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una tem peratura de aproximadamente 1000 a 14009C. Luego se 
e n f r ía  e l  gas, por ejemplo en una ca ldera  de recuperación 
de ca lo r con tubos de fuego o tubos de agua, h as ta  una tem­
p e ra tu ra  comprendida típ icam ente en tre  410 y 450SC, que, 
considerando la  c in é tic a  y l a  constan te de e q u ilib r io  de l a  
reacción , es l a  tem peratura p re fe r id a  para formar e l trióxjL 
do de azufre s i  se  ̂ usa un c a ta liz ad o r usual de pentóxido de 
vanadio.

Dado que en l a  p rá c tic a  no se puede co n v ertir  to ­
do e l  dióxido de azufre en- tr ió x id o  de azufre en. una so la  
etapa, se usa más de una etapa c a ta l í t i c a .  Típicamente se 
usan cuatro  o cinco etapas c a ta l í t i c a s ,  Típicamente, en un 
convertido r de cuatro  etapas, en l a  prim era etapa se ocnvisr 
te  en tr ió x id o  de azufre de 50 a 70% en peso del dióxido de 
azufre que en tra , en la  segunda se conv ierte  o tro  20 a 30%, 
en la  te rc e ra  se conv ierte  o tro  5 a 10%, y en l a  etapa^cua^ 
ta  y últim a se conv ierte  4 a 7%. Si se desea, l a  cu a rta  e ta  
pa se puede d iv id ir  en dos p a rte s  (es d ec ir ,-h a y  en e l la  
dos lechos de c a ta liz ad o r espaciados uno de o tro ) .

Dado que l a  oxidación de dióxido de azufre a t r i ó ­
xido de azufre es exotérm ica, e l  gas que sa le  de cada etapa 
c a ta l í t i c a  se e n fr ía  en un cambiador de ca lo r, o por diTú-t 
c ión  con a ir e ,  an tes de e n tra r  en l a  etapa s ig u ie n te . El gas 
que sa le  de l a  etapa c a ta l í t i c a  f in a l  se pasa a una colum­
na en la  que se absorbe en ácido su lfú ric o  concentrado. El 
dióxido de azufre s in  c o n v e r tir 'y  e l  oxigeno y nitrógeno re ­
sid u a les se expulsan del absorbedor.

Para asegurar que se obtenga una e f ic a c ia  de con­
v ersión  más a l ta ,  p .e j .  para asegurar que quede s in  conver­
t i r  menos del 1% en peso (típ icam ente menos del 0,5%) del
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Bióxido de azu fre , y por tan to  para mantener baja  l a  c a n ti­
dad de dióxido de azufre , tóx ico , en e l gas expulsado, una 
p a rte  del gas que sa le  de l a  etapa segunda o te rc e ra  se pue
de pa,sar, s i  se desea, a un segundo absorbedor, a través

, 5 del p recalen tador de a ire  (propocionando a s i  l a  fuente de 
ca lo r para e l  p reca len tad o r). En e l segundo absorbedor se 
absorbe e l tr ió x id o  de azufre en ácido su lfú ric o , y e l gas 
que contiene dióxido de azufre s in  absorber se c a lie n ta  a l 
pasarlo  por lo s  cambiadores de ca lo r interm edios (proporcio­

10 nando a s i  e l  enfriam iento necesario  en estos cambiadores de
c a lo r) , an tes de in tro d u c irlo  en l a  etapa te rc e ra  o cu a rta .
Tal in s ta la c ió n  se conoce como una in s ta la c ió n  "con doble

- absorción". \
El objeto  de l a  invención es a lcanzar una de la s

15 sig u ien tes  v en ta jas:
- (a) Aumentar l a  e f ic a c ia  de conversión de dióxido de azufre

a trió x id o  de azu fre .
(b) Aumentar l a  capacidad de una in s ta la c ió n  e x is ten te , s in
pérdida correspondiente en l a  e f ic a c ia  de l a  conversión .—

20 (c ) Aumentar e l periodo de tiempo durante e l que se puede ha
cer funcionar una in s ta la c ió n  ex is ten te  a una capacidad ,e le­
gida, s in  pérd ida de producción.

Según l a  p resen te  invención se proporciona un pro­
cedimiento para oxidar ca ta líticam en te  dióxido de azufre , et

25 e l cual procedimiento una mezcla gaseosa, que comprende dió­
xido de azufre y oxigeno, y que e s tá  a una tem peratura e le ­
vada, se pasa sucesivamente por un c ie r to  número de etapas 
c a ta l í t i c a s  para formar tr ió x id o  de azufre por reacción  en­
t r e  dióxido de azufre y oxígeno; se in troduce oxigeno comer­

30 c ia l  (según se define más adelan te) o a ire  enriquecido en
17048
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/ 'oxigeno, en l a  mezcla gaseosa, en una región  aguas abajo 
del c a ta liz a d o r de l a  prim era etapa c a t a l í t i c a  y aguas a r r i
ba del c a ta liz a d o r ,de l a  etapa f in a l ,  y aguas abajo del ca-¡ 'ta l iz a d o r  de cada etapa se e n f r ia  l a  mezcla gaseosa median­
te  un medio de enfriam iento separado del oxigeno comercial 
o a ir e  enriquecido en oxigeno, o por mezcla con un medio de 
enfriam iento gaseoso que actúa como vehículo del oxigeno co­
m ercial o a ir e  enriquecido en oxigeno.!

Con e l  tórmino "oxigeno com ercial", t a l  como aquí 
se usa, se qu iere d ec ir  un gas que contiene 90% en volumen 
de oxigeno m olecular. P referib lem ente se usa oxigeno comer­
c ia l  que contiene menos de 1% en volumen de impurezas.

El tr ió x id o  de azufre  se puede co n v e rtir  t íp ic a ­
mente en ácido su lfú r ic o . La mezcla gaseosa que sa le  de l a  
e ta p a .c a ta l í t i c a  f in a l  se puede absorber en ácido su lfú rico  
para formar ácido su lfú ric o  de una concentración e leg id a . 
Típicamente se puede producir ácido su lfú ric o  concentrado.

El procedimiento según l a  p resen te  invención es, 
particu larm ente adecuado para funcionamiento en una in s ta la ­
ción ex is te n te  para l a  producción de ácido su lfú r ic o . La ins 
ta la c ió n  ex is te n te  puede se r del tip o  de absorción única--o 
de doble absorción . Por " in s ta la c ió n  ex is ten te " , t a l  como 
aqui se usa, se qu iere d ec ir  una in s ta la c ió n  que estaba o r i ­
ginalmente diseñada para  funcionar de l a  forma usual, y no 

. para-funcionar por e l procedimiento según l a  invención.
La in troducción  del oxígeno com ercial o a ire  e n r i­

quecido en oxígeno aumenta l a  concentración de oxigenó en la 
mezcla gaseosa que en tra  en l a  o en cada etapa e leg id a . Esto 
tien e  l a  consecuencia de aumentar l a  concentración de t r i ó ­
xido de azufre  en l a  mezcla gaseosa sobre e l c a ta liz ad o r in-30
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mediatamente aguas abajo de donde so in troduce e l oxigeno 
comercial o a ire  enriquecido en oxígeno. Se cree que, por 
tan to , se puede dism inuir l a  proporción de dióxido de azu­
f r e  s in  co n v ertir  en l a  mezcla gaseosa que sa le  de l a  etapa 
c a ta l í t i c a  f in a l .  Así, e l gas que se expulsa del procedimier 
to  contendrá menos dióxido de azu fre .

El enfriam iento de l a  mezcla gaseosa t r a s  cada etc 
pa se puede e fec tuar en un cambiador de c a lo r . A lte rn a tiv a ­
mente, t ra s  la s  etapas segunda y subsigu ien tes, e l  e n fr ia ­
miento se puede e fec tu a r diluyendo l a  mezcla gaseosa con 
a i r e .

. Típicamente, l a  mezcla gaseosa de en trada conten­
drá, por ejemplo, de 5 a 13% en volumen de dióxido de azu­
f r e ,  un volumen de oxigeno mayor que la  cantidad estequióme- 
t r i c a  requerida, y e l re s to  de gas d iluyente (típ icam ente 
n itró g en o ).

