenida en la siguiente seccidn de es
te capitulo.

A la salida de cada tanque se contd con vdlvulas
reguladoras de pfesidn y mandmetros intermedios. Para el
dcido sulfhidrico, por problemas de corrosidn, hubo nece-
sidad de emplear un regulador de presidn de acero inoxida
bla.

Las lineas intermedias, hasta llegar a los medi-
dores de flujo, fueron de cobre para el didxido de azufre,

de fierro galvanizado para el dcido sulfhidrico y de vi--
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drio con manguera de alta presidn para el nitrdgeno. E1
gasto a los medidores de flujo fue controlado con v€lvu--

las de aguja de acero inoxidable.

2.2.2 Medidores de flujo.- Los medidores de flu
jo consistieron en tubos de vidrio en U tipo mandmetro, a
coplados a un tubo capilar de vidrio. Cuando se alimentan
gases, este tubo capilar produce una caida de presicn -de
tectada como diferencia de alturas en las ramas del tubo
en U- proporcional al gasto alimentado. Mediante este m¢
todo sencillo se obtubo una relacidn entre el gasto y la
diferencia de alturas.,

Para el nitrdgeno se utilizd mercurio como refe-
rencia, y para los medidores de dcido sulfhfdrico y didxi
do de azufre se empled aceite Meriam con colorante especial
para mandmetros.

La calibracidn de los medidores de flujo de didxi
do de azufre y de dcido sulfhidrico se logrd haciéndolos
reaccionar con una cantidad determinada de solucidn de Iodo
de concentracidn conocida y tomando el tiempo consumido W
utilizando almiddn como indicador.lLas reacciones involu—-

cradas son las siguientes,

S0 + I + HoO = HpS04 + 2 HI (4~1)
HS + I = S + 2 HI (4-2)

Dado que ambos gases reaccionan mol a mol con el



iodo, conociendo el numero de moles de I presentes en el
punto de muestreo y el tiempo que tardan en consumirse se
gua las reacciones 4-1 y 4-2, se calculd el gasto molar _
suministrado, relaciondndolo con la diferencia de alturas
alcanzada en el medidor de flujo correspondiente.

La calibracidn del medidor de flujo de nitrdgeno
se hizo midiendo el agua desplazada de un embudo de sepa-
racidn en un tiempo determinado. Este embudo fue colocado
a la salida del saturador de muestreo. El volumen de agua
recogido debe entonces corregirse a condiciones mormales
por efectos de presidn y temperatura, con objeto de rela
cionarlo con el gasto volumétrico de nitrdgeno estandar.

La presidn en el punto de muestreo estard dada

por 1la siguiente relacidn:
P=P-P -7 (4-3)

donde:
P = Presidn en el punto de muestreo
I_"= Presidn de entrada al saturador
P’z Presidn hidrostdtica de la solucidn de I

= Presidn de vapor del agua a temperatura
ambiente

por lo tanto:

- pep = 273 (4-4)
VN2 etp = VH20 X (5 x 73,5
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Fara nuestiro caso,

P’ = 590 max Hg

P = 5 pulgadas de agua = 9.34 mm Hg

Ta = 20°C = 293°K

o -

P Pa” 17.53 mm Hg

Substituyendo estcs valores en la ecuacion 4-4,

obtendremos la ecuacidn 4-5,

Vip stp = 0.68 Voo (4-5)

Jlas densidades y volumenes molares a condiciones

normales (21) son los siguientes,

P H2S =1.539 g/1t V Hpo = 22.14 1t/mol
P 502 = 2.926%7/1% V 502 = 21.89 1t/mol
P N2 = 1.2507g/1t V Np = 22,38 1t/mol

= las figuras 4-3, 4-4 y 4-5 se presentan las
grdficas correspondientes a la caliktracidn de los medido

res de flujo.

