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Este invento se refiere a un procedimiento ca-

F

talitico para la fabricacidén de Scido sulffirico. N

La memoria de la patente de EE.UU. 3.907.975 -|:
proporciona un procedimiento pars la produccién de écidoé['
sulfirico que comprende las etapas siguientes; hacer reéé-'
cionar azufre con un gas que contiene oxigeno, que contie
ne sl menos 40% en volumen de oxigeno moleculsr, por ejem| .
plo oxigeno técnico o aire enriquecido_con oxigeno, a una
temperatura entre aproximadamente 9002 y'5.OOOQC, prefe- ;;
riblemente entre 10002 y 16002C, enfrisr el gas de com-
bustién a una temperstura entre aproximedamente 1102 ¥y
35090; ¥ recircular una parte del mismo preferiblemente
30 a 90%, a la zona de combustién del azufre, mientras
se oxids la otra parte del gas de.combustién, snadir des-
pués al menos la cantidad de oxigeno estequiométricamente
requerida para la oxidacidn por contacto, en una etapa
de contacto principal; enfrisr el gas de contacto a 80
2209C; absorber, el tribéxido de azufre asi formado del
gas de contactoj recalentar el gas a temperatqras de apro
ximadamente 400~-4502C; ¥y alimentar una parte del mismo
en el ciclo, junto con la parte dei gas de combustidn de
azufre conducido s 1la etapa de contacto, & la etapa de
oxidacidén catalitica; y oxidar la otra parte del gas en
una etapa de conbtacto posterior y, después de enfriamien
to someter la parte puesta en contacto posterior resul-
tante a“una etapa de absorcidn suplementaria.
' El presente invento pretende mejorar el pro-
cedimiento anterior. .

De scuerdo con el presente invento se propor-

ciona un procedimiento para fabricsr dcido sulfirico,
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I incluyendo dicho procedimiento las etapas de:
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(1) hacer pssar desde un reactor, en el que se forma, ina:

mezcla gaseosa, que comprende diéxido de azufre y oxige="

K
-
&)

no, a través al menos de tres etapas coteliticas de contel

B

to, en cada una de las cusles reaccionan el dibxido de - |

azufre y el oxigeno formendo tribéxido de azufre, enfriin-
dose la mezcla gaseosa después de cada etapa; y
(ii) absorber el tribxido de azufre de la mezcla gaseosa -|
después que ha pasado por las etapas cataliticas formando.
asi dcido sulfirico;
(iii) reunir una porcidn principal del gés no absorbido
de la etapa (ii) con la mezcla gsseosa que ha de pasarse
por.lgs étﬁpas cataliticss, y
(iv) purgér del procedimiento una porcidn menor del gas
no abgorbido de la etapa (ii); en donde gas que contiene
oxigeﬁo qué contiene al menos 40% en volumen de oxigeno
se afiade a la meszcla gaseosa, inmediatémente aguas arpi-
ba, o en las etapas cataliticas seleccionadas, de modo
que se convierta en tribxido de azufre una porcién elegi-
da del dibxido de azufre en cada etapa seleccionada.

El gas que contiene oxigeno contiene preferi-
blemente al menos 90% en volumen de oxigeno. Esto ayuda
a mantener bajo el volumen de gss que es deseable purgaer
del procedimiento. El gas que contiene oxigeno puede ser
aire enriquecido con oxigenc., Sin embargo, preferiblemen-
te contiene una pequefia proporcibn de nitrégeno u otro ga%
diluyente inerte. La presencis de una pequefia cantidad
de dicho diluyente ayuda a evitafque el gas que contiene
oxigeno alcance temperaturss excesivas en las etapas ca-

taliticas, Por consiguiente, el gas que contiene oxigeno
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|_ contiene preferiblemente al menos 90% en volumen de oxi-
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k]

geno y un resto de gas diluyente. Mds preferiblemente ébg‘
tiene de 96 a 98% en volumen de oxigeno y de 2 a 4% en%“_}
volumen de gas diluyente. ﬁ1$

El método de acuerdo con el presente invento | -
hace posible el funcionamiento de un procedimiento en el
que se recircula el gas no absorbido en solamente una Gni
ca etapa de absorcidn.

El szufre se hace reaccionar preferiblemente
con un gas que contiene oxigeno (preferiblemente que con-|..
tiene al menos 90% en volumen de oxigeno) en un gquemador
formandq la mezcla gaseosa que comprende didxido de azu-~
fre y oxigeno. Dichos quemadores son conocidos. Preferi-
blemente, el gas procedente del quemador contiene al me-=
nos 90% en volumen de didxido de:azufre y mds preferible-
mente al menos 95% en volumen de dibxido de azufre., Tipi-
céﬁente, por ejemplo, la mezcla gaseosa puede conbener
96% en volumen de diéxido de ézufre; 2% en volumen de
oxigeno y 2% en volumen de ges diluyente (por ejemplo ni-
trbgeno). Con el fin de evitar que el azufre sea trasla-
dado 3l convertidor se hace reaccioﬁar deseablemente un
exceso estequiométrico de oxigeno con el azufre en el
quemador. La mezcla gaseosa puede contensr tipicamente
de 2 a 4% en volumen de oxigeno.

-Ta velocidad a la que se purga el gas depénde—
rd de la cantidad de gas "inerte" que circula por el con-
vertidor. Ia purga es preferiblemente continua aunque si
estdn presentes solamente cantidades muy pequeﬁas de ni-

trégeno u otro gas inerte en el gas circulante, es posi-

ble que la purga sea intermitente.
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Si se desea, el gas que contiene oxigeno puede

ser oxigeno sustancislmente puro. Si se desea, puede aﬁ&;,

dirse un gas inerte separadsmente al comlenzo y preferi=, |:

blemente de modo intermitente més adelante. : as

s 2

Dicho gas inerte actua como un ‘fluido refrigex
rante, y permite un convertidor més pequefio que el que

podria ser posible utilizar de otro modo. El gss inerte

B

mig preferido es el que tiene el calor especifico mayor. .
Asi, puede emplearse por ejemplo helio, en lugar de ni-
trégeno;

T{picamente, el gas que sale la zona de combus-
tién del quemador tiene una temperastura de 1300 a 14502C.
Con el fin de reducir la temperatura de ls mezcla gaseosa
el quemador tendrd generalmente un refrigerador asociado,
por ejemplo, una caldera calentada por gases residuales.
La mgzcla gaseos; puede enfriarse en 81 a una temperatura
de éproximédamente 4502C,

Si el convertidor trabaja e presibn atmosféri-
ca, hay preferiblemente custro etapas cataliticss. El gas
gue contiene oxigeno se aflade préferiblemente a la mez~
cla gaseosa aguas arriba o en cada etapa catalitica.

