2. COMPONENTES DEL AIRE Y TECNOLOGIAS PARA SU
SEPARACION

1. COMPONENTES DEL AIRE Y SU APROVECHAMIENTO INDUSTRIAL

La composicion del aire en las capas inferioredadatmdésfera y algunas propiedades
termodinamicas de sus componentes mayoritarios {ijitrégeno, oxigeno y argdn) son las que
figuran en la Tabla 2.1.

TABLA 2.1

COMPOSICION Y PROPIEDADES DEL AIRE
Y DE SUS COMPONENTES MAYORITARIOS

Punto BP Puntocritico Coefiente Calor espc. Peso
Gas %v %p triple ddbético @ 20°C molecular
[°K] [°K] [°K] [ata] k oqkcal/kg®C] M, [kg/kmol]
Aire 132 37,2 1,40 0,24 29
N, 78,080 75,465 63 77 126 335 1,40 0,25 28
o, 20,945 23,195 54 90 155 50,1 1,40 0,22 32
Ar 0,935 1,245 84 87 151 48,3 1,66 0,12 40

Los componentes minoritarios son el neén (18,2 pphelio (5 ppmv), cripton (1,1 pmmv),
hidrogeno (0,5 ppmv) y xendn (86 ppbv). Ademas ieore cantidades variables de anhidrido
carbonico (entre 2.000 y 4.000 ppmv) dependiendasieondiciones medioambientales de latoma
de la muestra.

El nitrégeno es, junto con el potasio y el fosforo, uno dettes nutrientes mayoritarios de
los vegetales. Estos lo toman del suelo agricaladd determinado tipo de bacterias lo fijan del
aire, pasandolo a nitrogeno combinado en molécmas o menos complejas pero solubles y
asimilables por las plantas. La fertilizacion acidl del suelo agricola requiere el aporte de
nitrogeno en forma amoniacal, de nitratos o de ,uesdre otras. La primera materia para la
produccion de fertilizantes nitrogenados es el dammque se produce industrialmente a partir del
nitrégeno del aire, por reaccidn quimica con etdigno:

N, +3H, - 2NH,
Del amoniaco se obtienen los demas productos gagnsintéticos que contienen nitrégeno en sus
moléculas.



2.2 TECNOLOGIA QUIMICA INDUSTRIAL

En la industria quimica y en las afines (alimerdacifarmacia, etc.) el nitrdgeno gas se
utiliza para inertizar atmoésferas, evitando la presa del aire que podria dar lugar a mezclas
explosivas '(blanketing" o barrido con nitrdgeno de depdsitos, reactores, equipos varios y
tuberias en la industria del refino de petréleotrgupiimica y de la polimerizacion) o a
degradaciones de tipo oxidativo (envasado en aendsfinertes). También se usa en estado puro
0 acompafando al oxigeno codituyente en las reacciones quimicas. En estado liquidoeartca
aplicaciones minoritarias como refrigerante endagelacion de alimentos, emiobiologia y
criocirugia.

El oxigenodel aire, como tal y en concentraciones superiares que tiene en éste (aire
enriquecido), se utiliza masivamente como comb@rentia produccidén de energia por combustion.
Como oxidante encuentra aplicacién en las industsiderurgica (proceso LD) y metallrgica
(sopletes de oxicorte y soldadura autégena), addmas importante papel en la industria quimica
y en la aeroespacial. También es conocido su usosdmospitales, aviacion, etc. A diferencia del
nitrégeno, que se produce sin especiales dificekauh estado de alta pureza (contenido de oxigeno
inferior a 10 ppm), el oxigeno resulta tanto mastaso producirlo cuanto mayor pureza se requiera.
Oxigeno del 85% se considera como aire enriquedeédaja pureza es la del 95% y de alta pureza
estandar a partir del 98,5% e, incluso, por endi®a99% hasta el 99,9%, en cuyo caso debe
haberse separado el argdn que le puede acompaflaagroporcion superior al 1%.

El argon se utiliza en la soldadura "bajo argéon" de acearosidables y otros metales como
el aluminio, donde la presencia de oxigeno prodadxidos y la de nitrégeno nitruros, ambos
indeseables. También se utiliza para llenar lampaspeciales. Mezclas de argdn-oxigeno se
utilizan para descarbonar aceros inoxidables (delw carbon”, "ELC").

El nednse utiliza mezclado con el helio en atmésferaidi@etles para la presurizacion y
despresurizacion de buceadores y submarinistagllEmado de lAmparas y tubos de iluminacion
para anuncios, como tambiénceipton y el xendn, con otras aplicaciones en la construccién de
equipos diversos (sistemas de rayos X, etc.)

El helio, aunque también se obtiene del aire, se separéacisente del gas natural en el
gue, en algunos yacimientos, aparece como compeneimnoritario; se usa en laboratorios de
investigacion (superconductividad, equipos de rascia magnética nuclear (RMN), etc.

El hidrégeno, aunque se produce mayoritariamente a partirajgdvde agua, por reduccion
con hidrocarburos y antiguamente con carbon (gasifon), para su comercializacibn como gas
embotellado se prefiere el de origen electrolifoo su mayor pureza.

El anhidrido carbdnico puro se separa preferentemente de los gases dristién del gas
natural, pues este combustible es el que contiesréggina menos impurezas. También se obtiene
en grandes cantidades por descomposicion de lbsratos de las rocas calizas (hornos de cal) y
dolomiticas (fabricacion de magnesia calcinada fedellos refractarios).
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2. LICUACION DEL AIRE

La ausencia de azeGtropos en las mezclas de Igsocntes del aire posibilita la separacion
de sus tres componentes mas abundantes por diéstifaaccionada, técnica que se aplica en la
industria desde hace doscientos afios. Para ellecesario llegar a la licuacion del aire, al menos
parcial, mediante una combinacion de compresiomgdgriamientos y expansiones (efecto
Joule-Thomson) con la maxima recuperacion posielefrdlo generado, como etapa previa a su
fraccionamiento que se estudiara mas adelanteeBwgchente el aire debe estar seco y exento de CO
para evitar su solidificacion en el interior de &zplipos.

Los distintos procesos continuos de licuacion itelse estudian comodamente en el diagrama
TS(figura 2.1), en el que se puede representardauenn del aire como si fuera de una sustancia
pura (un unico componente). En el caso mas gersrgarte de aire a la presion atmosféricay a la
temperatura ambiente (unos 300°K), y se debe |eegarpunto representativo del sistema situado en
el interior de la parabola de condensacion, sabiedbara correspondiente a la presion a la que se
quiera obtener el aire liquido.
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Fig 2.1. Diagrama TS del aire.
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La alternativa mas simple consiste en un ciclowatro etapas, que se esquematiza en el
diagrama de la figura 2.2: Primeramente una conjmdsoterma desde la presion inicgl a la
Ps, Seguida de un enfriamiento isobaricolga T, y de una laminacién isoentalpica (CD) a través
de una valvula hasta la presipp, obteniéndose una fraccion liquida (L) y otra wvaf)d). La
primera se separa del sistema, mientras que landaggirve para enfriar el aire comprimido en un
intercambiador de calor, antes de devolverlo angafera (E).
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Fig2.2. Licuacion del aire mediante laminacién isoeptah (Proceso Linde).
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Este es el fundamento del proceso puesto en mduvicel profesor Karl von Linden en la
E.T.S. de Munich en 1895, que se conoce con ebrene‘proceso regenerativo simple’Como se
puede comprobar, su eficacia es muy pequefa y fiegees inversiones para operar a altas presiones.

Ejercicio 2.1.

especifico de energia de una planta de licuacidaltdepresion que funciona seguin un ci

relacién de compresién con refrigeracién intermgelidriandose seguidamente hasta esam

seguidamente en una valvula hasta una presidénaligemte mayor que 1 ata. Determine
también las condiciones de entrada y salida entetégambiador de frio.

alimentacion, que la aproximacion en el extremaecad del intercambiador de calor &g { T¢)
es de 5°C, que el rendimiento politropicogs 7 §,& mecanico del compresgy, = 0,98
(Propiedades del aire en tabla 2.1.)

Solucion:

Seax el rendimiento masico de la licuacion: fracciécuida del aire que se procesa.