2. 2. 3 Sistem:z de control gg temperatura en

el reactor.- El calentamiento del reactor se hizo por me
dio de una resistencia eléctrica, conectada a un autotrans
formador o variac vara recular la intensidad de corriente

suministrz2di. La temperatura en el lecho catalitico se de
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tectaba con un termopar de fierro-constantano acoplado a
un control de temperatura conectado en serie con un rele
vador de corriente. La operacidn completa de este siste
ma es el siguiente. Cuando el termopar detecta la tempe
ratura deseada, el relevador es accionado abriéndose el_
circuito en la resistencia eléctrica. Si la temperatura
detectada es menor a la establecida, el relevador cierra
el circuito, suministrdndose corriente a la resistencia_

eléctrica.

2.2.4 Andlisis de gases no reaccionados.- Este

elemento es constituido por un saturador de vidrio, alto
y de didmetro corto, y un sistema guxiliar de agitacidn
mecdnica., En el saturador se colocan 25 ml. de solucidn
de iodo de concentracidn conocida y se llena con agua __
hasta una altura de 15 cm. El flujo de gases no reaccig
nados -H2S y S02- es calculado segun el método utilizado
para la calibracidn de los medidores de flujo en la sec-
cidn 2.2.2.

El objeto de utilizar agitacidn mecdnica y un _
saturador alto y de didmetro corto es unicamente lograr

un mejor cortacto gas liquido.

2.2.5. Lineas del sistema.- Todas las lineas

empleadas fueron de vidrio y se utilizd manguera de poli

etileno transparente como ensamblador de uniones,

3e= Obtencion del reactivo dcido sulfhidrico.

Cabe senalar que este punto constituyo uno de los



principales problemas en el desarrollo de este trabajo.

Para obtener el H2S, se recurrid al llenado de un
cilindro de alta presidn, utilizando el método de condensa
cidn por enfriamiento.

La fuente de dcido sulfhidrico fue la Refineria
n18 de marzo" perteneciente a Petroleos Mexicanos en sus
instalaciones de Azcapotzalco, D.F. DPara ello se contd con
una linea secundaria de H»S a baja presidn de la planta ca
talitica recuperadora de azufre.

Para determinar las condiciones de condensacidn
se hicieron los siguientes cdlculos.

Conociendo la temperatura normal de ebullicidn del
dcido sulfhidrico, la temperatura de condensacidn en la _
Ciudad de Kéxico estard dada por la ecuacidn integrada de

Clausius-Clapeyron, escrita a continuacion,

m AR (4-6)

Po R To

Para nuestro caso particular,

AHy = 4463 cal/mol

5} = 760 mm Hg

Po = 585 mm Hg

T3 = = 60.49C = 212.6°%K

Tp = Temperatura de condensacidn a 585 mm Hg
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Despejando To de la ecuacidn 4-6 y substituyendo valores:
To = -65°C

A temperatura ambiente, la presidn del dcido sulf

hifdrico liquido serd:

Pa = Pb exp |AHv (Ia - Tb) (4-7)
R TaTb
Donde:
Pb = 760 mm Hg
Tb = -60,4°C = 212.69K

Ta = 20°C = 293°K
Pa = Presidn del HoS liquido a temp. ambiente

substituyendo valores y resolviendo,
Pa = 17.7 atm = 18.28 Kg/cm?2

Como recipiente de llenado se consiguid un cilin
dro de fierro de alta presidn y se cambid la vdlvula de _
salida original por otra de acero inoxidable, con objeto
de evitar corrosidn. A corntinuacion se colocd una vdlvula
reguladora de presidn y un mandmetro con alma de acero inoxi
dable, Las conexiones se hicieron con tuberia comercial _
de fierro galvanizado con costura.

Debido a la alta presidn del sulfhidrico liquido

a temperatura ambiente, las conexiones mencionadas fueron



sometidas a pruebas de presion previas al llenado, hasta
una presidn de 35 Kg/cm? con resultados satisfactorios. ES
tas pruebas se realizaron en el Centro de Materiales de la
U.N.A.M.

