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I £1 invento tiene por objeto un procedimiento pa--
• ra la fabricación uc ácido sulfúrico por oxidación cataíí-f
tica bajo presión de cas con pequeño contenido en 30 , en2 .

- paj. txcular ¿ases que tienen un contcniuo en 30 p inferior 
; a 9‘/o aproximadamente, así como ¿as procedente de la combu^- 
tión del azufre. !

Se sabe que, para resolver los problemas asados 
■ planteados en la actualidad por la contaminación atmosfé­
rica, se lia propuesto disminuir el contenido residual- en 
, SOg de ros ¿ases que aoandonan las instalaciones producto- 
. ras de acido sulfúrico aumentando el x*endimiento de la- - 
conversión caualixica mas alia del valor de 98y., ciue era 
: considerado anteriormente como aceptable.
! Esta sugerencia teóricamente seductora tropie­
za, sin embargo, con grandes dificultades prácticas, por- 
;oue las composiciones de los gases liabitualmente tratados 
: en los convertidores para la fabricación del ácido sulfú-
j

jileo y las posibiliuao.es de los catalizadores industriales 
¡utilizados, no permiten rendimiento de conversión suuerior 
■a 39/̂  en una catálisis ordinaria.
' técnica anterior lia utilizado, pues, un me­
dio complementario para obtener rendimientos de conversión 
;mas elevados, medio que consiste en absorber el anhídrido
jsulfúrico xormado en el curso de la reacción antes de aue 
i
jla conversión de S02 haya terminado. Se ha podido determi-
jiiar asi, a partir de la cinética de la reacción que el
1
ji. endimionto de conversión antes ue la primera absorción 
¡debía ser entonces próximo a 90jí.
I Un cierto numero de documentos anteriores ues-
priben la conversión catalítica de SOp en SO, en varias
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otapas separadas por una absorción intermedia y pueden sor-
citados para situar el estado de la técnica, de indicarán!
especialmente, a títilo ilustrativo, las patentes frunce-*»
sas número 1.281.603, 1.300.466, 1.382.3CO, 1.302.361, j

- ■ i
1.335.698, 1.440.930 (y su certificado de adición número ¡

.. i
87.530), 1.447.061 y 1.451.923. j

De hecho, tal procedimiento ¿le catálisis ove aíi-i
liza por lo menos dos etapas de conversión, conviene paraj 
todos los ¿-ases obtenidos por combustión del asufre, pero | 

j no os aplicable a los ¿ases obtenidos por tostación de los! l
} i

j minerales sulfurosos, si el contenido en SOg de éstos es i 
J inferior a 9$aproxi«iaáamente, más que a condición de apor- 
| tar calorías a la reacción, porque es necesario recalentar
jlos gases procedentes de la instalación de depuración antesi !
! de enviarlos al reactor para la oxidación catalítica de 3Q
* , i2; en S03. algunos de los documentos anteriores citados más j
; arriba, en particular las patentes francesas número 1382360,
i 1.382.361, y 1.440.930, conciernen a procedimientos para i
! !| el tratamiento o.e gases que contienen menos de 9*„ de SOq i
!y ¿escriben, pues, medios para realizar la aportación ex- j
; (
•terior de calorías necesarias. lío parece que estes procedióí :
; «lientos sean plenamente satisfactorios desde el punto de \

;vista económico. 1
A la necesidad v.o disminuir la cantidad de ¡JO- it  ̂ i

; expulsada a la atmósfera, se añade actualmente el problema*í 1
I j¡del aumento de la capacidad cíe las unidades cíe producción 1i
ide ácido sulfúrico. Date último problema es difícil de re-ji ): I
¡solver c,esde el punto ce vista tecnológico, cuancto so de- ■
i

.sea utilizar las concepciones ya oxiatcntes y aumentar las 
¡capacidades de producción. !
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Se observará, finalmente, que publicaciones cien­
tíficas han'mencionado ya que la conversión catalítica de 
SOg en SO^, que es unaieacción exotérmica, era favoreció 
da por un aumento de la presión de reacción. Se pueden c£-' 
tar a este respecto las patentes francesas número 791.425 
y 953.533, la patente norteamericana número 2.075.075 y

-  j, i  ti

el artículo del profesor Gathala, publicado en 1.957 .etí'lófe 
Annales du Genie Chimique. J ‘

El invento aprovecha y combina algunos de losJJ J j 
medios ya propuestos por la técnica anterior aplicándolos/ 
al tratamiento de los gases con pequeño contenido en 'Ü02V-.

