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SULFURICO E/OU OLEUM. Processo para a produgdo de acido
sulfdrico concentrado e 6leum a partir de gases de alimentacdo com
até 70% SO, + SO; (SOx) e um teor de H,O correspondendo a
relagbes molares de H,O/SO; de até 1,6, particularmente na faixa de
0,5 a 1,6 a montante de um condensador intermediario de &cido
sulfirico compreendendo um circuito de reciclagem de ar com adicéo
de agua. O processo da invengdo minimiza o consumo de energia da
planta de acido sulfdrico por reducdo do consume de &agua de
resfriamento e obtencdo de recuperacdo possivel maxima do calor
liberado no processo para a producdo de vapor em alta presséao para a
producédo de energia. Até 99,95% do SO, no gas de alimentacao
podem ser recuperados, como tipicamente 98,5 - 99,5% em peso de
acido sulfarico concentrado e/ou é6leum com até 25% em peso de SO;.
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"PROCESSO PARA A PRODUCAO DE ACIDO SULFURICO E/OU
OLEUM"

A presente invengdo refere-se a producdo de acido sulfurico
concentrado e 6leum a partir de gases de alimentag@o com até 70% SO, + SO;
(SO,) e um teor de H,O correspondendo a relagdes molares de H,O/SO; de
até 1,6, particularmente na faiXa de 0,5 a 1,6 a montante de um condensador
intermediario de 4cido sulfarico. Os gases de alimentago sio produzidos por
combustdo de enxofre e compostos de enxofre e gases de alimentagdo de
depuragdo a umido de gases SO, se originando da ustulagdo de sulfetos de
metal ou de regeneracdo térmica de acido sulfiirico e sulfatos gastos, assim
como de gas de alimentagdo produzido a partir da combustdo de gases de
chaminé ricos em H,S, como os gases de chaminé com 90% em volume de
H,S. Até 99,95% do SO, no gas de alimentagdo podem ser recuperados, como
tipicamente 98,5 - 99,5% em peso de acido sulfirico concentrado e/ou 6leum
com até 25% em peso de SO;. Além disso, o processo da invencgao refere-se a
minimiza¢gdo do consumo de energia da planta de é&cido sulfurico,
minimizando o consumo de égua de resfriamento e obtendo uma recuperagao
possivel méxima do calor liberado no processo para a produgao de vapor em
pressdo elevada visando produgdo de energia. E uma outra preocupagio do
processo da invengdo evitar corrosdo por acido sulfiirico quente em qualquer
concentragdo, por, inter alia, uso de tubos de vidro resfriados a ar nos estagios
de condensagdo de acido sulfurico intermediario e final do processo.

Conhece-se, hd muitos anos, a produg¢do de acido sulftrico
concentrado a partir de gases de forte teor de SO, contendo até 50% em
volume de SO,, com conversdes de SO, de até 99,9% ou mais por conversiao
catalitica de SO, em duas etapas com absor¢do intermedidria de SO; ou
condensagdo de H,SO,, tanto em etapas intermediarias como de absorgdo

final ou condensagdo. Em principio, SO; na fase de gas ¢ transferido para a
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fase liquida por absor¢do do SO; na fase liquida, enquanto o vapor de H,SO4
¢ transferido para a fase liquida por condensagdo em que o gas € resfriado a
abaixo de seu ponto de orvalho de H,SO4 ou por contato direto com o acido
circulante, usado como liquido refrigerante, ou condensadores de pelicula
caindo em que o gas € resfriado abaixo de seu ponto de orvalho € o acido ¢
condensado sobre superficies de tubos de vidro resfriados a ar. Em processos
conhecidos, exceto o descrito na patente US 7 361 326 do Requerente, ambas
as etapas de absor¢ao ou de condensagdo ocorrem em torres recheadas ou
outros tipos de depuradores resfriados por acido sulfurico circulante sendo
resfriado por agua de resfriamento em resfriadores de acido. A quantidade
grande de calor liberada nas torres de absor¢dao ou condensagdo ¢ geralmente
perdida para a agua de resfriamento.

Algumas patentes, como US 5 130 112, descrevem como utilizar
algum ou todo o calor do resfriamento do acido circulante para a producéo de
vapor de pressao baixa ou aquecimento de 4gua mas tais trocadores térmicos
devem ser feitos de ligas altamente resistentes a acido que s@o caras e
somente resistentes a corrosido quando operadas abaixo de 220-240°C e com
concentragdes de acido acima de 98,5-99% em peso H,SO,.

Patente alemd DE 19522927 B4 descreve um processo em que
um gas com uma relagdo molar HZO/SO3 de 0,9-1,1 é resfriado em um
condensador intermediario acima seu ponto de orvalho de H,SO4 a uma
temperatura abaixo de 160°C em um trocador térmico em que o gas € o
condensado sdo resfriados por fluxo descendente através dos feixes dos tubos
da caldeira transportando a agua de alimentagdo da caldeira e/ou dgua em
ebuli¢do passando para cima nos feixes de tubos em contra-corrente ao gas e
condensado. A aplicabilidade deste sistema ¢ fortemente limitada pela
disponibilidade de ligas suficientemente resistentes a 4cido para os tubos da

caldeira.



10

15

20

25

A patente US 7 361 326 do Requerente descreve um processo de
condensac¢io dupla para a produgdo de acido sulfurico concentrado a partir
dos gases de alimentagdo com até 30% SO, e uma relagdo H,O/SO, acima de
cerca de 1. Na primeira etapa do processo, a maior parte do SO, é convertida
em SO; onde, depois, o gas é passado para um condensador intermediario, em
que vapor de SO; e H,SO, € condensado como acido sulfirico concentrado,
ou em uma torre recheada, resfriada por acido circulante ou em tubos de vidro
resfriados a ar, verticais, com ou fluxo ascendente ou fluxo descendente do
gas nos tubos. O dltimo € mencionado como uma opgao para evitar inundagdo
em velocidades elevadas do gas mas afirma-se que ocasiona a desvantagem
de que produz acido sulfirico em baixa concentragdo (70-85% em peso),
assim requerendo um estagio de concentragdao subseqiiente, como uma torre
recheada para alcangar a concentragdo de acido sulfirico desejada de 98% em
peso ou acima. O gas de saida do condensador intermediario passa através de
uma segunda etapa de conversdo de SO, e, subsequentemente, a um estagio
de condensagdo umido final sob a adi¢cdo de particulas. Esta patente ndo
refere-se a utilizagdo de calor liberado no condensador intermediario que, em
todos os exemplos da patente, € transferido para o 4cido sulfurico circulante e
perdido para a agua de resfriamento.

Assim, é um objeto da presente invengdo superar as desvantagens
dos processos da técnica anterior, particularmente de modo a prover um
processo de condensagdo duplo aperfeicoado para a produgdo de acido
sulfarico altamente concentrado com até 99,95% de conversao de SO, € com
melhorada utilizagdo do calor liberado no condensador intermediario, mais
particularmente com recuperagdo de até 96% de todo o calor liberado no
processo para a produgdo de vapor em pressdo elevada super aquecido para a
producdo de energia com risco minimo de corrosdo dos trocadores térmicos €

dos condensadores de acido sulfurico.
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Estes e outros objetos sdo resolvidos pela invengao.

Assim, os Requerentes realizaram um processo para a produgdo
de acido sulfurico e/ou 6leum, compreendendo as etapas de

(a) produzir um gas de alimentagdo contendo 5-50%, em mols,
de SO, e uma concentragdo molar de H,O sendo 50-150% da concentragao
molar de SO,;

(b) passar o gas de alimentagdo através de uma primeira etapa de
conversdo de SO,, em que SO, é oxidado em SO;, em um ou mais leitos de
catalisador;

(c) resfriar o gas contendo SO; da referida primeira etapa de
conversdo de SO, a uma temperatura de 0-100 °C acima do ponto de orvalho
de acido sulfarico do gas;

(d) passar o gis para um estagio de condensagdo de acido
sulfirico intermediario em que o gas contendo SO; é resfriado e 4acido
sulfurico é condensado em tubos resfriados a ar em que o gas SO; flui
descendentemente enquanto o ar de resfriamento flui em contra-corrente
ascendentemente no condensador intermedidrio € em que referido ar ¢
fornecido a partir do circuito de reciclagem de ar adaptado para referido
condensador intermediario, € retirar do fundo do condensador intermediario
uma corrente de acido sulfurico condensado ou 6leum, € uma corrente de gas
contendo SO, nao convertido € SO; ndo condensado € H,SOy,

(e) fornecer agua e oxigénio para a corrente de gas a partir do
condensador intermediario contendo SO, ndo convertido e SO; ndo
condensado e H,SO, por adigdo, a esta corrente de gés, de ar retirado do
referido circuito de reciclagem de ar, em que o circuito de reciclagem de ar
compreende:

(el) resfriar o ar,

(e2) adicionar agua ao ar por evaporagdo de agua em um
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umidificador,

(e3) fornecer ar ao circuito de reciclagem de ar;

(e4) aquecer o ar da etapa (€2) e (e3) por passagem do ar através
do condensador intermediario,

(e5) retirar uma porgdo de ar que foi aquecido de acordo com a
etapa (e4) e adicionar este ar a referida corrente de gas a partir do
condensador intermediario contendo SO, ndo convertido € SO; nao
condensado € H,SOy;

(f) reaquecer a corrente de gas resultante da etapa (e) € passar
este gas a uma segunda etapa de conversdo de SO, em que o SO, restante €
oxidado em SO; em um ou mais leitos de catalisador, resfriar 0 gas a uma
temperatura de 0-100°C acima de seu ponto de orvalho de H,SO, e
subsequentemente passar o gas a um estagio de condensagdo final em que o
4cido sulfurico restante é condensado por resfriamento do referido gas em um
condensador final contendo tubos de vidro resfriados a ar verticais em que o
gads flui ascendentemente enquanto o ar flui em contra-corrente
descendentemente, e retirar do referido condensador final uma corrente de
acido sulfurico;

(g) prover no gas, antes ou apds seu resfriamento a uma
temperatura de 0-100°C acima de seu ponto de orvalho de H,SO,, de acordo
com a etapa (f), um teor de 10'® a 10" particulas sélidas por Nm® por % em
volume de SO, calculado sob a suposi¢do de que SO; ndo € hidratado em
H,SO,.