Siendo, pués, necesario condensar el gas sulfhf-
drico a una temperatura de -65°C, se decidid utilizar ___
didxido de carbono sdlido -hielo seco- como medio de en—
friamiento en virtud de su bajo precio y de que cumplia con
los requerimientos planteados. A la presidn de la Ciudad de
México, la temperatura de sublimacidn del "hielo seco" es
- 849c,

El equipo para condensar el gas sulfhidrico se pre
senta en la figura 4-6.

El cilindro de llenado fue colocado en el centro
de un tanque de ldmina empacado con "hielo seco" y, con ob
jeto de lograr una alta eficiencia en la condensacidn, la
pared interna del tanque fue aislada térmicamente con car-
tdn de asbesto y espuma de poliuretano. La linea de £cido
sulfhidrico a baja presidn fue unida al cilindro mediante
una vdlvula de aguja de acero inoxidable que permite el
paso del gas en ambos sentidos.

La velocidad aproximada de condensacidn fue de _
100 gr de H2S/ hr y el sistema fue operado durante 11 ho

ras en forma continua.
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CAPITULO V

ASPECT0 EXPERIMENTAL

5. 1.~ [Establecimiento de las condiciones de operacidn.

La forma mds frecuente de identificar sistemas co
rrespondientes a reactores quimico, es emplear expresiones
.resultantes de balances de materia y energia.

Para el caso particular de reactores tubulares con
reaccidn heterogenea, dichos balances corresponden a las
siguientes expresiones,

rdW¥ = QCap dX Balance de masa (5-1)
Q 4T =(-AH)1 ri 1 dQ*  Balance de energia (5-2)
aw Cp Cp aw
donde :
Q" = U A (T - Tc) (5-3)
y

QQ+ representa la cantidad de calor transferi-

d
o do por unidad de volumen, siendo constante

a 1lo largo del reactor
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La conversidn X, se define de la siguiente manera:

X = ' (5-4)

Los limites de integracidn para las ecuaciones di
ferenciales que representan a los balances anteriores se-
rdn :

To

si wW=0 , X=0 y T

Si W Tf

1
=
o

it
2]
[
3

i}

En los balances anteriores, exis.cn una serie de
pardmetros cinéticos y termodindmicos interentes a la reac

cidn,

Pardmetros cinédticos ki , ni

Pardmetros termodindmicos (-AH)i , Cpi

Por otro lado, todos aquellos elementos que no
sean pardmetros termodindmicos o cin€ticos son conocidos
como variables de proceso y son definidas como aquellas
que pueden ser manejadas arbitrariamente durante el desa-
rrollo del proceso. En toda investigacidn, es necesario
realizar un andlisis inicial de la totalidad de estas va-

riables y hacer simplificaciones de acuerdo a informacidn

previa.



Las variables de proceso para un reactor tubular

pueden clasificarse en dos categorias,

Variables de disefio Variables de disefio
del proceso indepen del proceso depen--
dientes dientes
Cio CoX
W T
Q
To
U
A
Te
Propiedades del
catalizador
Tabla 5-1

Es comdn, una vez fijadas las necesidades de pro
duccion y de rendimiento, utilizar los balances de masa y
energia para el dimensionamiento del reactor. En este ca

80, las variables a manejar se reducen a:

Variables de disefio
del reactor

w
Te
U
A
e
Prop. del catalizador

Tabla 5-2



Estas variables de diselio deben seleccionarse para
obtener un dimensionamiento adecuado.

Una vez disefiado el reactor, durante la operacidn
unicamente es necesario el control de ciertas variables con
objeto de cumplir con los requerimientos establecidos, a

saber:

Variables a controlar
durante la operacidn

c
gl

Tabla 5=3

Una vez establecido en andlisis anterior, podemos
aplicarlo al caso particular de la reaccidn de Claus.
Ios balances de materia y energia estardn descri-

tos por las ecuaciones 5-5 y 5-6,

r 4V = Q Cag dX (5-5)
Qdr - (-AH) r - 1 49t (5-6)
aw Cp Cp dw

En el presente estudio se trabajd a condiciones
isotérmicas. Para ello se empled un medio externo de ca-
lentamiento accionado por un control de temperatura y la
mezcla de reactivos alimentados fue diluida en un gas __
inerte con objeto de eliminar el efecto exotérmico de 1la

reaccidn. Por la misma razdn, el catalizador se diluyd



en carburo de silicio (carborundum) como material sdlido
inerte y se utilizd un reactor de didmetro pequefio.