Permite así, a la ves, disminuir la dimensión de 
las instalaciones de producción que serían actualmentc/lab3 

radas y disminuir las cantidades de S02 rechazadas a la ati

El invento tiene, pues, por objeto, un procedi­
miento para la obtención de ácido sulfúrico por oxidación 
catalítica bajo presión de gas con pequeño contenido en 
SOg, estando caracterizado dicho procedimiento porque se 
realiza la catálisis bajo una presión de 3 a 9 bares abso­
lutos, con o sin absorción intermedia del S03 formado en 
la primera fase de catálisis, siendo recalentados los 
gases residuales antes de la expansión, de preferencia por 
cambio de calor con los gases de reacción.

los gases bajo presión utilizados en el proce­
dimiento pueden ser producidos con ayuda de compresores 
de gran caudal. El procedimiento del invento opera bajo 
presión' tanto en el caso clásico de la simple absorción 
del SO^ formado después de catálisis, como en el caso de 
La doble absorción, es decir, de la absorción intermedia

-4-
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leí S0^ formado después de la primera zona de catálisis.
La presión varía entre 3 y 9 Lares absolutos y su valor 
exacto óptimo se elegirá en cada caso en función del ta­
maño de la unidad de fabricación y del coste de la eaar- 
QÍa'.

En el procedimiento del invento, la absorción 
de SO^ debe ser realizada baqo presión, en particular en 
el caso de la doble absorción. Esta absorción será realiza 
da, de preferencia, a una temperatura de 1752c a 2502.0. par 
¡los gases y 6020 a 902C para el ácido.

El procedimiento según el invento presenta como 
ventaja poder tratar, en instalaciones con doble absorción 
gases de tostación de mineral sulfuroso con contenido en 
SOg inferior a S$7 especialmente con contenido en 30^ com­
prendido entre 4 y 9S¿, y esto sin aportación de calorías 
exteriores. Esto resulta del lieclio de que la compresión del 
gas va acompañada de un calentamiento de éste, calentamieni- 
to suficientemente importante para compensar las calorías 
que faltan.

Por ejemplo, en el caso de una compresión a 4,5
i

jbares absolutos, la temperatura de los gases en el osea-
ipe será del orden de 24Q2C para una temperatura en la admi «
jsión de 352C. Se obtiene, pues, un calentamiento de 2052c
que permite disminuir a 4^ el contenido en SO de los gasek

2
que pueden ser tratados en una instalación con doble absor 
ción, sin aportación de calorías exteriores. En el caso de 
una instalación que funciona a un nivel de presión más ele­
vado, será siempre posible, si es necesario, llevar la tem­
peratura de los gases en el escape del compresor a un ni­
vel de 200-24020, por una refrigeración apropiada entre
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los niveles de compresión.
Siendo el contenido en SO^ de los gases indus->. 

•feriales, en general, superior a resulta que se dispp-. 
ne de calorías en el conjunto del sistema. »

Siendo la presión disponible a la salida detb con-
*  *  ¿ -i J  ;

presor de 3 a 9 bares absolutos y siendo la pérdida, de,//J1
j .

carga ciel sistema, aguas abajo del compresor, como máxi—-
~ J .j <* *

mo de 1,5 bares, se dispondrá, a la salida de la última * 
feorre de absorción, de gases a 8020 aproximadamente y a 
una presión de por lo menos pitares, y oasi siempre supe— ■" 
rior. Se operara, pues, según el invento, un recalentámieñ 
jto de estos gases antes de enviarlos a una, turbina de* 'ex-" 
pansion que estara acoplada al árbol de arrastre del 'com­
presor con una turbina de vapor o un motor eléctrico. Tal 
recalentamiento puede ser realisado con las calorías dis­
ponibles en los gases que salen de catálisis o, eventual­
mente, por comoustion directa o indirecta de aceite pesa— 
o.o o por cualquier otro medio conocido, por ejemplo con 
calorías disponibles en los gases de tostación de los mi­
nerales que sirve para la producción del SOg, o calorías 
que resultan de la combustión de H^S y recuperadas por me­
dio de 'un cambiador de calor.

Si el recalentamiento de los gases, antes de 
La ourbina de expansión, es suficiente, habida cuenta de 
La presión a recuperar, la temperatura de los gases en 
2I escape de la turbina de expansión será suficiente para 
permitir la instalación de un recalentador de agua. Es- 
tara, en todos los casos, a un nivel del orden de 1502 
antes del rechazo, nivel que favorece la velocidad aseen— 
sional en la chimenea de evacuación.

-6-
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El procedimiento según el invento permite’ obte­
ner, a partir de gases procedentes de mineral sulfuroso,., 
(pirita, blenda, galena, B^S, pirrotita, gas de converti­
dor de cobre, descomposición del yeso o de la anhidrita# 
y cuyo contenido en 80^ puede variar de 4# a 9$, rendimien­
to de 99# por lo menos, con tres capas de catalizador,.en 
el caso de una catálisis con simple absorción, y rendimien­
tos que pueden alcanzar 99» 85# por lo meno^on tres ca­
pas del catalizador, en el caso de tina catálisis con dobl^ 
absorción.

