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1 Te invencidn se refiere a un procedimiento para
la preparacidn de dcido sulfirico por transformacidn catali
tica de 302 en 803, en gases con un contenido de 302 supe=
rior a 10% en volumen, con refrigeracidén, purificacidn y sg
5 [cado de los gases que contienen 802 entes del empleo en la
instalacidn de catdlisis, calentamiento de gases purifica~
dos, que contienen 802, a la temperatura de trabajo del pri=
mer lecho de catdlisis, en intercambio de calor con gases
ealientes que contienen 803, entre lechos de catdlisis con
jo [refrigeracién simultdnea de los gases que contienen SO3 a lg
. |temperatura de trabajo del siguiente lecho de catdlisis, abe-
sorcidn intermedisa del 303, formado en una primera etapa de
catdlisis, despuds de varios lechos de catdlisis, en deido
sulférico con temperatura elevada, refrigeracidn en dos eta-
15 |pas de los gases que contienen SO3 que salen de la primera
etapa de catdlisis, antes de la absorcidn intermedia, con
nuevo calentamiento de los gases que salen de la absorcidn
intermedia a la temperatura de trabajo del siguiente lecho
de catdlisis en la primers etapa de refrigeracidn, refrigers
50 cidn de los gases totalmente catalizados en la segunda-etapa
He catdlisis en un intercambiador de calor finasl, con obten-

eidn del calor no necesario en el sistema de catdlisis, y ab

sorcidn del 503 producido en la segunda etapa de catdlisis
en un absorvedor final.

os En muchos procesos quimicos resultan dcidos sulfi-
 Iicos dilufdos, que también pueden contener impurezas., Por

razones de proteccidn del medio ambiente, un vertido de es-
tos dcidos en rios o en aguas costeras tiene que ser limita-

o cada vez mds; ademds de ello el vertido estd aparejado

30 °on considerables cogtos de transporte. En el caso de un vey




10

15

20

25

30

21056 |

Flojn pam. 3

tido en el mar, resultan costos de transporte aun mayores.
| Por consiguiente, estos deidos dilufdos tienen

que ser tratados de un modo apropiado para obtener productog
nuevamente utilizables o indcuos, o para disminuir el peso
y el volumen de fransporte. Este tratamiento se hace cada
vez mds urgente tambidn por razones de recuperacidn de matg
rias primas.

El tratamiento de los dcidos diluidos se realiza
ceneralmente por concentracidn, y eventualmente por desdo-
blamiento térmico, En ambos casos tienen gue ser expulsadas
de los dcidos dilufdos grandes cantidades de agua, para 1o
que son precisas grandes cantidades de calor. Estas cantida-
Hes de calor necesarigs dan origen a considerables costos de
funcionamiento, en especial cusndo tiene gue ser utiligzada
bnergia primaria cara o energia térmica a un nivel de tempe-
ratura elevado, que podria ser utilizado también rentablemen
te para otros fines, por ejemplo para la generacidén de vapor
Por la DAS 1 186 838 es conocido un procedimiento

en el que el gas que contiene SO,, con un contenido de S0,

superior a 9%, después de una pu:ificacidn y un secado, y

Hespuds de una cabdlisis en una primera etapa de catdlisis,
s liberado del 303 en una absorcidn intermedia realizada en|
caliente, es catalizado por completo en una segunda etapa de
catdlisis, y después se elimina el 50, residual en la absor-
cidn final. Los gases que contienen 503 son refrigerados en
Hos etapas despuds de la primers etapa de catdlisis, siendo
balentados en la primera etapa de refrigeracidn los gases

que salen de la absorcidn intermedia, & la temperatura de

trabajo del siguiente lecho de catdlisis. En la segunda eta~-

pe de refrigeracidn o en el intercambiador de calor final
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no se puede retirar el calor necesario para el sistema de
catdlisis.