P referib lem ente, a l  menos algo del oxígeno comer­
c ia l  o a ire  enriquecido en oxigeno se añade a l a  mezcla ga­
seosa aguas abajo del c a ta liz ad o r de l a  prim era etapa ca ta ­
l í t i c a , '  y aguas a r r ib a  del ca ta liz ad o r de l a  segunda etapa 
c a ta l í t i c a . .  Se cree que la  ad ición  de t a l  oxigeno en e s ta  
lo ca lizac ió n , en vez de en tre  etapas p o s te rio re s , consigue 
una mejor u ti l iz a c ió n  del oxígeno-debido a l  más largo  tiem­
po de permanencia en e l convertidor c a ta l í t i c o  y mayor p re­
sión  p a rc ia l lo c a l de oxigeno que asi. se pueden conseguir. 
Sin embargo, en ocasiones, l a  ad ic ión  de t a l  oxigeno en tre 
la s  dos primeras etapas puede o rig in a r un aumento de tempe­
ra tu ra  in to le ra b le . Asi, en algunos casos, a l  menos algo del 
oxigeno comercial o a ire  enriquecido en oxigeno se puede ans 
d i r  a l a  mezcla gaseosa aguas abajo del c a ta liz ad o r de l a30
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segunda etapa, y aguas a r r ib a  del de l a  te rc e ra . Además, o 
a lte rna tivam en te , se puede añad ir e l oxigeno com ercial aguas 
abajo del c a ta liz a d o r de l a  te rc e ra  etapa y aguas a r r ib a  
del c a ta liz ad o r de l a  cu arta  e tapa . Sin embargo, se cree qut 
l a  ad ic ión  de oxígeno a l a  mezcla gaseosa en tre  la s  e ta p a s . 
te rc e ra  y cu a rta  es una manera de u t i l i z a r lo  menos e ficaz  
que l a  ad ic ió n  de-..tal oxigeno en tre  etapas más a n te r io re s , 
p articu larm ente  s i  l a  concentración de dióxido de azufre en 
l a  mezcla gaseosa de en trada es mayor de- 8% en volumen. Si 
l a  fuente del gas de en trada es un quemador de azufre (a  d i­
fe re n c ia  de un to s tad o r de mena), l a  v en ta ja  de emplear e l 
oxigeno com ercial en tre  la s  etapas c a ta l í t i c a s  prim era y se­
gunda, o en tre  la s  etapas c a ta l í t i c a s  segunda y t e r c e r a ^  en 
comparación con* en tre  la s  etapas te rc e ra  y cu a rta , se hace 
progresivamente mayor a l  aumentar l a  concentración de d ió x i­
do de azufre  en l a  mezcla gaseosa de en trad a . Los quemadores 
de azufre  producen típ icam ente una mezcla gaseosa en la lque 
l a  concentración to t a l  de dióxido de azufre producirá una-, 
correspondiente disminución de l a  concentración de oxígeno, 
y se cree que e s ta  disminución de l a  concentración de oxige­
no es un fa c to r  s ig n if ic a tiv o  t r a s  l a  consecución de la--ven­
ta ja  mencionada en l a  fra se  precedente.

P referib lem ente, s i  e l  oxígeno comerciál o a ir e  en­
riquecido  en óxigeno se añaden en tre  e l  ca ta liz ad o r de la s  
etapas prim era y segunda, y/o en tre  lo s  ca ta liz ad o re s  de la s  
etapas segunda y te rc e ra , l a  proporción en tre  e l  peso de oxí 
geno m olecular a s i  añadido por unidad de tiempo y e l  peso de 
acido su lfú ric o  producido en e l mismo tiempo e s tá  comprendi­
da en tre  10:100 y 25 : 100.

Como sé ha mencionado an tes, se cree que lo s  bene-
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f ic io s  de añad ir e l oxigeno comercial o a ir e  enriquecido en
oxigeno .̂ a l a  mezcla gaseosa tienden  a se r proporcionalmente
mayores a l  aumentar l a  proporción de dióxido de azufre en!
l a  mezcla gaseosa que en tra  en l a  prim era etapa c a ta l í t i c a .

, 5 P referib lem ente, l a  mezcla gaseosa que en tra  en l a  prim era 
etapa c a t a l í t i c a  contiene a l  menos 8 o  9% en volumen de dió
x¡ido de azu fre . A menudo se p re f e r i r á  que l a  mezcla gaseosa
que en tra  en l a  prim era etapa c a ta l í t i c a  contenga de 8 ó 9!
a 13% en volumen de dióxido de azu fre .

10 Si se usa a ir e  enriquecido en oxigeno, su concen­
tra c ió n  de oxigeno es preferib lem ente l a  mayor p o sib le , ya 
que l a  ad ición  de nitrógeno mezclado con e l oxigeno no es
ven ta josa .

El procedimiento según la  p resen te 'in v enc ió n  se
15 puede .usar para aumentar l a  proporción de dióxido de azufre 

convertida en tr ió x id o  de azufre en una in s ta la c ió n  ex is ten ­
te  (que típ icam ente comprenderá un c ie r to  número de etapas 
c a ta l í t i c a s  (generalmente cuatro  o cinco) para co n v ertir  dió

- xido de azufre en tr ió x id o  de azufre , medios para pasar mez­
20 c la  gaseosa que contiene dióxido de azufre sobre e l  c a ta l i ­

zador de cada etapa, y medios para e n f r ia r  l a  mezcla gaseo­
sa  aguas abajo del ca ta liz ad o r de cada etapa),,

- Dependiendo de l a  proporción en tre  dióxido de azu­
f re  y oxígeno en l a  mezcla gaseosa de entrada, l a  conversión

25 que se puede conseguir es típ icam ente a l  menos 98% en volu­
men. Desde luego, l a  e f ic a c ia  to ta l  de conversión de t r ió x i ­
do de azufre se mantiene preferib lem ente en o se aumenta 
h asta  98% en peso o más. En general, cuanto mayor sea l a  pro 
porción en tre  dióxido de azufre y oxígeno-en l a  mezcla gaseo

30 sa de entrada, más oxígeno comercial o a ire  enriquecido en
17048
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oxígeno se n e c e s ita rá  añadir a l a  mezcla gaseosa para  permi­
t i r  que tenga lu g ar un tan to  por c ien to  de conversión dado 
d e l dióxido de azufre de en trad a . Además, como se ha mencio­
nado, cuanto mayor sea l a  proporción, se hace más deseable 
añad ir e l  oxígeno com ercial o a ir e  enriquecido en oxígeno 
en tre  la s  re sp ec tiv as  capas de c a ta liz ad o r de l a  etapa p r i ­
mera* y segunda (o, algo menos p referib lem en te , en tre  la s  res 
pec tiv as capas de ca ta liz a d o r  de la s  etapas segunda y te rc e ­
r a ) ,  en-vez -de aguas abajo del c a ta liz ad o r de l a  te rc e ra  eta 
pa y aguas a r r ib a  del c a ta liz ad o r de l a  cu a rta .

P referib lem ente, s i  e l  oxigeno com ercial o a ir e  
enriquecido en.oxigeno se añaden en tre  e l  c a ta liz a d o r de las 
etapas prim era y segunda, y/o en tre  lo s  c a ta liz ad o re s , d.e"las 
etapas segunda y te rc e ra , l a  proporción en tre  e l  peso de 
oxigeno m olecular a s i  añadido por unidad de tiempo y el-.pese 
de ácido su lfú ric o  producido en e l  mismo tiempo e s tá  compren 
dida en tre  10:100 y 25:100.

Típicamente, e l a i r e  enriquecido en oxígeno u oxi­
geno com ercial se añade en tre  la s  etapas prim era y segunda. 
SI aumento de l a  concentración de dióxido de azufre y l a  e li  
m iración del c a ta liz ad o r de l a  prim era etapa se eq u ilib ran  
preferib lem ente para mantener l a  tem peratura de l a  prim era 
etapa l a  misma que es cuando se hace funcionar l a  in s ta la ­
ción de manera usual.. Típicamente, l a  concentración de dióxi 
do de azufre se puede aumentar h as ta  un máximo de 16% en vo­
lumen; y típ icam ente se puede elim inar d e .la  prim era etapa 
un máximo del 50ys en peso del c a ta liz a d o r. La cantidad de 
c a ta liz a d o r elim inada se puede e le g ir  de manera que se man—

. tengan la  tem peratura de l a  mezcla gaseosa, inmediatamente 
aguas abajo del c a ta liz a d o r, a menos de 6008C. Es deseable
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reem plazar e l c a ta liz ad o r eliminado por una cantidad equiva
le n te  de fa lso  ca ta liz ad o r, para no a l te r a r  sustancialm ente 

f 'l a  d is tr ib u c ió n  de c a lo r .a  trav és del c a ta liz ad o r y mate­
r i a l  de soporte en l a  prim era etapa. Típicamente, e l  fa lso  
ca ta liz ad o r comprende m ate ria l de soporte de c a ta liz ad o r 
que no ha sido impregnado con ca ta liz a d o r.

