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MEMORIA DESCRIPTIVA

El bibxido de azufre se halla en gran mimero de gases in
dustriales que emanan de instalaciones en las que tiene lugar
la tostacidn, fusidn y sinterizacién de minerales sulfiricos,
por ejemplo calcopirita (CuFeSz), piritas de hierro (FeSz) 0
pirrotita (FeS) o en gases procedentes de plantas motrices
que queman carbén con alto contenido de azufre u otros minera
les sulfurosocs u otras operaciones industriales en las que se
realiza la combustidn de combustibles que llevan azufre, ta-
les como fuel-oil en las refinerfas. Como puede observarse fg
cilmente, la emisidén de bidxido de azufré en estos gases no
sélo plantea un problema de sanidad, por contaminacién de la
atmésfera ambiente, sino que da por resultado una pérdida de
cantidades valiosas de azufre. Si bien se ha propuesto previg
mente producir azufre elemental a partir de gases que contie~
nen biéxido de azufre, no ha existido ningin proceso comer-
cialmente realizable para la reduccién de bibxido de azgufre a

azufre elemental. = = = = = = = = = = = ¢ - - - - - -~ -

La reduccién de bidxido de azufre ha sido investigada ex
tensamente y hay una grén canfidad de referencias publicadas
sobre esta materia. Por ejemplo en las patentes norteémerica—
nas nos. 2.270.427, 2.388.259 y 2.431.236 se describe la re-

dligeidn de bidxido de azufre con un gas natural, tal como me-
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tanoc, en la gue se recuperan las cantidadéé de azufre en una
reaccidn substancialmente en tres etapas. En la primera eta—
pa la reduccién de biéxido de azufre contenido en los gases
que salen de las operaciones de fusién del cobre se hace
reaccilonar con metaﬁo a Temperaturas de aproximadamente 22802

a 2360°F (aprox. 124892 a 1292°C) con un material refractario

que trabaja como catalizador de superficie. Los principales

subproductos gue contienen-azufre son el sulfurc de carbonilo
y el sulfuro de hidrégeno. El sulfurc de carbonilo se hace en
tonces reaccionar con bidxido de azufre adicional a temperatu
ras de aproximadamente 8009 a 840°F (aprox. 426 a 4482C) so-
bre un catalizador de bauxita para producir azufre y el sulfu
ro de hidrdégeno se hace reaccionar con nuevas cantidadeé de
bidxido de azufre a una temperatura de aproximadamente 4109 a
4509F (aprox. 210 a 2329C) en presencia de bauxita para produ

cir azufre por medio de la bien conocida reaccidn de Claus. -

Asimismo en la patente‘norteamericana n? 3.199.955 se re
vela un sistema similar que emplea tres convertidores catali-
ticos para convertir el bidxido de azufre en azufre elemental,
excepto gque en el primero la reduccién de bidxido de azufre
con metano se obtiene con temperaturas de 14702 a 18302F
(aprox. 7982 a 9982C) en presencia de un catalizador que in-
cluye aldmina activada, bauxita, sulfuro cdlcico yrcuarzo. Se
seflala que, con este procedimiento, aparece entre aproximada-
mente el 40 y el 60% del bidxido de azufre de entrada en los
gases de produccidn procedentes de la primera etapa como azu-
fre gaseoso elemental, halldndose el resto como sulfuro de hi

drégeno, sulfuro de carbonilo, bisulfuro de carbono y bidxido
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de azufre. La segunda y la tercera etapas de este procedimien
to son substancialmente iguales que las indicadas en las pa-
tentes anteriores. El sulfuro de carbonilo y el bisulfuro de
carbono se hacen reaccionar con biéxido de azufre para produ-—
cir azufre a una temperatura de aproximadamente 735°F (aprox.
3909C) en preéencia de un catalizador adecuado tal como alumi
naj; y en la etapa final el sulfuro de hidrdégeno se hace reac~
cionar con bibxido de azufre a'una temperatura de aproximada-
mente 3902 a 5309F (aprox. 1992 a 2762C) en presencia de un
catalizador, tal como alidmina activada, para producir azufre
adicional. Se ‘toman medidas esmeradas para asegurarse de que
la temperatura permanece por debajo de los 10002C mediante el
empleo dg mds de un reactor Unico, ya que un solo reactor no
permitird mantener la temperatura por debajo de los 100092C,
Los inventores proveen un segundo reactor en el que ldé gases
del primero pasan al segundo y ée mantienen temperaturas infe
riores a los 10002C. Un problema importante que se da con los
procedimientos descritos en esta patente es el alto costo de
equipo necesario para realizar la etapa de reaccidn primaria
de convertir a los productos mencionados, asf como la etapa
intermedia de reaccidén de convertir el sulfuro de carbonilo

y/o el bisulfuro de carbono en azufre adicional. = = = —= — -

De modo deseable, la reduccidén de bidxido de azufre con
un agente reductor ha de ser efectuada en tan pocas piezas de
equipo como sea posible; ¥ producir tan pocos subproductos co
mo sea posible de entre los que pueden formarse tales como
bibxido de carbono, agua, monéxido de carbono, sulfuro de hi-

