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YPROCEDIMIENTO PARA LA CONVERSION CATALITICA EN SO3 DE GASES

QUE CONIIENEN 302"

-

El invento concierne a un procedimiento para la
conversidn catalitica en 803 de gases que contienen SOQ, me
diante gases que contienen oxigeno y a la produccibén de é&ci
do sulfirico por absorcién del contenido en SO3 formado deg
pués de cada lecho de catalizador.

Ya es conocido desde hace tiempo que se puede ele-
var el grado de transformacibén total del contenido de 802 -
existente en los gases eliminando el contenido de SO3 forme~

do en una primera etapa de catidlisis en una denominada absor

¢ibén intermedia, y transformando de nuevo los gases, libera-
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etapa de catilisis, antes de que lleguen a la denominada -

absorcién final (DRP 442.036, DRP 479.680, DRP 749.145, =
patentes briténicas 12.781, 226.518, 475.120, patente USA
1.789.460, patente USA 2.471.072).

Sin embargo, estos procedimientos no pudieron -
encontrar ninguna aceptacidén en la prhctica, ya que no se
pudieron realizar estos procedimientos con medios econémi-
camente admisibles como sistemas térmicamente autirquicos.
En el tratamiento de gases de tostacibén, es decir, de gases
que contienen 802 que resultan en frio después de la purifi-
cacién, el calentamiento hasta la temperatura de iniciacién
del primer lecho de catalizador de contacto debia tener lu-
gar mediante utilizacibén de calor exterior.

En el tratamiento de gases de combustibn de azu-
fre no era necesaria en efecto una introduccidén de calor -
exterior, pero una parte del calor contenido en los gases
de combustidén de azufre debia permanecer en los gases in -
troducidos en el reactor de contacto y no podia ser utili-
zado para la produccidn o generacién de vapor de agua, etc.,
con lo que este contenido de calor se pierde también pars
una utilizacidn provechosa. Por lo tanto, debia ser consi-
derado como calor exterior en el sentido antes descrito.

Solo en los Gltimos tiempos se ha conocido wn -
procedimiento, y se ha utilizado también en la prictica,
el cual hace posible el tratamiento de gases de tostacién
refrigerados y purificados en un sistema térmicemente autar
quico. Este procedimiento prescribe sin embargo la utiliza-
cidn de gases de partida que contienen 502, con un conteni-

do de S0, de al menos 9 a 12% (DAS 1.136.988, DAS 1.139.818).
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Otras propuestas ulteriores mejoraron este pro-
cedimiento conocido, haciendo posible un tratamiento +tér-
micamente autirquico de gases de tostacibn en estado frio,
con un contenido de SO2 menor de 9%, pudiéndose lograr, en

el tratamiento de gases de tostacidén con un contenido de -

80, superior a 9%, un exceso de calor en el sistema, o =~
siendo posible en el tratamiento de gases de combustidn de
azufre, un amplio aprovechamiento del contenido calorifico
de los gases de combustibén de azufre. Estos procedimientos
trabajan en parte ejecutando en caliente la absorcidn in -
termedia, enfridndose el gas parcialmente convertido en -
803, después de abandonar la primera etapa de contacto an-
tes de la entrada en el absorbedor intermedio, en un inter
cambio térmico intermedio de dos etapas, aproximadamente g
la temperatura de trabajo del absorbedor intermedio, o por
deba jo de ella, y siendo calentados los gases gue salian -
de la absorcién intermedia, ampliesmente liberados de 503,
antes de la entrada en la segunda etapa de contacto en una
etapa del intercambio térmico intermedio con los gases que
contenian SO3 conducidos a la absorcidn intermedia, hasta

la temperatura de trabajo del primer lecho de catalizador

de la segunda etapa de contacto. (DAS 1.181.680, DAS 1.186838,

patentes belgas 665.785 y 666.476).

El invento concierne a una nueva mejora de estos
procedimientos conocidos, y hace posible la produccién de
un exceso de calor mucho mayor en el sistema, tanto en la
utilizacién de gases de combustibn de azufre como en la uti
lizacibn de gases de tostacibn, asi como el tratamiento de
gases que contienen 302 con un contenido de 502 extfemada-

mente bajo, pudiéndose disminuir considerablemente los cog
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337098

tes de instalacidn y de funcionamiento con relacién a los
procedimientos conocidos.