Ha de apreciarse gue el gas de "pecirculacidén"
reunido con la mezcla gaseoss antes de que enﬁre en las
etapas cataliticas contiene uns proporcidén significativa
de oxfgeno. Por consiguiente no es esencial afiadir a la
mezcla geseogs inmediatamente antes de la primers etapa
una corriente sdicional de gas que contiene oxigeno.

El ges que entra en la primers etaparcataliti-
ca, incluyendo el gas de "pecirculacién® y cualquier gas

que contiene oxigeno afladido separadsmente, contiene pre

K]
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“ 1
I_ feriblemente de 105 a 120% en peso de la cantidad este-

quiométrica requerida para convertir en tribxido de azufrd

un porcentaje elegido del dibdxido de azufre. ELl porcentam-

& ow

<
Ay

je elegido (en peso) puede ser de 30 a 50% en peso, (ti-.

& ¢ ©

5 picamente 4#0% en peso). s

Este porcentaje de conversién-es menor que en

las instalaciones convencionales (en las que es aproxima-
damente 65% en peso). Las adiciones del gas que contiene

oxigeno llegan a ser por tanto deseableg en las etapas

10 cataliticas siguientes.

El gas que contiene oxigeno suministrado a la |-

éegunda y 8 cada etapa catalitics sucesiva viene prefe-
riblemente de modo directo desde una fuente en la que se
forma el gas (por ejemplo por sepsracibén de aire) en lu~
15 gar del gas de "recirculacién“.,El.gas que pasa sobre el
. catalizador en la segunda etapa contiene preferiblemente
de 110 a 130% en peso (por ejemplo 120% en peso) de la
cantidad estequiométricsmente requerida para conve?tir

en tridxido de azufre una proporcidn elegida del dibxido

20 de szufre en la mezcla gaseosa antes de su paso por cusl-
quiers de las etapas cataliticas.

La mezela gaseosa que pasa sobre el cataliza-
dor en la cuarta etapa contiene preferiblemente un gran
exceso sobre la cantidad estequiométrica de oxigeno reque
25 rida para convertir un tridxido de azufre sustancialhen—
te el resto ( por éjemplo todo menos el Gltimo 4 a 6% en
peso del dibéxido de azufre).

Este exceso serd tipicamente de 300 571250%
(por ejemplo 900%) en peso de la cantidad estequiométrica

30 requerida para convertir en tribéxido de azufre la propor-
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I. cién elegide de didxido de szufre. Tipicemente, la conver
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sién del didxido de szufre en las etapas anteriores sig=..

nificaréd que del 8 al 10% en peso del didxido de azufré?,::

original se convertird en la cusrta etaps, dejando hasta.:|-

¥

el 6% en peso del dibéxido de azufre sin convertir.
Es un aspecto del procedimiento de acuerdo con
el presente invento que con independencia de cuantas eta-

an

pas cataliticas hays, en la Gltima etapa se emplea prefe-
riblemente un exceso de oxigeno sobre la cantidad este- |
quiométrica requerida para convertir en tridxido de azu~-
fre sustsncislmente el resto del dibxido de szufre. Este
exceso serd tipicamente de 300 a 1250% en peso (por ejem-
plo 900% en peso) de la cantidad estequiométrica.

Se cree que dicho exceso hace posible el fun-
cionamiento del procedimiento sin una etaps de conver-
5ibén catalitics ;dicional aguas abajo del equipo de absor
ciéh v sin concentraciones inaceptables de didxido de
azufre en el gas que sale del procedimiento.

Es posible no afiadir gas que contiene oxigeno
(aparte del gas de "recirculacién™) a la mezcla gaseosa
antes de la primera etapa. En lugsr de eso puede aumentar
se proporcionalmente la cantidad de dicho gas que contie-
ne oxigeno sfiadids a la etapa final. Es tembién posible
omitir la adicién del gas que contiene oxigeno antes o
en la tercera etapa (si hay més de tres etapas).

Suponiendo que haya cuatro etspas cstaliticas
que trabajan s una presidén de 1 bar, la temperatura de la
mezcla gaseosa que entrs a la primera etapa catélitica
es tipicamente del orden de 400 a 500°C (por ejemplo 450

2C). A medids que pass sobre esta etapa aumenta la tempe-

- 3

o
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. I
| ratura de la mezcla gaseoss debido a la naturaleza exotér
mica de la reasccién quimica entre el didxido de azufre%%ﬁi
el oxfigeno. Tipicsmente, la mezcla gaseosa sbandona la ?<L;
primera etaps a una temperatura en el intervalo de aproxgd-

5 madsmente 600 a 6502C, Al menos la mayor parte del calor’

de reaccidn se elimina luego por enfriamien?o y la mezcla
gaseosa entra tipicamente en la segunda etapa a una tem_.
peratura en el intervalo de 400 a 4502C. En la segunda ; -
etapa la temperatura de la mezcla gaseosa se elevs tipi- :
10 oamente.una temperaturas en el intervalo de aproximadamen )
te'475 a 6002C. La mezcla gaseosa que abandona la segunda
etapa puede enfriarse a una temperatura en el intervalo
de 350 a 4502C. Tipicamente, su temperatura aumenta de
nuevo en la tercera etapa desde aproximadamente 425 a 550
15 - °C, La mezcla gaseosa que abandona la tercera etapa puede
. enfriarse & una temperatura en el intervalo de 350 a 450
eC & en la cuarts etapa puede aumenbar hasta una tempera-
tura en el intervalo de aproximadamente 4252 a 5002C.
Alternativa o adicionalmente empleando el "gas
20 de recirculacidn" como fluido refrigerante para eliminar
el calor de reaccidén de la mezcla gaseosa que contiene
dibéxido de szufre entre 1asretapas cataliticas, es posi-
ble emplear otro fluido refrigerante (por ejemplo agua)
entre al menos un par de dichas etapas (por ejemplo entre
25 la primera y la segunda). .
Haciendo trabajar el convertidor de acuerdo
con la realizacidn del procedimiento que implica la adi-~
cién de gas que contiene oxigeno aguas arriba de cada una

de las cuatro etapas cataliticas que trebajan a presibn

20 atmosférica, se cree es posible producir tridxido de azu-
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. fre en ls misma cantided que puede slcanzarse trabajando
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~
W .

en la instalacidn mostrada en la patente de EE,UU. 2, b

34907.979, pero con un convertidor fisicamente més peque~|:

y

a

-

flo (incluso aungue puede haber uns o mis etapas cataliti=l.

cas suplementarias en un convertidor empleado en la rea="
lizacibn del presente invento). Alternativamente o ademés
puede ger posible aumentar el régimen de produccidn de

tribxido de azufre.

E}

",

El enfriamiento de la mezcla gaseosa que sale
de 1sa eﬁapa catalitica final se efectla preferiblemente
en un economizador. La mezcla gaseosa gse enfria tipice-
mente a 2002C o menos.

