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|eonvertidor de cuatro etapas, en la primera etapa sé cenvier

. / . i Hoja naGm. 2

una temperatura de aproximadamente 1000 a 14009C. Luego se
enfria el gas, por ejeﬁplo en una caldera de recuperaciédn
de calor con tubos de fuego o tubos de agua, hasta una tem~
perature comprendida tipicamente entre 410 y 450°C, que,
considerando la cinética y la constante de equilibrio de la
reaccidn, es la temperstura preferida para formar.el tridxi
do de azufre si se usa un catalizador usual de pentdxido de
vanadioc. . '

Dgdo que en la prdctica no se puede convertir to-
do el diéxido de azufre en- triéxido de azufre en una sola

etapa, se usa mds de una etapa catalitica. Tipicamente se

ugan cuatro o ¢inco etapas cataliticas.rTipicamente, en un

te en tridxido de azufre de 50 a T0% en peso del diéxiﬂéfde
azufre que entra; en la segunda se convierte otro 20 af;o%,
en la tercera se convierte otro 5 a t0%, y en la etapqv{uaz
ta y dltima se convierte 4 a 7%. Si se desea, la cuartéie%g
pa se éuede dividir en dos partes (es decir, -hay en ella
dos lechos de catalizador espaciados uno de otro). N

Dado que la oxidacidén de didxido de azufre a Trild
xido de azufre es exotérmica, el gas que sale de cada etepa

LI T

catalitica se enfria en un cambiador de calor, o por diTEe
cidén con aire, antes de entrar en la etapa siguiente, El gas
que sale de la etapa catalitica final se pasa a una colum-
na en la que se absorbe en dcido sulfdirico concentrado. El
di6xido de azufre sin convertir’ y el oxigeno y nitrdgeno re-
siduales se expulsén del absorbedor.

Pars asegurar que se obtenga una eficacis ds con-
versién mds alta, p.ej. pafa asegurar que quede sin conver-

tir menos del 1% en peso (tipicamente menos del 0,5%) del
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[diéxido de azufre, y por tanto para mantener baja la canti-

_|pasarlo por los cambiadores de calor intermedios (proporciod

|79l instalacidn se conoce como una instalacién "con doble
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dad de diéxido de azufre, téxico, en el gas expulsado, una
parte dgl gas que sale de la etapa segunda o tercera se pue
de pasa%, si se desea, a un segundo absorbedor, a través
del precalentador de aire (propocionando asi la fuente de
calor para el'precalentador).'En el segundo absofbedor se
absorbe el tridxido de azufre en dcido sulfirico, y el gas

Que contiene diéxido de azufre sin absorber se calienta al

nando asi el enfrismiento necesario en estos cambiadores de

calor), antes de introducirlo en la etapa tercera o cuarta.

absorecidén".
El objeto de la invehcién es alcanzar una de las
siguientes ventajas: .
(a) Aumentar la eficacia de conversién de diéxidp de azufre
a triéxido de azufre.
(b) Aumentar la capacidad de una instalacién existente, sin
pérdida correspondiente en la eficacia de la conversién;;-
(6) Aumentar el periodo de tiempo durante el que se puéae hg
cer funciongr una instalacidn existente a una capacidad,éie—
gida, sin pérdida de produccidn. . 4 |
Segin la presente invenéién'se proporciona un pro-
cedimiento para oxidar cataliticamente didxido de azufre, en
el cual procedimiento una mezcla gaseosa, que comprende 316+
xido de azufre y oxigeﬁo, y que estd a ung temperatura ele-
vada, se pasa sucesivamente por un cierto nimero de etapas
catalliticas para fofmar tribéxido de azufre por reaccidn en-
tre diéxidb de azufre y oxigeno; se introduce oxigeno comer-

cial (segin se define mis adelante) o aire enriguecido en
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. |o" aire enriquecido en oxigeno, o por mezcla con un medio de

particularmente adecuado paras funcionamiento en una instala-

para.funcionar por el procedimiento segin la invencidn.

Hojn ntm. 4

"BXigegg; en la mezcla gaseosa, en una regién aguas abajo

del catalizador de la primera etaba catglitica ¥y aguas arri
ba del éatalizador de la etapa final, y“éguas abajo del ca-
talizadér de cada etapa se enfria la mezc;a gaseosa median-

te un medio de enfriamiento separado dei ox{geno comercial

anriaﬂiento gaseoso que actia como vehfeulo del oxigeno co-
mércial o aire ehriquecido,en oxigeno.

| Con el término "oxigeno comercial®; tal como aqui
se usa, se quiere decir un gas que contiene 90% en volumen
de oxigeno molecular. Preferiblemente se usa oxigeno conmer-
cial que'conﬁiene menos de 1% en volumen de impurezas.

El tridxido de azﬁfre se puede convertir tiéicém

mente en dcido sulfirico. La mezcla gaseosa que sale déria

etapa catalitica final se puede absorber en deido sulfﬁ#ico

para formar dcido sulfirico de una concentracidén elegida.-

v
.~

T{picamente se puede producir 4eido sulfidrico concentrado.
El procedimiento segin la presente invenciédn es.

cién existente para la produccidén de dcido sulfdrico. La ing

~

talacién existente puede ser del tipo de absorcidn unica..a
de doble absorcidn. Por "instalacién existente", tal como
aqui se usa, se quiere decir una instalacidén que estdba ori-

ginalmente diseflada para funcionar de la forma usual, y no

La introduccidén del oxigeno comercial o aire enri-
quecido en oxigeno aumenta la concentracidn de oxigeno en 1g
mezcla gaseosa gque éntra en la o en cada etapa elegida. Esto
tiene la consecuencia de aumentar la concentracién de triéd-

xido de azufre en la mezcla gaseosa sobre el catalizador in-
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mediatamente aguas abajo de donde se introduce el oxigeno
comercial o aire enriquecido en oxigeno. Se cree que, por
ianto, se puede disminuir la proporcién de didxido de azu-
fre sin convertir en la mezcla gaseosa que sale de la etapa
catalitica final. Asi, el gas que se expulsa del procedimiey
to contendrd menos dibdxido de azufre. ‘

El enfriamiento de la mezcle gaseosa tras cada ety
pa se puede efectuar en un cambigdor de calor. Alternativa-
mente, tras las etapas segunda y subsiguientes, el enfria-
niento se puede qfectuaf diluyendo la mezcla gaseosa con
aira.:

. Tipicamente, la mezcla gaseosa de entrada conten-
drd, por ejemplo, de 5 a 13% en volumen de dibxido de azn-
fre, un volumen de oxigeno mayor que la cantidad estequiomé-
trica requerida, y el resto de gas diluyente (ti{picamenie
nitrégeno).