El procedimiento del invento puede ser utili-z-adó 
igualmente para el tratamiento de los gases que contienen 
anhídrido sulfuroso SO^ obtenido a partir de la combustióp. 
del azufre. Estos gases tienen entonces un contenido en
SO que puede alcanzar 12#.

2
Existe una diferencia importante para la utiliza­

ción del procedimiento entre los gases ue combustión de mi 
nerales sulfurados (blenda-galena-pirita-yeso o anhidrita- 
minaal de cobre- I-IgS) y la de los gases de combustión de 
azufre, debido a que los primeros necesitan una depuración 
antes del envío al catalizador, depuración que no puede 
hacerse sin refrigeración.

Se sabe además que, para los gases de combustión 
de azufre, es posible utilizar directamente estos gases so­
bre la primera capa de catálisis, cuando se obtienen a par­
tir de aire seco y cuando son simplemente enfriados a la 
temperatura a que debe efectuarse la reacción de oxidaciói 
del SO^, es decir, una temperatura de 420 a 4502C aproxim; 
damente. Para el tratamiento de los gases de combustión uel 
azufre, que constituye una variante de aplicación del pro-

-7-



ceciimiento del invento, no es, pues, ya necesario recalen 
fcar los gases antes de la reacción de catálisis, lo que^"’ * 
simplifica la instalación de utilización y permite uña *"* 
economía de inversión en instalaciones. ‘ "

•̂ n particular, coníorme a esta variante deí in­
vento, se pueden utilizar gases más concentrados en/sc^;:' 
operando a la vez bajo las presiones de 3 a S bares ábso- 
¡luoos tales como se indican más arriba, y se puede obtener- 
jentonces un rendimiento de conversión de 99?¿ con tres! Va-"’ 
|pas de catalizador en ol caso de una absorción única” 
rendimiento de 99,35?: con cuatro capas de catalizador^en 
el caso en que se procede a una absorción intermedia del 
S03 formado. los dispositivos de eliminación de las calo- 
cías en-ure niveles de conversiones pueden ser simplifíca­
los y, en particular, se pueden utilizar inyecciones de 
aire bajo presión.

En el procedimiento de tratamiento de los gases 
<le'.combustión del azufre, en efecto, los gases que con­
tienen anhídrido sulfuroso SO^ son producidos en un hor­
no de azufre y atraviesan luego una caldera de recuperaciór 
donae su temperatura es disminuida a 4-20-45020 antes de su 
Introducción en la primera capa de catalizador. SI aire 
necesario para la producción de este SOg, introducido en 
el horno de combustión de azufre bajo una presión de 3 a 
S bares, es proporcionado por el compresor necesario para 

utilización del procedimiento que, por consiguiente, 
ep completado por una combustión del azufre bajo presión.
| Se puede utilizar ventajosamente una parte del

aire impulsado por este compresor para inyectarlo entre 
las diversas zonas de catálisis para facilitar así la eli-
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minación de las calorías entre los niveles sucesivos de 
conversión. Sin embargo, el aire tomado en la salida del 
compresor es parcialmente recalentado por la compresión.. - 
Para disminuir el volumen necesario, y, por consiguiente, 
las características de la instalación principal, se podrá 
enfriar eventualmente el aire tomado en la salida del com­
presor, o bien por un cambiador enfriado poi' aire o por 
agua, o bien igualmente por riego o por medio de ácido sul­
fúrico en una torre prevista a este efecto, lo que permite 
alcanzar temperaturas mas bajas, siendo enfriado a su ves 
ol acido en un refrigerante auxiliar. En una variante,...se 
puede utilizar también el aire oaliente con objeto de teñe 
una dilución mas importante. En otros casos todavía, se pe 
dra limitar ventajosamente la refrigeración de manera que 
se ajuste a voluntad el contenido en oxígeno de los gases 
después de la mezcla.

Las condiciones generales de utilización del prc 
cedimiento de tratamiento de gas de combustión del azufre 
son, por lo demas, las que se han descrito ya en detalle 
i anteriormente; se observará que en el caso del trátame n- 
to de los gases de combustión de azufre, el recalentamien­
to de los gases que salen de la ultima torre de absorción, 
y antes de su introducción en la turbina de expansión, se­
rá realizado, de preferencia, con las calorías disponbles 
en los gases que salen de la catálisis, o eventualmente 
por combustión directa o indirecta de aceite pesado o por 
cualquier otro medio conocido, por ejemplo con calorías 
disponibles en gases de testación de mineral y i’ecupora— 
das por medio de un cambiador de calor.