dr$geno, bisulfuro de carbono y azufre. La formacién de sub-
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ﬁroductos depende de un cierto nudmero de:ﬁériables, incluyen—
do la temperatura, caudal de reaccionantes y relacién de reac
cionantes empleados. De modo ventajoso se busca un equilibrio,
ya que en condiciones de equilibrio es posible calcular la
composicién de la mézcla de gases que se obtiene en la reduc-
cibn de biéiido de azufre. Por ejemplo, bajo condiciones de
equilibrio empleando metano como gas reductor, el metano reac
ciona completamente con el bidxido de azufre, de modo que el

proceso puede expresarse por medic de las ecuaciones: = = « -
2502+CH4 — 82+2H2O+CO2

6S02+4CHZ —_— 4C02+4H20+4H23+32

"Ademds, se forman cantidades substancialmente no detectables

de sulfuro de carbonilo y/o bisulfuro de carbono en la reduc-
cidn de bibxido de azufre bajo condiciones de equilibrio. Se-
gin ello, cuaﬁdo se alcanza el equilibrio qufmico no es nece-
sario proveer un equipo adicional para convertir estos subpro
ductos en azufre adiecional, y no hay pérdida de metano no

reaccionado. De modo ideal, la reduccidén del bidxido de azu-
fre con un gas reductor se realiza bajo condiciones que favo-

recen el equilibrio; véase por ejemplo Zh. Khim. Prom.,

Yushkevich et al. N2 2, pp. 33-37 (1934) en donde se revela
que el equilibrio de la reduccidén del bidxido de azufre con
metano se logra a temperaturas que varfan de aproximadamente
7002 a 10002C, velocidades espaciales de 70 a 1000 y una velo
cidad lineal superficial de aproximadamente 0,1 pie (aprox.
0,03 m) por segundo. Conciuyeron que, de los resultados de

sus experimentos, el equilibrio se alcanza en la reduccidn
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del 302 con metano a temperaturas de 8002C a 10002C, mante-~
niendo la velocidad espacial de 1los reaccionantes gaseosos
(vibdxido de azufre y agente reductor) a través del lecho de

catalizador del orden de hasta aproximadamente 500, = = = — -

Igualmente,ren la solicitud de patente norteamericana de
A. W. Michener et al. n? 883,538, presentada el 9 diciembre
1969 (que corresponde a una solicitud de patente espafiola, a
nombre de ALLIED CHEMICAL CORPORATION, por "Procedimiento de
reduccién de bibxido de azufre" presentada el 12 agosto 1970)
se revela un procedimiento en que el equilibrio puede lograr-
se a temperaturas de 10069 a 240092F (aprox. 5372 a 13149C) em
pleando fiempos de contacto extremadamente cortos y velocida~

des muy altas de los gases a ?ravés del lecho catalftico. - -

Como puede apreciarse, es necesaric un equipo muy grande
para procesar de modo econémico grandes voliumenes de gas que
contenga bidxido de azufre. As{, para evitar la necesidad de
una o mds piezas de equipo se origina una inversién substan~
cial de capital asf como potenciales problemas de proceso que

pueden presentarse. — = = = = = = = = = = - = ~ =~ ~ & ~ = —

La figura 1 es una representacidn esquemdtica del siste-

ma de proceso de la presente invencibne = = = = = = = = = = =

-Se ha encontrado ahora que la presente invencidn repre-
senta una mejora importante sobre el estado de la téphica por
cuanto proporciona un sistema de reduccibn para convertir el
bibxido de azufre en azufre elemental y/o otros pfoductos ga~

seosos sulfurosos en un disefio de planta comercial prdctico y

A
N
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econdmico. En el sistema de proceso de,ld}ﬁresénte invencién,
la mezcla gaseosa de reaccidn pasa siempre por la cdmara de
reaccidn 28 en la misma direccidn para proporcionar una cur-
va de temperaburas uniforme y unas condiciones estables de
operacidn para la reduccién del gas bidxido de azufre. Cuan-—
do se opera del modo que se describird se ha hallado que el
aumento de temperatura en la cdmara de reaccién és del orden
de 1002 a 30092F (aprox. 562 a 1679C) de modo que las tempera—
turas en el reactor se mantienen entre 10002 y 2400°F (aprox.
5372 y 13142C), preferentemente entre 15002 y 20002F (aprox.
8152 y 10922C), temperaturas que no afectan dé modo seriamen-—
te adverso los catalizadores gue suelen emplearse en la reduc
cibn del bidxido de azufre en presencia de un agente reduc-
tor; Al operar de esta manera, no hay necesidad de una segun-
da zona de reaccidén para mantener la temperatura de los gases
de reacci@n déntro de estrechos limites para evitar la degra-
dacién prematura del catalizador empleado y lograr los produc