Em uma forma de realizagdo preferida da invengdo, no estagio de
condensacio intermediaria da etapa (d), o gas contendo SO; € resfriado por: 1)
passagem do gas através dos tubos de vidro resfriados a ar verticais, em que o
gas SO; flui dentro dos tubos, enquanto o ar de resfriamento flui em contra-

corrente ascendentemente sobre o lado do envoltéorio do condensador
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intermediario, ou ii) passar o gas sobre o exterior dos tubos de vidro
horizontais em fluxo cruzado em contra-corrente com ar passando dentro dos
referidos tubos.

Preferivelmente, os tubos de vidro resfriados a ar verticais podem
ser equipados com espirais de vidro internas a fim de aumentar o coeficiente
de transferéncia de calor e melhorar a precipitagdo de condensado sobre a
parede do tubo.

Na etapa (e4) do circuito de reciclagem de ar do condensador
intermediario, o ar é preferivelmente aquecido a uma temperatura 0-15°C
abaixo do ponto de orvalho de H,SO, do gas SO; de entrada, quando a
temperatura da referida corrente de gés € de aproximadamente 30°C acima do
referido ponto de orvalho. Os Requerentes verificaram que o teor da névoa de
H,SO, no gas retirado do condensador intermedidrio ira aumentar por
aquecimento do ar a temperaturas acima da referida faixa de 0-15°C,
particularmente na faixa de 16-25°C abaixo do ponto de orvalho de H,SO, do
gas de entrada.

O circuito de reciclagem de ar do condensador intermediario
pode ainda compreender a retirada do circuito de ar imido quente usado para
a produgdo ou preparagcdo do gas de alimentacdo. Isto € particularmente
vantajoso para o processo, como ar quente contendo agua do circuito de
reciclagem de ar ¢é diretamente integrado no processo. Assim, em uma forma
de realizagdo da inven¢do, a produg¢do do gas de alimentagdo da etapa (a)
compreende a retirada, do circuito de reciclagem de ar do condensador
intermediario, de uma corrente de ar quente contendo agua € contatar esta
corrente com uma corrente contendo enxofre, em que referida corrente
contendo enxofre é selecionada dentre uma carga de alimentagdo contendo
enxofre elementar, e um gas de chaminé obtido da depuragfio de gas contendo

SO, se originando da ustulagdo de sulfetos de metal ou da regeneragao
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térmica de acido sulfirico e sulfatos gastos. Assim, a corrente contendo
enxofre pode ser uma carga de alimentagdo contendo enxofre elementar, que €
submetida a combustdo e em que o ar de combustao consiste de referido ar
umido (ar quente contendo agua) a partir do circuito de reciclagem de ar.
Alternativamente, o gas contendo enxofre pode ser um gas de chaminé
contendo SO, da depuragdao de gases SO, gerados durante a ustulagdo de
sulfetos de metal ou da regeneragdo térmica de &cido sulfurico e sulfatos
gastos; estes gases sdo normalmente categorizados como gases fortes devido a
presenga de SO, nas concentragdes acima de 5% em volume, normalmente 6-
30% em volume, ou mesmo at€¢ 50% em volume. Consequentemente, ar
umido do circuito de reciclagem de ar do condensador intermediario serve
para ajustar o teor de dgua do gés de alimentag@o usado no processo a fim de
obter a requerida relagdo molar H,O/SO; no gas passado para o condensador
intermediario, como serd descrito abaixo. O teor de agua deste ar umido
retirado do circuito de reciclagem de ar pode estar na faixa de 5 a 25% em
volume, dependendo da aplicagdo; pode ser cerca de 7 a 12% em volume
quando produzindo gis de alimentagdo a partir da combustdo de enxofre
elementar, ou 21% em volume quando produzindo gas de alimentagdo a partir
do gas SO, altamente concentrado da depuragio.

A corrente contendo enxofre usada na producdo do gas de
alimentagdo da etapa (a) pode ser também um gas contendo H,S, por exemplo
um gas com acima de 80% em volume, preferivelmente 90% em volume ou
mais H,S, que é submetido a combustdo € em que o ar de combustdo
compreende ar retirado do estdgio de condensagdo final, isto €, ar que foi
tratado através de sua passagem no estagio de condensagao final da etapa (f).

O ar adicionado ao circuito de reciclagem de ar do condensador
intermediério sob (€3) pode ainda compreender adicionar ar de resfriamento

resfriado retirado do condensador final a montante do umidificador,
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preferivelmente quando operando o processo com relagdes de H;O/SO, do gas
de alimentagdo de 0,9-1,2 (figura 2 e 4), e/ou adicionar diretamente ar
ambiente no condensador intermediario (figura 3) ou a montante do
condensador intermediario (fora do condensador intermediario) para fechar o
balanco de ar do processo (figura 1, 2 e 5).

Por adi¢do de ar ao circuito de reciclagem a partir de uma fonte
externa, como ar de reposi¢do dentro do circuito, preferivelmente fora do
condensador intermediario, ¢ possivel fechar o balango de ar do processo,
onde isto se torna necessario, particularmente para as formas de realizagdo
especificas do processo, aplicadas péra a produgdo de acido sulfurico a partir
da combustido de enxofre (figura 2), € do processo aplicado para a combustdo
de gis H,S com agua em excesso (figura 5), como descrito abaixo. Ar
também pode ser adicionado ao circuito de reciclagem de ar a partir do
condensador final. Preferivelmente, este ar foi aquecido durante sua passagem
através do condensador final e subsequentemente resfriado antes de entrar no
referido circuito de reciclagem de ar. Isto € particularmente vantajoso onde o
processo € aplicado para a produgdo de acido sulfurico a partir da combustao
de enxofre (figura 2), onde todo o ar para o processo € fornecido como ar de
resfriamento a partir do condensador final e com ar de reposigdo a partir de
uma fonte externa, como ar ambiente sendo adicionado ao circuito fora do
condensador intermediario, € onde o processo € aplicado para o tratamento de
gas SO, forte a partir da depuragdo (figura 4), em que todo o ar para o
processo é fornecido como ar de resfriamento a partir do condensador final; ar
em excesso € opcionalmente ventilado para a atmosfera antes de entrar no
circuito de reciclagem de ar. O resfriamento no condensador intermediario
também pode ser obtido por substituigdo completa do suprimento de ar a
partir do condensador final com ar de uma fonte externa, como ar ambiente

sendo suprido ao circuito de ar por passagem do ar ambiente dentro do
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condensador intermediario em vez de adigdo do ar ambiente para dentro do
circuito fora do condensador intermediario (figura 3).

Assim, o circuito de reciclagem de ar do condensador
intermediario (como usado aqui também simplesmente referido como
"circuito de ar" ou simplesmente "o circuito") engloba as etapas de:

- resfriar o ar,

- adicionar agua ao circuito por evaporagdo de agua em um
umidificador,

- prover ar para o circuito, preferivelmente por adigdo de ar a
partir do ar resfriado do condensador final e/ou como ar ambiente adicionado
diretamente ao circuito a montante do condensador intermediario (figura 1, 2
e 5) ou dentro (figura 3) do condensador intermediario,

- retirar uma por¢ao de ar que foi aquecido por passagem através
do condensador intermediario e adicionar este ar a corrente de gas a partir do
condensador intermediario contendo SO, nado convertido e SO; nao
condensado € H,SOy, €

- opcionalmente, retirar do circuito uma corrente de ar quente
contendo agua e contatar esta corrente com uma corrente contendo enxofre
para a producdo de gas de alimentagao.

O umidificador € um evaporador de dgua instalado no circuito de
ar de resfriamento que torna possivel utilizar calor em baixa temperatura
ambiente gerado no processo para a produgdo de vapor, assim aumentando a
eficiéncia térmica do processo. |

O teor de H,O na etapa (a) corresponde a uma relagdo molar
nominal de H,O para SO; (¥) na faixa de 0,6 - 1,6, no gas passado para o
condensador intermediario, calculado sob a suposi¢cdo de que nenhum SOj; €
hidratado em H,SO4. A referida relagdo nominal H,O/SO; € igual a relagédo

molar H,O/SO, do gés de alimentagdo para a primeira etapa de conversdo de
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SO, dividida com o grau de conversdo de SO, obtido na primeira etapa de
conversido de SO,. ‘

O ajuste da quantidade de H,O do géas de alimentag¢do da etapa
(a), como descrito acima, é usado para prover uma a relagdo molar de
H,0O/S0O; correta a montante do condensador intermediario para a produgdo de
4cido sulfurico concentrado ou 6leum a partir deste condensador. Em uma
forma de realizagdo, o gas resultante da etapa (¢) a montante do condensador
intermediario de acido sulfurico é fornecido com uma relacdo molar de
H,0/SO; na faixa de 1,0 - 1,15, calculado sob a suposi¢do de que SO; nao €
hidratado em H,SQ,, isto €, calculado sob a suposi¢cdo de que todo H,SO4 €
dissociado em H,0 e SOs. Esta relagdo molar permite a condensagao de acido
sulfurico de concentragdo de 98-100% em peso no condensador intermediario.

Em outra forma de realizacdo, o gas resultante da etapa (c) a
montante do condensador intermediario de acido sulfurico € provido com uma
relagdo molar H,O/SO; na faixa de 0,5-0,9, mais preferivelmente 0,6-0,8,
calculado sob a suposicdo de que SO; ndo é hidratado em H,SO,. Isto permite
a condensac¢do de o6leum com até cerca de 30% em peso de SO; a partir do
condensador intermediario.