El tribdxido de azufre de la mezcla gaseosa se
absorbe preferiblemente en-&cido sulfirico concentrado.
Es el gas no absorbido (que consiste en oxigeno, gas di-
luyente y una préporcién muy pequefia de dibdxido de azufre
sin'convertir) que se denomina en la presente memoria el
ges "de recirculacién".

El gas de recirculacidn se emples preferiblé-
mente para enfrisr la mezcla gaseoss entre las etapss cg
taliticas. Una proporcibén principal del mismo se une pre-
feriblemente a la mezcla gaseosa enfriada procedente del
quemador. Una proporcién menor se expulsa por purga a la
atmbsfera. Se cree que es posible , empleando la realiza-
cidn del procedimiento de acuerdo con el presente invento
gue implica la adicidén de gas que contiene oxigeno aguas
arribs de cada una de las cuatro etapas cotaliticas que
trabajan a presidn stmosférica, mantener bajo ei volumen
de dibxido de azufre en el ges de purza a 0,2% en volumen

y mantener bajo el régimen'de purga de 0,4 a 3% de la mez

|
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. cla gaseosz que asbandona el reactor.

dido del &cido sulffrico durante la desgasificacibn.

‘de conVversibn catalitica suplementaria, tipicamente de
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Se cree que es mds ventsjoso llever a cabo ol |

procedimiento de acuerdo con el presente invento s una -,

presidén elevsda, tipicamente, pero no necesariamente en .

i

el intervalo de 10 a 30 bares (manteniéndose dicha presidm’.

elevads tanto en las etapas de conversién cataliticas co-
mo en. la etapa de absorcién). Se cree que en un procedi-
miento a presibén elevada la adicidn de gss que contiene
al menog 40% en volumen de oxigeno al gas que pasa por
las etapas de conversidn catalitica, siendo la adicidn

8 través de etapas seleccionadas, ofrece ventajas particu
iares gue no pueden consegulrse en su totalidad o en el
mismo grado si el procedimiento se realiza a presidn am-
biente.

Por consiguiente, se.cree que el modo mis ven-
tajoso de realizar el procedimiento de acuerdo con el in-
venfo implics las etspss adicionales de mantener la pre-
sibén en las etapass cataliticas y de absorcibén por encima
de 1 bsr, de desgasificar el &dcido sulflrico y de combi-~

nar con el gas no absorbido antes c¢citado, el gas despren-

Dependiendo de la proporcibn de oxigeno en el
gas que contiene oxigeno afiadido a2l gas aguas arriba de,
o en, las etapas catsliticas seleccionadas, el gas de pur

ga se hace pasar preferiblemente a través de una etapa

tamafio mucho menor, que las etapas de conversibn catsli-
ticas principales, y desde alli a un dispositivo de absor

cibén suplementario en el que se produce &cido sulférico.

El dispositivo de sbsorcidn suplementario trabajs prefe-

F
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Empleando el convertidor catalitico suplementario pued&“a?

reducirse el contenido de didxido de azufre del gas de 2°,

purga. Reduciendo la presidn del ges sntes que pase al ,

EIY ]

convertidor catslitico suplementario se evits que sea ab=|

-

sorbido el dibdxido de azufre no convertido, en cualquier

grado. significetivo, por el 4cido sulflrico. Tipicamente,

e

dicha conversién suplementsria y cetalitica y las etapas
de absorcidn pueden realizarse si el gss que contiene oxég
geno anfes citado contiene menos de aproximadsmente 98%
en volumen de oxigeno.

Preferiblemente hay sblo tres etapas cataliti-
cas principales (es decir excluyendo cuaslquier etapa de
conversibén catalitica suplementaria). Esto es 1o contra-
rio a lo que se prefiere pars realizar el procedimiento
de acuerdo con ei invento a presidn stmosférica. En el
proéedimiento de ascuerdo con el presente invento, el gas
que contiene oxigeno se afiade preferiblemente s la mezcla
gaseosa antes mencionada que comprende didxido de szufre
y oxigeno entre los catalizadores de la primera y segunda
etapa y entre los catalizadores de la segunda y tercera
etapa.

A modo de ejemplo, puede disponerse que, del
dibéxido de azufre en la mezcla gaseosa, se convierta has-
ta el 65% en peso (tipicamente 40 a 55%) en tribéxido de
azufre en la primera etapa catalitica; hasts un 30% més
(tipicemente 20 a 30%) en peso se convierta en tribxido
de azufre en la segunda etaps catalitica, y en ia terce~
ra etapa catalitica tengs lugar una conversidén adicional

en triéxido de azufre de modo, que del dibxido de azufre
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- en la mezcla gaseosa que entra en la primera etspa cata-
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litica, hasta el 96% -(tipicamente alrededor del 90%) er’,

peso se convierta en tribxido de azufre antes de la abser [

cibén. La proporcidén de oxigeno en el gss que contiene oxi’|

geno y las velocidades relativas de su adicién (en compar;
racién con el caudal de la mezcla gaseosa a través de laéu
etapss de conversibén cataliticas) puede elegirse de modo

que permita alcanzar el grado deseado de conversién en lé;

segunda y tercera etapss. Ademds, la cantidad de oxigeno
en el gaé que entra en la primera etapa catalitica puede
elegirse de modo que proporcione la conversién deseada
én dicha etspa.

| El gas no absorbido, o al menos una porcidn
principal de é1, ée emplea preferiblemente como un fluido
refrigerante para reducir la tempera%ura de la mezcla ga-
seosa que pasa entre cada par sucesivo de etbapas del con-
vertidor catalitico (principal) de modo gue elimine de di
cho gas al menos una parte del calbr de la reaccibn, en
la que el didxido de azufre se oxida a tribxido de azu-
fre.

La absorcién del gas que conﬁiene triéxido de
azufre formado en las etapas de conversién catalitica tie
ne lugar preferiblemente en &cido sulflrico concentrado.
Por este medio puede formarse écidd sulfrico concentrado
de mayor concentracidn. .

- Con el fin de formar la mezcla gaseosa antes
citada que contiene dibxido de azufre y oxigeno, gquemando
azufre, el gss en el que se quema el szufre pue&e ser oxi

geno sustancialmente puro o asire enriquecido en oxigeno.

El oxigeno o el aire enriquecido -en oxigeno se comprime

“
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I. deseablemente antes de hacerlo pasar al quemador de azu~
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fre. El gas que abandona el quemador se enfria preferigléf

mente en un intercambiador de calor y una porcidn princi-|,
- ~ hl

E,

pal se devuelve luego preferiblemente al oxigeno o gas ep
riquecido con oxigeno entrante aguas arriba del compre~ ]

SOr.