tos de reaccidn deseadOS. — = = = = = = — = — = = « = = = =~ =

Ta cdmara de reaccién 28 contiene un material catalitico
adecuado, preferiblemeﬁte enn forma dé pequefias bolas o guija-
rros de aproximadamente 1/4 a 3/4 de pulgada (aprox. 6,5 a 19
mn) de didmetro. La mezcla de gases de reaccién puede pasar a
través de la masa catalftica preferiblemente con un régimen
suficiente para lograr un equilibrio quimico. Los tiempos de
contacto desde aproximadamente 1/4 a 7 segundos, preferible-
mente aproximadamente 0,5 a 3,5 segundos, y las velocidades
de gas lineales superficiales desde aproximadamente 1/3 a 30

pies (aprox. 0,1 a 9,1 m) por segundo, preferiblemente de 2 a
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12 pies (aprox. 0,6 a 3,6 m) por segundo, pueden emplearse

anin i

o

con ventaja, dependiendo del catalizador, gas reductor ¥y simi
lares. Los productos de reaccibén que salen del reactor se po-
nen luego en contacto con una masa de contacto para enfriar
aquellos gases a una temperatura del orden de aproximadamente
7002 a 800°F (aprox. 37192 a 4262C) temperatura en que el sul-
furo de hidrégeno y el biéxido de azufre pueden reaccionar pa
ra formar azufre adicional. Cuando la masa de contacto se
vuelve demasiado caliente para enfriar los gases producto de
reaccién a la temperatﬁra deseada, se invierte el ciclo; es
decir, que la masa de contacto anteriormente usada para calen
tar los gases de reaccién se usa entonces para enfriar los
productos de reaccién. Lz inversidén de ciclos tiene lugar

aproximadamente cada 100 segundos a 3000 segundos o més. -

Como se ha indicado, se ha hallado que este equilibrio

- puede lograrse en el presente proceso haciendo reaccionar el

gas que conbtiene bidxido de azufre con un gas reductor a tem—
peraturas entré aproximadamente 10002 a 24009F7(aproxo 5372 a
13142C), preferentemente 15002 a 2000°F (aprox. 8152 a 10922¢)
sobre un material catalftico con tiempos de'contacto de apro-
ximadamente 0,25 a 7 segundos, preferiblemente tiempos de con
facto de 0,5 a 3,5 segundos,'y velocidades lineales superfi-
ciales de los gases de 1/3 a 30 pies (aprox. 0,1 a 9,1 m) por
segundo. Bajo estas temperaturas de reaccidn se logre la con-—
versién en equilibrio, déndo por ello una mdxima utilizacién
del agente reductor puesto que sélo aparecen en los gases de
salida'pequeﬁas cantidades no reaccionadas de monéxido de car
bdgo e hidrégeno. Ademds, las concentraciones de sulfuro de

carbonilo y de bisulfuro de carbono en los gases producidés
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son inferiores a los limites detectables’Qéromﬁtografia de ga
ses) permitiendo por ello la utilizacién de un solo reactor
de reduccién antes del reactor Claus convencional, para conver
tir el sulfuro de hidrdgeno en azufre adicional por reaccién

con bidxido de AZUFrE. — — = = = = = = = = —_—— o — - — =

El bibxido de azufre que es reducido en el presente pro-
cedimiento puede ser esencialmeﬁte puroc o puede comprender un
pequeflo porcentaje, como ehrun gas industrial de desecho, en
el cual el contenido de bidxido de azufre puede variér desde
menos de aproximadamente 1% hasta aproximadamente 16 o mis
por ciento, comprendiendo los otros componentes substancial-
mente oxfgeno, nitrégeno, bibéxido de carbono y vapor de agua.
Como agentes reductores puede emplearse por 1lo menos un miem-
bro del grupo formado por el monéxido de carbono y el hidrége
no o cualquiefa de los hidrocarburos gaseosos. Los hidrocarbu
ros gaseosos preferidos para utilizar en el presente procedi-
miento son los hidrocarburos normalmente gaseosos que contie-
nen aproximadamente de 1 a 4 4dtomos de carbono y gue incluyen
gas natural, que es una mezcla que comprende metano, etano,
propano, los butanos, los pentanos, nitrégeno y bidxido de
carbono; metano, etano, propano y los butanos. ILa eleccién
del hidrocarburo se basa en el costo mgs bien que en conside-

raciones técnicas. El monéxido de carbono y el hidrégeno pue-

den emplearse individualmente o combinados como gases subpro-

ducto de otras reacciones quimicas; por ejemplo, gas pobre,
gas de agua y gas de sintesis, cada uno de los cuales contie-
ne hidrégeno y monéxido de carbono en varias proporciones.

