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1. INTRODUCCION
Le necesidad de reducir la emisibn del anhidri

do sulfuroso presente en los gases residugles de las - -
instelaciones industriales dedicadas &z le produccidn de~
adcido sulfirico hs reactualizado la préctice antigua'de-
ls sbsorcidn intermedia entre etapas sucesivas de la - -
conversibén catalitica del anhidrido sulfuroso e anhidri-
do sulfirico cailda en desuso, por falta de interés ec0qé
mico cuando no exigtian limitaciones legales al vertido-
a la atmbsfera de gases residuales industriales.

La reiteracidén del prbceso convencional, con--
versibén-absorcidn, que es lo que en definitiva supone la
introduccién de la absorcidén intermedia, ha dado el nom-
bre a una serie de procedimientos "Doble Conversién/Do--
ble Absorcién® (DC/DA) que en le préctica se utilizan in
dustrialmentehen la actualidad con preferencls a los pro
cesos de simple aebsorcibn.

La desventaja econdmica de los procesos DC/DA-
con respecto & los procesos convencionsles es doble: ms—
yor coste de la inversidén necesaris sl aumenter el nime-
ro de equipos (especialmente cambiadores de calor ademés
de la torre de sbsorcién adicional), por une parte, y —-
mayor coste-de febricacibn, por ls otra, al sumentar el-
consumo de energia correspondiente a mayores pérdidas de
presién en el equipo adicional,

La ventaje es, rues, exclugivemente cualitative.
E1 contenido de 302 en los geses residuales puede reducir
se a menos de 500 ppm. sin grandes dificultades con cual-
gquier proceso DC/DA, mientras que con los procesos de sim

ple sbgsorcidn el nivel normel de emisidn es del orden de-
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2,000/3,000 bpm., cifras que superan en mucho 1os limi~-

tes admisibles especificadas por las legislaciones de —

casl todos 10s paises, que ademis van evolucionando répi

damente en el sentido de reducir cada dfa més los limites
admisibles. (Actuelmente en casi todos los paises indus-

trializados el limite admitido es 500 ppm, pero existen-

propuestas de reducir este limite a 300 ppm, e incluso a

250 ppm).

Egta mayor exigencis por parte de las leglisle-
ciones anticontaminantes, en la reducidén de la emisibn -
del anhidrido sulfuroso, puede ser satisfecha con las —-
mgyores eficacias conseguides en 1l0s procesos de Doble -
Conversién-Doble Absorcién, aunque sea oblingando & = ==
sumentar 10s costes de inversidn y de produccién corres-
pondientes.

En el proceso que ge expone a continuacidén se-
congigna uns méxims eficacia en la conversidn-absorcidn,
de forme que resulta posible reducir la presencia del -~
anhidrido sulfuroso en los gases residuales por debajo -
de los 300 prm., a la veZ que, se minimiza el aumento ~--
de 1os costes de fabricacidén-inversién, mediante le elec
cibn de une disposicidn dptima de los equipos (cambiado-
res de celor, torre de absorcibén intermedis y refrige~ -
rentes de acido, fundalmentalmente).

II, FUNDAMENTOS DEL NUEVO PROCESOQ

El aumento de la eficacis de la oonversidén del-

anhidrido sulfuroso (502) a anhidrido sulfirico (803) 56~
lo puede conseguirse actuando adecusdamente sobre 108 —-
factores que intervienen en la conocida Ley de esccién de

masas. Concretamente y en el terreno practico: aumentan—



do la concentracién del oxigeno presente en la corriente
gaseosa y retirando el SO3 formado en le absorcidn intexr
media.
El sumento de la concentracién de oxigeno supo
%¢ ne une disminncién de la concentracién de 80,5, que en —-
otros procesos DG/DA, es del orden del 9,10 y hasta 12%,
mientres que aqui se recomiends trabajar entre el 7,5 y-
el 9% de 80,, resultando preferible, en el caso concreto
de gases procedentes de la tostacidn de pirita, alimentar
0% el convertidor con gases del 8,0 al 8,5% de SO,.