Em ainda outra forma de realizagdo, o gas resultante da etapa (c)
a montante do condensador intermediario de acido sulfiirico tem uma relagao
molar H,O/SO; na faixa de 1,15-1,50 do gés entrando no condensador
intermediario calculado sob a suposi¢do de que SO; ndo ¢ hidratado em
H,SO, e sem adigdo de H,O adicional ao gas na preparagdo do gas de
alimentagdo. Isto corresponde mais especificamente & forma de realiza¢do do
processo onde a corrente contendo enxofre usada na produgdo do gas de
alimentagdo da etapa (a) é um gas contendo H,S que ¢é submetido a
combustido e em que o ar de combustdo consiste de ar quente do estagio de

condensacao final.
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Preferivelmente, a chapa do tubo superior do condensador
intermediario € operada em temperaturas acima do ponto de orvalho de acido
sulfurico (ponto de orvalho de 4acido) do gas de entrada, de modo que pelo
menos 20°C, preferivelmente pelo menos 30°C, e assim em condi¢Ses secas.
Isto evita a corrosdo do condensador por acido sulfirico quente em qualquer
concentragdo e reduz os gastos de modo significante, porque a chapa do tubo
pode ser feita de ago carbono e outros materiais de baixo custo.

A adigdo de particulas ao gas é preferivelmente conduzida de
acordo com as patentes US 5.198.206, US 6.090.364 ou US 7.361.326 dos
Requerentes.

Na etapa do estagio de condensagdo final (f), o gas ¢
preferivelmente resfriado nos tubos de vidro por ar ambiente fluindo em fluxo
cruzado descendentemente sobre o lado do envoltério do condensador € o gas
fluindo dentro dos tubos de vidro. Um gas limpo ¢ retirado do topo do
condensador e 4cido sulfirico condensado do fundo do condensador como,
por exemplo, descrito na patente US 5.198.206 dos Requerentes.

Ap0s resfriar o ar do condensador final em um resfriador de ar, o
ar ¢ adicionado ao circuito de reciclagem de ar do condensador intermediario
somente com gases de alimentagio com ¥ = 0,9-1,15, como com os gases de
alimentagdo preparados para a produgdo de acido sulfurico altamente
concentrado a partir da combustdo de enxofre, como visto na figura 2, ou de
gases SO, altamente concentrados, como visto na figura 4. Quando se deseja a
produgdo de Oleum, tipicamente com ¥ = 0,6-0,7, somente ar ambiente €
adicionado ao circuito de recirculagdo de ar, enquanto todo o ar do resfriador
de ar do condensador final é ventilado. A fim de aumentar a eficiéncia de
resfriamento do referido ar ambiénte, referido ar ambiente € alimentado
separadamente no condensador intermediario em uma zona de resfriamento

de ar separado abaixo da entrada do ar do circuito de reciclagem e adicionado
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ao ultimo dentro do condensador intermediario, como mostrado na figura 3.

A fim de produzir 6leum com mais do que 20% de SO; no
condensador intermediario, o gas e condensado devem ser resfriados a
temperaturas menores do que normalmente possivel com ar ambiente, a fim
de obter uma absorg¢do suficiente do SO; no acido. Consequentemente, em
uma outra forma de realiza¢do da invengao, a corrente de gas e acido sulfurico
condensado deixando a extremidade de fundo dos tubos de vidro resfriados a
ar do condensador intermediario € ainda resfriada por passagem da corrente
de gas e condensado através de um feixe de tubos colocado a jusante dos
tubos de vidro e resfriado preferivelmente por agua de resfriamento. O feixe
de tubos € preferivelmente disposto dentro do condensador intermediério
imediatamente abaixo dos tubos de vidro. A medida que mais SO; é
absorvido no liquido (condensado de acido), € possivel produzir 6leum com
concentragdes crescentes de até 30% em peso.

Em ainda outra forma de realizagdo, o gas de alimentagdo da
etapa (b), antes de passar através da primeira etapa de conversdo de SO,,
contém 8-20% em volume SO,, que € 92-98% convertido em SO; sobre 2-4
leitos de catalisador, enquanto o SO, restante € cerca de 90-99% ou mais
convertido em SO; sobre um leito de catalisador na segunda etapa de
conversao.

A invengdo ¢ agora ilustrada em maiores detalhes com referéncia
as figuras anexas.

A figura 1 mostra uma forma de realizagéo geral do processo da
invencgao.

A figura 2 mostra uma forma de realizag¢do particular do processo
da figura 1, para a produ¢do de acido sulfirico a partir da combustdo de
enxofre.

A figura 3 mostra uma forma de realizagdo particular do processo



10

15

20

25

13

da figura 1 para a produgdo de acido sulfurico e 6leum a partir da combustao
de enxofre, mas em que nenhum ar quente do condensador final ¢ adicionado
ao circuito de recirculagdo de ar do condensador intermediario.

A figura 4 mostra uma forma de realizagdo particular do processo
da figura 1 para a produgdo de &cido sulfuirico a partir de um gas de chaminé
contendo SO, proveniente da depuragdao de gas.

A figura 5 mostra outra forma de realizagdo da invengdo para a
produgdo de acido sulfurico a partir-da combustdo de gas H,S contendo agua
em excesso.

A figura 6 é um esquema de uma forma de realizagdo particular
do condensador intermediario com ar fluindo dentro dos tubos € gas contendo
SO; fora dos tubos em um fluxo descendente.

As etapas principais de uma forma de realizagdo geral da
invengdo sdo vistas na figura 1. O processo compreende as etapas de passar o
gas de alimentagdo para o processo em linha 10 para uma primeira etapa de
conversdo catalitica 11, em que tipicamente 92-98% do SO, sdo convertidos
em SQOj; de acordo com a reagdo SO, + %2 O, = SO; sobre tipicamente trés
leitos cataliticos com inter-resfriamento. O gas de alimentagdo pode se
originar da combustio de enxofre ou componentes de enxofre, como visto nas
Figuras 2, 3 e 5, ou da depuragdo a umido de gases residuais com elevada
concentragdo de SO,, como mostrado na figura 4.

Um processo, como mostrado na figura 1, é usado para a
produg¢do de &cido sulfurico concentrado, opcionalmente combinado com
produgdo de Oleum, a partir de gases de alimentagdo com 6-40% em volume
de SO, normalmente preparado por combustdo de enxofre e/ou componentes
de enxofre ou a partir da carga de alimentagio de gas SO, forte, a partir da
ustulagdo de minerais ou regeneragdo de acido de refugo apds a depuragédo a

umido do gas SO, forte. H,O compreendido no ar quente retirado em linha 35
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do circuito de reciclagem de ar de resfriamento do condensador intermediario
14 ¢ adicionado a se¢do 1 de produgdo de gas de alimentagdo a fim de ajustar
a relagio molar H,O/SO, na entrada do condensador intermediario a 1,0-1,15
ou 1,0-1,2 para a produgdo de acido sulfirico concentrado ou a 0,5-0,90 para
a condensagdo de 6leum 17 no condensador intermediario 14. O gas de
alimentagdo é passado para uma primeira etapa de oxidag¢do de SO, no reator
catalitico 11, em que 92-98% do SO, no gas de alimentag@o sdo convertidos
em SOssobre, tipicamente, trés leitos cataliticos com inter-resfriamento. O gas
agora contendo SO, e SOj3; (SO,) é resfriado no trocador térmico 12 para um
gas 13 com temperatura cerca de 30°C acima de seu ponto de orvalho de
H,SO, ou tipicamente 300-330°C a montante do condensador intermediario
14 em que o gas € ainda resfriado a 100-180 °C, e o H,SO, é condensado por
fluxo descendente do gas nos tubos de vidro resfriados a ar. Quando
produzindo éleum com, por exemplo, 25% em peso de SOs, o gas € ainda
resfriado a cerca de 40°C, preferivelmente em um resfriador de géas colocado
abaixo dos tubos de vidro a fim de aumentar a absor¢do de SO; no H,SO,
condensado. O gas de saida do condensador na linha 16 €, entdo, aquecido no
trocador térmico 18 e ar adicional e H,O em excesso do circuito de
reciclagem de ar € adicionado via a linha 36 para o gas de saida do
condensador a montante de uma segunda etapa de conversdo de SO, 20, onde
SO; é formado de acordo com SOzb+ 1% O, = SO3, seguido por resfriamento
do gas no resfriador do gas 22 e condensagdo do SO; e H,SO, restantes da
linha 23, em um condensador de acido sulfarico final 24, em que o gas flui
ascendentemente nos tubos de vidro resfriados a ar, o que resulta em uma
corrente de gas limpo 26 e corrente de 4cido sulfirico 42. O ar usado para o
resfriamento do absorvedor intermediario 14 € reciclado via o soprador de
reciclo 39 no circuito de reciclagem de ar compreendendo a retirada, do

circuito, na linha 35, de ar quente usado para a preparagio do gas de
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alimentagdo, retirada na linha 36 ‘de ar adicionado a corrente de gas da
segunda etapa de conversdo de SO,, resfriamento de ar por passagem atraves
do resfriador de ar 38, adi¢do na linha 29 de ar do condensador final 24,
adi¢do de agua 50 via umidificador 31 (por exemplo, evaporador), em que a
agua usada para o processo € para aumentar a eficiéncia de troca térmica no
lado do ar € evaporada e, finalmente, adi¢do de ar como ar de reposi¢ado 32 ao
circuito de reciclagem de ar fechando o resto do ar do processo. O ar usado
para o resfriamento do condensador final 24 é passado primeiro através da
torre 25 a jusante do condensador final e deixa na linha 27, onde ¢
subsequentemente resfriado no trocador térmico 28. O ar em excesso €
retirado na linha 40. Vapor 52 pode ser adicionado a linha 36.

Até 99,9% do SO, no gas de alimentagdo sdo normalmente
recuperados como acido sulfurico concentrado ou 6leum, com uma eficiéncia
de energia muito elevada e at¢ 96% de todo o calor do processo sdo
recuperados como vapor superaquecido em alta pressdo para a geragdo de
energia.