Otros gases en los cuales el monéxido de carbono y/o el hidrd
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geno son los componentes predominantes pueden utilizarse efi

cazmente en tanto sean capaces de reducir el biéxido de azu-

fre con una velocidad suficiente. = = = = = = = 0w o - o o

Puede utilizarse cualguiera de los catalizazdores bien co
nocidos empleados previamente para la reduccidn del bidxido
de azufre, por ejemplo bauxita, alymina, sflice, sulfuro c4l-
cico, 6xidos de vanadio y similares: Sin embargo, un cataliza
dor que se ha hallado inesperadamente eficaz para la conver-
sién de bidxido de azufre en azufre elemental y/o otros compo
nentes sulfiricos gaseosos en presencia de uno de los mencio-
nados agentes reductores es el aluminato c4leico, como se re—
vela en la solicitud de patente norteamericana n? 809.996 pre
sentada el 24 de marzo de 1969 (que corresponde a la solici-
tud de patente espafiola, 2 nombre de ALLIED CHEMICAL CORPORA~
TION, n? 376.598, por "Procedimiento para la reduccién de did
xido de azufre", presentada el 6 febrero 1970.) que se cita

especificamente a modo de referencig. — — = = = = = = = ~ - -

La reduccién del bibxido de azufre empleando un hidrocar
buro gaseoso, especialménte gas natural y mebano, como agente
reductor, se realiza con un ligero'exceso estequiométrico de
gas reductor a fin de obtener el adecuado equilibrio total de
gases en los aparatos de proceso corriente abajo. La relacién
de reaccionantes (bidxido de azufre: gas reductor) debe ser
del orden de aproximadamente 0,5 a 6,5:1 segin el gas reductor
empleado. Por ejemplo, si se utiliza bubano la relacidn de
biéxido de azufre a butano es aproximadamente 6,5:1 a aproxi-
mgda@ente 5,2:1; y con monéxido de carbono e hidrégeno la re-

lééidn es aproximadamente 0,5:1 & aproximadamente 1:1. Como
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se ha mencionado antes, los agentes reduéﬁores preferidos son
el gas natural y metano ¥ la relacién de bibxido de azufre a
gas reductor en este casc es aproximadamente 1,33 a 2,0:1,
con una relacibn especialmente preferida de bidxido de azufre:

gas reductor de 1,7'a 1;9:1e = = o e e e e - e

Los tiempos de ﬁermanencia en que puede lograrse el equi
librio entre la reaccién del gas que contiene biéxido de azu-
fre con el gas reductor enlél lecho de catalizador es del or-
den de aproximadamente 0,25 a 7 segundos, preferiblemente de
0,5 a 3,5 segundos, con velocidades lineales superficiales de
gas de 1/3 a 30 pies (aprox. 0,1 a 9,1 m) por segundo, prefe-
riblemente de 2 a 12 pies (aprox. 0,6 a 3,6 m) por segundo.
En tiempos de contacto de menos de 0,25 segundos, la conver-
sibn es incompleta, mientras que los tiempos de contacto'supg
riores a 7 Segundos no proporcionan beneficios, dado gue ya
se ha alcanzado el equilibrio. Con velocidades superficiales
de menos de aproximadamente un tercio (1/3) de pie por segun—
do (aprox. 0,1 m) los didmetros de los reactores se hacen de—
masiado grandes para que sean prdcticos, y con velocidades su
perficiales de gas superiores a 30 pies (aprox. 9,1 m) por se
gundo se origina un agudo aumento de caida de presién a tra-
vés del lecho de catalizador y de las masas de intercambio

térmico, que requieren costos de energfa exorbitantes., - - - -

El equipo gue puede emplearse en la reduccién de biéxido
de azufre por medio del presente procedimiento puede ser el
convencionalmente empleado para poner en contacto gases con ma,

terial catalftico. Sin embargo, en el funcionamiento de la pre
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sente invencién para la reduccién de bidxido de azufre con un
agente reductor, el sistems como se ilustrae la figura 1 es
el que ha de emplearse a fin de que la curva de temperaturs
de la seccién reactor 28 se mantenga dentro de unos 1fimites
controlados que garanticen condiciones de reaccién en equili-
brio a la temperatura deseada, y con ello eliminen la forma-
cién de subproductos, particularmente sulfuro de carbonilo ¥y

bisulfuro de carbong., — = = = = =& = . o - o m e . -

En el esquema ilustrado en la figura 1, el gas que con-
tiene biéxido de azufre, tal como un gas desprendido de un
horno de tostacién procedente de la fusién de mineral de pi-~
rrotitae que contiene aproximadamente 13% de bidxido de azufre,
86% de nitrégeno y 1% de oxIgeno sobre una base en seco, tipi
camente a una temperatura de aproximadamente 500-6002F (aprox.
260-3152¢C) enﬁra en el sistema por la tuberfa 2. Una cantidad
de agente reductor, tal como metano, suficiente para determi-
nar el adecuado equilibrio total de gas en los aparatos de
proceso corriente abajo, se introduce por la tuberfa 4 y se
mezcla con el gas que contiene 802 en la tuberfa 6. Una parte
de la mezcla de gases de la tuberla 6 es derivada directamen-—
te hacia el reactor 28 a travéds de la tuberfa 8 y la vdlvula
12 para el control de la temperatura del reactor. La parte res

tante de la mezcla de gases se hace pasar a través de la tube

“rfa 10 hacia una védlvula 14 de inversién de circulacidn. Los

gases gue dejan la vdlvula 14 de inversién de la circulacién
pasan a través de la tuberfa 16 o 38 hacia las cdmaras de con
tacto 18 o 36 respectivamente, como se explicard posteriormen