En la  mayoría de la s  in s ta lac io n es  usuales e l  ca 
ta liz a d o r  tiende a d e te r io ra rse , lo  que conduce a un aumen­
to  de l a  pérdida de carga en e l convertidor y reducción del 
área  su p e rf ic ia l  a c tiv a  del c a ta liz a d o r . En l a  p rá c tic a , l a  
mayor p a rte  de e s te  d e te rio ro  (en la s  in s ta lac io n e s  de ab­
sorción  tínica) tien e  lugar en l a  prim era e tapa . Asi, e l oxi­
geno com ercial o a ire  enriquecido en oxigeno se puede aña­
d ir  a una in s ta la c ió n  ex is ten te , de absorción tínica, de ma­
nera que se c o n tra rre s te  e s te  d e te rio ro  que conduce a una 
producción de ácido su lfú ric o  progresivamente menor, o a un 
aumento de l a  emisión de dióxido de azu fre . Asi, e l oxigeno 
comercial o a ire  enriquecido en oxigeno se pueden añadir de 
manera que se reduzca o elim ine cualqu ier disminución de l a  
producción y/o se aumente e l periodo de tiempo que se hace 
funcionar l a  in s ta la c ió n  an tes de p a ra r la  para  p e rm itir  e l 
cambio del c a ta liz a d o r de l a  prim era capa. Dado que e l dete­
r io ro  del ca ta liz ad o r de l a  prim era capa es progresivo , es 
deseable aumentar progresivamente l a  proporción de oxigeno 
comercial o a ire  enriquecido en oxígeno que se añade.

Al poner en marcha una in s ta la c ió n  usual desde es­
tado f r ió ,  generalmente se usa un ca len tador d irec to  o in d i­
recto  para su m in istrar gas c a lie n te  para e levar l a  tempara- 
tu ra  de la s  capas de c a ta liz ad o r h asta  por encima de su tem­
p era tu ra  de ig n ic ió n . El gas c a lie n te  puede contener vapor
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Be agua, que hay que e lim inar del procedimiento an tes de
que en tre  en e l  co nvertido r. En consecuencia, e l  ácido su l-

í - -fú ric o  de lo s  depósitos de almacenamiento "de puesta  en mar
cha" queda cada vez más d .ilu ído . Sin embargo, añadiendo oxí 
geno o a ire  enriquecido en oxigeno a l a  mezcla gaseosa, se­
gún l a  invención, se puede red u c ir l a  tem peratura de ig n i­
ción eh la s  etapaq, segunda a cu a rta . Por tan to , se puede re  
ducir correspondientem ente e l  tiempo de puesta  en marcha.

i  ̂ tai,- S " -hEn consecuencia, puede haber menos diluc-ión del ácido su lfú  
r ic o  de puesta  en marcha que en un procedimiento que funcio 
na de manera u su a l. Además, se puede re d u c ir  e l  almacena­
miento requerido en e l  depósito  para  ácido de puesta  en mar 
cha. Además, se cree que en l a  puesta  en marcha de in s ta la ­
ciones usuales hay riesgo  de una emisión aumentada de id ió x i­
do de,.azufre.

En e l  procedimiento según l a  invención, la s  .eta­
pas c a ta l í t i c a s  se pueden hacer funcionar ligeram ente por 
encima de l a  p resión  atm osférica, como en un procedimiento 
usual, o a p resiones más elevadas, por ejemplo 6 bares.. El 
funcionamiento de lo s  procedim ientos conocidos a presiones 
elevadas ofrece la s  posib les ven ta jas de un aumento d e .la , 
e f ic a c ia  de conversión de dióxido de azufre  y una reducción 
del tamaño del co n v ertido r. Sin embargo, se ha de ap rec ia r 
que e l procedim iento según l a  invención ofrece e s ta s  venta­
ja s  cuando la s  etapas c a ta l í t i c a s  se hacen funcionar a p re­
siones solo  ligeram ente por encima de l a  atm osférica.

El procedimiento según l a  invención se puede ha- 
ce r funcionar en una in s ta la c ió n  de doble absorción para 
producir ácido su lfú r ic o . Tal in s ta la c ió n  tie n e  un absorbe­

dor en tre  etapas, además del que e s tá  en comunicación con la30
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s a lid a  de l a  etapa f in a l .  Típicamente, l a  en trada a l  absor­
bedor en tre  etapas comunica con una sa lid a  de l a  etapa pe­
núltima! y l a  s a l id a  del absorbedor en tre  etapas comunica 
con l a  e tap a  f in a l  aguas a r r ib a  del c a ta liz ad o r de e l l a .
Con t a l  in s ta la c ió n  es deseable añad ir e l  oxígeno comercial 
o a ire  enriquecido en oxigeno, a l a  mezcla gaseosa, aguas 
abajo del ca ta liz ad o r de dicha etapa penúltim a y aguas a r r i
ba del c a ta liz a d o r de l a  etapa f in a l ,  para conseguir uno o )más de lo s  ob je tivos de aumentar l a  e f ic a c ia  de conversión 
o l a  producción, o compensar e l d e te rio ro  del c a ta liz ad o r 
en l a  ú ltim a etapa ( t a l  d e te rio ro  puede se r re lativam ente 
marcado, debido a que se a r r a s t r a  una n ieb la  de ácido en l a  
mezcla gaseosa que sa le  del absorbedor en tre  e tapas)., ,

El procedimiento según l a  invención se d e sc r ib irá  
aho ra .a  t i t u lo  de ejemplo, con re fe re n c ia  a lo s  dibujos ad­
jun tos, en lo s que:

La Figura 1 es un diagrama de procesos esquemáti­
co que i lu s t r a  una in s ta la c ió n  de absorción única, con cam­
biadores interm edios de ca lo r, para l a  fab ricac ió n  de ácido 
su lfú ric o , y

La Figura 2 es un diagrama de procesos esquemáti­
co que i l u s t r a  una in s ta la c ió n  de absorción única, con en­
friam ien to  de a ire  en tre  e tapas, .para l a  fa b ricac ió n  de áci 
do su lfú r ic o .

Haciendo re fe re n c ia  a l a  Figura 1 de lo s  d ibujes, 
una mezcla de dióxido de azufre y a ir e  se pasa a un reac to r 
2 c a ta l í t ic o  por una tu b ería  1 de en trada. La mezcla de dió 
xido de azufre y a ire  se puede formar pasando a ire  a un hor 
no de te s ta c ió n  (que no se muestra) en e l  que se queman ma­
te r ia le s  que contienen azu fre . En e l  re ac to r  2 se disponen
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cuatro  etapas c a ta l í t i c a s  para  hacer reaccionar e l  dióxido
de azufre con e l  oxígeno del a ir e ,  para  formar tr ió x id o  de

iazu fre . E stas etapas están  indicadas por la s  re fe re n c ia s  4, 
6, 8 y 10. En cada etapa hay bandejas 12 de un c a ta liz ad o r 
heterogéneo adecuado. El c a ta liz ad o r se rá  típ icam ente pentó 
xido de vanadio soportado en un m a te ria l de soporte u su a l. 
Las bandejas de c a ta liz a d o r en cada etapa sucesiva están  se. 
paradas una de o tra  mediante separaciones 14  ̂ Las separactq  
nes impiden*que e l  gas que ha pasado sobre e l .c a ta l iz a d o r  
en una etapa en tre  en l a  e tap a-s ig u ien te  s in  pasar por un 
cambiador de c a lo r .