Por la memoria de patents alemans 1 567 6?2 es co
nocido refrigerar, también en dos etapas, los gases que re~
sulban calientes, con un contenido de 502 de 8-11%,‘antes
de la absorcidén interwedia, pudiendo ser obtenido en la sé;
gunda etapa de refrigeracidn y en el intercambiador de ca~ |
lor final después del ultimo lecho de catdlisis, el calor
que no es necesario en el sistema de catélisis. |
Por la DOS 2 307 973 es conocido, en el caso de
gages que contienen un alio porcentaje de 802, mezclar una,
corriente parcial de los gases con gases que contienen oxi-
geno, de modo tal que la mezcla pueda ser hecha reaccionar

en el primer lecho de catdlisis hasta el equilibrio, sin que

se sobrepase la temperatura mdxima admisible para el catali-
zador, y mezclar la corriente de gas que contiene 503 que 83|
le del primer lecho de catdlisis, con el resto del gas que
pontiene SO,, antes del segundo lecho de catdlisis. Con ello,
por el contenido de 803 de la megela, se alcanza el equili~
brio en el segundo lecho de catdlisis, asimismo antes de ald
cangzar una btemperatura perjudicial,

Por la DOS 2 145 546 es conocido tratar los gases
finales con dcido sulfdrico dilufdo para la eliminacidn de
303 y de nieblas de decido sulfirico, pudiendo ser concentra-
go;el deido sulfirico diluido y pudiendo ser calentados los
gases finales.

Ia invencidn se basa en la misidn de obtener de un
modo rentable a partir del sistems de catdlisis, la mayor
cantidad posible de calor en exceso, para efectuar un aumen-

to de concentracidn de dcidos sulfiricos diluidos.
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vencidn por la combinacidn de las ebapas siguientes:

parcial de los gases que contienen 302, en una cantidad que
hace posible una reaccidn de la megcla de gases en por lo
menos un primer lecho de catdlisis, hasta el equilibrio de
la reaccidn S0, + 1/2 0, ;:2503, sin sobrepasar la tempera~

‘tura ndxima admisible para el cataliszador,

) Realizacidén de la absorcidn intermedia y de la absorcidn

21056
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Ia solucidn de esta nisidn se realiza segin la in

Combinacidn de la preparacidn de deido sulfdrico con una
operacidn de concentracidn de deido sulfirico diluido,

Adicidn de sases que contieren oxigeno a una corriente

Calentamiento de la mezcla de gases a la temperatura de
trabajo del primer lecho de catdlisis, en intercambio de
calor con gases calientes que contienen 303, entre lechos
de catdlisis,

Mezclado del gas que contiene SO3 procedente de al menos
el primer lecho de catdlisis, con el resto del gas que

contiene 50,, antes de otro lecho de catdlisis de la pri-|

2’
mera etapa de catdlisis,
Regulacidn de la cantidad de la corriente parcial de los

gases que contienen SO, conducida al primer lecho de ca-

t4dlisis, de modo tal qie la cantided de 503 producida en |
la etapa (b), despuds del mezclado segin la etapa (d),
proporcione una proporcidn de 802: 803 que haga posible
une reaccidn en 1los demds lechos de catdlisis hasta el
equilibrio, sin sobrepasar lo temperatura mdxims admisi-

ble para el catallzador,

final del SO3 a partir de los gases de la cabdlisis, co=

mo absorcidn en caliente a temperaturas de trabajo de

100 ~ 2009C, de preferencia de 110 =~ 1602C,
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g) Realizacidn de la catdlisis en la segunda etapa de catd
lisis, en por lo menos dos lechos de catdlisis, con re-
frigeracidn de los gases entre los lechos de catdlisis,

h) Expulsidn de agua 2 partir de los dcidos sulf¥xicos di-
lufdos, por catdlisis directa con gases calientes, que
consisten en gas final de la catdlisis despuds de la adp
sorcién final y/o en gases inertes pobres en agua,

i) Calentamiento de los gases de la expulsién con por lo mg
nos una parte del calor resultante en el intercambiador
de calor final, después de la segunda etapa de catdli-
sis, ‘

k) Calentamiento de los gases de expulsidn con por lo me-
nos una parte del calor resultante en la refrigeracidn
de los gases de catdlisis segin la etapa (g), y/o con
por 1o menos una parte del calor producido en la segun-
da etapa de refrigeracidn despuds de la primers etapa
de catdlisis y entes de la absorcidn intermedia.