Se cree que el procedimiento de acuerdo con el

-

~ "

presente invento cuando se realiza a presidén superior a ‘
la atmosférica es capaz de dar al menos una de las vénta{i
jas siguientes en comparacidn con los procedimientos pa- |
ra producir dcido sulffirico a elevada presidén convenciona
les. Primero, para un régimen de produccidn de &cido sul-
frico dado, el tamefio del quemador(es) de azufre y su
equipo asociado como la(s) caldersf) de recuperacién de
calor puede ser ?és pequefio. En segundo lugar, suminis-
trando oxigeno sustancislmente puro al quemador puede em—
pleérse un compresor més pequeilo péra obtener una presidn
elegida. Ademds, solasmente se produce una pequefia canti—
dad de bxidos de nitrégeno, y, debido a esto, se cree que
es posible asegursr que el gas de purge es invisible. Tam
bién se cree que el procedimiento de acuerdo con el pre-
sente invento hace posible el empleo de convertidores ca-
taliticos de volumen mds pequefio que el de los empleados
en una instalacién a elevada presién convencional que ten
ga una produccidén de dcido sulffrico compsrable. Ademés,
se cree que necesita emplearse menos catalizador y puede
convertirse una proporcién mayor del dibxido de azufre en
tribxido de azufre. Por otra parte, es posible realizar
el procedimiento de acuerdo con el invento, purgéndose

solamente cantidades de ges relativeamente pequefias y por
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!_consiguiente con solamente un requerimiento de maguinaria
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de recuperacidn de energia relativamente pequeiio (si fue--
» ‘o;r
T3 el ¢3s50).

Bl invento incluye dentro de su slcence una ,

,
w g

instalscibén pars realizar el procedimiento de acuerdo con:,

el invento.
El invento se describiréd shora por medio de un

ejemplo con referencia a los dibujos que se acompafian en

-

los cuales

| la FPigura 1 es una representacibén esquemética |
de una instalacién para fabricsr dcido sulfirico por el
procedimiento de acuerdo con el invento y

la Figura 2 es una representacidén esquemdtica
de una instalacién alternstiva para fabricéar dcido sulfl-
rico por el procedimiento de scuerdo com el invento.

Con referencia a la Figura 1 de los dibujos,
una-entrada 4, para aire comunica con el interior de una
torre de secado 6. La torre de secado © tiene un tubo de
entrads 7, para 4cido sulffirico concentrado, que termina
dentro del interior de la torre 6 cerca de su parte supe-
rior. La torre de secado 6 tiene también una salida 3 en
su fondo para 4cido sulffirico concentrado, y por su par-
te superiof, comunica con una tuberia 10 para aire seco.
En la tuberfa 10 hay un compresor 8. Aguas arriba del
compresor 8 existe una unién entre la tuberia 10 y un tu-
bo 5 para oxigeno. Aguas abasjo del compresor 8 la tuberia
termina en un quemador para azufre 12, El quemador 12 tig|
ne una entrads 2 para szufre fundido y una salida 14 paras

productos de combustién del azufre. Ls salida 14 comunica

con una caldera 16 de recuperscibébn de calor gque tiene una
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17b pars vepor. La caldera 16 tiene una tuberia de saliﬁéb

20. En comunicacibén con la tuberis de salide 20 esté una, |*

>

tuberia 18, que tiene una vdlvula reguladora del caudal

19 dispuesta en ells, Ia tuberia de salida termina en E-

s

tuberia 10 aguss srriba del compresor 8. El ajuste de la
vdlvula 19 determina que proporcién del gas que'abandona

-

la caldera de recuperacidén de calor se devuelve al com-

-
.

presor 8 y desde aqui al quemador de azufre.

 ILs tuberfa 20 termina en un convertidor catali
tico 24 que tiene tres etapas cataliticss, 26s, 26b y 26c,
En cada etepa catalitics existen platos de cataligzador
sobre los que, en funcionamiento, pasa el gas que entra
al convertidor 24 desde la tuberia 20. El cstalizador pue
de estar iﬁpregnado tipicamente en un material soporte.
Aguas abajo del ;atalizador en la primera etaps 26a esté
un éonducto 29 que sirve como paso para hacer pasar el
gas desde la primera etaspa 26a a8 un intercsmbiador de ca-
lor 28 con el que comunica el conducto 29. Un conducto 30
proporciona comunicacidn entre el intercasmbiador de calor
28 y una regibn de la segunda etapa 26b del convertidor
aguas arriba del catalizador, con lo que se permite al
gas volver desde el intercambiador de calor 28 3l conver=
tidor 24%. Una tuberia 32 que conduce desde una fuente de
oximeno (no mostrada) comunica con la seguﬁda etapa 26b
del convertidor 24 aguas arriba del catalizador de la se-
gunda etapa.

El conducto 35 comunics por uno de sﬁs extre~

mos con la segunda etapa 26b del convertidor 24 y por su

otro extremo con un segundo intercambiador de calor 34,

h

A
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Otro conducto 36 conduce desde el otro extremo del inter-

cambiador de calor 34 a la tercera etapa 26¢ del cdnvert; .

dor 24 sguas arriba del catalizador de diche etapa. Una,
tuberia 38 en comunicascién con una fuente de oxigeno (né .
mostrada) terminas aguss arribs del catalizador en la ter;i
cera etapa 26¢ del convertidor 24, -

Aguas abajo del catalizador en la tercera eta-

pa 26¢ estd una tuberia de salida 40 en comunicacibn con 1"

un economizador 42, que tiene un conducto de salida 43,

que conduce hasta el interior de una columna de absorcién|

una tuberia de entrada 45 para el acido sulfirico concen-
trado que términa en el interior de la columna 44 cerca
de su parte superior. Un conducto de salida 46 conduce
desde el fondo de lz columna 44;hastahun depdsito regula~
dor 50, Un regulador de presién 48 estd situado en el con
ducto 46. EL depbsito 50 tiene una salida 52 pars &cido
sulfirico y, en comunicacidén con el espacio moderador del
depbsito 50, un conducto 51 en el que estd dispuesto uns
soplante 54. ELl conducto 51 termina en un conducto 56 que
por un extremo comunics con la parte superior de la colum
na 44 y pof el otro extremo con la entrada a un comprésor
58, La salida del compresor 58 estd colocads en comunica-
cibén con el intercsmbiador deroalor 34 por un conducto
60. El intercambisdor de calor 34 tiene un -paso de sali-
da 61 én comunicacibén con el conducto 60 por pasos de in
tercambio de calor en el intercambiador de calor 34,

El paso 61 estd en comunicacidn con los Pasos
de intercsmbio de calor con el intercsmbiador de calor

28 y desde alli con un conducto 64 que termina en la tu-
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'. beria 20.