Preferiblemente, al menos algo del oxigeuno comer+
cial o aire enriquecido en oxigeno -se aflade & la mezcla ga~
seosa aguas abajo del catalizador de la primera etapa cata-
litica, y aguas arriba del catalizador de la segunda etaps
catalitica. Se cree que la adicidn de tal oxigeno en estz
localizacibn, en vez de entre etapas poéteriores, consigue
una mejor utilizacién del oxigeno.debido al mds largo tlem-
po de permanencia en el convertidor catalitico & mayor pre-
sién pardial local de oxigeno que asi se pueden conseguir.
Sin embargo, en ocasiones, la adicién de tal oxigeno entre
las dos primeras etapas puede originar un aumento de tempe-
ratura intolerablé. Asi, en algunos casos, al menos algo del
oxigeno comercial o aire enriquecido en oxigenc se puede akig

dir a la mezcla gaseosa aguas abajo del catalizador de la
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no es un factor significativo tras la consecucién de la- ven-
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[}
Eegunéa etapa, y aguas arriba del de la tercera. Ademés, 0
alternativamente,  se p;ede afiadir el oxigeno comercial éguas
abajo del catalizador de la tercera etapa y aguas arriﬁa
del catalizador de la cuarta etapa. Sin embargo, se cree qud
la adicién de oxigeno a la mezcla gaseosa entre las etapas .
tercera y cuarta es una manera de utilizarlo menos eficaz’
que la adicién de. tal oxigeno entre etapas més anteriores,
particularmente si la concentracidén de diéxido de azufre en
la mezela géseosa de entrada es mayor de 8%.en volumen. Si
la fuente del gas de entrada es un quemador de azufre (a did
ferenéia de un tostador de meng), ia ventaja de emplear ¢l
oxigeno comercial entre las etapas cataliticas'primeré‘y se-
gunda, o entre las etapas cataliticas segunda y terceéaﬁ?en
comparacidn con’ entre las etapas tercera y cuarta, se %ége
progresivamente mayor al aumentar la corcéentracidn de éiéxi—
do de azufre en la mezcla gaseosa de entrada. Los quemgdbres
de azufre producen tipicamente una mezcla gaseosa en la;que
la concentracidn total de didxido de azufre producird una,

correspondiente disminucién de la concentracién de oxigend,

Yy se cree que esta disminucién de la concentracidén de oxige-

taja mencionada en la frase precedente.
Preferiblemente, si el ox{geno comercidl o aire en-
riquecido en 6xigeno se afladen entre el catalizador de las
etapas primera y segunda, y/ﬁ entre los catalizadores de lag
etapas segunda y teréera,_la proporcidn enfre el peso de oxi
zeno molecular asi afiadido por unidad de tiempo ¥y el peso de
dcido sulfurico producido en el mismo tiempo estd comprendi+

da entre 10:100 y 25:100.

Como se ha mencionado antes, se cree que los bene-
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ficios de afiadir el oxigeno comercial o aire enrigquecido en
oxigeno a la mezcla gaséosa tienden a ser proporcionalmente
mayores;al aumenter la proporcidn de diéxido de azufre en
la mezcla gaseosa que entra'en la primera etapa catalitica.
Preferiblemente, la mezcla gaseosa que entra en la primers

etapa catalitica contiene al menos 8 o 9% en volumen de dié

xido de azufre. A menudo se preferird que la mezcla gaseosa

qu entra en la primera etapa catalitica contenga de 8 6 9
a 13% en volumen de diéxido de azufre. -
Si se usa aire enriqueeido en oxigeno, su concen-
tracién de oxigeno es preferiblemente la mayor posible, ya
que la adicidn de nitrdgeno.mezclado con el cxigeno no es
ventajosa.
El procedimiento segun la presente'invencién'se'
puede usar para aumentar la proporcién de didxido de azufre
convertida en tridxido de azufre en una instalacidn existen-
te (que tipicamente comprenderi un cierto niumero de etanas
cataliticas (generalmente cuatro o cinco) para convertir dig
xido de azufre en tridéxido de azufre, medios para pasar mez-
cla gaseosa que contiene didxido de azufre sobre el catzli~
zador de cada etapa, y medios para enffiar ;a mezcla gasco-
sa aguas abajo del catalizador de cada étapa), |
Dependiendo de la proporcidn entre diéxido de azud
fre y oxigeno en la mezcla gaseosa de entrada, ia conversidn
que se puede conseguir es tipicamente al menos 98% en volu-
men. Desde luego, la eficacia total de conversidn de tridxid
do de azufre se méntiene preferiblemente en o se aumenta
hasta 98% en peso d mds. En general, cuanto mayor sea la pro
porcién entre didxido de azufre ¥y oxigeno en la mezcla gaseo

sa de entrada, mds oxigeno comercial o aire enriguecido en
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-|lafladir el oxigeno comercial o aire enriquecido en oxigeno

mera’y segunda (o, algo menos preferiblemente, entre las res

‘tengan le temperatura de la mezcla gaseosa, inmediatamente

Hoja ntm. 8

tir Que tenga lugar un tanto por ciento de conversiédn dado
D .

nado, cuanto mayor sea la proporcién, se hace mds deseable
entre las respectivas capas de catalizador de la etapa pri-

pectivas capasrdé qatalizador de las elapas segunda y terce-

r;), en-vez de aguas abajo del catalizador de la fercera etal

pa ¥y aguas arriba-del catalizador de la cuarta.
Preferiblemente, si el oxigeno comercial o aire

enriquecido en oxigeno se afiaden entre el catalizador de las

etapas segunda y tercera, la proporcidn entre el peso“dé,

oxigeno molecular asi afisdido por unidad de tiempo y ef—nesc

dida entre 10:100 y 25:100.
Tipicamente, el aire enriqueccido en oxigeno Q,QXi‘
zeno comercigl se aflade entre las etapas primera y segunda.
51 aumento de la concentracidn de didxido de azufre ¥y la eli]
minacidén del catalizador de la primera etapa se equillbran
Dreferlblemente para mantener la temperatura de la prlmera

ctapa la misma que es cuando se hace funcionar lag instala-

do de azufre se puede mumentar hasta un méximo de 16% en vo-
lumen; y tipicamente se puede eliminar de la primera etapa
un mdximo del 50% en peso del catalizador. La cantidad de

catalizador eliminada se puede elegir de manera que se man-

aguas abajo del catalizador, a menos de 6002C¢. T deseable

Exigené se necesitard afladir a la mezcla gaseosa para permi-

del diéxido de azufre de entrada. Ademds, como se ha mencio+

de deido sulfurico producido en el mismo tlempo estd comD”en_

etapas primera y segunda, y/o entre los catzlizadores de:las|

cién de manera usual. Tipicamente, la concentracidn de didxi
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to de la pérdida de carga en el convertidor y reduccidn del

-lrioro del catalizador de la primera capa es progresivo, es

tado frio, generalmente se usa un calentador directo o indi-

! Hojn nam. 9

'}eempfazar el-catalizador eliminado por una cantidad equivg
lente de falso catalizador, para no alterar sustancislmente
la distéiﬁueién de calor.a través del catalizador y mate~
risl de;soporte'en la primera etapa. Tipicamente, el falso
catalizador comprende material de soporte de catalizador
que no ha sido impregnado con.catalizador.