Te mezcla de gases, formads por el gas gue con~-

tiene oxigeno y por la corriente parcial que contiene 802,

puede ser conducida & un ¥nico lecho de catdlisis o a va-

rios lechos de catdlisis dispuestos unos detrds de otros,

antes del mezclado con el resto del gas que conbiene SO

L

2
En el caso de que se conduzea a través de varios lechos de

catdlisis, se realiza una refrigeracidn entre los lechos
de catdlisis, en el intercambio de calor con gases que con+
tienen 502 0 con una mezcla de gases que contienen 802 ¥y
de gases afiadidos gue contienen oxigeno. Como gases que

contienen oxigeno se wtilizan por lo general aire o aire

enriquecido con oxigeno. De preferencia, el oxigeno necesa

rio para la conversidn total se afiade a la corriente par~




.10

i5

25

30

Haoja ndun. 7 2105_6_.

cial de gases que contienen 302 antes del primer lecho de
catdlisis, No obstante, también es posible afiadir sdlo la
cantidad necesariarpara 1a regulacidén de la reaccidn en el
primer lecho de catdlisis, y el resto en un lugar posterior
del sistema de catdlisis. Ia primera etapa de catdlisis
consta de dos a tres lechog de catdlisis, y la segunda eta-~
pa de catdlisis consta por lo general de dos lechos de ca-
tdlisis. Ciertamente es posible un incremento del nimero de
lechos de cabdlisis, pero no aporta ninguna ventaja. Si el
intercanbiador ‘de calor final después del dltimo lecho de
catdlisis esta conformado en una sola etapa, todo el inter-
cambiador de calor se utiliza para el calentamiento de los
gases de expulsidn; si esid conformado en dos etapas, una
detrés de otra o en paralelo, se utiliza una de las dos etfa
pas para el calentamiento de los gases de expulsidn. El ca-
lentamiento adicional de los gases de expulsidn se realiza
blen en la segunda etapa de refrigeracidn después de la pri
mera etapa de catdlisis y antes de la absorcidn intermedia,
o en el intercambiador de calor entre los lechos de catdli-
sis de la segunda etapa de catdlisis, utilizdndose, ségﬁn
el modo de trabajo, el otro intercambiador de calor para el
calentamiento de una mezcla de gases que contienen 50, con
gases que contienen oxigeno. La refrigeracidén de los gases
que contienen SO3 procedentes de la primera etapa de catdli
gis, en la seguhda etapa de refrigeracidn antes de la absor
cidn intermedia, se realiza de preferencia a bemperaturas
de 130 a 2009C. Ia refrigeracidn de los gases que contienen
803 después de ls segunda etapa de catdlisis, antes de la
entrada en el absorbedor final, se realiza asimismo de pre-

ferencia a 130 -~ 200¢¢C,
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Uns forma de realigacidn preferida consiste en

| que la cantidad del gas residual restante que contiene 50y,
afiadida segin la etapa (d), se dosifica de modo gue, des=—
pués del mezelado, se presente una temperatura del gas que
corresponda a la temperatura de trabajo del siguiente lecho
de catdlisis. Con ello se puede evitar un intercambiador de
calor en este lugar.

Una forma de realizacidn preferida consiste en
que los gages gque contienen oxigeno son secados separadamen
te con decido sulfirico, antes del empleo en el reactor de
catdlisis., Con ello es posible retirar en los gases el ca-
lor que aparece en el secado de los gases que contienen ogi'
geno, y hacer funcionar el circuito de deido del secador
sin refrigeracidn. Ademds, el calor retirado de este modo
en el gas es conducido al sistema de catdlisis. También es
posible afiadir a la corriente parcial de gases que contie-
nen 802 los gases que contienen oxigeno, antes de la entra-
da en el secador. Sin embargo, de este modo se suprime la
ventaja antes indicada,

Una forma de realizacidn preferida consiste en qug
el secado de los gases que contienen oxigeno y/o de los gaw
ses que contienen SO2 se lleva a cabo como un secgdo en ca-
liente, y los gases salen del secado con una temperatura de
60-802C, de preferencia 65 -~ T09C. De este modo el calor es
conducido con los gases al sistema de catdlisis, el calor
del deido resulta con un nivel de temperatura elevado y pue~
de ser utilizado provechosamente.
Una forma de realizacidn preferida consiste en que
1o adicidn de los gases que contienen oxigeno a la corriente

parcial de los gases que contienen 50, segin la etapa (b),
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se realiza delante de un ventilador que trangporta la mez-
cla de gases. De este modo el ventilador que transporta la
corriente parcial restante del gas que contilene 502 puede
nantenerse de tamafio pequefio y puede ser hecho funcionar
con uns presidn pequefla, con lo que se rebajan los costos
de funcionamiento para el transporte de los gases en el sig
tema de catalisis,

