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RESUMEN

En esta Tesis se propone un nuevo proceso de eliminacidén vy
recuperacidén de gases nitrosos procedentes de gases efluentes de
plantas de &cido nitrico mediante absorcidén con &cido sulfurico

en circuito cerrado.

Mediante los datos obtenidos en plantas piloto, se estudia
tedricamente la absorcidén y desorcidédn de los oéxidos de nitrdgeno
en el medio sulfurico con especial énfasis en 1la absorcidn,
mediante aplicacién de la teoria de la transferencia de materia
con reaccidén quimica. Se determinan los pardmetros fundamentales
que definen el fendémeno y se obtiene el modelo matemdtico que
mejor ajusta los resultados. Asimismo, se define el proceso final
con balances de materia y energia, geometria y disefio de 1los
equipos necesarios. Se realiza una estimacidén de la inversidn de
la planta final asi como de los costes operativos en su aplica-

cidén a la situacidédn real de una planta industrial.

Se presentan los datos obtenidos de dos plantas piloto, 1la
primera para 150 Nm3/h de gas de proceso de entrada con un

contenido de hasta 4.000 ppm NO, y la segunda para 1.500 Nm3/h.

Los resultados se representan graficamente y se utiliza el

ajuste estadistico por minimos cuadrados para la obtencidén de los

parédmetros fisicoquimicos relevantes comparadndolos con estimacio-
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nes o valores similares de la bibliografia.

El modelo matemdtico obtenido permite el disefio de un
diagrama de flujo de aplicacidén a una planta industrial de 45.000
Nm3/h asi como las caracteristicas geométricas principales de los

equipos que definen el proceso.

Se presentan los resultados de la evaluacidén de los mate-
riales metédlicos adecuados a estos sistemas en funcidén de los

datos recogidos de probetas de corrosién en las plantas piloto.

Finalmente se realiza wuna estimacidén del coste de 1la
inversién de la planta en base a ofertas recibidas de suministra-
dores de bienes de equipo y se evalla el coste operativo del
proceso en base a los consumos especificos y costes tipicos de
materias primas y servicios, permitiendo discutir la economia del

proceso.

Como resumen se puede decir que la aportacidén innovadora y
original de este proceso quimico objeto de tesis doctoral estriba

en conseguir:

a) Un nuevo procedimiento anticontaminante no realizado
industrialmente hasta ahora que permite resolver un viejo proble-
ma pendiente de la tecnologia quimica: la descontaminacién de las
plantas de acido nitrico a un coste préacticamente nulo ya que el
coste de operacidén es en la practica igual o inferior al del

dcido nitrico equivalente recuperado, cumpliendo con la legisla-



cidén de niveles de emisidén de gas de chimenea.

b) Una nueva via de ataque para reducir la emisidén de
6xidos de nitrbdégeno en centrales térmicas y otros procesos de
combustiédn mediante adaptacién de este procedimiento para absor-
ber adicionalmente todo o parte del anhidrido sulfuroso, produ-

ciendo como subproductos acido nitrico y acido sulfurico.
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[NO,]

NTU

HTU

kg

ky

YBM

kg

NOMENCLATURA

Coeficiente volumétrico funcién de la temperatura,
(m’) (bar?) (g/m’) .

Presidén absoluta, bar o atm abs.

Concentracién de gas nitroso en salida de absorcidn,
g/m’ a 20°C y 1 bar abs.

Concentracién de 6xido nitrico en la interfase,
moles/m’.

Concentracién de 6xido nitroso en la interfase,
moles/m’.

Numero de unidades de transferencia de materia,
adimensional

Altura de una unidad de transferencia, metros.

Altura efectiva de relleno en la torre o columna,
metros.

Coeficiente de transferencia de materia para la fase
gaseosa, Kmol/ (h) (m%) (atm) .

Coeficiente de transferencia de materia para la fase
liquida, Kmol/ (h) (m%) (atm) .

Factor de correccidén del efecto de gas inerte,
siendo igual a la media logaritmica de la
concentracién total de gas inerte entre la fase
global y la pelicula, adim.

Coeficiente global de transferencia de materia para

ambas fases, Kmol/(h)(m?)(atm).
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k. = D/yo

Or

g = kL/kLO

kg

Dy

c =0 x

K1

Coeficiente de transferencia de materia para la

absorcién y difusidén sin reaccidén en la fase
liquida, Kmol/ (h) (m%) (atm) .

Densidad molar del ligquido, Kmol/m>.

Densidad del liquido, Kg/m>.

Factor de amplificacién de la transferencia en la
fase liquida por causa de la reaccidédn quimica, adim.
unidad de volumen de

Superficie efectiva por

2 3
relleno, m“/m’.

Constante de velocidad de reaccidén de primer o
pseudo primer orden, ht.

Flujo total de gas por seccidn de torre,
Kmol/ (h) (m°) .

Coeficiente de Henry de solubilidad media de 1los
gases nitrosos en el liquido, Kmol/(m?)(atm).
Fraccién molar de componentes en fase gaseosa, adim.
Fraccidén molar de componentes en fase liquida, adim.
Difusividad media de los componentes nitrosos en la
fase liquida, m’/h.

Difusividad de componentes en una fase, m/h.
Concentracién molar de un componente en fase
liquida, Kmol/m’.

Anchura de la pelicula estacionaria en la interfase
liquida, m.

Fraccién en peso de componentes en fase 1liquida,
adim.

Constante de equilibrio semiempirica gas-liquido de

. . -2
gases nitrosos en medio acuoso, atm “.
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kl

K, = k/k'

Hg

Hy

[HNO,]

[HNOs]

[SO,NOH]

[H:0]

MW

Sc

Pr

AH.

Coeficiente de velocidad de reaccidén de formacidn de
acido nitrosilsulfarico en fase ligquida,
m’/ (Kmol) (h) .

Coeficiente de velocidad de reaccidén inversa o de
hidrélisis del &cido nitrosilsulfurico en fase
liquida, m’/ (Kmol) (h) .

Velocidad de reaccidn, Kmol/(m3)(h).

Constante de equilibrio de la reaccidén de formacidn
del Acido nitrosilsulfurico.

Altura de transferencia debida a la resistencia de
la fase gaseosa, m.

Altura de transferencia debida a la resistencia por
difusidén y reaccidén de la fase liquida, m.
Concentracién molar de acido nitroso, Kmol/m’.
Concentracién molar de acido nitrico, Kmol/m’.
Concentracién molar de acido nitrosilsulfurico,
Kmol/m’.

Concentracién molar de agua, Kmol/m?.

Peso molecular medio de la fase gaseosa, Kg/Kmol.
Calor especifico de la fase gaseosa, Kcal/ (Kg) (°C).
Calor especifico de la fase liquida, Kcal/ (Kg) (°C).
Numero adimensional de Schmidt, adim.

Numero adimensional de Prandtl, adim.

Temperatura absoluta en grados Kelvin, °%K.

Flujo de 1liquido descendente por seccidén de torre,
Kg/ (m’) (h) .

Variacién de entalpia por condensacién y dilucidn

por el vapor de agua del medio liquido, Kcal/Kmol.
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AHg Variacién de entalpia por la reaccidén de formacidn
del &cido nitrosilsulfurico, Kcal/kmol.

AH Variacién de entalpia, Kcal/kmol.

m Concentracién molal de componentes en fase liquida,
Kmol/kg de solucidn.

Py Presidén parcial del vapor de agua en equilibrio con

la fase liquida, atm.

Subindices generales:

eq Equilibrio

N Componentes nitrogenados medios totales.
H Componente H,0.

H20 Componente agua.

HNO3 Componente acido nitrico.

HNO2 Componente acido nitroso.

SO4NOH Componente &acido nitrosilsulfurico.
NO Componente 6éxido nitrico.

NO2 Componente éxido nitroso.

corr Valor corregido.

L Fase liquida.

Superindices generales:

1 Entrada a la columna. (También subindice).

2 Salida de la columna. (También subindice).

i Interfase.

* Equilibrio respecto a 1la composicidén de la otra
fase.
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1.- INTRODUCCION.

1.1.- Generalidades.

La depuracidén de los oéxidos de nitrdgeno estd recibiendo
cada dia mayor atencidén debido a la intervencidédn de estos com-
puestos en procesos atmosféricos de smog fotoquimico, lluvia
4dcida e incluso, segun la altura, parecen interaccionar en la
compleja cadena de reacciones que afectan o pueden afectar a la
capa de ozono estratosférico (35). Todo ello hace y hara, en el
futuro, que la presidén legislativa sea cada vez mas exigente en

lo relativo a los niveles de emisidn.

En las plantas de &cido nitrico, las emisiones de 6xidos de
nitrdégeno, aun siendo pequefias si se las compara con la de las
combustiones en general, y con las de las centrales térmicas en
particular representan sin duda alguna un problema, tanto desde
el punto de vista de la contaminacidén y del logro de los niveles
marcados por la ley, como por suponer una disminucién del rendi-

miento en la produccidén del éacido.

Todas las plantas de &cido nitrico actuales estédn basadas
en la oxidacién en fase gaseosa del amoniaco con el aire sobre un
catalizador heterogéneo, generalmente una aleacidén de platino y
rodio, para formar oéxido nitrico (NO); una oxidacidén posterior
mids 1intensa y a menor temperatura produce didéxido de nitrdgeno
(NO,) que, posteriormente, es absorbido principalmente a través

de su dimero (N,04) con agua para formar &cidos nitrico y nitro-



so. Ya que ambas reacciones, de oxidacién del amoniaco y de
absorcidén con agua de los 6xidos (NO, y N,O,) estén influenciadas
sobremanera por la presidn, los disefios de las plantas se carac-
terizan por la presidén en la que operan dichas dos etapas de

oxidacidén y absorcidn (4).

El disefio de ambas etapas tiene como objetivo principal permitir
la produccidén de una alta concentracidén de &cido nitrico y en
segundo lugar el de conseguir unos gases residuales relativamente
libres de 6xidos de nitrdégeno (3). Este Gltimo objetivo se reali-
za adicionando lo que se conoce como "aire secundario" casi
siempre después de la etapa de combustidén catalitica del amoniaco
en el qguemador para no diluir dicho gas excesivamente lo que
entrafiaria reducir la temperatura requerida en la reaccidén. La
adicidén de este aire secundario ayuda a conseguir mayor eficien-
cia. Si se afade poco se reduce la oxidacidén del NO a NO, al
rebajar la presidén parcial del oxigeno. Por otra parte, un exceso
de aire secundario reduce la concentracién molar de los 6xidos de
nitrégeno en el absorbedor, por dilucidén de los mismos, en detri-
mento de las reacciones de oxidacidén y absorcidén en aquél, condu-

ciendo asi también a pérdida de eficiencia.

Las plantas de alta presiédn modernas consiguen eficiencias de

[}

absorcidén muy por encima del 99 %.

Después de la absorcidén, el gas de cola, conteniendo principal-
mente nitrbégeno, vapor de agua, oxigeno y 6xidos de nitrdgeno, se

precalienta, enfriando la salida del quemador recuperdndose asi



el calor, y se expande en una turbina que recupera una parte de
la energia de accionamiento del compresor de aire de la planta.
El rango tipico de concentraciones en el gas residual se presenta

en la Tabla I.

Tabla 1.- Rango tipico de composiciones en un gas de cola.
Nitrdgeno .....eeeeeeeennnnns 95 - 99 %
OXIgENO i viveerennneennnnn 2 -5 %
NOX e e 100 - 5000 ppmv
Otros (H20, CO2, CO) ........ 0 -2 %

Este gas residual pese a su baja concentracibdn, en general, en
gases nitrosos, al mezclarse y diluirse con el aire ambiente a la
salida de la chimenea resulta con frecuencia visible como un
penacho amarillo rojizo caracteristico. Esa visibilidad ha
conducido, en parte, a legislaciones que han limitado las emisio-

nes.

En plantas nuevas el absorbedor se puede disefiar de forma que se
cumplan las reglamentaciones mas estrictas de manera que el gas
de chimenea resulte practicamente incoloro, con una presién de
trabajo de 8 bar (70). Las plantas antiguas, por el contrario,
fueron disefladas en el pasado con presiones mas reducidas vy

mayores niveles de descarga de o6xidos de nitrdédgeno a la atmbds-



fera. La presiédn en una planta antigua no puede modificarse ya
que ello entrafiaria el redisefio de todos los equipos a presidn
sustituyéndolos por otros nuevos, es decir, en suma, la construc-
cién de una nueva planta y el achatarramiento de la antigua.

Por lo tanto, la solucidén préctica es instalar equipo adicional
que manteniendo la baja presidén trate el exceso de NO, en el gas

de cola mediante un proceso viable.

En general hay cuatro tipos de procesos que pueden usarse para

reducir las emisiones:

- Absorcidédn extendida con agua.
- Reduccidn catalitica (selectiva y no selectiva).
- Adsorciédn.

- Absorcidén fisicoquimica.

La técnica desarrollada en esta Tesis corresponde al tratamiento
de los gases con una solucidn concentrada de &cido sulflrico y se
puede agrupar, por lo tanto, dentro de la familia de procesos de

Absorcidén fisicoquimica, sefialados en ultimo lugar.



1.2.- Objetivos de esta Tesis.

La fabrica que FESA (Fertilizantes Espafioles S.A.) tiene en
Tablada (Sevilla) necesitaba solucionar con urgencia el problema
de emisién de oéxidos de nitrdgeno de su planta de a&cido nitrico,
que comprometia la viabilidad de aquél centro de trabajo cara a

1992.

De los procesos existentes, se selecciondé como mads adecuado para
la planta, un lavado alcalino de la firma ICI, con potasa disuel-
ta en agua y formacidén de nitrato potdsico, de posible venta como
fertilizante y que reunia adicionalmente la ventaja de una baja
pérdida de carga; exigencia ésta muy importante para el complejo,
a fin de no reducir la capacidad de la instalacién. Sin embargo,
aparte del coste muy elevado de la inversidén necesaria en la
nueva planta, el proceso introducia unos altos costes operativos
no compensados con la venta del producto, e incluso existian
incertidumbres respecto a la posible compra, precio y dispo-
nibilidad de 1la potasa, materia prima esencial del proceso.
Adicionalmente el proceso no garantizaba reducir la emisidn por

debajo de las 500 ppmv.

En esta Tesis se describen los resultados obtenidos en dos
plantas piloto disefiadas y operadas por el autor segin un pProceso
de absorcidén de b6xidos de nitrdgeno con acido sulfirico, cuya
aplicacidén para este tipo de plantas de acido nitrico es singular

y no realizada que se sepa en el mundo.



El proceso gquimico se ha patentado (100) y en la Tesis se
sefialan, también, las variables fundamentales del proceso y su
importancia relativa. Asimismo se discute a la luz de la teoria
de la transferencia de materia con reaccidén quimica, el estudio y
obtencién de los pardmetros fisicoquimicos bésicos que permiten
simular y escalar el proceso. Este desarrollo facilitdé al autor
la confianza en el disefio basico de 1la planta final que se
describe también y de la que fue también responsable; planta,
cuya construccién e 1ingenieria de detalle estd en fase de
desarrollo en la actualidad, estando pendiente la decisidén de

llevarla a cabo en 1991.



2.- REVISION DE LOS PROCESOS EXISTENTES.

A continuacidén se realiza una revisidén de los principales proce-

sos de tratamiento de gases de cola.

2.1.- Absorcién extendida con agua.

Esta técnica se basa en incrementar los volUmenes de absorcidén o
equipos necesarios y en bajar las temperaturas de la absorcidn.
Su desventaja estd en que los volumenes de torre necesarios para
reducir la concentracidén de gases nitrosos crece fuertemente al

reducirse ésta.

La estimacidén del tamafio necesario se puede deducir de la férmula

siguiente (3)

donde V es el volumen necesario expresado en m’/Tm  de NOsH
fabricado por hora, P es la presidén en bar absolutas, y [NO,] es
la concentracién de gas nitroso en salida expresado en g NO,H/m?
de gas a 20 grados y 1 bar abs. La constante F varia con la

temperatura como se presenta en la Tabla II (3).

Entre los procesos comercializados pueden citarse los siguientes:



- Weatherly, desarrollado por Weatherly Inc. en Atlanta
(E.E. U.U.) qgque puede usarse para plantas nuevas y para el
reacondicionamiento (revamping) de plantas antiguas. Utiliza agua
refrigerada especial (2-7° C) obtenida mediante un equipo adicio-
nal de fredén y requiere modificar el nUmero de platos del absor-

bedor o incorporar una nueva torre. El método se aplica sdélo a

plantas que operan por encima de las 9 bar.

Existen unas decenas de plantas incorporando este proceso en el

mundo (87) .

—-IPROCHIM denomina IAS (Intensive Absortion System) a su

Tabla 11.- Coeficiente de la férmula del volumen (3).

T °C F

15 2.000
25 2.400
35 3.100
45 3.800

proceso de absorcidn extendida desarrollado en Rumania. Consiste
en un disefio de torre de platos perforados que operan en régimen
de espuma con lo que se consigue una mayor eficiencia aplicable
al caso de plantas de la gama de media-alta presién, mediante la

sustitucidén de los platos de la torre de absorcidén existente por



los de nuevo disefio (4).

-Rhéne-Poulenc dispone de un proceso patentado denominado
HEA (High Efficiency Absortion) que puede andlogamente ser
instalado tanto en plantas de nueva construccidén, como formando
parte de los cambios requeridos en el "revamping" de una planta
existente para un mejor rendimiento o para cumplir los requisitos

mediocambientales.

El proceso se basa en favorecer el mecanismo de oxidacidén en fase
ligquida del NO,H, no del NO en fase gaseosa dque consume mucho
espacio inutil en las torres de absorcidn convencionales segun la

ecuacidn:

HN02 + 2 02 = HNO3

Este compuesto, NO,H, se forma por disolucién del NO y NO,
gaseosos y su combinacidén posterior con el agua en la fase
ligquida; y también se produce algo en la fase gaseosa por la
misma reaccidn en menor proporcidn; y por otra parte contribuye a
la formacién del 4&cido nitrico a través de la cadena de

reacciones siguiente:

H20 + NO + N02 = 2HN02

6HN02 = 4NO + 2H20 + ZHN03

siendo la segunda reaccidén la de formacidén del &cido nitrico a

partir de la descomposicidén del &cido nitroso en la fase liquida.



De esta manera el ahorro que representa el espacio muerto que se
rescata de las torres de absorcidén existentes se utiliza para
aumentar la superficie especifica gas-liquido y de esta manera se
incrementa la absorcidén. El1 disefio del plato para promover ese
contacto que implique una oxidacidén intensa del &cido nitroso

permite asi aumentar el rendimiento.

Aunque el proceso puede usarse sb6lo en plantas de alta-media
presidén, debe combinarse con un proceso de abatimiento cataliti-
co, ya que no permite bajar econdmicamente de las 1.000 a 1.500

ppmv de NO, a una presién de 3-4 bars (69).

2.2.- Reduccién catalitica (selectiva y no selectiva).

La reduccidn catalitica del gas de cola ha sido el método prefe-
rido y més extendido, tanto por razones histdéricas, ya que fue
patentado por Fauser en 1924, como por su simplicidad y facilidad

de implantacién.

La técnica se basa en afadir un combustible, generalmente gaseo-
so, por debajo del limite de inflamabilidad a la corriente de gas
de cola y hacerlo reaccionar sobre un catalizador de manera que
se produzca nitrdégeno y vapor de agua. En general ademas de
reaccionar el combustible con los 6éxidos de nitrdégeno, también
reacciona con el oxigeno que les acompafa. En el caso de que la
preferencia de la reaccidén sea la combinacidén con el oxigeno, el

proceso se denomina "catalitico no selectivo", lo que significa
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por lo tanto un mayor consumo de combustible.

Las reacciones que tienen lugar en un proceso no selectivo

utilizando por ejemplo, metano como combustible son las siguien-

tes:

CH4 + 202 = COz + 2H20
CH4 + 4NO = C02 + 2H20 + 2N2

CH4 + 2N02 = COZ +2H20 + N2

Si, en cambio, se utiliza un tipo diferente de catalizador y como
combustible amoniaco, las reacciones para esta catdlisis selec-

tiva resultan:

4NH3 + 6NO = 5N, + 6H,0

8NH3 + 6N02 = 7N2 + lZHzo

A continuacidén se revisan los principales procesos comerciales.

2.2.1.- Catdlisis no selectiva.

En estos procesos el catalizador suele ser platino, pentdéxido de
vanadio, u 6xidos de hierro o de titanio sobre un soporte adecua-
do. La cantidad de combustible necesaria es generalmente la
estequiométrica necesaria para la reduccidén del oxigeno libre y
combinado presente en la mezcla. Cualquier exceso apareceréa
contaminando el efluente. Por otra parte se produce también

monéxido de carbono e incluso &cido cianhidrico como polucidn
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adicional. Es posible operar con defecto de combustible de manera
que se produzca la eliminacidén del oxigeno libre y la parcial
reduccidén de los o6xidos de nitrdgeno a NO, lo que permite decolo-

rar el gas, sin reducir la emisidn.

Entre los procesos comerciales se encuentran los siguientes:

-Weatherly, cuya unidad de abatimiento opera con una
salida de 670-800°C que en muchos casos supera la permitida a la
entrada de la turbina de expansidén, por lo que se requiere uno o
dos cambiadores de enfriamiento, uno de los cuales puede ser una

caldera de recuperacidédn (87).

-Du Pont, en cuyo proceso el gas de cola se precalienta,
previo paso por un eliminador de gotas, por intercambio con la
salida del reactor de dos lechos; el gas se divide en dos co-
rrientes, una de las cuales entra en el primer lecho, vy la
segunda entra mezclada con el efluente del primero en el segundo
lecho. En ambas entradas se mezclan las corrientes con gas

natural antes de pasar por los lechos cataliticos (4).

2.2.2.- Catélisis selectiva.

En la catédlisis selectiva se emplea comercialmente en exclusiva
el amoniaco como combustible reductor. Ya que el oxigeno, en
estos procesos, no tiene que ser consumido en la reacciébn, el
consumo de combustible, en este caso amoniaco es menor que en los

procesos cataliticos no selectivos. Ademds la temperatura es
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menor, lo que resulta mas econdmico. El rango usual de temperatu-
ras es de 250 a 300°C, aunque a veces puede ser tan alta como
400-500°C. De todas maneras, en contrapartida, estos procesos
resultan caros de operacidén, por el alto precio del amoniaco; y
existe un residual de este gas presente en el efluente que puede
depositar sales ambénicas en la turbina de cola con riesgo de
explosiones; si la temperatura es inferior a la de sublimacidn

del nitrato o nitrito ambénicos a la presidén de operacidn.

Entre los procesos comerciales destacan los siguientes:

-BASF empezd a investigar su proceso en los afios 60 con
una familia de catalizadores, inicialmente nobles (Pt, Pd, Rh,
Ru) siendo finalmente en la actualidad pentdéxido de vanadio sobre
un soporte de alumina el que considera mas adecuado. Opera a baja
temperatura y el catalizador es particularmente sensible a la
deposicidén de productos alcalinos, por lo que la cantidad de
amoniaco debe controlarse de manera muy precisa. Por lo general
se produce un incremento de 10°C por cada 1000 ppmv NO,. E1l
contenido de amoniaco en el efluente no supera las 20 ppmv
pudiendose reducir los NO, a niveles por debajo de las 100 ppmv.
Para disminuir la pérdida de carga en el lecho catalitico el
catalizador se dispone en el lecho en una cesta de manera que el
flujo del gas discurre en forma anular. El licenciante del
proceso Uhde Gmbh, de Dortmund en Alemania ha instalado una

veintena de plantas en todo el mundo.

En el proceso BASF el gas se precalienta y en una unidad mezcla-
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dora se adiciona el amoniaco, pasando a continuacién la mezcla al
reactor catalitico en donde la caida de presidén es de 0,25 bar;
recuperandose el calor por intercambio con la entrada mediante un

intercambiador.

—-Chevron Research, adquirida por la Gulf 0il es
propietaria de un proceso de abatimiento catalitico cuyo reactor
puede instalarse corriente arriba o abajo de 1la turbina de
expansidén. La temperatura ha de ser superior a 210°C para evitar
la formacidén de nitrato y nitrito aménico en el lecho catalitico.
El rango de presiones de operacién se extiende de la presidn

atmosférica a la alta presidn (4).

-Didier Engineering, dispone de un proceso gue no
solamente ha sido aplicado a plantas de A&cido nitrico sino
también a centrales térmicas, plantas de produccién de éacido
adipico y otras. Didier de Essen en la RepUblica Federal de
Alemania utiliza como catalizador 6xido de cromo. El gas de cola
precalentado y a temperatura constante se introduce en el reactor
que dispone de varios lechos de catalizador dosificandose el

amoniaco en distintas proporciones entre los lechos (4).

-ESPINDESA, es una sociedad espafiola que comercializa un
proceso para muy baja temperatura (200°C) y también para alta
temperatura con distinto catalizador. El catalizador es del tipo
de metal precioso soportado por alumina. A diferencia de otros
procesos que requieren precalentamiento del gas, se disefia el

catalizador de manera que se adapte a la temperatura del proceso,
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lo que se traduce en un menor coste (58).

-Rhéne-Poulenc, sostiene que su catalizador dispone de
actividad elevada, incluso a 180°C, sin deposicidén de sales
ambénicas y sin precalentamiento del gas. Un sélo lecho catalitico
basta en el reactor de flujo radial para reducir la pérdida de
carga. El catalizador es del tipo de 6xido de vanadio sobre

pastillas de altmina (69).
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2.3.- Adsorcion.

La adsorcidén del NO, sobre un lecho de sélidos aunque factible
desde el punto de vista fisicogquimico, no ha sido comercializada
ampliamente, siendo la principal razdén su excesivo coste tanto de
inversidén en equipo, duplicado en general para permitir su
regeneracién, como por los derivados del consumo del adsorbente
como consecuencia de su degradacidédn con el tiempo, alto consumo

energético etc..

Entre los procesos que pueden citarse destacan los siguientes:

-Nissan Engineering. Utiliza un proceso de dos lechos de
tamices moleculares, que permite alcanzar las 10 ppmv de NO,.
Consiste en el enfriamiento del gas a unos 102 C con eliminacidn
del condensado seguido por la introduccidén de la corriente
gaseosa en el lecho adsorbente, que retiene en primer lugar la
humedad y después el NO,, ya que el lecho cataliza la oxidacidn
del NO a NO, en presencia de cantidades superiores al 1% de O,.
Posteriormente y mediante un compresor de aire y un horno, se
regenera en contracorriente el lecho, retornando el aire y gases
a la planta de &cido nitrico.

La eficiencia del proceso es muy alta, por encima del 95 % y no
depende del contenido de oxigeno del gas. Existen referencias de

alguna planta con este proceso en Japdn (4).
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-COFAZ. Este proceso francés usa un lecho de carbdédn activo
como adsorbente y para evitar su degradacidén por el acido nitrico
que se va formando y que incluso afectaria a la seguridad de 1la
planta, se realiza un riego en continuo y simultdneo con agua
durante el paso del gas, obteniendose una solucidén diluida de
4dcido nitrico que puede recuperarse. De esta manera también se
elude la necesidad de regeneracidn térmica del lecho.

De todas maneras los datos publicados indican que para las
aplicaciones de baja-media presidén 3-4 bar, no permite rebajar la

cifra de las 1.000 ppmv de NO, (70).
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2.4.- Absorcién fisicoquimica.

El uso de una solucidén para el lavado de los gases es sin ninguna
duda el método mas simple y efectivo de tratamiento. Con plantas
operando a 5 bar y utilizando sosa o potasa en solucidn acuosa se
pueden alcanzar emisiones de 200 ppmv (70). Si existe un mercado
para el producto resultante nitrito o nitrato, el lavado alcalino
es el procedimiento mas adecuado. Sin embargo si no puede utili-
zarse la solucidédn agotada, seria trasladar el problema de conta-

minacidén de gases a aguas residuales.

Se revisan en profundidad la recopilacidén de estudios, patentes y
procesos de absorcién fisicoquimica de los que hay abundante
bibliografia en los Ultimos afios y que estdn muy relacionados con

el proceso investigado objeto de esta Tesis doctoral.

Los procesos los podemos catalogar por el tipo de solucidn

absorbente en:

-Soluciones alcalinas puras.

-Soluciones alcalinas con agente reductor.
-Soluciones alcalinas con agente oxidante.
-Soluciones de compuestos ferrosos.
-Soluciones con caracter acido.

-Otras soluciones.
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2.4.1.- Soluciones alcalinas puras.

Se emplean para intensificar y aumentar la eficacia de la absor-
cién a través de la reaccidén con los compuestos acidos que se
forman por solucidén de los oéxidos de nitrdgeno con el &lcali

libre en soluciédn.

