4.  AMONIACO Y SUS PRINCIPALES DERIVADOS

1. PROPIEDADES Y APLICACIONES DEL AMONIACO

El amoniaco anhidro es un gas incoloro, de oldtaimte y toxico con las siguientes
propiedades fisicas:

Temperatura de solidificacion (MP) -77,7 °C  Terapara normal de ebullicién (BP) -33,4 °C

Presién de vapor a 0 °C AR Calor latente de vaporizacién en el BP k2lkg
Calor latente vaporizacién a 0°C 302 kcal/k@ensidad en el BP 0,682 Tri/m
Temperatura critica 21 Presién critica 113 ata
Temperatura de inflamacion 651 °C

Por su elevado calor latente de vaporizacion dezatcomo fluido frigorifico, si bien es
peligroso en caso de que se produzcan fugas, pprdamo siempre es recomendable.

Es muy soluble en agua, se hidrata formandgQHHque se ioniza, generando soluciones de
fuerte cardcter basico. El ibn amonio es facilmestieilable por las plantas. Por su importancia
como nutriente es el segundo producto quimico gas se produce industrialmente a escala
mundial después del acido sulfurico.

Es la materia prima para la fabricacién del acittdao, del nitrato amdnico y otros nitratos
inorganicos, asi como de la urea, todos ellos ddesmmasivo como fertilizantes. El 4cido nitrico
es el reactivo imprescindible para la fabricaciémirocompuestos que encuentran aplicacién en
la industria de los plasticos (isocianatos de los se derivan los poliuretanos), las pélvoras y los
explosivos (nitroglicol y nitroglicerina para lamdmitas), farmacos, colorantes y otros muchos
productos de quimica fina.

La produccién mundial de amoniaco se estima erMBA®@/a, en rapido crecimiento, a partir
de gas natural y nitrégeno del aire en plantasag@cidad por encima de las 650 Tm/d, pero que
pueden llegar a los 2.000 Tm/d. El gas naturaleferma primero en un horno alotérmico vy,
seguidamente, en otro autotérmico en el que sedate el aire que aporta el nitrégeno. Su
localizacion predominante es en la proximidad aplozos de petréleo, cuyo gas asociado es una
materia prima barata. Por afladidura, el amoniaqaidd se almacena y transporta mucho mas
facilmente que el gas natural y tiene un mercady amiplio y transparente.

Se almacena en grandes tanques criogénicos aslampeemosférica (a temperaturas del orden de
-33°C), en esferas semicriogénicas a 4,2 ata (py0@ recipientes a presion que en verano pueden
alcanzar presiones del orden de 15-20 ata. Tast@laues criogénicos como los semicriogénicos
deben contar con aislamientos térmicos eficacestgraas de licuacién de emergencia.
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Amoniaco y sus principales derivados 4.3

2. PROCESO INDUSTRIAL DE FABRICACION DEL AMONIACO

El amoniaco anhidro se obtiene industrial menter@accion catalitica entre el nitrégeno y el
hidrégeno segun la reaccion reversible:

N, + 3H, = 2 NH, AH,s = -21.920 kcal/kmol (4.1)

La calidad que se comercializa en la actualidatbegan pureza, debiendo estar exento de metanol
y otros compuestos oxigenados. Puede estar cordadmepn aceites procedentes del engrase de los
compresores. Para evitar la presencia de metaebpeaducto final el gas de sintesis debe serrdelpu
eliminando los restos de CO y €qQue hayan podido escapar de la conversion ydiesiearbonatacion
del gas de sintesis. La depuracion mas convendgenalaliza mediante las reacciones de metanizacion
de ambos 6xidos de carbono, que son inversas de lesormado con vapor (3.1y 3.2):

GBH, = CH,+HO0 (4.2)

CO4H = CH,+2HO (4.3)
El metano producido no afecta a la pureza del aamapiaunque perjudica al equilibrio y debe ser

purgado del circuito de sintesis, como sucede tangén que acompafa al aire que se introduce
en el reformador secundario.