Ar Gmido, quente, retirado na linha 35 do circuito de reciclagem
de ar do condensador intermediario 14 € usado na produgdo 1 do gas de
alimentagdo da linha 10, a fim de prover a quantidade de oxigénio necessaria
para obter a desejada conversdo de SO, na primeira etapa 11 de oxidagdo/
conversao de SO, e para fornecer a quantidade de 4gua necessaria para obter a
relagdo molar H,O/SO; desejada (W) do gas 13 entrando no condensador
intermediario 14, onde as concentra¢des de H,O e SO; sdo as concentragdes
nominais calculadas sob a suposi¢do de que H,SO4 no gas € completamente
dissociado em H,O e SOs.

Como descrito acima, os termos da relacdo molar H,O/SOs e ¥
sdao idénticos e servem para definir a relagdo molar desejada de H,O a SO; do

gas 13 entrando no condensador intermediario 14. Por exemplo, no processo
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da figura 2, e dados correspondentes na Tabela 1, a relagdo H,O/SO; do gas
10 entrando no reator 11 de SO, ¢ 11,8/11,276 = 1,0465, enquanto a relagdo
H,0/S0O; nominal do géis entrando no condensador intermediario 14 ¢ ¥ =
1,0465/0,965 = 1,0866 como 96,5% de conversdo de SO, sdo alcangados na
primeira etapa 11 de oxidagdo de SO..

O gas contendo SO; € resfriado no trocador térmico 12 a
montante do condensador intermediario 14 a uma temperatura com freqii€ncia
30°C acima do ponto de orvalho de H,SO, (T4) do gas que estd geralmente na
faixa de 270 - 290°C. A temperatura do gas 13 apds o trocador térmico 12 é
310°C. Como descrito acima, isto permite que a chapa do tubo superior seja
mantida seca e, assim, ela pode ser feita de ago carbono e outros materiais de
baixo custo.

No condensador 14 de acido sulfurico intermediario, o gas ¢
resfriado e acido sulfirico condensado nos tubos de vidro resfriados a ar
verticais, em que o gas SO; flui descendentemente dentro dos tubos, enquanto
o ar de resfriamento, introduzido na linha 33, flui em um fluxo cruzado em
contra-corrente ascendentemente no lado do envoltério do condensador. Na
linha 16, uma corrente de gas, contendo SO, ndo convertido € SOz ndo
condensado e H,SO,, é retirada enquanto que, na linha 17a, 4cido condensado
¢ retirado do fundo do condensador.

Voltando brevemente a figura 6, esta figura ¢ um esquema de
uma forma de realizagdo particular do condensador intermediario 14, com o ar
fluindo dentro dos tubos e gas contendo SO; fora dos tubos em fluxo
descendente. O gas 13, da primeira etapa de conversdo de SO,, entra no topo
do condensador e deixa como gas de saida 16 no fundo sob a produgdo de
acido sulfurico condensado 17. O ar de resfriamento 33 do circuito de
reciclagem de ar entra no fundo, é aquecido por passagem dentro dos tubos de

vidro 14a e deixa no topo como corrente de ar 34.
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A concentragdo do acido retirado do condensador intermediario
depende dos seguintes trés parametros:

- a relagdio H,O/SO; nominal ¥ do gas de entrada para o
condensador intermediario, como definida acima,

- a temperatura na linha 16 a qual o gas mais condensado é
resfriado no condensador intermediario, €

- a pressdo parcial nominal de SO; do referido gas de entrada,
calculado sob a suposi¢do de que todo o H,SO, é dissociado em H,0+S0O;. A
correlagdo com SO; nominal a 12% no gas a uma pressao absoluta de 1,1 atm
na Tabela 1, cobre a faixa de condi¢Oes de operagdo e concentragdes do acido
sulfarico condensado e 6leum relevantes para o uso pratico do processo. Em
¥ = 1,06, a concentragdo do condensado € constante na concentragao
azeotropica de 99,09% H,SO,, independentemente da temperatura. A ¥ >
1,06, a concentragdo do acido diminui com crescente ¥ e temperatura
decrescente, enquanto a ¥ < 1,06, a concentragdo do ar diminui com crescente
temperatura. A ¥ = 1,5, 4cido sulflirico concentrado a 94% ¢ condensado a
uma temperatura de saida do condensador de 180 °C. O processo ndo tem, em
principio, um limite superior com relagdao a ¥, mas um limite superior pratico
de ¥ ¢ provavelmente cerca de 1,6, correspondendo a concentragdo de 93-
93,5% do acido sulfurico condensado.

Normalmente, 0,5-1% do acido condensado ou O6leum ira
condensar como aerossol (goticulas submicrénicas) passando para a segunda
etapa de conversdo de SO, do processo. Os Requerentes verificaram que a
formagdo deste aerossol aumenta fortemente quando a diferenga entre o ponto
de orvalho de H,SO, e a temperatura do ar de resfriamento € aumentada além
de 20-30°C na parte superior do condensador intermediério.

Na produgdo de 6leum, nota-se, na Tabela 1, que o gas deve ser

resfriado em temperaturas bem menores do que com a produgdo de acido



10

15

20

25

18

sulfurico a fim de obter absor¢do suficiente de SO; no acido sulfurico. Assim,
na produgio de Oleum com 25% SO;, o gas e condensado devem ser
resfriados a 40°C. Isto é obtido com maior vantagem com visto na figura 3,
por resfriamento final do gés e o 4cido condensado em um trocador térmico
resfriado com agua colocado no espaco abaixo da folha de tubo inferior dos
tubos de vidro resfriados a ar. O resfriamento ¢ ainda facilitado por
substitui¢do completa do suprimento de ar a partir do condensador final com
ar ambiente sendo fornecido ao circuito de ar por passagem do ar ambiente
dentro do condensador intermedidrio, como visto na figura 3.

A quantidade de agua adicionada ao circuito de reciclagem de ar
no umidificador 31 ¢ ajustada de modo que (1) o teor de H,O no ar retirado do
circuito de reciclagem de ar para preparacdo do gas de alimentag@o da o valor
desejado de ¥ do gas sendo passado para o condensador intermediario, e (2) a
quantidade de agua necessaria para obter um minimo de 1,6% H,O no gas
retirado do condensador final é fornecida com o ar do circuito sendo
fornecido para o gas retirado do condensador intermediério e passado para a
segunda etapa de conversdo de SO, do processo. Em particular, a quantidade
de 4gua adicionada a corrente de gas retirada do condensador intermediario,
de acordo com a etapa (e), corresponde a um gas limpo retirado do
condensador final contendo 2-2,5% em volume H;O.

Dois beneficios importantes s3o obtidos por evaporagdo de agua
no circuito de reciclagem de ar do processo da invengdo:

Primeiro, o calor de evaporagdo da agua € fornecido a partir do
resfriamento do ar de entrada para o condensador intermediario a tipicamente
cerca de 70°C, assim diminuindo a carga e permitindo uma maior temperatura
de saida do ar dos resfriadores de ar, o que é usado para o pré-aquecimento da
dgua de alimentagdo da caldeifa, e, assim, sdo gargalos em utilizagdo maxima

do calor do processo no ciclo vapor de produgdo de energia. Segundo, um teor
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elevado de H,O no ar diminui o peso especifico € aumenta a capacidade
térmica e condutividade do ar, assim aumentando o coeficiente de
transferéncia térmica e diminuindo a queda de pressdo no lado ar dos tubos de
vidro do condensador.

Adig¢do de H,O na producdo do gas de alimentacdo ndo ¢&
desejavel geralmente quando o gas de alimentacdo se origina de combustao de
compostos de hidrogénio adicionais contendo gas H,S, o que da valores ¥
acima de 1,1-1,15 sem adi¢do de mais H,O para o ar de combustdo na segao
de producdo de gas de alimentagdo. Em tais casos, ndo pode ser adicionada
agua ao circuito de recirculagdo de ar de resfriamento, se ar quente retirado
deste circuito for usado como ar de combustdo na preparagdo de gas SO.,.
Alternativamente, como mostrado na Figura 5, somente ar quente retirado
diretamente do condensador final € usado em vez de para a producdo do gas
de alimentagdo. Somente ar na linha 36 para a etapa de conversao de SO,
final € ainda retirado do circuito de reciclagem de ar do condensador
intermedidrio. Ainda, o ar no circuito do condensador intermediario é mantido
altamente enriquecido em H,O no processo da invengdo por duas razdes: a
fim de suprir o H,O adicional requerido para a segunda etapa de conversdo de
SO, do processo, € a fim de aumentar a capacidade térmica e diminuir o peso
especifico do ar de resfriamento, como mostrado na Figura 5, onde 25% H,O
no ar de reciclagem diminui a queda de pressdo do circuito de reciclo em
25%, comparado com uma situagdo com 2% H,0O no ar. O gas de saida do
condensador intermediério na linha 16 € aquecido em 18 e ar adicional com
excesso H,O adicionado ao gas a montante de segunda etapa de conversdo de
SO, no conversor catalitico ou se¢do catalitica 20, seguido por resfriamento
do gas no resfriador de gas 22 e condensagdo do SO; e H,SO, restantes no
condensador de acido sulfurico final 24, com gas fluindo ascendentemente

nos tubos de vidro resfriados a ar de acordo com tecnologia conhecida.
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Condigdes de operagdo do condensador intermediario