)

En la mayoria de las instalaciones usuales el ca

talizador tiende a deteriorarse, lo que conduce a un awmen-
i . .

drea superficial activa del catalizador. En la prdctica, la

mayor parte de este deterioro (en las instalaciones de gb-

sorcién dnica) tiene lugar en la primera etapa. Asi, el oxi
geno comercial o aire enriquecido en oxigeno se puedé afig~

dir a una instalacidn existente, de absorcidén dnica, de ma-
nera que se contrarreste este deterioro gue conduce a vnz

produccidén de dcido sulfdrico progresivamedte menor, o0 -a un
aumento de la emisién de didxido de azufre. Asi, el oxdigeno
comercial o aire enriquecido en oxigeno se pueden afiadir de
maners qué se reduzca o elimine cualquier disminucién de-lea
produccién y/o se aumente el periodo da tiempo que se hace
funcionar la instalacién antes de pararla para permitir el

cambio del catalizador de la primera capa. Dado que el deted

deseable aumentar progresivamente la proporcidnm de oxigeno
comercial o aire enriquecido en oxigeno que se afiade.

Al poner en marcha una instalacidn ususl desde es-—

recto para suministrar gas caliente para elevar la tempara-
tura de las capas de catalizador hasta por encima de su tem-

peratura de ignicidén. E1l gas caliente puede contener vapor
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'cha“ queda cada vez mds diluido. Sin embargo, anadlendo oxi
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‘

de agua, que hay que eliminar del procedimiento antes de
que entre en el convertidor. En consecuencia, el dcido sul-
/

farico de los depés1tos de almacenamlento "de puesia en maxr

geno o aire enriquecido en oxigeno a la mezcla gaseosa, se-
gin la invencidn, se puede reducir la temperatura de igni-
¢ibn en lés etapas segunda a cuarta. Por tanto, se puede re
ducir correspondientemente el tiempo de puesta en marcha.
Ep consecueficia, puede haber menos dilueién del é01dg ;uifg
rico de puesta en marcha gue en un procedimiento que funcio
na de manera asual Ademds, se puede reducir el almacena—
miento requerido en el depéslto para acido de puesta en may
cha. Ademds, se cree que en la puesta en ma”cha de 1n9ﬁa7a—
ciones usuales hay riesgo de una emisién aumentada de{éiﬁxi-

do de.azufre. i ) al
Bn el procedimiento segun la venclén, las eTa—

pas catalitlcas se pueden hacer funcionar ligeramente par
encima de la presién atmosférica, como en un procedlm;gntp
usual, o a presiones mds elevadas, por ejemplo 6 barss. El
funcionamiento de los procedimientos conocidos =& presiéﬁés
elevadas ofrece las posibles ventajas de un aumentoide;lé;
eficacia de cogversién de didxido de azufre y una reduééién
del tamafio del convertidor. Sin embargo, se ha de apreciar
que 6l procedimiento segin la invencidn ofrece estés venta~
jas cuando las etapas Cataliticas ée hacen funcionar a pre-
siones solo ligeramente por encima de la atmosférica.

' El procedimiento segin la invencién se puede ho-

. . \

cer funcionar en una instalacibén de Goble absorcibn para
producir 4cido sulfurico. Tal instalacidn tiene un absorbe~

dor entre etapas, ademds del que estd en comunicacién con laj-
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|marcado, debido a que se arrastra una niebla de &4cido en la
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Ealidé de la etapa final. Tipicamente, la entrada al absor~
bedor entre etapas comunica con una salida de la etapa pe-
nﬁltima{ y la salida del absorbedor entre etapas comunica
con la Ltapa final aguas arriba del catalizador de ella.
Con 12l instalacidén es deseable afiadir el oxigeno comercial
o aire enrigquecido en oxigeno, a la mezcla gaseosa, aguas
gbajo del catalizador de dicha etapa peniltima y aguas arri
ba del catalizador de la etapa final, para conseguir ﬁno o}
Aés de los objetivos de aumentar la eficacia de conversién

o la produccién, o compensar el deterioro del catalizador

en la Wltima etapa (tal deterioro puede ser relativamente

mezcla gaseosa que sale dei absorbedor entre etapas). .-

- El procedimiento segun la invencién se describird
ahora_a titulo de ejemplo, con referencia a los dibujos .ad-
juntos, en los que:

La Figura 1 es un diagrama de procesos eSqueﬁétin
co qﬁe ilustra una instalacién de absorcién unica, con éam—
biadores intermedios de calor, para la fabricacién de_égido
sulfirico, y ‘ ' o

La Pigura 2 es un diagrema de procesos eéqaeméﬁi—

co que ilustra una instalacién de absorcién Gnica, con en-

do sulftrico.

Haciendo referencia a la Figura 1 de los dibujes,
una mezela de didxido de azufre y aire se pasa a un reactor
2 catalitico por una tuberia 1 de entrada. La mezcla de 8id
xido de gzufre y aire se puede formar pasando aire a un hor
no de tostacién (que no se muestra) en el gque Se queman ma-

teriales que contienen azufre. En el resctor 2 se disponen

friamiento de aire entre etapas, para la fabricacidén de aci
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[cuatro etapas cataliticas para hacer reaccionar el diéxido

|La tercera stapa 6 también tiene una salids 28 aguas abajo

_loja nam. 12

>
1

i

de azufre con el oxigeno del aire, para formar triéxido de
aiufre.fEstas etapas estén indiéadas per las referenciaes 4,
6; 8y %O. En cada etapa hay bandejas 12 de un catalizador
heterogéneo adecuado. El catalizador serd tipicamente pentd
-xido de vanadio soportado en un material de soﬁorﬁe ﬁsual. '
Tas bandejas de catalizador en cada etapa sucesiva estan se
garadaé una de otra mediante separaciones 14. Las separacig
nes imﬁiden:que el gas que ha pasado sobre el catalizador
en una etapa entre én la etapa-siguients sin pasar por un
cambiador de calor. '
La primeré etapa tiene una salida.16 aguas abajo
del catalizado} de esa etapa. La salida 16 termina,edﬁdi
cambiador de calor 18. El cambiador de calor 18 tiene;éésos
en comunicacién con una entrada 20 a la segunda etapa;{esf
tando situadedla entrada 20 aguas arriba del catalizad?f'de
esa etépa. La segunda etapa también-tiene una salida 22,
ggues abajo del catalizador de esa etapa. La sallda Zg:qemg
nica con una'entrada 26 a la tercera etapa 8, estando giﬁug

da la entrada 26 aguas arriba del catalizador de esa efapa.

del catalizador de esa etapa. La salida 28 comunica con?él
cambiador de calor 30. También hay en comunicacién con el
cambiador de calor 30 una entrada 32 situada aguas arriba
del catalizador de la ‘cuarta etapa 10. Aguas abajo del cata
lizador de la cuarta etapa 10 hay una tuberia 34 de salida
que comunica con un economizador 36 de calor. El economiza-
dor 36 tiene una eﬁtrada 37 vy una sglida 38; tipicamente pg
ra vapor de agua. EI economizador 36 estd construido de ma-

nera que el gas que pasa por la tuberis 34 exterior no en~
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cambio de calor indirgcto. El economizador 36 tiene una sa-~
lida 40{en comunicacidén con la regidn del fondo de una co-
lumna 4& de absorcién. La columna 44 de absorcién tiene
una entrada 46 ﬁara 4dcido sulfirico concentrado recirculado,
La entrada 46 termina en un pulverizador 48 situado cerca
de la parte superior de la columna 44. En comunicacidn con
él fondo de la columna 44 hay una salida de producto, 50,
para dcido sulfdrico. En la parte superior de la columna 40
hay une salida 52 para gas sin absorber.

