MINISTERIO DE INDUSTRIA | o , Al \
REGISTRO DE L& PROPIEDAD INDUSTRIAL : @ Es @ 448 . 71 9

@ FECHA DE PRESENTACION

10676

PATENTE DE. INVENCION P.- 62,897

ESPANA 6278
' PRIO"IDADES E
@NUME“O @ FECHA PAIS
P 25 29 708,9 : 3=7-75 Rep,Pod, Alemann,
@F:CHA oE FqﬂLlchAD ) @CLASIFICACION INTERNACIONAL PATENTE DE LA VQU: ;8 blVlSlD"fAF{A
C0olB

@ﬂTQLU,bE LA INVENCION

.

- WPROCADIELENTO PARA LA PRT JPARACION DE ACIDO SULIURICO"

»

@ .loLICITANT! 5 :
BAYER AG y HUPALLGRSELLSCUHATT AFle I\IG"‘ ELLSCHAFT

HOMICILIO DEL SOLIGITANTE -
507 Leverkusen y Reulerweg 14, 6 Trankfurt am Main, res pectiva-
nente embas en la Ropubllca Pzderal Alemana,

INVENTOR (EX)

Farl Heinz DGrr, Hugo Grimm, Dr, Georg Daradimos, Karl Schmitt,
georﬁtuchmidt hr, HRudolf Ger‘en, Ghrfstoph Mucke, Dr, Hellmut’
gucht,

@ TITULAR (ES)

REPRESENTANTE

DON TRNANDO DE BLZABURU P.;AR\ULZ

LEG

UNE A< 4 MOD, 3108 UTILICESE COMO PRIMERA PAGINA DE LA MEMORIA

POOR
QUALITY



P.- 62,897

10

:-115

25

30

- lisis, ¥ absorcidn del 503 en decido sulfurico.
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Ta invencidn se refiere a un procedimiento para
1z preparacidén de deido sulfdrico por transformacién cata|
1ftica de 50, en SO. en varios lechos de catdlisis, enfrig

3

miento de los gases que contienen 803 entre lechos de catg-

Ernn muchos procesos quimicos, por eaemplo, en 1a
lixiviacién de minerales y en el decapado de metales con
soluc1oncs de dcido sulfidrico, resultan dcidos res1dua1es,
que tienen una concentracidn de dcido sulfirico. ‘relativa-
mente pequedia, y que contienen més o menos impurezas en
forma de sales. Por razones de proteccidn del medio am-
biente, un vertido de estos decidos residuales en rios o en
aguasrcosteras tiene que ser limitado cada vez més; ademds,
61 vertido estd unido a considerables costos de transpor-
te. En el caso de un vertido en el mar, aparccen costos
de transporte ain mayores."

Por consiguiente, estos dcidos residuales tienen
ogue ser tratados de modo adecuado para obtener productos
gue sean nuevamente aprovechables o que sean inocuos, ©
para disminuir el peso y el volumen de transporte. ILste
tratamiento se hace también cada vez mis imperioso por ra
zones de recuperacidén de materias primas.

w1 tratamiento de los dcides residuales se realimad
en grado preponderante por desdoblamicnto térmico. a tempet
roturas desde aprozimadamente 250 hasta 11002 C. “De este
modo se forman SOZ’ HZO v, en funcidn de la naturaleza de
las impurezas, otros productos de desdoblamiento. ~EL pro
ducto de desdoblamiento par regla general mds valioso, a

saber el SO después de correspondiente trotaniento ulte

27
rior es generalmente transformado cataliticamente en 003
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y es abgorbido en deido gulfdrico con formacién de dcido
sulfdrico.

Asf, el desdoblamiento de dcido puede ser realiza-
do tanto més econdmicamente cuanto més elevado sea lo con-
contracidn de dcido sulfdrico en los deidos residuales.
Por lo tanto, en general, los dcidos residuales son con-
centrados por evaporacidn a las concentraciones mds clevg
das gue sean posibles.,

) Zs sabido llevar a czbo la concentracidn de 105
4eidos residuales mediante quemadores de inmersidn., 3in
embargo, este modo de trabajo requiere energie primaria
yoliose y un nivel elevado de temperaturas.

Tambidn es sebido llevar a cabo la concentrzcidn
de los jcidos residuales por intercambio directo de cclor
con goscs de desdoblamiento calientes, procedentes del pro
cego de desdoblamiento (memorias de patentes alemanos -
2,037.619 v 861.552; y DOS 2.339,859) o por intercambio
indirecto de calor con gases de desdoblamiento calientes
(DOS 1.521.637). Sin embargo, en el coso de cstos nroce-
dimientos, nara efectuar la concentracidén =e necesitan So-
ses con tomperaturas elevadas, €€ decir, con un contbenido
de calor valioso.

Ademds es sabido, para la eliminacidn de 303 y de
nieblas de dcido sulfirico desde gases finales dec instola
ciones de catdlisis, lavar estos gases finales con dcido
sulfirico dilufdo, concentrdndose el 4oido sulfirico di-
1uido (D05 2,115.546). Para ello los gosco finoles nueden
ser calentados antes del tratamiento con el dcido sulfiri-
co dilufdo, con lo que se aumenta grado de conceuntracidn.

"La invencidén se bhasa en la misidn de realizmsr el
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tratamiento de dcidos sulfdricos dilufdos, que contienen
sales, del modo més favorable que sea posible en cuanto a
economia de calor y de mantener bajos 108 costos de fun--

cionamiento y el gasto en aparalos.

invencidn, por la combinacidn de las etapas sigulentes:

a) combinacién de la preparacidn de feido sulfirico con

c)

a)

e) v eventualmente aporte simultdneo de energia” térmi-

ol volumen de los gases utilizados para la expulsién es mg

yor que- el volumen del gas final, procedente del dltimo -

14058

Hoja nam. __4___

La solucidn de esta misién se realiza, segin la

un tratamiento de dcidos sulfiricos dilufdos que con
tienen sales,

desdoblamiento de los sulfatos que resultan en el
tratamiento, y eventualmente desdoblamiento de al
menos una parte del dcido sulfidrico diluido tratado
resultante,

realizacidén de la absorcién del SO3 de los gases de
la catdlisis como absorcidn en caliente, a tempera-
turas de trabajo de 100 - 2002 C, 7
expulsidn de agua desde los &dcidos sulfdricos dilul
dos gue contienen sales, por catdlisis directa con
gases calientes, que consisten en gas final de la
catdlisis y/o en gases inertes, pobres en agua, que
son calentados con calor procedente del sistema de

catdlisis,

ca a partir de dcido caliente del absorbedbf y/o del
4cido del secador del sistems de catdlisis, por in-
tercambio indirecto de calor con los &cidos sulféri
cos dilufdos que contienen sales.