Esta disminucidn de la concentracidén con res--
pecto & los valores generalmente recomendados, por otros
procesos DG/DA, trae consigo, ademds de una mayor efica~
15 cia de la conversién, le necesidad de hacer circular me~
) yor caundal de gel, lo que, sin duda, supone una desventa
ja, que se itrata dé compensar por otros medios,

Efectivamente, si en vez de enfriar los gases-
procedentes del primer lecho catalitico mezdindolos con-
00, &@%es frios no convertidos, (como es préctica corriente-
_ en otros procesos), se disponen dos cambiadores de calor-

en parslelo, la diferencia de temperaturas entre dicha -
corriente gaseosa y lag de 108 gases entrantes a conver——
gidn, por un lado, y la de los gases salientes de la ab-
05 goreidn intermedia, por otro lado, es maxima, por 1o que
el area de la superficie de embos cambiadores serd mini-
ma. En tales condiciones resulta posible minimizar, a su
vez, la pérdide de presibn de la corriente gaseosa que -

lo gtraviess,

10, Al no utilizar este nuevo proceso el enfria— -

miento por mezcla con gas frio no convertido, no se degra
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de la eficacia de la conversién en el primer lecho cata-
1itlco, ni tampoco se degrada la encrgla, disminuyendo -
su temperaturse y, en consecuencia, su posibilidad de ~ -
utilizacién, Por esgte motivo resulta posible la utiliza~-
eidn de ciertes parte de la energia liberade en la con- -
versién disponiendo, bién un economizador de agua de ali
mentacidén de caldera, bién un recalentador de vapor, in-
tercalados en el circuito de gases.

Se recomienda disponer siempre el recalentador
en la corriente que sale del segundo lecho catalitico —
mientras que, de tratarse de un economizador, se instala
ré preferentemente en la corriente entrante en el primer
lecho, después de precalentada, en excego, con los gases
salientes del segundo o tercer lecho en un cambiador de-
calors

En cualquier caso, es caracteristico de este -
proceso el que 1los gases salientes de la Wltima etapa —-
antes de la absorcidn intermedias intercambien calor con-
los gases de alimentacidn, mientras que los gases proce-
dentes de la absorcibén intermedis se precalientan con —-
los gases procedentes de la Wltime etapa 6 "de cola" del
convertidor, ‘. _

El gprovechamiento de parte de la energia libe
rade en la reaccién de oxidacibn del S0, a $05, ademés -
de suponer un meyor aprovechamiento energético, supone -
une reduccidn de las temperaturas de entrada de los gases
en le absorcidn intermedis y en la sbsorcidén final, con-
1o que ademés de mejorar la eficacia de la gbsorcién - -
(rebajando el nivel de 503 en los gases residuales) se -

disminuye la carga térmica de los refrigerantes de acido.
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En los esguemas anexos que ge representan en -
la hoja \inica de dibujos se recogen dos de las disposi--
ciones tipicas de este nuevo proceso, correspondientes -
a la inclusién de recalentador y de economizador, segin-
lo expuesto anteriormente; |

La absorcién intermedia resulta més eficaz, a~
efectos de conversidén global en el nuevo proceso, cuendo
se intercala entre el segundo y el tercer lecho cataliti
co., Con ello se reduce sustancialmente el caudel gaseoso
que atraviesa este tercer lecho, cuya eficaciam, ademés -
aumentsa considerablemente, al ahéorberee précticamente -
todo el snhidrido sulflrico saliente del segundo lecho -
(que generelmente es del orden del 85% del total corres—
pondiente &l 302 alimentado).

La refrigeracidn de la corriente gaseosa sa- -
liente del tercer lecho con une fraccibn del gas frio --
en un cgmbiador de calor, permite entrar en le Ultima —-
etapa de 1la conversidn en condiciones 6ptimas de tempere~
tura pars obtener uns conversidn globael dificilmente me-
jorable.