Para propordionar enfrismiento del gas que pasa
por los cambiadores de calox 18, 24 y 30 entre las respecti
vas etapas del reactor 2 se disponen unos pasos 53, 54 Yy
56. Los pasos 53 y 54 tienen una salida 58 c¢omin. Preferi-
blemente, el fluido de enfriamiento en los cambiadores de
calor 18 y 24 es vapor de agua procadente del econonizador
36.7Este vapor de agua se recalienta a medida que pasg por
los cambisdores 18 y 24, y el vapor recalentado resultante
se puede usar, por ejemplo, para accionar una soplanté usa~

da para suministrar aire a un quepador (que no se muestra)

en el que se forma la mezcla gaseosa que entra a la tubﬂria,

1. E1 refrlgerante para el cambiador de oalor 30 puede ser
vapor de agua procedente del economizador 36, o aire a pre-
calentar antes de pasarlo al horno de tostaciéﬁ.

Se disponén medios para afiadir bxigeno comercial
o aire enriquecido en oxigeno a la mezcla gaseosa entre la
primera etapa 4 y la segunda ctapa 6 del reactor 2, y entre
la segunda etapa 6'y la tercera etapa 8 del convertidor.
Asi, laartuberias 60 y 62 de suministro de oxigeno se ex-

tienden desde una fuente (que no se muestra) de oxigeno co-

»
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restante a medida que el gas fluye sobre el catalizador 12

‘ﬁmunﬁm.14
Eerciél, y terminan en las entradas 20 y 26 a las etapas se-
zinda, y[tercera, respectivahente. La adicidn del oxigeno co+.
mercialfen.taleé~Iocalizaciones asegura buena mezcla del
okigenbfaﬁadido con la mezcla gaseosa que contiene didéxido
de azufre. Sin'embargo, se puede afiadir el ox{geno cometcial
o aire enriquecido en oxigeno a la salida 16 y 22, respectis
ﬁamehte} o a la mezcla gaseosa aguas abgjo del catalizador
fé de las respectivas etapas 2 y 4, y aguas arriba de las
fespectivas ‘salidas 16 y 22. También se puede afiadir oxige—
no comercial a la mezcla gaseosa por la tuberia 64.

En el fuhcionamiento, uwna mezcla gaseosa consister
te esencialmente en didxido de azufre, oxigeno y nitrégeno
se pasa a la tuberia 1, y entra en la primera etapa ¢;déi
reactor 2. Este gas se enfria hasta una temperatura dé’%?O%)
antes;de entrar en la etapa 2. A medida que el gasrpaséﬁso-
bre el catalizador 12 de la etapa 2, el diéxido de azufré
reacciona con el oxigeno formando triéxido de azufre. Esta
reaccidén es exotérmica, y la temperztura del gas que saiq

de la primera etapa por la salida 16 puede ser tipicamente

§002C. Tipicamente, el 55% del diéxido de azufre de entrada

a
.

se puede convertir en tridxido de azufre en la primera .eba-
pa 2. T
7 Tl cslor de reaccidn se elimina de la mezcla ga-
seosa en el cambiador de calor 18. La mezcla gaseosa Se pug
de devolver a la segunda etapa 6 del reactor 2, a una tempe
ratura de 4202C, Se afiade oxigeno comercial (sustancialmen-

te puro) a la mezcla gasecsa segliin sale del cambiador de cg ’

lor 18. Tiene lugar mis couversién del diéxido de azufre

de la.segunda etapa 6 del reactor 2. Asi, otro 21,5% del
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{ donde hace que hierva agua, usédndose la resultante mezcla

tojn ntim. 1 5

- / _
diéxido de azufre original se puede convertir tipicamente

en triéfido de azufre en la segunda etapa 6. E1 gas que sa-
le de lg segunda etapa puede tener tipicamente una tempera-
tura de'555 a 5609C, si no se afiade el oxigeno comercial la
temperatura puede subir tipicamente hastalsolo 5502C, y ti-
picamente se puede convertir en la segunda etapa solo 20% '
del @idxido de azufre de entrada. 5S¢ observard que esia tenm
éeratura es menor que la temperatura de salida del gas que
sale de la primera etapa. Esto se debe a que se forma menos
tridxido de azufre en la segunda etapa, y por tanto se des-
prende menos calor.

| En el cambiador de calor 24 se elimina el calor
de reaccidén del gas que sale de la segunda.etapa 6. Bl gas
se devuelve a la tercera etapa 8 a una températura de 450¢C
Otro 15% del diéxido de azufre original se puede convertir
tipicamente en tridxido de azufre segin fluye sobre el catg
lizedor de la tercera etapa. Tipicamente, el gas-sale de la
tercera etapa 8 a una temperatura del orden de 465°C.

En el cambiador de calor 30 se elimina el calor
se reaccidén del gas que sale de la tercera etapa. Luegc_s?
devuelve este gas a la cuarta etapa, aguas arriba del cata-
lizador 12 de esa etapa, tipicamente a una tempersaturs ée
45090. La mezcla gaseosa pass Juego sobre el c;talizador 12
de la cuarts etapa 10. En la cuarta etapa, casi todo el dig
xido de azufre residual se convierfe en tridxido de azufre.
Ia mezcla gascosa gue contiene tridxido de azufre, asi for-
mada, sale del reactor 2 tipicamente a una temperatura de

4550C, por la tuberia 34, y entra en el economizador 36,

de vapor de agua/agua para proporcionar enfriamiento en el
cambiador de calor 24 y 18. El gas que contiene tridéxido de
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1jos, se arrastra aire a un compresor 72 por una tuberfa 70.

Hojn ndm. 16

lazufre se pasa luego a la columna 44 de absoreidén por la en-
trada 4?.'En la columna 44, por el pulverizaddr 48, se pul-
veriza ;cido sulfirico concentrado consistente en aproxima-
damente;98,5% en volumen de doido swlfirico. EL triéxido de
azufre es absorbido por este dcido sulfirico concentrado, ¥
se forma el dcido sulfiérico producto. EL dcido sulfdrico se
retira de la columna de absorcidn por la salida 50. El gas
éin absorber, que consistirsd principalmente en ﬁitrégeno
dén algb de:oxigeno, y trazas de didéxido de azufre sin reac
cionar, se expulsa por la salida 52.