La prim era etapa tie n e  una sa lid a  16 aguas abajo 
del c a ta liz a d o r  de esa etapa. La sa lid a  16 term ina en--.uñ 
cambiador de ca lo r 18. El cambiador de ca lo r 18 tiene-pasos 
en comunicación con una en trada 20 a l a  segunda etapa?-ges­
tando s itu ad ad ía  en trada 20 aguas a r r ib a  del c a ta liz ad o r de 
esa etapa. La segunda etapa tam bién-tiene una sa lid a  22;, 
aguas abajo del c a ta liz ad o r de esa etapa. La s a lid a  22 comu 
n ica  con una en trada 26 a l a  te rc e ra  etapa 8, estando s i tú a  
da l a  en trada 26 aguas a r r ib a  del c a ta liz a d o r de esa etapa. 
La te rc e ra  etapa 6 también tien e  una sa lid a  28 aguas abajo 
del c a ta liz ad o r de esa e tapa . La sa lid a  28 comunica con e l 
cambiador de c a lo r  30. También hay en comunicación con e l 
cambiador de ca lo r 30 una en trada 32 s itu ad a  aguas a r r ib a  
del c a ta liz a d o r de l a  cu arta  etapa 10. Aguas abajo del ca ta  
liz a d o r de l a  cu a rta  etapa 10 hay una tu b e ría  34 de sa lid a  
que comunica con un economizador 36 de c a lo r . E l economiza- 
dor 36 tie n e  una en trada 37 y una sa lid a  38, típicam ente pa 
ra  vapor de agua. El economizador 36 e s tá  constru ido de ma­
nera que e l  gas que pasa por l a  tu b e ría  34 e x te r io r  no én-30
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Üre en. contacto  con e l agua, sino que l a  c a lie n te  por ín te r  
cambio de ca lo r in d ire c to . El economizador 36 tie n e  una sa­
l id a  40^ en comunicación con l a  región del fondo de una co­
lumna 44 de absorción. La columna 44 de absorción tien e  
una en trada 46 para  ácido su lfú ric o  concentrado recirculado., 
La en trada 46 term ina en un pu lverizador 48 situado  cerca 
de l a  p a rte  superio r de l a  columna 44. En comunicación con 
e l  fondo de l a  columna 44 hay una sa lid a  de producto, 50, 
para ácido su lfú r ic o . En l a  p a rte  superio r de l a  columna 40 
hay una sa lid a  52 para gas s in  absorber.

Para proporcionar enfriam iento del gas que pasa 
por lo s  cambiadores de ca lo r 18, 24 y 30 en tre  la s  re sp ec ta  
vas etapas del re ac to r  2, se disponen unos pasos 53, 54 y 
56. Los pasos 53 y 54 tien en  una sa lid a  58 Común. P re fe r i­
blemente, e l  f lu id o  de enfriam iento en lo s  cambiadores, de 
ca lo r 18 y 24 es vapor de agua procedente del economizador 
36. Este vapor de agua se re c a lie n ta  a medida que pasa por 
lo s  cambiadores 18 y 24, y e l  vapor recalen tado  re su lta n te  
se puede usar, por ejemplo, para accionar una soplante usa­
da para sum in istrar a ire  a un quemador (que no se muestra) 
en e l que se forma l a  mezcla gaseosa que e n tra  a l a  tu b e ría  
1. E l re f r ig e ra n te  para e l  cambiador de ca lo r 30 puede se r 
vapor de agua procedente del. ecoqpmizador 36, o a ire  a p re­
ca len ta r  antes de pasarlo  a l  horno de to s ta c ió n .

Se disponen medios para añad ir oxigeno comercial 
o a ire  enriquecido en oxígeno a l a  mezcla gaseosa en tre  l a  
prim era etapa 4 y l a  segunda etapa 6 del re a c to r  2, y en tre  
l a  segunda etapa 6 y l a  te rc e ra  etapa 8 del convertido r.
Asi, las. tu b e ría s  60 y 62 de sum inistro  de oxígeno se ex­
tienden  desde una fuente (que no se muestra) de oxigeno co-
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m arcial, y terminan, en la s  entradas 20 y 26 a la s  etapas se-' 
gúnda y te rc e ra , respectivam ente. La ad ición  del oxigeno co- . 
m ercial en ta le s  lo ca lizac io n es  asegura buena mezcla del 
oxigeno añadido con l a  mezcla gaseosa que contiene dióxido 
de azu fre . Sin embargo, se puede añad ir e l  oxigeno comerciad 
o a ir e  enriquecido en oxígeno a l a  s a l id a  16 y 22, re sp e c ti­
vamente, o a l a  mezcla gaseosa aguas abajo del c a ta liz a d o r  
12 de la s  re sp ec tiv as  etapas 2 y 4, y aguas a r r ib a  de la s  
re sp ec tiv as  sa lid a s  16 y 22. También se puede añad ir oxige­
no com ercial a l a  mezcla gaseosa por l a  tu b e r ía  64.

En e l  funcionam iento, una mezcla gaseosa consiste:, 
te  esencialm ente en dióxido de azufre , oxígeno y nitrógeno 
se pasa a l a  tu b e r ía  1, y en tra  en l a  prim era etapa 4..d'ê L 
re a c to r  2. Este gas se e n fr ia  h asta  una tem peratura de'42oec 
an te s .d e  e n tra r  en l a  etapa 2. A medida que e l gas pasa-so­
bre e l  c a ta liz a d o r  12 de l a  etapa 2, e l dióxido de azufré, 
reacciona con e l  oxigeno formando trió x id o  de azu fre . E sta 
reacción  es exotérm ica, y l a  tem peratura del gas que sa le  
de l a  prim era etapa por l a  s a l id a  16 puede se r típ icam ente 
600SC. Típicamente, e l  55% del dióxido de azufre de entrada 
se puede co n v ertir  en tr ió x id o  de azufre en l a  p rim era .e fa - 
pa 2.

E l ca lo r de reacción  se elim ina de l a  mezcla ga­
seosa en e l  cambiador dé ca lo r 18. La mezcla gaseosa se pue 
de devolver a l a  segunda etapa 6 del re a c to r  2, a una tempe 
ra tu ra  de 420SC. Se añade oxigeno com ercial (sustancialm en­
te  puro) a l a  mezcla gaseosa según sa le  del cambiador de ca 
lo r  18. Tiene lu g ar más conversión del dióxido de azufre 
re s ta n te  a medida que e l gas* fluye sobre e l c a ta liz ad o r 12 
de la .segunda etapa 6 del re a c to r  2. Asi, o tro  21,5% del
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/dióxido de azufre o rig in a l se puede co n v ertir  típicam ente
en tr ió x id o  de azufre en l a  segunda etapa 6. El gas que sa-í
l e  de l a  segunda etapa puede ten e r típ icam ente una tempera­
tu ra  de 555 a 5606C, s i  no se añade e l oxigeno comercial la  
tem peratura puede su b ir típ icam ente h asta  solo 550^0, y t í ­
picamente se puede co n v ertir  en l a  segunda etapa solo 20% 
del dióxido de azufre de en trada. Se observará que e s ta  tem 
^ e ra tu ra  es menor que l a  tem peratura de sa lid a  del gas que 
sa le  de l a  prim era etapa. Esto se debe a que se forma menos 
trió x id o  de azufre en l a  segunda etapa, y por tan to  se des­
prende menos c a lo r .

En e l  cambiador de ca lo r 24 se elim ina e l ca lo r 
de reacción  del gas que sa le  de l a  segunda etapa 6. El gas 
se devuelve a l a  te rc e ra  etapa 8 a una tem peratura de 4509C, 
Otro 15% del dióxido de azufre o rig in a l se puede c o n v e itir  
típ icam ente en trió x id o  de azufre según flu y e  sobre e l  ca ta  
liz a d o r de l a  te rc e ra  etapa. Típicamente, e l  gas sa le  de l a  
te rc e ra  etapa 8 a una tem peratura del orden de 465-0.

En e l  cambiador de ca lo r 30 se elim ina e l  ca lo r 
se reacción del gas que sa le  de l a  te rc e ra  e tapa . Luego se 
devuelve es.te gas a l a  cu arta  etapa, aguas a r r ib a  del ca ta ­
liz a d o r 12 de esa etapa, típ icam ente a una tem peratura de 
450SC. La mezcla gaseosa pasa luego sobre e l  c a ta liz ad o r 12 
de l a  cu a rta  etapa 10. En la  cu a rta  etapa, ca si todo e l dio 
xido de azufre re s id u a l se conv ierte  en tr ió x id o  de azu fre . 
La mezcla gaseosa que contiene tr ió x id o  de azufre , a s í  fo r ­
mada, sa le  del re a c to r  2 típ icam ente a una tem peratura de 
455SC, por l a  tu b e ría  34, y en tra  en e l  economizador 36, 
donde hace que h ierva agua, usándose l a  re su lta n te  mezcla
de vapor de agua/agua para proporcionar enfriam iento en e l 
cambiador de ca lo r 24 y 18. El gas que contiene tr ió x id o  de



p- ! f n j n n á m .  1 6

1

5

10

15

20

25

30
17048

azufre se pasa luego a l a  columna 44 de absorción por l a  en­
tra d a  42. En l a  columna 44, por e l  pu lverizador 48, se pu l­
v e riz a  ácido su lfú ric o  concentrado co n s is ten te  en aproxima­
damente 98,5% en volumen de ácido su lfú r ic o . E l tr ió x id o  de 
azufre es absorbido por es te  ácido su lfú rico  concentrado, y 
se forma e l  ácido su lfú ric o  producto. El ácido su lfú ric o  se 
r e t i r a  de l a  columna de absorción por l a  s a l id a  50. El gas 
s in  absorber, que c o n s is t i r á  principalm ente en nitrógeno 
con algo de oxígeno, y tra za s  de dióxido* de azufre  sin.reac^ 
cionar, se expulsa por l a  s a lid a  52.