Una forma de realizacidn preferida consiste en
que la adicidn de los gases que contienen oxigeno & la co-
rriente parcial de los gases que contienen 802, segun la
etepa (b), se realiza detrds de un ventilador que transpor-
ta los gases que contienen oxfgeno. Ciertamente en este ca-
g0 se suprime la ventaja antes indicada, pero ambos ventila
dores pueden ser dispuestos aproximadamente iguales del la-
do de la presidn. Con ello se reduce el pjasto para los ven-
tiladores, sélo es necesario un ventilador de reserva y se
disminuye el almacenamiento de piezas de repuesto. Esta for-
ma. de realizacidn se elige cuando los costos de funcionamien
to son menores en comparacidn con los shorros explicados.
Una forma de realizacidn preferida consiste en
que para la operacidn de concentracidn y/o para el precalen
tamiento del deido sulfirico diluido se utiliza energla tép
mica procedente de los circuitos de dcido del secado y/o de
la absorcién intermedia y/o de la absorcidn final, Con ello
grandes cantidades de calor pueden ser ulbllizadas provechosg
mente y adicionalmente para la operacidn de concentracidn.
Otre forma de realizacidn preferida consiste en
hue el secado y/o la absorcidn intermedia y/o la absorcidn
final se realizan en isocorriente al menos en parte en ab-

gsorbedores Venturi. Con ello se alecanzan elevadas temperatu
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ras de salide de los gases y del ééido.
~ Ia invencion se ilustra con ayuda de ejemploss -

Ejemplo 1

Ta instaleion de catélisis representade en la fi-
gura 1 estd calculada pers un rendimiento de produccion de
aproximaedamente 100 toneladas dierias de 893, egtando base-
da en geses de desdoblamiento con una composicién de aproxi
madsmente 28,43% en volumen de SOy, aproximedamente 3,86%
en volumen de O, y el resto de Np 4+ COp. _

A trevés de le tuberia 1, alrededor de 40.830 NmS,{
h (metros oﬁbicos medidos en condiciones normales,por horse)
de S0p gasenso, que contienen aproximedemente 56g /Nm3 de -
ague, son succionados con el ventilador 12a, & fravés del
Venturi 2, de la tuberie 3, de la forre de rociado 3b y-del
separador por rociado 4, 811i son secados por medic de HoS04
aproximadamente al 96% en peso, y evacuados s través de la
tuberia 11 con una temperstura de slrededor de 65¢C.El dei-
do del secador es conducido en el circuito a través de la
tuberie 5, del refrigerante 6, de la tuberia 7, de la bomba
8, de la tuberia 9, de la tuberfa 9y a la tobera 10, y de
la tuberia 9x a la tobera 10f,

A través-de la tuberie 1a, aproximadamente 54.170
Nm3/h de eire atmosferico, que cmntienen aproximedamente 20‘
g/Nm3 de agua, son succionados con el ventilader 12 & tro-
vés del Venturi 2a, de la tuberia 3a, y del separador por
rociado 42, 81li son secados por medios de HoSO4 eproximada
mente al 96% en peso, y Son evaeuados por la tuberia 11b cod
una temperatura de aproximadamente 652C. El dcide del seca-
dor es conducido en el circuito & través de la tuberia 5c,

de la bomba 8¢, de la tuberia 9c, de la tuberia 9n a la tobg
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ra 10c,