Un conducto 66 conduce desde el conducto 647, °
hasta un convertidor catalitico suplementario 70. En e}b
conducto 66 existe una vilvula controladora de caudal 6%5_

Aguas sbajo de la vélvula 68 hay una unién del conducto ﬂﬂﬂ

N

66 con un conducto 62 que conduce desde el psso 6l. En
el conducto 62 hay una vdlvula de control de csudal 67.

£l convertidor cetalitico 70 tiene platos 71
de material impregnado con catalizador sobre los que pue
de pasaf el gas del conducto 66. El convertidor 70 tiene
una sslida en comunicacidn con un conducto 72 que condu-
ce a una columna de absorcidn suplementsria 76. En el
conducto 72 existe una vdlvula reductora de presibn 73.
Iia columna de absorcién 76 tiene cerca de su parte sﬁpe-
rior una entrada 80 para &cido sulffirico.concentrado.
También tiene eg su parte superior una sslida 82 para el
gaé no absorbido, y en su fondo una salids 78 para el
4cido sulfGrico concentrado.

En funcionsmiento, el aire entrs al secador &
por la entrada 4. En el secsdor 6 la humedad del aire es
absorbida por el 4cido sulfirico introducido por el tu-
bo 7. El oxigeno se introduce en el aire desde el tubo
5. Ia mezcls resultante se comprime & una presidn en el
intervslo de 20 a 30 atmésferas en el compresor. El gas
que se comprime contiene tembién dibdxido de azufre de-
vuelto desde el quemador 12. El gas comprimido entra al
quemador 12, en el que se emplea para mantener ls com-
bustidén del azufre fundido introducido en el qﬁemador 12
por la entrada 2. Ls combustién produce una mezcla gaseg

sa que incluye dibxido de azufre y oxigeno sin reaccio-

'

-

3 v

A
el o

a
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|- nar. Esta abandona el quemador 12 a una temperatura tipi-
camente entre 1100 y 14002C. Is mezcla gaseosa se(enfria;?
luego en la caldera 16 de recuperacién de calor s una tem

peratura del orden de 4002C. Una proporcidén de 15" mezcla |

s
>

5 gaseogsa enfriada ge devuelve al compresor 8 por la tubej&lg
ria 18. La proporcién devuelta depende del ajuste de la al
vélvula controladora del caudasl 19, Is valvula 19 se ajus
ta de forma que mantenga la temperaturs de la mezcla ga-';’:
seosa que sale del quemador 12 a unas temperatura eleglda' if
10 entre liOO ¥ 14.002C.

7 El resto de la mezcla gaseosa que contiene
dibxido de szufre y oxigeno pssa al convertidor 24 con
gas no absorbido devuelto de ls columna de absorcidn 44,
En la primera etapa 26a del convertidor, tipicamente del

15 50 al 55% en peso del didxido de azufre se oxida a trib-

xido de azufre. Puesto que esta reaccidn de oxidacién es

exotérmica la temperatura del gasrque abandona la prime-
ra etapa por medio de la fuberia 29 es mayor que la de la
mezcla éaseosaqpe amn%éiendo la temperatura de salida ti-
20 picamente 6002C,. Ia mezcla gaseosa entra luego al inter-
cambisdor de calor 28 en el que se enfria g aproximada-
mente 4002C. Después de enfrisrse en el intercambiador

de calor el gas pasa a la segunda étapa 26b del converti-
dor 24 por medio del conducto 30. Se hace pasar oxigeno
25 a la segunda etapa 26b del convertidor 24 por la tubéria
%2 y pasa sobre el catalizador de la segunds etapa mez-
clado con la mezcla gaseosa del conducto 30. Se ahade su-
ficiente oxigeno por ls tuberiz 32 para que hasta mis del
30% en peso del didxido de azufre (baséndose el porcents-

30 ‘Je en la cantidad de dibxido de azufre en el gas que en-
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I .
. tra en la primera etapa 26a del convertidor) sea oxidado

a tribxido de azufre. Ia mezcla gaseosa resultante salé:. -

A

de 1a'segunda etapa 26b por el conducto 35 a una tempena;'

3 Y

R

-

tura del orden de 5002C. El gas entra luego en el inter- :},

&

cambiador de calor 34 y se enfris a una teﬁperature de .»

r
3
———
2

aproximadsmente 4002C a medida que fluye a su través.
Después de enfriarse en el intercsmbiador de
celor 34 el gas pasa a la tercera etapa 26¢ del convertil‘lx

E3

dor 24 por el conducto 36. Se hace pasar oxigeno a la teé
cera etépa 26¢ del convertidor 24 por la tuberia 38 y pa:: .
sa sobre el catalizador mezclado con la mezcla gaseosa [N
del conducto 36. ILa proporcién de oxigeno afisdida por la
tuberia 38 es tal que haya un exceso grande de oxigeno

sobre la cantidad esteéuiométrica requerida para oxidar
el diéxido_de azufre reétante, aunque, en la préctica,

]
no se oxida todo el didxido de azufre restente. El ges qu

Lx74

saie del convertidor 24 proporciona el oxigeno pars la .
conversidén subsiguiente del dibxido de azufre en la pri-
mera etaps 26 (devolviéndose una proporcidén principal del
gas a la primera etapa del convertidor 24 después de la
ebsorcibn). Asi la cantidad de oxigeno afiadida por la tu
beris 38 se elige de modo que proporcione el oxigeno ne-

" cesario para este fin ademds del requerido pars dar la
conversibn deseada en la tercera etspa. Tipicamente, has-
ta el 90% en peso del didxido de azufre que entrs en la
primers etapa 26a del convertidor 24 se ha convertido en
tribxido de azufre cuondo la mezcla gaseoga sale del con-
vertidor 24, Esta mezcla gaseosa se hace passr por la tu
beria 40,

El gas passa luego al economizador 42 en el que
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ta aproximadsmente 2002C. El gss entra luego en la colum—

na de absorcidén 44 en el que ssciende en contrs de una .,

Eaey

corriente o pulverizacibn descendente de 4cido sulffirico -

.

concentrado introducido en la columna 44 desde el almace=.
namiento por la tuberis 45. Hasta el 99,9% en peso del B
tribxido de szufre del gss es absorbido en el dcido sul-
férico que fluye hacis sbajo junto con una proporcidn deiJ:
dibxido de azufre sin convertir. El 4cido sulffirico més L%
concentfado resultante sale de la columns de absorcidn 4@’”’*

por el conducto 46 y pasa a través del regulador de pre-

€

sibén 48 que es eficaz para reducir la presidén s la que el
4cido estd sometido hasta la presidn atmosférica, El dci-

do pasa luego al depbsito regulsdor 50. La reduccibn en

pira por el conducto 51 en virtud de la operacidén de la
sopiante 54, El 4cido sulfirico concentrado desgasifieado
sale del depbsito 50 por la salida 52 para dilucibn, em-
pleéndose algo del 4cido diluido en el procedimiento. EL
diéxido de azufre desorbido se comprime en la soplante

54 a la presién de trabajo y a continuacién en el conduc=
to 56 se une al gss que dejs de ser absorbido por el &ci-
do sulfarico que fluye descendentemente por la columna

de sbsorcidn 45. La presiSn de la mezcls gaseosa resul-
tante se aumenta por el compresor 58 hasta una presiéﬁ
igual a“la alcanzada por el funcionamiento del compresor
8, El gas passa luego por el conducto 60 sl intercambia-
dor de calor 34 en el gque proporciona el enfriémiento ne-
cesario pars que el gas pase desde la segunda etspa 26b

hasta la tercera etapa 26c del convertidor 24, Después
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del compresor 58 pasa por el psso 61 y una proporcién P

-

principal de él entra y fluye por el intercambiador de .,

="~}
afa

calor 28, proporcionando el enfriamiento necesario para .