En estas condiciones, dT/dW = 0 , con lo cual
el balance de energia es simplificado a la siguiente expre

sidn,
(-ad) r = d4Qt (5-7)
aw

A continuacidn, es necesario fijar los valores de
las variables de nuestro sistema reaccionante de acuerdo _
al interes particular de este estudio. Tales valores no
serdn dptimos, tomando como referencia a la conversidn. Sin
embargo, representan un patrdn bajo el cual se comparan los

diferentes catalizadores en base a su actividad.

5.1.1 Concentracidn de reactivos a la entrada
del reactor (Cap)

Segun se sefiald con anterioridad, es necesario que
los reactivos se encuentren dilufdos en un inerte para man
tener la isotermicidad en el reactor.

En estudios anteriores (7), se emplea una composi
cion de alimentacidn al reactor simulando las condiciones
provenientes del convertidor térmico en el proceso Claus.

Esta composicidn se reporta a continuacidn en la tabla 5-4.

% Mol

) H2S 6.78

Tabla 5-4 S0o 3.39
No 63.00

HpO 26.83
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En el presente estudio, se elimind el agua con
objeto de evitar complejidad en el sistema. ILa composi

cion empleada se reporta en la siguiente tabla

% volumen
HoS 10
S02 9.5
Tabla 5=5

5.1.2 Velocidad de los gases y masa de catali-

zador.- A partir del balance de masa en un reactor tubular
se puede observar una disminucidn lineal de la conversidn
al aumentar el flujo.

Por lo tanto, es deseable trabajar en el labora-
torio con gastos volumdtricos bajos que produzcan conver-
siones facilmente detectables.

En reactores cataliticos es comin reportar a la
conversidn como funcidn del pardmetro W/F que representa
el inverso de la velocidad de los gases.,

Las unidades de W/F son (gr catalizador-hr)/(gr-mol).
En la figura 5-2 se observa la relacidn que guardan la
conversidn y W/F. Con objeto de comparar varios cataliza-
dores, es necesario establecer las curvas correspondientes
de W/F contra X. Para ello se definieron 5 diferentes W/P
lo suficientemente separados que determinaran conversio-—-
nes facilmente detectables. Los valores empleados de W/F

varian de 90 (gr-hr)/(gr-mol) a 360 (gr-hr)/(gr-mol).
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5.1.3 Temperatura de entrada al reactor.- Dado

‘que el reactor experimental se trabajd a presidn atmosfé-
rica, se escogid una temperatura de entrada al reactor de

30Q°C, con lo cual se evita la condensacidn del azufre.

5.1.4 [Tamafio de particula del catalizador.- Sien
do muy variados los tamafios de particula utilizados en es

tudios de laboratorio reportados en la literatura, se deci
did trabajar con particulas de tamafio promedio malla 14-20,

segun recomendaciones de Doumani (12).

5.1.5 Coeficiente global de transferencia de ca<«

lor.- En la operacidn de reactores de laboratorio, la iso
termicidad se logra con dispositivos externos, siendo inne
cesario el cdlculo de la transferencia de calor y por lo _

tanto del coeficiente global de transferencia de calor.

5.1.6 Area de transferencia de calor.- Con obje
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to de evitar acumulacidn de calor en el lecho catalitico,

el reactor se construyd con un drea de transferencia gran-
de. Para ello, se empleo una relacion L/D = 6, donde L es
la longitud del lecho catalitico y D el didmetro del reac

tor tubular.

5. 24= Experimentacion.