Haciendo re fe re n c ia  ahora a l a  F igura 2 de lo s  dibu 
jo s , se a r r a s t r a  a ir e  a un compresor 72 por una tu b e ría  70. 
Se comprime en e l  compresor 72 h asta  una p res ió n  típicam en­
te  de 1,3 atm ósferas. El a ir e  comprimido pasa del compresor 
72 a un quemador 78 de azufre , por una tu b e ría  74. El azu­
f re  se pasa a l  quemador 78 por una tu b e ría  76. E l quemador 
funciona a una tem peratura de 1100SC, y produce típicam ente 
una mezcla gaseosa que contiene 10% en volumen de dióxido', 
de azufre y 10,9% en volumen de oxigeno, siendo n itró g en o - 
sustancialm ente todo e l re s to  del gas. E sta  mezcla gaseosa 
sa le  d e l quemador 78 a una ca ld era  82 de recuperación de.ca 
lo r ,  por una tu b e r ía  80. En l a  ca ld era  82 de recuperación 
de ca lo r se e n fr ia  e l gás por intercam bio de ca lo r con agua 
sum inistrada por una tu b e ría  84, hirviendo e l  agua y sa lie n  
do e l  vapor de agua re su lta n te  de l a  caldera por l a  tu b e ría  
86. Típicamente, l a  mezcla gaseosa se e n fr ia  h as ta  una tem­
p e ra tu ra  de 4209C. El gas enfriado  sa le  de l a  ca ld era  82 de 
recuperación de ca lo r , y pasa por una tu b e ria  88 a un reac­
to r  o convertidor c a ta l í t i c o ,  90, que tien e  cuatro  capas ca 
t a l i t i c a s  sucesivas^ 92, 94, 96 y 98. Se puede usar t íp ic a -
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mente un c a ta liz ad o r de pentóxido de vanadio. A medida que 
l a  mezcla gaseosa fluye sobre e l  ca ta liz ad o r 92, algo del 
dióxido^ de azufre reacciona con algo del oxigeno, formando 
tr ió x id o  de azu fre . E sta  reacción  es exotórmica, de manera 
que l a  tem peratura de l a  mezcla gaseosa, t r a s  haber pasado 
sobre e l prim er c a ta liz ad o r, es mayor que l a  de antes de pa 
sa r  sobre e l prim er c a ta liz ad o r 92.
t Típicamente, l a  tem peratura se puede e levar hasta!un va lo r comprendido en tre  590 y 600SC, dependiendo, por 
ejemplo, de l a  composición de l a  mezcla gaseosa. La mezcla 
gaseosa, t r a s  pasar sobre l a  prim era capa 92 de ca ta liz ad o r, 
sa le  del convertido r por una sa lid a  100 y e n tra  en un cam­
biador de ca lo r 102, en e l que a l  menos p a r te  del ca lo r de 
reacción  se elim ina de l a  mezcla gaseosa por intercam bio de 
ca lo r, in d irec to  con un flu id o  t a l  como agua o vapor de., agua, 
sum inistrado por l a  tu b e ría  106 y que sa le  del cambiador de 
ca lo r 102 como vapor de agua reca len tado , por l a  tu b e ría  
108. La mezcla gaseosa en friada  se devuelve a una región 
justam ente agua a r r ib a  de l a  segunda capa 94 de ca ta lizado r, 
por una entrada 104 a l  convertido r. La tu b e ría  134, en comu 
nicación  con una fuente (que.no se muestra) de oxigeno co­
m ercial o a ir e  enriquecido en oxigeno, term ina en l a  en tra ­
da 104. Asi, e l oxigeno com ercial.o a ire  enriquecido en oxi 
geno se pueden añadir a l a  mezcla gaseosa según pasa por l a  
entrada 104. La mezcla gaseosa a s í  enriquecida en oxigeno 
pasa luego sobre l a  segunda capa 94 de c a ta liz ad o r, en l a  
que o tra  porción del dióxido de azufre de l a  mezcla gaseosa 
o rig in a l reacciona con oxígeno, formadóo más trió x id o  de 
azu fre . Típicamente, l a  tem peratura de l a  mezcla gaseosa se
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_  /aumenta a, por ejemplo, 520 a 5309C por paso sobre e l  según 
do ca ta liz a d o r  94. Tras haber pasado sobre l a  segunda capa 
94 de ca ta liz a d o r , l a  mezcla gaseosa se e n fr ía  mezclando 
a ire  con e l l a .  El a ir e  se toma de l a  tu b e ría  74 mediante l a  
tu b e ría  110, que term ina en e l  convertidor 90 en una región  
aguas abajo de l a  segunda capa 94 de ca ta liz a d o r , y aguas 
a r r ib a  del t e r c e r  .c a ta liz a d o r 96. Una tu b e ría  136, que comu­
n ica con una fuen te (que no se muestra) de oxigeno comercial 
o a ir e  'enriquecido en oxigeno, term ina en l a  tu b e ría  110. 
Esto perm ite que e l  a ire  que pasa por l a  tu b e r ía  110 sea  en 
riquecido  en oxigeno, y por ta n to , lo  que tie n e  más impor­
tan c ia , enriquecer l a  mezcla gaseosa en oxígeno. El a ire  
añadido por l a  tu b e r ía  110 e n f r ia  l a  mezcla gaseosa t r a s ;h a  
ber pasado sobre l a  segunda capa 94 de c a ta liz a d o r . T ípica­
mente, l a  mezcla gaseosa se e n f r ía  h as ta  un v a lo r comprendí 
do en tre  420 y 435-0. - -

A medida que l a  mezcla gaseosa en friad a  pasa .so ­
bre l a  te rc e ra  capa 95 c a ta l í t i c a ,  más del dióxido de azu­
f r e  o r ig in a l se conv ierte  en tr ió x id o  de azufre por reacciót. 
con oxigeno. Dado que la  mezcla gaseosa e s tá  d ilu id a  por 
ad ic ión  de a ire  por l a  tu b e ría  110, l a  elevación  de tempera 
tur-a en e s ta  etapa es mucho menos marcada que en la s  2 e ta ­
pas a n te r io re s . Típicamente, l a  tem peratura puede su b ir 
aproximadamente 30 a 409C. Típicamente, e l ca lo r de reacción 
se puede elim inar del gas aguas abajo de l a  te rc e ra  capa 96 
de c a ta liz ad o r y aguas a r r ib a  de l a  cu arta  capa 98 de ca ta ­
liz a d o r, pasando a ire  a e s ta  mezcla desde l a  tu b e r ía  112, 
tu b e ría  que comunica con l a  tu b e ría  75. Típicamente, l a  mez 
c ía  gaseosa se puede e n f r ia r  h asta  una tem peratura compren­
d ida en tre  435 y 445^0. Si se desea, se puede añad ir oxige-
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ño comercial por una tu b e ría  138, a l  a ir e  que fluye por l a  
tu b e ría  112 y, por tan to , a l a  mezcla gaseosa. La mezcla ga­
seosa fluye luego sd)re l a  cu a rta  capa 98 c a ta l í t i c a ,  donde 
una porción ad ic io na l del dióxido de azufre o rig in a l se con­
v ie r te  en trió x id o  de azufre por reacción con oxigeno.

Típicamente, aproximadamente 98% en volumen del 
dióxido de azufre o rig in a l se conv ierte  en trió x id o  de azu­
f r e ,  como resu ltad o  de l a  reacción  sobre la s  4 capas ca ta ­
l í t i c a s .