Unsa forma de realizacidén preferida consiste en que
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lecno de catdlisis, despuds de la absorcidén final del FOB.
Con ello las superficies de intercambio de calor para 10S
gases se pueden mantener esencialmente mds peauerias.

Una forma de realizacidn preferida consiste en que
el proceso de concentracién del 4dcido sulfidrico diluido se
regliza en varios concentradores dispuestos unos detrds de
otros, vistos en el sentido de la circulacidn del sus, con
circuitos de 4cido separados con diferentes concentracio-
nes de 4cido. Por medio de concentraciones diferentes de
4eido se puede lograr pricticamente una saturacidn del gas
con vapor, incluso a temperaturas del deido bajas, con 1o
que pueden ser aprovechadas econdmicamente las fuentes de
calor del sistema de catdlisis que resultan a un nivel bha
jo de temperaturas.

Una forma de realizacidén preferida congsiste en que
1a concentracién de los Zeidos en los circuitos de dcido
separados disminuye desde la entrada del gas a la galida
del gas. De este modo se alcanza una mayor absorcidn de
agua en el gas, tanto a una temperatura constante del gas
coiro también a una temperatura creciente del gas.

Una forma de realizacidén preferida consiste en que
1a concentracidn del dcido sulfirico diluido se realiza po
1o menos en una etapa de concentradores, con concentrado~
res dispuestos unos detrdis de otros, y en que entre log -
concentredores se afiade aire y/o gas de combustidn o la
corriente gaseosa. Con ello se puede reglizar la expul-
gsidn de agua a temperaturas bajaé del gas, o se puede au-
mentar la expulsidn de agua..

Una forma de realizacidén preferida consiste en que

1a concentracién del dcido sulfdrico dilufdo, vista en el
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. aire y/o de gas de combustidn. Tas etapas'de concentrado—
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sentido de circulacién del 4cido, se realiza primeramente
por 10 menos en una primera etapa de concentradores con adil
re y/o gas de combustidén, y en la dltima etapa de concen-

tradores con el gas final, evenbtualmente con adicidn de -

pes consisten de preferencia en varios concentradores dis-
puestos unos detrds de otros, con circuitos de 4cido sepe-
rados y con concentraciones de fcido diferentes. De este

modo el gas final se pone en contacto con 4dcido mds concen
trado v la separascién de nieblas de H2804 v de SO3 es me—

jor.

Otra forma de realizacién preferida congiste en
que la concentracidn del deido sulfurico dilufdo, vista
en el sentidode circulacidn del 4cido, se realiza primera
mente por lo menos en umna primera etapa de concentrndores
con gas final, eventualmente’ con adicidn de aire y/o de
gas de combustidn, y en la dltima etapa de concentradores
con aire y/o gas de combustidén. TLas etapas de concentra~
dores consisten de preferencia en varios concentradores,
dispuestos unos detrés de otros, con circuitos de decido -
separados y concentraciones de 4cido diferentes. Bn el
caso de un grado de concentracién menor, especialmente con
concentraciones de 4cido bajas, esta forma de réalizacién
puede ser taombién ventajosa, ya que pueden mentenerse’ ba-
jas las temperaturas del gas de escape del gas final.

Una forma de realizacidén preferida consiste en qus
1a concentracidén del deido sulfdrico dilufdo se realiza en
varias etapas de concentradores con circuitos de dcido co+

nectados en paralelo. De este modo se puede mentener baja

1a temperatura del gas en todas las etapas de concentrado-
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. después de la concentracién, o entre etanas de concentra~
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res, o en el caso de temperaﬁurqs elevadas del gas, la ex
pulsidn de agua se puede mantener en valores iguales en 19
das las etapas.

Una forma de realizacidn preferida consiste en que

dores, se separan sales desde el gcido. TLa separacidn se
realiza preferentemente por eristalizacidén. De este modo,
en la posterior concentracidn después de la separacidn de
las swles, es posible obtener un 4ecido que contenga sélo
pequefians cantidades de sales. Bste deido pucde ser mezcly
do directamente con el dcido sulfirico obtenido en la ins
talacidn de catélisis, evitando el desdoblamiento después
de una operacidn de concentracidn adicional. De este modo
se pueden mantener més pequefias la instalacidn de desdoblyy
miento y la instalacidn de catallsls.
Una forma de reallzaclén preferida consiste en que|
2l menos una parte del calor de los gases que resulta en
1a instalacién de catdlisis, después de una absoreidn in-
termedia, es aprovechada para el calentamiento de los ga~-
ses utilizados para la expulsidn del agua desde el deido
sulfdrico dilufdo. En tal caso, tanto la absorcidn inter
media como la absorcidén final son realizadas como una ab-
sorcidn en caliente, y el secado de los fases se lleva a
coho antes de la entrada en el sistema de catdlisis, a tem
peraturas elevadas, de aproximadamente 60 - 752 C, De es-~
te modo se puede aumentar el calor en exceso de los gases,
y puede ser aprovechado de un modo especialmente rentable
con superficies de intercambio de calor wecueilas. Una par
te del calor de los gases existente después de la absor-

cidn intermedia biene gque ser eventualmente utilizado, en
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el caso de gases de catdlisis con un contenido més bajo
de SO,, para el calentamiento de los goses de catdlisis.

Uns forma de realizacidén preferida consiste en qug
el calor gue resulta, en el dcido del secador, en el secyk
do de los gaées que van al sistema de catdlisis es utili-
zado, al menos en una parte, para el calentamiento del dci
do sulfdrico dilufdo antes de su entrada en la etapa de
concentracién. Ta transmisién de calor puede realizarse
por intercambio de calor entre los dcidos o por intercala
mien%o.de un medio separzdo, por ejemplo, agua, aceite u
otros medios. De este modo, la energfa térmica resultan-
te, ciertamente a un nivel de temperatura hajo pero en -
gran cantidad, puede ser aprovechada practicamente de un
modo rentable para el proceso total.