Un trabajo interesante de partida para la reactividad de los
6xidos de nitrdgeno con agua es el publicado por Komiyama e Inoue
(49) en el cual se obtiene para un rango de concentraciones de 10
a 5000 ppm para el NO, y de 100 a 100000 ppm de NO a presidn
atmosférica y temperatura ambiente lo siguiente:

El mecanismo dominante en la absorcidén de mezclas de NO y NO, es
su disolucidén simultdnea seguida por una réapida reaccidn con agua

para formar HNO,.

Otro trabajo con soluciones alcalinas es el de Aoki y otros (6),
para condiciones similares de trabajo se obtiene la influencia de

la alcalinidad de la solucidn sobre la velocidad de absorcidn:

Cuando se emplean soluciones de NaOH, las velocidades de absor-

cién son independientes de la concentracidén si ésta es superior a

100 moles/m3 y disminuye rapidamente para concentraciones menores

de 10 moles/m3.

La presencia de NO acelera la absorcidén de NO,.

19



La ecuacidén que se obtiene para la velocidad de absorcidén es la

siguiente (06):

N, = K [NO] . [NO,] K = 0,055 m*/ (mol) (s)

siendo [NO] vy [NO,] las concentraciones en la interfase en mo-

les/nﬁ y Np la velocidad de absorcidn expresada en mol/(s)(mz).

Aoki y sus colaboradores establecen asi gque el mecanismo de
transferencia estd gobernado por la difusidén del NO y NO, en la
pelicula liquida obteniendose wuna velocidad dos o&rdenes de

magnitud que con agua pura.

2.4.2.- Soluciones alcalinas con agente oxidante.

El 6xido nitrico es mucho menos soluble y reactivo que el NO, por

ello se agregan sustancias que puedan oxidarlo. Destacan como

agentes oxidantes el permanganato potéasico (KMnO,) y el hipoclo-

rito sdédico.

Sada y sus colaboradores (79) con relacidén a soluciones acuosas

de NaOH y KMnO, establecen como conclusiones que la reaccidn de

oxidacidén del NO y reduccidén del permanganato es de primer orden

respecto al NO y al KMnO, dando como ecuacidn: (79)

Ny = [NO] . ( k [KMnO,] Dyo)”

Donde [NO] vy [KMnO,] son respectivamente las concentraciones
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molares de 6xido nitrico y permanganato potdsico en la pelicula
liguida, Dy, es la difusividad del NO en el liguido y la constan-
te de velocidad de reaccidén de segundo orden k viene afectada por

la concentracidén de NaOH aumentando al hacerlo ésta.

Andlogamente Sada y colaboradores han publicado trabajos en los
cuales el agente oxidante es el NaClO, en lugar del KMnO,, siendo
el motivo del cambio el menor coste y facil tratamiento del

hipoclorito sdédico en el liquido residual.

Establecen que la velocidad de reaccidén es de orden 2 respecto al
NO y de orden uno respecto del NaClO, siempre que la concentra-

cién de éste Gltimo sea mayor de 0, 8M.

En otro trabajo de Sada y colaboradores (74) se aborda el estudio
de la absorcidén del NO y NO, separadamente. Para el caso del NO,

la reaccidédn es la siguiente:

4NO, + ClO, + 40H = 4NO; + Cl + 2H,0

Considerando que resulta de segundo orden para el NO, y de primer

orden para concentraciones de hipoclorito superiores a 1M.

Por lo que se refiere al NO se encuentra un salto en la velocidad
cuando las concentraciones interfaciales de NO varian de 5.107
mol/1l y 2.10"° mol/l. Por encima de esos valores el orden estéa

préximo a dos mientras que para valores inferiores es de uno.
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Una aplicacidén industrial que valida estos trabajos es el proceso
japonés MON de Nissan Engineering que emplea el permanganato y la
sosa con una eficacia del 90% obteniendo como subproductos
nitrato potédsico de uso fertilizante y didéxido de manganeso que

puede regenerarse de nuevo a permanganato (47).

2.4.3.- Soluciones alcalinas con agente reductor.

Otro camino para resolver el problema de la eliminacidén de o6xidos
de nitrdégeno es proceder en sentido inverso al anterior, es
decir, utilizar un agente capaz de reducir los 6xidos a nitrdgeno

libre.

Como agentes reductores suelen aparecer el sulfito y bisulfito
sbédicos (45) (91) (90) (89), aunque también existen trabajos con

yoduros de metales alcalinos (85) (8).

Entre los trabajos de la bibliografia se dispone del publicado

por Takeuchi y Yamanaka (91) en el cual se investiga el comporta-—

miento del NO,. La reaccidn resulta:

2N02 + 4Nast3 = 4Na2504 + N,

Se puede observar el efecto positivo gque puede tener en el gas el

S0, que puede ser absorbido y transformado al mismo tiempo que

los gases nitrosos.
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Takeuchi, Ando y Kizawa (90) han investigado la absorcidén del NO
y NO, por separado en una disolucidén de sulfito sbédico. Para el
comportamiento del NO encuentran que la absorcidén no depende de
la concentracidén de sulfito en el rango de los datos experimenta-

les, estableciendose la ecuacidn (90):

Nyo = (2/3 k Dy (H PNO>3/2)V2

siendo Ny, la velocidad de absorcidén molar por unidad de superfi-
cie, k la constante de velocidad de reaccidén, H la constante de
Henry para el NO y Py la presidén parcial de 6xido nitrico en el

gas y Dy la difusividad del NO en el agua.

Por el contrario, la presencia del NO, afecta positivamente a la
absorcién del NO a través de compuestos intermedios como el N,0;3
y el HNO,. Las experiencias con NO, consiguieron eficacias muy
elevadas (99%), con una concentracidén de sulfito superior a
0,05M. El1 mecanismo de reaccidn se establece por medio de la
existencia de dos reacciones, por un lado la reaccidén de hidrdli-
sis que da lugar a la formacidén de &cidos nitroso y nitrico y por
otro a la reaccidén con el sulfito que da lugar a la formacidén de

nitrégeno libre.

El gas de cola de las plantas de &cido nitrico suele llevar
cantidades mds o menos importantes de O,. Su comportamiento
frente a soluciones de sulfitos es negativo pues provoca la
oxidacién de éste a sulfato. Takeuchi, Takahashi y Kizawa han

buscado un aditivo inhibidor (89). Los aditivos encontrados, en
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orden de importancia son, hidroquinona, mono, di y trietanolami-

na.

2.4.4.- Soluciones con compuestos ferrosos.

Se ha comprobado la capacidad de ciertos compuestos de Fe para
reaccionar con el 6xido nitrico y formar complejos de coor-
dinacién. Se cita por ejemplo al sulfato ferroso y a los comple-

+2

jos del &cido etilendiaminotetracético de Fe y Fe*?

Tomando
como referencia los trabajos de Kustin e Hikita, Sada y colabora-
dores (73) han realizado experiencias con los compuestos arriba

mencionados.

Respecto del FeSO, establecen la reaccidén de formacidn reversible

del complejo:

NO + FeSO, = Fe (NO)SO,

El complejo es 1inestable vy su formacién puede estudiarse
aplicando la teoria de la absorcidén <con reaccidédn quimica

reversible.

En otros trabajos posteriores, Sada y colaboradores (71) (72) (76),

han estudiado el comportamiento del NO en soluciones acuosas de

+2 +3

Fe EDTA y Fe - EDTA con y sin agentes reductores. En el
primero de los casos obtuvieron la constante de velocidad de

reaccidédn para la formacidn del complejo de coordinacidn:
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NO + Fe'-EDTA ---> Fe'?(NO)-EDTA

Se deduce que los valores andlogos para la solucidén de sulfato
ferroso son bastante mds altos. Asi estiman que el régimen de
reaccidén para el sulfato es instantédneo, mientras que para las
soluciones acuosas del complejo Fe'” - EDTA es intermedio entre
un régimen de reaccidén rapida e instantédneo. Las experiencias

+3

andlogas realizadas con soluciones de Fe EDTA resultan

2

todavia inferiores a las del ion Fe'™ atn cuando son menos

sensibles al efecto del 0O, libre.

En 1985 Bosio y colaboradores (16) publicaron un trabajo emplean-
do soluciones acuosas diluidas de &cido sulfurico con altas
concentraciones de sulfato ferroso. El1 desarrollo del trabajo
tiene en cuenta las publicaciones citadas de Kustin, Hikita vy
Sada. Las conclusiones del trabajo permiten evaluar de forma
satisfactoria la velocidad de absorcién estableciéndose que la
cinética de la absorcidén del NO, es similar a la del NO
diferencidndose en un factor igual a la relacidén de solubilidades
fisicas. El mecanismo propuesto en la fase liquida es en dos
etapas, en la primera de las cuales tiene lugar la reduccidén del

NO, a NO por efecto del ion Fe'?

y en la segunda la formacidén del
complejo de coordinacibén Fe(NO)SO; que es la etapa controlante

como ya se ha descrito.

Finalmente conviene citar de pasada algunos otros procesos Yy
patentes, desarrollados con otros compuestos de Fe: Lavado con

solucidén de Fe”, SO3_2 y una alcanolamina (86). Absorcidén con
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solucién de sulfato ferroso y &cido sulfurico (60). Lavado por

medio de solucidén de sulfitos, sal ferrosa y acetatos (80).

2.4.5.- Soluciones con caracter acido.

La informacidén disponible hace referencia a los acidos nitrico y
sulfirico como agentes oxidantes capaces de transformar el NO a
NO,, el primero y de obtener complejos inestables de coordinacién

el segundo.

En 1980, J.B. Lefers y otros (55) publicaron un trabajo sobre el
empleo de &cido nitrico concentrado para la eliminacidén de los
6xidos de nitrdégeno de los gases de cola de las instalaciones de

fabricacién de &cido nitrico.

En 1983 G. Carta y R.L. Pigford (20) publicaron otro articulo de
pruebas de laboratorio de absorcidén de soluciones de A&cido
nitrico. La idea basica de los experimentos era lograr la elimi-
nacién del o6xido nitrico oxidadndolo a HNO, quedando retenido en
la solucidén. Después la solucidn se regeneraria por stripping de
los 6xidos de nitrdégeno que serian recuperados andlogamente a la
operacidén de blanqueo del &acido en el proceso del A&cido nitrico.
Las conclusiones a las que llegan, indican que se trata de un
caso especial de absorcién de un gas con reaccidn quimica de
orden cero respecto del gas reaccionante y de pseudo primer orden
respecto del producto de la reaccidn, lo cual presenta notables
diferencias con los casos usuales de absorcién con reaccidn

quimica.
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2.4.6.- Otras soluciones.

Se pueden citar los siguientes procesos y patentes:

Solucidn acuosa de sosa catalizada con carbdn activo (5).
Soluciones acuosas de amoniaco y carbonatos previa oxidacidn con
ozono (6).

Soluciones alcalinas con sulfito y tiosulfato sdédicos previa
oxidacidédn con ozono como oxidante del NO (36).

Soluciones alcalinas con sosa y sulfito sdédico previa oxidacidn
con ozono (93).

Soluciones de NaClO, previa oxidacién con ozono o didéxido de
cloro (82).

Solucidén de agua oxigenada (28) (29) (40).

Solucidén alcalina previa mezcla con ozono (95).

Solucidén de hipoclorito sddico (52).

Soluciones acuosas de hipoclorito célcico con un alquilfenol
hidroxiacetilado (61).

Solucidén de hipoclorito activada fotoquimicamente (33).

Solucidédn de hipocloritos alcalinos y alcalinotérreos (44).
Solucidén acuosa de urea, acido perclédrico, y perclorato sbédico o
potasico (54).

Solucidédn alcalina de tiourea (1).

Solucidn de bidxido de tiourea (42).

Soluciones acuosas de urea (41).

Soluciones acuosas de urea y acido sulftirico (23).

Soluciones de sulfuros y sulfitos (52).

Soluciones de sulfato amdénico (81).
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Soluciones de permanganato potésico (46).

Soluciones de nitrato amdénico (31).
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3.- PROCESO ELEGIDO.

Como se ha sefialado en el Capitulo 2, al revisar los procesos
existentes y su problemdtica: la absorcidén extendida con agua no
resulta muy eficaz, los procesos de adsorcidén son muy costosos en
operacién e instalaciones, los procesos de reduccidén catalitica
consumen energia o amoniaco que es un producto eminentemente
energético, la absorcidén alcalina es problemdtica por los subpro-
ductos de dificil colocacién en el mercado y no totalmente
eficaz, y las otras absorciones corren peor suerte por anti-
econémicas. Puede decirse, en resumen, que los procesos que
sobreviven actualmente son combinaciones de absorciones alcalinas
o extendidas con procesos de catalisis selectiva; generando en
cualquier caso altos extracostes de operacidén y amortizacidn de

las instalaciones que gravan el coste del nitrico producido.

El procedimiento objeto de esta investigacidédn consiste en la
absorcidén de los 6xidos de nitrbdgeno procedentes de la chimenea
de la planta de &cido nitrico con &cido sulfurico de concentra-
cién determinada, a temperatura ambiente con formacidén de &cido
nitrosilsulfurico. El1 ligquido resultante se procesa a temperatura
elevada en otro aparato de contacto gas-liquido donde mediante
aire caliente, vapor y segun los casos vacio, se arrastran los
6xidos de nitrdégeno concentrados en una corriente gaseosa que
puede reincorporarse al proceso de fabricacidn convencional de la
planta de &cido nitrico. De esta manera se regenera también el
4dcido sulfurico concentrado inicial que se recircula nuevamente

al proceso de absorcidn.
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3.1.- Antecedentes histoéricos.

La absorcidén y desorcidén de oéxidos de nitrdgeno por solu-
ciones de &acido sulfurico en presencia de anhidrido sulfuroso se
remonta a mediados del siglo XVIII con 1los primeros procesos
industriales de fabricacidén de &cido sulfurico por el método de
las cémaras de plomo. La primera instalacidén descrita se remonta
al afio 1746 0. En la torre de Gay-Lussac tenia lugar la absorcidn
y en la torre de Glover la desorcidn y posterior recirculacidén de
los 6xidos de nitrdégeno que servian de catalizadores participando
en las reacciones de oxidacidén e hidratacién del anhidrido
sulfuroso, con el oxigeno del aire y el agua respectivamente, a

4dcido sulfurico en las céamaras.

Durante los afios 1925-1950 se realizaron trabajos de investiga-
cién encaminados a estudiar el mecanismo de la absorcidén vy
desorcidén de los oéxidos de nitrdgeno por el acido sulfurico, con
la perspectiva de perfeccionar los procesos comerciales patenta-
dos de fabricacién en gran escala del &cido sulfurico por el

método de las cémaras de plomo.

Recordemos que desde un punto de vista tedrico, el mecanismo de
las reacciones que se desarrollaban en las céamaras de plomo
resultaron siempre muy complejas y se admitia ya en los afios
veinte de este siglo, de acuerdo con los trabajos de Sorel,

Lunge, Raschig y Berl que las principales reacciones eran:
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NO + NOz = N203

2H,S0, + N,03 = 2HNOSO, + H,0

2NO + 0, = 2NO,

SO4H, + NO = SOsNH,

2SOsNH, + %0, = HNOSO, + H,0

2SOsNH, + NO, = 2HNOSO, + NO + H,0
2HNOSO, + SO, + 2H,0 = 2SONH, + H,SO0,

y como reaccidédn global transcurriendo en fase gaseosa:

SOZ + 1/202 + Hzo = H2804

Estas reacciones permitian explicar de manera satisfactoria 1los
fenémenos observados en la operaciédn de las cémaras y en las
torres de absorcidén y desorcidn. Asi en las paradas inoportunas
con baja alimentacidén de agua se producia la formacidén del A&cido

nitrosilsulfurico (HNOSO,;) de color azul intenso o violeta.

Berl atribuydé como consecuencia de sus trabajos una gran impor-
tancia a dicho &cido violeta y demostrdé que la reaccidédn global
podia acelerarse al aumentar la presidén. La aparicidn posterior
de los procesos intensivos a base de torres de relleno, condujo a
modificaciones de las teorias anteriores; Petersen demostrd que
la reaccidén principal de oxidacién del anhidrido sulfuroso
transcurre en fase liquida, en combinacidén con el &cido nitrosil-
sulfirico y los productos de combinacién de éste 4&cido. EL
mecanismo que propuso fue el de disolucidén del anhidrido sulfuro-

so en el acido sulfurico, oxidacidén en fase ligquida de éste bajo

31



la accidén del &cido nitroso disuelto que lo transforma en acido
sulfirico liberédndose 6xido nitrico del liquido al gas; oxidacidn
posterior en fase gaseosa del 6xido nitrico a didéxido con el
oxigeno en fase gaseosa y posterior transformacién en Oxido
nitroso; y por ultimo, absorcidén del anhidrido nitroso por el
4dcido sulfurico en la torre de Gay-Lussac en forma de &acido

nitrosilsulfuarico (62).

En resumen el ciclo comprende una reacciédn homogénea en fase
gaseosa, dos reacciones de absorcién y una reaccidén en fase
liguida. P.Kachkaroff consideré que la formacién del A&cido
sulfirico en fase liquida es una reaccidén bimolecular y Salsas
Serra en los afios cincuenta distinguia entre la nitrosidad total
del é4cido y la nitrosidad activa o eficaz, dependiendo del grado

de disociacidén del &cido nitrosilsulfurico (62).

Dado que la tecnologia de las plantas de &cido sulfurico evolu-
cion6é en los afios 50 hacia los modernos procesos de contacto
catalitico, mas simples, no ha habido interés hasta ahora en

poner al dia una tecnologia olvidada.

Algunas aproximaciones modernas del proceso de las camaras se
conocen a través de la literatura, para aplicaciones especiales.
Asi se describe la planta Goslar en Alemania de CIBA-Geigy que
trata una corriente de mezcla de gases nitrosos y SO, con un
proceso tipo Petersen (66) modernizado y patentado por CIBA-Geigy

(24) .
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También se conoce la aplicacidén de estas técnicas para la purifi-
cacién de mezclas de gases nitrosos; asi en la literatura aparece
un proceso norteamericano patentado para la obtencién de NO
purificado mediante absorcién de la mezcla de gases con Aacido
sulfirico y desorcidédn con vapor de agua sin oxigeno y posterior

absorcidén con agua para eliminar el NO, dejando el NO puro (14).

Se conocen también intentos de llevar a cabo un proceso andlogo
para el control de emisiones de NO, en centrales térmicas. Asi la
NAPCA (National Air Pollution Control Administration) patrocind
una investigacién en 1970 llevada a cabo por Tyco Laboratories
encaminada a desarrollar un proceso de lavado con &cido sulfuirico
concentrado, para el control simultdneo del S0O,, pero parece que
fue desechada su puesta en practica por ser excesivamente caro

(11) .

En 1986 un articulo aparecido en Ingenieria Quimica suscrito por
Casals y Peipoch (21) fue especialmente revelador; el articulo es
un resumen del trabajo ganador en la IV Convocatoria del Premio a
la Creatividad concedido por el Colegio Oficial de Ingenieros
Industriales de Catalufia en 1986; en el trabajo se exponen las
experiencias realizadas a nivel planta piloto y posterior disefio
badsico de una planta depuradora de 6xidos de nitrdgeno para la
compafiia francesa SNPE (Société Nationale des Poudres et Explo-
sifs) en su factoria de Sorgues, en gases evacuados procedentes
de nitraciones organicas con mezclas sulfonitricas. Dada la
simplicidad del proceso, a presidén atmosférica, y con valores de

rendimiento importantes; resultaba interesante profundizar en el
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mismo y desarrollar su aplicacidén a las plantas de a&cido nitrico.
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3.2.- Descripcion del proceso.

E1l objeto del proceso es un procedimiento y una instalacidn para
llevar a cabo la recuperacidn y aprovechamiento de los oéxidos de
nitrégeno contenidos en los gases de emisidén de plantas de acido
nitrico. El1l procedimiento se basa en la absorcidén y reaccidn
quimica de los NO, con el acido sulfurico concentrado forméandose
4dcido nitrosilsulfirico (HNOSO,). Esta reaccidén puede invertirse
luego, mediante arrastre de los 6xidos absorbidos, obteniéndose
una corriente suficientemente rica como para poder ser aprovecha-

da.

En la absorcidén y desorcidn de los oéxidos de nitrdgeno con la
solucién de &cido sulfurico y agua estédn implicadas las reac-

ciones siguientes:

NO (g) + %20,(g) = NO,(qg)
NO(g) + NO,(g) + H,O(g) = 2NOH(qg)

2NO; (g) = Ny04(g)

NO(g) + NO;(g) = N03(9)
NO(g) = NO(1)
NO, (g) = NOy (1)

N;04 (g) = Ny04(1)

N,03(g) = N,03 (1)

NO (1) + NO,(l) + H,O(l) = 2NOH(1)

2H,S04 (1) + N,O5(l) = 2HNOSO.(l) + HyO(1)

2H,S04 (1) + NO(l) + NO,(l) = 2HNOSO,(1) + H,O(1)
2H,SO04 (1) + 2NO,H(1) = 2HNOSO4(l) + 2H,0(1)
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N204 (l) + HzSO4 (l) = HNOSO4 (l) + HNO3 (l)
2HNO3 (1) = Ny,O5(1l) + Hy,O(l) en medio sulfurico

N205(l) + 4NO(l) = 3N203(l>

Las cuatro primeras reacciones se dan en la fase gaseosa, las
siete ultimas se dan en la fase liquida siendo el resto los

equilibrios de solubilidad en la interfase.

Estas reacciones y equilibrios quimicos relacionan entre si las
diferentes concentraciones de los compuestos que intervienen; 1o
que significa que al modificar la temperatura y presidén del
sistema reaccionante, en la operacién del sistema, se producen
cambios en dichas concentraciones como consecuencia de la ley de
accién de masas. Es evidente que el incremento de la presidn
favorece la absorcidén al aumentar la solubilidad de los gases en
el liquido, y el efecto es inverso en la desorcidén. En cuanto a
la temperatura, al aumentar ésta crece la tensidén de vapor de los
gases absorbidos tanto por su menor solubilidad como por el
efecto térmico que produce la descomposicidén del &cido nitrosil-
sulfirico. Sin embargo, una menor temperatura favorece la
absorcidén, al aumentar la solubilidad de los gases y la desapari-
cién de éstos por reaccidén de formacidn del &cido nitrosilsulfu-
rico. En la préactica resulta preferible realizar la operacidn de
absorcidén a temperaturas cercanas a la del agua de refrigeracidn
de los servicios generales del complejo en el que se ubica la

planta.
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Las condiciones especificas para cada caso particular de aplica-
cién del procedimiento dependerédn, también, de las condiciones en
las que se encuentre la corriente de NO, sobre la que se va a
trabajar, asi como también de las condiciones que se requieran
luego para el aprovechamiento de la corriente gaseosa concentrada
desorbida. Lo anterior es valido, principalmente, para la presidn
de trabajo que debe ajustarse a las disponibilidad del gas de
cola antes de recuperar su energia de presién en la turbina de

expansioén.

La etapa de absorcidén se lleva a cabo en un aparato de contacto
gas-liquido que opera en contracorriente, para una mayor eficien-
cia, en el que se introduce el &4cido sulfuUrico concentrado por la
parte superior y la corriente gaseosa de gases nitrosos por la
inferior. Se obtiene asi por la parte superior una corriente
gaseosa purificada y por la inferior una corriente de &cido
sulfirico cargado de gases absorbidos y reaccionados. La corrien-
te purificada, antes de su emisidén, puede aprovecharse mecéanica-
mente, por lo que, para asegurarse de que no arrastra vesiculas
de 4cido sulfurico que corroerian los &labes de la turbina de

cola, se hace pasar por un lavador con agua.

Con objeto de conseguir una mayor eficiencia en el proceso,
habida cuenta de la alta relacidén de ligquido a gas que es preciso
poner en contacto, resulta beneficioso realizar una recirculacién
parcial del &cido cargado mezclédndolo con &cido puro procedente
de la etapa de desorcidn; pudiendo esta mezcla realizarse direc-

tamente en la propia torre de absorcidédn al disefiar el ultimo
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tramo de torre para baja relacidén de ligquido a gas e introdu-
ciendo el liquido purificado por la parte superior y la recircu-
lacidén por una entrada intermedia. El mantenimiento de la recir-
culacidén exige que la operacidén se realice de modo que la presidn
de vapor de los gases nitrosos absorbidos sea inferior a la
presidén parcial que éstos han de tener en la emisidén a la salida

de la torre.

Por otra parte hay que tener en cuenta la exotermicidad de las
reacciones de formacién del &cido nitrosilsulfirico asi como el
calor desprendido en la condensacidén y disolucidén del wvapor de
agua contenido en la corriente que se alimenta y que acompafia a
los gases nitrosos; considerando que se trabaja con acido sulfu-
rico concentrado de muy baja tensidén de vapor de agua , se deduce
de esto que el &4cido facilmente seque el gas al mismo tiempo que
disuelve los gases nitrosos. Por dicho motivo es preciso enfriar
la corriente en recirculacién en un cambiador de calor antes de

reincorporarla de nuevo a la etapa de absorciédn.

Operando con &cido sulfurico de concentracién comprendida entre
el 70 y el 80% en peso se consiguen, con facilidad, eficacias
superiores al 80% en menos de dos metros de relleno. Operando con
mayores concentraciones de A&cido se favorece la absorcidn, pero
desfavorece la desorcidén ya que ésta requiere temperaturas de
ebullicidén del &cido que se incrementan exponencialmente con la
concentracién. Por ello es en general, apropiado en la préactica,
mantenerse en un rango de concentraciones del 77-79% en peso de

H,S0,.
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La etapa de desorcidén requiere, previamente a la misma, un
calentamiento del &cido sulfurico cargado; este calentamiento se
realiza ventajosamente por intercambio de calor con la corriente
de &4cido sulfurico desorbido, de modo que se consigue un buen

aprovechamiento energético.

La temperatura de la etapa de desorcidén se elige de manera que se
mantenga el equilibrio del contenido de agua de la solucidén de
4dcido sulfurico. Es decir, dado que los componentes mayoritarios
son acido sulfurico, acido nitrosilsulfurico y agua, por la regla
de las fases, fijada una composicién porcentual de dos de los
componentes, para el equilibrio de 1las dos fases: 1liquida vy
vapor, y dada la presién de operacidén, la temperatura es fija.
Dos fases, tres componentes bédsicos y por lo tanto tres liberta-
des; elegidas tres: la composicién de dos componentes, vy la
presidén; el resto de variables no pueden cambiar. Asi puede
entenderse el control de la desorcidén que consiste en aportar el
calor necesario para evaporar el agua de tal manera que para la
presidén o vacio de trabajo se mantengan las temperaturas en la
torre. Si bajan éstas manteniéndose la presidén debe aportarse méas
calor a la corriente de entrada o al hervidor de la torre para
mantener las concentraciones, ya que el &4cido se habrd diluido

cambiando su composiciédn.

En general debe evitarse operar por encima de los 180 °C, debido

a que el material adecuado para la transferencia de calor a éstas

temperaturas en un medio tan agresivo es el téantalo, y no hay
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garantia de su comportamiento a la corrosidén por encima de los
200 °C. Por lo que en funcidén de la concentracidén del A&cido
sulfirico a mantener en el sistema se elige la presidén (menor que

la atmosférica) de operacidén més adecuada.

La corriente enriquecida en NO, y cargada de vapor de agua previo
enfriamiento y condensacidén se reincorpora a la planta de &acido
nitrico. El1 condensado &cido, que es una soluciédn mas o menos
concentrada en &cido nitrico, se bombea al tanque de condensados
4dcidos de que dispone la planta de &acido nitrico. En cuanto a la
fase gaseosa incondensable, se comprime con un pequefio compresor
del tipo de anillo liquido y se incorpora a la parte baja de la
torre de absorcidén o en salida de la torre o seccidédn de la torre

de absorcidn conocida como desnitradora del &cido nitrico final.

La instalacién en que se lleva a cabo el procedimiento descrito

consta esencialmente de:

Un separador de gotas para la corriente de gases nitrosos, previa
a la etapa de absorcién, a fin de reducir al minimo el aporte de
agua a la planta de recuperacidén. E1l arrastre de gotas tiene
lugar por efecto mecédnico del flujo gaseoso en la torre de
absorcidén de la planta de &cido nitrico y es conveniente minimi-
zar el aporte de agua a la etapa de absorcidén, pues todo el agua
entrante requerird energia (vapor de agua) para mantener la

concentracidén del acido recirculante.