5.2.1 Preparacidn de los catalizadores.- Se em

plearon 5 muestras de catalizadores AlUmina-Fierro; dichas
muestras fueron preparadas por impregnacidn bajo diferen-
tes condiciones. En todas ellas se partid de Alumina con

la siguiente especificacidn:

% en peso
A1203 65.0
510 0.01
Fep03 0.01-0.02

Na20 0.2 - 0.3
Pérdida por calcinacidn; 34.5

Distribucidn granulométrica; el 50% estd abajo de 50 micras
Densidad; 2.4 gr/ce

Los pardmetros variados durante la impregnacidn



fueron la concentracidn de la solucidn de cloruro férrico
y el tiempo de contacto de ésta con la alumina, dando lu-
gar a muestras con diferente contenido de fierro (30).

.Una vez hecha la impregnacidn, las muestras fueron
secadas y calcinadas a 450°C durante 1 hora, transformando
el cloruro férrico en dxido férrico y obteniéndose simulta
neamente una gran drea superficial. Las condiciones de cal
cinacidn fueron establecidas previamente (22). Una vez he-
cho esto, las muestras fueron compactadas en pastillas y
fraccionadas al tamafio de particula adecuado.

A continuacidn, en la tabla 5-5, se presentan las

muestras empleadas y las condiciones de preparacidn utili-

zadas,
Condiciones de la impregnacidn Contenido
Concentracidn Tiempo de Tiempo :; ;i::meso
Muestra de la solucidn contacto de vacio p &
de FeCl3, en ¥ en minutos, previo.
en peso.
B Saturada - - 2.5
Cc 5 180 - 2.3
D 15 30 - 2.3
P 15 30 30 3.1
G 15 60 - 3.4

Tabla 5-5



5.2.2 Cdlculo de conversiones.- Una vez cono

cidos los flujos molares de dcido sulfhidrico y didxido de
azufre tanto a la entrada como a la salida del reactor,
-medidores de flujo y toma de muestreo- el cdlculo de la

conversidn es el siguiente.

Entrada al reactor Salida del reactor
po - -m0L o8 - B
- min
So - £-mel 502 5 = B
min
No = &mel Mo W« BERLIE
min
cfo = g-mol HoS of = g-mol H2S
1t - 1%
CSo = g-mol 502 cs = g-mol S0o
4 1t T1t
Ono = g-mol No cn = g-mol No
1t - 1t

La conversidn referida al HoS para la reaccidn de

Claus, se define como :

Cfo - Cf

AE (5-8)
cfo
de donde:
cf = Cfo (1 - X) (5-9)
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Dado que la relacidn de concentraciones es igual

a la relacidn de flujos molares,

F =-c¢f S _€s (5-11)
Fo TT, (5-10) So  Cso

la conversion en funcidn de flujos molares estard dada por:
F="PF (1-2X) (5-12)
y de acuerdo con la estequiometria de la reaccidn:
So =S =1/2 (Fo - F) (5-13)
de donde,
S =S0 -1/2 (Fo - F) (5-14)

Sea R la relacidn de moles de reactivos no reac-

cionados a moles de inerte,

F +5
[ —
N

R (5-15)

Substituyendo las ecuaciones 5-12 y 5-14 en la

ecuacion 5-15 y arreglando,

RN = Fo + So - 3/2 Fo X (5-16)



y despejando X,

. .
x=—3-—ﬁ-— (FO +SO) - RN (5"17)

Como RN= F + S, entonces,

X 3‘2176 (Fo + So) - (P + S) (5-18)

Comprobando la ecuacidn 5-18 para los valores ex

tremos X =0 y X =1, se tiene,

a) Si X =0, de 5-18, Po + So = F + S, lo que indica ausen

1]

cia de reaccidn.

b) Si X =1, de 5-18, P + S = (Fo + So) - 3/2 Fo.

Para gastos que cumplan la estequiometria, 1/2 Po = So,
por lo tanto F + S = 0, lo que indica la ausencia de los

reactivos en la corriente de salida.

ILa ecuacidn 5-18 permite, entonces, el cdlculo de
conversiones a partir de flujos molares a la salida y la

entrada del reactor.