El procedimiento trabaja de manera que tienen -
lugar, después de cada lecho de catalizador de contacto,
absorciones intermedias paras la amplia eliminacidén del con
tenido de SO3 formado, aparte de la absorcidén finsl después
del Gltimo lecho de catelizador siendo enfriados los gases
gue contienen SO3 antes de la entrada en cada uno de estos
absorbedores intermedios, en dos o més etapas, hasta apro-
Xximadamente la temperatura de trabajo del correspbndiente
absorbedor intermedio.

La absorcién intermedia se realiza, de acuerdo -
con el invento, introduciéndose los gases que contienen -
302 s que salen de los lechos de catalizador por la parte
superior de un tubo de Venturi del absorbedor intermedio,
colocado verticalmente y dirigido hacia abajo, siendo hu-
medecido con el dcido sulffirico inyectado o introducido -
por tobera en la parte superior del tubo Venturi, encontrég
dose después de atravesar y abandonar el tubo de Venturi so-
bre un bafio de Adcido sulflrico dispuesto en una cierta dis-
tancia por debajo del tubo Venturi, siendo absorbido o re -
cogido amplismente por este bafioc el contenido de 1iquido
del gas. El gas es desviado sobre el bafio ¥ pasa a través
de una placa permeable g los gases, que estid dispuesta un
trozo o trecho por encima del bafio, alrededor del extremo
inferior del tubo de Venturi, y estd unido con 1z prared de
la envolvente del absorbedor. Sobre la placa permeable a
los gases se encuentra una capa de &cido sulflrico, a tra-
vés de la cual Pasa el gas y lo pone entonces en movimien—

to de ebullicidén o borboteo ¥ lo obstaculiza o inkibe si -
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multanesmente al atravesar la<placa,permeable a los gases.
E1l bafio de &cido sulflrico que se encuentra en el fondo -
del absorbedor esti conectado mediante dispositivos de ele
vacidn, que pasan a través de la placa permeable a los ga-
ses, con la capa de 4cido sulffirico que se encuentra sobre
la placa. A la altura de la superficie de la capa de Acido
sulfirico que se encuentra sobre la placa permeable a los
gases estd dispuesto un canal de rebose, de manera que la
altura del bafio de dcido sulflrico y de la capa de Acido
sulflrico permanece siempre praicticamente constante a pe-
sar del 4cido sulffirico introducido por tobera en el ftubo
Venturi.

En la parte superior del tubo Venturi se introdu-
ce &cido relativamente frio procedente del circuito del se~ -
cador, el cual es concentrado y calentado en el absorbedor
intermedio, y que éale libremente sin trabajo de bomba del
canal de rebose del absorbedor intermedio. Se ajusta la -
cantidad del &cido introducido de manera que la cantidad -
de agua contenida en el Acido sea suficiente .pars absorber
la cantidad de SO3 contenida én el gas, alcanzindose una
concentracién deseada de Acido.

La temperatura de trabajo del absorbedor inter -

medio es de 100 a 2002C, y preferiblemente de 140 a 1802C.

El enfriamiento de los gases que contienen SO3 ’
antes de su entrada en los absorbedores intermedios se ve-
rifica en dos o més etapas. En una etapa, que funciona co-
mo intercambiador de calor intermedio, se verifica un in -

tercambio de calor con los gases liberados de SO que aban

3
donan la absorcidén intermedia, siendo calentados éstos hag

ta la temperatura de iniciacidén de reaccidn del siguiente
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lecho de catalizador de contacto. La 51guiénte etapa de
refrigeracién, 0 las siguientes etapas de refrigeracién,
en el tratamiento de gases de combustidn de azufre, sir-
ven pare la obtencidén de calor fuera del sistema de con-
tacto de catalizédor, ¥ pueden funcionar como generadores
de vapor, economizadores o precalentadores de aire. Caso
de que ‘se deba produéir vapof de agua sobrecalentado, se
conecta un sobrecalentador antes del” 1ntereamb1ador de -
calor intermedio, o paralelamente a2l mismo. En el trata-
miento de gases de tostacién o de otros gases que resul-:
tan en frio, se utilizan, para el precalentamiento del =
gas que resulta en frio, alguna o Varias de las etapas -
de refrigeracifén que sirven para la obtencibn de celor -
fuera del sistema, en el tratamiento de gases de combus-
tibén de azufre. Ia temperatura de los gases que contienen
SO3'qpe penetran en el absorbedor intermedio se regula -
preferiblemente en sproximadamente 110-1402C. Preferible-
mente se ajusta o establece la temperatura de entrads de
los gases por debajo de la temperatura de trabajo de los
absorbedores intermedios, cuando se desea un rendimiento
néximo de vapor de agua Yy se debe mantener pequefio el con-
sumo de agua de refrigeracidén para la refrigeracibén del
fcido del absorbedor. Mediante enfriamiento deflos gases
por debajo de la temperatura de trabajo se logra un pre
calentamiento de los gases que han de ser absorbidos, por
intercambio térmico con el 4cido del absorbedor. Ia salida
de gases de los absorbedores intermedios esti rrovista de
la manera més conveniente con separadores de gotas.