40



Un aparato de contacto gas-liquido o absorbedor que opera en
general a presidén; por lo general una columna de platos o de
relleno a la que se alimenta por su parte inferior una corriente
gaseosa de la que se quiere recuperar los NO,, y en su parte
superior una corriente liquida formada por é&cido sulfurico
regenerado y por una corriente de acido parcialmente cargado de
NO,. Por fondo del aparato se extrae una corriente de A&cido
cargado de NO, y por cabeza una corriente gaseosa de bajo conte-

nido de NOy.

Un aparato de contacto gas-liquido o desorbedor que opera a
vacio, tipo columna de relleno o de platos, a la que se alimenta
por su parte superior una corriente de &acido cargado con NO,, y
en su parte inferior vapor de agua o nada. Por cabeza del aparato
se extrae una corriente enriquecida en NO,, y por fondo una

corriente de acido sulflrico concentrado y regenerado.

Un cambiador de calor o enfriador donde al mismo tiempo se enfria
con agua de refrigeracidén la corriente de Aacido regenerado junto
con la de recirculacidén de acido cargado antes de proceder a su

introduccidén el absorbedor.

Un intercambiador de calor o recuperador donde se intercambian
calor la corriente de &cido cargado proveniente de la absorcidn y
la corriente de &cido regenerado que deja el aparato donde se
realiza la desorcidén, de modo que esta corriente se enfria vy

aquella se calienta.
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Un cambiador de calor o recalentador donde se calienta la co-
rriente de &cido cargado antes de alimentarse al aparato que

realiza la desorcidn.

Un intercambiador de fondo de columna o hervidor donde se adicio-
na el calor necesario para evaporar el agua en exceso y para

romper la molécula de &cido nitrosilsulfurico.

Un intercambiador de calor o condensador donde se enfria con agua
de refrigeracidén la corriente enriquecida en NO, que abandona la
desorcidén produciéndose la condensacidén del vapor de agua conte-

nido en los gases.

Un separador de condensado al que se alimenta la corriente
enfriada procedente del condensador separdndose el condensado de

los gases incondensables.

Un compresor que comprime los gases incondensables, principalmen-

te NO,, para reincorporarlos a la planta de &cido nitrico.

Un lavador con agua para la corriente gaseosa exenta de gases
nitrosos de salida de la absorcidén para la eliminacidén de las
vesiculas de &cido sulfurico que pudieran arrastrarse por efecto

mecanico por el flujo de la corriente gaseosa.

Los materiales que se precisan para los elementos y aparatos de

la instalacidén son materiales anticorrosivos. Asi en la absorcién

se requiere como material metdlico el Sanicro 28 . Como pléasticos
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mas adecuados: el PVC reforzado con poliéster y fibra de vidrio,
y el tefldén. El1 cambiador refrigerante de Acido en recirculacidn
puede ser de grafito. La desorcidén es usual hacerla en vidrio al
borosilicato, incluidos los cambiadores de menor temperatura. E1

hervidor y recalentador tubulares han de ser de téntalo.

En la Figura N° 1 se representa una instalacidén especifica.

El gas cargado de 6xidos de nitrégeno (1) pasa por un separador
de condensado F-1 para eliminar el liquido arrastrado, entrando
en la columna T-1 donde en contracorriente se introduce &cido
sulfurico (2) en circulacién que es bombeado a través de la bomba
P-1 yv el intercambiador de agua de refrigeracidén E-1. E1 gas a la
salida de T-1 pasa por un lavador y separador de gotas con
recirculacién de agua F-2 antes de enviarse al proceso de la
planta de &cido nitrico por la corriente (3); por lo general a
través de los intercambiadores de gas de cola que preceden la
turbina de recuperacidén o expansidn, para proceder después a su

descarga atmosférica.
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[
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Figura.l Diagrama de flujo del proceso.




Una parte del liquido en circulacién (4) se sangra via el inter-
cambiador E-3 en contracorriente con sulfuirico regenerado vy
posteriormente por el cambiador de vapor E-4 pasando a la cabeza
de la torre T-2 donde se inyecta en contracorriente vapor de agua
o incluso aire por el fondo (56) que arrastra los gases nitrosos
concentrados recogiéndose en la parte superior (6) y enfriéndose
con agua de refrigeracién en el intercambiador E-5 donde se
separa algo de condensado, separandose el resto en F-3 para ser
la corriente finalmente comprimida por el compresor GB-1 vy
enviada al proceso de la planta de &acido nitrico (7). Por lo
general, esta corriente se envia a la salida de la torre de
desnitracién, caso de ser ésta independiente de la torre de
absorcidén, o en otro caso a la torre de absorcidén principal via

los cambiadores previos a la misma.

El &cido sulfurico regenerado (8) se bombea por la bomba P-3,
enfridndose antes en el intercambiador E-2 con agua de refrigera-
cidén, incorpordndose de nuevo al sulfurico en recirculacidén para

la absorcidn.
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4.- MATERIAL Y METODOS EMPLEADOS.

La investigacidén y el laboratorio suelen mantener una conexidn
débil con el resto de los trabajos de una empresa. Se suele dar
por sentado que la subdivisidén del trabajo exige que la ingenie-
ria de proceso vaya detrads de la investigacidén una vez terminada
ésta, y la ingenieria de detalle después de la terminacidén de
aquélla siendo la fase final de puesta en marcha encomendada

finalmente a la produccién o fabricaciédn.

En esta investigacidén se ha producido un nexo de unidén fuerte vy
paralelo, que raras veces se presenta, entre el ensayo, el
proceso quimico tedrico-practico, la ingenieria de disefio, y la
operacidén; lo que se ha traducido en un importante ahorro de
tiempo y medios que ha permitido la deteccidén oportuna de los
problemas que se fueron planteando y la obtencidén rapida de
soluciones. Todo ello gracias al equipo multidisciplinario de
personas que han trabajado de forma concurrente en el proyecto
bajo la direccidén del autor sin seguir los patrones clésicos

histéricos y una metodologia antigua probada ya ineficaz.

Se disefiaron y construyeron bajo la direccién del autor dos
plantas piloto que fueron la fuente de datos sobre el comporta-
miento del proceso con arranques y paradas intermitentes durante

dos afios.
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4.1.- Disefio y operacién de la primera planta piloto.

Se disefi®é una primera planta piloto cuyo objetivo era Jjuzgar la
viabilidad del proceso de absorcidén. Se definid por lo tanto un
balance de materia preliminar, tomando como base los resultados
de la bibliografia, en cuanto a condiciones de flujo en el
contacto gas-ligquido (21), vy considerando su posible escalado
industrial. Se observdé no obstante, ya en el inicio, que para
tener un riego aceptable del relleno en la torre, era necesario
la recirculacién del &cido sulfurico en continuo. La razdén de
esta obligacidén era la relacidédn muy importante de caudal de
ligquido a retencidén de NO, por paso, ya que resultaba, incluso
considerando un rendimiento del 100 %, un incremento de concen-

o)

tracién por pasada muy inferior al 1 % como NO,H.

Por lo cual la planta se dispuso, desde un principio, y pese a
que complicaba la instalacidén, con la posibilidad de recircular
de la salida de la torre a la entrada, con una bomba adicional,
una buena parte del A&cido, para concentrarlo asi en nitrosos,
purgando sdélo una parte, la que fuera precisa para mantener las
condiciones estacionarias y un buen rendimiento, compatible con
la mayor economia posible en la regeneracidén posterior del A&cido
nitrado necesaria en la planta de disefio final para hacer el
proceso cerrado, sin consumo alguno de &acido. Se establecid asi
como objetivo minimizar la purga siendo por otra parte factible
durante las pruebas piloto, la incorporacidén del &cido sulfuirico
diluido cargado de nitrosos a una planta de superfosfato que

formaba parte del complejo, por 1lo que podia evitarse el
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tratamiento de neutralizacidén del 4acido que hubiera sido

necesario para su vertido en condiciones seguras.

La planta se instald en la factoria de Tablada en Sevilla, con lo
que se garantizaba el suministro de los gases nitrosos en
condiciones de operacidén, el &cido sulfurico y su descarga, asi

como la realizacidén de los andlisis necesarios.

4.1.1.- Disefio de la planta piloto.

Definidos los objetivos y establecido el plan de trabajo, se
disefidé una torre de PVC de 250 mm de diédmetro y de 2300 mm de
altura, a partir de tuberia estdndar DIN PN-6, rellena de anillos
Raschig de 20x20 mm, confeccionados a mano a partir de tubo de
PVC de 3/4 de pulgada; para un total de unos 60 litros, equiva-
lentes a 1200 mm de altura en la torre (ver Figura 2). Esta
disponia de dos casquetes o caps estandard de PVC soldados en los
extremos del tubo y de tres juegos de bridas estédndar transversa-
les para la introduccidén del relleno y para acceso a 1los elemen-—
tos de soporte del mismo y al eliminador de gotas, siendo
aquellos de varilla también de PVC. Se utilizd rafia de polieti-
leno como tela soporte final. En la parte superior se disefid un
eliminador de gotas compuesto de fibra de vidrio en sandwich
entre malla de PVC, accesible para su colocacidén entre los pares
de bridas superiores. La tubuladura superior de ligquido, también
desmontable disponia de un sencillo distribuidor realizado con
doble T de 1 pulgada de PVC con tres agujeros de 2 mm por ramal

mids uno central. Disponia de cuatro tubuladuras, para entrada y
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[ ] Fibra de vidrio en sandwich
entre malla de PVC
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'"H” 25 @
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‘ ‘ (3 agujeros por ramal y uno central)

/ Soportes exteriores a 90 O

200

1500

Relleno de anillos Raschig
3/4"x 3/4" (PVC)

(trozos de tubo de 3/4")
60 litros = 1200 mm

Tuberia PN6 250 /d

Soportes exteriores a 90 O
Estructura soporte desmontable (PVC)

Material PVC translucido.

100

|
Juntas: PVC PE o Teflon
100 /d Tornilleria: PP / INOX

Presion de trabajo: 2 Kg/cn2 ef

200

Tewperatura: ambiente.

antitorbellino

Figura.2 Torre de Absorcién.
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salida de gas de 4 pulgadas y para liquido de 1 pulgada. La torre
se soportaba con una estructura tubular desmontable, de las
utilizadas para andamiaje, disponiendo de cuatro soportes acarte-
lados de pletina gruesa de PVC soldados con orificios para
atornillarse a la estructura, y a dos alturas. El montaje permi-
tia que el fondo de la torre estuviera a un metro del suelo para
permitir una buena altura neta de aspiracidén de la bomba para
aspiracidén y trasiego del &acido de fondo. E1l transporte de la
torre resultaba muy sencillo en un camidn convencional, recostada
sobre la estructura tubular longitudinal. La torre disponia
también en su parte inferior de un nivel visual realizado con
tuberia de PVC transparente y dos valvulas de macho de PVC para

aislarlo.

La instalacidén constaba ademés de la torre ya descrita de dos
tanques de polietileno para acido de 1 M3, un biddén de 200 litros
que servia como intercambiador de calor, donde con agua de
refrigeracién y unas vueltas de manguera sumergida se mantenia la
temperatura; dos bombas, una vertical para el tanque de &acido
limpio, y otra peristadltica para el &cido de fondo de torre y
recirculacién; dos rotédmetros y una placa de orificio para la
medida de caudales, asi como termbémetros y mandmetros. La
transferencia de flujos se hacia por medio de mangueras de PVC
reforzado; si bien habia algunos tramos de PVC rigido, para mayor
seguridad, en la zona de la bomba peristdltica y recirculacidén a

la torre. El esquema de conjunto se presenta en la Figura 3.
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Tabla Il1l1.- Resultados de las pruebas de absorcién.

Dia Hora Lig.Recirc Lig.Entr/Sal. Gas Pérd.Carga
1/h 1/h NM’/h mmH,0
} } } { { {
22/1 16.30 378,9 130,7 71 -
23/1 12.50 378,9 130,7 71 120
23/1 16.15 522,8 522,8 71 -
NOTAS:

Presidén: Atmosférica. Temperatura: 25°C.

Conc. acido entrada: 82,34 % SO4H,.

Conc. é&cido salida: 82,28 % y 81,53 % pentltima y ultima medidas
respectivamente.

NO, entrada: 2700, 2900, 2800 ppmv respectivamente.

NO, salida: 1100, 1200, 1100 ppmv respectivamente.

NO,H contenido en &cido de salida: 0,147 y 0,0367 % en peso, primera vy

tltima medidas.

Los valores de NO,H corresponden a la salida de la torre y se refieren
al total de compuestos oxidables al permanganato de la muestra
recogida expresados como acido nitroso.

Los valores de concentraciédn de sulfuarico se refieren a los analisis

de la acidez total de las muestras expresado como acido sulfurico.
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La torre e instalacidén se concluydé de acuerdo con el programa de
trabajo, en un mes, y en la fecha prevista se instald la torre y
accesorios para la prueba, realizandose la misma durante los dias

22 y 23 de enero de 1988.

4.1.2.- Operacidédn de la planta piloto.

Los resultados de la misma después de correcciédn de medidores,
segun las condiciones de operacidén se presentan en la Tabla III.
Durante las pruebas, la operacidén resultd estable y sin inciden-
cias que destacar. Fue necesario durante la prueba inicial del
sistema con agua, sustituir la bomba de recirculacidén por una
bomba magnética de mayor presidén, al resultar pequefia la previs-
ta. Los medidores mantenian los flujos uniformes y sélo resultaba
necesario corregir el flujo de salida de vez en cuando para

mantener el nivel de la torre.

El aspecto de la chimenea de salida de gases nitrosos era practi-
camente incoloro, aunque fijadndose bien durante un rato se podia

adivinar una ligera tonalidad por refraccidén de la luz.

La toma de muestras consistidé en mantener dos balones de vidrio
de recogida de gases, para la entrada y salida de la torre,
provistos de trampas para recogida de gotas de liquido en barrido
continuo durante horas, siendo sustituidos por otros nuevos en

las tomas de muestra, al retirarlos para el andlisis de gases.
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En todo momento se mantuvo la torre a presidn atmosférica, puesto
que se regulaba el gas a la entrada a la misma, siendo la
descarga libre a través de una chimenea existente; la temperatura
fue en todo momento constante entre 24-26°C, al mantenerse la

refrigeracibén al cambiador con agua.

Las mangueras de interconexién de 1los equipos se conectaban
mediante abrazaderas, por lo que no resultaba posible levantar la
presidén del sistema, ya que en otro caso la operacidén se habria
vuelto insegura y peligrosa. Hubo algunos fallos en los extremos
de las mangueras al principio de la operacidédn que se corrigieron
apretando los tornillos de las abrazaderas y las bridas de

acoplamiento.

4.1.3.- Discusidén de resultados primera prueba.

De acuerdo con los resultados obtenidos se absorbieron alrededor

de 1700 ppm de NO, que sobre los totales a la entrada representa-

ron una eliminacién del 60%.

Haciendo un balance de materia con los flujos de entrada y salida

se obtiene lo siguiente:

Balance de nitrdégeno absorbido del gas:

Por la reacciédn:
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NO, + NO + 2SO,H, —--> 2SO,HNO + 2H,0

71 NM’°/h x 1700 ppm x 47 Kg/Kmol x 107°

= 0,252 Kg/h NO,H.
22,414 NM®/Kmol

expresado como A&cido nitroso, resultd ser aproximadamente la

misma cantidad en todas las pruebas.

Balance de nitrdégeno en el acido:

Por anédlisis expresado también por el laboratorio como A&cido

nitroso, se tiene para las uUltimas dos series:

0,147 Kg NO,H x 1,75 Kg/1 x 130,7 1/h

= 0,336 Kg/h NOyH
100 Kg(SO4H2 + H20)

0,0367 Kg NOH x 1,75 Kg/1 x 522,8 1/h

= 0,336 Kg/h NO,H
100 Kg(SO4H2 + H20)

Por lo tanto se obtiene una diferencia neta de 0,336 menos 0,252,
es decir de 0,084 Kg/h de NO,H en el gas que equivale a un 25% de

descuadre en el balance.

Haciendo un balance similar para el agua, se observa que el orden

de magnitud del agua absorbida, aun suponiendo el gas saturado y
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teniendo incluso en cuenta el agua de formacidén por reaccidn,
considerando todo el gas nitroso absorbido convertido a nitrosil-
sulfirico, es de menos del 0,1 %. Sin embargo el efecto de
dilucién del &cido fué como se sefiala en las notas de la Tabla
IIT de hasta de 0,8 %. Presumiblemente la diferencia obedecia a
arrastre de liquido hacia la torre, como pudo confirmarse méas
tarde, puesto que la fuerte reducciédn de concentracidén para el
4dcido de salida no podria justificarse de otro modo. La torre de
relleno actud pues como desvesiculador captando ese arrastre de
condensados procedentes del Ultimo plato de la torre de absorcidn
de la planta de &cido nitrico y esto explica un mayor contenido

de nitrosos del &cido procedente de estos condensados acidos.

Podemos ahora analizar el rendimiento de la absorcidén en la torre
mediante wuna forma simplificada de 1la teoria de pelicula,
aplicada a la transferencia de materia de un componente gaseoso
soluble entre fases. Como se puede deducir de la teoria, por
ejemplo en Sherwood y otros (83)(84), el grupo adimensional
G/kgPypy es tedricamente independiente de la concentracidén y de la
presidén. Por otra parte la altura del relleno se relaciona con
las fracciones molares de entrada y salida de la torre de la
forma dada por la ecuacidén siguiente:
['y 1 G Ve Ay

( )
JY2 KoPyeud (1-y) (y-v")

siendo, ysy la media logaritmica dada por la férmula:
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Donde los vy, yi son las fracciones molares del soluto en la fase
gaseosa global y en la pelicula respectivamente, kg es el
coeficiente de transferencia de materia, P la presidén absoluta y

a el &4rea de transferencia efectiva por unidad de volumen.

El término de la izquierda bajo el signo integral tiene las
dimensiones de longitud y se designa como altura de una unidad de
transferencia HTU (height of a transfer unit) y al ser
independiente de la concentracién puede salir fuera del signo
integral. La integral restante que resulta se define como el
numero de unidades de transferencia NTU (number of gas-phase
transfer units). De modo que resulta,

[.YI yen dy
NTU =

JY2 (1-y) (y-v)

y también,

h = HTU - NTU

Por otra parte en este caso, ys media logaritmica de las
fracciones molares del total de gases insolubles en el seno de la
fase global y en la interfase podemos considerarla la unidad sin
error, asi como también a todos los efectos (l-y). Por lo que si

adicionalmente suponemos para simplificar que la concentracidn en
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la interfase gaseosa yi es aproximadamente cero (hipdtesis de gas
muy soluble o resistencia en fase liquida despreciable, podemos

integrar obteniendo:

La torre piloto, de acuerdo con las condiciones de operacidén (L =
13508 Kg/h/m’ y G = 1807 Kg/h/m’) se operdé muy alejada de las
condiciones de inundacidén (30-40 %), lo que traducido en valores
de altura de transferencia unitaria para el relleno, y sdbélo para
la resistencia en la fase gas, daria una Hg = 0,4 m., de acuerdo
con los valores de la literatura (63). La altura de transferencia
realmente obtenida, considerando una altura eficaz de relleno de
1 m, es decir, que los veinte centimetros de relleno restantes,
se consideran perdidos por efectos de borde en el flujo y su
distribucién, resulta de poco més de un metro. Exactamente,

considerando despreciable la presién parcial de nitrosos en el

ligquido:
2800
NTU = 1n = 0,93
1100
h 1
HTU = = = 1,075 m
NTU 0,93
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Por lo tanto la resistencia dominante en la transferencia de
materia estd en la fase liquida que multiplica por més de dos la

altura neta de transferencia.

Podemos observar también que la transferencia ha sido indepen-
diente del flujo de liquido al aumentar éste en la Ultima prueba
casi un 40%, por lo que podemos decir siguiendo a Carberry 0,
pag. 266, que la reaccidén es de tipo réapido e independiente del
coeficiente de pelicula k;. Por consiguiente era posible formular
la hipdétesis de que al aumentar la solubilidad del gas como
consecuencia del aumento de presidén, en caso de llevar a cabo la
absorcidén a presidén, la transferencia del gas al liquido aumenta-
ria, segun la siguiente ecuacidén que se puede plantear simplifi-

cando el fendmeno:

NO + NO, + 2SO,H, ---> 2SO,NOH + H,0

Suponiendo la absorcidén y reaccién de los gases en la fase
ligquida como limitantes también del proceso de transferencia. En
un diferencial de altura de torre se tiene por balance de

materia:

dN = keaP(y-y')Sdh = k;ad (x*-0) eSdh = -GSdy
Siendo N, el numero de Kmoles de nitrdégeno transferidos por hora;
ke, el coeficiente de transferencia para la fase gaseosa, Kmol-
/(h)(m%(atm); a, la superficie efectiva por unidad de volumen
del relleno; P, la presidédn absoluta en atm.; vy, yi, las fraccio-

nes molares de gases nitrosos en el seno del gas y en la interfa-
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se respectivamente ; h, la altura del

relleno en metros; kg, el Gas Liquido
coeficiente de transferencia de P =
- Py p
materia para la fase 1liquida, a c =0
—
Kmol/ (h) (m®) (Kmol/m’) ; 3, la
densidad molar, Kmol/m’; c' = &x°,
Interfase

la concentracién molar de gases

nitrosos en la interfase 1liquida,

en donde x' es la fraccién molar en Figura.4 Modelo de absorcién.
la misma; &, el factor de amplifi-

cacién para reaccidén rapida de pseudo primer orden, que puede
considerarse igual a (kﬂ%)%/kw donde k; es la constante de la
reaccidén considerada de primer orden de formacién del A&cido
nitrosilsulfuarico (hﬂ), Dy la difusividad media en el ligquido
(m*/h) para los gases nitrosos; S, la superficie transversal de
la torre en HF; G, es el flujo de gas total en Kmol/h(mﬂ de

seccidén de torre.

Ademés por el equilibrio en la interfase:

Py" = H'sx'

donde H, es el coeficiente de Henry de solubilidad media de los

gases (Kmol/ (m®) (atm) .

Eliminando las concentraciones de equilibrio en la interfase e

integrando resulta:

G [yi 1 G Vel

y K¢ aP e
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en donde definimos K{, coeficiente global de transferencia, por

la expresiédn:

Ks a kea H (Dyk;) “a

de forma que,

h = HTU . NTU

y finalmente,

G G 0,675
HIU = ———— 4+ ————— =H, + H = 0,4 +
keaP H (Dyk;) %aP p
Siendo Hg independiente de la presidén (84), y como se sehald

anteriormente para los flujos de operacién en la prueba, de un
valor de 0,4 m aproximadamente. H;, de resultas de la misma

tendréd que ser 0,67 aproximadamente.

Por lo tanto podemos plantear extrapolando a mas presidn, la

ecuacidn:

NUT = 1n = — a flujo G constante.

61



Como caso particular se obtiene para P = 1 atm, NUT = 0,93.

Se puede deducir de ésta hipdtesis el comportamiento a mayor
presidén que seria el siguiente: Para una presidn disponible en la
planta de &cido nitrico de 2 Kg/cm? manométricos, se deduciria de
la férmula anterior para el mismo flujo molar, sustituyendo P por
3 atm abs; la HTU valdria 0,6275 y NUT seria igual a 1,6; es
decir para una entrada de 3500 ppm de NO,, la salida seria de
unas 700 ppm, consiguiendo asi un 80% de rendimiento de absorcidn

en un metro de relleno.

Estas consideraciones permitieron seguir adelante con el proyecto

reformando la pequefia instalacién lo suficiente para realizar una

prueba a presiédn.
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4.1.4.- Conclusiones de la primera prueba.

1) La prueba se realizdé a presidn atmésferica, lo que

redujo la solubilidad de los gases nitrosos en el &cido.

2) El rendimiento no fué bueno, alcanzando sbélo el 60 %.

3) Los balances de materia en liquido y gas detectaban

diferencias atribuibles a efectos de arrastre de liquido.

4) El1 andlisis de la transferencia de de materia sefialaba
un efecto de resistencia no sbélo en la fase gas (40%) sino

también en la fase liquida (60%).

5) Al variar el flujo de liguido no hubo cambio en la
absorcidén, lo que tedbricamente sefialaba una reaccidédn de tipo
rapido independiente de la resistencia debida a la difusidn

hidrodindmica en el liquido.

6) Esta resistencia en la fase 1ligquida podia reducirse

segun un desarrollo simple, aplicando la teoria de pelicula,

mediante la elevacidén de la presidn.

7) Se podia cuantificar la mejoria del rendimiento a 3 bar

abs., que permitiria pasar del 60% a presidén atmosférica al 80%.

8) La prueba a presién caso de no haber confirmado las

hipbétesis anteriores hubiera obligado a la cancelacidén de las
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pruebas, ya que el proceso hubiera sido poco viable.

4.1.5.- Segunda prueba, a presidn.

En el segundo conjunto de experiencias se pretendia probar la
validez del planteamiento de la discusidén anterior, ya gque de
confirmarse dichos valores, el rendimiento era lo suficientemente
atractivo como para considerar muy en serio un proceso de éstas

caracteristicas.

Dado que la torre se habia disefiado para soportar una presidn
tres veces superior a la de trabajo, las modificaciones que fue
necesario acometer fueron principalmente la sustitucidén de las
mangueras por tuberia rigida de PVC de presién nominal 6 Kg/cm®.
Asimismo se pensaba incrementar el flujo gaseoso para conocer el
efecto de éste sobre la absorcidn, por lo que se redisefnid la
placa de medida de orificio para una menor pérdida de carga. Por
otro lado se elimind el enfriador de manguera en biddn, ya que se
habia comprobado que las pérdidas térmicas de la propia instala-
cién (dada su elevada relacidén superficie a volumen) compensaban
aproximadamente las del aporte térmico debidas a la reaccidn de

los nitrosos y a la absorcidén de vapor de agua.

La prueba se llevd a cabo los dias 10,11 y 12 de Febrero de 1988

y los resultados se presentan en la Tabla IV.
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Tabla IV.- Resultados Pruebas de Absorcién a presion.

Dia Hora NO, ent. NO, sal Gas Lig.e/s NO,H

ppm ppm Nm’/h 1/h $ °C
10 12,50 2700 700 75 130,7 - -
10 [14,50 2500 540 75 130,7 |0,195| 30
10 |16,00 2500 540 75 130,7 (0,195 -
11 13,00 2600 650 150 130,7 |0,340| 27
11 14,00 2900 820 150 40 0,760 33
11 (15,00 2900 540 53 130,7 |0,174| 31
12 113,00 2900 540 150 40 0,62 29
12 14,30 3200 540 150 20 1,23 32

NOTAS:

o)

Siendo el sulfurico de entrada del 79,97 % en peso salvo en el Ultimo
dia, por cambio de tanque que fue del 80,25 %.

Se mididé la pérdida de carga del lecho el primer dia siendo de 104 mm
H,0.

La recirculacidén se mantuvo constante en 378,9 1/h en toda la prueba.
La temperatura de entrada del &4cido y el gas oscild entre 15 y 20°C.

La presidédn se mantuvo constante entre 2,95 y 3,0 bar abs.

El valor de NO,H corresponde al valor en salida de la torre.

En el apartado 4.4.- Metodologia y equipo de laboratorio empleado, se

discute el procedimiento de analisis.

65



4.1.6.- Discusidén de resultados segunda prueba.

Cémo se puede observar de los resultados presentados se deduce

la bondad del modelo, pese a su simplicidad, obteniéndose valores
del 80% de rendimiento en la retencidén por el &cido de 1los
nitrosos contenidos en el gas de cola, que eran los esperados y

el objetivo a alcanzar en la prueba a presién.

Resul tados NOx

Fca. de Sevilla 1988. Primera Planta Piloto

HTU
o
o

|

0.4 \ \ \ \ \ \ \
0 0,002 0,004 0.006 0,008 0.01 0.012 0,014

Relacion en peso NOZH/S504H2
| P = 0 Kg/cm2 + P = 2 Kg/cmn2

Figura.5. Altura de una unidad de transferencia torre pequefa.
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Asimismo se puede observar que al duplicar el flujo de gas se
mantuvo la eficiencia, 1lo que mueve a pensar que la mayor
turbulencia compensd la mayor carga de nitrosos; al aumentar los
coeficientes de pelicula y reducirse Hg al trabajar cerca de
condiciones de inundacidén (85 %) e incrementarse la difusividad
en el liquido Dyy, compensando ambos el mayor valor de G. En la
Figura.5 se presentan graficamente los resultados de la prueba en
un grafico de la altura de una unidad de transferencia (HTU en
metros) en funcidén de la relacidédn NO,H/SO4H, en salida para los
resultados de ambas pruebas donde se puede observar el efecto de
la presidén y la poca influencia que tuvo las concentraciones de
los é&cidos sulfturico y nitroso en el liquido para el rango de

valores de la experiencia.

4.2.- Disefio y operacién de la segunda planta piloto.