Una forma de realizacidén preferida consiste en qus
1a energla térmica resultente en la absorcidn de SO3 Pro-
cedente de los gases de catdlisis calientes en el Adcido
dei absorbedor, es utilizada, al wenos en parte, pora el
calentamiento del deido sulfdrico diluido cn los circui-
tos de dcido de las etapas de concentradores. La transmi
sidn de calor puede realizarse por intercambio de color
entre los 4cidos o por intercalamiento de un medio separa
do, por ejemplo, agua, aceite u otros medios. De este mo
do, la energia térmica resultante a un nivel de Ttempero-
tura més elevado en los écidos del absorbedor pudde ser
utilizada de un modo rentable para el proceso total.’

Una forma de realizacién preferida consiste en aug
una narte de la energia térmice resultante en 1la absoreidn
de 803 nrocedente de los gases de catdlisis calientes en

el 4cido del absorbedor, es aprovechada pera el calento~




i

10

15

20

25

30

- agua, aceite u otros medios. Esta forma de realizacidn es
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miento del deido sulfirico dilufdo, antes de su entrada en
las elapas de concentradores. ILa trensmisidén de calor puc
de realizarse por intercambio de calor entre los dcidos o

por intercalamiento de un medio separado, por cjemplo,
especinlmente ventajosa cuando la energia térmica del dei
do del secador no es suficiente para alcanzar el calenta-
miento deseado del deido culfirico diluido, antes de su epy
trada en las etapas de concentradores.

Una forma de realizacidn preferida consiste en que
la energla térmica que falta para un grado de concentra-
cidn donnedo del deido sulfdrico dilufdo se logra por adi-
cidn de calor ajeno a las corrientes de gascs antes de las
etapas de concentradores, y/o a las corrientes de gases en
tre los concentradores de las etapas de concentradores.
1 calor ajeno se introduce de preferencia en forma de g2
ses calientes, tales como por ejemplo, gases de combus—-
tidn. En este caso, también toda la corriente de gascs
de uns etapa de concentradores puede consistir sélo en el
gas cque aporta el calor ajeno. Con ello, la proporcidn ~
de calor ajeno necesario se mantiene lo mis pequefla posi-
ble, y puede utilizarse czlor ajeno con un nivel de tempe
raturs relativamente bajo. Todo el calor cue no procede
del sistema de catdlisis, por consiguiente también el ca-
lor procedente del proceso de dezdoblamiento, se designa
como calor ajeno.

Una forma de realizacidn preferida consiste en que
1a energla térmica gque falta para un grndo de concentra-
cidn deseado del dcido sulfdrico dilufdo se introduce por

calentamiento de los dcidos sulfdricos dilufdos, en los -
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circuitos de dcido de las etapas de concentradores. Tam—

bién agqul puede ser utilizado calor ajeno con un nivel de
temperaturs bajo, por ejemplo vapor de cscape de inctala-
ciones de turbinas o agua caliente.

Uns Fforma de realizacién preferida consiste en que
las sales separadas en el proceso total son deshidratadas
antes de la adicidn en el desdoblamiento. De este modo 1a
sales son ubilizadas provechosamente en ¢l proceso, ¥y se
reduce la sdicién necesaria de venfculos de azufre cn el
desdoblamiento. ILa deshidratacidn tiene la ventaja de que
la expulsidn del agua no tiene gue realizarse a 1a elevadd
temperatura de desdoblamiento, ¥ de due sc introduce menos
agug en el proceso.

Una forma de realizacidén preferida consisie en cque
las operaciones de concentracidén se realizan, al menos nHax
cialmente, en aparatos Venturi. BEstos aparatos son muy
sdecuados para la operacidén de concentracidn, y en espe-
cial para el tratamiento de dcidos que contienen sales.

Una forma de realizacién preferida consiste en que
1le operacidn de concentracidn se realiza con depresi5n.
Con ello se favorece la expulsidn de agua.

Otra forma de realizacion preferida consiste en
que, desnués de una operacidn de concentrocidén, el conte-
nido de agus de los gases se reduce pOr una separacidén de
agua por condensacidn. Despuds de la separacién de agua
por condensacidn, el gas puede ser conducido directamente
a la chimenea, o puede ser devuelto al circuito en la ope
facidn de concentracién, o puede ser conducldo a una hue—
va operacidn de concentracion. Con ello se puede reducir |

el contenido de agua en el gas de escape, O una cantidad
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preestablecida de gas puede sor cargada variag veces con
agua, o puede llevarse a cabo una operacidn de concentra-~
cién sin produccidén de'gas de escape. LA condensacidén pud
de realizarse de un modo directo o indirecto. 7
Otrs forma de realizacidén preferida consiste en
que el desdoblamiento de los 4cidos gue contisnen sales
v/o de las sales oe realina con oxlgeno o con fRBSES enri-
cuecidos con ox{geno, Con ello pueden obtenerse zuses COL

un cleéado contenido de 502,

o invencidén es especlalmente adecuada nara la coi

=1

.

contracién y cl tratamiento de foidos residuales del tra-
tamiento de materiales que contienen Ti.

o

11 procedimiento segin la inveneidn se iluctra ndg

detalladamente ¥ a t{tulo de ejemplo, con ayuda de los si-

-uientes ejemplos ¥ de las figuras.

-

Biemplo 1
Lo figura 1 muestra un esquemna cuantitativo nara

una instalacidn de pigmentos a partir de ilmenita austro-
1ionn, cuyo consumo de dcido sulfdrico corresponde a 1000
toneladas diarias de 503. Eﬁ el modo de btraobajo represen
tado eswuendticamente, el dcido de nwidrdlisis cue resulta
en 1o hidrdlisis, después de una concentracidn por evapo-
raocidn o aproximadamente 44,4 ¢t en meso de H?S 41 ©8 des-
doblado por tratamiento t&rmico, por ejemplo en un horno
de lceho fluidificado, el SOQ formado es transformado en
una instalacidn de catdlisis, dispuesta a continuseidn,
en fcido sulfdrico, que seguidameatc cs conducido de nue-
vo o la disgresacién de ilmenita. Las nérdidas (calculn
das coimo 503) gue resultan eh el proceso totzl son repucs

tag en el norno dec desdoblamiento por adicidn de sustan-
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.dades de calor producidas en cada una de las etanaos del
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cias que contienen S. 7
®] consumo de calor para la concentracidén por evy
poracidén del dcido dilufdo es cubierto por completo por el