El gas sa le  del convertidor típ icam ente a una tem­
p e ra tu ra  del orden de 440 a 450^0, siendo típicam ente e l au­
mento de tem peratura en l a  cu a rta  capa 98 c a t a l í t i c a  de so­
lo  aproximadamente 5^0. Desde e l convertidor 90, l a  mezcla 
gaseosa que contiene tr ió x id o  de azufre , oxígeno, nitrógeno 
y una-pequeña proporción de dióxido de azufre se conduce por 
una tu b e ría  114 a un economizador 116, donde l a  mezcla ga­
seosa se e n fr ia , típicam ente h asta  una tem peratura compren­
dida en tre  80 y 120SC, por intercam bio de ca lo r in d irec to  
con vapor de agua, que en tra  en e l economizador 116 por una 
tu b e ría  118 y sa le  por una tu b e ría  120.

La mezcla gaseosa que contiene tr ió x id o  de azufre, 
en friad a , pasa luego por l a  tu b e ría  122 a un absorbedor 124, 
donde se pone en contacto  con u na-co rrien te  que fluye des­
cendentemente de ácido su lfú ric o  concentrado, pulverizado 
en e l  absorbedor 124 por un pu lverizador 126, que comunica 
a trav és de una tu b e ría  128 con una fuente (que no se mues­
t r a )  de ácido su lfú ric o  concentrado. En consecuencia, todo 
e l  tr ió x id o  de azufre se absorbe en e l ácido su lfú r ic o , au­
mentando a s í  l a  concentración del ácido s u lfú r ic o . El ácido 
su lfú ric o  concentrado sa le  del absorbedor 124 por una s a l i -
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da 132, que comunica con in s ta lac io n e s  de d ilu c ió n  y almaceínamiento. EÍ gas s in -ab so rb er, co n s is ten te  en oxígeno y n i­
trógeno, junto  con una pequeña proporción de dióxido de azu 
f r e  s in  c o n v e rtir , se expulsa a l a  atm ósfera por l a  tu b e ría
130. - ' - - '

La invención se i l u s t r a  más por lo s  s ig u ien te s  ejen
p ío s . .
Ejemplos 1A -  1H ' . .

Éstos ejemplos (véanse Tablas 1 y  2) se re f ie re n  a l  
funcionamiento de l a  in s ta lac ió n .q u e  se m uestra en l a  Figu­
r a  1 .

Los ejemplos muestran un c ie r to  ndmerc de cosas*. P r i  
mero, l a  ad ic ión  de oxígeno com ercial (aprox. 100% puro) a 
l a  mezcla gaseosa de en trada hace posib le  unas e f ic a c ia s  de 
conversión mayores que la s  que se pueden conseguir cuando 
no se añade. - - . -

Segundo, l a  cantidad de oxigeno com ercial requerida 
para  obtener l a  misma e f ic a c ia  de conversión es mayor s i . e l  
oxígeno se añade aguas abajo del c a ta liz ad o r de te rc e ra  e ta  
pa y aguas a r r ib a  del c a ta liz a d o r de cu a rta  etapa, que s i  
se añade aguas abajo del c a ta liz a d o r  de segunda etapa y .a  
aguas a r r ib a  del c a ta liz ad o r de te rc e ra  etapa.

Análogamente, l a  cantidad de oxígeno com ercial re ­
querida para obtener l a  misma e f ic a c ia  de conversión es ma­
yor s i  e l  oxigeno se añade aguas abajo del c a ta liz a d o r de 
te rc e ra  etapa que s i  e l  oxigeno se añade aguas abajo del ca 
ta liz a d o r  de prim era etapa y aguas a r r ib a  del ca ta liz ad o r 
de segunda e tap a . Asi, se n ec es ita  añad ir re lativam ente más 
oxígeno a l  aumentar l a  proporción SOg/C^ en l a  mezcla gaseo 
sa  de en trada, para conseguir o acercarse  a una e f ic a c ia  de

2 0
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conversión dada.
Cuarto, l a  ad ición  del oxigeno en tre  e l  catalizado]:tde te rc e ra  y e l  de cu arta  etapa se hace incluso  menos favo­

rab le  a l  d ism inuir l a  proporción SOg/Og.

Ejemplos 2A a 2 C

Estos ejemplos se re f ie re n  a l  funcionamiento de la. 
in s ta la c ió n  que se muestra en l a  F igura 2.

Ejemplo 2A
El funcionamiento de l a  in s ta la c ió n  s in  ad ición  de 

oxigeno comercial n i a ire  enriquecido en oxigeno se efec túa 
de la  manera i lu s tra d a  por l a  Tabla 3-

Ejemplo 2B

La capacidad de l a  in s ta la c ió n  se aumenta añadien­
do oxigenó comercial (aprox. 100% puro) a. l a  mezcla gaseosa, 
en una región  aguas abajo del p rim er.ca ta lizad o r y aguas 
a r r ib a  del segundo ca ta liz ad o r, y en una región  aguas abajo 
del segundo ca ta liz ad o r y aguas a r r ib a  del te r c e r  c a ta l iz a ­
dor. .* . -

Además de añadir e l  oxigeno com ercial, se eliminó 
algo del primer ca ta liz ad o r y se reemplazó por .un volumen 
equivalente de ca ta liz ad o r " fa lso " , co n sisten te  en m ateria l 
de soporte de ca ta liz ad o r s in  impregnar con ca ta liz a d o r . 
Además, l a  proporción de dióxido de azufre en l a  mezcla ga­
seosa de entrada se aumenta y l a  proporción de oxígeno se 
disminuye.

El funcionamiento de l a  in s ta la c ió n  se i lu s t r a  en 
l a  Tabla 4. '
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/1 Ejemplo 2C

i La capacidad de l a  in sta lac ión , se aumenta sustan­
cialm ente de l á  misma manera d e s c r i ta  respecto  a l  Ejemplo
2B. Sin embargo, todo e l  oxigeno com ercial se añade-entre 

5 la s  etapas te r c e ra  y cu a rta . Para conseguir e l mismo aumente 
de capacidad que en e l  Ejemplo 2B se re q u e r ir ía  3100 TM ad i­
c ionales por ano. El funcionamiento de l a  in s ta la c ió n  se 
i lu s t r a r e n  la  Tabla 5-

10 Ejemplos 3A y' 3B

Ejemplo 3A

15

20

Haciendo re fe re n c ia  a l  Ejemplo 2A, ex is te  una ten  
dencía a que disminuya l a  máxima magnitud de producción po­
s ib le .  Tras haber envejecido e l  c a ta liz ad o r dos añ o s ,.h a ­
ciendo funcionar continuamente l a  in s ta la c ió n  durante ese 
periodo, l a  máxima producción p osib le  puede haber dism inui­
do típicam ente a 1.500 TM por semana, y la s  tem peraturas-an 
te s  y despuós de cada etapa c a ta l í t i c a  pueden haber experi­
mentado una disminución correspondien te , como se m uestra.en 
l a  Tabla 6.

25
Ejemplo 3B

La producción de l a  in s ta la c ió n  mencionada en e l 
Ejemplo 3A se vuelve a l le v a r  a 2000 TM por semana añadien­
do 195 TM por semana de oxigeno a l a  mezcla gaseosa, aguas 
abajo del prim er ca ta liz ad o r y aguas a r r ib a  del segundo ca­
ta l iz a d o r . Esto corresponde a un aumento del 50% en volumen 
en l a  concentración de oxígeno a l a  entrada de l a  segunda30

1704 8
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Ejespío
Sin ad ic ió n  de oxígeno com ercial

% en volumen de SO2 en mezcla de en trada 8 ,0  ¡ i
í6.
% en volumen de 0^ en mezcla de en trada 13,0

Temperatura de mezcla gaseosa, en SC:

justam ente an tes del c a ta liz a d o r  de 1- etapa 420

justam ente después del c a ta liz a d o r  de 1§ e ta ra  ......
5 95 *

justam ente an tes del c a ta liz a d o r  de 2§ etapa 425

justam ente después del c a ta liz a d o r  de 2^ 500 ' ' -

justam ente an tes del c a ta liz a d o r  de 3- e tapa 435 ' . . .

justam ente después del c a ta liz a d o r  de 3- 
e ta ra  ........... -

450..... ' '

justam ente an tes del c a ta liz a d o r  de 4- etapa
' ! 