Ante los buenos resultados obtenidos se decididé el escalado de la
planta piloto en un orden de magnitud, autorizédndose la construc-—
cién de una unidad demostrativa del proceso capaz de tratar
entre 1.000 y 2.000 Nm®/h de gas, como etapa previa para acometer
la construccién de la planta final de 45,000 Nm®/h que trataria
todo el gas de la planta de &cido nitrico. Este escalado supuso
una inversién de 6,5 millones de pts., a las que hubo que afadir

2 millones méds de la unidad piloto de desorciédn.
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4.2.1.- Disefio de la planta piloto.

Para la construccidén de esta nueva unidad piloto la factoria de
Sevilla aportd la construccidén de las lineas de entrada y salida
de &cido sulfurico al &area de tanques y planta de Superfosfato
respectivamente, asi como la puesta a punto de un intercambiador
de grafito disponible de una vieja instalacién de dilucidn de
4dcido sulfurico en desuso. Para la instalacidén de desorciédn se
contactdé con la firma Schott Ibérica representante de la firma
alemana Schott AG, a la gque conociamos como propietaria de
procesos de desnitracién en instalaciones de nitraciones
orgdnicas para explosivos, y se mostrd interesada en colaborar en
el desarrollo del proceso, ofreciéndonos una planta piloto de
vidrio para probar la eficacia de la desnitracidén e integracidn
en el proceso global y garantizar posteriormente la unidad final,
ya que las condiciones de disefio exigidas no eran las de un

proceso de desnitracidédn convencional.

La parte superior de la torre de absorcidn disponia de un cabezal
embridado, con boca de hombre, para acceso al plato distribuidor
de liquido y a las tuberias interiores de reparto, asi como al
eliminador de gotas o nieblas, facilitando su desmontaje. Esta
zona sufrié durante las pruebas hidrdulicas grietas entre la
brida principal al cuerpo de la torre y la boca de hombre. Estas
grietas, inicialmente se achacaron a tensiones provocadas por la
soldadura del cuerpo al plato distribuidor, pero eliminada la
soldadura, y reparadas, se siguieron produciendo, achacéndose a

fallo de disefio por la excesiva concentracidén de tensiones en la
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proximidad de la boca de hombre y la brida principal. Finalmente
se decididé realizar un nuevo disefio del cabezal, conjuntamente
con el fabricante, eliminando la boca de hombre superior vy
colocando en la estructura soporte exterior una ménsula, que
permitiera el acceso a las partes internas de la torre, desmon-—
tando los tornillos de la brida principal y tirando del cabezal

hacia arriba.

Durante la operacidén del equipo, se produjeron incidencias de
fugas en Jjuntas, inicialmente de neopreno, que se sustituyeron

por tefldén eldstico.

Hay que seflalar aqui la importancia que las medidas de seguridad,
tanto en el disefio como en la operacidén de la planta, tuvieron
para este proyecto; habida cuenta de la peligrosidad en el manejo
del &cido sulfurico concentrado a presidn, y la gran responsabi-

lidad que ante la eventualidad de una fuga pudiera tener lugar.

En la Figura.6 se presenta el diagrama de flujo de esta segunda
planta piloto. La planta como puede observarse se compone de dos
unidades perfectamente diferenciadas: La unidad de absorcidn,
compuesta principalmente por el separador y torre de absorcidn,
ambos equipos de PVC reforzado con poliéster; y la unidad de

desorcidn, disefiada en vidrio por la firma Schott.
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Figura.6 Diagrama de flujo segunda planta piloto.



4.2.2.- Operacidén de la planta piloto.

La operacidén del proceso resultaba sencilla tanto en su puesta en

marcha como en el mantenimiento de la misma.

Se realizaron dos tipos de pruebas, ya que la unidad de absorcidn
estuvo terminada varios meses antes que la desorcidén. Inicialmen-
te se realizaron pruebas con la unidad de absorcidén. Para ello se
alimentaba en continuo &cido fresco procedente de un tanque de
dcido sulfurico de concentracidén constante 'y se purgaba
simultidneamente &cido con nitrosos procedente de la recirculacidn
enviandose a través de tuberia a la planta de Superfosfato. Dado
que ambas lineas estaban provistas de rotédmetros, se podian
controlar facilmente ambos flujos y mantener el nivel de la torre

con pequefios ajustes cada dos o tres horas.

Para la puesta en marcha se comprobaba inicialmente el 1llenado
del tanque de &cido sulftirico de alimentacidén al que se tomaba
una muestra de concentracién. Se conectaba la bomba de alimenta-
cién del tanque, y se hacia nivel en la torre. Posteriormente se
conectaba la bomba de recirculacidén y se estabilizaban 1los
rotdmetros en los valores previstos para la prueba. Se abria el
paso de agua al cambiador y se comenzaba a alimentar gas poco a
poco manteniendo la presidén mediante la valvula de salida de la
torre de absorcidén. Se comprobaban los caudales y la caida de
presién de la torre hasta alcanzar las condiciones de flujo
deseadas. Posteriormente una vez estabilizada la planta se tomaba

nota de las condiciones y pardmetros de marcha cada hora y se

71



efectuaba una toma de muestras de gases cada dos o tres horas.

Cuando estuvo en servicio la instalacidén Schott, se procedia de
la misma manera para la puesta en marcha de la absorcién,
indicada anteriormente, y posteriormente se abria ligeramente la
vidlvula de paso a la instalacién de vidrio para llenarla de
adcido. Se abrian 1las valvulas de agua de refrigeracidén al
cambiador enfriador de fondos, y al condensador de cabeza,
manteniendo una presién de agua inferior a 3 bar. Se conectaba la
bomba de alimentacidén de acido sucio estabilizando el caudal en
el wvalor apropiado, reduciendo el aporte de A&cido fresco e
incorporando a través de la valvula apropiada acido desnitrado a
la aspiracién de la bomba de recirculacidén. Se conectaba a
continuacién el cuadro eléctrico, controlando las temperaturas
con un indicador digital a través de sensores (termorresisten-
cias) colocados en el calentador de cuarzo y en la torre de
desorcidén. Por ultimo se conectaba el ventilador y termostato de
calefacciédn en caso de wusar aire de arrastre o se abria la
valvula de vapor en caso de usar vapor de arrastre. Una vez
conseguida la temperatura de alimentacidén de acido y aire o vapor
de 150 °C se procedia a la toma de muestras de acido de alimenta-

cién y A&cido tratado de salida cada dos o tres horas.

4.2.3.- Discusidén de resultados.

E1l objetivo de las pruebas era diseflar con seguridad la futura

unidad para el tratamiento de los gases de toda la planta de

4dcido nitrico a fin de cumplir la legislacién en materia de
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contaminacién atmosférica. Para lo cual era necesario bajar hasta
valores inferiores a las 550 ppm de NO,. Otro punto importante a
investigar era el material mas adecuado a emplear para la futura
torre de absorcidén. Por extrapolacidédn se podia ver que para una
torre de més de 2,5 metros de didmetro el pléstico no podia ser
una solucidén facil, y lo ideal era buscar un material metdlico
resistente; por lo que se recurrid a una firma especializada en
aceros inoxidables de aplicaciones dificiles, Sandvik, a fin de
introducir testigos de corrosidén en la torre de al menos dos
aceros que permitieran conocer el grado de corrosidén del material

con el tiempo en las condiciones de servicio.

Podemos distinguir dos tipos de pruebas: Con sbélo la absorcidén en

marcha y con la absorcidén y desorcidn en servicio.

1) Pruebas con sbélo la absorcidn.

Se trabajd® con unos 1.400 Nm’/h de gas de cola con un contenido
en nitrosos entre 3.200 y 3.800 ppm de NO, y con un caudal de
riego de 14.000 Kg/h aproximadamente. Se concluye del conjunto de
datos de las pruebas realizadas que, para un acido de riego con
una concentracibén superior al 73% en peso de SO4H, como &cido
libre en la mezcla, los gases de salida tenian menos de 550 ppm

de NO,.

2) Pruebas con absorcidén y desorcidén en marcha.

Se trabajé con unos 300 Nm®/h de gas de cola, con un contenido
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entre 2.100 y 3.300 ppm de NO,; siendo el caudal del &cido de
riego de unos 10.000 Kg/h. La conclusidén vuelve a ser que para
concentraciones inferiores al 73% en peso de SO H, en el A&cido de
riego a la entrada de la columna, los gases de salida tienen
entre 1.400 y 2.000 ppm de NO,. Para concentraciones superiores

al 73% la salida estéd por debajo de las 600 ppm de NO,.

Tanto en el caso 1) como el 2) se pudo constatar que en primer
lugar la influencia del contenido de NO,H equivalente en el
ligquido parece de indole secundaria hasta un maximo de un 5% en
peso y que la influencia de la presién de la absorcidén y la
temperatura son también variables de segundo orden en el
resultado de los valores de salida de NO, para los intervalos en
los que se trabajoé (1,8 a 2,1 Kg/cm® de presién y 19 a 30 °C de
temperatura). Andlogamente y de menos significacidén resultan

todavia el resto de variables como los flujos de gas y liquido.

En la unidad de desorcidén se llevaron a cabo cuatro tipos de
experiencias cuyo fin ultimo era disefiar la unidad para desorber
los nitrosos contenidos en el &acido hasta un nivel inferior a
0,5% en peso de NO,H equivalente. Las pruebas se llevaron a cabo
con la colaboracidén de Schott, a fin de que los resultados les

permitieran disefiar con garantia la unidad final de vidrio.

Las cuatro pruebas fueron, desorciédn con aire, desorcidn con
vapor estando parada la absorcidn, desorcidén con vapor afiadiendo
4dcido nitrico a la corriente de entrada estando también parada la

absorcidén, y desorcidédn con vapor estando en marcha la absorcidn.
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En todas ellas se introdujo a la unidad alrededor de 100 Kg/h de
4dcido sucio, con un contenido de nitrosos entre el 2,3 al 3,8% en
peso expresado como NO,H equivalente. Sefialaremos a continuaciédn
los resultados generales de las cuatro pruebas. (En la Tabla VI,
se presenta el listado de los datos de operacién de la planta

piloto).

1) Desorcidén sdlo con aire.

Se trabajdé con concentraciones de SO4H, (no de acidez total)
entre el 70,2 y el 77,4% en peso y valores de nitrosos a la
entrada entre el 2,1 y el 3,8% en peso de NO,H equivalente. Los
resultados fueron, una diferencia entre la entrada y la salida
entre el 0,5 y el 1,8% siendo el valor medio del 1%. A valores
mids bajos de concentracién de SOH, a la entrada, mayor desnitra-
cién a la salida. La influencia de la concentracién de nitrosos
en el Acido a la entrada no influydé significativamente. Al pasar
el &cido por la torre se concentrd incrementandose el porcentaje
de concentracién en unas dos unidades. A la salida de los gases
nitrosos se produjeron unos condensados en el condensador entre 1
y 3 1/h por 100 Kg/h de alimentacién de &acido; este condensado
tenia entre el 6 y el 27% en peso de &cido nitrico trazas de

4dcido sulfurico (entre 0,1 y 0,4% en peso).

2) Desorcidn con vapor.

Al sustituirse el aire por vapor se alcanzaron valores de NO,H

equivalentes en el &4cido de salida inferiores al 0,3% en peso,
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con lo que el objetivo fijado se habia conseguido.

3) Desorcidén con vapor, ahadiendo acido nitrico.

Se afiadidé un 1% en peso de Aacido nitrico a la masa de &cido del
fondo de torre de absorcidén, obteniéndose a la salida de 1la

desorcidén valores de NO,H equivalente inferiores a 0,1% en peso.

4) Desorcidn con vapor y absorcidén en marcha.

Una Ultima prueba final de larga duracidén (48 horas) desorbiendo
con vapor y manteniendo la absorciédn en marcha, ya que en las
pruebas con vapor anteriores no se introducia gas a la absorcidn
recirculando el &cido nitrado de fondo de torre, confirmdé 1los

resultados anteriores.

Sin embargo hubo una dilucidén muy acusada del &cido sulfurico al
pasar por la unidad (del 73% al 68% en peso en las 48 horas), con
el consiguiente empeoramiento progresivo de la absorcidén. La
causa podria ser, la menor temperatura del vapor de entrada, al
haberse introducido menos cantidad que en las pruebas anteriores
y ser muy importantes las pérdidas térmicas en la linea de vapor

ademés de no estar preparada y disefiada la unidad Schott para
concentrar el &cido debido al aporte de agua al sistema a través
de los gases a la absorcidén. La firma Schott considerd suficien-
tes las pruebas para disefiar la unidad definitiva, que harian
trabajar a vacio para disminuir las temperaturas del 4&cido vy

evaporar el agua incorporada en la absorciédn.
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Pese a ello se considerd oportuno realizar una ultima prueba a
vacio con vapor para confirmar los datos obtenidos. Para lo cual
durante los dias 16, 17 y 18 de Noviembre de 1989 después de
haber acondicionado la planta, incorporando una bomba de vacio y
un hervidor auxiliar de vidrio, se realizdé dicha prueba final
trabajando a un vacio de 500 mbar y con una temperatura del &acido
inferior a los 180 °C. Fue necesaria la adicién de &acido nitrico
durante la prueba para reducir la concentracidén de nitrosos en el
4dcido de salida de desnitracidén a fin de romper la molécula de
nitrosilsulfurico y conseguir valores cercanos a 0,5% en peso. De
todas formas la absorcidén tuvo Dbuenos valores incluso con

concentracidén de nitrosos en el acido del 4,5%.
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4.3.- Equipo de Trabajo para la operacién de las unidades.

Para la operacién de las unidades se constituyd un equipo de
trabajo compuesto por personal investigador y de operacidédn de la

planta de &cido nitrico.

Durante las maniobras de arranque y parada era necesaria la
presencia del jefe de la planta y del contramaestre de la misma,
ya que se producian ligeras alteraciones en la planta de A&cido
nitrico al vehicular parte del gas al proceso. Durante la marcha
habia siempre una persona al menos al cuidado de la planta en un
adrea acordonada por motivos de seguridad y se tomaban lecturas de
los aparatos cada hora. Como la planta trabajdé durante periodos
largos de tiempo, fue necesario poner al personal a turnos de 8 y

12 horas durante la marcha continuada de la unidad.

Para los andlisis de laboratorio, habida cuenta que el personal
del mismo era limitado, era preciso recurrir a doblar el turno de
algtn analista para poder obtener valores tempranos que
permitieran tomar medidas en la planta para estabilizarla en
concentraciones; dejando el resto de determinaciones como

sobrecarga de trabajo en las jornadas siguientes.

El personal investigador fue de tres personas incluido el autor,
y aunque al principio no intervino el personal de operaciones de
la factoria durante las primeras pruebas, posteriormente fueron
asimilando vy aceptando el proceso y colaboraron al méximo

poniendo operadores de la propia planta de acido como superviso-—
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res y operadores del nuevo proceso.

El equipo de mantenimiento de la factoria intervino cuando fue
requerido para cambios de juntas y desmontajes y montajes de las
unidades, asi como reparacién de bombas, sustitucidén de juntas,
grietas en tuberias etc. que fueron surgiendo durante las

diversas operaciones.

Por otra parte un equipo de ingenieria de la oficina técnica del
centro de I+D bajo la direccidédn del autor intervino también
durante la etapa de cambios y modificaciones de la instalacidn
para la adquisicidén de bombas, rotametros, recdlculo de placas de

orificio de medida etc..

4.4.- Metodologia y equipo de laboratorio empleado.

Las pruebas se registraban de acuerdo con un impreso disefiado con
este fin, en donde se relacionaban las mediciones horarias de los
aparatos de medida y control, asi como los andlisis de laborato-
rio realizados posteriormente sobre las muestras recogidas a

intervalos regulares.

Sobre estas hojas de marcha se realizaban balances de materia,
previa correccién de los medidores para las condiciones de
operaciédn que afectaban la medida. Asi la presidén corregia la
medida de la placa de orificio de medida del caudal de gas, la
temperatura también afectaba a la medida de la placa por el

cambio de la densidad del gas. Andlogamente se corregia la
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lectura de los rotametros por influencia de la concentracidén del

adcido y la temperatura de acuerdo con los datos del fabricante.

Durante los ensayos realizados hubo un especial interés en
chequear los anédlisis realizados por diversos métodos, y sobre
todo comprobar si la incorporacién de los nitrosos al éacido

sulfirico era en forma de &cido nitroso o de &cido nitrico.

La analitica de rutina determinaba mediante valoracién del &acido

muestreado, con sosa normalizada, la acidez total expresada en %

SO4H, en la que ldégicamente podrian estar otros &acidos como el

NO,H y el NOz;H asi como el nitrosilsulfurico NOSO4H. Se realizaba

ademds con otra porcidén de la muestra una valoracidn con perman-

ganato para obtener los compuestos oxidables, presumiblemente el
°

NO,H y el NOSO4H, expresados en NO,H equivalente en % en peso de

muestra.

Sobre varias de las muestras se realizé en dos ocasiones una
determinacién de nitrdgeno total por valoracidédn Kjeldahl en un
aparato Micro-Kjeldhal del laboratorio de control de la factoria
de Tablada, habida cuenta que esta valoracidén es tipica para la
determinacién de la riqueza en los fertilizantes y estaba en
operacidén habitual en el laboratorio. Los resultados encontrados
expresados en NO,H fueron virtualmente idénticos a los obtenidos
por valoracidén con permanganato, asi de valores 3,24%, 2,09%, vy
3,75% en NO,H por valoracidén con permanganato en una de las

ocasiones, se obtuvieron 3,31%, 2,10% y 3,75% respectivamente por

valoracién Kjeldahl; con lo que se puede concluir que el &cido
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nitrico no estuvo presente en el sistema.

4.4.1.- Medios empleados.

Para la determinacién de los andlisis de laboratorio se utiliza-
ron los medios del Laboratorio de proceso y control de calidad de
la Factoria de Tablada (Sevilla) asi como su metodologia
analitica. Las tomas de gases se realizaban con matraces en forma
de balones esféricos normalizados de 500 centimetros cuUbicos y se
disponian en barrido continuo desde una toma a la siguiente,
disponiendo de trampas de liquido previas. La metodologia para la
determinacién del contenido total de NO, en el gas es el conocido
método normalizado en las plantas de A&cido nitrico del agua
oxigenada, utilizada para oxidar el NO a NO, aditivédndose con una
jeringa al matraz esférico y posterior retrovaloracién de un
exceso de sosa afiadida por el mismo procedimiento. Para el
andlisis de los liquidos se utilizaba la determinacidén de 1la
acidez total por valoracidén con sosa normalizada y del permanga-
nato para la determinacién de los compuestos oxidables, expresan-
dolos en % en peso de NO,H equivalente. Se hicieron adicional-
mente algunas determinaciones de impurezas de &acido sulfurico en

condensados de &cido nitrico por valoracidén de sulfatos, asi como

la concentracidén de acido nitrico de los mismos.

Para el andlisis de los datos, representacidén grafica de

los resultados, ajuste estadistico, simulaciones, etc.. el autor

utilizdé un ordenador personal Apple II Plus de su propiedad desde
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1980 y que ha convertido en PC compatible con disco duro de 40
Mbytes con electrbdnica adicional, conservando la doble posibi-

lidad de ejecucidédn de programas.

Como logiciales utilizados para el disefio asistido de planos etc.
se utilizdé AUTOCAD V.9. Para las simulaciones de la planta total
en su combinacién de absorcidén y desorcidédn para el balance de
materia y determinacién de las condiciones optimas de disefio se
empled el paquete EUREKA; La regresidén lineal y la matriz de
correlacidén de los datos se realizdé con el programa MICROSTAT,
para la representacién de graficos y transformacidédn de variables
se utilizdé la hoja electrdnica LOTUS 123 V.2 en espafiol y para
algunos otros el programa HARVARD GRAPHICS. Para la realizacidn
edicién y confeccién de la Tesis se utilizd el procesador de
textos WORDPERFECT V.5.0 en espafiol y una impresora laser HP

Laserjet II.
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5.—- RESULTADOS OBTENIDOS.

En este capitulo se revisan y analizan los resultados obtenidos

en las pruebas realizadas en las plantas piloto.

5.1.- Listado de los datos obtenidos.

En la Tabla V se presentan los datos de operacidén y analiticos
correspondientes a la primera planta piloto con detalle del
significado de 1las variables relacionadas. En la Tabla VI se
presentan aquellos obtenidos en la segunda planta piloto donde

las variables son las mismas que en la tabla anterior.

Por otra parte se evaluaron los resultados de pérdida de peso
obtenidos de la introduccién de probetas para ensayos de
corrosidén de dos metales: Sandvik Sanicro 28 y Sandvik SX. Ambos
metales sugeridos por una casa especializada, de acuerdo con las
ultimas novedades de la metalurgia aplicada a las plantas de
dcido sulfurico en condiciones dificiles de concentracidén vy
temperatura. Las caracteristicas del primero de los aceros se

presenta en la Tabla VII. No se revelan las del SX.

Se introdujeron dos probetas de cada tipo de metal, una con
soldadura y otra sin soldadura y se realizaron en dos periodos
distintos para los mismos espécimenes. Como era de esperar, para
materiales resistentes a la corrosidn, la velocidad de corrosidn
de las cuatro probetas ensayadas es menor en el segundo periodo

que en el primero, como se puede observar en la Tabla VIII de re
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Tabla V.- Listado de datos de operacion primera planta piloto.

NOXIN NOXOUT S NO2H Prel G Tlig
ppm ppm % peso % peso Kg/cm2 Nm3/h °C
2700 1100 82,34 0,147 0 71 23
2900 1200 82,28 0,1 0 71 23
2800 1100 81,53 0,037 0 71 23
2700 700 79,97 0,1 2 75 25
2500 540 81,32 0,195 2 75 25
2500 540 81,05 0,195 2 75 26
2600 650 81,28 0,35 2 150 22
2900 820 81,27 0,76 2 150 26
2900 540 81,32 0,174 2 53 25
2900 540 79,8 0,62 1,95 150 25
3200 540 80,03 1,2 1,95 150 28

NOTAS :

El %S representa la acidez libre total por valoracidén con sosa

y expresada en acido sulftrico.

El $%NO2H representa el contenido de compuestos oxidables al
permanganato expresados en NO2H.

La presidén es manométrica en la entrada a la columna.
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Tabla VI.- Listado de datos de operacion segunda planta piloto.

NO2H

Prel

Kg/cm2

28
29
30
31
37
40
39
33
33
31
36
27
27
28
28
29
34
35
30
32
31
32
32
22
23
22
22
18
20
22
22
20
19
19
21
23




Tabla VI.- Listado de datos de operacion.(Continuacion).

NOXIN

Prel
Kg/cm2

G

Nm3/h

1910
2260
2260
1830
2110
2470
2366
2713
3361
3043
2641
2749
2251
3462
3545
3420
3405
3470
2988
3202
2757
2763
2781
2567
2353
2434
2862
2620
2919
3472
2888
2803
3114
3224
3033
3216

NOXOUT S NO2H
Ppm % peso % peso

374 76,27 2,18
482 76,12 2,68
533 76,99 2,76
504 77,10 3,16
538 77,32 3,66
438 77,46 3,65
644 77,59 3,74
411 78,23 3,85
512 78,66 4,31
316 79,14 2,53
371 78,92 2,44
467 80,47 3,65
421 80,57 3,92
732 80,78 5,18
1726 74,52 1,93
1444 74,30 1,84
1059 73,20 1,74
740 72,72 1,76
1501 70,061 1,82
1715 69,48 1,62
747 72,97 1,56
1693 71,22 1,92
2041 67,04 1,82
2149 63,81 0,26
322 76,50 0,65
585 75,50 1,37
325 74,20 0,71
1150 73,40 2,30
1517 71,90 2,73
2380 71,80 2,13
326 84,20 0,80
321 83,60 0,83
321 82,20 2,40
330 82,10 3,68
560 81,50 4,46
1100 80,00 5,29

461
461
461
461
461
461
461
300
300
300
300
300
300
300
300
300
300
300
300
300
1000
1000
1000
1000
360
360
400
400
400
400
400
400
400
400
800
800

Tlig

°C

17
22
21
19
20
18
23
18
20
17
16
14
14
18
20
22
22
22
20
19
21
20
20
20
21
22
28
28
26
26
26
29
29
24
26
28




Tabla VI.- Listado de datos de operacion.(Continuacion).

NOXIN

NOXOUT

NO2H

Prel
Kg/cm2

G

Nm3/h

3224
3033
3216
2999
3320
3214
3011

400
800
800
450
450
450
450

Tlig

°C

24
26
28
24
24
24
26
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Tabla VII1.- Caracteristicas del acero Sandvik Sanicro 28.

Sanicro 28 Acero inox. austenitico de muy bajo cont. en C.

[}

Composicidén quimica %

C mdx. Si max. Mn max. P max. S max. Cr Ni Mo Cu

0,020 1,0 2,0 0,025 0,015 27 31 3,5 1,0

Especificaciones: ASTM B 668 para tubos y ASTM B 709 para chapa.

Aprobado para uso en equipos a presidén en ASME

Seccidén VIII Div.1l.

Tipo de acero DIN X1 NiCrMoCu 31 27.

Limite elastico (0,2%) 220 N/mm’ min.

Carga de rotura 500-750 N/mm?. Dureza Vickers 160.
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Tabla VIII.- Ensayos de Corrosion 22 Planta Piloto.

Probeta tipoPeso inicialPeso final Vel. de Corr.
(gramos) (gramos) (mm/afno)

Primer periodo (50 horas de marcha)

SAN 28-477305 60,0606 60,0526 0,034
SAN 28-471305 60,3141 60,2997 0,060
SX 964- W12 (1) 119,4944 119,4851 0,037
SX 964- W12 (2) 118,5256 118,5153 0,041

Segundo Periodo (41,5 horas de marcha)

SAN 28-477305 60,0526 60,0470 0,030
SAN 28-471305 60,2997 60,2940 0,028
SX 964- W12 (1) 119,4851 119,4806 0,025
SX 964- W12 (2) 118,5153 118,5113 0,023
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sultados. Dicha disminucidén es también ldégicamente mayor en las
probetas soldadas que en las no soldadas. Ello se debe a que los
resultados del primer periodo vienen a menudo incrementados por
pérdidas de material procedentes de "defectos" en la preparacidn

de las probetas (resto de rebabas).

En todos los casos se observa que la velocidad de corrosidn es
bastante inferior a 0,1 mm/afio, y puede considerarse que ambos
materiales Sanicro 28 vy Sandvik SX, tanto soldados como sin
soldadura, presentaran un buen comportamiento en el medio

ensayado y a las temperaturas de trabajo.

Un examen microscdédpico de las probetas permitid comprobar el buen
comportamiento de los materiales, al no detectarse ningun ataque
localizado (corrosidn intergranular o por picaduras), tanto en el
metal base como en las soldaduras y zonas prdéximas afectadas por

el calor.

5.2.- Representaciéon grafica de resultados.

En la Figura. 7 se representa una grafica con la distribucidén de
los resultados por frecuencia de NO, a la salida de las torres de
absorcién, para intervalos regulares de 100 ppm.

Se puede observar que al mismo tiempo que aparecen hasta un 14%
de valores inferiores a las 400 ppm de NO,, existe un amplio

porcentaje de valores superiores con una moda entre 500-600 ppm.
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Figura.7 Distribucién de resultados de absorcién NOx.

En la Figura. 8 se puede observar la distribucidén del rendimiento
como porcentaje del NO, de entrada absorbido. Se puede observar
que la distribucién es aproximadamente bimodal con més del 50% de
resultados superiores al 80% de rendimiento Jjunto con una alta

proporcidén, 18%, de valores inferiores al 50% de rendimiento.

Este caracter marcadamente Dbimodal de la distribucidén de

rendimientos, hace pensar en un fendmeno alternativo , no uUnico,

para explicar este comportamiento.
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Figura.8. Distribucién de rendimientos.

.4.- Analisis y transformaciéon de los datos.