El absorbedor final después del Gltimo lecho de

catalizador de contacto es necho funcionar preferiblemen—
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te de la misma manera que los absorbedoresAlntermedlos.

su temperatura de trabajo es preferiblemente de 100-150¢C.
A una temperatura de trabajo méds alta, la pérdida de calor
en los gases de escape es mayor. Naturalmente, ésto puedee

ser conveniente cuando se debe diesminuir la cantidad de

agua de refrigeracibén. la refrigeracibn de los gases que

contienen S0., que salen del Gltimo lecho de contacto,

39
antes de la entrada en el absorbedor final, puede tener
lugar en una fGnica etapa o en mis etapas. También el ab-
sorbedor final estd provisto de la manera mas conveniente
de un separador de gotas en la salida de gases.

El secador es hecho funcionar preferiblemente

de la misma manera que los absorbedores intermedios. Su

temperatura de trabajo es, sin embargo, esencialmente -
mas baja, por ejemplo de 45 a éOQC, para lograr un buen
secado. Por esta razbn, se conecta el ventilador necesa-
rio para la alimentacién de los gases que han de ser re-
frigeratos, también preferibleménte detris del secador
visto desde los gases, ya que de esta manera se evita la
elevacibén de temperatura que aparece por causa del calor
de compresién, antes de la entrada de los gases en el se-
cador. Ademés, se aprovecha el aumento de temperatura de
los gases en el sistema de contacto de catalizador produ-—
cido por la compresién, ¥y no se pierde. En el tratamiento
de gases de combustidn de azufré el aire necesario para
la combustidn de azufre y el procedimiento de contacto -
de catalizador, es secado en el secador. En el tratamien-
t0 de gases de tostacibén o de otros gases que contienen

802, el gecado de los gases que contienen 502, tiene lu-

gar también en el secador.

En el tratamiento de gases de combustidén de -
11.2.67 -7 =
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azufre, el aire secado en el secador puede“str conducido
ulteriormente de diversas maneras. Puede penetrar en un
intercambiador de calor formado como una sola etapa, dis
puesto antes del absorbedor final, puede ser precalenta-
do alli y ser conducido subsiguientemente al horno de com
bustibén de azufre. Si la etapa de refrigeracidén antes del
absorbedor final esti formada por dos etapas, el aire se-
cado recoge solo una parte del calor gue se encuentra en
los gases que abandonan el sistema de contacto de catali-
zador, mientras que la parte restante es aprovechada para
la produccidn directa de vapor de agua, o similares. Tam-
bién es posible conducir al aire seqado directamente 3l -
horno de combustién de azufre. En este caso, se aprovecha
todo el calor aprovechable del gas final para la produc-
cién de vapor de agua o similares. También es posible -
conducir al aire secado a travésde una o varias etapas

de refrigeracién antes de los absorbedores intermedios,

e introducirlo subsiguientemente en los hornos de combus
tibén de azufre. la salida de gasés del secador esti pro-
vista también de manera conveniente con un separador de
gotas. La pequefia altura de construccidn necesaria para
el procedimiento de absorcibén segin el invento y el pe-
quefio peso del absorbedor permiten disponer el absorbe-
dor intermedio y el absorbedor final en una altura tal que
el 4cido sulflrico saliente del absorbedor supera, por me
dio de la diferencia de altura, la resistencia en los re-
frigeradores conectados después de los absorbedores y la
resistencia de conduccién, o pérdida de carga hasta el -

secador, de manera que no es necesaria ninguna bomba pa-

ra el Acido sulflrico caliente.