5.2.3 Establecimiento de los W/F de trabajo.-

En la literatura se recomienda el empleo de un espacio ve
locidad del orden de 1,000(ft3/nr)/(ft3), correspondientc
a un W/F = 196 (g-hr)/(g-mol de HpS) para las condiciones



de este trabajo (12). En base a este dato, se eligieron 5
diferentes valores de W/F lo suficientemente separados pa
ra poder definir claramente las curvas de W/F contra X.
Estos valores en las unidades correspondientes son 90, 130,
196, 300 y 360. Para ello se emplearon 10 gramos de cata
lizador y se definieron los flujos volumétricos adecuados.
Estos flujos volumétricos referidos a condiciones normales

para cada W/F se ddn a continuacion,

W/P = 90(g-hr/g-mol) W/F = 130 (g-hr/g-mol) W/F = 196 "

Q H2S = 40.9 cc/min Q H2S = 28 cc/min Q HoS = 18.8 "
Q S02 = 38.8 v Q S02 = 26.6 " Q S0p = 17.86
QN2 = 329.5 = QN2 =225.4n QN2 =151.,3 »
W/F = 300 (g-hr/ g-mol) W/F = 360 (g-hr/g-mol)

Q HoS = 12.1 cc/min Q H2S = 9.9 cc/min

Q S02 = 11.49 = QS02 = 9.4 »

QN2 =97.4 " QN2 =79.7 »



CAPITULO VI

RESULTADOS

l.- Observaciones sobre la operacidn de la instalacidn.

Con objeto de establecer el porcentaje de error
en el sistema, considerando la inexistencia de reaccidn
homogéﬁea, se llevaron a cabo una serie de corridas en _
blanco -sin catalizador-, midiéndose una diferencia prome
dio de 0.5 cc de reactivos entre la entrada y la salida _
del reactor. Esta cantidad equivaldria a una conversidn
del 0,7%, despreciable en las determinaciones realizadas.

Las lineas del sistema presentaron claramente de
positos de azufre, indicando la existencia de arrastre de
vapores de azufre despuds del recipiente de condensacidn
colocado a la salida del reactor.

En el medidor de flujo de nitrdgeno, se observd
la formacion de sulfuro de mercurio al entrzr en contac-
to el dcido sulfhidrico y el mercurio.

El azufre presentd problemas de taponamiento en
la salida del reactor, al primer momento de abandonar la
zona caliente. Esto se resolvia empleando calentzmiento
directo con flama,

Antes del reactor, las mangueras de polietileno



transparente adquirieron una coloracidn amarilla, probable
mente por formacion de azufre al reaccionar el dcido sulf-

hidrico y el didxido de azufre a temperatura ambiente.

2.- Ejemplo de una corrida.

B la tabla o6-1 se presentan, a manera de ejemplo,
los resultados obtenidos para determinar la conversidn del

Porocel, bajo las siguientes condiciones de operacidn
’ p ’

T = 300°C

P = 590 mm Hg

W/F = 196 (g-hr)/(g-mol)
Nf = 0.0995 moles/1t

Recordendo las reacciones involucradas en el and
lisis de productos,

HoS + Ip = S + 2HI (6-1)

S02 + I, + 2Hp,0 = HpSO0, + 2HI (0=2)

el numero de moles de iodo molecular (Io) en una muestra

de 25 ml, de solucidn de iodo atdmico (I) es:

0.0995 moles I , mol Ip x 1 1t , 25ml = 1,243 x 1073
1% 2mol I 103ml




Corrida Fo So Fo+ So Tiempo Moles de Ip F+3S %=
minutos en 25 xgl de
solucion
1 0.858x107> 0,822x10™>  1.68x10> 1.7 1.243x1072  0,731x10°3 73
2 " " " 1.2 n 1.035x10"2 49
3 " " " 0.916 n 1.356X107> 25
4 " " " 0.783 " 1.587%107> 7.2
5 " " " 0.933 n 1.232x107> 27
6 " " " 0.933 " 1.232x 10-2 27
7 " " " 0.916 n 1.356x 1C=2 25
8 " " " 0.9 " 1.38x1072 23