Concentragdo nominal de SO; de 12% condensador de entrada Pressdo absoluta
1,1 atm
Rela | Pt.orvalho | Temp. saida | Fragdo de | Resis. do %Vol . no gas
¢do acido do condensado | SO3+H,SO4 | condensa saida (16)
H,O/ | géas entrada r, Condensado do SO;+ H,O
SO;, | condensado Tis, °C H,SO
¥ r°’C 4
1,0 278.,4 120 99,5 % 99,90 % | 0,084 0,000
H,SO,4
1,0 278,4 140 98,7 % 99,80 % | 0,200 0,000
) H2S04
1,05 279,3 <50 100 % 99,09 % 0 0
H,SO,
1,05 279,3 120 99,9 % 99,09 % | 0,014 0,003
H,SO4 5
1,05 279,3 140 99,7 % 99,09 % | 0,051 0,018
H,SO4
1,05 279,3 160 99,0 % 99,07 % | 0,163 0,032
H,SO4
1,10 280,2 120 99,9 % 98,22 % | 0,013 0,025
H,SO,4
1,10 280,2 140 99,8 % 98,25 % | 0,030 0,053
H,SO,
1,10 280,2 160 99,4 % 98,32 % | 0,097 0,134
H,SO,4
1,10 280,2 180 98,1 % 98,45 % 0,31 0,307
H,SO,4
1,20 281,7 120
1,20 281,7 140 99,86 % 96,62 % | 0,023 0,164
H,SOy4 3
1,20 281,7 160 99,56 % 96,85 % | 0,071 0,39
H,SO4 3
1,30 283,1 140 95,05 % | 0,021 0,315
H,SO04
1,30 283,1 160 99,6 % 95,50 % | 0,063 0,687
H,S0,4
1,30 283,1 180 99,0 % 96,06 % | 0,167 1,31
H,SO4
1,40 2844 | 140 999% | 93,62% | 0,017 | 0,526
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H,SO,4
1,40 2844 160 99,7 % 942 % 0,052 1,099
H,SO,4
1,40 284,2 180 99,1 % 95,0 % 0,142 1,916
H,SO,
1,50 160 99,7 % 93,0 % 0,051 1,555
H,SOq4
1,50 180 99,2 % 94,05 % 0,131 2,65
H,SO4
0,80 273,9 40 96,0 % 14,0 % 0,61 0
SO;3
0,80 273,9 60 92,1 % 11,0 % 1,2 0
SO;
0,70 271,3 20 97,3 % 242 % 0,4 0
SO;
0,70 271,3 40 94.0 % 21,85 % 0,9 0
SO,
0,70 271,3 60 86,5 % 16,1 % 2 0
SO;
0,60 268,2 20 95 32 % 0,7 0
SO;
0,60 262,2 40 88 27,8 % 1,7 0
SO;

Exemplo 1

Figura 2 mostra o processo da invengdo aplicado para produgdo
de 31 t/h de 98,5% H,SO, a partir da combustdo de 10 toneladas/h de enxofre
com 62.000 Nm>/h ar com 11,8% H,0O dando 11,3% SO, + 11,8% H,O no gas
de alimenta¢do em linha 10. A regido marcada 1 representa a seg¢dao de
produgdo de gas de alimentagdo. A conversdo de SO, total € de > 99,9%. Na
primeira etapa do processo, 96,31% do SO, sdo convertidos em SOj; sendo
praticamente o todo retirado como 98,5%H,SOs do condensador
intermediario. ¥ ¢é selecionado a 1,086 dando 98,5% H,SO, como o
condensado do condensador intermediario em que o gas € resfriado a 150°C
(Ti6 em linha 16). Se ¥ for diminuido a, digamos, 1,05, a resisténcia do acido

condensado aumenta a 99,0%, como visto na Tabela 1. O transporte possivel
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para a segunda etapa do processo de cerca de 1000 ppm de névoa de H,SO4
ndo sendo removido para o controlador de goticulas 16a, visto na linha 16,
ndo muda os dados de operagdo de modo significante e teria somente o efeito
que 200 kg/h 98,5% H,SO, seriam movimentados da corrente de acido
retirada do condensador intermediario para o &acido sendo retirado do
condensador final.

A eficiéncia de recuperagdo de calor e de produgdo de vapor €
resumida na Tabela 2 com referéncia a Figura 2. Cerca de 94% do calor
produzido no processo sdo recuperados da geragdo de vapor, enquanto 6% do
calor sdo perdidos para a agua de resfriamento para os resfriadores de acido
na linha 17 e 42 (ver também as referéncias numéricas na Fig. 1) e no gas de
combustdo deixando o condensador final a 100°C em linha 26. Nota-se que o
calor recuperado nos resfriados de ar 38 e 28 (ver numeros de referéncia na
Fig. 1) pode ser completamente acomodado para o pré-aquecimento da dgua
de alimentagdo da caldeira (BFW) para geragdo de vapor superaquecido, em
pressdo elevada, para a geragdo maxima de energia nas temperaturas de
entrada no BFW diminuindo até cerca de 50°C com tamanho razoavel dos
trocadores térmicos. |

Tabela 2

Eficiéncia de recuperagdo de calor do processo de acordo com a Fig. 2

Equilibrios térmicos e recuperagdo de calor,| kcal’kgs kWh/kg
com referéncia a figura 2 e temperatura de H,SO,4
referéncia de 35°C de todas as correntes de

alimentacao e efluente

Calor total gerado antes da corregdo para perdas 4.065 1,545

Perda de calor nos resfriadores de acido e gas 248 0,943

de combustdo
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Valor liquido recuperado para produgdao de 3,750 1,42

vapor ap6s dedugdo de outras perdas
Vapor a 80 bar, 500°C gerado a partir de BFW a 45 °C: 4,9 kg vapor/kg
S = 1,60 kg/kg H,SO,

Pré-calor BFW em resfriadores de ar 38+28: AT de BFW = (7,35 + 1,0
8)10°%/(49,000%1,0 15) =170 °C

Sempre que acido sulfarico com < 100% H,SO, for condensado

no condensador intermediario no processo da invengdo, a temperatura de
saida Ty em linha 16 do condensador intermediario € selecionada como um
compromisso entre varias outras consideragdes:

diminuir T¢ ira (a) aumentar a quantidade de calor em baixa
temperatura a ser recuperado no resfriador de ar 38, (b) diminuir o teor de
fase de gas H,SO, e SO; sendo passados para a segunda etapa de conversdo
de SO, do processo e (c) aumentar o calor requerido (capacidade de troca
térmica) de tanto o condensador intermediario, o resfriador de ar 38 € o
aquecedor de gas 18. Quando o gés € resfriado abaixo de 140°C, o teor de
H,SO, + SO; no gas ndo ira diminﬁir ainda e ira mesmo tender a aumentar
devido a tendéncia aumentada para a formacdo de névoa em menores
temperaturas. Consequentemente, os Requerentes verificaram que com a
relagdo molar H ,O/SO; na faixa de 1,0 5 — 1,1, calculada sob a consideracéo
de que SO; ndo é hidratado em H,SO, a montante do condensador
intermediario, o resfriamento do gas no condensador intermediario T¢ a
150°C é a melhor solug@o e pode ser facilmente obtido com temperaturas de
entrada de BFW de até 50°C.

O resfriamento brusco por 50°C na Fig. 2 do ar de resfriamento
por evaporagdo de toda a agua do processo no evaporador de agua 31

(umidificador) é obviamente também necessario para obter uma eficiéncia de
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energia elevada do processo.

Mais especificamente, no processo da Fig. 2 10,000 kg/h de
enxofre 1a (130°C, liq.) sdo queimados no queimador le a cerca de 1200°C.
Ar 1b a 270°C e com 11,8% H,0 ¢é fornecido a se¢do de produgdo de gas de
alimentagdo 1 a partir do circuito de reciclagem de ar. O ar passa através do
soprador 1d para produzir ar na 1inha Ic a 280°C que ¢ adicionado ao
queimador le. O gas de alimentagdo 10 € conduzido a 400°C para o conversor
de SO, 11 onde ele passa através de varios leitos cataliticos com resfriamento
entre os leitos. O gas contendo SO; é resfriado no trocador térmico 12 a
montante do condensador intermediario 14 a uma temperatura de 310°C, que
esta acima do ponto de orvalho de H,SO, (T4) do gas aqui especificamente Ty
= 278°C. O gas de saida deixa a 150°C no fundo do condensador
intermediario 14 como linha 16 enquanto uma corrente de 29,800 kg/h 98,5%
H,SO, € retirada com linha 17. O gas deixando no fundo do condensador
intermediario € misturado com 13.000 Nm3/h de ar 36 a 270°C a partir do
circuito de reciclagem de ar, assim aquecendo a linha 16 a 178°C antes da
passagem para o trocador térmico 18. O gas entdo entra a 390°C e ¢ ainda
convertido em SO; em um leito de catalisador final da segunda etapa de
conversdo de SO, 20. O gas de saida, agora a 404°C, & resfriado via o
trocador térmico 22 para dar a linha de gas de processo 23 a 235°C e
T4=202°C (ponto de orvalho do acido) que entra no fundo do condensador
final 24 e deixa como gas limpo 26 no topo. Uma admissdo de ar de cerca de
57.000 Nm3/h a 25°C e com 2% H2O é conduzida via soprador 25 para o
topo do condensador final 24 onde ar entra a cerca de 30°C enquanto um gas
limpo 26 deixa a cerca de 100°C. Uma corrente de produto de cerca de 1200
kg/h 97,5% H2SO04 € retirada como linha 42 no fundo do condensador final
14 e é entdo misturada com corrente de H2SO4 17 para produzir uma corrente

final a 35°C de cerca de 31.000 kg/h de 98,5% H2SO4. Ar 27 do condensador
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térmico 28 e entra subsequentemente no circuito de reciclagem de ar. O ar €
entdo resfriado bruscamente a 82°C por passagem através do evaporador de
agua 31. Toda a agua do processo, aqui especificamente cerca de 6000 kg/h
de 4gua a 30°C ¢ adicionada ao evaporador. O ar adicional € provido através
de admissdo de ar 35, introduzindo cerca de 10.500 Nm3/h de ar a 35°C € 2%
H20. O ar de resfriamento resultante 33 do circuito, agora a 80°C, ¢
introduzido no fundo do condensador intermediario 14. O ar € aquecido
através de sua passagem atraves do éondensador e deixa como corrente 34 no
topo a 270°C. Uma porgdo desta corrente, especificamente 62.000 Nm3/h
contendo 11,8% H20, é dirigida para a secdo de preparacdo do gas de
alimentagcdo 1 e usada como ar de combustdo, como descrito acima. No
circuito de reciclagem de ar, uma porgdo principal de 62.000 Nm3/h do ar
retirado do topo do condensador intermediério 14 a 270°C ¢é resfriada a 130°C
no trocador térmico 38 e é entdo dirigida para o soprador 39, onde €
misturado com o ar resfriado do condensador final 24. O ar agora a 134,5°C ¢

ainda resfriado no evaporador 31 do circuito de reciclagem de ar. Tabela 3

mostra detalhes nas correntes de géas de processo 10, 13, 16, 26.