Haciendo referencia ahora a la Figura 2 de los dibu

Se'comprime en el compresor 72 hasta una presiébn tipfcéﬁén—
te de 1,3 atmésferas. E1 aire comprimido pasa del comﬁiééor
72 a un quermador T8 de azufre, por una tuberia 74. El‘£2ﬁ—

fre se pasa al quemador 78 por una tuberia 76. El quemgéo?

funciona a una temperaturs de 11002C, y produce tipicaménte
una mezcla gaseosa que contiene 10% en volumen de didxido.

de azufre y 10,9% en volumen de oxigeno, siendo nitrégeno .

sustancialmente todo el resto del gas. Esta mezcla gasseosa
sale del quemador 78 a una caldera 82 de recuperacidn de:ca
lor, por una tuberia 80. En la caldera 82 de recuperaciéh

de calor se enfria el gas por intercambio de calor con agua
suninistrade por una tuberfa 84, hirviendo el agua y salien
do el vapor de agua resultante de la calders por la tuberia
86. Tipicamente, la mezcla gaseosa se enfria hasta una tem~| -
peratura de 4202C, El gas enfriado sale de la caldera 82 de
recuperacién de calor, y pasa por una tuberia 88 a un reac-
tor o convertidor catalitico, 90, que tiene cuatro capas ca

taliticas sucesivas; 92, 94, 96 y 98. Se puede usar tipica-
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| sale del convertidor por una salida 100 y entra en un cam-

|lque otra porcién del didxido de azufre de la mezcla gaseoss

tiojr naGm. 1 7

]
i

"ﬁente/un catalizador de pentéxido de vanadio. A medida que
la mezcla gaseosa fluye sobre el catalizagor 92, algo del
diéxido’de azufre reacciona con algo del oxigeno, formando
triéxid% de azufre. Esta reaccidn es exotérmica, de manera
que la temperatura de la mezcla gaseosa, tras haber pasado
sobre el primer catalizador,.es mayor que la de antes de pa
sar sobre el primer catalizador 92.

\ - Tipicamente, la temperatura se puede elevar hasta
én valor comprendido entre 590 y 6009C, dependiendo, por

ejemplo, de la composicidén de la mezcla gaseosa. La mezcla

gaseosa, tras pasar sobre la primera capa 92 de catalizador

biador de calor 102, en el'que al menos parte del calor de
reaccién se eliming de la mezcla géseosa por intercamhic de
calor.indirecto con un fluido tal como agua o vapor de. agua
suministrado por la tuberia 106 y que sale del cambiador de
calor 102 como vapor de agua recalentado, por la tuberis

108. La mezcla gaseosa enfriada se devuelve a una regidn

justamente agua arriba de la segunda capa 94 de catalizadon,
por una entrada 104 al convertidor. La tuberia 134, en:coﬁg

nicacién con una fuente.(que.no se muestra) de oxigeno coé

da 104. Asi, el oxigeno comercial o aire enriquecido en oxf
geno se pueden afladir a la mezcla gaseosa Segln pasa por la
entrada 104. La mezcla gaseosa asi{ enriquecida en oxigeno

pasa luego sobre la gegunda capa 94 de catalizador, en la

original reacciona.con oxigeno, formeddo mds tridxido de

azufre. Tipicamente, la temperatura de la mezcla gaseose se

mercial o aire enriquecido en oxigeno, termina en la entra-

4
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/ ] _ ,
laumenta a, por ejemplo, 520 a 5302C por paso sobrg el segun

do catalizador 94. Tras haber pasado sobre la segunda capa
| :
94 -de catalizador, la mezcla gaseosa se enfria mezclando

sire con ella. El aire se toma de la tuberfa 74 mediante la

aguas abajo de la segunda capa 94 de cataiizad&r, y aguas
érriba'del tercer-catalizador 96. Una tuberia 136, que comu.
nica con una fuente (que no se muestra) de oxigeno comercial
o aire énri{uecido en oxigeno, termina en la tuberfa 110, 7
Esto permite que el aire que pasa por la tuberfa 110 sea en
riquecido en oxigeno, y por tanto, lo que tiene mds impor-
tancia, enriguecer la mezcla gaseosa en oxigeno. El aire
afiadido por la tuberia 110 enfria la mezcla gaseosa tfrsihg
ber pasado sobre la segunda capa 94 de catalizador. Tipiéa~
mente, la mezcla gaseosa se enfria hasta un valor compréndi
do entfe 420 y 4359C. _—
A medida que la mezcla gaseosa enfriadarpasa“so-
bre la tercers capé 95 catalitica, mds del didxido de azu~
fre original se convierte en tridxido de azufre por reaccidy
con oxigeno. Dado que la mezcla gaseosa estd diluida pof‘i

adicidn de aire por la tuberia 110, la elevacidn de tempaﬁg

ﬁas anteriores. Tipicamente, la temperatura puede subir
aproximadamente 30 a 409C. Tipicameﬁte, el caler de reaccify
se puede eliminar del gas aguas abajo de la tercera capa 96
de catalizador y aguas arriba de la cuarta capa 98 de cata~
lizador, pasando aire a estg mezcla desde la tuberia 112,
tubéria que corunica con la tuberia 75, Tipicamente, la mez
cla gaseosa se puede enfriar hasta una temperatura compren-

dida entre 435 y 4458C, Si se desea, se puede afiadir oxige-

tura en esta etapa es mucho menos marcada que en las 2 eta~

tuberfa 110, que termina en el convertidor 90 en una regiénr'
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fo comercial por una tuberia 138, al aire que fluye por la
tuberia 112 y, por tan&o, a la mezcla gaseosa. La mezcla gat
seosa fluye luego sdre la cuarta capa 98 catalitica, donde
ung porcidén adicional del didéxido de azufre original se cony
vierte en triéxido de azufre por reaccién éon oxigeno.

Tiplcamente, aproximadamente 98% en volumen del
dibxido de azufre original se convierte en tridxido de azu-
fre, como resultado de la reaceién sobre las 4 capas cataq
liticas. _

El gas sale del convertidor‘tipicamente a una temt
peratﬁra del orden de 440 a 4502C, siendo tipicamente el aut
mento de temperatura'en la cuarta capa 98 catalitica de so-
lo aproximadamente 5¢C. Desde el convertidor 90, la rezela
gaseosa que contiene triéxido de azufre, ox{geno, nitrégeno
y una -pequefia proporcidn de didxido de azufre se conduca foleni
une tuberia 114 a un economizador 116, doqde la mezcla ga~
seosa se enfria, tipicameﬁte hasta uns temperatura compren-~
dida entre 80 y 1209C, por intercambio de calor indirgcto
con vapor de agua, que entra en el economizador 116 por una
tuberia 118 y sale por una tuberia 120.