exceso de calor de la imstalacidén de catdlisis. Las cantl

procedimiento en la instalacién de catdlisis estdn revre-
gentadas eséueméticamente en la figura 3. E1 modo y mane-
ra de produccién en la instalacién de catdlisis de las can
tidades de calor representadas en la figura 3,7y su wbili-—
zacidn para la concentracidn por evaporacién de los 4cidos

dilufdos, estdn representados en la figura 5, no estando

representado el grupo de catdlisis, consistente en un reag

tor dec catdlisis y en cambiadores de calor. -

A través de la tuberfa 1 son conducidos unos
40,830 Hm3/h (metros cdbicos medidos en condiciones normz
les, por hora) de 502 gaseoso; con una concentracién de
aproxinadamente 28,43 % en volumen de 802 vy una tempera-
ture de aproximadamente 38¢ C, al secador Venturi 2, allfl
son secados y, a través de la tuberia 3, son evacuados coy
una terperatura de aproximadamente 652 C. E1 dcido del
secador es conducido en el circuito a través de la tube
ria 4, el refrigerante 5, la tuberié 6, la bhomba 7, la tu
beris 8 v la tobera 9.

A través de la tuberia la, 89.93C Nms/h de =as
parcialmente convertido en 303,‘con una temperatura de apy
wimadanente 1902 G, son conducidos al absorbedor Venturi
intermedio 2a, alll es absorbido ampliamente el SO3, ¥ log

oses son evacuados a través de la tuberia 32 con une teni

G

peratura de aproximadamente 1402 ¢. Bl dcido del aboorbe

dor es conducido en el circuito a través de la tuberia 4a,

S

&)
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 damente 1802 G, son conducidos al absorbedor Venturi fi-
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los refrigerantes Sa y Sal, la tuberia 5z, la bomba Ta, 1o
tuberia 8a y la tobera Ya. )
A través de la tuberia 1b, 78.590 Nm3/h del gas

completamente catalizado, con una temperatura de aproximz

nal 2b, allf es absorbido el SO3 restante, ¥y a travéds de
1a tuberfa 3b el gas es evacuado con unn temperatura de
aproximadamente 1102 C. Tl dcido del absorbedor os condu
cido en el circuito a través de la tuberia 4b, ¢l refrige
rante 5b, la tuberia 6b, la bomba Tb, la tuberia 8b y la
tobera 9b.

Tos cursos transversales de 4eido entre el secadol
Venturi y los absorbedores Venbturi y la toma de produccidn
del 4cido concentrado no estén representndos en el esgue-
03, )

Te operacidén de condentracidn de los fcidos dilul

dos a aproximadamente 44,4 % en peso de 1,30 tiene lugar
b P 4 &

Ny

en uns instalacién de concentracidn por cvaporacidn en va
rias etapas, que consta de dos etapas de concentradores.
%1 consumo de calor necesario para el precalentamiento -
del Zcido dilufdo y para la evaporacidn del arua desde el
Zoido dilufdo es en total de aproximadomente 26,2 milloneg
de Keal/h.

106.000 kg/h de 4cido dilufdo, con una concentra-
cidn de aproximadamente 21 . en.peso de H2504 v una tempe
ratura de unos 452 ¢, son conducidos o trovés de 1la tube-
ria 92 v del refrigerante de deido 5, v alll son precalen
tados a aproximadamente 75¢ C, on contracorricate con el
Scido del secador. Por la tuberia 93, el deido 1llegn al

colector 46 de la primera etapa de concentradores., Con
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dos a.través dé la tuberfa 35 al intercambiador de calor
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el ventilador 34 se alimenta aire atmésferico, que sc uhi
1iza como vehiculo de vapor de agua.
Alrededor de 62.285 Nm3/h de aire, cue contienen

aproximadamente 1 147 kg/h de vapor de H,0, son alimenta

36a, dispuesto entre el Gltimo lecho de catdlisis y el ab
sorbedor final en el grupo de catdlisis, no represcntado,
alli son precalentados & aproximadamente 3302 &, vy condu-
cidq; o través de la tuberia 37 al Venturi verticnl 38 de
la primera etapa de concentradores. Los gases de escape
saturados con aproximadamente 23,085 kg/h de HQO salen de
1a instalacién con una temperaturn de alrededor de 752 G,
o través de una boca de unidén 39, del Venturi horizantal
41, de la torre de rociado 42, del separzdor 43 y de la
tuberfa 44, cargados con aproximadamente 23.035 kg/h de
H0. La concentracidn de 4cido del dcido circulante en
el circuito del Venturi vertical es de aproximadamente 30
% en peso de HZSO , v en los circuitos del Venturi hori-
zontal y de la torre de rociado de aproximadamente 25,7 ol
en peso de H2SO4. Bl 4cido es retirado del colector 45

a través de la tuberia 47 con una temperatura de aproxima
domente 752 ¢, es conducido a travds del refrigerante de
Zcido 5a, allf es precalentado a alrededor de 1002 T por
intercombio de calor con el écido'del absorbedor interme-
dio caliente a aproximadamente 1402 G, y desde alli es
pombeado a través de la tuberis 48, de la bomba 4S, de 1o
tuberia 51 a la tobera 62 y de la tuberia 50 a la tobera
63. Por la tobera 62 se inyectan en 1a corriente gaseosa
aproximadamente.150 m3/h de 4eido, ¥ en la ‘tobera 63 apro

rimadamente 150 m3/h de dcido. Del colector 46, a través
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de 1a tuberfa 52, se rebira el deido con una temeratura d¢
aproximadomente 752 C, y sin pfecalentamiento del dcido, en
impulsado & presién mediante la bomba 53, o través de la -
tuberia 60 a la tobera 64, y a través de la tuberia 59 a
1z tobera 65. A través de la tuberia 61 sc bombean aproxir
radamente 89 620 kg/h de feido al colector 45. in la tobery.
64 se inyectan en la corriente de gas alrededor de 100 m3/i
v en la tobera 65 alrededor de 100 m3/h de deido. T8.670
kg/h.dc.dcido con una concentracién de aproximadamente 30 ¢
en peso de H2804 son suministrados a través de la tuberia
33 al colector 17 de la segunda etapa de concentradores.
En la segunda etapa de concentradores, el gas fi
nal resultante en la ingtalacién de deido sulfirico es uti
1izado como vehfculo de vapor de agua. Yor lo tuberfa 3b
1legan aproximadamente 77.485 Nm3/h de gas final préctica-
mente exento de vapor de agda, con una bemmeratura de apro
wimodamente 1102 C, que son precalentados o aproximadanen-
te 1822 2 en el intercambiamdor de calor 36 dispuesto entre
10 dos Wltimos lechos de catdlisis del ;wupo de catdlisis
no representado, y a través de la tuberia 10a llegan al -
Venturi vertical_lO de la segunda etapa de concentradores.
4 través de la boca de unidén 11, del Venturi horizontal 12}
de 1la torre de rociado 14 y del separador 15, alrededor dp
104,660 Hm3/h de gas residual himedo, cargados con proMi-
nadamente 21.980 kg/h de HZO’ con ung temmeraturas de unos
702 4, son conducidos a una chimenea de rsases finnles no
representada., La concentracidén de dcide en cl circuito
del Venturi vertical es de aproximadaments A4,4 4" en peso
de i 304, v en el circuito del Venturi horizontal y de la