En su conjunto las plantas modernas de fabricad@®ramoniaco constan de seis unidades
interconectadas como se indica en el diagrama i$icalo de la figura 4.2: el reformado con vapaon
sus dos reformadores (primario y secundario), &ianiento y conversion del gas reformado, la
descarbonatacion con carbonato potasico y/o mailam@a (MEA) y finalmente el bucle de sintesis.
El proceso es similar aunque mas complejo que fltecacion de metanol; de hecho, muchas plantas
de amoniaco han sido reconvertidas para fabricéamok cuando han dejado de ser competitivas.

La reaccién (4.1), conocida como sintesis de H&msh, es un buen ejemplo en el que se
comprueba el principio de Le Chatelier, que postwia el equilibrio se favorece a altas presiones
cuando hay una reduccion de moles (de 4 a 2 encest®) y a bajas temperaturas cuando se
desprende calor. Efectivamente las pequefias platgsoduccion del principio del siglo XX
trabajaban a 1.000 ata, en reactores refrigerados, graves problemas de materiales.
Paulatinamente, a medida que se aumentaba la dapladé las plantas de produccion, se redujo la
presion y los reactores se diseflaron adiabatiquerando con bajos grados de conversién y un
importante caudal de gases en recirculacion.

Con reactores adiabaticos pueden alcanzarse tetapgesaxcesivamente altas para el acero
al carbono. Por encima de 500 °C la descarburat@bacero por efecto de la difusién a su través
y reaccion con el carbono para formar metano esivaelmente rapida, de modo que la temperatura
limite del circuito de sintesis esta entre 4505 4C.

La evolucion de la sintesis del amoniaco ha esiagmulsada por la necesidad de plantas|de
mayor capacidad de produccién, con dificultadesgpeafrigerar los reactores y mantener las
temperaturas por debajo de las que resisten losczcal carbono. Por ello se ha ido reduciengdo
progresivamente la presion de operacion y, en comsecia, la conversion por paso.
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Ejercicio 4.1. La composicion molar del gas de entrada al oeaild sintesis de una planta
amoniaco es la siguiente:

N, H, NH, CH,+A Total

20,8 62,5 3,7 13,0 100

Expresara) las concentraciones molares en funcidn del gradcodiversion del nitrégeng b)
el grado de conversidn del nitrdgeno en funcidladencentracién molar del amoniachpa partir

1 3
EN2+EH2<—> NH3

20748
T

logKp = 2,113+ - 2,494309T - 1256 10T+ 18564 10T?

dibujar las curvas de equilibrio a 160 y 90 bareslediagrama grado de conversidén-temperatu

Solucion. Conforme a la reacciéon (4.1): ,N3 H, = 2 NH,

N, H, NH, CH,+A Total
Entra: 1,0 3,005 0,178 0,625 4,808 [kmol/h]
se convierte: -X -3X +2x -2X “
sale: 1-x 3,005-3x 0,178+2x 0,625 ,808-2x “
2) o 1-x _ 3,005 X 0625
I 4,808~ X Yu 4,808- X Yin 4,808- X
) _ 0178+ X R « = 4808yy,5- Q178
YnHs 4,808- X 2(Ynua + D)
0 K2 = Prua _ (0,178+ 2)*(4808 %)

PuPh (1-X)(3005- 3§°P?

De la ecuacion de Larson se obtiene el valor detatante de equilibrio a distintas temperaty
y para cada valor de la presion se halla el vagor cbrrespondiente. La curva de equilibrio
dibuja por puntos.

100
S 90
P =1.000 bares

. 80— (sin inertes)

70 —
£ P =160 bares
‘s 60 — (13% inertes) |
'(—)- ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, @
z |
S 50— P =90 bares y I1b
8 (13% inertes) /P =160 bares
g 40 — i / (sin inertes)
2 ;
':':\ 30— S N /

20— I VAN

10 — )

200 250 300 350 400 450 500 55(

Temperatura T °C

de la ecuacién de Larson que proporciona el vaddadtonstante de equilibrio de la reaccion;

[a

ras
se
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Catalizadores y reactores

Los catalizadores convencionales de hierro metd@icodxidos de aluminio (3%) y potasico
(1%) y menores cantidades de zirconio, titania, @tEra evitar la sinterizacién a altas temperatura
son activos a partir de los 350°C y mantienen laanorosa hasta los 550 °C. En todo caso no
soportan temperaturas de 520 °C en continuo, siaadizarse.