Tabela 3
Balango de material. Fig. 2. Relag:ﬁo. H,O/SO;, ¥ = 1,0 866
Corrente de gas de 10 13 16 26
processo
0,%, em mols 7,221 1,95 2,473 5,94

H,0%, em mols 11,800 9,37 0,069 2,23

S0O,%, em mols 11,276 0,455 0,578 0,010

S0O;%, em mols - 8,34 0,009 -
H>S0,%, em mols - 3,55 0,054 0,02
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Fluxo, Nm’/h 62,000 | 56,624 | 44,643
Aerossol H,SO,, g/Nm® 4,37 0,005
Exemplo 2

Figura 3 mostra o processo da invengdo realizado para a
produgdo de Oleum da combustio da mesma quantidade de enxofre e
oxigénio, como no Exemplo 1, e com uma converséo menor pequena de SO,
na primeira etapa de conversdo de SO, (devido a um menor teor de H,O no
gas). A quantidade de agua evaporada em 31 € reduzida de 6028 kg/h no
Exemplo 1 a 2871 kg/h de 4gua a fim de obter ¥ = 0,659 o que significa que
65,9% do SO; no gas sdo convertidos em H,SO,, praticamente toda esta
quantidade serd condensada a 140°C. No entanto, a absorgdo substancial do
SO3 no H,SO, condensado requer temperaturas bem menores. Assim, 0 gas €
o H,S0, condensado sdo ainda resfriados a 40°C a fim de absorver 80% do
SO; livre no H,SO,; dando 6leum com 24,5-25% em peso de SO; sendo
retirados do condensador intermediario. Este resfriamento ¢ melhor obtido nas
duas etapas, como visto na Figura 3:

- Primeiro, todo o H,SO, é condensado e o gas ¢ resfriado a cerca
de 100°C nos tubos de vidro resfriados a ar. A fim de obter uma eficiéncia
maxima de resfriamento com ar, todo o ar que € adicionado ao circuito de
reciclagem de ar é retirado como ar ambiente na linha 32, enquanto todo o ar
de resfriamento do absorvedor final € ventilado na linha 40 apds a
recuperagdo de calor no resfriador de ar 28. A fim de utilizar, do melhor modo
possivel, a temperatura baixa relativa do ar ambiente (35 °C ap6s compressio)
para resfriamento no condensador, esta corrente de ar € usada separadamente
para resfriamento final do gas e é admitido diretamente no condensador
intermediario em tipicamente duas passagens de fluxo cruzado acima da folha

de tubo inferior da se¢do de tubo de vidro do condensador antes de ser
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misturado com ar adicional do circuito de reciclagem de ar.

- Entdo o gas e 4cido ¢ finalmente resfriado a 40°C e SO3
absorvido no 4cido por resfriamento do gés e acido com agua de resfriamento
em, por exemplo, um trocador térmico de tipo tubular ou chapa 51 colocado
abaixo da folha de tubo inferior dos tubos de vidro resfriados a ar. A 4agua de
resfriamento est4a sendo convenientemente aquecida da temperatura de entrada
de cerca de 20°C até a temperatura de saida na faixa de 40-50°C. O trocador
térmico pode ser feito de ago baixa liga. Comparado ao exemplo 1, a
eficiéncia de recuperagdo de calor sera menor devido a perda para agua de
resfriamento do calor de absor¢do de SO; em H,SOy, € o resfriamento do gas
de 100 a 40°C, e devido a perda de calor restante no ar de resfriamento do
absorvedor final agora sendo ventilado para a atmosfera.

Mais especificamente, ho processo da Figura 3, 10.000 kg/h de
enxofre 1a (130°C, lig.) sdo queimados no queimador le a cerca de 1200°C.
Ar 1b a 266°C e com 7,47% H,0 é provido para a secdo 1 de produgdo de gas
de alimentagdo a partir do circuito de reciclagem de ar. O ar passa através do
soprador 1d para linha de ar 1¢ produto que € adicionado ao queimador le. O
gés de alimentagio 10 é conduzido a 400°C para o conversor de SO, 11 onde
ele passa através de varios leitos cataliticos com resfriamento entre os leitos.
O gas contendo SO; é resfriado no trocador térmico 12 a montante do
condensador intermediario 14 a uma temperatura de 305°C, que esta acima do
ponto de orvalho de H,SO, (Tg) do gés, onde Tq= 274°C. O gas de processo €
primeiro resfriado a 100°C, nos tubos de vidro resfriados a ar, do condensador
intermediario 14. O gas e acido | ¢ finalmente resfriado a 40°C e SO3
absorvido no 4cido por resfriamento do gas e acido com agua de resfriamento
em, por exemplo, um trocador térmico 51 de tipo tubular ou de chapa,
colocado abaixo da folha de tubo inferior dos tubos de vidro resfriados a ar do

condensador intermediario 14. Cerca de 2900 kg/h da 4gua de resfriamento 27
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na temperatura de entrada de 20-40 °C sdo usados. O trocador térmico pode
ser feito de aco de baixa liga.

No fundo do condensédor intermediario 14, o gas de saida €
retirado como linha 16 enquanto uma corrente de cerca de 25.500 kg/h de
oleum com 25°% SO3 € retirada como linha 17. O gas saindo no fundo do
condensador 14 é misturado com 5.000 Nm3/h ar 36 a 266 °C do circuito de
reciclagem de ar, assim aquecendo a linha 16 antes da adi¢do de 1200 kg/h de
vapor a 250 °C e 1,4 atm de pressdo para esta linha e passagem subsequente
ao trocador térmico 18. O gas entdo entra a 390°C e é ainda convertido em
SO; no leito de catalisador final da segunda etapa de conversdo de SO,. O gas
de saida, agora a 406°C, ¢ resfriado via o trocador térmico 22 para dar a linha
de gas de processo 23 a 250 °C, que entra no fundo do condensador final 24.
Uma admissdo de ar de cerca de 64.000 Nm3/h a 25°C e com 2% H20 ¢
conduzida via o soprador 25 para 6 topo do condensador final 24, onde ar
entra em cerca de 30 °C, enquanto um gas limpo 26 deixa em cerca de 100°C.
Uma corrente de produto de cerca de 3700 kg/h 98,2% H2SO4 ¢ retirada
como linha 42 no fundo do condensador final 24. Ar 27 do condensador final
24 é retirado no fundo a 200°C, resfriado no trocador térmico 28 e ventilado
para a atmosfera como linha 40.

Ar necessario no circuito de reciclagem de ar € provido por um
soprador adaptado para a admissfo de ar 35, assim introduzindo cerca de
60.500 Nm3/h de ar a 25°C e 2% H2O. Esta corrente de ar 32 agora a 32°C, &
introduzida no fundo do condensador intermediario 14. Como descrito acima,
o ar 32 ¢ admitido diretamente no condensador intermediario 14 em duas
passagens de fluxo cruzado acima da folha do tubo inferior da segdo de tubo
de vidro do condensador enquanto sendo misturado com ar adicional 33 do
circuito de reciclagem de ar. O ar é aquecido através de sua passagem atraves

do condensador € o ar combinado deixa no topo a 266°C. Uma porg¢do desta
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corrente, especificamente 59.000 Nm3/h contendo 7,47% de H20 ¢ dirigida
para a se¢do 1 de preparacdo de gas de alimentagdo e usada como ar de
combustdo. Uma porgdo principal de 140.00 Nm3/h do ar retirado do topo do
condensador intermediario 14 a 266°C é resfriada no trocador térmico 38 e
dirigida para o soprador 39 e, entdo, umedecida e ainda resfriada a 77°C por
adi¢do de cerca de 2900 kg/h de 4gua a 40 °C via evaporador 31. A tabela 4

mostra detalhes das correntes de gas de processo 10, 13, 16, 26.

Tabela 4
Balanc¢o de material Fig. 3. Relagdo H,O/SO;, ¥ = 0,659
Corrente de gas de 10 13 16 26
processo
0,%, em mols 7,57 2,07 2,486 3,93
H,0%, em mols 7,47 5,41 0 2,00
S0,%, em mols 11,83 0,535 0,643 | 0,0405
SOy%, emmols | - 962 | 1,099 | -
H,S04%, em mols - 2,725 0 5 ppm
Fluxo, Nm’/h 59.096 | 54.267 | 45.128
Aerossol H,SO,, g/Nm3 1,5 0,005
Exemplo 3

Este exemplo refere-se ao tratamento de correntes de gés a partir
de depuragdo a imido com até 70% em volume SO,. Estas correntes de gas se
originam de processos de ustulagdo metalurgica ou a partir da regeneragio
térmica de acido ou sulfatos gastos e sdo purificadas por depuragdo a imido
antes de serem alimentadas a qualquer processo para a produgdo de acido
sulfarico.