El procedimiento según el invento permite obte-

-9-
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ner, a partir de gases procedentes de la combustión del 
azufre y cuyo contenido en 30^ puede alcanzar 12%, ren-^. . , 
dimientolde 995- por lo menos con tres capas de cataliza-* 
dor en el caso de una catálisis con simple absorción,-y 
rendimientos que pueden alcanzar 99»85/í por lo menos con / 
cuatro capas de catalizador en el caso de una catálisis'-- 
con doble absorción.

El invento os ilustrado, sin ser limitado, por - 
los ejemplos siguientes.

EJEMP10 1

Este ejemplo se refiere al tratamiento de un gas 
de pirita que contiene 7,5% de SO^ y 10,8sí de oxígeno. Se 
ha operado con simple absorción, conforme a la figura 1 
del dibujo anejo.

Se describirá a continuación sucintamente la ins
talación utilizada, dando el significado de las referencias 
puestas en el dibujo.

REFERENCIA SIGNIFICADO
1 Primera capa de catalizador
2 Segunda capa de catalizador
3 Tercera capa de catalizador
4,5,6,7 Cambiadores de calor
8 Torre de secado
9 Compresor
10 Torre de absorción
11 Turbina de gas

-10-
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Economizador (reealenta- 
dor de agua)

Turbina de vapor

Chimenea de evacuación
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Los gases brutos de tostación penetran por 15 "
3n la torre 8.

A la salida de la torre de secado 8, los gases 
son recogidos por el compresor centrífugo 9, y comprimidos 
a 4,5 bares aproximadamente. La temperatura de los gasas " 
os entonces de 22020 en el escape del compresor. '

Estos gases son llevados a la temperatura de 
i.3020 en el cambiador 5 por cambio de calorías con los ga­
ses convertidos que salen de la tercera capa de cataliza­
dor, y luego en el cambiador 4 por cambio de calorías con 
los ¿ases parcialmente convertidos que salen de la prime­
ra capa de catalizador. Pasan luego, üespuós ae haber atra-

Íesado la primera capa de catalizador, el cambiador 4, uego sobre la segunda capa de catalizador vuelven a 
salir a la temperatura de 5152C aproximadamente, y soni
énfriados de nuevo antes de pasar sobre la tercera capa 
de catalizador en el cambiador 7, por cambio de calorías 
don los gases que van a la turbina de expansión 11. Pasan 
luego sobre la tercera capa de catalizador, donde se alcan­
za el rendimiento de 59/-, luego son enfriados parcialmen- 
•le en el cambiador 5, donde pasan los gases que van al 
convertidor y luego son de nuevo enfriados a 20020 en
el cambiador 6 por cambio ue calorías con los -' ases que 
j
ejalen del absorbedor 10. El 00^ es absorbido luego en la

1
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torre 10 y los cases inertes, a una presión del orden de 
3,5 bares y una temperatura de 80SC aproximadamente, soii 
recalentados a 43Q2C aproximadamente pasando sucesivámé&t^ 
a los cambiadores 6 y 7, y son enviados a la admisión:de; 
la turbina de expansión 11. Vuelven a salir por el escape, 
a una temperatura ¿e 290^0 aproximadamente, y son final- ” 
mente enfriados a 15O2G, aproximadamente, en un reoalen­
tador de agua 13. Luego son expulsados a la chimenea de 
evacuación. .. „,

El rendimiento global de conversión es igual;-
a 99?S.

EJEMPLO 2

j Este ejemplo se refiere al ‘tratamiento de un
j gas de pirita que contiene 9% de SO^ y 8,5/j de oxígeno. Se 
j ha operado con doble absorción conforme a la figura 2 del 

dibujo anejo. Se dará a continuación el significado de las 
referencias mencionadas en el dibujo:

20 Primera capa de la primera 
zona de catálisis

21 Segunda capa de la primera 
zona de catálisis

22 Segunda zona de catálisis
23, 24,25,26 Cambiadores de calor
27 Horre de secado
28 Compresor
29 Primer absorbedor
30 Segundo absorbedor
31 Turbina de gas
32 Turbina de vapor
33 Chmenea de evacuación.