Los primeros reactores, que eran de pequefia cagapimdian ser refrigerados y el gas evolucionaba
como se indica en el diagrama del ejemplo 4.1 edéraa unos 375 °C hasta alcanzar el pungin
sobrepasar la temperatura de 450 °C , con gradmsndersion por paso del orden de 50-60%.

Hasta casi finales del siglo pasado se operab@ a2 ata en reactores adiabaticos en plantas
de 1.000 Tm/d (cuyo peso alcanza las 350tn) , fie@nido la conversion por paso y con un caudal
mayor de gases en circulacion. Los compresores atamativos de piston seco y la bomba de
circulacién era un compresor centrifugo. La evalaaiel gas es casi una linea recta que llega al
punto Il del citado diagrama. En general, para conseguar mayor conversion, los reactores
disponian de dos o més lechos de flujo axial cdriamiento entre ellos. El enfriamiento suele
hacerse mediante intercambio de calor del gasrdalidel primer lecho con una fraccion del
entrante al reactor. La evolucién del gas en alsdg lecho seria destla hastdlb en el diagrama
conversion-temperatura.

Los reactores de las plantas gigantes suelen darjdeadial, como se indica en la figura 4.3,
y cuentan con una circulacion del gas entrantednicontacto con la pared interior de la carcasa
gue debe aguantar la presion y que debido a stivaat@ente gran didmetro ocasiona tensiones
mecénicas muy fuertes. El flujo radial proporcignandes superficies transversales (cilindricas de
area variable) y baja velocidad, por lo que laraltdel lecho (algo menos que el radio del reactor)
puede ser pequefia. Asi el reactor se hace tantlangéas cuanto mayor es la capacidad de la planta,
pero no aumenta su diametro. Los mayores se disploogzontalmente, préximos al suelo, en
contra de la disposicion vertical que se acostubmna que exigia cimentaciones, soportes y
elementos accesorios mucho mas costosos.

Entre los afios 1985y 1990, KELLOG, empresa deniggia que ha construido la mayoria de
las grandes plantas de amoniaco en los dltimogig®ioo afios, desarrollé6 un nuevo catalizador
de rutenio probado por primera vez en Kitimat (Gkaen 1993 que tiene actividad a bajas
temperaturas y que permite trabajar a presionegrdeh de 70 - 90 ata, con mayores conversiones
por paso (puntdll de diagrama), incluso con menores relacionghlHjue 3/1. Estos resultados
supusieron un avance revolucionario en el processintesis de amoniaco, que la citada empresa
comercializa con el nombre de KAAP (“KELLOG AdvanicAmmonia Process”), con la ventaja
de una inversién mucho menor que la del proceswamional, debido fundamentalmente a las
menores presiones y temperaturas de trabajo. Reaiemte se ha puesto en marcha una planta de
2.000 Tm/d en Arabia Saudita con este proceso.E Mo es un metal precioso, muy caro, lo que
ha impedido una reconversién generalizada de lastas existentes a este nuevo proceso,
energéticamente mucho mas eficaz.
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Los materiales en las zonas frias son de acesslano con pequefios porcentajes de molibdeno,
titanio y tungsteno, entre otros, para evitar kgilidad que ocasiona la descarburacién, pues los
carburos de estos metales son muy estables. Eoas mas calientes (por encima de 400 °C) y a

Tapa ciega Entrada parcial | Entrada parcial |

Entrada
parcial Il

- 3

Salida del gas Salida del gas

Fig. 4.4. Reactor de flujo radial con intercambiadoregegrados y esquema del flujo del ga:
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mayor presion debe minimizarse la presencia dgtbique se nitrura facilmente con el nitrégeno
del gas de sintesis, por lo que se emplean aleesida alto contenido de niquel (Inconel 600,
Incolloy 800, etc.). El acero inoxidable AlSI 30420% de niquel, 10% de cromo y bajo contenido
de carbono para que en las soldaduras no se fararbnros) se emplea en zonas frias cuando las
tensiones mecanicas son bajas.