Debe hacerse notar que la posibilidad de regu-
lar con facilidad y seguridad las temperaturas de entrada
de los gases en cada lecho catalitico es una consecuencia
de 1la original disposicién de los equipos adoptada en es-
te nuevo proceso, 1o gue supone uns positiva ventajes

Bxiste, ademds, la previsidén de utilizar en los
lechos primero, tercero y cuarto, cspas superpuestas de -
catalizadores de diferente cslidad. La primere capa, de -
espesor varisble segin las circunstancias, estéd constitul

da por catglizador de alta ectividad a bajas temperaturas
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¥y de bajo punto de ignicibn. La segunda capa estd consti-
tuida por catalizador de gren resistencis 2 las altag —--
temperaturas, Con esta disposicidn, establecida mediante-
une serie de ensayos realizados, se ha consegulido ung - -
gran gproximecidén a las condiciones del equilibrio tebri-
0, & la veZ que se reduce el volumen del catalizador ne-
cesario, por mejorar la velocidad de la reaccidn a bajas-
temperaturas,

III. DESCRIPCION DEL PROCESO IIPICO

El nuevo proceso DC/DA, admite diversas varian-

tes en cuanto gl detalle de lo disposicidn de los equipos
previstos pars la recuperscidn de la energla sobrante del
sistema, pero siempre manteniéndose dentro de las funda——
mentales caracteristicas enunciada; en el punto anterior,
A modo de ejemplo se describen a continuacibén dos de es—-
tes variantes, recogiéndose en hoja anexa los esquemas —-
correspondientes,

a) Proceso tipico disponiendo de economizador =
de vepor (figura 1).

Log gases impulsados por les soplantes S pasan~
primersmente por el cambiador I, donde se precalientan en
contacto con los gases callentes procedentes de la segun-
da etapa de conversién, entrando después en el economiza-
dor donde ceden parte del calor fomado en I, para volverw
a tomer en II energle procedente de 1os gases de salida -
de le primers masa catalitica, y entran en ella a una tem

peratura préxims a los 440°C,
El gas que sbandona el primer lecho de contacto

10 hace a unos 6009C,, Ffrecciondndose esta corriente en -

otras dos que pasan por los cembiadores II y III para vol
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ver a unirse a la salida en una corriente dnica que en-—-

tre a 45000. en ls segunda etepa de catdlisis. Aqui 1lg -
reaccibn eleva la temperaturs de 10s gases entre 55 y —=
60°C, pasendo este flujo de gases a precalentar el gas -
de alimentacidn en I, tras lo cual entra eﬁ 1la absorcidn
intermedia Ai.

A la salida de ésta, el caudal gaseoso se divi
de pare pasar por los cambiedores IV y V, donde se calien
ta con los gases procedentes respectivamente de la cuarta
y tercera etepe de conversién, y desde donde entra en el-
cambiador III pars recibir un nuevo incremento de tempe~-
rgtura entes de entrar en el tercer lecho del convertidor
donde lo hace a temperatara gimilar a la ya citada de en-
trads gl primero.,

Entre la sslide del tercer lecho de catalizador
y la entrade 2 la cuarta, el gas recibe un enfriemiento =
de unos 60°C. para acabar de convertirse en ésta y entrar
en el cambiador IV donde se enfria hastas la temperatura -
de entrada a la absorcidén finel Af.

b) Procese tipi¢o disponiendo de recalentador -
de vapor (figura 2).

Este proceso difiere del anterior en que el gas
precglentado en I entra directamente en el cambiador II,-
donde se eleva su temperatura haste los 440 C., no varian
do sustancialmente la marcha previemente desecrite hasta la
salide del gas de la segundes etepe catalitica, en donde -
se intercala un recalentaedor de vapor donde se enfria par-
cialmente el gas, pasando posteriormente al cambiador I -
donde completa su enfriamiento,

Este gas frio es liberado del anhidrido sulfdiri
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¢co en la absorcidn intermedia Ai, y de modo idéntico a --
como se ha descrito en a) intercambia calor y reacciong ~
en etopas posteriores hasta, finalmente convertido, pasar
g la ebsorcién finsl Af,

El Solicitante se reserve el derecho de exten—-
der esta demands a los paises extranjeros, reivindicando-
le misma prioridad de la presente solicitud al emparo del
Convenio Internacional para la proteccidén de la Propieded
Industrial.