2
torre de rociado es de aproximadamente 32,7 4 en peso de -

.
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HOSO4. 11 dcido es retirado del colector 13 a través de

1o tuberia 18, con una temperatura de aproximadamentQVYOQ

¢, es conducido al refrigerante de deido bal, 211l es pre-

calentado o alrededor de 1002 C en intercambio de calor co
el dcido del absorbedor intermedld, cal iente a aproximadoo
mente 1402 C, y desde allf es hombeado o travds de la tubg
ria 19 y de la bombs 20, a la tobera 28 o través de la tu-
beria 22, y a través de la tuberia 21 = la tobera 29. En
la toberq 28 gse inyectan en la corriente dc gos aproxima-
damente 150 m3/h de 4cido, y en la tobera 29 aproximadamen
te 150 m3/h de deido. Del colector 17 se retira, a través
de la tuberla 24, el deido con una temperatura de aproxi-
madomente 702 €, es conducido a través del refrigeraonte dc
feido 5b, 2llf es calentado a alrededor de 90¢ C por inmeg
cambio de calor con el 4cido del absorbedor final, calien~
te a alrededor de 1102 C, y desde allf es bombeado a tra
vés de 1n tuberis 24a y de la bomba 25, pOr 1a tuberis 27
a 1la tobers 31, vy por la tuberfa 26 a la tobera 30. En 19
tohera 31 se inyectan en la corriente goscosa alrededor dg
100 ms/h de 4cido, vy en la tobera 30 alrededor de 100 m3/ﬂ
de dcido. A través de la tuberia 32 se hombean alrededor
de 67.64G lg/h de Acido al colector 13. Aproximadamente
62.000 kr/h de deido concentrado, con uns concentrocidn
de oproximademente 44,4 % en peso de H2304 y una temuners
tura de alrededor de 1008 C, son retirados por 1la tuberic
23 v conducidos a la instalacidén de desdoblamicnto de fei
do.
Ejemplo 2 ‘

TLa fipgura 2 muestra un esquema cuantitativo nara

una instalacidn de pigmentos, a partir de escoria eanndie:
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se, cuyo consumo de dcido sulfdrico corresponde o 1000 to-

=]
neladas diarias de SO3. Tn el caso decl tratamiento de 1a

escoria comadiense se suprime la ecristalizacidén interme-

dic después de la disgregacidn. £1 deido de hidrdlisis

producido es conducido 2 la instalacidén de concentracidn
por evaporacién y a11{ es concentrado con aprovechamicnto
de todas las cantidedes de calor resultantes en la insta-
1acidn'§e catdlisis (figura 4). £1 desdoblomiento del dci)

do dg¢ hidrdlisis concentrado se realiza, ol contrario cue

en el ejemplo 1, por aporte de aire atiosférico on lugar

de aire enricuecido en 92, por 1o cue la concenbracidn de
30, a la entrada de la instalacién de cotdlicis es de aprg
imadomente 17,0 % en volumen de 302, con lo que cambian
1as contidades de calor ¥ las temperaturns resultantes.

#1 modo y la moner:as de produccidn de las contbide~
des Ge calorrepresentadas en 1a figura 4, cn la instala-
cidn de cotdlisis, y su utilizacidén paro 1o concentracidén
por evaporacién estdén representados en lo figura 6, no es
tando renresentado el grupo de catalisis, consistente en
un reactor de catalisis ¥y en intercombicdores de calor.

Por la tuberfa 1, alrededor de 07.430 Nm3/h de SOE
7asSeoso, con una concentracidn de aproximodomente 17,0 4
en volumen de 802 y una temperatura de alrededor de 3892 U,
son conducidos al secador Venturi 2, ¥ adends se aliaden
aproximademente 63.579 Nm3/h de -aire atmosférico, con una
temperctura de 252 C, a través de la tuberfa lc, pora la
dilucign del 302 gaseost, ¥ alll son secndos conjuntanen—
te y evacuados a través de 1la tuberia 3 con una temeraiy
ra de aproxmadamente 652 C. El dcido del secndor cs con-

ducido en el circuito a través de la tuberia 4, de los r¢

N
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frigerantes 5 y 5.1, de la tube riq 6, de 1la bomba 7, de 14
tuberfa 8 vy de 1la tobera 9.
4 través de la tuberfa lg, alrededor de 125.240

e .
Nm”/h de gas parcialmente transformado en 303, con una Hey

sorbedor intermedio Venturi Z2a, allfl el SO3 cs absorbido
ampliamente, ¥ el gas es evacuado 2 través de 1a tpbcria
3a, con una temperatura de aproximadamente 140° O, Bl ded
do del absorbedor es conducido en el circulto = trovids de |
la tuberla 48, de los refrigera ntes 5a v 9al, de la tuboc—
ris 6a, de la bomba Ta, de la tuberia 8o y de la tobera
Sa.

4 travds de la tuberia 1b, aproximadamente 115.82¢
Nm3/h de gas ya catalizado, con una temperatura de alredc+
dor de 1802 C, es conducido al absorbedor Venturi final
2b, =211i

do o través de la tuberia 3b con una temperatura de npro-

[
[ &]

absorbido el SOé restante, y el gas es evacu

wimadamente 1102 C. EL 4cido del absorbedor es condueldo
en el circulto a través de la tuberia 4b, del refrigeran-—|
te S5b, de la tuberla 6b, de la bomba Tb, de la tuberia 8b
v de la tohera 9b.