La conversién promedio es 26%

TABLA 6-1

LS
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El Porocel empleado en el presente trabajo posee

la siguiente especificacion,

Guayana RASE Grade Calcined Bauxite

Pérdidas por calcinacidn 0.28%
Si02 5.74%
Ti0, 3.13%
Fe203 1.70%
A1203 (Por diferencia) 89.15%
Densidad relativa 3.03

3. Resultados.

Las conversiones que a continuacidn se indican,
resultan del promedio aritmético de los valores obtenidos

para cada corrida.

Catalizador W/F (gr-hr)/(gr-mol) % X
Muestra B 90 24
o 130 32
2.5% en Fe 196 57
300 T5

360 89




= 59 =

Catalizador W/F _(gr-hr)/(gr-mol) % X

Muestra C 90 10
130 19
2.3% en Fé 196 36
300 55
360 67
Muestra D
2.3% en Pe 90 19
130 26
196 43
300 70
360 85
Muestra P 90 17
130 26
3.1% en Fe 196 43
300 59
360 68
Muestra G
3.4% Fe 90 18
130 29
196 47
300 66
360 83
Muestra Alumina activada 90 14
130 27
196 50
300 64
360 : 80
Muestra Porocel 90 3
130 15
196 26
300 33

360 36



Istos recultados se encuentran reportados en las
grdficas de las fTiguras 6-1, 6-2 y 0-3.

En ia figjura 6-1 se comparan 3 muestras prepara-
das con la misma solucidn de PeCly (15%). =n la figura _
6-2 se comparan 3 nuestras con porcentajes de fierro simi
lares, pero preparadas bajo condiciones diferentes. En la
grdfica de la figura 6-3 ce presenta la muestra con mejor
conversidn en relacidn a los catalizadores Porocel y alu-

mina activada.
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CONCLUSIONES

De las investigaciones realizadas para llevar a
cabo el presente trabajo se pueden desprender dos tipos _
de conclusiones; unas se relacionan con el sistema experi
mental utilizado y otras con las pruebas de actividad rea

lizadas en las muestras empleadas como catalizadores.

a) Sistema experimental.

l.- El reactor utilizado cumplid satisfactoria
mente con los requerimientos de la investigacidn. Ia isgo
termicidad en todo lo largo del lecho catalitico fue com-
probada experimentalmente. Su disefio fue adecuado para _
lograr comodidad en las operaciones de carga y descarga _
del catalizador. Debido a lo anterior y a su bajo costo
de construccidn, este tipo de reactores puede ser emplea-

do en investigaciones posteriores de esta naturaleza.

2.- Ia isotermicidad lograda puede comprobar-
se en forma indirecta al observar la continuidad de las _
curvas de conversidn presentadas en las figuras 6-1, 6-2
y 6-3. Estos es, variaciones pequefias en la temperatura
implican cambios apreciables en la conversion en equili-

brio, segun se observa claramente en la figura 2-2,



3,- Mo se observaron depdsitos de azufre en el
interior del reactor. Esto determina un alto grado de con

figbilidad en el sistema de calentamiento empleado.

4.- Los dispositivos empleados para la toma de
muestras en los productos de la reaccidn, y el método de
andlisis utilizado permitieron asegurar en forma satisfac

toria la reproducibilidad de las corridas experimentales.
5.~ El método empleado para obtener el reac-

tivo dcido sulfhidrico fue adecuado, por conjuntarse una

pureza aceptable y un bajo costo.

b) Catalizadores empleados.

A partir de las grdficas de resultados presenta
das en las figuras 6-1, 6-2 y 6-3, se observa que todas _
las muestras empleadas presentan sensiblemente una mayor
actividad que el catalizador industrial Porocel. Esta di
ferencia es aun mds evidente al operar con flujos peque--
flos; las muestras preparadas tienden a alcanzar conversio
nes cercanas a la del equilibrio, mientras que la curva _
del Porocel tiende a hacerse asintdtica a una conversion
de 40%.