Figura 4 mostra o processo da invengdo para tratamento de uma

corrente de gas original de 20.507 Nm>/h em linha 2 entrando na se¢do 1 de
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producdo de gas de alimentagido com 34,09% SO,, 1,42% O, € 7,66% H,O
(saturado a 40°C, - 50 mbar, t equivalente 1000 kg/h enxofre) de gas SO,
depurado a partir da ustulagdo enriquecida com oxigénio de sulfetos de metal.
O gas, que corresponde a 10.000 kg enxofre/h, é misturado com linha 35
contendo 25.482 Nm’/h ar quente com 21,38% H,O retirado do circuito de
reciclagem de ar do condensador intermediario compreendendo a quantidade
de O, e H,O requerida para a primeira etapa de conversio de SO, do
processo. Apds aquecimento da corrente de gas a 400 °C com vapor
superaquecido produzido no processo, o gas de alimentagdo de entrada 10
agora com 15,2% em volume de SO,, 9,76% O, e 15,26% H,O ¢ passado para
primeira etapa de conversdo de SO, do processo compreendendo trés leitos
cataliticos onde 9,50% do SO, sdo convertidos em SO; com ¥ = 1,056. Todo
o ar do processo € fornecido como ar de resfriamento do condensador final, o
ar em excesso € ventilado para a atmosfera através de 40.

| Mais especificamente, no processo da Fig. 4 o gas contendo SO;
da primeira etapa 11 de conversdo de SO2 ¢ resfriado no trocador térmico 12
a montante do condensador ihtermediério 14 a uma temperatura de 318°C,
que estd acima do ponto de orvalho de H,SOy (Tg) do gas (linha 13), aqui
especificamente Tq = 289°C. O gas de saida deixa a 150°C no fundo do
condensador intermediario 14 como linha 16 enquanto uma corrente de
29.100 kg/h 98,95% H,SO, é retirada com linha 17. O gés deixando o fundo
do condensador intermediario é misturado com 5.000 Nm3/h de ar 36 a partir
do circuito de reciclagem de ar, assim aquecendo a linha 16 antes da
passagem para trocador térmico 18. O gis entdo entra a 390°C e € ainda
convertido em SO; no leito de catalisador final da segunda etapa 20 de
conversdo de SO,. O gas de saida, agora a 424°C, ¢ resfriado via trocador
térmico 22 para dar a linha de gas de processo 23 a 242°C, que entra no fundo

do condensador final 24 e deixa como gas limpo 26 a 95°C no topo. Uma
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admissdo de ar de cerca de 40.300 Nm3/h a 25°C e com 2% H2O ¢ conduzida
via soprador 25 para o topo do condensador final 24, onde ar entra a cerca de
35 °C. Uma corrente de produto de cerca de 1750 kg/h 98% H2SO4 € retirada
como linha 42 no fundo do condensador final 14 e é, entdo, misturada com
corrente 17 de H2SO4 para produzir uma corrente final de cerca de 30.850
kg/h de 98,90% de H2SO4.

Ar 27 do condensador final 24 ¢ retirado no fundo deste
condensador a 195°C e resfriado no trocador térmico 28. Uma porg¢do do ar
(15.840 Nm3/h) é ventilado como ar de exaustdo em linha 40 enquanto o resto
do ar entra no circuito de reciclagem de ar. O ar € entéo resfriado bruscamente
de 118°C a 67°C, assim formando a linha 33 contendo cerca de 181.200
Nm3/h ar. O resfriamento brusco é provido pela passagem do ar através do
evaporador de 4agua 31, onde cerca de 4800 kg/h de agua a 25°C sdo
adicionados ao evaporador. O ar de resfriamento 33 do circuito, agora a 67°C,
¢ introduzido para o fundo do condensador intermediario 14. O ar € aquecido
através de sua passagem através do condensador e deixa, como corrente 34,
no topo deste condensador. Uma porgdo desta corrente contendo 21,38% H20
é dirigida para a se¢do 1 de preparagdo do gas de alimentag@o, como descrito
acima. No circuito de reciclagem de ar, uma porgéo principal do ar retirado do
topo do condensador intermediario 14 ¢ resfriada no trocador térmico 38 € €,
entdo, dirigida para o soprador 39 onde ¢ misturada com ar resfriado do
condensador final 24. O ar agora é ainda resfriado no evaporador 31 do
circuito de reciclagem de ar. Tabela 5 mostra detalhes sobre as correntes de
gas processo 10, 13, 16, 26.

Tabela 5
Balando de material Fig. 4. Relagdo H,O/SO3, ¥ = 1,0 56
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Corrente de gas 2 10 13 16 19 26
de processo

0,%,emmols | 1,421 | 9,76 2,87 4,025 5,84 5,51
H,0%, em mols | 7,661 | 15,26 | 12,42 | 0,034 3,30 2,07
S0,%, em mols | 34,09 | 15,20 | 0,86 1,202 1,02 0,033
S0;%, em mols - - 11,50 0,021 0,16 -
H,;S04%, mols - - 4,82 0,165 | 0,002 | 5 ppm
N2+C02%, mols | 56,815 | 59,81 | 61,09 | 94,65 | 89,68 | 92,78

Fluxo, Nm’/h | 20.507 | 45.989 | 40.705 | 29.041 | 34.118 | 33.122

Exemplo 4

Este exemplo refere—sé ao tratamento de gas de alimentagdo a
partir da combustdo de gas 7768 Nm’/h com 90% H,S + 10% H,O com
75.000 Nm’/h de ar com 2% H,O (sem adigio de H,O porque o gas de
alimentag¢do ndo pode acomodar mais H,O) do condensador final, como visto
na Fig. 5. Apds obter 97,5% de conversio de SO, na primeira etapa de
conversdo de SO, de um gas de alimentagdo 10 com 8,82% em volume de
SO,, 6,2% O,, 11,69% H,0, o gas convertido com ¥ = 1,367 € passado para o
condensador intermediario. O ar ambiente do resfriamento do condensador
final é usado para a combustdo e a preparagdo do gas de alimentagdo a fim de
manter ¥ elevado e obter a maior resisténcia possivel do acido sulfirico
condensado no condensador intermediario, enquanto o ar do circuito de
reciclagem de ar é umedecido na medida do possivel a fim de melhorar as
propriedades do ar para a transferéncia térmica e para fornecer HO para a
segunda etapa de conversdo de SO, do processo. Porque a conversido de SO,
em SO; na primeira etapa de conversio de SO, (trés leitos cataliticos) €
97,0%, a relagio molar nominal de H,O/SO; do géas passado para o

condensador intermediario ¢ ¥ = 11,69/8,82/0,97 = 1,366. No condensador
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intermediario o gas é resfriado de 305°C a 180°C por circulagdo do ar sendo
umedecido com 25% H,0 assim aumentando a efic4cia do condensador. Esta
umidificagdo é obtida por evaporagdo de 603 kg/h dgua no umidificador ou
evaporador 31, correspondendo a quantidade de H,O no ar a 3000 Nm’/h 36
retirado do circuito e adicionado ao gas sendo passado para a segunda etapa
de conversdo de SO, do processo. O resfriamento a 180°C ¢ selecionado

como um compromisso entre obter 95,8% de resisténcia do acido condensado,

‘e mantendo baixos os custos de operagdo e os custos de investimentos no

condensador e no trocador térmico.

Mais especificamente, no processo da Fig. 5, o gas contendo SO;
da primeira etapa de conversdo de SO2 11, ¢ resfriado no trocador térmico 12
a montante do condensador intermediario 14 a uma temperatura de 305°C,
que est4a acima do ponto de orvalho de H,SO, (Ty) do gés (linha 13), aqui
especificamente Tq = 272 °C. O gés de saida deixa a 180°C no fundo do
condensador intermediario 14, como linha 16, enquanto uma corrente de
30.500 kg/h 95,82% H,SO, é retirada com linha 17. O gés deixando no fundo
do condensador intermediario é misturado com ar 36 do circuito de
reciclagem de ar, como descrito aqui, assim aquecendo a linha 16 antes da
passagem para o trocador térmico 18. O gas entfo entra a 390°C e € ainda
convertido em SO; em um leito de catalisador final da segunda etapa de
conversdo de SO,. O gas de saida 21, agora a 400°C, ¢ resfriado via o
trocador térmico 22 para dar linha 23 de gas de processo a 235°C que entra no
fundo do condensador final 24 e deixa como gas limpo 26 a 100°C no topo.
Uma admisséo de ar de 61.750 Nm3/h a 25°C e com 2% H20 ¢ conduzida via
soprador 25 para o topo do condensador final 24. Uma corrente de produto de
cerca de 1350 kg/h 97,5% H2SO04 ¢ retirada com linha 42 no fundo do

condensador final 14 e é entdo misturada com corrente 17 de H2SO4 para

produzir uma corrente final a 35°C de 31.850 kg/h de 95,95% H2S04.
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Ar 27 do condensador final 24 ¢é retirado no fundo deste
condensador a 190°C e diretamente conduzido para o queimador na segdo 1
de preparagio do gas de alimentagdo. Uma admissdo de ar de 13.250 Nm3/h €
misturada em linha 27 antes de ser usada no queimador.

O ar necessario no circuito de reciclagem de ar € adicionado via
admissdo de ar 35, assim introduzindo cerca de 2300 Nm3/h de ar. Uma
corrente de ar combinada 33 a 90°C resulta, que é entdo introduzido no fundo
do condensador intermediario 14. Como descrito acima, o ar 32 € admitido
diretamente no condensador intermediario 14. O ar € aquecido através de sua
passagem através do condensador € o ar combinado deixa no topo a 260°C.
Uma porgdo deste ar é resfriada em trocador térmico 38 e dirigida para o
soprador 39, assim resultando na corrente de ar a 96 °C, que ¢é entdo
umedecida e ainda resfriada por adigdo de cerca de 603 kg/h de agua a 40 °C
via evaporador 31. A tabela 6 mostra detalhes de correntes de gas de processo
10, 13, 16, 26.

Tabela 6
Balango de material. Figura 5. Relagao H,O/SOs, ¥ = 1,367
Corrente gas de processo 10 16 19 26
0,%, em mols 6,20 2,51 3,13 3,00
H,0%, em mols 11,69 1,485 2,74 2,23
S0O,%, em mols 8,82 0,342 0,325 0,013
S0O1;%, em mols - 0.007 0,157 -
H,S04%, em mols - 0,16 0.002 | 4 ppm

N2%, em mols 73,29 93,65

Fluxo, Nm’/h 79.273 | 60.841 | 63.931 | 63.187

Assim, demonstra-se que a invengdo proporciona um processo de

condensagdo dupla melhorada para a recuperagdo de até 99,95% do SO, nos
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gases de alimentagdo em que o teor de SO, est4 acima de 5% em volume e as
relagdes H,O/SO, estdo na faixa de 0,6-1,6. O SOy é recuperado como 4cido
sulfiirico em concentra¢gdes na faixa de 6leum com 25-30% em peso SO; para
acido com pelo menos 95% em peso, normalmente acima de 98% em peso
H,SO, dependendo da relagdo molar H,O/SO3. Nota-se uma recuperacao
maxima de todo o calor do processo para vapor € uma produgdo de energia
com risco minimo de corrosdo dos cbndensadores de acido sulfurico.