Balance entalpico en el sistema recuadrado: b+ d,- xh - (1-x)he =0
Del diagramal Sse obtiene: A (L ata, 25 °C) = 122 [kcal/kg]
h; (200 ata, 25°C) = [113 kcal/kg] h, (1 ata, lig. sat.) = 22 [kcal/kg]

y,como AT =T,-Tg se calcula hg=h,- ¢, AT =122 - 0,24x5 = 120,8 [kcal/kg]
Calor aportado por falta de aislamientog, = 1 [kcal/Nnf! =x22,4/29 = 0,78 [kcal/kg]

hg —hg —
En consecuencia: X= Ehthp =0,071 [kg de aire liquidodkgaire comprimido]
E-M
La produccion serd: rix=  2.000x0,071 = 142 kgftante liquido.
La potencia consumida por el compresor:
n-1

W, = i ZmRTa (E} "L siendo: N = 3 etapas iguales
M. =11 pa Nm
W
n
n-1_1k-1 114-1
= Lkl 11471 4537 R=831 [kJ/kmol K] Z.=1

n np, k 077 14

W, = 2000, 3x831x 298(20(9,37/ 3_ ])L =3632 [kW]
3600 29x Q37 0,98

Puede suponerse que las pérdidas por falta demagsito songq, =1 kcal/Ninde aire dg

Calcular la produccién horaria de aire liquido satlo a la presion atmosférica y el consumo

Clo

regenerativo simple de Linde, en la que se compriime 2.000 Kg/h de aire descarbonatadp y
seco a 25 °C y presiéon atmosférica normal a 20@atan compresor de tres etapas de igual

Ssma

temperatura. El aire comprimido intercambia calon cel aire exhausto y es laminafo

nse




2.6 TECNOLOGIA QUIMICA INDUSTRIAL

y el consumo especifico: Ew = %322 =256 [kWh/kg deediguido]

de frio son:
Tg = 298 [K] Te =298-5 =293 [K] vy deldiagrama (punto VI, = 82 [K]
hy = 113 [kcal/lkg] hg = 120,8 [kcal/kg] h, = 68 [kcal/kg]

Por balance de entalpia en el intercambiador yrdemndo las pérdidas se obtiene:
(he-hy)(AX) = hg- he = he =hg-(hg-h,)(1x) = 64[kcal/kg] = T, = 169[K]

Las temperaturas y entalpias especifica de laobes entrantes y salientes del intercambigdor

Comentarios

- No se ha tenido en cuenta las pérdidas de presién las tuberias ni en los cambiadores

de calor.

- El diagrama muestra qug y T, son distintas, lo que no es posible. La explica@$é que
lo que son diferentes son las composiciones daldassfracciones. La fase liquida se
enriqguece en los componentes menos volatiles gda fapor en los mas volatiles, pero

estan siempre a la misma temperatura.

- Puede comprobarse en el diagraiitaque la tasa de condensacion (en este caso igual al
rendimiento de la licuaciox) puede obtenerse mediante la regla de la palgyiczahble a

las mezclas, pues es igual a la relacion entregghento DV y el segmento LV.

— La evolucién del aire en el compresor seria, realeydres picos de sierra entre las pres

iones

de 1 ata, (200¥ = 5,85 ata y (200 = 34,2 ata. La temperatura 573 [K] (300 °C) result
excesivamente alta, por lo que el compresor deltenier 4 etapas para que gquedara por

debajo de 250 °C que es el limite recomendable.

— Elaporte energético se hace exclusivamente eamnspresor, aumentando la presién del aire
desde la atmdésfera hasta 200 ata. Para luego agnsé§io por el efecto Joule-Thomson
al expandirlo en la valvula, en la que se degmadaha energia. ¢ Qué pasaria si no se

alcanzara la presion de 200 ata? Las entalpiasdpuntos B y C aumentarian y e
laminacién no se obtendria ningun liquido.

— Parece conveniente calcular el aporte minimo degéneue habria que realizar en un

n la

caso

ideal (proceso reversible comprension isotermayreadimiento mecanico del 100%) para

comprobar cuan lejos esté este proceso de la ddahli

La evolucidn historica de los procesos de licuaaléhaire ha estado impulsada por la necesiglad

de mejorar la eficacia energética y reducir la irsién de capital para su instalacion, lo que
concreta en la reduccién de la presion de compredid definitiva, en conseguir una reduccién
costes variables (consumo energético y gastos aeéemianiento) y de la amortizacion del capit

se
de
.




2. Componentes del aire y tecnologias para su respadn 2.7

Como alternativa a la laminacion isoentélpica (C8)profesor George Claude de la
Universidad de Paris considero la convenienciaxg@medir el aire frio en una maquina térmica en
la que se recupera trabajo y se consigue mayargeidn de frio. Efectivamente la evolucién del
aire en el expansor, representada en el diagf&mes mucho mas vertical que en en la laminacién
en una valvula y se consigue mayor proporcion gelgquido en igualdad de otras circunstancias.
En el caso ideal de un sistema reversible seriguokcion isoentrépica (CD'), como se muestra
en la figura I1.3. En 1902 se puso en practicadeaj que tuvo una rapida implantacién industrial.
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Fig. 2.3. Licuacion del aire mediante expansién isoentrogieeoceso Claude).
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Esta innovacién permitio trabajar a presiones lrdstmas bajas que con el proceso Linde,
reduciendo la inversion de capital necesaria y auamelo la eficacia energética, tanto mas cuanto
mayor fuera el rendimiento isoentrépico de la maguexpansora. Dicho rendimiento se define
como larelacién entre el salto entélpico real {)CBon respecto a la diferencia de entalpias que
se produciria en una evolucion isoentropica (exigansieal CD):

_ he = hp

Che-hy

que puede aumentar con maquinas mejor disefladesdiidmicamente y de mejor calidad de
fabricacion, del mismo modo que también puede atamehrendimiento mecanieg, con mejores

cojinetes, transmision, etc. El rendimiento glolill expansor es el producto de ambos
rendimientosine=nNm -

Nt

La mejora de la eficacia energética de las plaimdsstriales fue paulatina, a medida que
se construian plantas mas modernas, pero pronggesoin problemas inesperados por excesiva
erosion en las maquinas expansoras, ocasionadagpgotas de aire liquido condensado en su
interior. Para solventarlos se recurrié a comblaarventajas de ambos procesos apareciendo el
proceso mixto Linde-Claude que aprovecha las vaatd¢ ambos equipos fundamentales: la valvula
de laminacién y la maquina expansora. La fase digsie separa exclusivamente por laminacion,
como en el proceso Linde, pero el expansor cariatitew del proceso Claude genera frio.

Ambos equipos se acoplan dividiendo el caudal deeaai dos fracciones; una que se enfria
todo lo posible con el aire exhausto y se somatedaminacion isoentélpica, llegando a condensar
parcialmente, y otra fraccion que solo se enfrimégesario para que, al expansionarse en la
maquina con realizacion de trabajo, llegue a laxipridades de la curva de saturacién de la fase
vapor, segun se indica en la figura 2.4. En defiajtla laminacion produce la licuacion, mientras
gue la expansion, ademas de producir frio, recupeeagia.

En la actualidad se fabrican expansores rotativesagimiten fuertes tasas de condensacién
sin graves problemas de erosion. En cualquier dasmoblematica de la optimizacion de estos
sistemas se centra, siempre, en disponer el magegpmnte reparto de caudales y elegir las
condiciones de operacion que minimicen los cositdds de produccion.

Un balance de entalpia aplicado a un sistema deadién del aire como el esquematizado en
la figura 2.4, para una fracciérdel caudal comprimido pasando por el expansopgsoiona el valor
de la fraccion gravimétrica de aire licuado (o remento de licuaciony con respecto al aire alimentado:
he —hg — g + W

hg +,-xh - (1x) he-rwz=10 = X=
he - h

(2.1)

El rendimiento de la licuacién puede maximizarsmemntando’; es decir, haciendo circular
por el expansor un caudal mayor de aire y menorlgpdaminacion lo que supone una mayor
produccion de energia. Pero, al ser mayor la praddacde aire liquido, habrd que aportar méas
energia al sistema, aumentando la presién del asopprincipal.
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En definitiva debe alcanzarse un compromiso entr@ presién de trabajo no demasiado alta
(inferior a 40 ata, en la practica) y una tasaideacion media, que proporcione unos costes de
explotacion minimos (con amortizacién incluida)tdesquilibrio se alcanza con una circulacion por
el expansor del 50-60 % del caudal de aire entralndestema.
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Fig. 2.4. Licuacion del aire conforme al proceso mixto Lindkude.
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Ejercicio 2.2.

Una planta de licuacion del aire funciona seguprecteso mixto Linde-Claude representgdo
esquematicamente en la figura 2.4 con un caudairdelescarbonatado y seco de 19.31G/Nm
a 40 ata de presién. El 60% de ese caudal enH2%C-en el expansor, que tiene un rendimignto
isoentrdpico del 65% y mecanico del 95%; el restersfria y lamina.

Calcular la produccion horaria de aire liquido xehsumo especifico de esa planta, utilizahdo
el diagramd S Representar sobre dicho diagrama el ciclo compéstttmando la temperatura del afre

antes de la valvula de laminacion mediante balaecentalpia en el intercambiador mas frip y
las temperaturas a las entradas y salidas de tecambiadores de calor.

Considérese (como en el ejercicio 2.1) que el cesmres de tres etapas de igual relaciép de
compresion con refrigeraciones intermedias y pdsteniento hasta 25 °C, con un rendimepto

politropico del 77 % y mecanico del 98%. Supondasthién que las pérdidas de frio a travéd del
aislamiento al medio ambiente son de 1KcallMmaire entrante al sistema y que la aproximagion
en el extremo caliente del primer intercambiadocaler es de 5 °C.