425 , !

justam ente después del c a ta liz a d o r  de 4- 
e ta ra  . ___

430' p  -

% en peso de 30^ de en trada convertido  en SÔ 98,2 i

Oxígei(apro;aHadi<c a ta l
I L í -

1

Oxigeno com ercial requerido  para  conseguir l a  conversión (exnresado como TK de Og com ercial por IM ce H^SO*)
c4

30
17048 POOR

QUAUTY



1

IB IC ID
—  Oxígeno com grcial. ¿ (aprox. 100?t puro) 
0 añadido en tre  lo s  
1̂ * c a ta liz a d o re s  de 

1§ v 2§ etapa

Oxígeno com ercial ( ap rox . 100^ puro ) añadido en tre  lo s c a ta liz a d o re s  de 
2§ y 3& etapa

Oxígeno coHiercial (ap rox . 100)3 puro) añadido en tre  lo s  c a ta liz a d o re s  de 
3° y etapa

' 8,0 8,0 8 ,0

; ; 13,0 13,0 13,0

í - !
420 420 420

1  595 595 595

; ' 425 ' 425 425

J f  500 500 500

' 435 435
.

- ' I 435

i 452 453 450 -

! ' 425 425 425 ' ^

"  1: 430 431 433 ,

T I '  98,6 98,6 98,6

j" ' * 0,12 0,14 0,15
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Ejemplo -*-E
Sin ad ic ión  ¡3e oxigeno com ercial

. Oxige (aprc aHadi ... -catal 
1- y

% en volumen de SOp en mezcla gaseosa de en trada 12,0
i i (

% en volumen de Op en mezcla gaseosa de en trada 9,0

Temperatura de mezcla gaseosa, en se:

justam ente an tes del c a ta liz a d o r  de 1- etapa 420 -  ̂ *

justam ente después del c a ta liz a d o r  de 1- etapa 600 . -

justam ente an tes del c a ta liz a d o r  de etapa 439

justam ente después del c a ta liz a d o r  de 23 etapa 520

justam ente an tes del c a ta liz a d o r  de 3- etapa 435 _ !

justam ente después del c a ta liz a d o r  de 3- etapa 460 ! 4 *

justam ente antes d e l c a ta liz a d o r  ce 4- etapa 425 í * J *
justam ente después del c a ta liz a d o r  de 4- etapa !

432 .

en peso de EĈ  de en trada convertido  en SÔ 97,8 ¡
'á ' 'ó :

Oxígeno com ercial requerido  para  conseguir la  conversión (expresado como Ti.1 de 0^ comercial/TM ce H -30,) ^ - -

A 3tí - 
' 1

POOR i 1 
QUALiTY ^



IF IC IH

i i
Oxígeno com ercial ' ( aprox . 100% p u ro ) añadido e n tre  lo s  --c a ta liz a d o re s  de 
13 y 2  ̂ e taua

Oxigeno com ercial (aprox . 100% puxc) añadido en tre  lo s c a ta liz a d o re s  de 
2§ y 3- e taca

Oxígeno comercial" (aprox. 100% puro) añadido en tre  lo s  c a ta liz a d o re s  de y 4.a etaoa
I?!* n —' *" 

12,0 12,0 12,0

9,0 9,0 9,0
- -

—^ 420 420 420

600 600 600

435 435 435
i

520 520 520

"71K-'t
435 '435 -435

464 470 460

- 425 * 425- 425
-H

4 -

§

r

 ̂ *. 433 - 435 437
--4*

98,3 98,3 98,3
-------------------------

* í  0,20 0,22 0,32i
4-

y

1 .
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1 T A B L A  3 '
. í

Magnitud de producción de HpSO, & capacidad to ta l  ^ 100.0C0 TM/año

. 5 Proporción de SO- en l a  mezcla ga­seosa de entrada^ 10 % en volumen

Proporción de 0  ̂ pn l a  mezcla ga­seosa de en tradá 10,9 % en volumen

10
Concentración e fec tiv a 10 : 7,5

Temperatura del gas, en 3C: '

justam ente antes del 1er ca ta ­liz a d o r 420

15
justamente despuós del 1er c a ta ­liz a d o r 595
justamente an tes del 26 c a ta liz ad o r 425 .**:
justamente después del 26 ca ta liz ad o r 520

justam ente antes del 3er c a ta liz ad o r 435
20 justam ente después del 3er ca ta lizado r^ : * ^

justam ente antes del 4^ c a ta liz a d o r^ -

'
justam ente después del 4-3 ca ta liz ad o r 435

25 Cantidades re la t iv a s  de ca ta liz ad o r ( en peso)
1er ca ta liz ad o r 1,00
26 ca ta liz ad o r 1,29
3er ca ta liz ad o r 1,57

30
17048

43 ca ta liz ad o r 2,27
% de conversión de SO2 
^Temperatura no medida normalmente

98,3% en peso
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/ '

Magnitud de producción de HpSO. a l a  capacidad aumentada 117 000 TM/año

- 5
Proporción de SOp en l a  mezcla gaseo sa  de en trada ^ 11, 7% en volumen
Proporción de 0- en l a  mezcla gaseosa de en trada ^ 9, 3% en volumen
Concentración e fe c tiv a 11 ,7 :7 ,8
Temperatura del gas, en se:

justam ente an tes del 1er ca ta liz ad o r 420

1 0 . justam ente después del 1er ca ta liz ad o r 600
justam ente an tes del 26 c a ta liz a d o r 418

justam ente después del 29 ca ta liz ad o r 526
justam ente an tes del 3er c a ta liz ad o r 420

\ justam ente después del 3er ca ta liz ad o r 452
15 justam ente antes del 4 - c a ta liz ad o r 445

justam ente después del 49 ca ta liz ad o r. 449
Cantidades re la t iv a s  del c a ta liz ad o r (en peso)

1e r c a ta liz a d o r 0,79 (40,21' fa lso )
30 28 c a ta liz a d o r 1,29

3e r c a ta liz ad o r 1,57
49 c a ta liz ad o r * 2,29

--
Magnitud de ad ic ión  de oxígeno com ercial (aprox. 100% puro) en tre  ca ta lizad o res 16 y 26 3570 TM/año

25 Magnitud de ad ic ión  de oxigeno comercial (aprox . 100% puro) en tre  ca ta liz ad o re s29 y 36 5780 TM/año
Magnitud to t a l  de ad ic ión  de oxigeno com ercial 9350 TM/año
% de conversión de SÔ 98, 3% en peso

30
17048
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1  ̂ T A B L  A 5

Magnitud de producción de H^SO  ̂ a la  capacidad aumentada 117,000 TM/año

5
Proporción de SO- en l a  mezcla gaseosa 
de entrada 11,7 % Vol
Proporción de Og en la  mezcla gaseosa 
de entrada 9,3 % Vol
Concentración e fec tiv a  de SOp (d ilu ­
ción con a ire )

coco*t-

-------í-

Tem peratura'del gas, en SC: . .
10 justamente antes del 1er c a ta liz ad o r 420

justam ente después del 1er ca ta liz ao o r 600
justam ente antes del 23 ca ta liz ad o r 418

justam ente después del 26 ca ta liz ad o r 52c

justam ente antes del 3er c a ta liz ad o r 420
15 justam ente después del 3er c a ta liz ad o r 445 -

justamente antes del 43 ca ta liz ad o r 435
justam ente después del 4- c a ta liz ad o r 453

Cantidades re la t iv a s  de ca ta liz ad o r ( en peso)

20
1er c a ta liz ad o r 0,79  (¡-0.21fa lso !
26 ca ta liz ad o r 1,29
3er c a ta liz ad o r 1,57
42 c a ta liz ad o r 2,29 .