Los cursos transversales de dcido entre el seca-
dor Venturi vy los absorbedores Venturi y la toma de pro-
duccidn del dcido concentrado no estén renresentados en
el csquema. . '

Ta operacidn de concentracidén del dcido diluido
o aprowimadsmente 38,9 % en peso de i SO se realiza en
una 1notalaclén de evapora01dn en varias ebanoJ, consis—-
tente en dos etapas de concentradores. o1 consumo de ¢

lor necesario para el precalentamiento del dcido dilufde
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y para la evaporacidén del agua desde el dcido dilufdo es
en total de aproximadamente 30,4 millones de Keal/h.

129.580 kg/h de 4eido dilufdo, con una concentrsa
cidn de aproximadamenﬁe 22,1 % en peso de HZSO4 ¥y una tem
peratura de alrededor de 452 2, son conducidos por la tu-
beria 92 y por el refrigerante de dcido 5, ¥ alli son prc
calentados a alrededor de 852 T en contracorriente con el
dcido del secador. Por la tuberfa 93 cl deido llegn al cgf
lector 46 de la primera etapa de concentradorcs. Con el
ventilador 34 se alimenta aire atmoefdrico, cque es utili-
mado como vehiculo del vapor de agua.

Aproximadamente 103.000 Nm3/h de aire, que con~
ticnen alrededor de 2.568 kg/h de vapor de HZO’ son alimen
tados a través de la tuberia 35 al intercombiador de calor
36a, dispuesto entre los Ultimos lechos de catdlisis ¥ el
absorbedor final, en el gruﬁo de catdlisis no representa-
do, allf{ son precalentados a aproximndamente 2602 U, y con

ducidos & través de la tuberia 37 al Venturi vertical 38

¢
o)

a-

jal)
o
o

de la primers etapa de concentradores. Los gases
pe, saturados con aproximadamente 28,570 k~/h de HEO’ S0~
len de la instalacidén con una temperatura de alrededor de
702 ¢, a trevés de la boca de unidn 39, del Venturi hori-
zontal 41, de la torre de rociado 42, del separador 43 ¥
de 1la tuberfa 44, cargados con 28,570 kg/h de 1,0,

La concentracidn de dcido del dcido circulante en
el circuito del Venturi vertical es de aproximadamente 20,{
% en pgso'de H2804, y en el circuito del Venturi horizon-
tal y de la torre de rociado es de aproximnadamente 23,6 ¢
en pesé de H.80,. E1 4cido es retirado del colector 45 a

2774
través de la tuberfia 47, con una temperatura de aproxima-
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damente 702 C, es conducido a través del refrigerante de
4cido 5b, allf es precalentado a alrededor de 882 C en in
tercambio de calor con el dcido del absorbedor final, ca-

liente a alrededor de 1102 G, y desde allfl, es bombeado a

51 a la tobera 62, y por la tuberfa 50 a la tobera &3. Pom
1s tobera 62 son inyectados en la corriente gaseosa alre-
dedor de 150 m3/h de 4cido, y en la tobera 63 alrededor de
100 @%/ﬁ de 4cido. Desde el colector 46 se retira el dcio
do, a través de la tuberfa 52, con una temperatura de aprol
wimadamente 702 C, es conducido al refrigerante de.acido
5.1, alll es precalentado a aproximadamente 772 C en inten
cambio de calor con el 4cido del secador, y es impulsado
o presién a través de la tuberia 53 y de la bomba 58 por
1s tuberfa 60 a la tobera 64, y por la tuberfa 59 a2 la to V
vera 65. A través de la tuberfa 61 se bombean 121.947
kg/h de deido al colector 45. Por la tobera 64 se inyec-
tan en la corriente gaseosa aproximadamente 100 m3/h de
4cido, y en la tobera 65 aprokimadamenﬁe 100 m3/h de deci-
do. 103.583 kg/h de dcido, con una concentracién de apro
ximadamente 28,4 % en peso de H2804, son alimentados a
través de la tuberfa 33 al colector 17 de la segunda eta-
pa de concentradores.

En la segunda etapa de concentradores, como veh{-
culo del vapor de agua se utilizo el gas final resultante

en la instalacidn de dcido sulfdrico. A través de la tu-

ticamente exento de vapor de agua, con una temperaturz de
alrededor de 1102 C, llegan al Venturi vertical 10 de la

segunda etapa de concentradores. A través de la boca de

~
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unidén 11, del Venturi horizontal 12, de la torre de rocia
do 14, del separador 15, y de ia tuberia 16, aproximadamey]
te 144.740 Nms/h de gas de escape himedo, cargados con al-
rededor de 24.680 kg/h de H,0, con una temperatura de aprg

final, no representada. La concentracidn de dcido en el
circuito del Venturi vertical es de aproximadamente 38,9
% en peso de H 804, y en el circuito del Venturi horizon-
tal ¥y de la torre de rociado es de aproximadamente 32,1 7 el
en peso de H2004 Bl deido es retirado del colector 13,
o través de la tuberfa 18, com una temperatura de unos 702
¢, es conducido a través del refrigerante de dcido 5al,
a11{ es precalentado a aproximadamente 932 C en intercam-
bio de calor con el dcido del absorbedor intermedio, ca-
liente 2 alrededor de 1402 C, y desde alll es bombeado a
través de la tuberfa 19 y de la bomba 20 por la tuberia
22 a la tobera 28, ¥ por la tuberfa 21 a la tobera 29. En
la tobera 28 se 1nyeotan en la corriente ~ascosa aproxima-
damente 150 m3/h de 4cido, ¥y en la tobera 29 aproximadamen
te 100 m3/h de dcido. Del colector 17 y a través de la
tuberia 24 el 4cido es retirado con una bemperatura de al
rededor de 702 C, es conducido al refrigerante de dcido
5a, alll es precalentado a alrededor de 912 C en intercam
bio de calor con el dcido del absorbedor intermedio, ca-
liente o alrededor de 1402 C, y-desde alll, es bombeado a
través de la tuberfa 24a y de la bomba 25 por la tuberia
27  a la tobera 31, y por la tuberia 26 a la tobera 30.
En 1la tobera 31 se inyectan en la corriente gaseosa aproxi
madamente 150 m3/h de 4cido, y en la tobera 30 aproximado-
mente 100 m3/h de 4cido. A través de la tuberlia 32 se bom
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| conducidos a 1a instalacidn de desdoblamiento de dcido.