ST 18

el gas que pasa desde la primera etapa 26a a la segunda __.
26b del convertidor catalitico 24. El gas calentado sale.M
luego- del intercambiador de calor 28 pasando por el con-
ducto 64. Una proporcién principal del gas (comsistente

2

principalmente en nitrbgeno, argon y oxizeno) se une a

continuacién a la mezcla gaseosa que fluye por la tuberig‘

20,

Proporciones-menores de las mezclas gaseosas
que fluyen'por los conductog 61 y 64 se hacen pasar al
convertidor catalitico suplementario 70 por el paso 68.
Las proporciones exactas de gas que pasan al convertidor
70 dependerén del'ajuste de las valvulas de control de
caudal 67 y 68, Ademds, la temperatura del gas que entra
al convertidor 70 puede elegirse eligiendo los caudales
relativos de gas en%rante por las tuberias 61 y 64 res-
pectivamente. En el convertidor 70, la oxidacidén & tridxi
do de szufre del didxido de azufre residual tiene lugsr
sobre el catalizador 71, El gas que contiene tridxido de
azufre resultante sale del convertidor 70 pasando por el
conducto 72. A continuacibén se expande por la vilvula 73
@ una presién justo por encima de la atmosférica, y des~
pués pasa a la columna de absorcidén suplementaria 76 en
la que encuentra acido sulfirico concentrado que fluye
descendentemente, introducido en ls columna 76 por el tu
bo 80, EL tribxido de azufre es absorbido por el 4cido

sulffirico condentrado que pasa desde la columna 76 por

3
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| la salida 78, A continuacién puede diluirse con aguas. El

gas no absorbido se expulsa por purga a ls atmbsfera por |

la sslida 82,

- -

& -

Tipicamente, dependiendo de la pureza del ox{4¥:

v

5 geno empleado en el procedimiento, hasta el 99,9% en pesé}
del dibxido de azufre que entra en el convertidor catali-| ~

tico 24 se oxidas s tridxido de azufre y a continuacidn es

absorbido formando &cido sulfirico. g

En algunos casos puede no ser necesario empleaT,,
10 . etapas de conversién catalitica suplementarias y absor=- 'Qw?
cién suplementaria. En general, dependiendo de la presién'.,
de trabajo, se prefiere emplear dichas etapas suplementa-~
rias si el gas inmediatamente aguaé arribas de la unién
de la tuberia 18 y el tubo 5 contiene menos del 95% en
15 volumen de oxfgeno y/o la fuente de oxigeno para las tu-
berfias 32 y 38 contiene menos de 95% en volumen de oxige-
no.

Si es necesario, puede emplearse un fluido re=-
frigerante (por ejemplo agua) adicional al gas devuelto
20 en el conducto 61 para enfriar el gas que pasa desde la
primera etapa 26z a la'segunda etapa 26b del convertidor
24,

Refiriéndose ghors a la Figura 2 de los dibu-

Jjos, un quemador de azufre 106 tiene tuberias 102 y 104

25 de entrada para oxigeno & azufre respectivamente, una tu

beria 108 de salida psra g3s que contiene dibxido de azu
fre. La tuberia 108 de salids comunica con una caldera
110 de recuperacidn de calor. La salida de la caldera

110 de recuperacibdn de calor comunica con uns tuberia 112

30 de suministro de mezcls gaseosa. Una tuberia 114 de recir
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tiene dispuesto en ella un economizador 116. La salida de
la tuberia 114 sirve como entrada al quemador 106 para el
gas que contiene didxido de azufre recirculado. 113;

Is tuberis 112 de suministro de mezcla gas?oé?
termina en un convertidor cetalitico 18 que tiene cuatﬁ?*
etapas cataliticas 120, 122, 124 y 126, en las que esﬁ??f
respectivamente las capas 128, 130, 132 y 134 del catali-
zador. El catalizador y su soporte puede ser como se ha .

LRI

empleado convencionalmente en la oxidacién por contacto --|
del dibxido de azufre. iiA

La tuberia de suministro de mezcla gaseosa }Jéi
comunica justo aguas arriba del convertidor 118 con wna
tuberis de suministro de oxigeno 136.

Ia primera etasps catalitica 120 tiene aguas
abajo de su capa‘de catalizador 128 uns salida de gas 138
que comunica con un intercambiador de calor 140, La se~
gunda etapa catalitica 122 tiene aguas arribs de su capa
de catalizador 130 una entrada de ges 142 que comunica
con el intercambiador de calor 140, de tal forma que la
mezcla paseosa que sale de la primera etaps 120 pueda
pasar a la segunda etapa 122, Ls segunda etaps 122 tiene
también una tuberiz de suministro de oxigeno 144 que ter-
mina sguas arriba de ls capa de catalizador 130,

Ia segunda etapa 122 tiene sguas bajo de su
capa de catalizsdor 130 una salida 146, que comunica con
un intercambiador de calor 148. La tercera etaps catali-
tica 124 tiene aguas srriba de su caps de catalizador
132 una entrada de gas 150 que comunica con el intercam-

biador de calor 148 de tal forma que la mezcla gaseosa
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| que sale de la segunda etapa 122 puede pasar z la terce-
ra ebtaps 124. Le tercera etapa 124 tiene también una tu-
berfa de suministro de oxigeno 152 que terminz aguas arri|
ba de la capa del catalizador 134. i*,;
5" . La tercera etaps 124 fiene aguas abajo de?s@;
cepa de catalizador 132 una salida 154 que comunica égg,

un intercsmbiador de calor 156, La cuarta etapa catalfﬁir

-

ca 126 tiene agua arriba de su capa de catalizador 13&
una entrada de gas 158 que comunica con el intercambiador
10 . de calor 156, de tal forms que la mezcla gaseosa que ;;ié
de la tercers etapa 124 pueda pssar a la cuarta etapajiéé
.éguas arriba de la capa de catalizador 134, ILa cuarts gfg
pa 126 tiene tambiédn una tuberia de suminigtro de oxiée:;
no 160 que termina aguas arriba de la capa de cstaliza-~
15 dor 134, i

Ls cuarta etapa 126 tiene una tuberias de sali-
da 162 que comunica con una columna de sbsorcibén 164 por
medio de un economizador 166. Ls columna de absorcién tie
ne una entrads 168 para 4cido sulfiirico concentrasdo que
20 termina en uns o mis boquillas 170 de pulverizacién.