-12-
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los gases brutos son introducidos por 34 en la 
torre de secado 27. >.

la primera catálisis comprende dos capas de.catai 
lizador 20 y 21. la segunda caja de catálisis no comprende! 
más que una sola capa de catalizador 22. El rendimiento -de' 
conversión después de la capa 22 es de SS,855̂ 0

los gases secados en 27 son recogidos por elcom-j- 
presor 28 y comprimidos a 4,5 bares. Están entonces a la j 
temperatura de 2202C, aproximadamente. luego son llevados jí
a 43020 en el cambiador 25, donde cambian calorías con los)

■ ' !gases parcialmente convertidos que salen de la capa 21 ..-Pa­
san luego sobre la capa 20, de donde vuelven a salir con un 
rendimiento de conversión del orden de 70jí. Lue^o son en­
friados en un cambiador de calor 26 por cambio de calorías 
con los gases que van a la capa 22 y que pasan sobre la 
capa 21 donde el rendimiento de conversión alcanza S4í¿. En­
tonces son enfriados en el cambiador 25 y luego en otro 
cambiador 24, por cambio de calorías con los gases que sa­
len del primer absorbedor 29. Pasan luego al primer absor­
bedor 29 donde el SO^ formado es retenido, luego a los 
cambiadores 24, 26, antes ue atravesar la capa 22 que da 
un rendimiento de conversión de 97,5/É I>os gases converti­
dos vuelven a salir a la temperatura de 45020 aproximada­
mente y son enviados al segundo absorbedor 30 a través del 
cambiador 23, donde son enfriados por cambio de calorías 
con los gases desembarazados del SO, que van a la turbina 
de expansión 31. llegan a la admisión de esta turbina a 
una presión próxima a 3,5 bare3 y a una temperatura de
35C2C. Sus temperaturas en el escape sen de 18020 y son 
enviados a la chimenea de evacuación 33.

-1
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BJEI.iPLO 3

* u

Este ejemplo se refiere al tratamiento de un'gai 
que contiene 4r* de SOg. Se ha operado con doble absorción, 
y con una catálisis en dos etapas conforme al esquema;de 
la figura 3. Las referencias mencionadas en el dibujo, tiexie
el significado siguiente:

40

41

42
43, 44, 45, 46
47
48
49
50
51
52

Primera capa de la primera 
zona de catálisis ■
Segunda capa de la primera 
zona de catálisis . -
Segunda zona de catálisis' '

/ V * *Cambiadores de calor ,.//’• 
Compresor centrífugo 
Primer absorbedor 
Segundo absorbedor 
Turbina de.gas 
Introducción de combustible 
Chimenea de evacuación.

SI compresor 47 y la turbina de gas 50 tienen 
el mismo árbol. Los gases brutos son introducidos por 53 
en el compresor.

ñ la salida del compresor 47, a la presión de 
4,5 bares absolutos y a la temperatura de 22020 aproxima­
damente, los gases son recalentados en un cambiador 44, 
por cambio de calor con los gases parcialmente convertidos 
que salen de la segunda capa 42 de la primera caja de cata 
lisis, y luego son llevados a la temperatura de 43020 por 
cambio de calor, en el cambiador 46, con los gases que sa-

-14-
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len de la primera capa 40 de la primera oaja. luego son 
convertidos parcialmente en la capa 40, luego enfriados 
en el cambiador 46 y son enviados a la capa 41, de donde ' 
vuelven a salir a una temperatura de 46020 aproximadamente, 
Entonces son enviados a la primera torre de absorción 48, 
a, través de un cambiador 45, donde son enfriados a 180- 
-002C por cambio de calor, con los gases procedentes de 
La primera absorción y que van a la capa 42. Después dé - 
La primera absorción, los gases que contienen todavía SO^ 
3on recalentados en un cambiador 49 por cambio de calor 
son los gases que van a la segunda absorción. Salen a 2C.Q2C 
aproximadamente y son luego recalentados en el cambiador 
45 antes de ser enviados a la capa de catálisis 42 de la 
segunda caja de catálisis. Si rendimiento uo conversión
alcanza 97,5/* y los gases son enviados a la segunda torre

í

de absorción a través de los cambiadores 43 y 44.
Á causa del contenido muy pequeño en S02 (45Í), 

de los gases brutos, es necesario recalentar los gases 
antes de la admisión en la turbina 50. Á la salida de la 
¡{segunda torre de absorción 43, los gases a 802C y 3,5 ba­
res absolutos aproximadamente son, pues, recalentados a 
por lo menos 3502C antes de ser enviados a la turbina de 
¿as 50, por combustión directa de combustible 51 en los 
gases, siendo el contenido en oxígeno de éstos suficien­
te.