11.2.67 -8 -



10

15

20

25

30

337098

La refrigeracidén del 4cido del absorbedor salien-
te puede tener lugar por ejemplo en un economizador, y todo
el contenido calorifico econdmicamente utilizable del &ci -
do puede ser aprovechado de esta manera para el calentamien
to de agﬁa de alimentacién. Preferiblemente, se mezcla el
agua de dilucidén adicionalmente necesitada con el 4cido -
del absorbedor antes de la entrada en el economizador, de
manera que también se aprovecha en el intercambisdor de ca-
lor la elevacidn de temperatura que La tenido lugar median-
te el mezclado. E1 4cido del absorbedor es enfriado hasta
la temperatura necesaria para el secador o para el Acido
de producto. Caso de que no seg necesario un precalentamien
to de agua, o lo sea solo en parte, el Acido del absorbedor
es enfriado total o parcialmente en un refrigerador de agua
¥ aire hasta la temperatura necesitada. Esto se verifica -
impulsando aire a través de una placa permeable al aire, B8O
bre la que se encuentra un bafio de agua con una altura re -
lativamente pequefia, que es puesto en un movimiento de bor-
boteo o de ebullicibén por el aire. En el bafio de agua estén
dispuestos serpentines de refrigeracidén que son atravesados
por el Acido del abesorbedor que ha de ser refrigerado. Este
procedimiento de refrigeracién puede ser realizado con una
cantidad muy pequefia de agua de refrigerscibén, ya gue la re
tirada de calor tiene lugar por una parte por calentamiento
hasta la temperaturas del bafio de agua del aire impulsado a
través del bafio de agua, y por otra parte se aprovecha el -
calor de evaporacidén que resulta en el calentamiento y sa -
turacién con humedad del aire de refrigeracidn. Ademis, me-
diante el movimiento del bafio de aguas se alcanza un velor -

de transmisidén de ¢alor muy alto. También es posible combi-
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nar ambos procedimientos de refrigera016ﬁ, éégun las con~
diciones més favorables.

La ejecucidn segln el invento de la absorciédn,
secado y refrigeracidén del 4cido del absorbedor hace po-
sible que todas las partes de aparatos que se ponen en -
contécto con el &cido suliQrico consistan en material ce
rédmico y/o de vidrio, y/o estén revestidas de vidrio.

El nimero de lechos de catalizador de contacto
necesarios se rige segfin la concentracién de SO2 yel -
contenido de oxigeno en el gas que ha de ser tratado. Asi,

ror ejemplo, con gases de combustidn de azufre con un con-

tenido de S02 de 8 a 12% en volumen y un grado de transfor
macién total deseado de aproximadamente 99,5-99,8%, se ne-

cesitan tres lechos de catalizador de contacto. Con un -

contenido de SO2 superior a 12% en volumen y un grado de -
transformacidn total deseado hasta de aproximsdamente ©9,8%
en volimen, se necesitan 4 lechos de catalizador de con -
tacto.

Las ventajas principales del procedimiento se -
ghn el invento son las siguientes: Es posible un grado de
transformacién total mAximo de 50, en 303 de 99,7 - 99,8%.
La cantidad necesitada de catalizador de contacto disminu-
ye considerablemente. Es posible un aprovechamiento de ca-
lor Sptimo y méximo de todas las cantidades de calor dispo
nibles, por ejemplo para la produccién de vapor de aguea,
produccidén de agua caliente, produccidén de aire de éale -
faccién, etc... Bl consumo de agua de refrigeracidn, que
no se utiliza para el aprovechamiento de calor, puede -
desaparecer totalmente o es extraordinariamente pequefio,