Solucion:

Caudal masico de aire entrante al compresor= 19.310222—94= 25000 /hlkg

Balance entalpico en el sistema recuadrado: i + q,- xh_- (1-x)hg -rw, =0

Del diagramal Sse obtiene: A (L ata, 25 °C) =122 [kcallkg]
h; (40 ata, 25°C) = [117,5 kcal/kg] h (1 ata, lig. sat.) = 22 [kcal/kg]

y, como AT =T, -Tg se calcula hz=h, - ¢ AT =122 - 0,24x5 = 120,8 [kcal/kg]

Trabajo bruto realizado por el expansor: h. = 99 [kcal/kg] hy = 66 [kcal/kg]
W, = he - hy. =n(he - hp) =0,65(99-66) = 21,5 [kcal/kg] hy. = 77,5 [kcal/kg]

Calor aportado por falta de aislamiento:q, = 1 [kcal/Nn¥! =x22,4/29 = 0,78 [kcal/kg]
En consecuencia, por (2.1):

x=1208-1175 078 08 2154, _ 1560
120,8- 22

La produccion serd:  xm=0,156x 25000= 3900 [Kg de aire liquido]

En la laminacion, de 0,40x25.000 = 10.000 kg/k a&mies, condensal%&)%oox 100=390 %

gue, por la regla de la palanca permite situauat@D” sobre la isoentalpida,. = 50 kcal/kg.
y se puede posicionar el puntd €on una temperatura aproximada de 132 [K]

n-1
Potencia requerida del compresony, = 22000 NRT (ﬂj ™ 1| L - 28353 kW]
3600M,, N=1 1\ pp Nm
n
Potencia atil del expansor: W, = 25000 4,186 ( h. - hy) n,, = 356,2 [kW]

3.600
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Consumo de potenciaW, - W, =2.480,1 [kW]
Consumo especifico: &, = 25280001: 0,64 [kWh/kg de aire liquido]

Las temperaturas en las entradas salidas de lescarhbiadores se determina por balapce
entélpico en los mismos.

Balance de entalpia en el cambiador calienté; - he = (1X)(he - hg)

hg = hg —ha:;';' =08 9[Kcallkg] = Tg= 203 [K]

Balance de entalpia en el cambiador intermedid,406. - hy) = (1xX)(hg - hy.)

he = ho - (1~ X)(gi_ o) - 538[Kcallkg] = T.~ 135 [K]

Se comprueba una fuerte disminucién de la enemigwmida en la produccion de aire
liquido del proceso mixto Linde-Claude, con respedtproceso Linde. Para determinar la eficacia
energética debe conocerse el consumo minimo tequie@odria conseguirse mediante un proceso
ideal y reversible. La termodinamica tedrica puedsponder esta cuestion.

Consumo energético teodrico para obtener 1 kg derailiquido a partir de aire a 25°C y 1 ata.

Segun los datos del diagram8de la figura 2.1 la cantidad que hay que elimdelrsistema es:
g = h,-h, =122-22 = 100 [kcal/kg]
y la variacion de entropia: As= s,-s. = 0,9-0,0 = 0,9 [kcal/kg]

Por el segundo principio de la termodinamica, emprateso reversible en un medio exteriqr a
_w+q
Ta

temperaturd ,: As = w=TaAs— q=298x 09— 10G= 168&cal/kg]

w = 703 kJ/kg— 0,1953 [kWh/Kg]

Definida la eficacia energética como la relacionceatual entre los consumos especificos
tedrico y real se pone de manifiesto el aumentéadmisma que supone el proceso mixto con
respecto al de Linde:

Proceso Eficacia energética [%]
Linde 0,2/2,56 = 0,08 7,7
Mixto Linde-Claude 0,2/0,64 = 0,3+ 31,2
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3. DESTILACION FRACCIONADA CRIOGENICA

El aire liquido es un producto quimico de mercaduwomitario que ha sido sustituido en sus
principales aplicaciones industriales por sus diss componentes, pues su fraccionamiento es
relativamente barato. Efectivamente, la diferemi@acomposicion entre las fases vapor y liquida
en equilibrio del aire licuado a presiones por arecde la atmosférica permite la facil separacion

de sus componentes mayoritarios en columnas cororeles de destilacion a bajas temperaturas
(criogénicas).

En la figura 2.5. se representan las curvas de@rete vapor de los tres componentes
mayoritarios del aire, junto con las curvas lositps de burbuja y de rocio del aire (sus puntos
criticos estan definidos en la tabla 2.1). TamBimcluyen las curvas de equilibrio entre fases de
mezclas binarias de oxigeno y nitrogeno a presiaiee$,5 y 6,5 ata, que permiten conocer la
composicion de cada fase a una determinada tenupanat esas presiones.

100 I |
Puntos A 110
50 criticos 27 ' ~ T
5 Y/ —
e} Aite / {5 atar~_|
10 17 "~ 100 I~ ™
o © I~
7 ©
S o
4 P S——
[a (]
= \ \\
1 // // ™~ 1,5 ata[ ™~
\
/ \\\\
80 —x
60 80 100 120 140 160 0,0 0,2 0,4 60, 0,8 1
Temperatura T K] Fraccion gravimétrica de,N en la mezalay

Fig2.5. Curvas de presion de vapor del aire y sus compa@semtayoritarios y
diagramas isébadesequilibrio del sistema binario,lD, .

En las unidades mas sencillas se separan tresdnasc oxigeno, nitrégeno de alta purezay
un nitrégeno impuro residual que se devuelve anesfera, cuando no todo el nitrégeno encuentra
salida comercial. Las dos primeras pueden obterardase vapor a temperaturas proximas a la
ambiente, o en fase liquida a bajas temperatuaasrd¢era siempre se separa en fase gas. Ademas,

se puede separar con relativa facilidad una fraxd@argon bruto con oxigeno, que posteriormente
se purifica en una instalacion anexa.
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Separacion criogénica de componentes mayoritariosndase gas mediante sistemas
regenerativos simples de Linde.

La alternativa mas simple de fraccionamiento,spienplanté industrialmente a comienzos
del siglo XX, consiste en el empleo de una Unidarooa que trabaja a una presion ligeramente por
encima de la atmosférica, en la que se introduegelfrio después de someterlo a una laminacion,
de resultas de la cual quedara parcialmente liclawloealidad esta columna fue el resultado de una
evolucion del separador de fases de los proceshsudeion del aire, al que se aportaba calor por e
fondo al enfriar ain mas la alimentacion antesadedlvula de laminacion (Y. A la vez que se
conseguia un agotamiento del nitrégeno en el oxideria corriente de fondo, y se produciaira
enriquecido en oxigeno oxigeno de baja pureza.

Nitrégeno gas

> =.1,0

Tamices
moleculares PN

o
W

Fraccion gravimétrica de la fase vapor )

] F
\A7 . :
Oxigeno gas _ ., ) Q,S. 0,78 ) 1,0
> Fraccion gravimétrica de la fase liq. x
Fig. 2.6. Instalacion de fraccionamiento con columna Unicaadetamiento y diagrama de

McCabe-Thiele correspondiente a una mezcla bindda\/O,. (Proceso Linde)

La fraccion liquida, empobrecida en nitrégeno, pusel agotada disponiendo de suficiente
numero de platos y vaporizando el fondo de la colaron la corriente de la alimentacion,
previamente a su laminacion. El oxigeno se extmaaocvapor por encima de la superficie del
liquido del hervidor (B) y su concentracion soleeda llegar al 95 %, pues lleva consigo casi todo
el argon. Por otra parte, dado que no se dispone deflujo liquido frio que introducir por encima
de la alimentacion, no resulta posible rectifiafraccion vapor, que sale por cabeza (T) con una
concentracion de nitrégeno préxima al 90%v. Ambasdiones intercambian el frio con el aire
comprimido de alimentacion. En el diagrama de leedea de la figura 2.6 se representan las
composiciones de las corrientes en el interioradmlumna en una serie de etapas de equilibrio en
contracorriente (McCabe Thiele) de conformidadrakpso cuyo esquema se incluye en la misma
figura a la izquierda.

Los inconvenientes de este procedimiento son la pajeza del nitrdgeno que se puede
obtener y su elevado consumo de energia.
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El desarrollo tecnolégico mas importante que sed@ad cabo de algunos afios consistié en
realizar la destilacién en dos columnas dispuestaserie, en vez de en una sola. La primera se
mantenia a la presion de 6,5 ata, y de ella ssnddmh dos fracciones, una de oxigeno enriquecido,
por el fondo y otra de nitrogeno por cabeza. Anfbecciones se laminaban por separado (valvulas
V,Vy V,) y se introducian en la columna de baja presisp(testa encima de la atmosférica) para
llevar a cabo una segunda destilacién. La grareyale esta disposicion de doble columna reside
en gue, manteniendo esa diferencia de presion,eptradsmitirse calor desde la cabeza de la
columna de alta presion al fondo de la de baja@nesediante un equipo condensador-evaporador,
gue se denomind calandria 'y que se representaesigeéma de la figura 2.7. Efectivamente, en los
diagramas de equilibrio de la figura 2.5 se compaugue hay una diferencia de méas de 5° entre la
temperatura de condensacién del nitrégeno y labddieion del oxigeno.