Igualmente el solicitante se reserva el derecho
de introducir en la presente invencidn cuantos perfeccio-
nemientos sobre la misme puedan derivarse, mediante la s0
licitud de los correspondientes Certificados de Adicidn -

en la forma sefialada por la ley,.
N 0 T A

La Patente de Invencién que se solicite por vein
te aflos, para Egpefia, de acuerdo con la vigente Legislam—
cién, deberd recaer sobre: "PROCEDIMIENTO PARA LA CONVER-
SION DEL ANHIDRIDO SULFUROSO'(SOa) A ANHIDRIDO SULFURICO-
(SOB)"’ gegﬁn las caracteristicas esenciales de las si-~ -

guienfes:
REIVINDICACIONES

18,- Procedimiento pars la conversidn del anhi-
drido sulfuroso (80,) a anhidrido sulfirico (803), cuyo -
anhidrido sulfuroso es el contenido en los gases de tostg
cibén de piritas y otros minerales ricos en azufre, segin-
los métodos cldsicos de contacto catalitico de la corrien
te gaseosa a presidén ligersmente superior a la atmésféri-

ca en varias etapas sucesives con una absorcién intermedia



10,

15

20y

254

30.

ale

- 10 -

549619

del anhidrido sulfirico formado y posterior produccidn —-

de écido sulfirico concentrado cuyo procedimiento estd —-—
caracterizado por: alimentar el convertidor con gases con
una concentpgcién de anhidride sulfuroso (802) comprendi-
da entre el 7,5 y el 9% en volumen, obteniéndose el Gpti~
mo econdmico para una concentracibn sproximads al 8,2% de
802; utilizar la corriente gaseOsa saliente dél primer --
lecho catelitico a una temperatura eproximada de 600°C -
para calentar las corrientes gaseosas entrantes en la - -
conversidn antes y después de la sbsorcibén intermedia, me
diante dos cambiedores de calor de materisgl adecnado, dig
puestos en paralelo; utilizar la corrlente gaseosa salien
te del dltimo lecho catalitico dispuesto en el converti--

dor antes de la absorecibén intermedia pers precalentar 1los

" gases frios entrantes a le conversidn, a la vez que los -

gases frios procedentes de la absorcidén intermedia se pre
calientan con los gases procedentes del Wltimo lecho catg
1itico dispuesto después de la absorcidn intermedia y por
poder utilizar parte de la energle liberada en la reaccidn
de oxidacién del anhidrido sulfuroso a enhidrido sulfirice
en precalentar egua o0 en recalentar vepor, disminuyendo —-
la temperaturs de entradade las corrientes gaseosas & las
torres, intermedis y finel, de absorcién del anhidrido sul
fhrico,

28 ,~ Procedimiento para le conversidén del anhi--
drido sulfuroso (SO ) & anhidrido sulfirico (803), segin-
la anterior reivindgcacién, caracterizado porque la gbsor—
¢idn intermedia se dispone entre el segundo y tercer lecho
catalitico, refrigérandose los gases selientes del tercer-

lecho en un cambiador de calcr con una fraccidén de la - --



il

5

105

155

205

619619

corriente gaseosa entrante en conversibén procedente de la

absoreidn intermedig,
38,~ Procedimiento pare la conversidén del anhi-

drido sulfuroso (802) a anhidrido sulfirico (803), segin~
las dos anteriores reivindicaciones, caracterizsdo por --
el empleo de catalizadores de baja temperatura de igni- -
cibn (inferior a los 400°G), dispuestos en capas horizon-
tales superpuestas a otras de catalizadores resistentes -
o temperaturas superiores & los 610°C, dentro del mismo -

lecho o etgpa del convertidori:
48,~ “"PROCEDIMIENTO PARA LA CONVERSION DEL ANHI

DRIDO SULFUROSO (SOz) A ANHIDRIDO SULFURICO (SO3),"‘%
Segin queda sustancialmente descrito en la pre-

sente Memoris Desorlptiva, que consta de once hojas, eg--
eritas a maquina por una sola cara y acompefiade de dibu—-
jogs

Medrid, 43 QCT.1973

D, MIGUEL ANGEL RAMOS CARPIO

P.P,
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