También tiene una tuberis de salida 172 psra
fcido sulfirico en su base y una tuberia de salida 174
para gas no absorbido en su parte superiOr. La tuberia de
salida 174 comunica con una tuberia 176, por medio de in-
25 tercambiadores de calor en serie 156, 148 y 140, sieﬁdo
la disposicidén tal que el gas no absorbido proporcions

enfriamiento en los intercambiadores de calor.

La tuberis 176 termina en la tuberia 112 de

suministro de mezcla gaseosa, aguas sbajo de la caldera

30 110 de recuperacidn de cazlor y sguas arriba de la unidn
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de la tuberia 112 con la tuberia 176 de suministro de oxi
geno estd una tuberfa 178 de salida que tiene una vilvu-
la dosificadora 180 dispuests en ells.

Las tuberiss 102, 136, 144, 152 y 160 delghéi-
nistro de oxigeno pueden todas ser suministradas desde Ja
nisma fuente de gas que contiene oxigeno (por ejemplopén

PR

oxigeno del 98% puro). Tt
Durante el funcionasmiento de la instalacibn,
oxigeno puro en un 98% y azufre fundido, estando este "G1

was

timo 8 una temperaturs de aproximadasmente 1502C, se intro

34t

ducen en el gquemsdor 106 por las tuberfas 102 y 104 de;
entrada respectivamente. En el quemador 106 el azufre y:él
oxfgeno reaccionan para formar dibéxido de szufre. El gé;.
que contiene dibxido de azufre resultante sale del quema~-
dor a una temperatura en el intervalo de 1000 a 14502C,
Se enfris a 4Q09é en la caldera 110 de recuperacibdn de ca-
lor, Una porcibén, tipicamente 50-80% en volumen de ls mez-
cla gaseosa se recircula al guemsdor 6 por medio de la tu
beria 14 y el economigador 16, en el que se enfria a
200¢eC,

El resto de la mezcla gageosa continua a2 lo
largo de lé tuberia 112 y se ha mezclado con oxigeno al
98% puro de la tuberia 136. La mezcla gsseosa resultante
pass al convertidor 118 y sobre la capa de catalizador 128
en la primera etapa 120. Una proporcidén del didxido de szq
fre reacciona exotérmicamente con una proporcidn del oxi-
geno en la mezcla gaseoss formsndo tribxido de azufre a
medida que la mezcla gaseosa fluye sobre ls capa de cata—~
lizador 130. Ia mezcls gaseosa resultante sale de la pri-

mera etspa 128 a una temperatura de aproximadamente 6002C,
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L controlindose el aumento de temperatura por la proporcidn
de oxigeno que se devuelve al gas entrante desde la co-
lumna de absorcidn 164 y la cantidad de oxigeno aifladida

por la tuberis 136. “s

5 ' . Ia mezcla gaseosa se enfrisz en el intercambis-
dor de calor 140 a una temperatura de aproximadamenté”;,

4208C y se introduce luego en ls segunda etapa 22 egqaéa
arriba del catalizador 130 por medio de la entrads 14é:

Llegs a mezclarse con oxigeno adicionsl introducido en la
10 . segunda etspa 122 aguas arriba del catalizador 130 deéééi
1s tuberia 144 de suministro de oxigeno. Uns proporciéﬁ::
adicional del dibxido de zzufre se oxida a tribxido déjj:

azufre sobre el catalizador 130, La mezcla gaseosa reéui;

tante sale de la segunda etaps 122 por medio de la sali—

15 da 146 a una temperatura de sproximadamente 5508C y en~
tra al intercambiador de calor 148 en el que se enfria
a una temperatura de apfoximadamenﬁe 42000,

Ls mezcla gaseosa entre luegd en la tercera
etapa 124 aguas arriba de la capa de catalizador 132 y
20 llega a2 mezclarse con oxigeno del 98% de pureza de la tu-
beria de suministro 152 antes de que pase sobre la capa
de cataligzador 132, A medida éue Pasa sobre el cataliza~
dor 132 una porcidn adicional del dibxido de azufre se
convierte en tribéxido de azufre. El gas resultante sale
25 de la tercera etapa 124 por la salida 154 a una tempéra-
tura dé 5502C. Se enfris a continuacidén en el intercam-
biador de calor 56 a una temperatura de aproximadamente

4208C.

Le mezcla gaseosa enfriada entra a la cuarts

30 y Gltima etapa catalitica 126 por la entrada 158 y llega
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a mezclarse con el oxigeno introducido en la cuarta ete-
pa 126 por la tuberia de suministro 160, La nezcla gaseo-
sa se hace pasar luego sobre el catalizador 134, oxidén~
dose més dibxido de azufre a tridxido de azufre sobrs-el
catalizador 134, La mezcla gaseosa sale de la cuarta?afa-
pa a una temperstura de sproximadamente 5002C por laljy;
beria de salide 162, Se enfria en el economizador 166;h%sr
ta cerca de la temperatura ambilente y 2 continuacidén é;-
tra en la columna de absorcién 164, .

En la columna de sbsorcién 164 el triéxiddf&éc
azufre disuelto en scido sulffrico (concentrado) se pﬁi;i
veriza en la columna 164 por boquillas de pulverizaciéﬁj}
170, E1 4cido sulfbrico més concentrado resultante dejd;'
la columna 64 por la tuberia 172 de salida.

El gas no absorbido, que contiene argén, ni-
trbgeno, oxigeno‘y pequeflas cantidades de dibxido de azu-
fre, deja la columna 164 por la tuberis 174 de salida y
a continuacién pasa, en serie, por los intercambiadores
de calor 156, 148 y 140, proporcionando con ello enfria-
miento a 1a mezcla gaseoss que pasa por cada intercambia-
dor de calor de uns etaps 2 la prdxima. El gas de la btu-
berfs 174 de salids entra a continuacién en la tuberia
173. La vAlvula 180 se ajusts de modo que una proporcidn
menor de este gas se purgue por la tuberis 178, mientras
la proporcidn principal se devuelve 8 la mezcla gaseosa
enfriada en la tuberia 112, ILa proporcibén de gas purgado

estd directamente seleccionsda en el nivel de impurezas

en el oxigeno de alimentacibn.

!
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REIVINDICACIONES

»
PR
4.