y es aproximadamente una centésima rarte de las cantida-

1102067 b 10 bad



10

15

20

25

»re

A

des que se necesiébéx ZsOa 910811. E

dor caliente no es bombeado, sino que vuelve por grave -

dad a los refrigeradores o a los secadores. Todo el cir-
cuito de Acido puede ser constituldo de manera resisten~
te a la corrosién con un gasto econémicamente admigible,
ya que las conducciones e instalaciones de refrigeracibn
pueden ser mantenidas con tamafio pequefio a causa de las
pequefias cantidades de &cido circulantes. Es necesaria -
g0l0 una bomba para el acido de secador relativamente -
frio. E1 Acido sulffirico producido tiene un pequefio con-
tenido de hierro. ILos costos de inversidén precisos son ~
esencialmente méds pequefios en comparacidén con los proce-
dimientos conocidos. Los costos del reactor de contacto
de catalisis incluido el catalizador, disminuyen aproxi-
madamente en un 30 6 40%, comparados con una catdlisgis sim
ple con un grado de transformacibén total de 98,5%, o compa
rados con una catdlisis con absorcidén intermedia con un -
grado de transformacidén total de aproximadamente S9,Es%.
Ademés, los costos de inversidn de intercambiadores de -
calor, refrigeradores, conducciones, bombas, etc.., son
también esencialmente méas pequeflos. Los costos de funcio-
namiento de toda la instalacién son también esencialmente
més pequefios. Los costos de produccidén por tonelada de -
fcido sulfirico producido (monohidrato), teniendo en cuen
ta el rendimiento del vapor de agua que se ha de lograr -
que es de aproximasdamente 2.000 kg/tonelada de monohidra-
to, referido a vapor de agua saturado de 22 atmbésferas ma
nométricas y agua de alimentacidén a 100eC - son congide-
rablemente mis pequefios que los costos de los procedimien

tos normales de catélisis normal sin absorcidn intermedia.
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E3 §ocedQ\i§ﬂ;o seghn el invento es explicado

afn mis y a titulo de ejemplo con ayuda de las figuras
1 a 3,con ayuda de los siguientes ejemplos de realiza -

cién:

Bjemplo de realizacidén ntmero 1:

Se calculd la instalacidén para la conversién -
de gases de combustidén de azufre con un rendimiento de -
100 toneladas por dia de monohidrato, y estd representa-
da en la figura 1. Por la conduceidn 1 se aspiran 9350 -
m3 en condiciones normales'por hora de aire atmosférico
a 20¢C, saturado al 80% en el secador 2, y se seca median
te &dcido sulfdrico con 96% en peso de HQSO4 y una tempe -
ratura de 602C. A través del separador de gotas 3, el ven
tilador 4 y la conduccibén 5, el aire secado, con una tem=-
peratura de 80eC y una presibén de 2400 mm de columna de -
agua, es conducido al horno de azufre 8 a través del pre-
calentador de aire 6 y la conduccidn T. A través de la =
conduccién 9, se introducen por tobera 1375 kg/hora de =
azufre liquido y se queman con el aire caliente a 2002C.
A través de la conduccibén 10 se introducen 9350 m’ en con
diciones normales de gases de combustidén con un conteni -
do de SO2 de 10 volumenes % y a 1100 oG, en la caldera de
calor de escape 1ll, se enfrian hasta 430eC y se introdu-
cen a travésrde la conduccidn 12 en el primer lecho de -

catalizador 13. A través de la conduccién 14, los gases

son conducidos, con un grado de transformacidén de 65% y
una temperatura de 60%2C, al intercambiasdor de calor in-
termedio 15, alli son enfriados hasta 3932C, en el eco -
nomizador 16 son enfriados hasta 1402C, y son conducidos

a través de la conduccidn 17 al absorbedor intermedio 18.

11.2.67 - 12 -
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Tos gases liberados de SO3 abandonan el abébféedor 18 con
una temperatura de 174¢C, pasando por el separador de go-
tas 19 y la conduccidn 20, son calentados en el intercam-
biador de calor intermedioc 15 haste 4202C y son conducidos
al segundo lecho de catalizador 22 a través de la conduc-
cién 21. Por la conduccidn 23, los gases, con una tempera
tura de 525¢C y un grado de transformacibn total de 96 %
son conducidos al intercambiador de calor intermedio 24,
son enfriados hagta 305¢C¢, son enfriados Lasts 140¢C en -
el economizador 25, y son conducidos al absorbedor inter-
medio 27 a través de la conduccidn 26. Los gases liberados
de 302 pasan a través del separador de gotas 28 y la con -
duceidn 29 al intercambiador de calor intermedio 24 y, con
una temperaturz de 400¢C, pasan al tercer lecho de catali-
zgdor 31, a través de la conduccidén 30. ios gases, con un
grado de transformacibén total de 99,7% y una temperatura
dg/4059C, son conducidos a través de la conduccidn 32 al -
generador de vapor de agua 33, son enfriados alli hasta
2709C, son enfriados en el precalentador de aire € hasta
iBOQC, y son conducidos al absorbedor final 35 a través =~
de la conduccibén 34. lLos gases finales liberados de 802
abandonan la instalacibén a través del separador de gotas
36 y la conduccidn 37, con una temperatura de 137eC.