té ,con mayor detalle, = = = = = = = = = = —~ — - - -
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Las cdmaras de contacto estdn relleﬁédas con un material
adecuado de intercambio térmico tal como ladrillos, guijarros,
bolas, grdnulos refractarios o similares. Este material de re
llenc, gue ha sido calentado durante un ciclo anterior, se en
fria cuando los gasés de reaccidn pasan a través del mismo.
ELl calor gue es liberado por el rellenc calienta los gases de
reaccidn a una temperatura adecuada para entrar en el reactor
28 a través de las tuberfas 19, 20, 22 y 26. La vdlvula 24 es

t4 abierta y la vdlvula 56 estd cerrada durante este ciclo.

_Dado que la temperatura del reactor 28 estd variando constan-—

temente durante este ciclo, el volumen de los gases derivados
por las tuberfas 8 y 9 var{a constantemente a fin de mantener
una temperatura de entrada substancialmente constante de los

gases al reactor., — — — - = — — — - - - - & - — _- —~ ~ -~ ~ -

El caudal derivado puedé llegar al 25% del caudal total

de la tuberfa 6 en el momento de la puesta en marcha de un ci

-¢lo, reduciéndose al 0% al final del ciclo. = = = = = = = = =

Los gases que dejan el reactor 28 a través de la tuberia
30 pasan a través de las tuberfas 32, 53 y 35 hacia la cdmara
36 de contacto. La vdlvula 34 estd abierta y la vélvula 60 es
t4 cerrada durante este ciclo. Una parte de la corriente de
producto es derivada por una tuberfa 40, la vdlvula 42 y la
tuberfa 43 a la ftuberfa 44. Los gases que pasan a través de
la cdmara 36, que es de construccidén similar a la cdmara 18,
ceden su calor al relleno, por lo gue aumentan su contenido
térmico para el ciclo inverso. Los gases que dejan la cémara
36 por la tuberfa 38 pasan de nuevo a través de la vdlvula 14

y de la tuberia 45 y se combinan con la corriente de producto
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procedente de la tuberfa 43, en la tuberfa 44. La derivacién
de la corriente de producto se utiliza para controlar la tem—
peratura de salida del sistema y eliminar el calor exotérmico
de reaccién del sistema, manteniendo asf el sistema en equili
brio térmico. Los gases que dejan el sistema pasan a través
de un condensador 46 de azufre hacia los convertidores Claus
convencionales 50, en donde el sulfuro de hidrégeno formado
en el reactor 28 reacciona con el bidxido de azufre residual
en la corriente de producto para producir azufre elemental
adicional. Ia relacifn de H,S a 50, residual en el gas que de

Jja el sistema es de 2:i1s = = = = = & = 0 0 DM m - - .o o

Una vez que la vdlvula 12 de derivacién se cierra comple
tamente o que la temperatura en la tuberfa 38 se hace demasiz
do alta, por ejemplo mayor de 700-800°F (aprox. 3710-4269C)
el ciclo se invierte y las vdlvulas 24 y 34 se cierran mien-
tras que se abren las vdlvulas 56 y 60. (Como es fdcilmente
aparente, los ciclos 6éptimos (tiempo mds largo) se logran
cuando la cantidad de gas a alta temperatura extraldo a tra-
vés de la tuberia 40, vdlvula 42 y tuberfa 43 es ealculada de
modo tal que cﬁando la védlvula 12 se cierra completamente, la
temperatura de los gases gue entran en la vdlvula de inversidn .

desde la tuberfa 38 alcanza simultneamente la temperatura md

xima permisible). Los gases circulan ahora a través de 1la V4l

vula 14, tuberfa 38, hacia la cdmara 36 en la cual son calen-
tados por el material de-relleno gue fue a su vez calentado en
el ciclo anterior por los gases de producto. Al dejar la cdma-
ra 36, los gases calientes pasan a través de las tuberfas 35,

24y, 57 y 26 hacia el reactor 28. Al dejar el reactor, los ga-
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ses de producto pasan a travéds de las tub;rias 30, 58, 62 y

19 hacia la cdmara 18 en donde liberan su calor al material

de relleno. Una parte del producto caliente es derivada por
las tuberfas 40 y 43 a la tuberfa 44. Los gases producto en—
friados salen de la-cémara 18 hacia la v4lvula 14 por 16, ¥y

el sistema trabaja como se ha descrito antes. Los ciclos se in
vierten de nuevo y empieza entonces el tercer ciclo idéntico

al primero y el cuarto idéntico al segundo y asf sucesivamente.