A través de la tuberia lla, 27.180 Hm3/n de gas
que contiene 28,43% en volumen de S0, son afiadidos a la can
tidad total de aire. A través de la tuberfa 1lg, 81.350
Nm3/h de gas con aproximadamente 9,5% en volumen de 8055 ¥
aproximadamente 15,14% en volumen de 0,, son transportados
con el ventilador 12 a través de las tuberias 13, 14, 15,
16, 17, 18 y 20 al primer lecho de catdlisis 2la del reac-
tor de catdlisis 21. Los gases son precalentados desde apro
ximadamente 909C haste aproximadamente 200¢C en el intercam
bio de calor con los gages 803 en el intercambiador de ca~
lor 27, y desde aproximadamente 2009C a aproximadamente
4359 en ambos intercambiadores de calor 23a y 23. 13.650
Nm3/h de gag con un elevado porcentaje de 802 (aproximada~—
mente 28,43% en volumen de SO,, aproximadamente 3,86% en vo
lumen de 02, el resto N, + 002), con una temperatura de
unos 859C, son afiadidos a los gases previamente catalizados
a travds de la tuberis lle, con el ventilador 12a, y la tu-
beria 13g después del lecho de catdlisis 2la. Ia temperatu~
rae de los gases que contlenen SO3 despuds del lecho de catd-
lisis 21 se reduce con ello desde aproximadamente 6179C a
Pproximadamente 5408C, ILos gases que contienen SO3 son condu
cidos por la tuberia 22, el intercambiador de calor 23 y la
tuberfa 24 al lecho de catdlisisz 21b, con una temperaturs
de aproximadamente 4509C. Ios gases catalizados adicional-
mente salen del lecho de catdlisis 21b a través de la tube-
ria 222 con una temperatura de aproximadamente 570°C, son
enfriados en el intercambiador de calor 23a 2 aproximadamen=—
te 4609C, y son conducidos a través de la tuberfa 24g al le-

cho de¢ catdlisis 21c.
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Alrededor de 89,930 Nm3/h de gases que contienen
503 con una temperatura de aproximedamente 5072C, son condu
cidos por la tuberia 25 al inbtercambiador de calor interme-

dio 26, alll son refrigerados a aproximadamente 280°C (lu—

|l gar 26a) en intercambio de calor con lbs gases abgorbidos,

¥y a continuacidn son refrigerados a aproximadamente 1909C
en el intercambiador de calor 27, y a través de la tuberia
28 gon conducidos al absorbedor Venturi intermedio 29. Al-
rededor de 79.100 Nm3/h de gases amplisimamente liberados

de 803 gsalen de la instalacidn de absorcidn intermedia a

| través de la tuberia 30, del separador por rociado 31, y de

la tuberia 32, con una temperaturs de aproximadamente 1402C|
21 decido del absorbedor altamente concentrado

(eproximadanente a 98,5~99,0% en peso de H2804) es conduci~

do en el circuito a través de la tuberia 5a, del refrigeran

te 6a, de la tuberia Ta, de la bomba 8a, y de la tuberia

|92, a la tobera 10a,

A través de 1a tuberia 33, log gases con una tem-—

peratura de aproximadamente 4409C, son conducidos al lecho

‘de catdlisis 21d, abandonan el lecho de catdlisis 21d a tra

vés de la tuveria 34 con una temperatura de aproximadamente
482°C, En el intercambiador de calor 35, los gases catali-
zados adicionalmente son refrigerados a aproximadamente
4209C, y conducidos por la tuberia 36 a la rejilla de con-
tacto 2le. Por la tuberia 37 salen del reactor de catdlisis
21 aproximadamente 785,590 Nm3/h de gases completamente cata
lizados, con una temperaturas de aproximadamente 42290, son
enfriados a aproximadamente 1809C en el intercambiador de

calor 40, y conducidos por la tuberia 41 al absorbedor Ven-

turi final 42, Alrededor de 77.485 NmB/h de geses finales
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salen del absorbedor final 42 a través de la tuberia 43,
del separador por rociado 44 y de la tuberia 45,

Bl dcido del absorbedor altamente concentrado
(aproximadamente 98,5-99,0% en peso de H2504) es conducido
en el circuito a travds de la tuberia 5b, del refrigerante
6e, de la tuberia Tb, de la bomba 8b, de la tuberia 9b, y
de la tuberfa 9z a la tobera 10b. A través de las tuberias |
9e¢, 9%k, 94 y 9i se intercambia dcido para el ajuste de la
concentracidn de dcido dptima necesaria en los eircuitos de
decido, y a través de las tuberias Of y Oh se afiade el aguse
de dilucidn todavia necesaria. A través de la tuberia 9g se
retira la produccidn con una concentracidn de aproximadament
te 96% en pesc de H2804.