La mezcla gaseosa que contlene tr16x1do de azufra
enfrlada, pasa luego por la tuberia 122 a un absorbedor 124,
donde se pone en contacto con unéucorrlente que fluye des-~
cendentemente de gecido sulfurico concentrado,‘pulveriiado
en el absorbedor 124 por un pulverizador 126, que comunica
a través de una tuberia 128 con una fuente (que no se mues-—
tra) de ééido sulférico concentrado. En consecuencia, todo
el triéxido de azufre se absorbe en el deido sulfirico, au-
mentando asi la concentracidén del dcido sulfurico. El dcido

sulfirico concentrado sale del absorbedor 124 por una sali-
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[da 132, que comunica con instalaciones de dilucién y almace

tHoja nOm. 20

{
i

namlento Ei gas sin absorber, consistente en oxigeno y ni-
trégeno, junto con una pequefla proporcién de diéxido de azu
fre sin convertir, se expulsa a le atmésfera por la tuberia
130. .

La invencién se ilustra mds por los siguientes ejen
plos. - |
Ejemplos 1A - 1H

Estos ejemplos (véanse Tablas 1 ¥ 2) se refieren al
funcionamiento de la instalacidn.que se muestra en la Figu-
ra 1. '

Los‘ejemplos muestran un cierto nimerc de cosas. Pri
mero, la adicién de oxigeno comercial (aprox. 100% pﬁrcj a
la mezcla'gaseoéa de entrada hace posible unas eficac@?érde
conversidn mayores que las que se puedén conseguir cusndo

no se anade. . . L

Segundo, la cantidad de oxigeno comercial requerida

para obtener la misma eficacis de conversidn es mayor si.el

oxigeno se aflade aguas abajo del catalizador de tercera-ctg

-
Y
.~

pa ¥ aguas arriba del catalizador de cuarta etapa, que~§t
se afiade aguas abajo del catalizador de segunda etapasf}i
agrasg arriba del catalizador de tercera etapé. o
Andlogamente, la cantidad de oxlgeno comercial re-
querida para obtener la misma eficacia de conversién es me-
yor si el oxigeno se afiade aguas abajo del catalizador de
tercera etapa que si el oxigeno se afiade aguas abajo del ca
talizador de primera etapa y aguas arriba del catalizador
de segunda etapa. Asi, se necesita afiadir relativamente més
oxigeno él aumentar la proporcidn 802/02 en la mezcla gaseQ

sa de entrada, para conseguir o acercarse a una eficacia de
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- /-,
conversién dada.
Cuarto, la adicibn del oxigeno entre el catalizado
] ,
de tercera y el de cuarta etapa se hace incluso menos favo-

rable al disminuir la proporcién 302/02.

Ejemplos 2A a 2 C

BEstos ejemplos sz refieren al funcionamiento de la

instalacién que se muestra en la Figuras 2.

Ejiemplo 2A

El funcionamiento de le instalacién sin adiciédn de
oxigeno comercial ni aire ecariguecido en oxigeno se efectia

de la maners ilustrada por la Tabla 3.

Ejemplo 2B

La capacidad de la instalacidén se'aumenta afigdlen-
do oxigeno comercial (aprox. 100% puro) a la mezcla gassosal
en una regidn aguasrabajo del primer catalizador y aguas
afriba del segundo catalizador, y en una regién aguas abdjo
del segundo catalizador y aguas arriba del tercer cataliza~
dor. .

Ademds de afiadir el oxigeno comercial, se elimind
glgo del primer catalizador y se ?eeﬁplazé por un volumen
equivalente de catalizador "falso", consistente en material
de soporte de catalizador sin lmpregnar con catalizador.
Ademds, la proporcidn de dibéxido de azufre en la nezola 8o~
seosa 6e entrada se aumenta y la proporcidén de oxigeno se
disminuye.

£l funcionamiento de la instalacidn se ilustra en

la Tabla 4.
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Ejemp{o 2

g La capacidad de la instalacidn se auments sustan-
cialmente de 14 misma manera deécrita respecto al Ejemplo
2B. Sin embargo, todo elroxigeno comefcial se afiade. entre
las etapas tercers y cuarta. Para conseguir él'mismo aunmentd
de capaﬁidad que en el Ejemplo 2B se requeriria 3100 TM adi-

cionales por afio. El funcicnamiento de la instalacidn se

flustra_en la Tabla 5.

Ejemples 34 y 3B

Ejemplo 3A . ' s

Haciendo referencia al Ejemplo 24, existe una ten
dencia a que disminuys la mdxima magnitud de produccidg po-
sible. Tras haber envejecido el cgisligador dos aﬁos,\ﬁéi
ciendo funcionar continuamente ls instalacidn durante ese
periodo, la mdxims produccidén posible puede haber dismiﬁui—

N

do tipicamente a 1.500 TM por semana, y las témperaturas»gg
tes y después de cada etapa catalitica pueden haber exééiin

mentado una disminucidn correspondiente, como se muestra en

la Tabla 6.

ey

Ejemplo 3B

La produccidn de la instalacidén mencionads en el
Ejemplo 3A se vuelve a llevar a 2000 TM por semana afiadien-
do 185 TH por semana de oxigeno a la mezcla géseosa, aguas
abajo del primer catallzador y aguas arfiba del segundo ca—
talizador. Esto corresponde a un aumento Gel 50% en volumen

en la concentracidén de oxigeno a la entrada de la segunda
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[etapa. Ia adicién del oxigeno tiene el efecto que se mues-

tra en la Tabla 7 sobre las temperaturas de la mezcla gasep
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Sin adicidn de

oxigeno comercial

{apro:
afiadi
catal

% en volumen de 80, en mezela de entrada 8,0 :
{
z ;
7 i : 1
% en volumen de Gz en mezcle de entrada 13,0 )
Temperasura de mezcla gaseosa, en e€C:
justamente antes del catalizador de 12 etapa 420
jvsiamente despuds del catalizador de 18 585 r
etara L ¢ —
3 - - }v
jusiamente antes del catelizador de 2% etapa 425- .
justemente después del catalizador de 28 500
-+ ] ————— ot
1%

justamente despuds del catalizador de 38 45GC ! .
etarsa , S —
: ! ¢ 3
justamente antes del catglizader de 42 etang 425 - o
justamente después del catalizador de 4% 4307 - P
atere P
% en peso de S0, de entrada coanvertido en 504 98,2 Do
e
Oxfgeno comereial regquerido para congeguir le )
conversidn (expresado como Tif de O, comercial L
por Ti de H»,SOA)L v
2 T4 :
c"‘_‘l
X

POOR

QUALITY
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Oxigeno comercial
(aprox. 100% puro)
afiadido entre los
catalizadores de

xigeno comercial
gprox. 100% puro
afladido entre los
catalizadores de

o

g v 38 etaps

)

xigeno comercial
aprox. 10C% puro)
afiadido entre los
catalizszsdorss de
38 vy 42 etapa