EJEMPLOS 1-3

Se realiza una serie de ensayos en que un gas de tosta-
cibn con bibxido de azufre que contiene 12% de bidxido de azu~-
fre se hace reaccionar con metano segin el proceso de lagresen
te invencién, empleando el aparato de la figura 1. Estos ejem~
plos se llevan a cabo en un solo ciclo en el cual los reaccio-
nantes circulan hacia arriba a través de la cdmara 18 de con—
tacto y hacia el reactor 28, y luego pasan a 15 cdmara 36 de
coﬁtacto ¥y de ahl al condensador 46 de azufre. Se hace referen
cia a las distintas tuberfas de corrientes ilustradas en la i
gura 1 en las siguientes tablas (tablas I y II) que muestran
las condiciqnes de reaccidn,.composiciones de gases, etc., Las
concenﬁraciones de los componentes se expresan como porcentaje
molar. El catalizador empleado es aluminato cdlcico soportado
en una base de alimina. Las condiciones del reactor incluyen
tiempos de contacto de los gases de 0,6 segundos (ejemplos 1 y
2) y 0,9 segundos (ejemplo 3) y velocidades lineales superfi-
ciales de los gases de 7,2 pies (apfox. 2,2 m) por segundo
(ejemplos 1y 2) y de 4,8 pies (aprox. 1,5 m) por segundo (ejem

plo 3). El gas alimentado contiene un exceso (0,4 moles?) de
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metano para el consumo cuantitativo del oxfgeno (0,8 moles %)
también presente en la alimentacién.. Ia relacién molar de
bibxido de azufre a metano es de 1,85:1. La reduccidn de bibxi
do de azufre se realiza bajo condiciones de temperatura, tiem
po de contacto y velocidades lineales superficiales de los ga
ses, suficientes para determinar el equilibrio. Los dabtos de

~la tabla II se tomaron & la mitad del tiempo del ciclo de reac

cidn. _--_-—_--_',- _________________
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Tabla II

Gonposicita e, |
corriente 9 16 19 26 30 38 44
50, 10 10 6,3 6,3 1,8 1,4 1,5
CH, ' 5,8 5,8 2,8 2,9 _— — —
H,0 15 15 18 18 20 21 22
HoS ——— e 0,57 0,55 2,1 3,1 2,9
co —— e 0,7 0,68 1,0 0,08 0,27
co, — —— 159 1,8 4,5 5,4 5,2
s(1) — - 1,2 1,2 2,8 0,69(3) 1,2(3)
cs, — == 0,19 0,19 = - ——
' COS e —— 0,11 0,11 0,03¢2)0,25 0,22
0, 0,8 0,8 0,23 0,25 —— — _—
H, — - 1,7 1,7 2,2 1,1 1,3
Composicién , Ejemplo 2
de 1a ’ Corriente n@

“corriente 9 16 19 26 30 38 44
S0, 10 10 8 8,3 1,65 1,4 1,5
CHy 5,8 5,8 4,4 4,5 _— == -—
H,0 15 15 16 16 21 22 22
HyS —— —— 0,27 0,26 2,4 32 3:0
co ——  ——— 0,21 0,2 0,78 0,05 0,22
co, — — 1,0 0,95 4,8 5,4 5,3
(1) e —— 0,6 0,58 2,8 0,953 1,2303)
csz' —— — 0,11 0,10 — —_— —_—
cos - e —— 0,06 0,06 0,0352)0,22 0,18
0, 0,8 0,8 . 0,44 0,48 -— —— -
H — — 0,5 0,46 1,7 1,0 1,2



Tabla IT (continuacidén,

Ejemplo 3
Composicién Corriente no
de la
corriente 9 16 19 26 30 38 44
50, 10 10 7,1 741 1,65 1,4 1,5
0E, 5,8 5,8 3,6 3,7 — _— _—
H20 15 15 17 17 21 22 22
HQS ——— —— 0,48 ..0,44 2,5 3,4 3,2
o m—= == 0,26 0,24 0,72 0,01 0,18
CO, — —_ 1,5 1,4 5,0 5,5 5,4
s(1) e e 0,9 0,84 2,8  0,6703) 1,203
cs, e e 0,18 0,17 ——m — ——
COS —  — 0,09 0,085 0,03630,17 0,14
0, 0,8 0,8 0,31 0,32 - — _—
H, -mm == 0,68 0,61 1,65 0,82 1,0

(1)
(2)

(3)

Como vapores de S2

Por debajo de los lfmites detectables por determinacidén analfti
ca

Corrientes combinadas de vapores de S2, S6 vy S8.

Debe observarse de los anteriores datos que los gases que sa-
len del reactor por la corriente n? 30 no contienen bisulfuro
de carbono, y que la concentracién de sulfuro de carbonilo