Tos gases finales prdcticamente exentos de vapor
de agua son precalentados desde aproximadamente 1109C a
aproximadamente 4209C, a través de la tuberia 45, del inter
cambiador de calor 40, de la tuberia 46 y del intercambia-
dor de calor 35, y son conducidos por la tuberia 462 a una
ingtalacidn de concentracidn de dcido diluido no represen-—
tada, donde se aprovecha el contenido de calor de los gases
pare la operacidn de concentracidn de deido dilufdo.
Ejemplo 2

TLa instalacidn de catdlisis representada en la fi-
gura 2 se diferencia del ejemplo 1, figura 1, por:

a) Traslade de la fuberia de gas lla desde el lado de- suc—

cidn del ventilador 12 al lado de presidn del ventilador
12a, de modo que el ventilador 12 tiene que transportar
gélo 54.170 NmB/h de aire seco en lugar de 81,350 NmB/h
de gas mezelado, y el ventilador 1l2a tiene que transpor-

tar 40.830 ng/h de gas altamente concentrado en S0, en
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una concentracidn de aproximadamente 17,0% en volumen y wa
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lugar de 13.650 Nm3/h de gas altamente concentrado;
b) Para el precalentamiento de los gases finales sdlo se

utilize el intercambiador de calor 40. Los gases finales

gon precalentados desde aproximadamente 1109C a aproximal
damente 3408C en el intercambiador de calor 40, y a con-
tinuacidn son conducidos por la tuberia 46 a una etapa
de concentracidn de dcido diluido no representadas

é) Para el precalentamiento del sire atmosférico se utiliza

el intercambiador de calor 35, Ia cantidad de aire, de

aproximadamente 62.285 Nms/h, necesario como vehiculo de
vapor de agua para una etapa de concentracidn de deido
dilufdo no representada, es conducida por la tuberia 47,
con una bGemperatura de aproximadamente 302C, al intercam
biador de calor 35, alli es precalentada a aproximadamen
te 1159C, y conducida por la tuberia 46a a una etapa de
concentracidn de deido diluido no representada.
Ljemplo 3
Iz instalacidn de catdlisis representada en la fi
gura 3 estd calculada pasra una produccidén de aproximadamen—
te 1,000 toneladas diarias de 803, estando basada en gases
de desdoblamiento con una composicidn de aproximadamente
17,0% en volumen de 302, aproximadamente 1,50%4 en volumen
2 2
Por la tuberia 1llg son succionados con el ventila

dor l2a aproximadamente 67.430 Nm3/h de gas 50, seco, con

temperaturs de aproximadamente 659, Por la tuberias llec son
succionados con el ventilador 12 alrededor de 63.5T0 Nm3/h
de aire seco, con una temperatura de aproximadsmente 652C,

Por la tuberia 1lla se afiaden a la cantidad de aire total
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aproximadamente 53.900 Nm3/h de gas con 17,0% en volumen de
80,, de modo que son conducidos a través de las tuberfas
13, 14, 15, 16, 17, 18 y 20 al primer lecho de catdlisis
21a del reactor de catdlisis 21, en total 117.470 Nm3/h de
ges con una concentracidn de aproximadamente 7,8% en volu=
nen de S0, ¥ aproximadanente 12,09 en volumen de 02. Estos
gases son precalentados desde alrededor de 90°C a alrededor
de 2602C en intercambio de calor con los gases de 803 en el
intercambiador de calor 40, y desde alrededor de 260¢C a al
rededor de 4409%C en los dos intercambiadores de calor 23 y
35. 13.530 Nm3/h de gas que contiene aproximadamente 17,0%
en volunen de 502, con una temperatura de aproximadamente
9090, son afiadidos a través de la tuveria 13a, despuds del
lecho de catdlisis 2la, a los gases previamente cataligados.
Con ello la temperatura de los gases que contienen 803 es
reducida desde 6102C o aproximadamente 5509C, Los gases que
contienen 503 son conducidos a través de la tuberia 22, del
intercambiador de calor 23, y de la tuberia 24 al lecho de
catdlisis 21b, con una temperatura de aproximadamente 4509C |
A través de la tuberia 25, alrededor de 126.240
ng/h de gases que contienen 803, con una temperaturs de
aproximadamente 52790, son conducidos al intercambiador de
calor intermedio 26, alli son refrigerados en intercambio
de calor con los gases absorbidos a aproximadamente 27720
(lugar 26a) y a continuacidn son refrigerados en el inter-
camblador de calor 27 a alrededor de 1859C, y conducidos
por la tuberia 28 al absorbedor Venturi intermedio 29, don-
de 2 través de la tuberfa 9g y de la tobera 10a es inyecta-
do el deido del absorbedor. Aproximadamente 116.570 Nm%/h de