Aplicando el modelo simple presentado en el Capitulo 4 puede

obtenerse la altura de una unidad de transferencia (HTU) como:

1,7

HTU =
1
Yn

1n

2
Yn

en la que se han deducido 0,3 m del total de 2 metros de relleno

para cubrir efectos de no uniformidad de flujo en cabeza y cola
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de la columna. Asimismo se considera que el nUmero de unidades de

transferencia viene dado por la ecuacidn:

NUT = 1n

en la que le y yﬁ son las fracciones molares de NO,

entrada y salida de la torre respectivamente.

en la

Resultados NOx
Fca.de Sevilla 1388/88
10
S O
B —
7 4
[0} &
)
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o
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>
T 4 o
]
34 o O
O [m]
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[m]
Sue o g o o = e o
1 a
() ] o %D DH%
Og O DE@] @% [m] O O DD% o O ] O
o T T T T T
0 0,02 0,04 0,06
Relacicn en peso NOZH/ S04HZ2

Figura.9. Altura de una unidad de transferencia absorcién NOx

Representando, ahora, los datos experimentales utilizando la

ecuacién simplificada de la altura de una unidad de transferencia
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(HTU), indicada méas arriba, para todos los datos de operacidén de
la segunda planta piloto se obtiene la Figura. 9 en la que se
presentan los valores calculados de la HTU en funcidén de 1la
relacidén en peso HNO,/H,SO; en la salida del liquido de la torre a
fin de observar cualquier efecto de mayor concentracién de
nitrosos en el liquido o menor concentraciédn de sulfurico que
permitiera por la mayor proporcidédn de agua, la hidrdlisis del
4dcido nitrosilsulfurico; aumentando por ello en ambos casos

presumiblemente la HTU.

Como podemos ver en la figura, no sucede asi y los valores de
mayor HTU se encuentran dispersos y no necesariamente relaciona-—
dos, al menos aparentemente con altos valores de la relacidén en

peso HNO,/H,SO,.

De una correlacidén matricial de todos los datos de operaciédn,
para las variables consideradas: G, T,, P, NOy, entrada, NO, en
salida, y composicidén del liquido con la HTU (Tabla IX), podemos
observar que el contenido en H,SO; es el que produce un valor en
la correlacidén significativamente més alto que para el resto de
las otras variables. Este resultado se refleja gradficamente en la
Figura. 10 en la que se observa un agrupamiento de los datos de
bajo HTU para las mayores concentraciones de &cido sulfurico,
superiores a un 76 % y de los mayores valores a las concentracio-
nes mas bajas. Este efecto puede observarse méds acentuado en la

Figura. 11 para la variacidén en el contenido de HNO, en las bajas

concentraciones medias de Acido sulfurico como pardmetro, permite
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Tabla IX.- Matriz de correlaciéon de los datos de operacion.

HEADER DATA FOR: C:NOX2
NUMBER OF CASES:

76

MATRIZ DE CORRELACION

NUMBER OF VARIABLES:

8

LABEL: Resultados NOx Fca.

Matriz de Correlacién

ROW
noxin
NOXOUT
SO4H2
NO2H

P rel

G Nm3/h
HTU
Tlig

ROW
NOXOUT
SO4H2
NO2H

P rel

G Nm3/h
HTU
Tlig

ROW
SO4H2
NO2H

P rel

G Nm3/h
HTU
Tlig

ROW
NO2H

P rel

G Nm3/h
HTU
Tlig

ROW

P rel

G Nm3/h
HTU
Tlig

ROW
G Nm3/h
HTU
Tlig

ROW
HTU
Tlig

ROW
Tlig

noxin
NOXOUT
SO4H2
NO2H

P rel

G Nm3/h
HTU
Tlig

CRITICAL
CRITICAL

de Datos de

CORRELATION MATRIX

COL. RAW SSCP
noxin 7.410370E+08
noxin 2.090083E+08
noxin 1.772784E+07
noxin 5.389698E+05
noxin 4.403546E+05
noxin 2.023690E+08
noxin 3.291266E+05
noxin 5.967859E+06

COL. RAW SSCP
NOXOUT 8.210572E+07
NOXOUT 5.038957E+06
NOXOUT 1.624998E+05
NOXOUT 1.292143E+05
NOXOUT 5.240798E+07
NOXOUT 1.383610E+05
NOXOUT 1.641716E+06

COL. RAW SSCP
SO4H2 4.371880E+05
SO4H2 1.369526E+04
SO4H2 1.095357E+04
SO4H2 4.603325E+06
SO4H2 8.112647E+03
SO4H2 1.430350E+05

COL. RAW SSCP
NO2H 5.274642E+02
NO2H 3.479387E+02
NO2H 1.215455E+05
NO2H 2.510695E+02
NO2H 4.196294E+03

COL. RAW SSCP
P rel 2.771443E+02
P rel 1.098720E+05
P rel 2.101569E+02
P rel 3.522533E+03

COL. RAW SSCP
G Nm3/h 7.224958E+07
G Nm3/h 8.254282E+04
G Nm3/h 1.701996E+06

COL. RAW SSCP
HTU 2.715666E+02
HTU 2.584076E+03

COL. RAW SSCP
Tlig 4.942386E+04

noxin NOXOUT SO4H2
1.00000

.02716 1.00000

.05914 -.65149 1.00000
-.28826 .05272 .29883
-.65071 .05700 03960

.66439 -.08425 -.09352
-.18226 .81699 -.65143

.69509 -.16243 10124
VALUE (l-tail, .05) =+ o
VALUE (2-tail, .05) =

Operacion Planta Piloto num.2

ADJUSTED SSCP
2.132671E+07
5.848169E+05
8.315669E+03

-1.353153E+04

-4.471377E+03
1.483737E+07

-8.938115E+03
1.646567E+05

ADJUSTED SSCP
2.174760E+07
-9.250421E+04
2.498929E+03
3.955343E+02
-1.899981E+06
4.045957E+04
-3.885457E+04

ADJUSTED SSCP
9.270257E+02
9.248627E+01
1.794009E+00

-1.377019E+04

-2.106253E+02
1.581194E+02

ADJUSTED SSCP
1.033246E+02
6.458345E+00

-2.241726E+04

-8.453248E+00

-2.586604E+02

ADJUSTED SSCP
2.214004E+00
-6.034326E+03
1.211777E+00
-6.420897E+01

ADJUSTED SSCP
2.338533E+07
-5.545148E+03
1.898821E+05

ADJUSTED SSCP
1.127697E+02
-1.418231E+02

ADJUSTED SSCP
2.631207E+03

NO2H
1.00000
.42700 1.
-.45605 -.
-.07831
.49608 -
r - .19021
+/-  .22550

OO
HJwWwo
oo
NoOYOYO
NOWO

N

VAR-COVAR.

.843561E+05
.797559E+03
.108756E+02
.804204E+02
.961836E+01
.978317E+05
.191749E+02
.195422E+03

VAR-COVAR.

.899680E+05
.233389E+03
.331906E+01
.273791E+00
.533308E+04
.394610E+02
.180609E+02

VAR-COVAR.

VAR-COVAR.

.377661E+00
.611126E-02
.988968E+02
.127100E-01
.448805E+00

VAR-COVAR.

.952005E-02
.045768E+01
.615703E-02
.561196E-01

VAR-COVAR.

.118043E+05
.393531E+01
.531761E+03

VAR-COVAR.

.503596E+00
.890974E+00

VAR-COVAR.

.508276E+01

P rel

G Nm3/h

[
O
[olele)
[ BN =)
OO
QWO

[y

49608

CORR

.00000
.83863
.07669
.84126

CORR

.00000
.10798
.76548

CORR

.00000
.26036

CORR

.00000

HTU

de Sevilla 26/12/89.

Tlig

1.00000
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Figura.l1l0. HTU en funcién de la concentracién del acido.

pensar en un efecto de equilibrio en el contenido de nitrdgeno
del 1liquido, o wvalor limite, para una concentracién media de
4cido, cuyo valor parece que va haciéndose mayor conforme la
concentracién del acido va aumentando.

Es decir segln nuestra hipdtesis, el modelo simple se hace valido
cuando se estd muy alejado del equilibrio, es decir, cuando el
valor que saturaria el acido con los compuestos nitrosos para la
composicién del gas fuera muy elevado, circunstancia que tiene
lugar cuando la concentracién del &cido sulfurico es alta. Para

bajas concentraciones sucede lo contrario, el contenido de
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HTU metros

Contenido de NOZ2H (% en peso)
B 73 % + 74 % <& 75 % A 76 % S04HZ

Figura.ll. variacién del HTU con el %NO2H.

equilibrio en el 1liquido es pequefio, y se alcanzaron con
facilidad valores cercanos a él en las pruebas de la planta
piloto, que dieron como resultado bajos rendimientos y por la

ecuacidén anterior altos valores de HTU.

El conocimiento del equilibrio entre los gases nitrosos y el
contenido en nitrosos del medio sulfurico, se puede encontrar en
la bibliografia de los estudios de fabricacién del &cido
sulfirico por el método de las cédmaras de plomo. Varlamov (96) en
1950 se propuso explicar los datos de equilibrio de diversos
autores, Sanfourche y Roudier, Elliott, Kleist, Wilkins y Weber,

mediante una ecuacidén semiempirica de la presidén parcial del
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anhidrido nitroso, N,0; (NO y NO, en partes iguales en volumen)

sobre 4cido sulfurico en funcidén de la concentracidédn del acido y

de la tensidén de vapor del agua a la temperatura de operaciédn,

mediante la férmula:

H = 10® donde H es el coeficiente de Henry (atm / %N,03)

siendo el pardmetro A funcidén de la concentracidén de acido:

(6,4353s - 2,1795)1logP,” + 18,4857 - 0,279s 65<s<73,5%

o>
|

(2,2275s - 0,1642)1logP,” + 1,88750 - 0,052s 73,5<s<84%

o>
|

0 2
y donde P, es la presidén de vapor del agua a la temperatura de
operacidén, s es la concentracién del &cido, expresandose la
concentracién total de nitrosos en el acido como porcentaje en

peso de N,03.

Varlamov indica que sus férmulas son validas para concentraciones

de anhidrido nitroso hasta el 7-9 % y temperaturas de 35 a 150°C.

Aplicando estas férmulas a los resultados de las experiencias,
mediante la aplicacidén de la ecuacidédn para la obtencidédn del

numero de unidades de transferencia, dada por

Yn T Yn
NUT = 1n

Yn T Yy

donde y{ es el equilibrio en fraccidén molar de NO + NO, en el gas
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correspondiente al liquido de composicidédn conocida, no se obtiene
mas que una pequefia mejoria en los resultados de la HTU, pero
persisten las diferencias sefialadas anteriormente. Este resultado
hace pensar en posibles errores o erratas en la férmula de
Varlamov, o bien que resulta de aplicacién a un sistema con SO,
en gran exceso y en condiciones de mas alta temperatura, en su
correlacién a los resultados de las plantas de fabricacidén de
camaras de plomo, tales que la invalidan para el sistema

estudiado.

En el siguiente capitulo se propone un modelo de equilibrio
sustentado sobre Dbases tedricas que permiten correlacionar
adecuadamente los valores de la HTU de los resultados experimen-

tales.

99



6.- DISCUSION DE LOS RESULTADOS.

6.1.- Teoria de la transferencia de materia con reaccion

quimica.

El primer modelo termodindmico que fue propuesto en la investiga-
cién de procesos de transporte de materia es el conocido por
modelo de pelicula, originalmente propuesto por Nernst en 1904.
Posteriormente en 1923 fue aplicado al transporte de calor vy
materia por Whitman utilizando el concepto de doble pelicula para
la teoria de absorcidén de gases. Ya el propio Whitman reconocia
que el modelo era una simplificacidén de la realidad al existir
una discontinuidad en la pelicula que no era ldégico que pudiera
suceder en la realidad del fendémeno fisico. Modelos posteriores
mids reales como el de Higbie de penetracidén que considera paque-
tes pequefios de fluido gque continuamente se renuevan en la
interfase y se ponen en contacto mezclandose en las fases;
mejorado a su vez por Danckwerts en el que se rechaza la
hipbétesis de Higbie de igual tiempo de renovacidén considerando
una distribucidén de probabilidad de las edades de los elementos
de fluido. Estos modelos aun cuando permiten un mejor plantea-
miento fisico del modelo, haciéndolo méas acorde con la realidad,

también lo hacen mas complicado de tratar matemdticamente.

Habida cuenta que el modelo o teoria de pelicula pese a sus
limitaciones permite obtener resultados préacticos equivalentes,
se mantiene la tendencia a desarrollar en el seno del mismo

expresiones més simples que, en cualquier caso, han validado los
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otros modelos més complejos.

Considerando, por lo tanto, wuna pelicula estacionaria en la
interfase liquido-gas en la que tiene lugar una reaccidédn quimica
de primer orden, segun Hatta y tal como indican Sherwood y otros

(83) :

= k;c c(0) = ¢ c(yp) = 0 en la pelicula

que es la ley de conveccidén de Fick con reaccidédn dada por r =
kic, donde c es la concentracién del reactante siendo ct con el
superindice i, en la condicién de contorno, el valor en la
interfase de la pelicula liquida, D es la difusividad del mismo
en el liquido, k; es la constante de velocidad de primer orden
para el reactante que desaparece en la reaccidn, e yg, es de
acuerdo con la teoria de pelicula el espesor de la misma,

estacionaria en la interfase que viene dada por,

0 . . . . .
en donde k'; es el coeficiente de transferencia de materia sin
reaccidén quimica.

Integrando la ecuacidén diferencial resulta:

senh [a(yo — V¥)]

senh (ayy)
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donde a = (k;/D) ™.

La velocidad de transferencia de materia (N) se obtiene de la

derivada &c/dy en la interfase, resultando:

-dc Dct ayocosh (ayy)
N =D N —— eny =0
dy Yo  senh(ayo)
Ya que D/y, = k%, y definiendo k; = N/c' como el coeficiente de
transferencia de materia con reaccidédn quimica y & = k./k’, como el

factor de intensificacidén por efecto de la reaccidén quimica; se

obtiene entonces:

aYo

Th (ayo)

Se puede facilmente deducir que € - 1 en el limite cuando k;y - O
y por lo tanto ay, — 0; como resulta ldégico suponer en ausencia
de reaccidédn quimica. Por otra parte para valores grandes de ayg,
es decir para soluciones muy reactivas, el limite de la tangente
hiperbdélica para k; —» «, ayy - «, es la unidad y por lo tanto la
aproximacién asintdética de € es € - ayg. La aproximacidédn es menor
del 1% para ay¢>2,6. Por consiguiente, en este caso, en el que
consideramos la reaccidén "rédpida" se cumple:

Yo 1

N = k' = (kD) ”c

Se deduce, por tanto, que en estas condiciones N es independiente
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del espesor de pelicula y,, lo que no sucede en ausencia de
reaccidén quimica; y por ello no presenta variaciones con el flujo
de liquido el cual hace variar el espesor de pelicula al ser mas
o0 menos turbulento y también es independiente en un absorbedor de

relleno de la retencién de liquido (hold-up).

El anadlisis anterior de Hatta puede extenderse facilmente a
reacciones reversibles, como demostré Huang y Kuo. Considerando
en lugar de c, (C-Ceq) en el desarrollo anterior y considerando

Ceq COnstante, se obtiene sin pérdida de generalidad:

N = (kD) ”*(c'-ceq)

considerando la velocidad de reaccidén en la forma:

r = kI (C_Ceq)

que tiene la reversibilidad implicita. Este resultado que se ha

obtenido considerando c.y constante se puede aceptar sélo si se

considera que las concentraciones del reactante liquido y del

producto de la reaccidén son mucho mas grandes que la concentra-

cién de gas absorbido.

.3.- Aplicacién de la teoria a las pruebas efectuadas.

Las hipdtesis que se expone a continuacidédn intentan desarrollar

un modelo que justifique los resultados obtenidos en la absorcidn

de los gases nitrosos, a la luz de la teoria de transferencia de
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materia con reaccidédn gquimica.

Suponiendo que los gases NO y NO, se solubilizan y reaccionan

ripidamente en el medio ligquido segun la ecuacidn:

NO(g) + NO,(g) + H,O(l) <« 2HNO,(1l) [1]

que se considera en equilibrio en la interfase liquida.

Resulta que este equilibrio no se verifica en la interfase
gaseosa, ya que existe ausencia de vapor de agua, por la baja
tensién de vapor en el &cido absorbente a la temperatura de
operacién. En cambio en la absorcién alcalina de los NO,, como

sefiala Carta, el equilibrio [1] en fase gaseosa es fundamental.

Indicaciones del equilibrio de esta reaccidén en agua se pueden
obtener de los datos experimentales de Theobald, que mididé el
equilibrio del sistema {NO, NO,, HNO,, HNO;, H,0} en funcidén de

dos reacciones independientes:

3NO, (g) + H,O(l) <« 2HNO;(1l) + NO(g) [2]

NO(g) + NO,(g) + H,O(l) <« 2HNO,(1l) [3]

definiendo las constantes de equilibrio empiricas:

K = W2HNO3PNO/P3NO2 [4]

Ki = Winos/ (Pro) (Pyoz) [5]
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Siendo Wuyos V Wmnor las fracciones en peso del HNO; y del HNO,
respectivamente en la fase liquida. Para la reaccidén [3] equiva-
lente a la [1] en medio acuoso, Carta y Pigford correlacionando

los datos de Theobald obtienen en el medio acuoso:

anl = _3,229 - 5,324 WHNO3 a 459 C [6]
1InK; = -2,230 - 5,951 Wyyes a 35% C [71]
anl = _1,074 - 6, 632 WHNO3 a 259 C [8]
que para Wgoe: = 0 podemos correlacionar en funcidén de la tempe-

ratura resultando como una aproximacidén que suponemos valida para

el medio sulfurico:

1nK; = 0,000785t” - 0,1627t + 2,5029 [9]

para el intervalo 25%<t<45°.

La reaccidédn limitante del proceso de absorcidén sulfurica consiste
en la difusién y reaccidédn en la interfase del &cido nitroso
(HNO,), formado mediante la reaccidédn anterior, con el A&cido

sulfirico (H,SO,) para formar A&cido nitrosilsulfirico (SO4NOH)

segun la ecuacidn:

La reaccidén de formacidén bimolecular se puede presumiblemente

poner de la forma:

r = k[HNO,]'[H,S0,] - k' [SO,NOH] [H,0] [11]
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siendo r la velocidad de reaccidén en moles/l.h y k, k'las cons-
tantes de velocidad de reaccidédn directa e inversa respectivamen-
te.
El equilibrio se verificard para r = 0 resultando:

k [SO4NOH] [H,0]

K, = — = [12]
k' [HNO;]eq[H,504]

que podemos considerar se alcanza en el interior de la fase
liguida global. por lo que la velocidad de reaccidn puede expre-

sarse de la siguiente manera en funcidén del equilibrio:

r = k{[HNO,]'[H,S0,] - K, '[SO,NOH] [H,0]} [13]

r = k[HZSO4]{[HN02]i - [HNO;].q} en donde sustituyendo el

nitroso en equilibrio por su valor, resulta,

r = k[H,S04]{ [HNO,]" -[SO,NOH] [H,0] /K, [H,S0,]} [14]

En el equilibrio de la reaccidén [1] se verifica, utilizando la

ecuacidén [5], vy sustituyendo [HNO,] por su valor &; - Wgyoo/47

donde &; es la densidad del liquido, y 47 es el peso molecular

del HNO, que:

Ki = Winos/ (Pyo) (Pyoz) [5]
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6LK1‘/2 O * Wano2 [HNO,]
= = [15]

1

47 47 (P'wo) * (P no2)

En la que se seflala con asterisco las presiones parciales de los
gases nitrosos para establecer que son los valores de equilibrio
para la concentracién de HNO, en la interfase. La media geométri-
ca de las presiones parciales puede aproximarse por la media
aritmética, sin casi error, dado que en las plantas de &cido
nitrico la relacidén entre pyo Y Pwoz €Stéd en general comprendida
entre 0,5 y 2; siendo en muchos casos cercana a la unidad, como

se pudo comprobar en determinaciones analiticas en esta planta.

Por consiguiente la ecuacidén anterior puede escribirse:

P yw
(Pwo) “(Pyo2) ¥ = ————— [16]
2
2:47 [HNO,]
yy= — [171]
5. K% P
donde y% = yﬁw + y}w es la suma de las fracciones molares de NO

y NO, en el gas en equilibrio con la composicién molar del

ligquido.

Ahora, planteando la absorcidén en un diferencial de torre dh, vy

aplicando 1la teoria de transferencia con reaccidén quimica,

consideridndola de primer orden, resulta:
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dN
—— = keaP(yy-y'n) = (k[H,S04]Dyozs) *a ([HNO,] '~ [HNO,]) [18]
dh

siendo N los Kmol/h de nitrbgeno transferidos por m? de seccién
de torre, vy yﬂ“ [HNO,] son los valores en equilibrio en 1la

interfase del gas y liquido, relacionados por la ecuacidédn [17].

Resulta entonces,

, 2:47 [HNO21*
vy & — [19]
5. K% P

Por otra parte si hacemos para la composicidén global del ligquido
la composicidén ficticia del gas en equilibrio con aquél dada por

la ecuacidn [17], resultard la ecuacidn [18] en la forma:

aN , (k [H2S04] DyozsKy) “81.aP (v 5=y n)
—= keaP(yy-y'n) = [20]
dh 2:47
Por balance de materia en el gas resultard también dN = -Gdy

donde G son los Kmol/h.m? de flujo de gas por seccidn de torre.

-Gdy  (yn-¥'w) (Y'u=y'n)
= = [21]
dh 1 2:47
kcaP 81aP (k [H,S04] DyoeKy)
De donde:
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G 2:47-G ~dy

keaP 81aP (k [H,S04] DyoeKy) Y-

Dado que G/kgaP es la altura de una unidad de transferencia para
la fase gas, Hg, denominamos a 247G/(6LaP(k[HZSO4]DMQﬂq)%), Hy,
como altura de unidad de transferencia (resistencia) debida a la

fase liquida.

Integrando y considerando que dado que la mayor relacidn de
ligquido a gas implica que la composicidén del liquido cambia poco

entre la entrada y la salida de la columna, resulta:

[ -dy v'v - ¥x
h = (Hg+H) li = (Hg + Hy)ln —8888 [23]
J YN_y*N YZN - Y*N

Se va ahora a considerar ahora el caso de equilibrio generalizado
gas-liquido y a determinar la presién de gases nitrosos en
equilibrio con un liquido de composicidén determinada (fijado
segun los valores obtenidos en las experiencias realizadas en las
plantas piloto), y a su vez en equilibrio de composiciones a

través de [10], [12] y [17] por la expresiédn:

2:47 [SO,NOH] [H,0]

Vo

o1 Ki” Kp P [HzS04]

Mediante el primer equilibrio dado por la reaccidén [1] vy la
constante de equilibrio K; dada por la expresidén [9], se pueden

calcular las composiciones de las sustancias en equilibrio con
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los datos analiticos y paradmetros de marcha. Esto se lleva a cabo

de la forma siguiente:

Definimos Wussosr Wazor Wanoz ¥V Wsosnon COmo el tanto por uno en peso
de cada sustancia en la fase liquida en el equilibrio de 1la
reaccidén [10]. Considerando 1los datos obtenidos y medidas
analiticas en las pruebas de absorcidén pueden plantearse los

balances de materia siguientes:

%S 98 98-3
= Whzsos t Wino2 + — Wsoanox [25]
100 47-2 2:127
$HNO, 477
= Wanoz + — Wsoanon [26]
100 127
1 = Wuzsos T Wanoz + Wsoanon + W20 [27]

en donde %S es la acidez libre determinada en el laboratorio
expresada como Aacido sulfurico en tanto por ciento; $%$HNO, es el
contenido de nitroso vy nitrosilsulftirico determinado en el
laboratorio como compuestos oxidables expresados en porcentaje en
peso de HNO,. Ambos %S y %HNO, se dan en el listado de datos de

la Tabla VI.

Adicionalmente y por el equilibrio implicito puede plantearse con

las ecuaciones [5] y [17],

1/2 *
Ki" P yw

WHNOZ = [28]
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Donde los valores y} pueden aproximarse en partes por milldén por
el valor dado por la expresidén que resulta de hacer 1, que es la
media del resto de valores, la altura de la wunidad de
transferencia (HTU) para los 25 valores andémalos superiores a 1,4
metros en los que presumimos el efecto de equilibrio sobre la
velocidad de reaccidén. Es decir, para cada uno de dichos 25 datos

fijamos la expresidn,

In — = 1,7 [29]

donde y% es el valor de entrada e y% el de salida de NO, de la
torre, lo cual nos permite determinar el valor y} que resuelve
la expresidén anterior del numero de unidades de transferencia
igual a la altura del relleno sin efectos de borde, tras haber
hecho HTU igual a 1. Los valores de HTU corregidos de esta forma

se representan en la Figura.l2.

Resolviendo ahora las ecuaciones [2571, [261, [27] y [28]
obteniendo las composiciones del liquido para los 25 datos de
absorcidén en la segunda planta piloto; podemos ahora introducir
dichos valores en la expresidn de equilibrio [12] correspondiente
a la reaccidédn [10], si consideramos dicho equilibrio ldégicamente

alcanzado en el seno de la fase ligquida global, no en la
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Resul tados NOx corregidos
Fabrica de Sevilla 1588/89
1.3
0
1,2 - [u]
u]
1,1 o =
O
u]
" 1 - o o mooo OO 0 0D mmm O oo
0
= ml
0,9 - O O m) O 5
c
@ 09 ] O o 5
= o
u]
T 0,8 =] m]
0 ]
m O O
]
07 A ] o O
. u] O B0
=)
to
0,6 4
m)
0.5 \ T \ T
0 0,02 0,04 0,06
Relacion en peso NOZ2H/H2504

Figura.l2.- Altura de unidad de transferencia corregida.

interfase.

De este modo obtenemos la constante de equilibrio K, dada por la

ecuacioén:
WSO4NOH WHZO
127 18
Ky = [30]
WHNO2 WHZSO4
47 98
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Resultados NOx

Fabrica de Sevilla 1988/89
130

120 —

110 —

100 —

S0 —

70 —

K2

60 —

50 —

40 —

30 —

10 —

18 22 26 30 34 38

Temperatura del liquido (grados C)

42

Figura.l1l3. Determinacién de la constante de equilibrio K,.

cuya representacidén grédfica se ilustra en la Figura.l3 en funciédn
de la temperatura del 1liquido en °C y cuya regresién lineal

conduce a la ecuaciédn:

K, = 38,65 + 4,908 (t - 22,99) [31]

En los resultados anteriores hemos hecho uso de la hipdtesis de

considerar valida la férmula de la constante K; en la ecuaciédn

[9] dada para el sistema agua-nitrico-NO, para aproximar los

valores del [HNO,] en equilibrio en el medio sulfirico. Podemos
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considerar que en las condiciones con acido sulfturico concentra-
do, se reducird todavia mas la solubilidad de 1los gases vy
légicamente disminuird la concentracidén de equilibrio, haciendo

que la K; sea menor.

Para los céalculos anteriores, resolviendo las ecuaciones [25],
[26], [27] y [28], la concentracién de [HNO,] obtenida es menor
en dos o6rdenes de magnitud frente a la de [SO,NOH]. Esto refuerza
el hecho de que en el equilibrio global dado por la ecuacidn
[24], podemos considerar la constante global de equilibrio
combinada, KI%KzéL/94, aplicada ahora con toda propiedad a los
datos obtenidos del sistema investigado, considerando todo el
nitrdégeno absorbido como SO,NOH, acido nitrosilsulfarico,
despreciando el pequefio valor del HNO, en equilibrio. Por otra
parte la acidez libre se puede considerar como suma de la debida
al H,S0, y el SO,NOH, y el agua la diferencia a 100 en tanto por

ciento en peso.

Por otra parte, a partir de los resultados corregidos de la HTU,
podemos obtener la altura de una unidad de transferencia debida a

la fase liquida, H;, dada por la diferencia:

Hy = HTUcorr — Hg [32]

donde para obtener la altura de transferencia debida a la fase

gaseosa, Hg, aplicamos la correlacidén de los datos de Fellinger

para el amoniaco, a través de la ecuacidén dada por Sherwood,

Pigford y Wilke en la pag. 452 (84).
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Hy = 5’3Go,395L—o,417 [33]

en unidades inglesas (G,L en 1b/hft? y Hg en ft).

Corregimos 1los valores de Hg para el sistema amoniaco-aire,
sabiendo que la Hg, segun la teoria, es inversamente proporcional
a la Raiz cuadrada de la difusividad, por lo que de los datos de
difusividad disponibles del sistema amoniaco-aire Dygz-aire = 0,198
cm?/s0 y del sistema NO, NO,-nitrdégeno, dados por WeisweilerO,
Dyo-yz = 0,153 cm?/s v Dyoryewz = 0,123 cm?’/s. Tomando la media

aritmética resulta

Heeorr = He (0,198/0,138)"(0,8/1,3) [34]

Donde se ha corregido adicionalmente por la diferencia en HTU
entre anillos Raschig y Tellerettes (Alpharings de 1"), dada por

el fabricante como relacidén 0,8/1,3 para el sistema NHs;-aire.