(0,035 moles por ciento) es inferior al limite detectable, de
termindndose su concentracidn a partir de los cdlculos de

equilibrio. La concentracién de sulfuro de carboniloc aumenta,
debido a un desplazamiento del equilibrio, cuando se enfrfan

los gases. Sin embarge, la concentracién en este gas de sali-
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20,

da no es suficiente para requerir otro equipo adicional a fin
de lograr su reaccidén con el biéxido de azufre para producir

azufre adiciongl. = = = = = = = - - - .. e - e e = -
EJEMPLO 4

Se realiza otro ensayo similar a los ensayos indicados
anteriormente, pero en vez de que los gases de reaccidn, el
bidxido de azufre y el metano pasen a través del reactor 28
en s6lo una direccién como se ilustra en la figura 1, se in-
vierte la circulacidén de un ciclo a otro. En un ciclo, los ga
ses entran en el reactor 28 por la tuberfa 26 y salen del mig
mo por la tuberfa 30; en el ciclo inverso, los gases entran
en el reactor 28 por la tuberfa 30 y salen del mismo por la
tuberfa 26. En los ejemplos 1'a 3 anteriores, la circulacién
de Llos gases a travéds del reactor 28 se mantiene en la misma
direccién durante cada ciclo. El tiempo entre la inversidén de
ciclos en el ejemplo 4 es de 310 segundos. Las condiciones
del reactor incluyen un tiempo de contacto de los gases de
0,6 segundos y una velocidad lineal superficial de los gases
de 7,2 pies por segundo. Se hace referencia é las distintas
tuberias de corriente ilustradas.en la, figura 1 en las siguien
tes tablas. También se presentan para la comparacidn los datos
obtenidos en el ejemplo 2 anterior, que es el procedimiento
preferido de la presente invencidn. Los datos de estas tablas

fueron tomados a la mitad del tiempo de ciclo de reaccibn. -~ -
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10.

Iabla TV
Composicién '
de la Ejemplo 4 Ejemplo 2
corriente Corriente n? 30 ' Corriente n2 30

502 2,0 7 1,7
CH4 - - -
H20 - 0,02 0,02
HZS 1,8 2,4
Co 1,8 0,8
(1) ' 2,8 2,8
052 0,02 ' -
oS 0,08 0,035
02 - -

H2 1,8 1,8

(1) Como vapores de S,

De estos datos puede verse que las corrientes de gases que sa
len del intercambiador térmico 38 y la corriente 44 de gases
mezclados que pasa a la unidad Claus en la que se emplea la
circulacién reversible son mfs calientes (7302 y 10402F, res-
pectivamente, es decir aprox. 3879 y 5562C) que los gases
(6802 y 970°F respectivamente, es decir aprox. 3602 ¥ 5219¢C)
que salen de la unidad de reaccidn empleando la circuiacién
unidireccional, realizacién de proceso preferida de la presen
te invencién. Ademds, la corriente 30 de gases producto que
sgle,del reactor en el gque se practica la circulacidn reversi

-+

ble de gases contiene 0,08 moles por ciento de sulfuro de car
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bonilo, mientras que la concentracién dersulfuro de carbonilo
en la corriente 30 de gases producto utilizando el proceso
preferido de la presente invencidén contiene sélo 0,035 moles
por ciento. Asf, si bien se ha alcanzado el equilibrio en el
reactor reversible ael ejemplo 4, debe obsgrvarse que se ob-
tiene una concentracidn indeseablemente alta de sulfuro de

carbonilo. = = = = = = & - o m .- - . e e e DD e

Sin embargo, lo mds iﬁportante es que este ejemplo demues
tra que empleando circulacién reversible de gases en el reac—
tor, se alcanzan-temperaturas indeseablemente altas en el le-
cho de catalizador. La curva de temperaturas de este reactor
se ilustra en la'siguiente tabla V. También se presenta para

comparacibén la curva de temperaturas del reactor del ejemplo

2t m e e e e e e e e e e e e e -
Tabla V
Capa no Temperatura (2F) (1) de gas
en el reactor Ejemplo 2 Ejemplo 4
0 , 1764 1764
20 1840 2040 -
40 1880 2280
60 1915 2470
80 _ 1940 2490
100 1960 2495
120 1970 24390
140 1975 2450
160 1975 2280
180 1975 2060
192 1975 1940

(1) ec = (2F-32).0,555
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Durante el ciclo en el que se obtuvieron los ante-
riores datos, la temperatura del gas que salfa del reactor
del ejemplo 4 varié de 18102 a 21009F (aprox. 9872 a 11489eC),
es decir, una variacifn de temperatura de casi 3009F (aprox.
1672C). Sin embargo, en el sistema reactor del ejemplo 2, la
variacidén durante el ciclo del gas de salida del reactor fue
s6lo de entre 19602 a 19902F (aprox. 10702 a 1087°C). Ademés,
como puede verse de los datos de la tabla V, la curva de tem
peratura del sistema con reactor reversible alcanza tempera-
turas que se acercan a 25009F (aprox. 13702C) (capas 60 a
140 de catalizador) mientras que en el sistema reactor del
ejemplo 2, la temperatura mdxima alcanzada es de 1975°F
(aprox. 1078¢C), mds de 5009F (aprox. 2789C) por debajo del
sistema reactor con lecho reversible. A las temperaturas mids
altas hay una reduccién importante de la vida y del rendi-
miento del catalizador empleado, as{ como una peor distribu-