El Acido del secador, con una concentracidén de -

96% en peso de B,50, y una temperatura de 602C, es retira

4
do a través de la bomba 38 y la conduccibén 39. Se condu -
cen 12,0 m3/hora al absorbedor intermedio 18 a través de

la conducecidén 40, 5,8 m3/hora al absorbedor intermedio 27

a través de la conduccibén 41 y 0,7 m3/hora al absorbedor

final 35 a través de la conduccibn 42, A través de las ~

11.2.67 - 1% -



10

15

20

25

30

:g ;5 77 () g; ia l;féé%ﬁ§ﬂ
conducciones 43, 44 y 45 se retira el 4cido del absorbe -
dor, es reunido en la conduccidn 46, en el dispositivo de
mezZcla 47 se afiaden 0,75 m3/hora de H20, se enfria en el
preparador de agua caliente 48 hasta 60°C, y se conduce
al secador 2 a través de la conduceibn 49. Por la conduc-
cibén 50 se retiran 2,33 m3/hora de Acido de producto con
una concentracién de 98,5% en peso de Hé804. Se introdu-

cen con tobera en el secador 2 12,0 m3/hora de H,SO

2%Yy &7

través de la conduceidn 51.

En la caldera de calor de escape 1l se producen
6.200 kg/hora de vapor saturado a 22 atmbsferss manomé -
tricas, teniéndose en cuenta el aprovechamiento de calor
por precalentamiento del agua de alimentacidn y evapora-
cién previa en log economizadores 16 y 25. En la caldera
de vapor a baja presibén 33 se producen 650 kg/hora de va-
por saturado a 5 atmbsferas manométricas, y en el genera-
dor de agua caliente 48 se precalientan hasta 952¢ 17.300
kg/hora de agua a 20¢C.

Ejemplo de realizacidén nlmero 2.-

Se calculd la instalacibén para la conversidn de
gases de tostacién y un rendimiento de 100 toneladas por
dia de monohidrato, y estd representads en la figura 2.

A través de la conduccién 1 se aspiran dentro -
del secador 2 9350 m3 en condiciones normales por hora de
gases de tostacibén purificados, refrigerados hasta apro -
Ximadamente 369C y desprovistos de niebla con 10% en vo =
lumen de $0,, ¥ se secan mediante &cido sulffrico con 96%
en peso de H2804 ¥ una temperatura de 602C. A través del

separador de gotas 3, el ventilador 4 ¥y la conduceidn 5,

el gas S0 2secado, con una temperaturea de 80¢C y una pre-

11.2.67 - 14 -
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gibén de 2400 mm de columna de agua, es-conducido a tra -

vés del intercambiador de calor 6, alli es precalentado
hasta 305¢C, es conducido al intercambiador de calor 8

a través de la conduccidn 7, en cuyo intercambiador tiene
lugar el precalentamiento hasta 440¢C, y es conducido al
primer lecho de catalizador 10 a través de la conduceidn
9. Por la conduccidn 11, los gases, con un grado de trang
formacién de 60% y una temperatura de 600¢C, son conduci=-
dos al intercambiador de calor 8, son enfriados alll has-
ta 472¢C, en el intercambiador de calor intermedio 12 son
enfriados hasta 2579C, en el economizador 13 son enfria -
dos hasta 140¢C, y son conducidos al absorbedor interme -
dio 15 a través de la conduccidn 14. Los gases liberados
de SO3 abandonan el absorbedor 15 a través del separador
de gotas 16 y la conduccidn 17, con una temperatura de =
174eC, son calentados hasta 4209¢C en el intercambiador de
calor intermedio 12, y son conducidos al segundo lecho de
catalizador 19 a travée de la conduccibén 18. Los gases =
con una temperatura de 525¢C y un grado de transformacidn
total de 92%, son conducidos al intercambiador de calor -
intermedio 21 por la conduccidn 20, son enfriados hasta
%08eC, son enfriados en el economizsdor 22 hasgta 140¢C,