Por diferencia, a través de la ecuacidédn [32], obtenemos 1los
valores de H; experimentales, relacionados ahora segun se dedujo
anteriormente, por la ecuacidn:

2:47-G

o - [35]
5.aP (k [HySO4] DyozsKs)

El wvalor del 4&rea efectiva de transferencia, se aproxima

tipicamente como 0,2 veces la superficie volumétrica del relleno

115



dada por el fabricante: 90 ft?/ft’. La difusividad del HNO, en el
ligquido se puede aproximar, a falta de datos, como media de los
valores dados por WeisweilerO para el NO y NO, en agua: Dy =

2,16:107° cm?/s y Dyoy = 2,5107° cm?/s.

De esta manera es posible despejar k de la ecuacidn anterior y
representarla graficamente en funcién de la temperatura, para

todos los datos experimentales en la Figura.l4.

10000

1600

1/T x 1000 (en grados Kelvin)

Datos —+— Regresion lineal

3.10 3.15 3.20 3.25 3.30 3.35 3.40 3.45

Figura.l4. Determinacién de la constante de velocidad k.
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La regresién logaritmica de los valores permite obtener la

relacidn:

In k = 101,013 - 28,9548-(1000/Ty) [36]

(coef. de correlacién = 0,86 para 76 datos.)

siendo las unidades de k 1/mol h, y de T, grados Kelvin. Estando
asimismo representada esta expresidén lineal en coordenadas

logaritmicas con los datos.

6.3.- Modelo final de calculo del absorbedor.

Después de la obtencidén en los apartados anteriores de 1los
pardmetros bésicos que definen el comportamiento del sistema
experimental en la absorcidén de gases nitrosos, consolidado con
la teoria de transferencia de materia y reaccidén quimica sujeta
al equilibrio, se puede definir un modelo del proceso que permita
el calculo y disefio de la torre de absorcidén para cualesquiera
condiciones de variables geométricas vy de -estado; o bien,
anticipar para una columna dada el comportamiento fisico de sus
corrientes de salida para diferentes variaciones de las entradas

a la misma.

Las ecuaciones mas generales que definen un proceso en contraco-
rriente de éstas caracteristicas son, por lo tanto, las siguien-

tes:

dyy Yn T Y
- = — [37]
dh (Hg + Hyp)
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*

dys Yo = Y H

_ - [38]
dh Hg (Dy/ Dazo)
dTg (Sc/Pr)??(Tg - Ty

_ = [39]
dh Hg
dTL G _dTG _dyN _dyH

- = MW", + (—-AHgR)- + (AH.): [40]
dh L-cy dh dh dh
dmy G -dyy my dL

-—_—= — + — — [41]
dh L dh L dh
de G _dyN 1 _dyH My -dL

—_ ,—. e — — — — — — ——— [42]
dh L dh 2 dh L dh
dmg dmy

_ = [43]
dh dh
dL —-dyy —-dys

- —— =(127-28+18/2) G + 18 —— [44]
dh dh dh

Las dos primeras ecuaciones corresponden a la transferencia de
materia de N y H,O respectivamente. Las dos siguientes represen-—
tan el balance de energia en las dos fases, gaseosa y liquida,
haciendo intervenir en esta Ultima el efecto térmico asociado a

la reaccién de los oéxidos de nitrdégeno y a la condensacidén y
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dilucidén en el &cido del vapor de agua contenido en el gas. Por
ultimo, las cuatro finales, corresponden al balance de materia de
cada componente, es decir, el balance entre fases del N, H)0,
H,SO; y balance de materia global. Todo ello en relacidén con las
ecuaciones de reaccién [1] y [10]; asi, cada mol de N absorbido,
produce 1/2 mol de agua y promueve la desaparicién de un mol de

H,S0, para formar un mol de nitrosilsulfurico.

Adicionalmente es preciso tener en cuenta, las relaciones de

equilibrio:
94'mN'mH
yy= ———— [45]
K, Ky Pmg
Py (my; Typ)
Yo = ———————————— [46]
P

La primera de ellas corresponde al equilibrio de 1los gases
nitrosos, segun la ecuacidén [24], obtenida anteriormente, y la
segunda es el equilibrio del vapor de agua en la fase liquida que
puede aproximarse mediante la presidn parcial sobre soluciones de
4dcido sulfurico con el mismo porcentaje molar de agua, segun

valores tabulados, por ejemplo en Perry (63).

La resolucidén de las ocho ecuaciones diferenciales, fijadas las
condiciones de contorno, mediante las entradas y composiciones a
la columna de las dos fases y la geometria de la misma, se

realiza considerando fijas, mediante estimaciones iniciales para
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la fase liquida, las condiciones de todas las fases en la parte
concentrada o fondo de la columna. Integrando, en sucesivas
pasadas, las ecuaciones diferenciales por el método de Runge-
Kutta de cuarto orden, vy actualizando en cada pasada por
interpolacidén lineal (Lagrange) con un factor de ponderacidn, las
condiciones de temperatura y composicién de la fase 1ligquida
estimadas al principio, a fin de obtener la convergencia para los
valores fijados para la entrada de 1liquido en cabeza de la

columna.

Este caso mas general de cédlculo es necesario cuando la relacidn
de liquido a gas L/G es pequefia, como en el disefio de la parte
superior de la torre, regada con sulfurico desorbido y no
recirculado. En el caso tipico de alta relacidén L/G con recircu-
lacidén, el efecto de la variacidn de la composicidén del liquido y
la temperatura entre cabeza y fondo de columna es despreciable a
los efectos del célculo de equilibrio y éste se puede suponer
constante como en las pruebas de la planta piloto. La integracidn

en este caso conduce a la ecuacidn [23].

Un programa en BASIC que realiza este cédlculo, se presenta en el
Apéndice, en donde se ha partido de un programa generalizado de
resolucién de sistemas de ecuaciones diferenciales por el método
de Runge-Kutta dado por Heilborn (37) adaptédndolo a este caso
particular, evaluando en su caso los paradmetros fisicoquimicos
mediante ecuaciones de regresidén polindmica de tablas y correla-

ciones.
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Ademés de los paradmetros de constantes de equilibrio y velocidad
de reaccidén correlacionados en éste y capitulos anteriores se
determindé la densidad del ligquido en funcidén de la temperatura y
concentracién (63) en el rango de operacién de 20-30 °C y 70 a
80% de H,S0,. Las alturas de unidad de transferencia de la fase
gas Hg en funcidén de G y L y de la fase liquida H; (funcidén de o,
P, G, k, y concentracién de sulfurico) vya referidos antes. E1
valor de y% (funcidén de las concentraciones de &cidos sulfurico
y nitrosilsulfirico y agua asi como de P, K;, K, y &.). El wvalor
de y} (funcién de la concentracién de &acido, temperatura y P a
través de la correlacidén de tensiones de vapor para soluciones
acuosas de éacido sulfurico (63). El1 numero de Schmidt y de
Prandtl en funcién de 1la temperatura a partir de datos de
nitrégeno (63). Calores especificos de gases y ligquidos (63).
Calores de solucidén y condensacidén en funcidén de la temperatura,
etc.. Los polinomios de interpolacién para dichos parametros

figuran en el programa de ordenador en el Apéndice.
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7.- PROYECTO DE PLANTA FINAL.

7.1.- Introduccion.

En este capitulo se definen los datos Dbésicos de disefio y las
especificaciones de materias primas, productos finales, subpro-
ductos y servicios asi como el equipo principal gque se ha
considerado necesario para la Ingenieria Béasica de una planta de
eliminacién de NO, de 45.000 Nm’/h de capacidad con una concen-—

tracién de NO, de entrada de 4.500 ppm.

En las diversas pruebas realizadas en plantas piloto se han
encontrado los pardmetros de disefio necesarios para la definicidn
de la Ingenieria Ba&sica del proceso, donde se han aprovechado
todos los conocimientos y tecnologias necesarios en orden a
conseguir un buen proceso, tanto desde el punto de vista de 1la
inversibén necesaria, como del rendimiento y fiabilidad de su

operacidn.
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7.2.- Especificacién de la planta y servicios.

7.2.1.- Bases de disefio.

7.2.1.1.- Capacidad de la planta.

La planta ha sido disefilada para una capacidad de 45.000 Nm®/h y

4500 ppm de NO, de entrada.

7.2.1.2.- Condiciones del emplazamiento.

Se han considerado los datos correspondientes a la féabrica de
Sevilla, tanto en lo referente a la climatologia como en 1lo

referente a las condiciones de los servicios de la misma.

Se utilizard el sistema existente de agua de refrigeracidén en
circuito cerrado a 30 °C de entrada a cambiadores para disefio.

Maxima temperatura de retorno 40 °C.

En cuanto a vapor y agua de proceso, segun los datos disponibles

por la factoria, su utilizacidén no plantea ninguna dificultad, al

aprovecharse la capacidad de generacién de la misma.
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7.2.2.- Especificacién de gases de salida y

condensados.

7.2.2.1.- Gas de salida a Cambiador de gas de

cola F-2.

Caudal.- 45.036 Nm’/h
Presién.- 2,0 Kg/cm® ef.
Temperatura.- Ambiente (30 °C Max.)

Composicidédn en volumen:

NO + NO, : 0,04%(400 ppm. predominantemente NO)
N2 : 96,46%
02 : 2,5%
H,0 1,0%
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7.2.2.2.- Condensados &acidos procedentes del

separador.

Caudal.- 67 Kg/h
Presién.- 2,1 Kg/cm® ef.
Temperatura.- Ambiente (30 °C Max.)

Composicidn en peso:

NO3H T 2,48%
H,0 : 77,50%
NO,H : 0,02%

Se propone su incorporacidén con el agua de proceso en cabeza de

las torres de absorcidén de donde proceden.
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7.2.2.3.- Condensados &cidos procedentes del

lavador.

Caudal.- 145,6 Kg/h
Presién.- 2,0 Kg/cm® ef.
Temperatura.—- Ambiente (30 °C Méax) .

Composicidn en peso:

SO4H, : 13,50%
NOsH : 8,58%
H,0 : 77,90%
NO,H : 0,02%

En funcidén de su calidad se propone su incorporacidén a la planta
de Superfosfato con el acido sulfurico de dilucidn; o su envio a
la planta de abonos complejos granulados para la mezcla

sulfonitrica de ataque a la roca fosférica.
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7.2.2.4.- Acido nitrico concentrado de la

instalacién de desnitracidén Schott.

Caudal.- 338,8 Kg/h
Presién.- 2,0 Kg/cm® ef.
Temperatura.- 40 °C

Composicidbn en peso:

NO3H H 58%
H20 H 42%
NO,H : 0,001% (Max)

Se propone su incorporacidén al A&cido producto de la planta de
4dcido nitrico antes o después de su desnitracidédn con el aire

secundario.
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7.2.2.5.- Gas concentrado en nitrosos a absor-

cidn.

Caudal.- 647,8 Nm’/h
Presién.- 3,5 Kg/cm® ef.
Temperatura.—- 130 °C (impulsidén del compresor).

Composiciédn en volumen:

NO + NO, : 17,0% (Min 10%)
N, T 69,7%
O, ¢ 13,0%
H,0 : 0,3%
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7.2.3.- Especificaciones de materias primas y

servicios auxiliares.

7.2.3.1.- Especificaciones de materias primas

en limite de bateria.

7.2.3.1.1.- Gas de entrada.

Caudal.- 45.000 Nm’/h
Presién.- 2,1 Kg/cm® ef.
Temperatura.- Ambiente (30 °C Max)

Composicidén en volumen:

NO + NO, : 0,45%
N, : 96,55%
0, : 2,50%
H,0 : 0,50%
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7.2.3.1.2.-Acido sulfurico (compensacidn

de pérdidas) .

Caudal.- 12,5 Kg/h
Presién.- 3,5 Kg/cm® ef.

Temperatura.- 40 °C (Max. 60 °C)

X

Composicidn: 75-78 % en peso de
sulfirico en agua.
Sélidos en suspensidédn.- 20 mg/l (maximo)

Contenido de Fe.- 10 mg/1l (maximo)
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7.2.3.1.3.- Aire de proceso (Salida del

compresor planta de nitrico)

Caudal.- 571 Nm’/h (méx 800 Nm’/h)
Presién.- 3,5 Kg/cm® ef.
Temperatura.- 120 °C (salida de la maquina)

Exento de aceite y polvo.
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7.2.3.2.- Especificaciones de servicios

auxiliares.

Estas especificaciones se refieren a situacién de limite de

bateria y a nivel del suelo, cota cero.
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7.2.3.2.1.- Vapor.

Presién.- 9 Kg/cm’ ef.

Temperatura.- 180 °C (saturado)
Procedente de la laminacidén del vapor de proceso de la planta de
4cido nitrico: 15 Kg/cm® ef. y 300 °C; o de calderas de servicios

auxiliares.
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7.2.3.2.2.- Agua de proceso para

lavador.

Presién.- 3 Kg/cm’ ef.

Temperatura.- Ambiente

pH.- 6-8
Cloruros.- 5 ppm max.
Dureza total.- 10 ppm méx.

Solidos en suspensidén.- 20 ppm max.

Exenta de amoniaco y CO,.
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7.2.3.2.3.- Agua de refrigeraciédn.

Presién.- 4 Kg/cm’ ef.
Temperatura.- 30 °C Max.
pH.- 6-8

Cloruros.- 600 ppm Max.

Sin tendencia incrustante ni corrosiva por debajo de 60 °C.

producird ensuciamiento por algas ni microorganismos.
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7.2.3.2.4.- Aire de instrumentos.

Presién.- 6 Kg/cm’ ef.
Temperatura.- Ambiente.
Punto de rocio.- -10 °C

Exento de aceite y polvo, calidad para instrumentacidn.
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7.2.3.2.5.- Electricidad.

Tensidén.—- 380 V Trifésica.

Frecuencia.- 50 Hz.

Tensién de mando y control.- 220 V.
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7.2.4.- Consumos especificos y necesidades de

personal.

7.2.4.1.- Consumos.

Los consumos medios esperados en operacidn, sin tener en cuenta
las pérdidas que de forma ocasional o esporaddica pudieran

producirse por derrames y limpiezas, son los siguientes:

Tabla X.- Tabla de consumos.

Consumo horario Consumo por Tm NOsH
Vapor 1450 Kg/h 2795 Kg/Tm
Agua de proceso 465 Kg/h 896 Kg/Tm
Agua de refrigeracidn 96,5 m’/h 186 m’/Tm
Electricidad 80 Kwh/h 154 Kwh/Tm
Ac. Sulftirico 78% 12,5 Kg/h 24 Kg/Tm
(Abono NO;H) -519  Kg/h - 1000 Kg/Tm

Adicionalmente se habrd de incluir un pequefio consumo de aire de

instrumentos para el accionamiento y control neumdtico.
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No se considera consumo de aire de proceso, puesto que todo él se

comprime junto a los gases nitrosos para su incorporacidén a la

planta de &cido nitrico.

7.2.4.2.- Personal.

No se considera personal adicional al existente en la planta de
4dcido nitrico para la operacidédn y mantenimiento de la unidad, al

formar parte integrante de la misma y con control del proceso en

la misma sala de control.

139



7.3.- Descripcién del proceso.

El diagrama de flujo de proceso se muestra en la Figura 15. Segun
puede verse el gas de cola de la planta de é&cido nitrico,
procedente de la salida de las torres de absorcidén con agua, a
una presién de 2 a 2,5 Kg/cm2 ef. y temperatura de 25-30 °C, pasa
por un separador de gotas (F-921) en donde se separa el liquido
arrastrado por el gas que segUn se ha podido comprobar experimen-—
talmente es de 1,5 litros por cada 1.000 Nm® de gas y cuya
composicién es el de una solucidn de éacido nitrico del 2,5 % en
peso. Una vez desvesiculado el gas en el separador, entra en la
torre de absorcién (T-921), en donde se pone en contacto en
contracorriente con una solucidén de &cido sulftirico del 75 % en
peso aproximadamente, que se mantiene en recirculacidén con una
concentracidén de &cido nitroso de 2 a 5 % en peso, en dos lechos
de relleno, tipo Telleretes de una pulgada de polietileno, de 3
metros de altura cada uno con redistribuidor de liquido interme-—
dio. El gas pasa a una segunda seccidén de relleno en la misma
torre, donde se pone en contracorriente con una solucidn de acido
sulfirico desnitrado, procedente de la planta Schott de desnitra-
cidén anexa, con un contenido de &cido nitroso inferior al 1 % en
peso. El1l relleno en este caso debe permitir un bajo caudal de
ligquido, por lo que se ha seleccionado un relleno de alta
eficiencia tipo Mellapak 250.Y de la firma Sulzer, cuya carga

minima de liquido es inferior a 200 1/m?.
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La torre dispone de separador de gotas de fibra de vidrio de alta

eficiencia.

En el proceso de contacto entre el gas y el ligquido se produce
una transferencia de los 6xidos de nitrdégeno de la fase gas a la
fase 1liquida acompafiada de reaccidén gquimica con el 4acido

sulfurico, formadndose &cido nitrosilsulfirico, de acuerdo con las

reacciones:
NO (g)+NOZ(g) +2H2504(l): 2HNOSO4(1) + Hzo(l) AH = -20.612 Kcal/KmOl
N204(g) + HzSO4(l) = HNOSO4(]_) + HNO3(1> AH = -11.420 Kcal/KmOl

Mientras en la fase gas se tienen los equilibrios principales

entre los 6xidos simples:

2NO; (g) = Ny04(9)

NO(g) + NO;(g) = N;05(9)

asi como los equilibrios correspondientes a las solubilidades de

los gases en la fase liquida.

Es precisamente el efecto de las reacciones que tienen lugar en
la fase liquida, conjuntamente con los equilibrios en la fase
gaseosa, lo que favorece la absorcidén de los gases nitrosos
incrementando el efecto de la transferencia de materia por simple

difusidén molecular.

Durante el paso de la disolucidén de &cido sulftirico por la torre
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se produce un incremento de temperatura de la misma, por el
efecto térmico debido a la exotermicidad de 1las reacciones
sefialadas anteriormente, asi como también por el efecto deshumi-
dificador exotérmico de la solucidén concentrada de é&cido
sulfirico que retiene la mayor parte de la humedad del gas de
proceso, por una transferencia de materia del vapor de agua
paralela a la de los gases nitrosos. Este efecto supone una
elevacidén de 2 a 4 °C en la corriente liquida de recirculaciédn,
que se elimina para la entrada a la torre de absorcidén mediante
el intercambiador de calor (E-921) intercalado en la corriente de

4dcido en circulacién.

Los gases, a la salida de la torre (T-921) se conducen por una
valvula de mariposa (VM-921) que permite regular y equilibrar el
flujo a la torre, asi como mantener la presidén en la columna,
para una maxima absorcidén. Posteriormente pasan por un lavador
con agua en circulacién acidificada (F-922) que se mantiene como
agua de lavado para eliminar las trazas de acido y algo de 6xidos
de nitrbégeno de la corriente gaseosa; y finalmente a la salida
del (F-922) se envian al intercambiador de gas de cola (F-2) de

la planta de &cido nitrico existente.

En el lavador (F-922) se produce una cierta evaporacién del agua
ya que el gas estd seco como consecuencia del contacto con el
4dcido sulfurico en la absorcidén. Por otra parte, el hecho de que
se incorporen algo de &cido sulfirico, nitrico y nitroso en el
agua de lavado, por arrastre y absorcidédn, obliga a un aporte

continuo de agua de proceso, en pequefia cantidad, asi como
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también una purga del circuito para no aumentar la concentracidn
de la solucidén de lavado por encima de ciertos limites. En el
lavador se dispone de un "demister" para desvesicular el gas y
evitar cualquier arrastre posible hacia la planta de é&cido

nitrico.

De una forma continua, y a fin de mantener las concentraciones,
se retira una corriente del liquido de absorcién principal de la
torre (T-921) después del cambiador (E-921) hacia la instalacién
de desorcién Schott. Un lazo de control de caudal regula vy
mantiene un flujo constante hacia los cambiadores (E-923) y (E-
924) en serie hacia la columna de desnitracién (T-922). En el
primer intercambiador se precalienta el &cido con la corriente de
salida de (T-922) por fondo desde 30 °C a 90-110 °C, mientras en
el (E-924), la temperatura sube hasta 160-180 °C entrando a esta

temperatura en la torre de desorcidén (T-922).

El &cido desnitrado se retira de la columna (T-922) y una vez que
pasa por el intercambiador (E-923) se bombea mediante la bomba

(P-923 A/B) hacia la torre de absorcién (T-921).

El sistema de control consiste en un controlador de nivel mandado
por el nivel de la columna (T-922) con consigna fijada por el
nivel de la torre (T-921) que permite ajustar y equilibrar los

flujos.

El proceso de desorcidén se lleva a cabo en la torre (T-922) en

donde se verifican las reacciones de descomposicidén del é&acido

143



nitrosilsulfurico, inversas a las de su formacidn, merced al
aumento de temperatura y a la reduccidén de presidn parcial por
introduccidén de aire caliente y/o vapor de agua en contracorrien-

te por el fondo de la misma.

Debido a la tensidén de vapor del agua en disolucidén con el acido
sulfirico, se produce una evaporacidén de la misma, estableciéndo-
se un equilibrio entre el agua absorbida y el agua desorbida en
(T-922) . Este equilibrio es autoestable, ya que un incremento de
agua aumentard a igualdad de temperaturas de operacidén en la
torre, la tensidén de vapor del A&cido més diluido, incrementando
la vaporizacidédn por transferencia de materia del agua en la torre
y restableciendo la concentracién de equilibrio; por otra parte
el fendémeno inverso, una reduccidén del agua absorbida del gas de
cola, por ejemplo, por Dbajada de temperatura ambiente en
invierno, y consiguiente aumento de la concentracién del A&cido
por menor absorcidén de humedad, producirid en la torre una menor
tensién de vapor a la misma temperatura y por lo tanto una menor
eliminacién de agua que actia a favor de volver a restablecer el

equilibrio inicial.

Dado que la absorcidén de gases nitrosos se favorece con la mayor
concentracidén del &cido sulfurico, pero la desorcidén el efecto es
justamente al revés, habrd una concentracidén optima que permita
obtener la mayor eficiencia del sistema. Aumentando o reduciendo
las temperaturas en la torre (T-922), merced al sistema de
control del wvapor a (E-924), permitird concentrar o diluir

respectivamente el &cido en equilibrio, para llegar a la
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operacidén oéptima.

Asimismo, una mayor cantidad de aire de stripping o de vapor
puede permitir dentro de ciertos limites también, una mayor

desorcidén de los gases nitrosos.

Los gases desorbidos procedentes de (T-922), pasan por el
intercambiador (E-925), donde se reduce su temperatura desde 150-
160 °C aproximadamente, hasta 40 °C produciéndose la condensacidn
del agua evaporada y una parte de acido nitrico y nitroso formado
a partir de los gases nitrosos en contacto con el agua de
condensacién. Debido a la alta concentracidén de NO, en los gases
generados, se formard &cido nitrico concentrado de mas del 55 %
en peso, con muy poco acido nitroso disuelto en el separador gas-
liguido aguas abajo (F-923). El1 A&cido nitrico concentrado se

bombeard a la planta de &acido nitrico, mediante la bomba (P-

924A/B) .

Los gases, con una concentracién ahora del 10-15 % NO, en
volumen, una vez separado el ligquido, atraviesan el "demister"
del (F-923), para eliminar al méximo la niebla que pudiera
producirse y se envian al compresor (GB-921 A/B) para su
introduccién en las torres de absorcidén de la planta de nitrico
existente. El compresor, de acero inoxidable, ird provisto de
separador y amortiguador de pulsaciones en donde se separara el
condensado que pueda producirse adicionalmente en paradas, etc.,
incorporandose con la salida del (F-923), a la aspiracién de la

bomba (P-924 A/B)
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El compresor, presumiblemente de wuna etapa de compresidn,
dispondrd de una regulacidén para mantener en presidédn la aspira-
cién, en caso de detencidén de la desorcidn, o por variaciones de
la misma mediante véalvula de control en "by-pass" de la impulsidn

a la aspiracién.

El 4cido sulfturico absorbido procedente del fondo de la columna
(T-922) pasa, después de intercambiar calor con la corriente de
entrada en (E-923), por el intercambiador de agua de refrigera-
cién (E-922), y a baja temperatura es bombeado por la bomba (P-
923 A/B), hacia la cabeza de la torre (T-921), cerrandose de este
modo el ciclo del &acido sulfurico que permanece continuamente en

circulaciédn.

Se prevé una entrada minima de &cido limpio, para compensar las
pérdidas minimas y rellenar el circuito en el arranque, asi como
drenajes y tuberias auxiliares y tanque para vaciado del circuito

para mantenimiento.

La filosofia del <control de la operacién se completa con
indicacién de temperaturas y presiones, asi como de alarmas por
alto y bajo nivel en torres y separadores vy de presiones,

temperaturas y caudales.
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7.4.- Diagramas de proceso y balances de materia Yy

energia.
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7.5.- Diagramas de tuberias e instrumentos.

Siglas para materiales de tuberias empleadas en los diagramas de

tuberias e instrumentos.

SIGLA SERVICIO MATERIAL

AP Aire de proceso Acero al carbono.
AS Acido sulfurico Sanicro 28.

CA Condensados &acidos AISTI 316 L

Cv Condensado de vapor Acero al carbono.
CwW Agua de refrigeracidn Acero al carbono.
GP Gas de proceso AISI 304 L

NC Nitrico condensados AISTI 304 L

PW Agua de proceso AISI 304 L

VA Vapor Acero al carbono.
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7.6.- Lista de equipo principal.

EQUIPO N°© DESCRIPCION CANT MATERIAL ESPECIFICACION

F-921 Separador de 1 AISI-304 RC-01
Condensados.

F-922 Lavador de 1 AISI-316L RC-02
gases.

T-921 Torre de 1 Ac.Carbono + RC-03
Absorcidn. lining de Sanicro 28.

E-921 Cambiador. 1 Ac.Carbono + C-01

Grafito.

P-921 A/B Bombas de 1+1 Ferrosilicio 15%SiB-01
Recirculacién.

P-922 A/B Bombas del 1+1 AISI-316 B-02
Lavador.

P-923 A/B Bombas de 1+1 Ferrosilicio 15%SiB-01

4dcido desnitrado.

P-924 A/B Bombas de 1+1 AISI-304L B-03
adcido nitrico.

VM-921 Valvula de 1 AISI-304L
Mariposa.
Unidad paquete Schott compuesta por:

E-922 Cambiador Ac.Sulf./ Vidrio
Agua de Refrigerac.

E-923 Intercambiador Ent/ Vidrio
Salida.

E-924 Calentador de Vapor. Vidrio

T-922 Torre de desorcidn. Vidrio

E-925 Enfriador-Condensador Vidrio

F-923 Separador de Acido Vidrio
Nitrico.
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7.7.- Especificaciones del equipo.
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| SaEE ESPECICACIONES DE PROCESO|ESP. N RC-01]

RECIPIENTES Y COLUMNAS lHoua 1 DE 1

PROYECTO N° TTULO : FECHA | RLDO. |APROB

UNIDAD 82 ABATIMIENTO DE GASES NITROSOS 20 012

DATOS DE DISENO

muro F-821

W ALENDC 1

W00 SEPARADOR DE CONDENSADOS
PRESON QPERACKN / DRSENC 21 /2% Ky / em2
TPERATURA QFERAOCN / DsEvo 25 / 40 T
CAOATMO W / WTAL - A B
SNETYTIR B CORROSION —
SAERA BV N TE ASI 304 L

[ ———— NS 304 L

MATDUA. acT INTERNOS AISI 304 L

WO Of WPORTE / MATERA.  FALDON / AC. CARBONC
NSLAMENTO NO

AEVESTMENTD

fuoo  AQDO NITRICO 2.5% FESO EPECFICD 1.1

CONEXIONES

CANT o s /o A0
1
1

boo Pu-1© | SALIDA DE GAS
VALY. SEGURIDAD
Goo | Pu-1o | ENTRADA DE GAS
50 Pr-10 | SALIDA DE UQUIDO
25 Moo | NIVEL

1 | soo Pn-10 | BOCA DE WONERE

gnoouba

NOTAS

(1) ELBMADOR DE GOTAS 4 n ( 100 mm ) ESPESOR ; 8§ / A3 DE DENSIDAD 304 L DEMISTER
ENTRE REJLLAS SOPORTE

() mowrevorces
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ESPECIFICACIONES DE PROCESO|ESP. N* RC-02

RECIPIENTES Y COLUMNAS |houa 1 DE 9

__,...,d—.- ~ “
PROYECTO N TUWLO : FECHA | RLDO. |APROB.

UNIDAD 92 ABATIMIENTO DE GASES NITROSOS

12 ’1'3,.’331 JLZL.