Nitrogeno gas
L g

T 80 K
; l V,
<
V3
<
A Y
B 15349 92 K
Tamices Hierve O /S
moleculares L —
Condensa N,

97 K |6,5 atd A

UlZOK

Oxigeno gas

Fig. 2.7. Proceso con doble columna de fraccionamienéoynacion (Proceso Linde)

Ahora los vapores ascendentes por la columna orf@ieden rectificarse con parte del
condensado conseguido en la calandria como reflsgoobtiene un nitrogeno mucho mas puro, que
se extrae en fase liguida y se lamina grpdra acabar de rectificarlo en la columna superlmja
presién, saliendo por cabeza (T). Se ha conse@silel objetivo propuesto.
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El liquido de fondo de la columna inferior se lamien \, y también se introduce en la
columna superior, generando frio. La fase liquita en oxigeno se agota en la seccion inferior
de la columna superior de baja presién, pero l@entracion del oxigeno vapor que se separa por
encima del nivel de liquido (B) no puede ser mao®5% debido al presencia de casi todo el argon
del aire de alimentacion.

Puesto que el oxigeno puede agotarse muy bien@idana superior a baja presién, no
tiene interés agotarlo en el fondo de la columrfariar y pueden suprimirse los platos de
agotamiento de esta columna, que solo recoge tzifra liquida generada en el “flash” de la
valvula V,. Generalmente la concentracion del fondo de laroh inferior es del orden del 40 %
de oxigeno.

La presién a la que hay que comprimir el aire dsodéen de 65 ata para compensar las
pérdidas de energia en las tres laminaciones, ouaddicamente deberia ser suficiente comprimir
el aire a unas 7 ata para compensar las pérdidaavas del aislamiento térmico y las de
recuperacion del frio en los intercambiadores. Ewidmente, esta mejora energética debe
conseguirse sustituyendo las laminaciones por esipaas en maquinas térmicas que realicen
trabajo.

Separacién criogénica de componentes mayoritariosndase gas mediante procesos
mixtos Linde-Claude.

El acoplamiento de una maquina expansora ha swlmapio a escala industrial en distintas
posiciones. La mas sencilla es la que figura gmadeso cuyo esquema se incluye en la figura 2.8,
expandiendo parte del aire comprimido y frio coestape conectado a la columna de baja presion.
Dicho proceso, que todavia se aplicaba a mediagl@iglo pasado, permitia la produccién de cierta
cantidad de nitrdgeno gas de alta pureza (1 pp@,)pg oxigeno gas del 99,5%, comprimiendo el
aire a 6,8 ata y con descarga a la atmoésferandétrogeno residual (algo mas de la mitad del
contenido en el aire comprimido) con 2,4 % dey@a mayor parte del argén.

Dada la baja presion a que se comprime el airé(8§ in gauge = 5,8 ate = 6,8 ata) en este
proceso, no merece la pena laminarlo a la entrada dolumna de alta presién (80 Ib/sq in gauge),
por lo que se suprime la valvula de expansion B frio correspondiente a esta evolucién
isoentalpica se obtiene expansionando el 15-20% dimentacion directamente a la columna de
baja presién (10 Ib/sq in g.) a través del expaaser recupera energia. Ese frio se transmite a la
columna inferior a través de la calandria, prodnd@éeuna buena cantidad de reflujo de nitrégeno
gue se emplea en las dos columnas.

Puede observarse que en este proceso el secadwaridenatacion del aire se hace por
solidificacion en dos intercambiadores de calorersibles en vez de hacerlo mediante tamices
moleculares, que es una tecnologia relativamentiem@. Al enfriarse el aire humedo y cargado
de CQ que pasa a través de uno de ellos se forma hieda®paredes, de modo que a la salida esta
casi completamente seco. Antes de que se atasquearsbia el flujo de aire al segundo
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intercambiador y ahora se hace pasar el nitrogesidual por el primero de ellos para que el hielo
se sublime y quede dispuesto para un nuevo cickedado. EI cambio periédico de flujo se hace

mediante un juego de valvulas reversibles y ladimgcesion que se produce en uno de ellos genera

un ruido caracteristico.
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Comentarios:

— La presentacién del esquema no esta conforme saedgas actuales de la delineacion de
estos documentos, que establecen como norma qeertantes entrantes (materias primas)
lo hagan por el borde izquierdo (nunca por en meyias salientes por el borde derecho.

- En el esquema queda patente que el caudal de aeitodgsidual aumenta desde la salida
de la columna de destilacion a baja presion hdstacape al aire, debido a las fugas en las
valvulas reversibles. Ello supone una perdida eftarg importante.

— Seincluye un secadero de gel de silice (“silicdgedra eliminar por adsorcion la humedad
durante la puesta en marcha, pues los intercamtdadeversibles no separan ni el agua ni
el CO, cuando estén calientes.

— Sehaeliminado la valvula,VEI aire entra en la columna como vapor recalemtdd modo
gue el liquido que hay en el fondo de la columnaltiepresion se forma en el contacto de
los vapores con el reflujo frio que cae de la célen

- El escape del expansor (uno en servicio, otro eantsby”) esta a 89°K (-300°F). En el
diagramaTl Sde la figura 2.1 se puede comprobar que esta mayimo, pero por encima
de la condensacion; es decir, en condiciones seglgduncionamiento sin erosion.

- Las corrientes saturadas salientes de la columfexiior se subenfrian en dos
intercambiadores de calor adicionales con las eoteis salientes de la columna de baja
presién para reducir la evaporacion “flash” endaklvulas \V, y V..

— Se han incluido dos adsorbedores de gel de siliegfuncionan como termosifon para
eliminar los hidrocarburos presentes en el oxiggmda calandria. Estos hidrocarburos
acompafian al aire comprimido entrante, procedes¢eln atmdsfera industrial o de la
lubricacion de los compresores y expansores, alemgamas, por lo que su concentracion
aumenta hasta alcanzar el umbral de explosividada¥ explosiones se han producido en
distintos paises, durante la primera mitad debspgisado, por este motivo.

Separacion criogénica de componentes mayoritariogéase liquida mediante procesos mixtos
Linde-Claude.

Las plantas que producen oxigeno y/o nitrogendadimuequieren un aporte adicional de
energia para compensar la diferencia de entalpidignen los gases calientes a los liquidos frios;
es decir la presién que debe dar el compresor gsuaperior, del orden de 170-200 ata, a pesar del
mejor aprovechamiento que supone la instalacidnndemaquina expansora.

En el diagrama del proceso de la figura 2.9 se @eedprobar que el expansor se dispone
en paralelo con la valvula de laminacién ¥ diferencia del proceso anteriormente desct#o,
descarga del expansor se mezcla con el aire laminad introduce en la columna de alta presion.
El nitrégeno puro (solo 1 ppm de oxigeno) saleal@drte alta de la columna de alta presion,
mientras que el oxigeno, con una pureza del 999,85 sale del hervidor de la columna de baja
presion. El argon escapa con el nitrogeno residqualse devuelve a la atmoésfera.
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Fig. 2.9.Esquema de un proceso de alta presion para la ciiiarde oxigeno y nitr

Comentarios:

— Se dispone de un grupo frigorifico auxiliar condnepues el aporte de energia en el

z

z

on criogénica.

compresor a 170 ata es insuficiente para cubriméaesidades de la producci
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— Seeliminan los intercambiadores reversibles ystalan secaderos de alimina para al agua
y tamices moleculares para el CO

— Sino hubiera salidas de alguno de los liquidosy gépara los gases, habria que gasificar
los primeros sin posibilidades de recuperar lagiaegastada en producirlos licuados.

— El funcionamiento continuo de la planta no se aglapin régimen de tarifas de la energia
eléctrica variable (horas punta, llanas y valle¢ germita producir los liquidos en horas
valle y solo los gases en horas punta.

La evolucién reciente de los procesos de fraccideato del aire ha estado impulsada por|la
necesidad de disponer de una mayor flexibilidaghaeluccion de oxigeno y nitrégeno en fase
gas o liquida para atender la demanda del mercddmecesidad de gasificar los liquidos, y[de
reducir los costes energéticos aprovechando lagasavariables de la energia eléctrica.