25

Magnitud to ta l  de adición  de oxígeno comercial (aprox. 100% puro) en tre  ca ta lizad o res 3  ̂ y 4^ ' 12,450 TM/año
% de conversión de SO2 98, 3 %

30
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1 T A B L A  6

O rig inal­mente Tras dos años
Temperatura de l a  mezcla gaseosa, en. 9C:

5 justam ente an tes del primer c a ta liz ad o r 420 420

justam ente después del prim er c a ta liz ad o r 595' 590
justam ente an tes del segundo . c a ta liz a d o r 425 425

10 justam ente después del segundo c a ta liz a d o r 520 518

justam ente an tes del te rc e r  c a ta liz a d o r '4 3 5 435
justam ente después del te rc e r  c a ta l iz a d o r* - -

15
justam ente antes del cuarto  c a ta liz a d o r^ -

justam ente después del cuarto c a ta liz a d o r 435 435

Temperatura no medida normalmente

20 T A B L A 7
Tempe­ra tu r a  (en 9(3) de l a  mezcla gaseosa:

Justamente an tes del prim er ca ta liz ad o r 420
. ^ justam ente después del prim er ca ta liz ad o r 590

25
justam ente antes del segundo ca ta liz ad o r 425
justam ente después del segundo ca ta liz ad o r 522

justam ente an tes del te rc e r  ca ta liz ad o r 435
justam ente después del te rc e r  c a ta l iz a d o r^ ' -
justam ente an tes del cuarto  c a ta l iz a d o r^ -

. justam ente después del cuarto  ca ta liz ad o r 436
30

170¿8
^Tem peratura no medida normalmente
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Los puntos de invención propia y nueva que se pre¡ 
sentan  para que sean objeto  de e s ta  so lic itu d  de P aten te  de 
Invención en España, por VEINTE años, son lo s  que se reco­
gen en la s  re iv in d icac io n es s ig u ien te s :

1§ Procedimiento para oxidar ca ta líticam en te  dió­
xido de azufre , caracterizado  porque una mezcla gaseosa que 
comprende dióxido de azufre y oxígeno, y-que e s tá  a tempera 
tu ra  elevada, se pasa sucesivamente por un c ie r to  número de 
etapas c a ta l í t i c a s  para formar tr ió x id o  de azufre por reac­
ción en tre  dióxido de azufre por reacción  en tre  dióxido de 
azufre y oxigeno; se in troduce en l a  mezcla gaseosa oxíge­
no com ercial, es d ec ir, oxígeno puro o una mezcla gaseosa 
que contiene a l  menos 90% en volumen de oxigeno o a ir e  e n r i 
quecido en oxigeno, por una región aguas abajo del c a ta l iz a  
dor de l a  prim era etapa c a ta l í t i c a  y aguas a r r ib a  del ca ta ­
liz a d o r  de l a  etapa c a ta l í t i c a  f in a l ,  y aguas abajo d e l.c a ­
ta liz a d o r  de cada etapa se e n f r ia  l a  mezcla gaseosa per un 
medio de enfriam iento separado del oxigeno, com ercial o a ire  
enriquecido en oxigeno, o por mezcla con un medio de e n fr ia  
miento gaseoso separado del oxígeno com ercial o a ire  e n r i­
quecido en oxigeno, o por mezcla con un medio de enfriam ien 
to  gaseoso que actúa como vehículo para e l oxigeno comer­
c ia l  o a ir e  enriquecido en oxígeno.

2&.- Procedimiento según la  re iv in d icac ió n  13, 
donde l a  mezcla gaseosa que sa le  de l a  etapa c a ta l í t i c a  f i ­
nal se absorbe subsiguientem ente en ácido su lfú r ic o , para 
formar ácido su lfú ric o  de una concentración e leg id a .

30
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33. -  Procedimiento según la  re iv in d icac ió n  13 o
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a l menos algo delre iv in d ic ac ió n  2^, ca rac terizado  porque 
oxígeno com ercial o a ire  enriquecido en oxígeno se añade 
a l a  mezcla gaseosa por a l  menos una reg ión  aguas abajo 
del c a ta liz a d o r  de la  prim era etapa c a t a l í t i c a  y aguas
a r r ib a  del c a ta liz a d o r de l a  te rc e ra  etapa c a ta l í t i c a .

4 ^ .-  Procedimiento según la s  re iv in d ic a c io ­
nes 2^ y 3^i ca rac te rizad o  porque e l  oxígeno com ercial y 
a ir e  enriquecido en oxígeno se añaden a l a  mezcla gaseosa 
a una magnitud t a l  que l a  proporción en tre  e l  peso de oxí­
geno m olecular a s í  añadido por unidad de tiempo, y e l  peso 
de ácido su lfú ric o  producido en e l  mismo tiempo u n ita r io , 
e s tá  comprendida en tre  10:100 y 25 : 100.

5 ^ .-  Procedimiento según cualqu iera  de la s  
re iv in d icac io n es  p receden tes, donde la  fuente de l a  mezcla 
gaseosa es un quemador de azu fre .

6^ . -  Procedimiento según cualquiera de la s  
re iv in d icac io n es  p receden tes, donde l a  mezcla gaseosa que 
e n tra  en l a  prim era etapa contiene a l  menos 8% en volumen 
de dióxido de azu fre .

7 ^ .-  Procedimiento según cualquiera de la s  
re iv in d icac io n es  p recedentes, donde la  e f ic a c ia  to t a l  de 
conversión de dióxido de azufre a tr ió x id o  de azufre se 
mantiene en o se aumenta h a s ta  ^ 8% en peso o más.

8^ . -  Procedimiento según cualqu iera  de la s  
re iv in d icac io n es  2^ a 7^! donde e l  procedimiento se lle v a  
a cabo en una in s ta la c ió n  e x is ten te  de absorción única pa­
r a  p roducir ácido su lfú ric o  que incluye un c ie r to  número 
de etapas de conversión c a ta l í t i c a  para co n v e rtir  dióxido 
de azufre a tr ió x id o  de azu fre , medios para  pasar mezcla 
gaseosa que contiene dióxido de azufre sobre e l  c a ta l iz a -
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dor de cada etapa, medios para  enfriar* la  mezcla gaseosa 
aguas abajo del c a ta liz ad o r do cada e tap a , y medios para 
absorber e l  tr ió x id o  de azufre en la  mezcla gaseosa que 
sa le  de l a  etapa f in a l ,  para  formar ácido su lfú r ic o , cara_c 
te rizad o  porque se añade a la  mezcla gaseosa oxígeno comer 
c ia l  o a ire  enriquecido en oxígeno, aguas abajo del catalj^ 
zador de l a  primem etapa y aguas a r r ib a  del c a ta liz a d o r de 
l a  etapa f in a l ,  se aumenta la  proporción de dióxido de azu­
f re  en re lac ió n  a l  oxígeno en la  mezcla gaseosa que en tra  
en l a  prim era etapa c a ta l í t i c a ,  y se elim ina algo del ca ta  
liz a d o r de la  prim era etapa c a ta l í t i c a ,  a f in  de aumentar 
l a  magnitud de proporción de ácido su lfú r ic o . t9 ^ .-  Procedimiento según la  re iv in d ic ac ió n  
8% donde.se elim ina hasta 50% en peso d e l c a ta liz a d o r de 
l a  prim era etapa.

10^.- Procedimiento según la  re iv in d icac ió n  
8^ o re iv in d icac ió n  9^t donde e l  c a ta liz a d o r eliminado se 
reemplaza por una cantidad equivalente de m ate ria l no c a t a ­
l í t i c o ,  comprendiendo dicho m ate ria l no c a ta l í t i c o  m a te ria , 
de soporte de c a ta liz a d o r.

l l \ -  Procedimiento según cua lqu ie ra  de la s  
re iv in d icac io n es 2^ a 9^) donde e l  procedimiento se lle v a  
a cabo en una in s ta la c ió n  ex is ten te  de absorción única pa­
ra  la  producción de ácido su lfú ric o  que incluye un c ie r to  
número de etapas de conversión c a ta l í t i c a s  para  co n v ertir  
dióxido de azufre en trió x id o  de azu fre , medios para pasar 
mezcla gaseosa que contiene dióxido de azufre sobre e l  ca­
ta liz a d o r  de cada etapa, medios para e n f r ia r  la  mezcla 
gaseosa aguas abajo, para absorber e l  tr ió x id o  de azufre 
de l a  mezcla gaseosa que sa le  de l a  etapa f in a l  de manera
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que se forme ácido su lfú r ic o , ca racterizado  porque se añade 
a l a  mezcla gaseosa oxígeno comercial o a ire  enriquecido 
en oxígeno, aguas abajo del c a ta liz ad o r de la  prim era e ta ­
pa y aguas a r r ib a  d e l c a ta liz a d o r  de l a  etapa f in a l ,  aumen 
tando la  magnitud de ad ición  de oxígeno com ercial o a ire  
enriquecido en oxígeno a medida que se d e te r io ra  e l  ca ta ­
liz a d o r  de l a  prim era e tapa , a f in  de compensar (en lo  que 
se r e f ie r e  a l a  magnitud de producción de ácido su lfú rico ) 
e l  d e te rio ro  del c a ta liz a d o r en l a  prim era etapa.

12 ^ .- "PROCEDIMIENTO PARA OXIDAR CATALITICA­
MENTE DIOXIDO DE AZUFRE".

15

20

Tal y como se ha d e sc rito  en la  Memoria que 
antecede, representado en lo s  d ibujos que se acompañan y 
con lo s  f in e s  que se han esp ec ificad o .

Esta Memoria consta de t r e in ta  y t r e s  hojas 
e s c r i ta s  á máquina por una so la  cara .

M adrid,^*
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