Analisis y optimizacion del proceso

La composicién del gas de sintesis debe ser tatgumantenga en continuo la relacion molar
entre el hidrégeno y el nitrégeno préxima a 3/ 9en otro caso esta relacion variaria continuaament
y obligaria a modificar las condiciones de openaaé los dos reformadores para corregirla.

Por otra parte, la presencia de inertes debe sgnmaj la del argdn es invariable, pues este gas
noble estara en la misma relacién con el nitrogpmla del aire (de 0,935/78,08 = 1,2/100), pero
la del metano se puede reducir aumentando la ceitveen el reformado, en primer lugar, y
mejorando la eficacia de la “shift conversion” ylde dos absorciones ( 0 bien una absorcién en
doble etapa) del CQde modo que la produccién de metano en la unidacthetanizacion sea
minima

En todo caso debe reducirse al minimo la presatef@aO y CQresiduales en el gas entrante
al reactor de sintesis, por ello se dispone la engdcién del amoniaco en el bucle de sintesis
inmediatamente después de la incorporacion defrgaso, para que ambos gases se disuelvan en
el amoniaco liquido (efecto de lavado) y éste laviae de la corriente gaseosa, a costa de una
inapreciable disminucién de su pureza, pero aumelatal gas en circulacion. Asi puede observarse
gue la secuencia de las operaciones en los bueledndesis del metanol y del amoniaco que
aparecen en los diagramas de las figuras 3.6 ysdm3distintos, considerandose como mas
ventajoso, en cuanto a un menor consumo energé@iguimero sobre el segundo.

Bucle de sintesis del metanol Bucle de sintesis del amoniaco
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4.10 TECNOLOGIA QUIMICA INDUSTRIAL

Es imprescindible eliminar el vapor de que se idtice en el circuito de sintesis mediante
adsorcion con gel de silice pues su presencia gaseéntrante en el reactor es tan perjudicial para
el catalizador como lo son los 6xidos de carbomm; €ste fin en el diagrama de la figura 4.2 se
incluyen unos secadores en la impulsion del congpré&n embargo, con tamices moleculares se
llega a adsorber conjuntamente todos los comps@stigenados (agua, CO y g@e manera que
en las plantas mas modernas se restablece el ordemacional de las operaciones unitarias del
bucle de sintesis. Incluso en alguna de estasgda# ha eliminado la unidad de metanizacion,
instalando en su lugar baterias de permos con ¢éamioleculares suficientemente fiables, en ciclos
de adsorcidn-regeneracidon consecutivos.

Grupo frigorifico auxiliar para la licuacion del amoniaco

Debe tenerse en cuenta que la laminacion del amotiguido que se condensa en el circuito
de sintesis desde la presion de éste hasta laprésialmacenamiento (ligeramente superior a la
atmosférica generalmente) produce una evaporactsigl, por lo que es preciso volver a licuar
la fraccion vaporizada. Ademas es necesario reangévapor de amoniaco que acompafa al gas
de purga, condensandolo. Finalmente es precisarlios vapores que se producen, por pérdidas
de aislamiento, en los tanques criogénicos y eguileacarga y expedicion del producto final. Estas
tres corrientes deben estar a -33 °C, que es Isidprade vapor del amoniaco a la presién
atmosférica.

Por otra parte conviene condensar la mayor pagibfedel amoniaco del circuito de sintesis
(con lo que se disminuye la concentracién de)Nfriando el gas que va a entrar al reactor todo
lo posible. De esta manera se mejora el equilidbgda reaccion de sintesis (se sube la curva del
diagramaxT) y, en igualdad de otras condiciones, se aunm@mjeado de conversion por paso.

En definitiva debe disponerse un grupo frigorifeaxiliar que genere el frio necesario para
todo ello. Como es natural, el fluido frigorificonpleado es el propio amoniaco. En la figura 4.4
se representa la integracién del grupo frigorifioo los refrigerantes (R-0, R-1, R-2 y R-3) que
aparecen en el esquema de la figura 4.3.