La solucién tecnol6gica a estos requisitos corsign acoplar a las plantas de
fraccionamiento con produccion de gases unas uaglde licuacion de oxigeno y de nitrégeno. Sin
embargo pronto se reconocié que solo era necekaptanta de licuacion de nitrégeno, pues
disponiendo de un fuerte reflujo de nitrégeno eemdlumna superior se podia extraer, si fuera
necesario, la totalidad del oxigeno en fase liguid

En definitiva, el proceso integrado con la unidadiduacioén de nitrogeno (denominada
también unidad de reciclp es el de la figura 2.10. El compresor principale¢ estrictamente
necesario para sacar toda la produccion en estsbngo. Pero poniendo en marcha la unidad de
licuacion de nitroégeno y ajustando los valoresatereflujos se puede sacar una gran parte de la
produccion en fase liquida. Adicionalmente puedwaagkenarse nitrégeno liquido en tanques
criogénicos durante las horas valle y reintrodoceh la columna de baja presion en las horas
puntas. De esta manera se puede programar el hamiento de la unidad de reciclo para
minimizar el costo energético para un programardeyccion semanal o mensual prefijado.

El paso siguiente ha consistido en integrar eliio de nitrégeno del sistema de licuacion,
que era un circuito cerrado de dificil regulaciéor la corriente de nitrégeno a licuar, tal y caro
indica en el diagrama de la figura 2.11. Ambasieates se mezclan en el punto A a muy baja
temperatura (93 °K). La mezcla se calienta, irtetnando frio con el nitrégeno liquido producido
(B) y con el nitrégeno gas comprimido para enttaroenpresor (C) a la temperatura de 25 °C, en el
gue se comprime a una presion de 40 bares y sgaedra 25 °C (D). Después de enfriarse (E) se
divide en una fraccion (corriente de reciclo) qeeexpande y mezcla con la alimentacién de
nitrogeno gas (A), mientras que la otra fracciéres&ia ain mas con la mezcla de reciclo y
alimentacion para salir como liquido por G.

El proceso se puede representar mediante un ciglosancillo en el diagram@h del
nitrégeno que se incluye en la figura 2.12.
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Nitrogeno gas

>
T
A\ V, . . .
e p— Unidad de licuacion
de nitrégeno
Vs, B C
A
Y
B |Loah
Tamices
moleculares

\ 3

$>| =)
B

Nitrégeno liquido

Oxigeno gas

>

Fig. 2.10. Acoplamiento de unidad de licuacién de nitrdgenona planta de doble columna.

Nitrégeno vapo A

<Nltrogeno liquido L "y

Fig. 2.11.Esquema de la unidad integrada de reciclo y lidGaae nitrégeno
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Ejercicio 2.3.

Representar en el diagra®&l la evolucion del nitrégeno en la unidad de licéacsegun I
figura 2.10 y estimar aproximadamente el caudalicoade nitrégeno en el circuito cerrado
unidad de caudal masico de nitrégeno a licuar.

Supdngase que el compresor es de tres etapasaleatacion de compresion, que la presion
aspiracién se mantiene en 1,5 ata, la de descard@leares y que los refrigerantes a la salid
cada etapa enfrian el nitrégeno a 25 °C . La teatpea de entrada del nitrdgeno en la turbing
expansion es -100 °C y su rendimiento termodina®j68.En aras de la sencillez consider
gue las aproximaciones en los intercambiadoresabte son de 0 °C.

-4 g
\O \ —
N . el e e e e —_——— —_ R I (R A SN (N S —_— — —]
T T \ v A 20002
o. . N i \
R [ A R N 0 15N P SR 5 S D (I —— ———-d o
s TR . ‘ *%@/ 20521 &
o N N N 'Sb*
Q \ \ N IS I <« 1 R TR - A N AP S A e ]
L-S-r 17T 0 < 2 2 \ §0 3008 T
. . . . . °
AN — o
° .. . e N e dE N e e 1=
P S RN ST . o o \ : 0521
- oY = P Y . g sl N g 3
N % S R A1 N_ o 2
& o L_d- - Q-—=—=f | |-RtS-F G- FF———— =1 - o
__—g--\"‘f—n \ < T T\ T 20007 &
S \| A K Y N
~ gE= N OANC o] NN N e NN U NN W | S ~
U N S ESEDRPES BRSPS S RPN R A g (Y L WS S
- T 5 N )
o \ ) °
. Do T \ oo_gv
R RN S
- . d ~
[SIR h o
&_____—-—-
o
O
o
n
o
<
o<
™
o
N ©
=
s
f
I SLLI
=" < T T = =
N g =1 (o | Feo ] |
N 0T ST o+ L - |
= e il i ] A !‘ = o
M U —
T 6 N S B 19
h ~ - 0 TN IR
e ~s v ~
1= = |- .. I
g N I B [— :'l ~ i |‘c')'. 3,
- D ==x—-F— N - -
i \ | — = [
| 4
Bl KK (O NP (S PV R F74 |
9 R T PR o~ |
B P miniii - — | S
= WO ———F—=—=—= I
S |
— \
T \\|
\
o
@
o o o o o o o [oe] © < [32) o —
g 8 [ee] © < ™ N -

[+eq] d ugsald

or

de
h de
. de
pse




2.22 TECNOLOGIA QUIMICA INDUSTRIAL

El punto C queda definido por el balance entalgncel intercambiador de calor proximo
compresor: hc-hg=hy-h = hc =(70- 35+ 24= 59[kcal/kg]
El punto F se obtiene a partir del rendimiento gitéa de la turbina:

_he—he _35-hg _
Nt = = =068
" hg-hy  35-13 - he =20 [kcallkg]
El caudal masico del compresor se halla por balanad otro intercambiador de calor:
ha-h = m(h-h) = m=22-018 10 [kg/kg de Miicuado]
24- 20
Ejercicio 2.4. Representar en el diagrafhla evolucion del nitrogeno en la unidad de recifig.
2.11) con la aspiracién de los vapores de la cotudealta presién y dos etapas de compres

Supdngase la descarga del expansor en las mismdimmes que los vapores de nitrégen
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La representacion del ciclo debe comenzar por gD, que es conocida (40 bares y 25 °C).
El punto C debe estar a menor temperatura querB goi funcione el cambiador (6,3 bares 'y 20
El punto E estard a algo menos de 40 bares y carentalpia tal que el escape de la turl

una temperatura de -112°C, aproximadamente.
El punto B se fija por balance en el intercambigoi@ximo al compresort: —hg = hp — I
hg =70-(70- 30 = 30 [kcal/kg] = Tg =-140 [°C]
Se comprueba que el intercambiador tiene unos esldeAT adecuados
Lado caliente: T, = 25 [°C] = Te=-112 [°C]
Lado frio: T =20 [°C] - Ty = -140 [°C]
El otro cambiador tendra las siguientes temperatardremas:
Lado caliente: T =-112 [°C] = Ts =-172 [°C]
Lado frio: Tg =-140[°C] - T, =-177 [°C]
El balance de entalpia en este cambiador proparcboaudal de reciclorfit

M+~ h)=(k - ) ~ m =0 19

-1=5 [kg/kg nitro lig.
20- 22 [kg/kg nitrogeno liq.]

hg= -18 [kcal/kg] desd@; = -172 [°C] hastd, = -177 [°C].

Comentarios:

La integracion de la unidad de licuacién con lariemrte a licuar (paso del proceso d
figura 2.10 al de la 2.11) se manifiesta clarameetgajosa, por lo siguiente:

2.23

OC)
ina

llegue al punto de vapor saturado A, coincidentela@limentacion a la unidad. Mediante tanfeo
y aplicando el coeficiente termodinamigo se puede fijar sobre la isoentalpica de 30 kgad/k

La laminaciéon GL en la valvula desde 40 bares &6r@s se lleva a cabo segun la isoentalpica

ela

— Larelacion de compresion es mucho menor y, pdotanenor sera la energia consumida.

- El caudal de nitr6geno en recirculacion es aprogemaente la mitad, lo que se traduce en

un menor consumo energético.

— Lalicuacién del nitrégeno se lleva a cabo porstipercritica, produciendo frio a muy

baja

temperatura (de -170 a -177 °C) en la laminacion &h necesidad de transmitir el

generado en el expansor a través de un intercambiedn pérdida de un cierfor.

En cuanto al conjunto de instalacion de doble colamepresentado en la figura 2.10, debe

tenerse en cuenta que se trata de un esquemafaianho

—  Siempre debe producirse cierto caudal minimo dégéno gas, que sale por la cabeza de
la columna de baja. Esta corriente s6lo puede saitddgeno puro si el oxigeno extraido

es del 95% debido a la presencia del argon.

— Para producir oxigeno de alta pureza (99,5%) esigoadevolver a la atmésfera
nitrégeno residual con oxigeno y/o separar el apgggando un plato de la columna de
donde su concentracién es maxima.

un
baja
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Separacion y purificacion del argon

Cuando se quiere obtener argdn como subproduato|uana superior se sangra a la altura
del plato donde es maxima su concentracion (un 32#@y poco nitrdgeno presente. Este vapor
se rectifica separadamente en una columna auxdéagminada de argén bruto, cuyas colas vuelven
a la columna principal. En la cabeza se disponeandensador parcial, utilizando como fluido
refrigerante parte del aire enriguecido del fonddadcolumna a presién, que se expansiona en una
valvula en paralelo conEI liquido producido en esta evaporacion “flaghésapora por el calor
gue toma del argdén bruto saliente por cabeza dellanna, que condensa en parte para constituir
el reflujo de la columna.