cién de productos a las condiciones de reaccidén en equili~

Se declaran de novedad y propiedad para Espafia,

sus territorios y plazas de soberanfa, las siguientes: — - —

REIVINDICACIONES

1.= Procedimiento continuo para la reduccién de

bibxido de azufre con un agente reductor, caracterizado por-
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que comprende las etapas de calentar wna szcla gaseosa de
reaccién que comprende un gas que contiene biéxido de azufre
¥ un agente reductor gaseosc a una temperatura de 10002F a
24009F (aprox. 5372.a 13142C) haciendo pasar dicha mezcla gg
5. geosa de reaccién primero a través de una cdmara de contacto
en la gue dicha mezcla gaseosa es calentada por una masa de
contacto en dicha cdmara mantenida a una temperatura suficien
te para elevar la températura de dicha mezcla gaseosa hasta
aproximadamente 10002 a 2400°F (aprox. 5372 a 13149C), hacer
10. pasar dicha mezcla gaseosa de reaccién calentada a través de
wa cdmara de reaccién que contiene material catalftico para
producir una corriente de productos que contenga sulfuro de
hidrégeno, bibxido de azufre y azufre, hacer pasar dicha co-
rriente de productos a través de una cdmara de contacto que
15. contiene medios de contado suficientes para absorber calor
de dicha corriente de productos para reducir la temperaiura
de la corriente de productos aproximadamente 7002 a B00SF
(aprox. 3712 a 4269C) y recuperar dicha corriente de produc-
tos enfriada; estando dichas cdmaras de contacto sometidas a
20. unos ciclos alternativos de absorcién de calor a la vez que
se mantiene durante los ciclos alternativos de las cdmaras
de contacto el paso de la mezcla gaseosa de reaccién a tra-
vés de la cdmara de reaccién en la misma direccién a través

del lecho de catalizadore — = = = = = = = = = = = = = = = -

25, 2.~ Procedimiento segin la reivindicacidén 1, caragc
terizado porque dicha mezcla gaseosa de reaccién aumenta de
temperatura en aproximadamente 300°F (aprox. 1672C) cuando

pasa por la cémara de reaccién durante la conversién de la

)
,
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mezcla en una corriente de productos en equilibrio, —~ = — =

3+- Procedimiento segin la reivindicacién 1, caragc
terizado porgue los ciclos alternan aproximadamente cada 100

a 3000 seguNdoSe = = = = = = = = . - . m .- - - o

4.= Procedimiento segin la reivindicacién 1, carac
terizado porque las condiciocnes en la cdmara de reaccién son
suficientes para determinar el equilibrio qufmico ¥y para pro
ducir una corriente de productos en equilibrio que consiste

esencialmente en sulfuro de hidrégeno, biéxido de azufre y

5.~ Procedimiento segin la reivindicacién 1, carac

terizado porque el catalizador reductor es aluminato cdlci-

6.~ Procedimiento segin la reivindicacién 1, carac
terizado porgque el agente reductor gaseoso se elige de entre
el grupo formado por hidrégeno, monéxido de carbono, una mez
cla de hidrégeno y monéxido de carbono y un hidrocarburo ga—

SCOS0s = = ™ m o = w = = o owm e e e o = e e o vm o m ome o e

T+~ Procedimiento segin la reivindicacién 6, carac

terizado porque el agente reductor es monéxido de carbono. -

8.~ Procedimiento segin la reivindicacién 6, carac
terizado porque el agente reductor es un hidrocarburo gaseo-
so elegido de entre el grupo formado por gas natural y un hi

drocarburo de bajo peso molecular de 1 a 4 £tomos de carbono.

7.
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9.~ Procedimiento segiin la reivindicacién 8, carac

terizado porque el hidrocarburo gaseoso es gas natural, — -

10.= Procedimiento segin la reivindicacién 8, ca-

racterizado porque el hidrocarburo gaseoso es metano., — - -

11.~ Procedimiento segin la reivindicacién 10, ca-
racterizado porque la relacién de bidxido de azufre a metano

es del orden de 1,33 2 2,08 14 = = = = = =~ = -— - e = - -

12.~ Procedimiento segin la reivindicacién 4, ca~
racterizado porque la mezcla gaseosa de reaccidn se hace pa-
sar a través del catalizador en la cdmara de reaccién a una
velocidad lineal superficial del gas desde 1/3 a 30 pies por
segundo (aprox. 0,3 a 9,1 m) y un tiempo de contacto de apro

ximadamente 1/4 2 7 SegundosS, = = = = = = = = = = = = = = =

13+~ Procedimiento segin la reivindicacién 1, ca=-
racterizado porque la temperatura en lg cdmara de reaccién
se mantiene dentro de los limites de aproximadamente 15002 a

2400°F (aprox. 8152 & 13149C)¢ = = = = = = = = = = = = = = =

14 .~ "PROCEDIMIENTO CONTINUO PARA LA REDUCCION DE

BIOXIDO DE AZUFRE CON UN AGENTE REDUCTOR", = =~ = = = = = ~ -

Todo ello conforme se describe y reivindica en la

presente memoria que consta de veintiocho hojas, foliadas y

i,
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mecanografiadas por una sola de sus caras, y de wna ldmina

de dibujos que la ilustra.

BARCELONA, 5 SET. 1970
P.A. MN. CURELL SUNOL
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