Con tal instalación, para una presión mí ni v¡m 
te 4 bares absolutos después de compresión de los ¿ases 
a 4$¿ de SOg, el rendimiento global es de SS,855í,
i

EJEMPLO 4

-15-



5

10

15

20

25

30

Se lia aplicado igualmente el procedimiento del 
invento al tratamiento de gas de combustión del azufre 
utilizando la instalación esquemáticamente representada 
en la figura 1 ó en la figura 2. *

El compresor centrífugo S ó 28 introduce el ai­
re seco en 8 ó 27 en el horno de combustión de azufre y"*"-"

j ¿ * •>
una caldera de refrigeración consecutiva. El aire proco-_ '
dente del compresor ha sido calentado en el curso de*la-.-'

«

compresión. Los gases que contienen SOg salen de La/cal-^.
i dera a una temperatura próxima a 43020 antes de pasar -a.'' J
j . / -
| la primera capa de catalizador. ;

Si se utiliza la instalación de la figura* í,"'-es 
decir, si se opera una catálisis con simple absorcipnítse 
sustituyen los cambiadores 4 y 5 por cualquier otro me­
dio de refrigeración, por ejemplo un aparato de vaporiza­
ción de agua o de producción de vapor sobrecalentado. El 
funcionamiento de la instalación es entonces idéntico al 
de la figura 1.

Con la instalación de la figura 2, es decir, pa­
ra una catálisis con doble absorción, se sustituye el 

¡ cambiador 25 por un medio de refrigeración del tipo ci- j tado y se opera de una manera análoga.
I| Este ejemplo muestra que el procedimiento del
invento puede aplicarse a gases que contienen contenidos
variables, pero pequeños en SO .

2

EJEI.IPLO 5

Este ejemplo se refiere al tratamiento de un 
gas de combustión de azufre que contiene aproximadamen-

-16-
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te 9/¿ de SC^. Se ha operado con simple absorción conforme 
al esquema representado en la figura 4.

Se describirá a continuación sucintamente la 
instalación representada en la figura 4 dando el signifi­
cado de las referencias puestas en el dibujo:

101
102
103
104, 105 
106
107
108
109
110 
111
112 •

113

114
115
116

Primera capa de catalizador 
Segunda capa de catalizador: 
Tercera capa de catalizador 
Cambiadores de calor 
Horno de azufre 
Caldera de recuperación 
Generador de aire seco , 
Compresor
Torre de absorción
Turbina de gas
Turbina de vapor
Economizador (recalentador 
de agua)
Torre de ácido
Inyección de aire
Conducción de toma de aire.

Un compresor 109 aspira aire seco procedente de 
un generador 108 y lo comprime a la presión de 4,5 bares 
y a la temperatura de 20G-C aproximadamente introduciéndo­
lo en un horno 106 de combustión de azufre y en una calde- 

de recuperación 107 que trabaja en condiciones tales 
i el contenido en S02 de los gases en la entrada de la

-17-
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caja de catálisis es de 95». los gases atraviesan luego la 
capa 101, el cambiador 104 y la capa 102 y son convert’xápsi' *

o 't «* o
entonces a 90^—95/̂ . Son enfriados entonces por una ihyéc—•• 
cion de aire 115, tomado en la impulsión del compresdf'1Q9, 
y una parte de los cuales 116 pasa a una torre 114 regada”"j *■' u „ t
con acido con objeto de llevar el contenido en SOg de les 
gases en la entrada de la tercera capa 103 de catálisis a 
un nivel tal que corresponda a un contenido de 7£ en la" en­
trada de la primera capa. y-'

Después de la tercera capa 103 que lleva el Ren­
dimiento de conversión a 99Í&, los gases son enfriados en-‘ 
el cambiador 105 antes de entrar en la torre 110 de absor­
ción del SO^. los inertes que salen de la torre son reca­
lentados hacia 50Q2C sucesivamente en los cambiadores 105 
y 104, antes de ser admitidos en la turbina de expansión 
111 ® una presión de 3,5 cares. En el escape de esta tur­
bina 111 de expansión de los gases, estos son complementa­
riamente enfriados en un recalentador de agua 113 hasta 
15020 aproximadamente. la turbina de gas 111 está asocia­
da sobre el mismo árbol a una turbina de vapor 112.

EJEMPLO 6

Este ejemplo se refiere al tratamiento de un 
gas de combustión de azufre que contiene 12$ de SOg-, y 
se ha operado con doble absorción conforme al esquema de 
la figura 5 del dibujo anejo. Se dará a continuación el 
signixicado de las referencias citadas en el dibujo!

-18-
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120 Primera capa de la primera 
zona de catálisis

121 Segunda capa de la primera, ' 
zona de catálisis

122 'tercera capa de la primera 
zona de catálisis

123 Capa única de la segunda zo­
na de catálisis

124, 125, 126,127 Cambiadores de calor
128 Eeonomizador
129 Segunda torre de absorción
130 Primera torre de absorción
131 Turbina de gas
132 Turbina de vapor
1333 Eeonomizador
134 Torre de secado de aire
135 Compresor
136 Horno de asufre
137 Caldera de recuperación.