El argon no condensado es el producto de cabezarmmooncentracion del orden del 98%.
El oxigeno que lo acompafia se puede separar paosgaimicos (formacion de 6xidos metélicos,
reactor DESOXO mediante combinacion conpidra formar agua, o cualquier otro método).

El ne6n (BP 27 °K) es més volétil que el nitrégepor eso se puede separar por
rectificacion independiente del producto liquidoagido en la parte superior de la columna inferior
de alta presion. Esta rectificacion proporcionamnean mucho nitrégeno y algo de helio; se purifica
también por métodos quimicos.

Para el estudio riguroso de la separacion de estoponentes del aire hay que recurrir a

las modernas técnicas de simulacion, usando batecdatos y propiedades termodindmicas de los
sistemas ternarios, especialmente los relativegailibrio entre fases y a las entalpias.

Costes, precios y estructura del mercado

A titulo orientativo, puede darse la siguiente wstiura del coste del oxigeno gas del 95%
en una planta de baja presion de 500 Tm/dia decidgd:

% %

Materias primas - -
Servicios

Energia eléctrica 44 80

Agua de refrigeracion 3 6

Mano de obra directa 3 5

Personal indirecto 1 2

Mantenimiento y varios 4 7
Costes de produccion .......... 55 100
Amortizacion................... 12
Gastos comerciales, financieros y benefici_q:c,___ 33

100

Se pone de manifiesto la importancia relativa dste de la energia.
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Fig2. 14.Esquema de planta de fraccionamiento de aire cparseion de los
componentes mayoids en fase gas y liquida y argon liquido.
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El suministro de los gases de aire debe hacersetetias a presion o por tuberia, no siendo
posible su almacenamiento como gases, pues losngasis que antiguamente se utilizaban para
este fin son peligrosos, en el caso del oxigernwefcaces en todo caso. Cuando no es posible el
suministro por tuberia es preciso recurrir al alemeamiento y transporte criogénico, que es mucho
mas caro.

Hay una diferencia importante en el precio de egl@ses segun sea la forma de su
suministro: por tuberia, en fase gas, o por camifogénico, en fase liquida. En el primer caso
pueden conseguirse contratos a largo plazo a MAb&/kg de nitrégeno y oxigeno, y en el segundo
a unas 0,5y 1 €/kg, respectivamente. En paisepanios bajos de la energia, el oxigeno y el
nitrégeno liguidos, transportados en camiones énamps, se venden a 0,15-0,30 €/kg, para grandes
volimenes de suministro, incluyendo en ese prdéaimailer del deposito de almacenamiento y los
gastos de carga y descarga. Cuando el transpdréehdeerse en bombonas, los precios se triplican
0 cuadruplican con respecto a los mismos produgnasamiones criogénicos.

El argén (5 €/kg) y el nedn habitualmente se sustian como gases a presion y el helio
(100 €/kg) en fase liquida. Muy recientemente smitdado la produccion industrial de hidrogeno
liqguido en bombonas para la industria electrénica.

TABLA 2.2
PUNTOS CRITICOS DEL HIDROGENO Y GASES NOBLES

Hidrégeno Helio Neon Criptdn Xendn
Presién [ata] 12,8 2,3 259 54,3 ,258
Temperatura [°C] -240 -268  -229 -64 ,616

Cuando la capacidad de las unidades criogénicmdeonamiento de aire se reduce por
debajo de un cierto limite (del orden de 3.000*mtanto de oxigeno, como de nitrégeno), los
consumos energéticos y, en general, los costeariost ademas de la amortizacion, aumentan de
tal forma que hacen antiecondmica su explotaciésuRa preferible cubrir las necesidades de estos
gases adquiriéndolos en el mercado mediante costratlargo plazo. Es normal que los
suministradores proporcionen a sus clientes emrégide alquiler los tanques criogénicos de
almacenamiento, responsabilizandose del transporteamiones cisterna y de las operaciones de
descarga. Para cantidades muy pequefias se empliediada presion (balas).

El mercado de los gases del aire (que se agrupantcos gases, tales como el acetileno,
hidrégeno, fosgeno, etc., constituyendo el sectogakes industriales) esta muy fragmentado en
cuanto al consumo, habiendo sido dominado por grmodmpafiias multinacionales. Deben citarse,
como mas importantes, tanto en USA como en Eurofepyn las siguientes:
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Compaiiia Origen Subsidiarias espafiolas
L'AIR LIQUIDE Francia Sociedad Espafiola deli@eno, S.A. (SEO)
(Messer) (Alemania)
AIR PRODUCTS USA Carburos Metalicos S.A.
and Chemicals
PRAXAIR USA Argon, S.A.
(Liquid Carbonic) USA Liquid Carbonic Es@zg8.A.
BOC-Group U.K. Andaluza de Gases,S.A.
AGA, A. B. Suecia Ibérica AGA, S.A.
(Linde Division Alemania
- Union Carbide) USA
NIPPON SANSO Japon

La fuerza de estas empresas radica en su red ciaingren su tecnologia, suministrando,
ademas de gases, equipos y servicios de ingeniadiestencia técnica para sus aplicaciones.

El volumen del mercado mundial es del orden de@b5M<€ (con un reparto aproximado de:
35 % USAy Canada, Europa 33 %, Japon 14 %, Pad8atico 7 %, Sudamérica 6% y resto 5%).
La demanda de oxigeno (unas 180.000 Tm/dia) valelante de la de nitrégeno, con una tasa de
crecimiento anual préxima al 8%, frente al 6%, peste Gltimo. Les sigue en importancia la venta
de CQ, de hidrégeno y argon. La industria electrénicagbaerado un segmento de mercado de
gases ultrapuros (99,9999% min.), que puede catdaede "nueva tecnologia" en este tradicional
sector de la industria quimica.

4. SEPARACION DE OXIGENO Y NITROGENO DEL AIRE PORM ETODOS NO CRIOGENICOS

Alternativamente a la compra de gases licuados, aflemnas de su coste de adquisicion
ocasiona costes de operacion (regasificacion, etrtng), puede ser ventajosa la aplicacion de otras
tecnologias de separacion de gases, que recientehamtenido un rapido e importante desarrollo:
la adsorcién con ciclos de presiéon ("Pressure Swihgprtion”, PSA) y la permeacion a través de
membranas poliméricas.

Estas tecnologias estan siendo objeto en la adadilidle un acelerado desarrollo por las
empresas multinacionales del sector de los gadestriales que dedican gran parte de sus recursos
de I+D a tal fin, en la esperanza de reducir lastéiciones todavia existentes a su aplicacion.
Seguidamente se consideran las peculiaridadestatimnes de estas técnicas no criogénicas que
ya se aplican extensamente en el ambito indugirintipalmente para producir nitrégeno, pero
también oxigeno, aunque con mayores dificultades.



2.28 TECNOLOGIA QUIMICA INDUSTRIAL

Adsorcion con ciclos de presion "PSA!

La obtencién de nitr6geno u oxigeno por adsorciésddcion del otro componente del aire
(considerado como impureza) mediante ciclos deigmesn un medio selectivamente adsorbente
es una variante sencilla de esta técnica de ampbien la industria quimica. Dado el escaso valor
del componente adsorbido y del gas perdido en sgapmo es necesaria su recuperacion.

En un proceso tipico de separacion de uno de lmponentes del aire mediante la técnica PSA
(segun el esquema de la figura 2.15), cada adsorlgeanelo, dispuesto en paralelo, tiene un ciclo
de cuatro tiempos consecutivos.

El primer tiempo de adsorcion se realiza pasande aipresion por el adsorbente, que
progresivamente se satura del componente indesmadon frente plano de "contaminacién” que
va descendiendo desde la entrada (tubuladura supen la figura) hasta la salida (extremo
inferior). Antes de que dicho frente alcance edltima tubuladura, el flujo de gas debe
interrumpirse para mantener la pureza deseada eefl@nte, debiéndose proceder a su

regeneracion.

abierta | cerrada

Presurizacién Adsorci6n Despresurizacién Purga

Fig. 2.15. Esquema de una unidad de PSA para la obtencidritdegeno u oxigeno y
diagrama de evolucion de lagém con el tiempo a lo largo de un ciclo.
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La regeneracion se lleva a cabo primeramente desprando el aparato (segundo tiempo) y
después mediante la purga del componente adsdteider tiempo) que se hace, generalmente, con
una fraccioén del fluido purificado (procedente db adsorbedor en servicio) en sentido contrario
al de adsorcion, con objeto de desplazar el frdateontaminacion hasta la misma tubuladura de
entrada y de enfriar la masa del adsorbente, mdindo el calor de adsorcion acumulado.
Completada la regeneracion se procede a la presidiz del adsorbedor (cuarto tiempo) también
con gas purificado, quedando en espera de su engradervicio.