‘gque contienen aproximadamente 850 kg/h de vapor de agua, copn
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bean alrededor de 93. 040 lkg/h de dcido al colector 13.

aproximadamente 38,9 ¢. en peso de HZSO4 y una temperatura

de unos 702 ¢, son retirados a través de la tuberia 23 7

|

Mjemnlo 3
Tia figura 7 muestra una ingtalacién de concentra-

cibn en una sola etapa, en la que se concenlra H?oO4

apqulmadamente 22,6 % en peso a H bO de aproximaodomente

28,0 ¢ en peso. Ln el modo de traoago reprccentsdo, la can|
tidad de calor necesaria para el precalentaomiento del Aei-
do v pars la concentracién del deido por evaporacifn cs. cn|
bierta en una gran parte por aprovechamicnto del calor del
decido producido en una instalacidn de catdlisis no repre-
sentada, de modo que, de los aproximadamente 15,0 millones;
de Kcal/h totales, sélo unos 5,4 millones de Kecal/h $icnen|
que ser consumidos como calor ajeno, en forma de vapor a4
baja presién.

Aproximadamente 100,000 kg/h de deido diluido, de
aproximadamente 22,6 % en peso, son precalentados desde al
rededor de 452 C a alrededor de 709 ¢ en un refrigeroate
de dcido no representado, ¥ conducidos o través de la tu-

perfa 93 al colector 46 de la instalacidn de concentracidnl

Por la tuberia 37 son conducidos al Venturi verti

cal 38 aproximadamente 18.800 Nm'/h (ealculado como produclto

¥

seco) de aire, gue contienen alrededor de 350 } co/h de vapo
de agua, con una temperatura de aproximadamente 302 ¢, For
14 tuberiz 35 se afiaden en la boca de unién 39 aproximada-

mente 45.000 Hm3/h {calculado como producto aeco)de aire,
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una temperatura de aproximadamente 302 ¢, Los gascs de eg
cape saturados con alrededor de 17.600 kg/n’ de vapor de -
agua abandonan la instalacidn con una teuperatura de apro
vimadamente 702 C, a través de la boca de unidn 39, del
Venturi horizoﬁtal 41, de la torre de rociado 42, del se-
porador 43 y de la tuberfa 44. Bl gas de escope €S condu
cido a conbtinuacién a una torre de condensacidén 44n, donds
por inyeccidn o rociado con agua, gue c¢s alimentada a tra
vés de la tuberia 44b, es liberado amplisimamente de va-
por de agua. El agua abandona la torre de condensacidn

a trovds de la tuberia 44c. £1 gas de escape, a unos 202
¢, sale de la torre de condensacidn a través de la tuberic
44e, para a continuacidn ser conducido de nuevo @ la.ins-
tolacidn de concentracidén mediante el ventiladow 34.

Ta concentracidén de dcido del deido circulante,
caliente a aproximadamente %09 ¢, en el circuito del Venty
ri vertical es de aproximadamente 28 (% en peso de ﬁzsoq,
v en el circuito del Venturi horizontal ¥y de la torre de
rociado es de aproximadamente 25 4 en peso de H2304. E1l
deido es retirado del colector 45, a través de la tuberia
47, con una temperatura de aproximademente 702 ¢, es con-
ducido a un refrigerante de dcido no representado, alld
es precalentado a alrededor de 1102 ¢ por intercambio de
calor con el dcido caliente del absorbedor, ¥y desdo allfl,
es hombeado a través de la tuberfa 48 y de la bomba 49
pér 1a tuberia 50 a la tobera 63, y por la tuberia 51 2 1g
tobera 62. HEn la tobera 62 son inyectados en la corrien-
te goseosa aproximadamente 100 m3/h de decido, y en la to-
bera 63 aproximadamente 90 m3/h de #Acido. Del colector

46 y a trovés de la tuberia 52 se retirs dcido aproximada

AN
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mente 2l 25 S en peso, con una temperatura de 702 ¢, Por
1a tubceria 55 el dcido es conducido al vrecalentazdor 56,
a11{ es precalentado a alrededor de 922 C mediante aproxi

madamente 10 toneladas/h de vapor a baja presidn, y es alj]

ra 65. En la tobera 64 se inyectan en la corriente goseo
sa aproximademente 150 m3/h de 4eido, v en la tobera 65
aproximademente 100 m3/h de dcido.

| & través de la tuberfa 61 son bombeados aproximg
damente 92,000 kg/n de 4cido al colecter 45. Aproximada-
monte 83.300 kg/h de 4cido concentrado a aproxinadamente
28 ¢ en peso de HZSO4 son retirados o través de lo tube-
ria 33.

Las ventajas-ae la invencidn consisten princinal
mente en que es posible aprovechar de un modo rentable pa
ra la concentracidn de dcidos sulfdricos dilufdos que con |
tiencn szles, el-calor en exceso procedente del sistema de
catdlisis, inclufdo el calor gue se produce con un nivel

de temperatura relativamente bajo. De este modo se pucde

evitar o disminuir el consumo de energfa orimaria cara, 0
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REIVINDICACIONGES

Los puntos de Invencidn propia y nueva aue sc¢ pre
sentan nara que sean objeto de esta solicitud de Patente
de Invgncién en Tspafia, por VAINDE afios, son los que sc¢
recogen en las reivindicaciones sigulentes:

‘ 12,- Procedimiento para la preparacidn de dcido
sulférico por transformacidn catalitica de 30, en 803 en
vorios lechos de catdlisis, enfriamiento entre 1os 1lechos
de catdlisis de los gases que conbicnen 303, v absorcidn
del 303 en 4cido sulfdrico, caracterisado por la cowmbina-
cidn de las etapas siguientes: a) combinccidn de la prena
recidn de dcido sulfdrico con un tratamicnto de deidos st}
furicos diluiéos que contiencn sales, b) desdobhlamiento de
105 sulfotos resultantes en el tratamicnto, ¥ eventualnen
te desdoblamiento de al menos una parte del 4cido sulfdri-
co dilufdo, tratado resultante, ¢) realizncién de la absox
cidn del 303 a partir de los gases de cotdlisis de la ca-
t41isis como absorcidn en caliente a temperaturss de trabg
jo de 100 - 2002 C, d) expulsidn del asua de los dcidos -
culfiricos dilufdos que contienen sales, por cotdlisis di-
recta con gases calientes, que vonsisten en cl gas final
de 1la catdlisis y/o en gases inertes pobres en agua, aue
son calentados con calor procedente del gistema de catdli-
gis, e) y eventualmente aportacién simulténea de energia
sérmica procedente del deido caliente del abzorbedor y/o

del dcido del secador del sistemn de catilisis, por inter

~
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cambio indirecto de calor con los 4cidos sulfiricos dilui

dos cue contienen sales. .