En lainstalacion esquematizada en la figura 4gfuwgbo frigorifico consta de un compresor en
dos etapas con un refrigerante intermedio y oteodescarga con agua de refrigeracién. La presién
de descarga del compresor debe ser tal que pramarda licuacion completa del amoniaco
comprimido a la temperatura ambiente. El amoniégquido se acumula en un pequefio depédsito a
presion y desde éste se expansiona en una valeulantinacion hasta una determinada presion
intermedia, con lo que se enfriay en el refrigegd0 puede enfriar el gas de sintesis, alauez q
se vaporiza parcialmente. La fraccién vaporizadaeserna a la segunda etapa del compresor
frigorifico, mientras que la fraccion liquida serlima de nuevo hasta la presién atmosférica en tres
valvulas dispuestas en paralelo que alimentanatfos tres refrigerantes R-1, R-2 y R-3 de los que
sale vaporizado a una presién ligeramente supariaratmosférica a -33 °C, para entrar en la
primera etapa del compresor y reanudar el cicloefiégeracion.
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Al reactor
A

A4
Condensador dej_
gas de sintesis;
2
w

Fig. 4.4.Diagrama simplificado del circuito de amoniaco éfrigeracidn para la condensacion
del amoniaco del gas de sintesisyation de los vapores a presién atmosférica.

Ejercicio 4.2.
La composicién molar del gas del circuito cerradcsthtesis a la entrada al refrigerante R{0 y
al a entrada al reactor son las siguientes:
N H NH, Inertes
Entrada R-0 20,02 60,17 7,29 12,52

Entrada al reactor ,300 62,50 3,70 13,00

La presion de dicha corriente es 165 ata y las ¢eatpras de entrada y salida 50° y 9°C

respectivamente.

Calcular:a) la cantidad de amoniaco condensado y la cargdc®rde ese refrigerante por 1
kmoles/h de gas entrante, considerando una capiacédarifica molar del gas de la composic
saliente es 7,02 kcal/kmol°C by la temperatura a la que comenzara a condensaraiiaco.

Solucion:

a) Un balance de inertes aplicado a 100 kmol/h deegérminte en el refrigerante proporciong
caudal molar de amoniaco condensado

100x0,1252 = (1@p<0,13 = ¢ = 3,692 [kmol/h]= 62,764 [kg/h]
y el caudal del gas saliente: 100-3,692 = 96,30&0]kn].

on

el

ncia

La carga térmica sera la suma del calor cedidtogagases salientes entre 50y 9 °C y la difere
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de entalpias entre el amoniaco gas en las condisida entrada y el liquido a la salida (culyas

entalpias especificas se obtiene del diag@mde la figura 4.1 a las temperaturas y presid
parciales de amoniaco de entrada y salida):

Entrada: T,=50°C p,=0,0729x165 = 12,03 ata h, =-407 kcal/kg
Salida: T,= 9°C p,=0,0370x165= 6,1ata h,=-700 kcal/kg

Q = 96,308x7,02x(50-9) + 62,764(-407+700) = 27.719%308.389,85 = 46.109,2 [kcal/h]

b) Al enfriar el gas de entrada, a presion parciameniaco constante de 12 ata se cruza la @
de saturacidn a una temperatura aproximada de 32et@peratura a la que empezard
condensacion. (Para mas precision puede utilizarsgrva de tension de vapor de la figura 4

Ejercicio 4.3.

El compresor frigorifico auxiliar representado éasgjuema de la figura 4,4 es de dos etapag
una relacion de compresion de 4/1. Puesto queelsiqm a la aspiracion de la primera etap
ligeramente superior a 1 ata (por razones de stadinno puede ser menor), la presion
descarga seré de 16 ata, de modo que con agué#igenacion a 32 °C se puede condensyg

nes

urva

5).

con
h es
de
rel

amoniaco aproximadamente a 43 °C sin dificultadsd@eesta presion se lamina del amoniaco

del circuito de refrigeracion hasta 4 ata, paraecedlor en el refrigerante R-0 y llegar al p
separador de fases con una fraccion molar v@gpor e pgea a la segunda etapa del compr

hte
£eSor

para su recompresion y enfriamiento con agua dgyezhcion hasta 38 °C, y otra liquigp  que

se expande y vaporiza completamente en los refiges en paralelo R-1,R-2 y R-3, para vol
a la primera etapa del compresor a la citada pndgjéramente superior a la atmosféricay,
tanto, a -33 °C aproximadamente.