DATOS DE DISENO

oo W F-922

W REIENDO 1

SOTAA0 LAVADOR DE GASES

PRESON OPERACKN / Desewo 21 / 2.5 [

I-"— # 4200 —

TPTATURA OPOAOON / Do 25 / 40

CPRCDAD VAL / WOTAL

ry -

!?.GE

SOEREEYESOR UE CORROSION 3

S TERAL ENVOLVENTE NS D€ L

@ TERAL FONDOS NS 316 |

MATERAL ACC INTERNGS AISI 316 L

PO DE SOPORTE / MATERAL FALDON / AC. CARBONO

ANSUAMENTD NO

REVESTREENTD

nuoo NO3H 9X , SO4H2 15X rE30 DFECNCD 1.1

CONEXIONES

N SENE /TPO SEACO

oo PN-10 | SALIDA DE GAS

600 Prn-1o | ENTRADA B GAS

5 Pr- o | WNE

wmololo(>|Z

1SO | P~-© | SADA DE LOUDO

soo fn- 10 | BOCA DE HOMBRE

=T_°
1500
180 Pu- 0 | ENTRADA DE LQUIDQ 7$§i_ .

CANT
1
1 VALV. SEGURIDAD
1
1
2
1
1
1

MH2

€00 | Pn~-10 | BOCA DE HOMBRE
\® 2000

NOTAS

ELIMINADOR DE COTAS 4 in. ( 100 mm ) ESPESOR ; 9 # / ft3 DE DENSIDAD 316 L DEMISTER,
ENTRE REJLLAS SOPORTES

ROMPEVORTICES

20,8 M3 DE RELLENO TELLERETES DIAMETRO NOMINAL 1" TAMANO 18 » 25 DENSIDAD 120 Kg/m3
YOLUMEN RETENIDO 0,03 M3 / M3 -

DISTRMBUIDOR DE LIQUIDO S/ESQUEMA DL-1 DE ESPECIFICACION RC-04 HOJA 2
TUBERIA DE REPARTO DE LIQUIDO S/ESQUEMA A-1 DE ESPECIFICACION RC-04 HOJA 1
TUBERIA DE REPARTO DE GAS S/ESQUEMA A—1 DE ESPECFICACION RC-04 HOJA 1
SOPORTE DE RELLENO S/ESQUEMA SP—1 DE ESPECIFICACION RC—04 HOJA 3

QPOE® @0 O
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e e

ESPECIFICACIONES DE PR

OCESO | ESP.

_..._1 i S —

N RC-03

[T Xy T-821

W RELENDO i

SOTWO0 ABSORCION DE GASES NITROSOS
PRESION OPERACION / DESERC 21 /25| ng/em2
WPTATURA OPDAOK / Do 30 / 50 ]
CAPACDAD UTL / WOTAL )
SOBREEIPEION DE CORROMON -

MATERAL ENVOLVENTE AL CARE «+ UNNG SANICRT 28

MATERIAL FONDOS AC. CARB. + NG SANICRO 28

MATERAL ACC. WTDRNGS  SANICRO 28 ASTM B668y B704

WO DE S0PORTE / MaTomAL FALDON ;, AC. CARBONO

NSLAMENTD NO

REVESTMENTD SANICRO 28 — ASTM B708

ALDO SO4H2 75% NOZH 5X rESo ESPECICO 1.7
CONEXIONES

pos | cant ] SENE /TPO SERWACIO

A 1 o0 Pu- o | SALIDA DE GAS

B 1 S0 M. o | ENT. UQ. DESNITRAD

[ 1 150 P vo | ENT. UQ RECIRCUL

-] 1 | 600 P10 | NWADA DE GAS

E 1 160 - Sa_ UG RECRCUL

F 1 VALY, SEGURIDAD

13 2 25 PO | NIVEL

M 3 00 Pn- 10 | BOCAS DE HOMBRE

DC 3 so0 Pn - 1o | DESCARGA RELLENO

RECIPIENTES Y COLUMNAS |HouA 1 DE 1
PROYECTO N° TTULO : FECHA | RLDO. [APROB.
UNIDAD 92 ABATIMIENTO DE GASES NITROSOS ol “nz
DATOS DE DISENO olGE

NOTAS

®nmnmu.muw.mum
SOPORTE , ALTA ENCIENCA

TBERA REPARTO DE UQUIDO 3/ESQUEMA A~1 (RC~04 HA)
OSTRBUIDOR DE LIQUIDO 5/ESQUEMA DL-1 (RC—04 H/2)
Iﬂhﬂfxﬂﬁ)tﬂiﬂmﬂmm

LA Y MO DESCANSAR SOBRE EL RELLENG.

POBITRA U PASO A TRAVES

SOPORTE DE RELLENO 8/E3QUENMA 3P-1 (ESP. RC—04 HOJAY)
TUBENA DE REPARTO DE LI RECIRCLLADO $/ESQUEMA A-1
DISTREBUDOR DE LUQUIDO $/E9QUENG DL-2 (RC-04 H/2)

L)L

TUBERA DESTRIBUCION DE @AS 3/ESQUEMA A-1

®

RELLENG SULZER MELLAPAXK 380.Y DE PYC 28.5 M3 PARA
REQUERCOION DE COMPRAS

TOLLENTES 1° ¥ & 28 m/m DE PE 885 M3 PARA
COMPRAS

RELLENO
REQUESOON D
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ESPECIFICACIONES DE PROCESO|ESP. N° RC-D4
RECIPIENTES Y COLUMNAS
ACCESORIOS INTERNOS HOJA 1 DE 3
PROYECTO N° NTULO : FECHA | RLDO. |APROB.
UNIDAD 92 ABATIMIENTO DE GASES NIiTROSOS
3Ho/me | JIZ
: ESQUEMA A-1
TUBERIAS DE REPARTO DE UQUIDO Y GAS
# 10 DRENAJKE
L' — = - - - -
) il el
Sy & g i g

Le —*—H—..—
| /
B - - - - — i
==
COLECTOR # C
SUBCOLECTORES Df ¢ D CON
CEQOS Y CON E
s WUAL DISTANCA EN CADe
SUBCOLECTOR PROPORCONALMENTE A SU
LONG
3 .
P T OBSERVACIONES
ero |posfeatl A | 8 | ¢ | 0 T T T TG A
T-921 2 1 el | 6RC 2" e | 22 | 2 | 2= | ‘8 |3mm|ENT.UQUIDO POS B
1 a2 | 6 |+ foee|ome ] u [ 4B [ ot |62 | Ga | L8 |8mm|ENT.UQUIDO POS. C
Xl 2 | 1 [70c |7 s N| & | 20 |190 | 2o~ | 190 | 2> |20mm ENT.GAS POS D
F-922 s | 1 |s50|700] & | & | 6 | 22 | 22 | 22 | 16 |8mm ENT.UQUIDO POS C
F-922 6 | 1 |700]700|s UN] & | 130]190 | 200 |190 | 130 |20mm ENT.GAS POS. D
NOTAS

45

\*

1.— TODOS LOS ORFICIOS DE LIQUIDO APUNTAN VERTICALMENTE HACIA ABAJO
2~ TODOS LOS ORFICIOS DE ENTRADA DE GAS APUNTAN A 45° Y HACIA-ARRIBA S/ESQUEMA
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ol s e e - e L e e e
A7 T FSPEORCACIONES DE PROCESO|ES. W RSk
EECIPIENTES Y COLUMNAS
ACCESORIOS INTERNOS HOJA 2 DE 3
PROYECTD N° NTULO : ' FECHA | mpo. [aproe.
UNIDAD 92 ABATIMIENTO LI GASES Y TROSOS
1340/88) 1.2
DisTrRiI2V DORES DE LiQubo
‘/_1_— "‘-\ .
r" i ' €
¢ \_,/ v PLaca PERFORADA
f - T~ R ';‘JMF&MEHENTE CoN
_Tf_ Y ¢ A ApweRos D @ D
-\ :
| AN i
N CHIMENEAS CoM k_,l_. \\_\ !
@ S$WTs bE o — .
- s +— = —*
‘5 -75 0. . ’ t
& i T .
pon S ) G Y. AR
EQuto DIAMETRO | FoSicion | cam™ nas N A D OBSETVATIONES
T. AL 4ze0 3 ‘ Zc 8 22 | v~ | ETIQuETAZO DL-4
T-sLt 4iso 3 2 248 | zicoc |4 vm . DL-2
F.4az22 4L2oo 4 i LB 1335 | 4 rum [0 bL- 4
1.- La distribucidn de chimeneas sera uniforme.
2.- E1 distribuidor sera facilmente cesmontable para acceso a
los lechos de relleno.
3.- Disefio suficientemente estanco y nivela.do para impedir mas
la distribuc¢ién del liquido
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- — - e it p-— - -
== Y ESPEGNCAGIONES DE PROCESO|ESP. W Rc- 04
. RECIPIENTES Y COLUMNAS
ACCESORIOS |NTERNOS HOJA 8 DE 3
FROWCION- § WD FECHA | mDO. [APROB.
U Dz A2 ABATIMIENTO [E GLSES NITROSOS
s g/e8l o 1.2,

(vez WoTA 4 )

E-£."ROSO.TLDA

g
e
) B D 5 ETCS. NS 5 S 6 0 5 ‘ ?
KA..A . J
7
CHIMENEAS DE PLATO <7 PLACA CIEGA SOFORTE

ESQUEMA  SP-1

SOPORTES DE RELLENO

\ W\ / \Y //? y T~ \4\"@
\ / \ I/ n o
N 7 W VY . ;
= \‘*\ / e ‘\‘\.‘ / = l
YA ; ¥ F
r ]
gl r, Wee.

- €= MENELS

DsTRBVIDOR DE L AuDO

—
(EN CASO DE ExiSTIR ) ;

. & = areETRo | PosSwon | LanTizan OBSERVACIONES
T84 “2%82 S 3 ET'QUETaDD SP- 4
[ 7. 922 4200 7 { ETIQUETADD SP-4

NOTAS

1.- Las dimensiones de la malla se seleccionaran de manera gue
la superficie libre iguale o exceda el BO%.Es decir la su-
perficie total de la mnalla conformadamltiplicada por la -
seccidén libre de la malla debe ser igual o mayor del 80% -
del area de la seccidén de la torre.

2.- Los soportes estructurales no deben restringir el paso de
l1iquido por los agujeros.; -

3.- Materiales:-Malla de PVC y soportes en SANICRO0:28 para --
T-921

-Malla y soportes en 316 L para F-922
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e S EGPECIICACIONES DE

BOMBAS

B N _B-0f.

PROYECTO N TTAO :

ABATIMIENTO DE OXIDOS DE WITROGENO

arlo/

es) J.1.2.

oro N

P-821 A,B

p-923 2 . B

CANTDAD NEQUENDA

Recirculecibn &

nvio écido desni

a0 torre de sbsorcifdirsdo & sbsorcidn
PLDO BOMBEADO BOyHz 751,M02+81 | Hz0 20T en peso
CARACTOUSTICAS DO FLLIDO ) (1)
WPOUTURL B POMBCO / DESENO T a0 L=}
OO DPFECPRD (AW) 1,93 1,08
E VIBCOBDAD (AW) (nete 1) - ‘; - ] .
PRCSON BE WPOor ; Ly e 0,001 0,0C1
K WUDOS BN WP CANT /4 o | @ - NO NO
CAUDAL NORMAL / DEISDNO (ATS) - 1807200 8,.8/10
PRESION ASPRADON [ DESCARGA _‘_l"ﬂ 2,5/4,3 0,08/5,2
MARA PRESION DE ASPRACON g/ em2 2,7% 0.3
ALTURA DFERENGAL (ATS) - 10,9 KH
WS DISPOMBUE (neto 2) -
POTENGA HIDRAULICA - 0.4/13.8 1.242
PUNTD DE CONGELACION DEL FLLIDO T
WO OE POMBA CENTRIFUBA ESPECIAL SOgHz JIPO RHEINHOTTE O (URCO
WATENAL DE LA CARCASA FERROSILICIO 3 0 DURIMET 24 (ALLOY 20)
MATERAL DEL ROTOR O PISTON - .

-

’ DEYWONBOS S & DIN-PN-10
WO D DWW (D e O * . LETAOURA (DESCARGE HIGRIDINAMICA)
[Py ————— [ w
ST0uA B REGULAGON GALOA (nete 3)
RANGO & (nota 3)
PRECISION A CAUDAL MINMO (neto 3)
WO D ACOOMAMENTD MOTOR S0 Cv MOTOR 7.5 CV
PROTECOION P-33 P=13

TPO DE WANSMESION

VOLTOS / FASES / PRECUDNGIA

380V/111B0Hz

3IBOV/IITI B0OM;z

AOTIOM AMIENTO

WP T
VAPOR | PRESON DITRADA / SALDA Ky/em2
SN Y WO DE BRDAS AW./ MP
NOTAS

1~ EPECCAR 300 8 3 MAYOR QUL 6 et

2 .~ BFECNCAR 00 m MU0 DIOPPTO 8 P < B0 m
3 .~ DFEGRCAR SOLAMENTE PARA BOMBAS VOLUMETRICAS

Con ges Nz disuelto y en emulsiln de maners que su

densidad sparents es 1,2Kg/l,
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A b
. L

———

ESPECINCACIONES DE

BONBAS uhoJA DE

PROYECTO N° TTULO :

ABATIMIENTO DE OX1008 DE NITROGENO

FECHA | RLDO. |APROS.

107107094 J.1.2.

o

P-922 A v B

2

Solucién de lava
O DEIES,

80,4H7131, NO3H

0% H20 781 en pesy

L 3 30

1.1

0.0z

|
i

P /o NO

i 1107150

2,2/3,0

1.2

1 2/u.3d

daa;%%

CENTRIFUGA

AlSI-3181

DIN-PN-10

MECANIZC

A P, Wi, T g

NO

SE0 B WALASC GuDA (mete X

RANGO £ (note J)

PRECSON A CALDAL MINMO (nete 3)

WO DE ACOOMMEENTD

MOTOR 10 Cv

PROTECOON

P-33

PO DE TRANSMESON

VOLRCS [/ FASES / PRECUENQA

380V/I11/50H2

TPERATURA

AOTIOM AN TO

VAPCR | PRESION EXTRADA / SALIDA

SENE Y WO DE BRIDAS ASP./ WP,

NOTAS

1 .~ EPECICAR SOLO 8 £5 MATOR QUE § et

2 .~ CIPEONCAR B0 m MNMO DIEPTO 8 WPSH < RO W
3 .~ CIPEORCAR SOLAMENTE PARA BOMBAS VOLLMETRICAS
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4 | ESPECINICACIONES DE PROCESO L. N = 02 |
1 BOMBAS J:o.m DE

PROYECTO N FECHA | RLDO. |APROS.
ABATIMIENTOMDE OXIDOS DE NITROGENO BV ETTY e |
0/10/88 ) J.1.2,
e W p-s2¢ _a gy B
CANTDAD REQUEONT A 2
{trico producto

A0 s plants

PLDO POMBEADO A0

CARACTORSTICAS DE. FLUIDO

TOPTRATURA DE BOMBEO / DISEDNO T T

P3O ONETIFC (AW) 1.33

VSCORCAL (AW (wex ') -t

PRESO: OF VAP _ B Ky/om2 0.03
X HLDOS B RUPCVE > Cawr @ POV W Sren NO

CAUDAL WORMA. / DUSEWC (4TH) WA D,2872

PREDON M-, DL AMGA Ky o2 0/3

WATIMLA PRESION DU ASPRAGON Ky/em2 0.2 —

ALTURA DIFERDNQA. (AW -, 23

WP DEPOMBLL (nete 2. L

POTENGA MIDRALK & -~ 0.03/0.2

PUNTO B COMLACHS BC. FLIDO T

WO 0E BOMBA CENTRIFUGA (X) >

MATONAL DE LA CARCASA AISI-304 L
i MATERAL BEL ROTOR © MSTON -

O e G /W DIN-PN-10

X Eayrrywos AN iCo

Y s o

S B MALAOON Ouba e K

RAMGO & (mets 3)

PRECSION A CAUDAL MINMIO (meto 3)

WO DI ACOONAMENTD MOTOR 1 CV

PROTECTION p=33
5 PO DE TANRESON

VOLROS / FASES / PRECUIDNGA 3BOV/IILY $0mMz
E WP TRATURA T

VAFOR | PRESCH DNTRADA / SALDA Kg/om2

SERE Y WO DE BRIDAS ASP./ WP
NOTAS

1 .~ BIFECRICAR S0L0 8 5 MAYOR BUE § est (X) Preferible del tipo Lesk proof totslly
2.~ OFLONCAR A0 m MNRO DOEFTO B PR <0 m snclosed w/motor inside.
3 .~ CIPECRCAR SOLAMENTE PARA BOMBAS YOLUMETRICAS -
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ey e ex

ESPECIFICACIONES DE PROCESO|ESP. N C. o4

CAMBIADORES DE CALOR HOJA DE

PROYECTO N° TTAO : FECHA | RLDO. |[APROB.

ABATIMIENTD DE OXx1008 DE NITROGEND

o/10/88 }J,1.2,

"nro r £-021
DESCRIPOON W B CARCASAS 1
T i JCON TRADORR | ENTE
SERACO IAMIENTO, SOLUCION RECI JESPECIAL EN GRAFITO
o IMPREGNADO,
oo TEMA C/ ADME VIIT Olv, 1.
DATOS DE DrSERO
[ weos [T oS
e AN AGUA REFRIG. JAC.SULF.78% | -C€1 smes
CALA TO'A Xeh len. 000 28.000
L DMUON SADA [Dmaoa| saa [Dmaos] saos [Domaoa] saoa
UBUDO wg | 58000 [58000 [238000 k38000
CAUDA. |-
[ o= rar
| SCOMDDEARLES oM 50 50
[ —— 1 T [1.es | 1,88
UouDe ,_ A - 1 1 ] i
CONDUCTIVDAD TERMICA Kol mT
CALOR EYPECFIO0 Keoal XgT 1 1 0,87 | 0,87
PE30 WOLECULAR
- ___m - -
| SO RPack Koal At
- Purc Kewt/ugT M
CALOM AN Kol Aq
PRESON OE OPERACION Kg/en2 | 3 2.8 [ vy |a0
TOPERATURA DE OPERACION < 30 38 37,5 k1
PRESION / TEMPERATURA D DESENO Ke/em2/C| 8/80 8/80
PERDIOA DE CARGA MAXMA ADMSBLE Ke/em2 | 0.1 0,1
CALOR TOTAL INTERCAMBADO Keal /h 260,000
WTD + FACTOR DE CORRECCION T 3.0
COENCENTE DF EXSUCIAMENTD bor2C Xeal 0.0002 / -
COEFICENTE SLOBAL DE TRANSMISON Koal fentd] 330
SUPENIGE DE INTERCAMBIO CALCULADA / MEAL | m2 287/302
DATOS m ms’l’mw 50"® x 12° POLYTUBE Tipo PYTIC EN GRAPQILOR (2)
SUMETRO INTERNO [ 1250 (50")
W DE PASOS 1
DISTANGLA BNTRE DEFLECTORES e
TAMANO , SERE Y WPO DE COMDOONES DN-100 PN-10
0B /. /LN mm  lpogt/at x 7/8% x 3887
W 0E PASOS 1
necs PASO ¥ MALLA ( ) o
W TOTAL BE TUBOS an7
TAMANO , SENE Y WPO DE CONDOOMES  |ON 150 PN-10
MATERIAL CARCASA / TUBOS / PLACA TUBULAR AC. CARB ND/GRAF 1 TD/GRAFT TO
SOBRECPESCR DE CORROSIGN ™ 3 | |
DEFLECTOR DE CHOGE B / MO NO
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ESPECIFICACION DE COMPRESORES ALTERNATIVOS

Se edita esta especificacidén para el suministro de dos compreso-
res alternativos (uno en servicio y otro en reserva) correspon-
dientes a la instalacidén de abatimiento de gases en la factoria
de Sevilla.

Equipo n? GB 921 A/B

Condiciones de operacidn.
COMPONENTES CASO NORMAL ALTERNATIVA DISENO.

Kmol/h Kmol/h Kmol/h
NO 2,45 - -
NO, 2,45 - 4,90
N, 20,14 25,50 25,50
0, 3,78 6,78 5,21
H,O 0,08 0,03 0,08
TOTAL 28,90 32,31 35,69
Peso mol.medio 30,19 28,83 31,03
Capac. (Kg/h) 872,5 931,5 1107,6
Presidén de Entrada 0 - 0,1 Kg/cm?
Temperatura de entrada 40°C
Presién de Salida 3,5 Kg/cm?

Control de Capacidad.

El control de capacidad seréa:

1) Por by-pass a la aspiracidén, para mantener la presidn
de aspiracidén, segun el esquema de proceso.

2) Por recirculacidén manual del recorrido de las valvulas
o espacios muertos, a definir y especificar por el fabricante.

Tipo de cilindros y pistédn.

Autolubricante sin aceite.

Material.
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AISI 304 L en contacto con el fluido.

Sistema de lubricacidén de aceite.

Para cigliefial y reductor se preverdn dos bombas de aceite, una
accionada por el eje del compresor y otra auxiliar de acciona-
miento manual para arranque.

El cambiador de refrigeracidén del aceite, usard agua de refrige-
racién a 30°C de entrada para disefio y 3 Kg/cm2 ef. La temperatu-
ra maxima de salida serd 40°C.

No se permitira cobre, cinc ni sus aleaciones en los materiales
de construccidén debido al ambiente agresivo de la planta.

Alcance del suministro.

Suministro y montaje de dos compresores y dos motores cada uno
sobre bancada comUn, incluyendo reductor y acoplamiento.

Motor eléctrico de accionamiento (2) proteccidén P-33, y P-44 1la
caja de Dbornas. Tensidén 380V, III, 50 Hz. Tensién de mando a
220V.

Dos amortiguadores de pulsacidn en AISI-304L

Dos presostatos de aceite.

Dos cuadros de mando y alarmas a integrar alarma y parada por
altonivel de liquido, baja presidén de gas, alta presidédn de gas y
alta temperatura de entrada.

Un separador de condensados en aspiracidén comln en AISI-304L con
demister en su interior.

Disefio térmico y mecénico, calculos, y planos, pruebas en fabrica

del proveedor y garantias mecdnicas y de operaciédn.
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7

.8.- Lista de instrumentos.

Referencia Descripcidn

Lv-921

LV-922

LV-923

LV-925

Fv-921

Fv-922

Fv-923

PV-921

TV-921

PSV-921

PSV-922

PSV-921

PSV-921

LT-921

LT-922

LT-923

LT-925

LT-926

FT-921

Valvulas automdticas

Condensados acidos a planta de nitrico.

Condensados acidos a planta de nitrico.

Nitrico a planta de nitrico.

Acido desnitrado a Torre de Absorcidn.
Acido Sulfurico a Desnitraciédn

Agua a lavador

Aire a Torre de Desnitracidn

By-pass impulsién/aspiracidén GB-921

Vapor a Calentador E-924

Valvulas de Seguridad

F Seguridad Separador
F Seguridad Separador
T Seguridad Torre

G.A/B Seguridad Compresores

Transmisores
Nivel
Nivel
Nivel
Nivel
Nivel Separador Compresor

Caudal &cido a Desnitracidn
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Accidn

F-921
F-922
T-921

GB-921

F-921
F-922
F-923
F-922

GB-921



Referencia Descripcidn Accidn

FT-922 Caudal agua a lavador

FT-923 Caudal aire a desnitracidén

PT-921 Presidén aspiracién Compresor GB-921

Controladores

LIC-921 sobre Lv-921
LIC-922 sobre LV-922
LIC-923 sobre LvV-923
LIC-925 sobre LV-925
FIC-921 sobre Fv-921
FIC-922 sobre Fv-922
FIC-923 sobre Fv-923
PIC-921 sobre PV-921
TIC-921 sobre TV-921

Interruptores y alarmas de panel

LSH/LAH-921 Alto nivel F-921
LSH/LAL-921 Bajo nivel F-921
LSH/LAH-922 Alto nivel F-922
LSH/LAH-922 Bajo nivel F-922
LSH/LAH-923 Alto nivel F-923
LSH/LAL-923 Bajo nivel F-923
LSH/LAH-924 Alto nivel T-921
LSH/LAL-924 Bajo nivel T-921
LSH/LAH-925 Alto nivel T-922
LSH/LAL-925 Bajo nivel T-922
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Referencia

LSH/LAH-926
PSH/PAH-921
PSL/PAL-921
PSH/PAH-922
PSL/PAL-922
TSH/TAH-922

TSH/TAH-923

PI-921A/B
PI-922A/B
PI-923A/B
PI-924A/B

PI-925

TI-921
TI-922
TI-923

TI-925A/B

LG-921

Descripcidn

Alto nivel Separador
Alta presidn aspiraciédn
Baja presidn aspiracidn
Alta presidén impulsidn
Baja presidédn impulsidn
recircul.

Alta temp. ac.

Alta temp. ac. desnitr.

Manbémetros locales.

Presién impulsidn
Presién impulsidn
Presién impulsidn
Presién impulsidn

Presidén impulsidn

Termémetros locales

Impulsién bombas
Entrada &cido recircul.
Entrada &cido desnitrado

Impulsidén compresor

Niveles

Nivel visual torre
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Accidn

GB-921
GB-921
GB-921
GB-921
GB-921
T-921

T-921

P-921 A/B
P-922 A/B
P-923 A/B
P-924 A/B

GB-921

P-921 A/B
T-921
T-921

GB-921 A/B

T-921



7.9.- Lista de motores.

Equipo N¢ Cantidad Servicio

Potencia (CV)

PM-921 A/B 2 Motor de bomba recircul. 50
PM-922 A/B 2 Motor bomba lavado gases 10
PM-923 A/B 2 Motor bomba &c.desnitr. 7,5
PM-924 A/B 2 Motor bomba nitrico 1
PM-921 A/B 2 Motor compresor 100
GM-921 A/B 1 Motor bomba aceite compr. 1

Nota: Todos los motores seran trifasicos de 380 V y 50 Hz.
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7.10.- Estimacion de la inversion necesaria.

Equipos

Torre de Absorcidn

Relleno Torres

(107,7 m® Tellerettes y 28,5 m’ Sulzer)
Cambiador de grafito

Bombas (8)

Separador de condensado

Lavador de gases

Compresores (2)

Tuberias accesorios y valvulas
Instrumentos

Trabajo eléctrico (ampliacidén CCM y cables)
Obra civil y estructuras

Montaje general y Varios

Paquete planta Schott (Construccidn y montaje)
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Millones Pts.

40

20

10

10

10

10

10

10

33

50

220



.12.- Coste del nitrico extra recuperado.

El coste variable resultante es el siguiente:

Conceptos Precios Consumos Coste
(Pts/u) (Pts/Tm)

Vapor 1.639 2,795 Tm/Tm 4.581

Agua de proceso 113,77 0,896 m®/Tm 102

Agua de refrigeracidn 1,44 186 m’/Tm 268
Electricidad 8,80 154 Kwh/Tm1l. 355

TOTAL v et ettt ettt ettt aa et eneeannnans 6.306

Nota: Se utilizaron precios dados por la factoria.
El precio del Kwh refleja una tarifa adecuada al consumo de
la factoria con abono de reactiva por bateria de condensadores,

discriminacién horaria, ininterrumpibilidad etc.

El coste directo del &cido nitrico segun la misma fébrica es de
8.228 Pts/Tm lo que permitiria un margen de 1.922 Pts/Tm de &acido
recuperado; lo que representaria a un ritmo anual de 400 Kg/h un
ahorro de 6,15 Millones de pesetas sobre el coste de produccidn

normal.

Se podria considerar un mayor ahorro pensando en un precio de
sustitucidén, es decir, un precio de compra de mercado para el
4dcido recuperado. Asimismo no resulta desdefiable la posibilidad
de un incremento de produccién de la planta de acido al evitarse

la actual limitacidén de carga debida a las emisiones de NO,.
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8.- CONCLUSIONES.

8.1.- Resultados obtenidos y aplicaciones.

Los datos analiticos y de operaciédn recogidos de las plantas

piloto han permitido validar la hipdtesis de una reaccidén quimica

con equilibrio que limita la velocidad de absorcidén en determina-

das circunstancias ligadas a las condiciones de operacidn.

Los datos han permitido la obtencién de los pardmetros béasicos

del modelo de absorcién con reaccidén quimica, tanto de 1la

constante de velocidad de reaccién de segundo orden para la

formacidén de &cido nitrosilsulfirico:

NO,H + H,S0, --> SO,NOH + H,0

donde la constante de velocidad k viene dada por la ecuacidn:

r = k[HzSO4] [HNOz] [47]

y correlacionada con la temperatura por:

In k = 101,0128 - 28954,8/T (k en 1/mol h y T °K) [48]

Es decir k[H,S04] corresponde segun el rango de temperatura vy

segun los datos de operacién a unos 500 a 100.000 h™', es decir,

0,14 a 28 s .