18 v 22 etapa

Ny 8,0 8,0 8,0

BN -

—— 13,0 13,0 13,0

“‘ 420 420 420

-— 595 595 595

; 425 425 425 )
:—b 500 500 500

'—; 435 435 435 -
“ 452 . 453 450

;7 425 | 425 425

.._ 430 431 433

:' 98, 6 98,6 98,56
0,12 0,14 0,15
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POOR
QUALITY ~ #

Ejemplo IE :
; ,
L - Oxige
Sin adicidn de (aprc
oxigeno comercial| afiadi
e e catal
. 18 v
N [&] S}
%ren volumen de S0, en mezcla gaseoga de entrada 12,0 A
———
;% en volumen de O, en mazcla gaseosa de eantrada S, 0
Temperatura de mezcla gaseosa, en °C: i
justamente anites del catalizador de 12 ctapa 420 ‘
justamenie después del catalizador de 12 etapsg 600 :
justemente antes del catalizador de 2% etapa 455
justamente despuéds del catalizador de 28 etapg 520
. . .
justarmente antes del catalizader de 3% etapa 435 S
o
justamente despuds del catalizacor de 3% etapd 48 g
- ,‘
justazente antes del catalizador de 4% etapa 425 i o
- 3
justamente despuds del catalizador de 4% etaps 43z B S
Z
¢ en pesc de SC2 de entrada convertido en 304 97,8 .
Oxigeno cemercial requeridce yarn conseguir la i
coqv*“”“‘n (expresado como Tif de G, comercizl/TH g%
de H,30, 2 B R




<>

IF IG IH
~ 1 Oxigeno come?c‘a¢ igeno comercisl Oxigeno comercial
17 (aprox. 100% purc) (wprox.,;CLw pur ) (apr 1005 puro)
21| afizdido entre los afigdido entrs 103 anaalao entre 1os
<d-cotalizedores de catalizadores de catglizadores de
i 12 v 2% etapz 28 y 38 etapa 38 v 48 eF
[£5 sIFET
B 1 12,0 12,0
e
J,o «70 9’0
. 420 420 420
o €00 600 6800
. 435 435 435
- 520 520 520
435 435 © 435
464 470 460
425 425. 425
433 435 437
88, 3 98,3 8,3
C,20 0,22 0,32

¥t
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B ' TABLA 3

!
{

Magnitud de produccidn de HyS0, &
capacidad total i

!

26

P
Hoja nGm.

100.0C0 T¥/afio

?roporcién de SO2 en la mezcla ga-
seosa de entrada :

10 % en volumen

Proporcién de . en la mezcla ga-

seosa de entrads 10,9 % en volumen
Concentracidn eféctiva 10 : 7,5
‘1Temperatura del gas, en'QC{

justamente antes del 1er cata-

lizador - 420

justamente despuéds del 1er cata-

lizador 595

justamente antes del 2°¢ eatalgzador | 425

justamente despuéds del 292 catalizador 520

justamente antes del 3er catalizador 435

justamente despuéds del 3er catalizador®

justamente antes del 42 catalizador¥

justamente después del 42 éatalizador 435
Cantidades relativas de oatalizadof
(en peso)
ler catalizador 1,00
29 catalizador 1,29
3er catalizador 1,57
42 catalizador 2,27

7 de conversidn de 0,

* : '
"Temperatura no medida rormalmente

98, 3% en peso
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TABLA 4

[
Magnitud de produccién de H SO4 a la

“lcapacidad aumenteda

Hoja ndm. 27

117 000 TM/afio

Proporcidn de 802 en la mezcla gaseo

. |sa de entrada

11,7% en vblumen

Proporcidn de O2 en -la mezcla gaseosa

lde entrada 9,3% en volumen
{Concentracién efectiva 11,7:7,8
Temperatura del gas, en 2C:
~Jjustamente antes del Jer catalizadof 420
justamente después del-1ér ‘catalizador 600
justamente antes del 29 catalizador 418
justamente después del 29 catalizador 526
justamente antes del 3er catalizador 420
justameﬂte despuéds del 3er catelizador 452
justamente antes del 42 catalingor 445
justamente después del 4° catalizador, 449
Cantidades reletivas del catalizador
(en peso) ‘
fer catalizador 0,79 (40,21
: * falso)
22 catalizador 1,29 = -
3er catalizador 1,57
49 catalizador 2,29

Magnitud de adicidén de oxigeno comercial
(aprox. 100% puro) entre catallzadores
1¢ y 2¢

3570 T/afio

Magnitud de adicidn de oxigeno comercial
(aprox. 100% puro) entre catalizadores
20y30

5780 TM/aﬁor

Magnitud total de adicidn de oxigeno
comercial

9350 T/afio

% de qonversién de SO2

98,3% en peso
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TABLA 5

Nagnitvd de produccién de HySO, a la
capacidad aumentada

tlojr nom. 28

117,000 TH/afio

Proporcidn de 802 en la mezcla gaseosa
de entrada

11,7 % Vol

Proporcién de O2 en la mezcla gaseosa
de entrada

9,3 £ Vol

Concentracidén efectiva de 50, (ailu-~

cidn con aire) 11,7 ¢+ 8,8

Temﬁera%ura’del gas, en 2C:
justamente antes del 1er catalizador 420
justamente después del ter catalizador 600
justamente antes del 2¢ catalizador 418
justamente después del 22 catalizador 52C
justamente antes del Jer catalizador 420
justamente después del 3er catalizador 445 ]
justaﬁente antes del 42 catalizador - 435
justémente después del 4¢ catalizador 453 -

Cantidadss reletivas de catalizador
(en peso)

1er catalizador

4¢ catalizador

falso
290 cgtalizador 1,29
er catslizador 1,57
2,29

Magnitud total de adicidn de oxigeno
comercial (aprox. 100% puro) entre
catalizadores 32 y 49

1 21 450 TM/aﬁo

% de conversidn de SO,

98,3 %
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TABLA 6
Original-| Tras dos
mente afios
Temperatura de la mezcla gaseosa,
en 2C:
justamente antes del primer
catalizador 420 420
justamente después del primer -
catalizador ' 7 i , 595 580
justamente antes del segundo 425 425
cetalizador :
justamente después del segundo :
catalizador - _ 520 518
justamente antes del tercer ‘ .
catalizador 435 435
justamente después del tercer
catalizador * , - -
justamente zntes del cuarto
catalizador® - - -
Jjustamente después del cuarto oo
catalizador i 435 L35
ﬁDemperatura no medida normalmente
TABLA 7
Tempe- ' 3
ratura (eh 2C) de lz mezcla gassosa:
Justamente antes del primer catalizador- 420
justamente después el primer catalizador 590
justamente antes del segundo catalizador 425
Jjustamente después del segundo catalizador 522
justamente antes del tercer catalizador - 435
justamente después del tercer catalizador® -
justamente antes del cuarto catalizador ¥ -
- justamente después del cuarto catalizador

*Temperauura no medida ncrmalmente

436
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~ ' ' RETVINDICACIONES

‘enriguecido en oxigeno, o por mezcla con un medio de enfrig

| formar 4dcido sulfirico de una concentracidn elegida.