y son conducidos al absorbedor intermedio 24 por la con-
duccién 23, Los gases liberados de SO3' con una tempera-
tura de 1€7¢C pasan al intercambiador de calor interme -
dio 21, a través del separador de gotas 25 y la conduc =
cibn 26, y pasan con una temperatura de 4008C al tercer
lecho de catalizador 28 a través de la conduccidn 27. Los
gases, con un grado de tfansformacién total de 99,5% y -

una temperatura de 4229C¢ son conducidos al intercambiador

11.2.67 - 15 -
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de calor 6 a través de la conduccibén 29, son enfriados

e
1
>

s

FiLg

2ll{ hasta 1602C, y son conducidos al absorbedor final
31 a través de la conduccidn 30. Los gases finales libe
rados de 505 abandonan la instalacifn con una temperatu
ra de 1672C a través del separador de gotas 32 y la con-
duccién 33. El &cido del secador es retirado con una con
centracibdn-de 96% en peso de H2304 ¥ una temperatura de
602C, a través de la bomba 34 ¥ la conduccidn 35. 11,2
m3/hora son conducidos al absorbedor intermedio 15 a frg
vés de la conduccidn 36, 6,0 m3/hora sonrconducidos al -
absorbedor intermedio 24 a través de la conduccidn 37 y
1,4 ms/hora al absorbedor final 31 a través de la conduc
cidn 38. A través de las conducciones 39, 40 y 41 se re-
tira el Acido del absorbedor, se reune en la conducecidn
42, en el dispositivo de mezcla 43 se afiaden 0,42 ma/ho—
ra de H20, en el preparador de agua 44 se enfria hasta 35¢0¢
Y a través de la conduccién 45 se conduce al secador 2. Por
la conduccidn 46 se retiran 2,33 m3/hora de 4cido de pro -
ducto con una concentracidn de 98,5% en peso de HZSO4.

1,20 m3/hora de H2SO4 son introducidos por tobe-
ra en el secador 2 a través de la conduccibn 47.

En los economizadores 13 Y 22 se precalientan -
desde 102¢C hasta 2209C, 7500 kg/hora de agua de aglimen -
tacidn desgasificada. En el productor de agua caliente -
44 se precalientan, desde 200C hasta 95¢C, 2100 kg/hora
de agua.

Zjemplo de realizacibn nfmero 3.-

Se calculd la instalacién bara la conversidn de
gases de combustidén de azufre ¥ para un rendimiento de 100

toneladas por dia de monohidrato y esti representada en lg

11'2067 . - 16 had
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Bn lugar de la refrigeracidn dél dcido del absor
bedor en un generador o productor de agua caliente 48, deg
crita en el ejemplo de realizacibén 1, la refrigeracibn se
efectlla en un refrigerador de agua y aire 52. 21.000 mo -
en condiciones normales por hora, de aire de refrigeracidn
a 202C y con 80% de humedad son impulsados por el ventila-
dor 53 y a través de la conduccidn 54 por debajo de la -~
placa perforada 55 y a través de la capa de agua 56. La
capa de agua 56 es mantenida a una temperatura de 40eC.

El Acido del absorbedor es conducido a través de los ser-
pentines de refrigeracibén 57 y es enfriado hasta 60¢C.
Por la conduccién 58 se afiaden a la capa de agua 56, co-
mo agua de reposicién, 1,0 m3/hora de agua de refrigera-~
cibén a 20¢C.

La presente solicitud que corresponde a la pre -
sentada en la Replblica rederal Alemana, con fecha 1 de -
Marzo de 1.966, bajo el Ne M 68571 IVa/12i, se acoge a -
los beneficios del articulo 51 del vigente Estatuto sobre

Propiedad Industrial.