¡ Gomo en el ejemplo 5, el compresor 135 aspira
aire seco procedente de una torre 134 de secado y la com­
prime a una presión de 4,5 bares introduciéndolo en un 
Horno 136 de combustión de azufre y en una caldera de re­
cuperación 137. A la salida de ésta, el contenido en 3O2 

de los gases es de 125C de SOg y su temperatura de 43020 
aproximadamente. Atraviesan entonces sucesivamente la pri­
mera capa de catalizador 120, el cambiador 127, la segun­
da capa de catalizador 121, el cambiador 126 y la tercera 
capa de catalizador 122. El rendimiento de conversión es

-18-30
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entóneos de 95/'- aproximadamente.
Los ¿'ases van entonces a la primera torre 130';' 

de absorción del SO^ a través de los cambiadores 124 y i  •. 
125. A la salida de esta primera torre de absorción 
los gases que contienen todavía S02 al contenido de.íft/ = i 
aproximadamente, son recalentados sucesivamente en los oca:a 
biadores 124 y 127 antes de atravesar la cuarta capa ;de ca

a íjí
talizador 123, capa única de la segunda caja de catálisis!

El rendimiento de conversión global referido -Vil 
azufre quemado en el horno es entonces de SS,85f¿. Los ¿-a-

¿y 5 * j
ses que salen de esta segunda caja de catálisis 123 
emriados en un recalentado!" 128 de agua o por cualquier 
otro medio que pueda ser considerado (vaporización de agua 
recalentamiento de vapor) antes de entrar en la segunda to 
i-re de absorción 129» Los gases residuales que salen de es 
ta torre a 802C aproximadamente son recalentados a 50Q2C 
pasada por los cambiadores 125 y 126 antes de ser admiti­
dos en una turbina 131 de expansión de los gases a una pro 
sion del orden ce 3,5 bares,, En el escape de esta turbina 
la temperatura de los gases es disminuida a 1502C por pase 
por un recalen t,aaor de agua 133. La turbina de gas 131 es­
ta asociada en el mismo árbol a una turbina de vapor 132 

La presente solicitud que corresponde a las pre­
sentadas en Francia, el 22 de Agosto de 1.967, bajo el nú­
mero P.7. 118.648 y 22 de Diciembre de 1.967, IT2 p„ye 
133.630, se acogen a los beneficios del artículo 51 del 
¡vigente Estatuto sobre Propiedad Industrial.

por

-20-
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los puntos de invención propia y nueva que se., 
presentan para oue sean objeto de esta solicitud de Paten­
te de Invención en España, por VEINTE años, son los si- . 
guientes:

1. - Procedimiento para la obtención de ácido svl|
u i

fúrico por oxidación catalítica bajo presión de gas con.'- j 
peaueño contenido en 30^, estanco caracterizado dicho pro-> 
ceñimiento porque se realiza la catálisis bajo una presión 
de 3 a 9 bares absolutos, con o sin absorción intermedia 
del SO^ formado en la primera fase de catálisis, siendo 
recalentados los gases residuales antes de la expansión, 
de preferencia por cambio de calor con los gases de reac­
ción.

2. - Procedimiento según la reivindicación 1,
caracterizado porque se utilizan gases de combustión de
una sustancia sulfurada (blenda, pirita, H^3, pirrotita,
galena, gas de convertidor de cobre, descomposición del
yeso o de la anhidrita), cuyo contenido es de 4-Sr en
SO .2

3. - Procedimiento según la reivindicación 1,
caracterizado porque se utilizan gases de combustión del
azufre cuyo contenido en 30 puede alcanzar 12$“.

2
4. - Procedimiento según las reivindicaciones 1

a 3, caracterizado porque se opera con una sola zona de cú

-21-
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talizador que comprende tres capas y el rendimiento de coi; 
versión obtenido es de 9S/í por lo menos,

5. - Procedimiento según las reivindicaciones'’ 1»,,1
•- v e

a 3, caracterizado porque se opera con dos zonas de cata-1' - 
lizador con absorción intermedia del SO, formado &espúós.;„ 
de la primera zona de catálisis, alcanzando entonces >el;‘ ’ ’ - 
rendimiento global 99,85$ cuando el rendimiento de conver­
sión después de la primera zona es, por lo menos, igual a

* *  *» -  *  J

93-94Í*. ' * “ s

6. - Procedimiento según las reivindicaciones ‘l
a 5, caracterizado porque los gases que salen de la según- 
da absorción son recalentados antes de la expansión ..en ’üná,

¿  i  ?•

turbina de gas.
7. - Procedimiento según las reivindicaciones 1,

2, 4 y 6, caracterizado porque los gases que van a la tur­
bina de expansión son recalentados por cambio de calor c<

los gases que van a la absorción, luego por los gases que 
salen de la segunda capa de catalizador, o/y por combus­
tión directa o indirecta del combustible o por cualquier 
otro medio de recalentamiento conocido, por ejemplo con 
calorías disponibles en los gases de tostación de los mi­
nerales que sirven para la producción del SOg, o calorías 
que resultan de la combustión de B^S y recuperadas por me­
dio de un cambiador de calor.