|gases, amplisimamente liberado de 503 , salen de la instala-
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‘jmente en que es pogible utiligar de un modo rentable, para
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cidn de absorcidn intermedia con una temperatura de aproxi-
madamente 1409C, a través de la tuberia 30, del separador
por rociado 31, y de la tuberia 32, y a continuacidn son
conducidos por la tuberia 33 al lecho de catdlisis 21b, con
una temperatura de aproximadamente 4309C, A través de la- tu

beria 34, los gases salen del lecho de catdlisis 214 con ung

aproximadamente 4209C en el intercambiador de cglor 35, ¥
conducidos a través de la tuberfa 36 al lecho de catdlisis
21g., A través de la tuberia 37, aproximadamente 115.820
Nm3/h de gases completemente catalizados salen del reactor
de catdlisis 21 con una temperatura de aproximadamente 4229
son refrigerados a aproximadamente 255°C en el intercambia-
dor de calor 40, y a travéds de la tuberia 37a son conduci-
dos al intercampiador de calor 40a, donde los zZases son en-
friados a gproximadamente 180¢C. A través de la tuberia 41,
los gases son conducidos al absorbedor final.

A travéds de la tuberia 45, alrededor de 50.000
Nm3/h de gire atmosférico son precalentados desde aproxima-
damente 309C a aproximadamente 2109C, y conducidos a través
de la tuberia 46 a una etapa de concentracidn de deido di-
luido, no representada., A través de la tuberia 47, alrede-
dor de 100.000 Nm3/h de aire atmosférico son precalentados
desde aproximadamente 30¢C s aproximadamente 160¢C, y a trg
vés de la tuberia 46a son conducidos a una etapa de concen—
tracidn de dcido dilufdo, no representada.

Tas ventajas de 12 invencidn consisten principal—

la concentracidn de dcidos sulfiricos diluidos, el calor en

exceso procedente del sistema de catdlisis, inclufdo el ca~
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lor que resulba con un nivel de temperatura relativamente
bajo. Con ello se puede evitar o reducir el consumo de ener
gla primaria cara o el empleo de calor con un nivel de tem—

peratura elevado,

REIVINDICAC IONES

18,~ Procedimiento para la preparacidn de deido
sulfirico por transformacidn catalitica de 302 en 803, en
gases con un contenido de S0, superior a 10% en volumen,
con refrigeracidn, purificacidn y secado de los gases que
contienen 802 antes del empleo en la instalacidn de catdli-
gis, calenlamiento de gases purificados que contienen 502 a
la temperatura de trabajo del primer lecho de catdlisis, en
intercambio de calor con gases calientes que contienen 503,
entre lechos de catdlisis y refrigeracidn simultdnea de los
gases gue contienen 803 a la temperatura de trabajo del si-
guiente lecho de catdlisis, absorcidn intermedia en deido
sulfurico con temperatura elevada del 303 formado después
de varios lechos de catdlisis en una primera etapa de catd-

lisis, refrigeracidn en dos etapas de los gases que contile=
nan SO3 que salen de la primera ctapa de catdlisis antes de
1z, absorcidn intermedia, con nuevo calentamiento de los ga-
ses que salen de la absorcidn intermedia s la temperatura
de trabajo del siguiente lecho de catdlisis, en la primera

etapa de refrigeracidn, refrigeracidn de los gases completa
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ndxima admisible para el catalizador; ¢) calentamiento de

soreidn final del SO, procedente de los gaces de la catdli-
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mente catalizados en la segunda etapa de contacto en un in-

cesario en el sistema de catdlisis, y absorcidn del 80, pro
ducido en la segunda etapa de catdlisis en un absorbedor fi
nal, caracterizado por la combinacidn de las etapas siguien
tes: a) combinacidén de 1la obtencidn de dcido sulfvrico con
una operacidén de concentracidn de dcido sulfurico diluido;
b) adicidén de gases que contienen oxigeno a una corriente.
parcial de gases que contienen 802, en una cantidad que ha-
ce posible una reaccidn de la mezcle de gases en al menos
un primer lecho de catdlisis hasta el equilibrio de la reag