Em outras palavras, o processo da inven¢do minimiza o0 consumo
de energia da planta de acido sulfirico ao reduzir o consumo da agua de
resfriamento e obter uma recuperagdo possivel maxima do calor liberado no
processo para a produgdo de vapor em alta pressdo para a produgdo de
energia. Até 99,95% do SO, no gas de alimentagdo podem ser recuperados
como tipicamente 98,5-99,5% em peso de acido sulfurico concentrado e/ou
Oleum com até 25% em peso SOs.

O processo da invengdo n3o tem, em principio, limite menor ou
superior com relagdo a concentragdo de SO; nominal no gas de processo ou a
concentrag¢do de SO, no gis de alimentagdo, exceto que concentragdes de SO,
acima de 16-17% SO, no gas de alimentagdo requerem resfriamento interno
ou recirculagdo de gas a fim de evitar superaquecimento do catalisador. Na
extremidade inferior, o processo é preferivelmente conduzido com gases de

alimentag¢3do contendo pelo menos cerca de 5% em volume de SO,.
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REINIVINDICACOES

1. Processo para a produgdo de acido sulfiirico e/ou dleum,

caracterizado pelo fato de compreender as etapas de:

(a) produzir um gas de alimentagdo contendo 5-50%, em mols,
de SO, € uma concentra¢do molar de H,O sendo 50-150% da concentragdo
molar de SO,; »

(b) passar o gas de alimentagdo através de uma primeira etapa de
conversdo de SO,, em que SO, é oxidado em SO;, em um ou mais leitos de
catalisador;

(c) resfriar o gas contendo SO; da referida primeira etapa de
conversdo de SO, a uma temperatura de 0-100°C acima do ponto de orvalho
de acido sulfurico do gas;

(d) passar o gads para um estagio de condensagdo de é&cido
sulfurico intermediario em que o gas contendo SO; € resfriado e 4cido
sulfurico é condensado em tubos resfriados a ar em que o gas SO; flui
descendentemente enquanto o ar de resfriamento flui em contra-corrente
ascendentemente no condensador intermedidrio € em que referido ar €
fornecido a partir do circuito de reciclagem de ar adaptado para referido
condensador intermediario, e retirar do fundo do condensador intermediério,
uma corrente de acido sulfurico condensado ou 6leum, € uma corrente de gas
contendo SO, ndo convertido e SOz ndo condensado € H>SOy;

(e) fornecer agua e oxigénio para a corrente de gas a partir do
condensador intermediario com SO, nao convertido € SO; ndo condensado €
H,SO, por adigdo, a esta corrente de gas, de ar retirado do referido circuito de
reciclagem de ar, em que o circuito de reciclagem de ar compreende:

(el) resfriar o ar,

(e2) adicionar agua ao ar por evaporagdo de agua em um

umidificador,
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(e3) fornecer ar ao circuito de reciclagem de ar;

(e4) aquecer o ar da etapa (e2) e (e3) por passagem do ar atraves
do condensador intermediario,

(e5) retirar uma porgdo de ar que foi aquecido de acordo com a
etapa (e4) e adicionar este ar a dita corrente de gas a partir do condensador
intermediario contendo SO, nido convertido € SO; ndo condensado € H,SOy;

(f) reaquecer a corrente de gas resultante da etapa (e) € passar
este gas a uma segunda etapa de conversdo de SO, em que o SO, restante €
oxidado em SO; em um ou mais leitos de catalisador, resfriar o gas a uma
temperatura de 0-100°C acima de seu ponto de orvalho de H,SO,; e
subsequentemente passar o gas a um estagio de condensagdo final em que o
acido sulfurico restante é condensado por resfriamento do referido gas em um
condensador final contendo tubos de vidro verticais resfriados a ar em que o
gas flui ascendentemente enquanto ar flui descendentemente em contra-
corrente, € retirar do dito condensador final uma corrente de acido sulfurico;

(g) prover no gés, antes ou apds seu resfriamento a temperatura
de 0-100°C acima de seu ponto de orvalho de H,SO,, de acordo com a etapa
(), um teor de 10'® a 10" particulas sélidas por Nm?® por % em volume de
SO3, calculado sob a suposi¢do de que SO3 ndo € hidratado em H,SOj,.

2. Processo de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado pelo

fato de que o estagio de condensagdo intermedidria de etapa (d) do gas
contendo SO; é resfriado por: i) passar o gas através de tubos de vidro
verticais resfriados a ar, em que o gas SO; flui dentro dos tubos enquanto o ar
de resfriamento flui em contra-corrente ascendentemente no lado envoltério
do condensador intermediario, ou ii) passar o gas no lado de fora de tubos de
vidro horizontais em fluxo cruzado em contra-corrente com ar passando
dentro dos referidos tubos.

3. Processo de acordo com a reivindicagdo 2, caracterizado pelo
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fato de que os tubos de vidro resfriados a ar verticais sdo equipados com
espirais de vidro internas.

4. Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes 1 a
3, caracterizado pelo fato de que a produgdo do gas de alimentag@o da etapa
(a) compreende retirar, do circuito de reciclagem de ar do condensador
intermediério, uma corrente de ar quente contendo 4gua e contatar referida
corrente com uma corrente contendo enxofre, em que referida corrente
contendo enxofre é selecionada dentre uma carga de alimentagdo contendo
enxofre elementar, € um gas de chaminé obtido a partir da depurag@o de gas
contendo SO, se originando da ustulagdo de sulfetos de metal ou a partir da
regeneragdo térmica de acido sulfiirico e sulfatos gastos.

5. Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes 1 a

3, caracterizado pelo fato de que a corrente contendo enxofre usada na

produgdo do gas de alimentagdo da etapa (a) € um gas contendo H,S que €
submetido a combustdo € em que o ar de combustdo compreende ar retirado
do estagio de condensagao final.

6. Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes

precedentes, caracterizado pelo fato de que o circuito de reciclagem de ar do

condensador intermediario sob (e3) compreende adicionar ar de resfriamento
resfriado retirado do condensador final a montante do umidificador, e/ou
adicionar diretamente ar ambiente no condensador intermediario ou a
montante do condensador intefmediério.

7. Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes 1, 4

e 6, caracterizado pelo fato de que o gas resultante da etapa (c) a montante do

condensador intermediario de acido sulfirico é fornecido com uma relagdo
molar H,O/ SO; na faixa de 1,0-1,15, calculado sob a suposi¢do de que SO;
nao € hidratado em H,SO,.

8. Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes 1, 2
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e 4, caracterizado pelo fato de que o gas resultante da etapa (c) a montante do

condensador intermediario de acido sulfurico é fornecido com uma relagao
H,0/S0; de 0,5-0,9, calculado sob a suposi¢do de que SO; ndo € hidratado em
H,SO,.

9. Processo de acordo com a reivindicagdo 5, caracterizado em

que o gas resultante da etapa (c) a montante do condensador intermediario de
acido sulfirico & fornecido com uma relagdo H,O/SO; na faixa de 1,15-1,50,
calculado sob a suposi¢io de que SO; ndo ¢ hidratado em H,SO4 e sem
adicionar H,O adicional ao gas na preparagdo do gas de alimentag&o.

10. Processo de acordo com qualquer reivindicagdo precedente,

caracterizado pelo fato de que a folha do tubo superior do condensador

intermediario é operada em temperaturas acima do ponto de orvalho de acido
sulfiirico do gas de entrada de pelo menos 20°C.

11. Processo de acordo com a reivindicagdo 8, caracterizado pelo

fato de que a corrente de gis e &cido sulfurico condensado deixando a
extremidade de fundo dos tubos de vidro resfriados a ar do condensador
intermediario é ainda resfriada por passagem da corrente de géas e condensado
através de um feixe de tubos colocados a jusante dos tubos de vidro.

12. Processo de acordo com qualquer reivindicagdo precedente,
caracterizado pelo fato de que o gas de alimentag@o da etapa (b) antes de
passar através de referida primeira etapa de conversdo de SO, contém 8-20%
em volume de SO, que é 94-98% convertido em SO; sobre 2-4 leitos de
catalisador, enquanto o SO, restante é cerca de 90-99% ou mais convertido

em SO; sobre um leito de catalisador na segunda etapa de conversao.

13. Processo de acordo com a reivindicagdo 7, caracterizado pelo
fato de que a corrente de gas contendo SO, ndo convertido € SO; ndo
condensado ¢ H,SO,, retirada no fundo do condensador intermediario, tem

uma temperatura de 150°C.
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RESUMO

"PROCESSO PARA A PRODUCAO DE ACIDO SULFURICO E/OU
OLEUM"

Processo para a produgfo de acido sulfurico concentrado e 6leum
a partir de gases de alimentag¢do cofn até 70% SO, + SO; (SO,) € um teor de
H,O correspondendo a relagdes molares de H,O/SO; de at¢ 1,6,
particularmente na faixa de 0,5 a 1,6 a montante de um condensador
intermediario de 4cido sulfirico compreendendo um circuito de reciclagem de
ar com adi¢do de agua. O processo da invengdo minimiza o consumo de
energia da planta de acido sulfurico por redugdo do consume de agua de
resfriamento e obtencio de recuperagio possivel maxima do calor liberado no
processo para a produgdo de vapor em alta pressdo para a produgdo de
energia. Até 99,95% do SOy no gas de alimentagdo podem ser recuperados,
como tipicamente 98,5 - 99,5% em peso de acido sulfurico concentrado e/ou

éleum com até 25% em peso de SO;.
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