8. - Procedimiento según las reivindicaciones 
1,2, 5 y 6, caracterizado porque los gases que van a la 
turbina son recalentados por cambio de calor con los ga­
ses que van a la segunda absorción y/o por combustión 
directa o indirecta del combustible.

9*— Procedimiento según las reivindicaciones 1,

**22-
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2 y 5, caracterizado porque los gases que salen, de la pri­
mera absorción y que van a la segunda catálisis (tercera j
capa de catalizador) son recalentados por cambio de calor j

: i
con los gases que salen de la segunda capa de catalizador,j 
luego con los que salen de la primera capa de catalizador,}

jsiendo recalentados los gases que van a la primex-a capa ’ i
1 ~

de catalizador por cambio de calor con los que salen de laj- 
segunda capa de catálisis. ' “; ' j

10. - Procedimiento según las reivindicaciones 1,j
2 y 3, caracterizado porque los gases que van a la primoraj 
capa de catalizado!* son recalentados por cambios de calor,} 
con los gases que salen de la tercera capa de catalizador,! 
luego con los gases que salen de la primera capa de cata- j 
lizadox*, siendo recalentados los gases que salen de la pri­
mera absorción y que van a la tercera capa de catalizador 
por cambio de calor con los gases que van a la segunda 
absorción, luego con los gases que salen de la segunda ca­
pa ue catalizador y que van a la primera absorción.

11. - Procedimiento según las reivindicaciones 1,
3 y 5, caracterizado porque se opera con dos zonas de ca- |
talizador con absorción intermedia del SO^ formado después 
de la primera zona ¿e catálisis, incluyendo la primera 
jzona de catálisis tres capas de catalizador y la segunda j 
zona una sola capa de catalizador. j

12. - Procedimiento según las reivindicaciones 
1, 3, 5, 6 y 11, caracterizado pox’que los gases que van 
ja la turbina de expansión son recalentados por cambio de 
calor con los gases que van a la absorción, luego por los

I

gases que salen de la primera capa de catalizador, y/o por I
combustión directa o indirecta del combustible o por cual-J

ii
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quier otro medio de recalentamiento conocido, por ejemplo, 
con las calorías disponibles en ¿jases de testación.

*

13. - Procedimiento según las reivindicaciones>1̂
3, 5, 6 y 11, caracterizado porque los gases que salen de

V- ^

la absorción final y que van a la turbina de expansión sor.” 
recalentados por cambio de calor con los gases que van.á'l”v **
primera absorción y luego con los gases que salen de la’"- 
segunda capa de catalizador. *

14. - Procedimiento según las reivindicaciones*'í 
3 a 11, caracterizado porque los gases que salen de lá-pirn

r

mera absorción y que van a la segunda catálisis (cua'ptávY" 
capa de catalizador) son recalentados por cambio de calor con 
los gases que van a la primera absorción y luego con los 
gases que salen de la primera capa de catálisis.

15. - Procedimiento según las rcivindicaciones 1,
3 y 11, caracterizado porque en el caso de una catálisis 
con simple absorción, los gases que salen de la segunda csj' 
pa de catálisis son refrigerados antes de la admisión en 
la tercera capa de catálisis por inyección de aire tomado 
a la salida del compresor y más o ráenos enfriado, por ejes 
pío en un cambiador o en una torre regada con ácido, con 
objeto de ajustar la temperatura en la entrada do la tercej- 
ra capa de catalizador, regulando a la vez el contenido er. 
oxígeno de los gases después de la mezcla.

16. - Procedimiento según las reivindicaciones 
1 y 6, caracterizado porque los gases expandidos en la tuij- 
bina de gas son enfriados después de la expansión, por ejem­
plo en un recalentador de agua o un vaporizador.

17. - Procedimiento según la reivindicación 1, 
caracterizado porque el efluente es expulsado a una tempe-

." y  *

.

■%
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ranura mínima cíe 15G20.
18.- Procedimiento para la obtención ele ácido 

¡ulffcLco por oxidación catalítica bajo presión de -as 'coa 
pequeño contenido en SOg.

Tal y como se ha descrito en la memoria que ante-l
cede representado en los dibujos que se acempalian y pa— !jIra los fines que se lian especificado. j

Esta Memoria consta de veinticinco hojas escritas 
a máquina por una sola cara. j

Madrid, 1 ¿ ' , - • |
P.A I

I

MCC. 24.9.1868 -25-
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