172



Comparando estos resultados con los valores dados por Kameoka vy
Pigford (45), para la absorcién de N,0,, muy reactivo en solucio-
nes alcalinas, se obtiene a 25°C para valores de 0,1N NaOH,
k[OH] = 14,7 sﬂ, que estd en el rango medio de los valores

obtenidos.

Por otra parte los resultados han puesto de manifiesto también el
equilibrio liquido-gas de los gases nitrosos con el é&cido

sulfirico, dado por la ecuacidédn global:

2NO + 1/2N02 + H2504 = SO4NOH + 1/2H20

y donde la constante de equilibrio correspondiente K3 viene dada

por:

5. K,” K, [SO,NOH] [H,0]

Ky = = [49]
2-477 Py [H2SO04]

La correlacién de K; de la correlacidédn de Carta y Pigford (20) de

los datos obtenidos por Theobald para el sistema NO,-H,0-HNO; y la

de K, que fué obtenida a partir de las experiencias:

K, = 38,65 + 4,908 (t - 22,99) (t en °C) [50]

permiten la definicidén completa del equilibrio.

Por otra parte la consideracidén de 1la cinética ligada al

equilibrio ha permitido obtener un modelo de transferencia que
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permite la simulacién de un disefio de torre de absorcidén de
relleno, o el andlisis de diferentes condiciones de operacidn en
una torre dada seguin las ecuaciones presentadas y desarrolladas
en el Capitulo 6 y el programa de ordenador que se lista en el

Apéndice.

De este modo puede disefiarse un proceso global, combindndolo con
un sistema de desorcidén convencional, conocido vya por las
instalaciones tipicas de desnitracién de &acido sulfurico, que
acompafian como unidades auxiliares a 1los procesos de nitracidn

organica, segun procesos conocidos de Schott, Bertrams y otros.

Este proceso general, se desarrolla en su ingenieria béasica en el
Capitulo 7, permitiendo de este modo, la evaluacién de la
economia del mismo. Se desprende como conclusidén que el coste de
operacidén se compensa con el coste del &cido nitrico recuperado
en forma de ¢6xidos de nitrdédgeno concentrados, y de condensados
4dcidos reincorporables a la planta de &cido nitrico. Queda por lo
tanto, la amortizacidén de la inversidén en la planta como coste

significativo del proceso.

8.2.- Ventajas diferenciales del nuevo proceso.

E1l presente proceso no requiere de altas presiones, por lo que
los equipos no resultan caros, ni consume practicamente materias
primas, ni grandes cantidades de energia, por lo que resulta
también de gran economia en la operacidn, como se puede ver en el

estudio econdémico del Capitulo 7. Tampoco conduce a subproductos
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distintos del propio &acido nitrico y gases nitrosos, por lo que
no requiere la venta de productos distintos o residuales.

Finalmente no produce efluentes contaminantes al medio ambiente.

El proceso puede aplicarse tanto a plantas antiguas de &cido
nitrico, que de esta manera se tornan competitivas, como a
plantas modernas que se pueden disefiar y operar asi a baja
presidén, reduciendo de este modo el coste de inversidén de las
mismas, por los mayores espesores de los equipos metdlicos en las
plantas modernas de alta presidén, y las altas prestaciones en
compresores y equipos de recuperacidén de energia para la presidn
residual del gas antes de la descarga a través de turbinas de

expansion.

Adicionalmente, el procedimiento descrito puede aplicarse al
abatimiento del NO,, producido en procesos de tratamiento vy
limpieza o decapado de metales, ataque con &cido nitrico de roca
fosférica, desnitraciédn de &cidos residuales de operaciones de
nitracién de sustancias orgénicas, combustiones, y en general

reacciones de O, con el N, a altas temperaturas.

En estos casos los NO, recuperados se pueden lavar en una torre
convencional de absorcidén con agua para formar &cido nitrico
comercial, retornando los gases residuales de chimenea al proceso
de abatimiento de NO, por absorcidén con sulfurico, que mediante
stripping concentraria la corriente y serviria de aporte a la

absorcidén nitrica.
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8.3.- Posibilidad de nuevas investigaciones.

Los valores de los pardmetros cinéticos y de equilibrio, deberian
ajustarse mejor en una nueva investigacidn, por medio de aparatos
adecuados que mantienen un &area de transferencia conocida; como
la celda de reaccidén doblemente agitada (Double stirred cell
reactor)0, o el absorbedor de pelicula esférica (Wetted sphere
absorber)00, asimismo en el laboratorio es posible variar las
proporciones de 6xidos de nitrdgeno, la presidén y la temperatura
en condiciones més controladas para obtener la cinética con
precisidén. De hecho, por lo general, se procede a la inversa;
primero se evaluan de esta manera los parametros fundamentales en
el laboratorio y en segundo lugar se demuestra el proceso con

aparatos industriales y condiciones semioptimizadas.

Otra linea de investigacidén muy interesante seria el extender el
proceso a mezclas de SO, y NO, en aire en distintas proporciones
para aplicarlo al control de la contaminacién en centrales
térmicas. En este caso la concentracién de NO, es muy baja, sdlo
de unos centenares de ppm en volumen, y gran parte del nitrdgeno
en razén de su formacidén a alta temperatura estd en forma de
6xido nitrico NO que es el menos soluble en agua y en soluciones
alcalinas, pero no en A&cido sulfurico. Para la eliminacidn
simultidnea del SO, y el NO, de los gases de combustién se puede
imaginar un proceso en el que el NO se oxida parcialmente a NO,
por reaccidén homogénea con el aire en exceso al enfriar, a la vez
que se utiliza el calor residual de los humos para desnitrar el

4dcido nitrosilsulfirico formado en frio al absorber con &cido
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sulfirico desnitrado los gases nitrosos al estilo del proceso de
fabricacién de &cido sulfirico por el método de las cémaras de
plomo. De esta manera se obtendria al final como subproductos
4dcido sulfurico que se formaria catalizado homogéneamente por el
dcido nitrosilsulfurico; vy, é&4cido nitrico, al purgar una
corriente rica en nitrosos y desnitrarla en una instalacidén de

desnitracidén convencional.

Ambos 4cidos nitrico y sulfurico serian comercializables lo que

haria el proceso econdmicamente rentable.

8.4.- Resumen de Conclusiones y objetivos alcanzados.

1) Se ha -evaluado un nuevo proceso que permite el
tratamiento adecuado con recuperacidén de los gases de cola de una
planta de &cido nitrico de forma que se cumpla la reglamentaciédn

vigente en materia de contaminacidén atmosférica.

2) Se han realizado mualtiples pruebas de absorcidén vy
desorciédn de gases nitrosos con &acido sulfurico en circuito
cerrado y abierto en dos plantas piloto, la primera disefiada para
150 Nm’/h y la segunda para 1.500 Nm®/h de gas procesado, ambas a

presidn.

3) Se ha demostrado la influencia de 1la presién y la

concentracién de &cido sulflirico para la obtencidén de un buen

rendimiento en la absorcidén, a través de paradmetros tedricos
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fundamentales.

4) La desorcidén se realizd segln un proceso convencional

conocido de desnitracidén de acidos sulfiricos residuales.

5) La desorcidén se verificd mejor con arrastre de vapor a
vacio y con una pequefia adicidén, segin los casos de éacido

nitrico, que por arrastre de aire caliente a presidn atmosférica.

6) Se han determinado mediante los resultados obtenidos de
probetas de corrosidén, los aceros inoxidables més adecuados a

estos sistemas tan corrosivos.

7) Se ha podido demostrar que los O6xidos de nitrdgeno
reaccionan réapidamente segUn una reaccidén de segundo orden con el
4dcido sulfurico con formacidén de &cido nitrosilsulfirico, estable

a baja temperatura.

8) Se ha evaluado y correlacionado por ajuste de minimos
cuadrados la constante de velocidad de reaccidn para este sistema

en funcidén de la temperatura. (Constante k y expresidén [48]).

9) Se ha podido probar que la velocidad de reaccidédn estéd

limitada por el equilibrio liquido-gas de los gases nitrosos con

las concentraciones de los &cidos sulfuirico y nitrosilsulfurico.

10) Se ha evaluado y correlacionado con la temperatura la

constante del equilibrio mencionado en el punto anterior.
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(Constante Ks y expresiones [9], [30], [49] y [50]).

11) Se ha disefiado un modelo de transferencia de materia
que simula la absorcidén en una torre de relleno y se ha realizado
un programa de calculo por ordenador que resuelve las ecuaciones
diferenciales que definen el modelo. (Expresiones [37] a [44] vy

programa en BASIC del Apéndice).

12) Se ha realizado el diagrama de flujo y la ingenieria
badsica de un proceso de estas caracteristicas, con célculo de la
inversidén y coste del &cido nitrico recuperado, en su aplicacidn

a una planta real existente.

13) La conclusidén que se desprende del estudio econdmico

es que el coste de operacidén se compensa con el coste directo del

4dcido nitrico extra producido y recuperado.
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10.- APENDICES.

10.1.- Apéndice 1.- Fotografias de la planta piloto.
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Figura.1l8 Fotografias de la planta piloto N°2.

196



Figura.1l9 Fotografias de la planta piloto N°2.
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10.2.- Apéndice I1l.- Programa en BASIC de resolucioén
general de las ecuaciones diferenciales que definen el

comportamiento del absorbedor de NOy.

1 DIM Y(8),Y0(8),W(8),Z(8),5(8),Q1(8),XX(200),YY(8,200),Z0(8)

7 REM == LECTURA DE DATOS DE ENTRADA ==

10 GOSUB 150

15 FOR K = 1 TO M:YO(K) = ZO(K): NEXT

20X0=AN=8J=1

30H=HO0

40 E5=E1/100

50 PRINT

60 PRINT "> X =";X0

7T0FORK=1TOM

80 PRINT " Y"K;" =" YO(K);" *;

85 XX(J) = X0:YY(K,J) = YO(K)

90 NEXT K

95J)=J+1

100 IF (X0 + H) > B THEN 125

110 GOSUB 650

120 GOTO 50

121 REPETIR%=0

122 IF ABS (YO(4) - TL) > .10 THEN Z0(4) = ZO(4) - (YO(4) - TL) * .4REPETIR% = 1
124 IF ABS (YO(5) - LL) > .10 THEN Z0(5) = Z0(5) - (YO(5) - LL) * .8:REPETIR% = 1
125 IF ABS (YO(6) - MN)*1000 > .10 THEN Z0(6) = Z0(6) - (YO(3) - TL) * .8:Z0(8) = MN + MS -
Z0(6):REPETIR% = 1

126 IF ABS (YO(7) - MH)*1000 > .10 THEN Z0(7) = Z0(7) - (YO(3) - TL) * .8:REPETIR% = 1
129 IF REPETIR% =1 THEN FOR K=1 TO M:YO(K)=Z0(K):NEXT K:GOTO 20 130 GOSUB 2570
140 END

150 PRINT "MODELO DE CALCULO DEL ABSORBEDOR DE NOx"

160 PRINT "POR INTEGRACION DEL SISTEMA DE ECUACIONES"

290 PRINT "DIFERENCIALES POR EL METODO DE RUNGE-KUTTA"

300 PRINT

320 PRINT

330 M =8:A=0

340 PRINT

360 PRINT

380 PRINT

390 INPUT "ALTURA DEL LECHO DE ABSORCION, METROS: ;B

400 PRINT

410 PRINT "DATOS DE LAS CORRIENTES DE ENTRADA AL ABSORBEDOR"
420 PRINT

421 INPUT "PRESION ABSOLUTA DE TRABAJO, BAR: ";PP: PRINT

422 INPUT "CAUDAL DE GAS, KMOL/H.M2: ";GG: PRINT

423 INPUT "CAUDAL DE LIQUIDO, KG/H.M2: ";LL: PRINT

424 INPUT "TEMP. DE ENTRADA DEL LIQUIDO, GRAD C: ";TL: PRINT

425 INPUT "CONCENTRACION DE ACIDEZ LIBRE, % SO4H2: ";WC: PRINT

426 INPUT "CONCENTRACION DE ACIDO NITROSO, % NO2H: ";WN: PRINT
427 INPUT "TEMP. DE ENTRADA DEL GAS, GRAD C: ";TG: PRINT

428 INPUT "CONTENIDO DE NOx DEL GAS, PPM: ";NN: PRINT

429 INPUT "CONTENIDO DE H20 DEL GAS, PPM: ";HH: PRINT

430 MN=WN/4700:MS=(WC/100-98*3*MN/2)/98:MH=(1-MN*127-MS*98)/18 440
Z0(1)=NN/10"6:20(2)=HH/10"6:20(3)=TG

450 Z0(4)=TL+(10306*GG*Z0(1)+750*GG*Z0(2))/LL/0.45:20(5)=LL+38* GG*Z0(1)+18*GG*Z0(2)
460 Z0(6)=MN+GG*Z0(1)/LL:Z0(7)=MH+GG*Z0(2)/LL:Z0(8)=MS-GG*Z0(1) /LL
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470 PRINT

480 PRINT "INTERVALO INICIAL DE INTEGRACION DEL LECHO"

490 PRINT

500 INPUT "INCREMENTO EN METROS, H="H0

510 PRINT

520 PRINT "ERROR LOCAL MAXIMO PERMITIDO"

530 PRINT

540 INPUT "COTA DE ERROR ABSOLUTO EN METROS, E ="E1
550 PRINT

560 PRINT "CONTROL DEL INCREMENTO EN AUTOMATICO EN FUNCION DEL ERROR? (S/N) *;

570 INPUT C$

580 PRINT

590 PRINT

600 PRINT "SOLUCION"
610 PRINT "sseties

620 PRINT

630 RETURN

650 T2 =H

660 T=T2

670 GOSUB 1100

680 FORK =1TOM

690 Q1(K) = W(K)

700 NEXT K
710T=T2/2

720 GOSUB 1100

730 FORK=1TOM

740 Z(K) = W(K)

750 S(K) = Z(K)

760 NEXT K

770X =X0+T

780 GOSUB 1140
79018=0

800 FORK =1TOM

810 Q3(K) = (W(K) - Q1(K)) / 15
820 D = ABS (Q3(K)) / T2
830 IF D> = E1 THEN 960
840 IF D < E5 THEN 860
85018 =1

860 NEXT K

865 REM ==CONVERGENCIAACEPTABLE=
870 FORK=1TOM

880 YO(K) = W(K) + Q3(K)
890 NEXT K

900H=T2

910 X0=X0 +H

915 REM ==COMPROBACION DEL CONTROL INCREMENTAL==

920 IF C$ = "N" THEN 950
930 IF 18 = 1 THEN 950
940H=2*H

950 RETURN

955 REM ==CONVERGENCIANO ACEPTABLE==
960 IF C$ = "N" THEN 1020
970 T2=T2/2

980 FORK =1TOM

990 Q1(K) = Z(K)

1000 NEXT K

1010 GOTO 710

199
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1020 PRINT
1030 PRINT " *ERROR* LA CONVERGENCIA QUE SE REQUERIA"
1040 PRINT"  NO SE HAALCANZADO PARA LA TOLERANCIA FIJADA"
1060 PRINT"  PARA UN INCREMENTO OBTENIDO IGUALA"

1070 PRINT"  H="H;" EN X="X0

1080 END

1085 REM ==MODULO DE RUNGE KUTTA==

1087 REM ==INICIALIZACION DE VARIABLES==

1100 X = X0

1110FORK=1TOM

1120 S(K) = YO(K)

1130 NEXT K

1140 FORK=1TOM

1150 Y(K) = S(K)

1160 W(K) = S(K)

1170 NEXT K

1180K =0

1190K =K +1

1200 GOSUB 2000

1210D=T*F

1220 W(K) = W(K) + D/ 6

1230 Y(K) = S(K) + D /2

1240 IF K <M THEN 1190

1250 X=X +T/2

1260K =0

1270K=K +1

1280 GOSUB 2000

1290D=T*F

1300 W(K) = W(K) + D/ 3

1310 Y(K) = S(K) + D /2

1320 IF K < M THEN 1270

1330K =0

1340K =K +1

1350 GOSUB 2000

1360D=T*F

1370 Y(K) = S(K) + D

1380 W(K) = W(K) + D/ 3

1390 IF K < M THEN 1340

1400 X=X +T/2

1410K =0

1420K=K +1

1430 GOSUB 2000

1440D=T*F

1450 W(K) = W(K) + D/ 6

1460 IF K < M THEN 1420

1470 RETURN

2000 IF K = 1 THEN 2010

2001 IF K = 2 THEN 2030

2002 IF K = 3 THEN 2050

2003 IF K = 4 THEN 2070

2004 IF K = 5 THEN 2090

2005 IF K = 6 THEN 2110

2006 IF K = 7 THEN 2130

2007 IF K = 8 THEN 2150

2010AA=(1-MH*18):RO=(-0.25*AA*AA+L 565+AA+0.6558+(0.0104*AA*
AA-0.0162*AA+0.0053)*YO(4)+(-0.000208*AA*AA+0.000304*AA-0.0001098 )¥Y0(4)*Y0(4)))*1000
2012K1=EXP(0.000785*YO(4)*YO(4)-0.1627*Y0(4)+2.5029):K2=38.65+
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4.908*(Y0(4)-22.99):K3=K2/94*K1"0.5
2013YN=YO(5)*Y0(6)/K3/PP/Y0(7):HG=5.3+0.8/1.3%((0.198/0.138)"
0.5)/0.3048*((GG*28+0.3048*0.3048/0.4535926)0.395)*((LL*0.3048* 0.3048/0.4535926)-0.417)
2014KK=EXP(101.0128-28954.8/(273.16+Y0(4))): HL=94*GG*1000*
0.3048/RO/PPI0.2/90/(KK*Y0(7)*R0O*2.33*3.6*K1)0.5

2015 F1=-(YO(1)-YN)/(HG+HL):F=F1

2020 RETURN

2030 YH=(L0(51.4*AA*AA-74.49*AA+35.989-(21600*AA*AA-28880*AA+ 12320)/(273.16+Y0(4)))/760/PP
2035 F2=-(YO(2)-YH)/HG*((0.256/0.138)0.5):F=F2

2040 RETURN

2050 F3=-(YO(3)-YO(4))/HG*((9.65E-7*YO(3)*Y0(3)+0.000842*Y0(3)+ 0.12808)/0.138/0.706)(2/3):F=F3
2060 RETURN

2070F4=GG/LL/(1.48T*AA*AA-2.4762*AA+1.4783)%((7.07-1.32E-3%(273.16+Y0-
(3))+3.31E-6%(273.16+Y0(3))"2-1.26E-9%(273.16+Y0(3))3) F.
3+10306+F1+18*(5600*AA*AA-7500*AA+3188)*F2)

2075 F=F4

2080 RETURN

2090 F5= GG*(38*F1+18*F2):F=F5

2100 RETURN

2110 F6= GG/LL*F1-YO(6)/LL*F5:F=F6

2120 RETURN

2130 F7= GGILL*F2+GG/LL/2*F1-YO(7)/LL*F5:F=F7

2140 RETURN

2150 F8= -F6:F=F8

2160 RETURN

2570 PRINT

2590 PRINT "FIN DEL PROGRAMA"

3000 OPEN "RKUTTA.PRN" FOR OUTPUT AS #1

3005 WRITE #1,"LONG. M""PPM NOX''PPM H20"'T GAS"'T LIQ"/L KG/H.M2''N MOLKG"'AG
MOL/KG","S MOL/KG"

3010 FOR K=1TO J-1

3020WRITE#L,XX(K), YY(L,K)*10%,YY(2,K)*10"6,YY(3,K), YY(4,K),
YY(5,K),YY(6,K)*1000,YY(7,K)*1000,YY(8,K)*1000

3030 NEXT K

3040 CLOSE #1

3050 RETURN
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11.- CURRICULUM VITAE DEL AUTOR.

Nombre: José Ignacio Zubizarreta Enriquez.
Fecha y lugar de Nacimiento: 12/5/46 en

Madrid. Estado: Casado, con tres hijos.

Educacioén:
Entidad o Universidad Grado
E.T.S. de Ing. Ind. (Madrid) Ing. Industrial
(Plan 1957 - Promocidédn 115 con Premio Extraordinario Fin

de carrera.)

Centro Sup. Estudios Aplicados Program. de la Producciédn.

U.N. Educacidén a Distancia 2 cursos C. Matemdticas
E.P.I.S.E. Tecn. de mando y Rei.
Simulation Sciences (Control Data) PROCESS
Chem.Sim.Progr.

E.T.S. de Ing. Ind. (Bilbao) Curso s/React. Quimicos
E.T.S. de Ing. Ind. (Bilbao) Curso s/Dest.Multicomp.

Universidad Pais Vasco (D.Quim.Tecnica.) Curso s/Arb. de

Fallos
T.E.A. Management General
T.E.A. Recursos Humanos

Olea-John Humble Programa Mejora Result.

Center for Professional Advancement Practical Pilot
Plants (Amsterdam, Holanda) .

Universidad Politécnica de Madrid Curso Planif. y Admén.
de Empresas (C.E.P.A.D.E.).

Curso de lenguaje LINC para UNISYS 1100/2200
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Idiomas:

Inglés: Hablado y
escrito. Francés:
Hablado y escrito.

Sociedades:

Colegio Oficial de Ingenieros Industriales.

Calificaciones Especiales:

Diecisiete afios de experiencia en ingenieria de
proyecto y proceso. Ejecucidén/ control/ direccidn/
operaciédn y puesta en marcha de proyectos de plantas
quimicas. En la actualidad es Jefe de Planificacién
Econémica de la empresa FESA-ENFERSA.

Principales Proyectos:

-Disefio y desarrollo de un modelo de programacidn
lineal en un mainframe (UNISYS 1100) que establece 1la
distribucién oéptima de 50 productos de 15 fabricas a 50
provincias/ haciendo minimo el coste de fabricacidén més
transporte, con limitaciones y restricciones técnicas vy
comerciales.

-Nuevo proceso de eliminacién de arsénico y otros
metales, mediante sulfhidrico a presiédn, de aguas
residuales industriales. (Patente, disefio, construccidn
de unidad piloto demostrativa de 0,5 m3/h y puesta en
marcha con direccién de la investigacién y realizacidn de
modelo de simulacidén e Ingenieria béasica de nueva planta
en Huelva) .

-Nuevo proceso de amonizacidén de papillas fosfo y
sulfonitricas de fosfato roca y de &cido fosférico
mediante mezcla en tuberia en una etapa con separacién
liguido-vapor a presién. (Concepcidn, disefio, Ingenieria
de unidad piloto de 1 Tm/h, puesta en marcha y direccidn
de la investigacidédn. Actualmente en escala semiindustrial
en NICAS, Valladolid).

-Revamping Planta de Nitrato Aménico 19,2 Tm/h de
Fea. de Sevilla. Concepcidn, disefio, ingenieria béasica vy
asistencia y supervisidén de la ingenieria de detalle.

-Nuevo  proceso de fabricacién de DAP  por
amonizacidén en reactor en T sobre torre de pulverizaciédn.
(Disefio, Ingenieria, montaje y puesta en marcha de unidad
piloto de 1 Tm/h).

-Nuevo proceso de eliminacidén de aguas acidas con
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fabricacidén de sulfato de potasa para el polo de Huelva.
(Concepcidn, disefio y pruebas de viabilidad).

-Nuevo proceso de fabricacién de fosfato
monopotadsico por una nueva via de fosfato monosddico.
(Concepcidn, disefio y pruebas de viabilidad).

-Nuevo proceso de abatimiento de 6xidos de
nitrdgeno por absorcién con soluciones de acido
sulfurico. (Patente, Disefio, Construccién de torres
piloto con montaje modular y puesta en marcha/ en dos
escalas: 150 Nm3/h y 1500 Nm3/h. Direccidén de 1la
Investigacidén y desarrollo del nuevo proceso en la Fea.
de ERT en Sevilla y desarrollo de la Ingenieria Basica
del proceso industrial para un caudal de 45000 Nm3/h).

-Disefio y construccidén de nave de desarrollo
para plantas piloto dotandola de infraestructura de
tolvas de materias ©primas, tanques de 4cidos vy
amoniaco en Centro I+D Huelva.

-Disefio/ construccidén y puesta en marcha de
planta piloto de abonos NPK por ataque fosfonitrico en
cubas vy amonizacién en reactor en T sobre esf
erodizador con capacidad para 2 Tm/h en Centro I+D de
Huelva.

-Informatizacidén completa del laboratorio de
andlisis de tierras para clientes del Centro de I+D de
Huelva con capacidad para 50.000 muestras/afo.
(Concepcidn original/ disefio, compras, parte del
hardware y software, montaje y puesta en marcha).

-Revamping de dos plantas de Acido Nitrico a
120% de capacidad en La Felguera. (ingenieria,
direccidén de proyecto y puesta en marcha).

-Revamping de tres reactores de licor de
nitrato amdénico a 200%" de capacidad en Fea. de La
Felguera. (ingenieria, direccidén de proyecto vy
puesta en marcha).

-Revamping de planta de abonos complejos NPK
en La Felguera de 300 a 500 Tm/dia. (ingenieria,
direccidn de proyecto y puesta en marcha).

-Cambio de Nafta a Propano y Gas 0il en
Pta.Amoniaco. (ingenieria de proceso y detalle).

-Planta de recuperacidédn de gas de purga
Pta.Amoniaco. (ingenieria de detalle).

-Revamping Pta. desmineralizadora de agua a 13
3# de capacidad. (ingenieria, direccidén de proyecto y
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puesta en marcha).

-Antorcha de Fea. de Amoniaco-Urea. (ingenieria,
direccidédn de proyecto y puesta en marcha).

-Desarrollo de un nuevo proceso de fabricacidn
de Biuret, con disefio de torre de prill y lecho fluido,
(ingenieria y puesta en marcha) .

-Tendido de 1lineas de unién de Amoniaco con
Refineria ERT-Huelva (Nafta, Hidrdégeno, Fuel Gas,
co2, Aire de Instrumentos, Nitrdgeno % Agua
c¢/lncendios) . (ingenieria, direccidén de proyecto vy
puesta en marcha).

-Disefio, instalacidén vy compra de equipos vy
mobiliario de Laboratorio Fea. de Amoniaco-Urea,
contratacidén de personal y puesta en marcha.

Otras Realizaciones:

-Participacidén en la puesta en marcha y mejoras
de proceso en la transformacidén de la planta de MAP a
DAP en polvo con
reactor en T en Huelva-Abonos, asi como gestidén de ayuda
econ6tmica de la CEE para este proyecto.

-Direccidén de proyecto en fase de compra de
tecnologia en Japdn de una planta de Melamina (proceso
Nissan) .

-Pruebas de garantia de la planta de Amoniaco (900
Tm/d Kellogg) de Amoniaco-Urea en Huelva. Chequeo de
datos de proceso y comprobacidén de resultados.

-Pruebas de garantia y recepcidédn de tres calderas
de 40 Tm/d de vapor de 38,5 Kg/cm2 y comprobacidén de
resultados.

-Pruebas de garantia 'y —recepcién de planta
desminera-lizadora de agua de 180 M3/h y comprobacidén de
resultados.

Otras Actividades:

Profesor Ayudante de clases Préacticas de

Matemadticas Curso 72/73 E.T.S.I.I. Madrid.

Profesor Encargado de curso Fisica y
Quimica Curso 79/80 E.T.S.I.TI. Gijon-Asturias.

Profesor Encargado de curso Fisica y
Quimica Curso 80/81 E.T.S.I.TI. Gijon-Asturias.

Profesor Ayudante de curso s/Destilacidn
Multicompo-nentes Jun/81 E.T.S.I.I. Bilbao-Pais Vasco.
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Publicaciones:

Coautor del 1libro: F. de Lora, J.Mird, Técnicas de
Defensa del Medio Ambiente, Ed. Labor, Barcelona.
ISBN:84-335-6323-8.

Coautor del articulo: J.M.Ruiz Mordte,J.I.Zubizarreta,
Ahorro de energia en plantas de Amoniaco., Ingenieria
Quimica, Oct.1975. (También presentado en la V Convencidn

Nacional Ind. Quimica y publicado por FENINA) .

Autor del articulo: J.I.Zubizarreta, Como calcular el
balance de materia en un reformador de nafta.,Ingenieria
Quimica, En.1978.

Autor del articulo: J. I . Zubizarreta, Simulacidén de una
red de tuberias., Ingenieria Quimica, Mar.1985.

Coautor del articulo: J.I.Zubizarreta, M.Diaz,
Cuantificacioén del sobredimensionado en plantas
quimicas., Ingenieria Quimica, 1988.

Coautor principal de la patente n°® 8801777 de
recuperacidén de 6xidos de nitrégeno en plantas de acido
nitrico.

Coautor de la patente n° P8904415 de 29/12/89 de

eliminacién de arsénico y otros metales mediante
sulfhidrico a presién de aguas residuales industriales.
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