. . ) ' ) : Hoja nam. 30

4

4

- Los puntos ée invencidn prqpia ¥y nuevs que.sé pre|
sentan para que sean objeto de esta solicitud de Patente de|
Invencién en Espafla, por VEINTE‘aﬁos; son los que ée reco-
gen en laé reivindicaciones siguientes:

18 Procedimiento para oxidar cataiiticamente aid-
xido de azufre, caracterizado porgue una mezcla gaseosa gue
comprende didxido de azufre y oxigeno, y que estd a tempera
tura elevada, se pasa sucesivamente por un cierto nimero de
etapaé catalliticas para formar triéxido de azufre por reac—
cidn entre diéxido de azufre por reaccidn entre diéxi@b de
azufre y oxigeno; se introduce en la mezéla gaseosa cxige—
no comercial, es decir, qxigeno puro o una mezcla gaaeésa
que contiene al menos 90% en volumen de oxigeno o aire enri
quecido,en oxigeno, por una regidn aguas abajo del catalizg
dor de la primera etapa catalitica y aguas arriba del cata-
lizador de la etapa catalitica final, y aguas abajo del.ca-
talizador de cada etapa se enfris la mezcla gaseosa per un

medio de enfriamiento separado del oxigeno comercial o aire

miento gaseoso separado del oxigeno comercial o aire enri-
gquecido en oxigeno, o por mezcla con un medio de enfriamien
to gaseoso que actda como vehlculo para el oxigeno comer-
cial o aire enriquecido en oxigeno.

28, Procedimiento segin la reivindicacidn 1%,
donde la mezcla gaseosa que sale de la etapa catalitica fi-
nal se absorbe subsiguientemente en dcido sulfurico, para

~

38 ,~ Procedimiento segin la reivindicacidén 12 o
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._}eiéindicgbiéi'éé,rcaractérizado porﬁﬁéféitﬁéﬁdsialgo del
oxigeno comercial o,aife enriquecid6 eﬁcoxigeﬁb se aﬁéde
a la mezcla gaseosa por al menos una regidn aguas'abaSo
del catalizador de la primera etapa catalitica y aguas
arriba del catalizador de la tercera etapa catalitica.

42, - Procedimiento segin las reivindicacio-
nes 22 ¥y Ba, caracterizado porque el oxigeno comercial y
aire enriquecido en oxigeno se afiaden a la mezcla gaseosa
a una magnitud tal que la proporcidn entre el peso de oxi-
geno molecular asi afiadido por unidad de tiempo, y el peso
de &cido sulffirico producido en el mismo tiempo unitario,
estd comprendida entre 10:100 y 25:100.

52.~ Procedimiento segin cualquiera de las
reivindicaciones precedentes, donde la fuente de la mezcla
gaseosa es un quemador de azufre.

62.- Procedimiento segfin cualquiera de las
reivindicaciones precedentes, donde la mezcla gaseosa que
entra en la primera etapa contiene.al menos 8% en volumen
de didxido de azufre.

78.- Procedimiento segfn cualquiera de las
reivindicaciones precedentes, donde la eficacia total de
conversidén de didxido de azufre a triéxido de azufre se
mantiene en o se aumenta hagta,QS% en peso'o mas.

8%.~ Procedimiento segin cualqﬁiera de las
reivindicaciones 2% a 7a, donde el procedimiento se lleva ’
a cabo en una instalacidn existente de absorcién dnica pa-
ra brpducir édcido sulffrico que incluye un cierto nifimero
de etapas de conversidn catalitica para convertir didxido
de azufre a tribxido de azufre, medios para pasar mezclé

gaseosa que contiene didxido de azufre -sobre el cataliza-
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dor de cada efép53 medios para enfriar}lé-mé§§1a'gaseosa
aguas abajo del catéliéador de cada étaﬁa,:y nédios péra
absorber el tridxido de azufre en la mezcla gaseosé q&e,
sale de la etapa final, para formar Acido sulfdrico, éarqg
terizado porque se afiade a la mezcla gaseosa oxigeno comer

cial o aire enriquecido en oxigeno, aguas abajo del catali

zador de la primem etapa y aguas arriba del catalizador de

la etapa final, se aumenta la proporcidn de didxido de azu-
fre en relacidén al oxigeno en la mezcla gaseosa que entra
en la priﬁera etapa catalitica, y se eiimina algo del cata
lizador de la primera etapa catalitica, a fin de aumentar
la magnitud de proporcidén de écido sulfdrico. |
9%, Procedimiento segln la reivindicacidn
8%, donde se elimina hasta 50% en peso del catalizador de

5

la primera etapa.

10%,~ Procedimiento segin la reivindicacidw

82 o reivindicacidu 9a, donde el catalizador eliminado se

reemplaza por una cantidad equivalente de material no cata
litico, comprendiendo dicho material no catalitico material
de soporte de catalizador.

11%.- Procedimiento segiin cualquiera de las
reivindicaciones 2% a 92, donde el procedimiento se lleva
a cabo en una instalacibn existente de abso?cién Unica pa=-
ra la produccidn de 4cido sulffirico que incluye un cierto
nimero de etapas de conversidn cataliticas para convertir
didxido de azufre en tridxido de azufre, medios para pasar‘
mezcla gaseosa que contiene didxido de azﬁfre sobre el ca-
talizador de cada etapa, medios para enfriar la mezcla

gaseosa aguas abajo, para absorber el tridxido de azufre

de la mezcla gaseosa que sale de lé‘etapa final de manera
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escritas a miquina por una sola cara.

33

Hojn num

| que se forme Acido sulfurlco, caracterlzado porque se aliade
a la mezcla gaseosa oxlgeno comercla" ) alre enr1quec1do
en ox1geno, aguas abajo del catalizador de la primera eta-
pa y aguas arriba del catalizador de la etapa final, aﬁmeg
tando  la magnitud de adicién de oxigeno comercial o aire
enriquecido:enroxigeno a medida que se deteriora el-cata—
lizador de la primera etapa, a fin de compensar (en lo que
se refiere a la magnitud de produccidn de Acido sulfdrico)
el deterioro del catalizador en la primera etapa.

122, “PROCLDIMIENTO PARA OXIDAR CATALITICA-
MENTE DIOXIDO DE AZUFRE

Tal y como se ha descrito en la Memoria que
antecede, representado en los dibujos que se acompaﬁan'y
con los fines que se han especificado. .

' Esta Memoria consta de treinta y tres hojas

g, 16.EE \“‘”

_ Madr1

P.A.

Alberto de Ei
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