Un exceso de purga contribuye a una mayor purdzfldente pero no reduce el volumen del
adsorbente necesario para una capacidad predetatmirn defecto de purga trae como
consecuencia que el frente de contaminacion aldartabuladura de salida en los ciclos siguientes,
lo que supone el fallo del proceso.

A diferencia de la adsorcidon con regeneracion téanfi' Temperature Swing Adsortion -
TSA"), las unidades PSA no ocasionan degradacibmedio adsorbente, pudiendo llegar a operar
més de 10 afos sin necesidad de renovacion. Siargmbdebe evitarse el arrastre de gotas y
aerosoles (> 10 um de agua y/o aceite) que puestaapar de los separadores centrifugos de los
compresores, pues acortan sensiblemente la viddellibs adsorbentes. Para ello deben instalarse
dobles filtros coalescentes de alta eficacia.

Los adsorbentes adecuados para retener el ox{geoatuccion de nitrégeno purificadocon
menos del 0,5% de oxigeno) son determinados tipdardices moleculares (zeolitas 4A y carbon
activo del tipo Bergbau-Forschung). El oxigeno gecentra en la corriente de purga que, como
maximo, puede alcanzar un 35-50%v. Estas unidagladsbrcion deben competir con las unidades
criogénicas de fraccionamiento especialmente disfipara la produccién de nitrégeno de alta
pureza, sin separacion de oxigeno (que sale caom@afiquecido junto con el nitrégeno residual),
con un consumo energético inferior a 0,1 Kwh/A\tta N,, y con una inversién mucho menor que
las unidades criogénicas convencionales.

Para laproduccion de oxigencse emplean habitualmente tamices molecularess(tigX y
5A) cuya capacidad de carga de nitrogeno es muatimomqgue la correspondiente a los que
adsorben el oxigeno. Por ello la adsorcion séloltagompetitiva cuando se necesitan caudales de
oxigeno reducidos (de menos de 1.000-1.506/Nny de riqueza inferior al 90% de,.O

Las mayores unidades de PSA, que llegan hastam@did de N (965-98% de riqueza), operan
a altas presiones (hasta 150 ata) disponiendadiméis en las que se expansiona el nitrégeno, para
recuperar la mayor parte de la energia utilizada eompresion y aplican vacio en la regeneracion
(unidades VPSA. Las mayores unidades VPSA de oxigeno son de®Masn/dia de oxigeno del
90 %v de pureza.

Membranas permeables

La diferente velocidad de paso de los gases agrdegénembranas poliméricas no porosas,
segun un proceso de disolucion-difusion-desgasaaada gas en el polimero, regido por las leyes



2.30 TECNOLOGIA QUIMICA INDUSTRIAL

de Henry y de Fick, permite obtener dos corriededistinta composicion a partir de una mezcla,
como es el caso del aire. La corriente que atravi@snembrana queda enriquecida en los gases
"mas rapidos" y se denomingpermeadomientras la que no lo atraviesa queda enriquesidas
gases "mas lentos" y constituye parga.

Para cuantificar la "rapidez o lentitud" relativde paso a través de una membrana permeable
de un componenteé™de una mezcla gaseosa, debe tenerse en cueatifaden de gases a través
de membranas poliméricas mediante la ley de Fiak, muede expresarse mediante la ecuacion
diferencial:

8 8°
24 D 2
ot 0z
siendo: D, la difusividad[m?%s] del componente gaseoisen el polimero (que en lo que sigue

se supone independiente de la concentracién)
c la concentracion del componente en el interior alénpero
z la distancia a la superficie de entrada del puhtjua se refiere la concentracion
anterior
que, en el caso de régimen permanente de una noezgases a través de una membrana plana de
espesos, proporciona la ecuacion del flujo de cada comptmieantravés de la unidad de superficie
de membrana:

cDi = Di (Cm - CI,Z) I's
Considérese en primer lugar la permeacion de ureclmale dos gases (subindideg j,
respectivamente) en régimen permanente a travémaenembrana plana de espesoa cuyos

lados la presion total é5>P, (presiones parcialgs, y p;; a un lado, yp,, y p;,, al otro), como se
indica en a figura 2. 16.

G

P P,

Xi Yi
P.i=% Py R2=Y P

% P, Yi

P C|.2
P 1=% Py j R =Yy P
< S

Fig.2.16. Permeacion de gases a través de membranas plasiaséricas simples.

La solubilidad de gases en los polimeros sigueyaé Henry, que sefiala una proporcionalidad
entre las concentraciones del gas en el polimdeopresion parcial en la atmésfera para cada
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componente:

C=S p

q)i:DI(q,l—q,z)_SD(nl R _ p (Pa” R2)

s P S
El producto de la solubilidad por la difusividadd@nomingpermeancid; y la permeancia
por unidad de espesd, /s se conoce compermeabilidad

La permeabilidad relativa de un determinado poloygor un gas con respecto a otros gases
es independiente de la naturaleza y morfologigpddimero.

Experimentalmente se ha establecido la escalairgatiguiente:

Mas rapido Mas lento

H> He > H,S > CO,>0,>Ar>CO >CH,> N,

El nitrégeno y el oxigeno permean dificilmente avés de todos los polimeros en general,
mientras que el Cpermea entre dos y cinco veces mas que el oxidgmnapor de agua permea
muy facilmente en los polimeros de naturaleza pplagor en los apolares.

La diferente velocidad de permeacion de los gatevés de membranas poliméricas es la base
de la moderna técnica de separacion de componeletasezclas gaseosas. Seguidamente se
considera el caso més sencillo de una mezcla deatoponentes a presion.

La relacion entre los flujos de dos componentesrdg@ha la relacion molar en la atmésfera
permeada a través de una membrana simple:
y OF de
A y =
LD+, ot o,

definiendose coméactor de separacionS ; de la membrafarelacion:

% % _ %R _NR

o, pt !
Szizijzéix‘a:q..ﬂ
oxoox P oyB Y YR
XX xR xR

siendou.;; = P/ P, suselectividadpara ese par de gases, que es el valor limifeealiende el factor
de separacién cuando la relacion de presidpg$, se hace muy grande.
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Ejercicio 2.5.

En una unidad de separacion de nitrogeno mediaet@branas permeables se obtiene pna
concentracion de nitrégeno del 90,0 % ven la pargaa presidon de 9 bares, con un permgado
gue tiene el 74,3 % v de nitrdgeno (resto oxigenma presioén de 1,2 bares. Determinaf el
rendimiento de la separacion, el factor de sepéanagia selectividad de las membranas.

Solucion:

Seanq, yq, los caudales de purga y permeado, respegita que proporciona cada Nde

alimentacion. Un balance global de masa y de n@nég(expresados como caudal en c{n.)
Proporciona el sistema de ecuaciones:

1=0q,+q, qp =0,2994
9,7 0,90q, +0,748, g, =0,7006
El rendimiento para la separacion del nitrégeno es:
_0,90x 02994

=0,3411 = 34,11 [%
Ny 0.79 [%0]

El factor de separacion:
_ Yo/Yn _ 0,257/ Q743
Xo/ XN 0209

La selectividad de la membrana empleada:

3,11 = SN/O = 0,32

0,743x 12
= 0oxo 0,89
= ! = 1- =
Ao/nN 50/1\11_0,257><12 31 0.66 4,2
0,1x 9

Las membranas no son adecuadas para la separacikiggno de riqueza superior al 26 - 30 % a
partir del aire.

Tecnologias de fabricacion de membranas permeables

Las membranas poliméricas planas se fabrican paguwacién del polimero a partir de
disoluciones saturadas mediante la adicion de qgeaesplaza al solveniayersion de fase
Las membranas asi producidas son asimétricas,r@parosidad que varia gradualmente dgsde
unacara ala otra. Debe conseguirse que en sm@ardensa la membrana esté totalmente exenta
de porosidad en un espesor de 0,1 a 0,5 um, quite, realmente, la membrana permeaple.
Espesores mayores no interesan, pues el flujoetehgado se reduce proporcionalmente a su
espesor. La parte porosa de la membrana sélo apesistencia mecanica para soportaf la
diferencia de presion, pues a través de los peeos tugar la mayor parte del flujo de la mezcla
de gases sin ninguna selectividad. En la practcanposible conseguir una ausencia total| de
poros en la cara mas densa de la membrana, pardcse produce una fuga que reduce la
selectividad real con respecto a la tedrica.
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Monsanto resolvié esta dificultad mediante el regukento de la membrana con una fina capa
de silicona, (mas permeable que el material dedmibrana, pero mucho menos selectiva) con
lo que logro la aplicacion industrial de esta tdogéa, pues la silicona impedia el flujo direg¢to
del gas desde el lado de alta presion al de bajabien se fabrican membranas compuestag con
un soporte de material poroso mas resistente qde k&l propia membrana, que también queda
sellada con una fina capa de silicona.