EBn la preparacidn de los catalizadores tratados

se siguieron los siguientes pasos,



Impregnacion del idn fierro en alumina

Secado

Calcinacion

Compactacion de los polvos

Praccionamiento de las particulas

Las diferentes muestras fueron preparadas a las
mismas condiciones durante estas etapas, a excepcidn de la
impregnacidn, en la cual, las condiciones fueron variadas.

Los pardmetros bajo estudio durante la impregna-

cidn fueron los siguientes (30),

- Contenido de idn fierro en el catalizador

- Tiempo de contacto alumina-solucidn de cloruro
férrico

-~ Tiempo de vaciado de los poros previo al con-
tacto.

- Concentracion de la solucidn de cloruro férri-

co

Por consiguiente, las pruebas de actividad mostra
das en las figuras ©6-1, 6-2 y 6-3 deben interpretarse en _
base a los pardmetros antes indicados; pardmetros que fue-
ron variados segun se muestra en la tabla 5-5. Esta inter
pretacidn estd condicionada a la suposicidn de que las ca-
racteristicas adquiridas durante la calcinacidn (drea su-
perficial y distribucidn de centros dcidos) son los mismos

en todas las muestras utilizadas.



Estos nos conduce, entonces, al establecimiento

de las siguientes conclusiones.

_ l.- La muestra B presenta la mayor actividad.
Este hecho puede explicarse en base a alguna de dos razo-
nes; por el contenido de fierro o bien, por la forma en _
que fue impregnada.

Si bien no se puede dilucidar claramente cual _
de estoc factores es responsable de la mayor actividad, el
hecho de haber determinado la actividad a 4 muestras de ca
talizadores -de diferente composicidn- impregnadas con
soluciones relativamente diluidas y obtener de ellas acti
vidades similares, nos lleva a sugerir que la mayor acti-
vidad mostrada por la muestra D se debe a la impregnacion

usando una solucidn de alta concentracidn.

2.~ En la figura 6-2 se comparan las muestras
Cy D, ambas con 2.3% de fierro y preparadas con diferen
tes concentracions de la solucidn de cloruro férrico y di
ferentes tiempos de contacto. Se deduce de lo anterior,
nuevamente, que resulta en una mayor actividad el emplear

soluciones concentradas de FeCl3.

3.~ La observacidn hecha en las conclusiones an
teriores se presenta otra vez por el hecho de cue la mues-
tra C, preparada con la solucidn de cloruro férrico mds di
luida, prescata la menor actividad de todos los cataliza-

dores impregnados.
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4.~ Un aumento apreciable en el contenido de fig
rro, en relacidn al 2.5% de la muestra B, de ninguna manera
se traduce en un aumento de la actividad. Esta observacidn
sugiere la delimitacidn del contenido de fierro a utilizar-
se en la preparacidn de un catalizador para la reaccidn de

Claus.

5.- La muestra F, impregnada previa evacuacidn
de aire, no mostrd una actividad superior a las muestras im
pregnadas en forma directa. Esto pone de manifiesto la inu

tilidad de dicha evacuacidn.

Dado que el presente trabajo forma parte de un pro
yecto dirigido a la preparacidon de un catalizador para la -
reaccidn de Claus, creemos necesario hacer una serie de su-

zZerencias pars su continuacion.

~ Impregnar con cantidades de solucidn saturada -
de cloruro férrico que eviten el empleo de fil
trado.

- Hacer variaciones del contenido de fierro en _
una vecindad cercana al 2.57%.

- Hacer pruebas de actividad a temperaturas dife
rentes a la empleada en esta tesis.

- Trabajar con una composicidn de alimentacidn _
gue simule las condiciones de operacion iadus-
trial, estos ez, incluir el contenido adecuado
de agua segun se iaduca en la tabla 5-4.

- Realizar un estudio del mecanismo de la reac—-—



cidn 7 determinar el efecto producido por el

ion fierro.
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