. Los puntos de invencidn propia y nueva, qua o
se presentan para que sean obaeto de esta solicitud dei
Patente de Invencibén en Espafia, por VEINTE aflos, son;lqa
que se recogen en las reivindicaciones siguientes: T

l2,~ Un procedimiento para fabricsr 3Scido sulr
farico, que incluye las etapss de: (i) hacer pasar deggéi
un resctor, en el que se forma, una mezcls gaseosa que .
comprende dibxido de azufre y oxigeno por al menos tres
etapas cataliticas, en cada una de las cuales el diéxidd'

de azufre y el oxigeno resccionan formando tridxido de

(ii) sbsorber el triéxido de szufre de la mezcla gaseg
sa después que ha pasado por las etapas cataliticas de
menera que se forme &cido sulflrico; (iii) reunir una
porcidén principal del gas no absorbido de la etapa (ii)
con lé mezcla gaseosa que ha de ser pasada por las etapas
caﬁaliticas, vy (iv) purger del procedimiento una porcién
secundaria del gas no absorbido de la etapa (ii), carac-
terizado porque un gas que contiene oxigeno en una propor
cién de sl menos 40% en volumen de oxigenc se sfiade a la
mezcla gaseosa, inmediatamente aguas arriba de, o en,
etapas cdteliticas seleccionadss, de forms que se'convieg
ta en tribxido de azufre una porcibn elegida del didxido
de ézufre en cada etapa seleccionada,

&,- Un procedimiento de acuerdo con la rei-

vindicacidén 12, en el que el gas que contiene oxigeno con




10

15

20

25

30

Hoja ntm. 28

| tiene al menos 90% en volumen de oxigeno y un resto de
gas diluyente inerte.

3a&,~ Un procedimiento de acuerdo con las rei-
vindicacidn 12, en el que el gas diluyente inerte se:éﬁQ—
de a 16 mezcla gaseosa antes citada de forma separaddSQég

gas que contiene oxigeno. R

5

4a,~ Un procedimiento de scuerdo con una cual-
quiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la
mezcla geseosa producids en el reactor incluye 90% en vo-

wm AR

lumen de didxido de agzufre. o

a .

S&,~ Un procedimiento de acuerdo con una cééii
quiera de las reivindicsciones anteriores, en el que lggf
etapas cataliticas se hacen trabajar a una presién supé>
rior a la atmosférica y la absorcidn de tribdxido de azu-
fre se realiza & presibn por encima de la stmosférica.

i

63,~- Un procedimiento de acuerdo con la rei-
vindicacién 52, en el que las etapss cataliticas se hacen
trabajar a una presién en el intervelo de 10 a 30 bares,
y la absorcién se lleva a cabo a una presién en el inter-
valo de 10 a 30 hares.

7a,~ Un procedimiento de acuerdo con la rei-
vindicacién 58 o 6#, en el que se desgasifica dicho 4cido
sulffirico y el gss que se desprende del &cidoe sulflrico
durante la desgasificscidén se combina con el gas no absor
bido antes citsdo.

82,.~ Un procedimiento de acuerdo con una cual-
quiera de las reivindicaciones 52 a 72, en el que el gas
de purga se hace pasar a través de una etapa de conver-
sibn catalitica suplementeria y la mezcla gaseosa resul-

tante que contiene tribéxido de azufre se hace pasar luego

r

a4 M

|
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- @ un dispositivo absorbedor suplementario en el que se
produce écido sulffrico, siendo hecho trsbajar el dispo-
sitivo sbsorbedor suplementario s una presidén inferior

a la del dispositivo sbsorbedor principal. i

s,

&.~ Un procedimiento de acuerdo con una suali-

quiera de las reivindicaciones 52 2 82, en el que hay 56—

lo tres etapas cataliticas principsles, y en el que Ly,

mezcla geseosa que contiene oxigeno se afiede al gas an-

tes citado que comprende dibxido de azufre y oxigeno,

3,
N

arriba del catalizador en la segunda ebaps, y también!
éguss abagjo del catslizador en la segunda etsps ¥y aguéé:f
arriba del cstalizador en la tercera etapa; de 40 a 55%::
en peso del dibxido de azufre de la mezcla geseosa que
entra en la primera etapa se convierte en tridxido de
azufre; un 20 a %0% m&s en peso se convierte en tridxido
de ézufre en la segunda etapa y en la tercera etaps cata-
litica tiene lugar la conversibén de didxido de szufre a
triéxido de azufre hasta el grado en que, del dibxido de
azufre de la mezcla gaseoss que entra en la primera etapa
catalitica, hasta el 95% en peso se convierte en tridxi-
do de azufre.

102,~ Un procedimiento de acuerdo con una cual
quiers de les reivindicaciones 12 s 42, en el que exis-
ten cuatro etapas cstaliticas principales, y en el qﬁe
el ggs que entra en la primera etapa datalitica, incluyen
do el gas recirculado y cuslquier ges que contiene oxige-
no afladido de forma separada, contiene de 105 3.120% en

peso de la csntidad estequiométrica de oxigeno requerida

para convertir en tribéxido de azufre de 30 a 50% en peso
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{
l_del diéxido de azufre en la mezcla gaseosa entrante, el

gas que pssa sobre los catalizadores de la segunda y ter-
cera etspas contiene en ambos casos de 110 a' 130% en peso
de la cantidad estequiométrica de oxizeno requerida péréZ
convertir en tridxido de azufre del 20 al 30% en pesoiﬂg}
dibxido de azufre de 1la mezcla gsseosa que entra en la.bri
mera etapa, y la mezcla gaseosa que pass sobre el cathiZg-
dor en la cuarta etapa contiene de 300 a 1250% en peso,ae
la cantidad estequiométrica de oxigeno requerida para con-
vertir suficiente dibxido de azufre de la mezcls gaseoggéi
que entra en la cusrta etapa catalitica, que el pos quéwéé
le de la cuerts etapa contenga mencs del 4% en peso del::f
dibéxidoc de azufre que entra en la primera etapa, aﬁadiéﬁi;

dose gas que contiene oxigeno a la mezcla gaseosa aguas

arriba de cada etapa.
i
112,- Un procedimiento de acuerdo con una cual-

quiefa de las reivindicsciones anteriores, en el que el
gas no absorbido se emplea pars efectusr el enfriamiento
aguas absjo de cada etapa catalitica principal excepto en
la etapa final,

122,- "UN PROCEDIMIENTO PARA FABRICAR ACIDO SUL
FURICO",

Tal y como se ha descrito en la Memoria que san-
tecede, representado en log dibujos que se acompafian y pa=-

ra los fines que se han especificado.
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!
. Esta Memoria consta de treinta y una hojas es-
critas a maquina por -una sola cara,
Madridy g9 1978 o
5 i -
P.A. B
Ferng, -
Rar Padpr,
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