cidn 502 L 1/2 0, j——= 50,, sin sobrepasar la temperatura

3)
la mezcla de gases a la temperatura de trabajo del primer
lecho de catdlisis, en intercambio térmico con los gases
gue contienen 303, entre lechos de catdlisis; d) mezclado
del gas que contiene SO3, procedente al menos del ﬁrimer le
cho de catdlisis, con el resto del zas que contiene 50, de
lante de otro lecho de catdlisis de la primera etfapa de ca-
tdlisis; e) ajuste de la cantidad de la corriente parcial

de zases gue contienen S0, conducida al primer lecho de ca-

2

tdlisis, de modo que la cantidad de SO3 producida en 1la etg

pa (b), despuds del mezclado segin la etapa (d) proporcione

una proporcidn de SO, : SO, que hace posible una reaccidn

2 ° 3

en los demds lechos de catdlisis hasta el equilibrio, sin
sobrepasar la temperatura mdxima admisible para el cataliza
dor; f) realizacidn de la absorcidn intermedia y de la ab-
3

sis, como absorcidn en caliente a temperaturas de trabajo de

100-2009C, de preferencia 110 - 1602C; g) realizacidn de la
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catdlisis en la segunda etapa de catdlisis en por lo menos
dos lechos de catdlisgis, con refrigeracidn de los gases en-
tre los lechos de catdlisis; h) expulsidn de agua a pavtir
de los dcidos sulfidricos diluidos, por catdlisis directa
con gases calientes, que constan del gas final de la catd-
lisis despuds de la absorecidn final y/o de gases inertes po
bres en agua; i) calentamiento de los zases de expulsién
con por lo menos una parte del calor resultante en el inter
cambizdor de calor final, después de la segunda etapa de ca
tdlisis; k) calentamiento de los gases de expulsidn con por
lo menos una parte del calor producido en la refrigeracidn
de los gases de catdlisis segin la etapa (g) y/o con por lo
menos una parte del calor resultante en la segunda etapa de
refrigeracidn, despuds de la primera etapa de catdlisis y
antes de la absorcidn intermedia.

28,~ Procedimiento segin la reivindicacidn 1e, ca
raocterizado porque la cantidad de gas residual que contie=
ne 802 afiadida segin la etaps (d) es dosificada de modo quey
después de la mezcla, se nresente una btemperatura del gas
gue corresponda a la temperatura de trabajo del siguiente
lecho de catglisis.

8,- Procedimiento segdn las reivindicaciones 18

y 28, caracterizado porgue los gases que contienen oxigeno
son separados antes de su empleo en el reactor de catdlisis,
vy secados con dcido sulfdrico.

48,~ Procedimiento segin las reivindicaciones 18
a 38, caracterizado porque el seczdo de los gases que con-
tienen oxigeno y/o de los gases que contienen 802 se lleva
a cgbo como wn secado en caliente, y los gases salen del se

cado con una temperatura de 60 - 809C, de preferencia de
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58,= Procedimientd segin las reivindicaciones 12
a 4% , caracterizado porgue la adicidn de zases que contie-
nen oxigeno a la corriente parcial de gases que conticnen

502, segin la etapa (b), se realiza antes de un ventilador

que transporta la megzcla de gases,

58,= Procedimiento segin las reivindicaciones 18
a 42, caracterizsdo porque la adicidn de gases gque contie~
nen oxigeno a la corriente parcial de gases que contlenen

S0,, segin la etapa (b), se realiza después de un ventila-

2’
dor que transporta los gases .que contienen oxigeno,

78,.~ Procedimiento segin las reivindicaciones 12
a G&, carecterizado porque para la concentracidén y/o para
el precalentaniento del dcido sulfdrico dilufdo, se utiliza
energia térmica procedente de los circuitos de deido del

secado y/o de la absorcidn intermedia y/o de la absorcidn

83,~ Procedimiento segin las relvindicaciones 1t
a 78, caracterizado porque el secado y/o la absorcidn inter
media y/0 la absoreidn final se realizan en isocorriente al

menos en parte en absorbedores Venturi.
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1 98,~-Procedimiento para la preparacidn de dcido
sulfirico,

Tal y como se ha descrito en la kLiemoria quc antbe-
cede, repregentado en los dibujos que se acompaiion y con

5 |los fines que se han especificado,

Lota MHemoria consta de veintiuna hojas escritas

a mdquina por una sola cara,
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