-NOTA-

Los puntos de invencién propia y nueva, que se
presentan para que sean objeto de esta solicitud de Paten
te de Invencidén en Espafia, por VEINTE afios, son 1los si -

guientes:

11.2.67 - 17 -
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1.~ Procedimiento para la conversi6n cataliti-
ca en 803 de gases que contienen SO2 por medio de gases
que contienen oxigeno, y para la produccidn de 4cido =
sulfirico secando los gases que contienen oxigeno o que
contienen 302 y oxigeno, en un reactor de contacto de ca
talizador con varios lechos de catalizador, absorbiéndp-
se el contenido de SO3 formado, por medio de Acido sul -

flrico, en absorbedores intermedios ¥ finales, siendo en

friado el gas convertido parcialmente en 303’ antes de la
entrada en el absorbedor intermedio, en dos etapas, has-
ta aproximadamente la temperatura de trabajo del absorbe
dor intermedio, siendo calentados los gases ampliamente
liberados de SO3 que salen de la absorcién intermedia,
antes de su entrada en el siguiente lecho de catalizador,
en intercambio de calor con los gases conducidos a la ab
soreidn intermedia, hasta la temperature de trabajo del
lecho de catalizador, caracterizado porque después de ca
da lecho de catalizador de contacto tiene lugar una amplia
absorcibén del contenido de SO3 formado, siendo enfriados
los gases que contienen 503’ antes de la entrada en cads
uno de los absorbedores intermedios, en dos o més etapas,
hasta aproximadamente la temperatura de trabajo del absor
bedor intermedio.

2.~ Procedimiento segfin la reivindicacién 1, ca
racterizado porque el gas que contiene SO3 es introducido
por la parte superior de un tubo de Venturi del absorbe -
dor intermedio, colocado verticalmente y dirigido hacia -
abajo, es humedecido con 4cido sulférico inyectado en el
tubo de Venturi, y después de atravesar ¥y abandonar el -

tubo de Venturi se encuentra con un bafio de Acido sulfi-

11.2,67 - 18 -
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rico, en el cual el contenido de liquido del gas es reco-
gido o absorbido ampliamente por este bafio, el gas es des
viado, y pasa, a través de una placa permeable a los ga -
ses, dispuesta alrededor del extremo inferior del tubo -
de Venturi, un trozo o tramo por encima del bafio, a una -~
capa de &cido sulfrico en ebullicidn o borboteo que se
encuentra sobre esta placa, que estd provista con un ca-
nal de rebose y estd unida con el bafio mediante disposi-
tivos de elevacibn, y el gas liberado de SO3 es retirado
de la parte superior de la envolvente del absorbedor.

3.~ Procedimiento segin las reivindicaciones 1
y 2, caracterizado porque la temperatura de trabajo del
absorbedor intermedio es de 100-200¢C, y preferiblemente
de 140-180¢C.

4.~ Procedimiento segin las reivindicaciones 1
a 35, caracterizado porque los gases que contienen SO3 son
enfriados en varias etapas hasta 110-140¢C, antes de la -
entrada en el absorbedor intermedio.

5.- Procedimiento segin las reivindicaciones 1
y 2, caracterizado porque el absorbedor final funciona -
igual que un absorbedor intermedio.

€.~ Procedimiento segln las reivindicaciones 1

y 2, caracterizado porque el secador funciona igual que -~
un absorbedor intermedio.

7.~ Procedimiento segln las reivindicaciones 1
a 6, caracterizado porque el Acido sulfirico saliente del
absorbedor supera, mediante la diferencia de alturas, la
resistencia del Acido, del refrigerador y de las conduc-
ciones hasta el secador.

8.~ Procedimiento segin la reivindicacibén 7, ca=~

11.2.67 - 19 -
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racterizado porque el refrigerador de écido estéd configu-
rado como economizador y/o refrigerador de aire y agua.

9.~ Procedimiento segfin la reivindicacibn 8,
caracterizado porque en el refrigerador de aire y agua
se impulsa aire por debajo de una placa permeable al aire,
pase a través de ésta y se encuentra con el bafio de agua
en ebullicibén o borboteo que se encuentra sobre ésta,'en
cuyo bafio estdn dispuestos serpentines de refrigeracibén
atravesados por el Acido.

10 .~ Procedimiento segln las reivindicaciones

1 a 9, caracterizado porque todas las partes de los apa~-
ratos, que entran en contacto con el 4cido sulfdrico, con
sisten en material cerdmico y/o vidrio, y/o estén reves -
tidas con vidrio.

11.- Procedimiento para la conversidn cataliti-
ca en SO3 de gases que contienen S0,.

Tal y como se ha descrito en la kemoria que an
tecede, representado en los dibujos que se acompafian y -
pars los fines que se han especificado.

La presente Memoria constz de veinte hojas, es-

critas a miquina por una sola cara.

Madrid ,g 1 FEB, 15

&lhe

11.2.67 - 20 -
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