o2 ... Procedimiento segin la reivindicacidn 12, cg

racterizado porque el volumen de 1los gases utilizados pars

dente del dltimo lecho de catdlisis, después de la absor-
¢idn final del SOB'

a.. Procedimiento segin las reivindicaciomes 18 y
2é,‘ca£acterizado porque la concentracién del deido sulfd
rico dilufdo se realiza en varios concentradores dispues-
tos unos detrds de otros, vistos en el sentido de circula
cidn del gas, con circuitosde 4cido separados, con diferen
tes concentraciones de dcido.

48.- Procedimiento segin la reivindicacidn 32, co
racterizado porque la concentracidén de los 4cidos en los
circuitos de 4cido- separados disminuye desde la entrada
del gas a la salida del gas.

2,_ Procedimiento segin las reivindicnciones 18
a 4%, caracterizado porque la operacibn de concentracidn
del deido sulfidrico dilufdo se realiza en por 10 menos
una etapa de concentradores con concent?adores dispuestos
unos detrds de otros y entre los concentradores se aiiaden
a la corriente gaseosa aire y/o gas de combustidn,

62.- Proccdimiento segin las reivindicaciones 12
a 58, caracterizado porque la operacidn de concentracidén
del 4cido sulfdrico dilufdo, vista en el sentido de cireu
lacidn del 4cido, se realiza primero al menos en una pri-
mefa etapa de cohcentradores con aire y/o gas de combus-
tidn, y en la dltima etapa de concentradores con el £35
final, eventualmente con adicidn de aire y/o de gas de -

AN
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combustidn.
a,. Procedimiento segin las reivindicaciones 18
a 58, caracterizado poroue la operacidn de concentracidén

dol 4cido sulfdrico dilufdo, vista en el sentido de circu

mere etapa de concentracidn con el gas final, cventualmen
te con adicidn de aire y/o de gas de combustidn, ¥ en la
dltime etapa de concentracidn se realiza con alre y/o gas
de combustidn.

32, Procedimiento segin las reivindicaciones 12
a 52, caracterizado porque la operacidn de concentracidn
del deido sulfdrico diluido se realiza en verics etapas de
concentradores, con circuitos de decido concctados cn para—
lelo.

2,. Procedimiento segin las reivindicaciones 18

s 88, caracterigado porque desPués de 1la operacidén de con
centracidn, o entre etapas de concentradorcs, sSe separan
1as sales desde el dcido.

102 .~ Procedimiento segin las reivindicaciones 18
a 02, caracterizando porqgue al menos una —arte del calor
del gas resultante en la instalacidn de catdlisis despuds
de una absorcidn intermedia, es aprovechado pars el calen
tamiento de los gases utilizados cn 1a expulgidn del agua
desde el dcido sulfdrico diluldo.

118.~ Procedimiento segin las reivindicaciones 12

do del secador, en el secado de los gases GuUe pagan al sig
tema de catdlisis, es aprovechado 2l menos para una parte
del calentamiento del dcido sulfirico dilufdo, antes de

su entrada en la etapa de concentradoresd.

A3
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12a,- Procedimiento segin las reivindicaciones 1% a
114, caracterizado porcue la enérgia térmica  resultante en
la absorcidén del SO3 procedente de los gases calientes.de
catdlisis en el 4cido del absorbedor, es utilizada al_menof
en parte para el calentamiento del dcido sulfdrico dilufdo
ren 10s circuitos de dcido de las etapas de concentradores. |

132,- Procedimiento segin la reivindicacidn 128, ca-

L

racterizsdo porgue una parte de la energla térmica resultay
te en la absorcién del SO3 procedente de los gases colien—
tes de cotdlisis en el Acido del absorbedor es aprovechads
para el calentamiento del 4cido sulfirico diluido, antes d¢
su entrada en las etapas de concentradores.

142,- Procedimiento segin las reivindicaciones 1% a
132, caracterizado porque la energfa térmica que falta pa-
ra un grado de concentracidén deseado del dcido sulfdrico
dilufdo se logra por adicién’'de calor ajeno a las corrien
tes de gases, antes de las etapas de concentradores, ¥Y/0 o
las corrientes de gases entre los concentradores de las ety
pas de concentradores.

152,~ Procedimiento semin las reivindicaciones 12 a
142, caracterizado porque-la energia térmica aque falta pa-
ra un grado de concentracidn desezdo del dcido sulfdrico
dilufdo es introducida por calentamiento de los #dcidos sul
fhricos dilufdos, en los circuitos de deido de les etapas
de concentradores. . 7

168,.- Procedimiento segdn las reivindicaciones 92 a
158, carncterizado porque las sales separadas en el »rocg
s0 total son deshidratadas antes de la adicién en el desdo
blamiento.

178,~ Procedimiento segin las reivindicaciones 12 -
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a 162, caracterizado porque las operaciones de concentra-~
cidn se realizan, al menos en parte, en aparatos Venturi.

18&,.,~ Procedimiento scgin las reivindicaciones 12
a 178, caracterizado porgue la operacidn de concentracidén
se realiza con .depresidn.

198.~ Procedimiento gegin las reivindicaciones 18
a 182, caracterizado porque, despuds de una operacidén de
concentracidn, el contenido de agua de los gases se redu-
ce mediante separacidén de agua por condensacidn.

- 202 .~ Procedimiento segin las reivindicacioncs 12
a 192, caracterizado porgque el desdoblamiento del deido
que contiene sales y/o de las sales se realiza con oxLoo-
no o con gases enriguecidos en oxlgeno.

212,.~ Procedimiento para la preparacidn de dcido
sulfirico. '

Tal y como se ha descrito cn la Kemoria que ante-
cede, representado en los dibujos que se acompafian y para
los fines que se han especificado.

Esta Memoria conste de veintinucve hojos escritas
a mécuina por una sola cara.

Nadrid, 10 J5t1976
P.A.

Fernondo de Eizabory

Por [Pod
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