—

bors - Sello de silicona - Sello de silicona .
mm - Poro
y . ) ‘% %-_— Membrana
: Ly r e selectiva

Soporte de
— material poros

Flujo de permeado Flujo de permeado

Las membranas planas suelen empaquetarse en ekpdas en dos, pegadas o soldadas ef sus
bordes, con un separador flexible y poroso entiesss, para dar salida al permeado hasta el tubo
perforado sobre el que se enrollan varios conjuigiosles, tal y como se representa en la figura

adjunta, constituyendo lo que se denoming@ermoo cartucho.

ELEWENTU DE MEKARANN EN ESPIRAL. smmrc:z}:n: Lk

Sin embargo esta disposicion es mas adecuada fpaseaplicaciones, como la 6smosis invelsa,
que para la separacion de gases.

La tecnologia alternativa, que ha desplazado a lagimembranas planas es la de fibras hug¢cas,
fabricadas por extrusion del polimero fundido (“bregdinning”), con un torpedo en cada hilefa,

como en la extrusion de tubos, pero con diametredios de 100-500 um y espesores de pared
en el intervalo de 5 a 100 um. El conjunto de flgae sale del cabezal de la extrusora, proyisto
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de cientos de hileras, se enfria en un bafio,gnsala en una bobina. Los haces de fibrag se
sellan en sus dos extremos con sendas placas tabglamo las de los cambiadores de calor, para
separar el permeado de la alimentacion y del priodec cada cartucho o permo. El sello| se

consigue generalmente con poliuretano colable gogeguciona una buena adherencia alredgdor
de cada una de las fibras y a la pared de la carcas

//NREENMQUEODO
EN OXIGENO

ENTRADA
—_—>

DE AIRE

L/

SALIDA DE
NITROGENQ

Los permos o cartuchos de fibras huecas no requseq@aradores entre las membranas. Se agfupan
conectados en paralelo sobre “skids” en unidadesagsu vez se pueden conectar entre [si a
conveniencia (en serie y en paralelo) para conségeantidad y calidad requerida de produgto.

—

La tecnologia de membranas permeables (fibras Bueesaulta ventajosa sobre la adsorcién
con ciclos de presion PSA para la separacion dégeho de pureza proxima al 99 % por las
siguientes razones:

a) inexistencia de partes moviles, excepto en el cesgr(necesario en ambos casos);

b) pretratamiento minimo del aire, sin necesidad d&of coalescentes de aerosoles,
imprescindibles para asegurar la duracion del ddsue, y

¢) Puesta en marcha instantanea.
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Sin embargo, como ya se ha indicado, las membnramasn aplicables para obtener oxigeno
de rigueza superior al 30%.

Ambas tecnologias tienen el inconveniente de qudisfoutan de las ventajas econdmicas que
proporciona el factor de escala, pues el tamafdmuagde los equipos es muy limitado y obliga a
la instalacion de varias unidades en paralelo pangeguir la capacidad de produccion deseada,
cuando ésta es grande. Por otra parte, cualquieridaversible que puedan sufrir los adsorbentes
o las membranas y que obligue a su sustitucion anerm, afecta extraordinariamente a la
rentabilidad de la planta.

En los diagramas de la figura 2.17 se represeat#itylo orientativo, las areas de aplicacion
de las distintas tecnologias y alternativas desane de ambos gases, segun la capacidad de
consumo y la pureza o concentracién minima netedastos diagramas deben adecuarse a las
condiciones particulares de cada emplazamientlmy avances en las tecnologias no criogénicas,
gue todavia se encuentran en proceso de desarrollo.

NITROGENO
’L T I
@ Cisternas (lig.) Fraccionamientp
EN RS i
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5] I
FE” 98,0 8 _
=
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Fig.2. 27.Mapas de maxima adecuacion de las tecnologiagparacion como alternativas
al transporte del nitrégeno y d@eigeno segun la concentracion y el caudal deseado.



2.36 TECNOLOGIA QUIMICA INDUSTRIAL

Generadores de gases inertes

Para determinadas aplicaciones se comercializéintis tipos de unidades paquete destinadas
a la produccion de gases exentos de oxigeno (mid@s5%v), cuyo funcionamiento se basa en
la eliminacion de este componente del aire mediardembustion controlada de algun combustible
(casi siempre gas natural, pero también gasélawhkiso, petréleo crudo).

Después de eliminar los posibles residuos carbanpsbagua resultante de la combustion, se
obtiene una mezcla constituida principalmente pw6geno y anhidrido carbénico (alrededor del
87% y 13%, respectivamente, cuando se emplea metano combustible) que, o bien se usa tal
cual, si este segundo componente no resulta pergido bien se purifica (por ejemplo mediante
tamices moleculares) para eliminarlo. El CO prese&stmuy escaso, si se controla la combustién
convenientemente.

Los consumos energéticos de estas unidades sondiel de 0,12 Kwh/Nfde gas inerte (N
+ CQ,) y de 0,20 Kwh/Nrhde N.

Uno de los campos especificos de estos generadoresos buquetanques destinados al
transporte de hidrocarburos (metaneros, petroleztis) y de productos quimicos peligrosos
(amoniaco, alcoholes, etc.), cuyos tanques debernneetizados para evitar la formacion de
atmodsferas explosivas.
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2. Componentes del aire y tecnologias para su rsepén 2.37

PROBLEMAS PROPUESTOS

2.1. El proceso Linde-Claude a baja presion congisteomprimir el aire descarbonatado y
seco a 5 atm efectivas, que se enfria a 25 °Cfrigeeante antes de entrar en el primer cambiador
de frio (I) del que sale a 120 °K. Una fraccioredée aire pasa a una maquina expansora (con un
rendimiento isoentrépico de 0,80 y mecanico del 3596 la que sale a una presién préoxima a la
atmosférica, se une ala fraccion vaporizada sagdrador final y el conjunto escapa a la atmdsfera
a través de dos intercambiadores en serie (Il lyd)otra fraccion de la alimentacién a 120 °K se
enfria en el segundo cambiador Il con la mezclaadel exhausto y el expandido y, seguidamente
en el cambiador lll, en contracorriente con losoras exhaustos del separador final, hasta
condensacion total a una presion proxima a 6 atasale ser laminado en una valvula a la entrada
de dicho separador. El liquido separado esta extidgl de 4 a 1 con la masa de los vapores
exhaustos, que escapan a través de los intercaanbidl, 1l y I, en contracorriente con la
alimentacion, para salir a la atmésfera a 20 °C.

Se pide:a) Dibujar un esquema del proceso y representar ¢éb @o el diagramds, b)
determinar la fraccion de la alimentacion que dpbsar por la maquina expansorac)yel
rendimiento de la licuacion y el consumo especitieenergia.

Considérese que el compresor es de dos etapagftigeracion intermedia hasta 25 °C, con
un rendimiento politropico del 77 % y mecénico 88l %. Las pérdidas por el aislamiento se
estiman en 2,3 kcal/Nhde aire comprimido.

2.2. Determinar mediante los diagran&sdel oxigeno y del nitrégeno la presion a la que se
debe comprimir el aire que, después de enfriadd &2 se alimenta a una planta criogénica de
fraccionamiento que trabaja segln un proceso ergéno simple (figura 2.7) produciendo oxigeno
y nitrégeno gas. La desviacion con respecto adageracion completa de frio en los cambiadores
de frio es de 5 °C y las pérdidas a través dehmiginto de 2,3 kcal/kg de aire procesado.
Considérese una mezcla del 21 % de oxigeno, réstmeano.

2.3. Determinar la presion a la que seria necesario dommel aire, en los mismos supuestos
del problema anterior pero extrayendo el 10 % dedgeno como liquido saturado y el resto y todo
el oxigeno como gas.

2.4. Determinar las cantidades de nitrégeno del 98/%e aire liquido enriquecido (40 %v
de Q) que se obtienen cada kmol/h de aire de alimedgndr cabeza y cola de la columna inferior
a 6,5 ata en una planta como la de la figurasalfiendo que el aire comprimido antes de la valvula
de expansion estd a 60 ata 'y 120 °K.

Calcular la relacion de reflujo de la columna sigrerque trabaja a presién de 1,5 ata, y las
cantidades de oxigeno y nitrégeno que salen dee@ftlaina riqueza del 98%v dg P99%yv de N,
respectivamente.

A partir de los datos de equilibrio de la figurd,dibujar los diagramagxa 1,5y 6,5 atay
representar sobre ellos las dos rectas de opergadéterminar, aplicando el método de McCabe-
Thiele, el nUumero de etapas tedricas de las dasrows de fraccionamiento.

Calcular la temperatura que debe tener el airdideatacion a la columna de alta presion,
antes de pasar por el hervidor de fondo, si losrealde vaporizacién de oxigeno y nitrdgeno puros
son 43,5y 40,7 kcal/kg, respectivamente.

Estimar aproximadamente la carga térmica del cosatbor-hervidor de la doble columna,
referida a 1 kmol/h de alimentacion.