Determinar:a) la carga térmica disponible para los tres refagées R-1, R-2 y R-3, en 4
conjunto, si se quiere que los caudales realea aspiracion de las dos etapas del compr
sean idénticos, ) los caudales méasicos de amoniaco que circularacguar etapa del circuit

vVer
por

u
eSor
0

de refrigeracion por cada 100 kmoles/h de gas wtelito de sintesis entrantes al reactor.

Representar el ciclo en el diagraflade la pagina 4.2.

Para mayor precision que la que proporcionan lagrdimas, puede usarse la ecuacion
Antoine que relaciona la presion de v%pzo()rodel amomeen funcién de la temperatura absol
In pnH, = —128 94+ +214InT - Q005 [ata, °K]

Solucion:

Seamn el caudal masico de amoniaco que pasa peglada etapa del compresor y se condg
a 16 ata a 43 °C, para ser laminado hasta 4 atalocque se enfria hasta -1 °C. En e
condiciones un caudap,m  vuelve a la segunda etapaainpresor en cuya aspiracion
mezcla con la corriente procedente de la primeapag m a 38 °C.

La temperatura de la mezcla de las dos corriehjsg calcula mediante balance de entalpig

de
ita:

ENsa
tas
se

sin

aporte de calor ni realizacion de trabajo:
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@/m desde -1°C haSia @ m desde 38°C hasta
sera: WMC(To+ 1) = MC,(38T,) - T,=-PL=%
Qv +@L

La igualdad de caudales reales obtenidos mediarieylde los gases perfecto¥: = n%

L R@273-33 _ _R(@273+T)

uede expresarse:
p p QL 1 4
Sustituyendadl, resulta: 4x24Qp, = (273 3Bp_ +( 273 )ip,
% :%1: 2,386 Siendap, +o, =1 = @, =0,705 y ¢, =0,295
L

En el diagram#&h del amoniaco, sobre la isébara de 4 ata se detamhpunto correspondien

corresponde a la saturacion a 16 ata.
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La diferencia de entalpia entre la entrada y li@aalebe ser igual a la carga térmica trasmi
al gas de sintesis calculada en el ejercicio & 2exir:

m(-502+ 677 = 46109 2 [kcal/h] = m=2635[kg/h]
La carga térmica disponible para el segundo esqaédrigerantes R-1, R-2 y R-3) sera igua
producto del caudal masico de amoniaco refrigergnte pasa por ellos por la diferencia
a4 atay -1 °C (entrada):
@ M(—-418+ 709 = 029% 263% 231 226/&al/h]

La fraccion vaporizadg,m no se aprovecha directaeaimo que se mezcla con la procede
de la primera etapa de compresion para rebajarspdratura desde 38 ° a:

T, = 38x%0,295-0,705 = 10,5 °C

fe

a la corriente saliente del refrigerante R-0 meiida regla de la palanca. La corriente entrgnte

ida

al
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entalpia entre el amoniaco vapor saturado a -33°@tg (salida) y el amoniaco liquido saturgdo

nte
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Recuperacion del hidrégeno y del argén del gas deima

Un balance de masas en el bucle de sintesis eneggistacionario determina el caudal de gas
que debe purgarse para que la concentracion desnen el reciclo se mantenga constante. Para
centrar ideas, considérese que se desea manteneoncentracion maxima en el circuito del 13 %v
de inertes con un gas procedente de la metanizaciércontiene el 0,8 %v; la purga deber& ser
mayor que el 6,1 % del gas de alimentacion, losyone una pérdida importante. La recuperacion
de los componentes mas valiosos presentes enda parobligada, por lo menos de una gran parte
del hidrégeno y, en muchas ocasiones, tambiénllme&no y la del argon.

Dos son los procesos de recuperacion mas emplealdosogénico, que mediante destilacion
fraccionada permite separar argon de pureza coaleacleméas de recuperar por condensacion la
practica totalidad del amoniaco y del metano quectempafian (Io que compensa su alto coste de
instalacion) y el de las membranas poliméricas,hmunas econdmico, pero que solo recupera una
parte del hidrégeno contenido y con poca purezguifamente se estudian por separado ambos

procedimientos.

El proceso criogénicadebe operar a presion y temperatura por debalj@sd#el punto critico
del nitrégeno, para poder tener un reflujo liguéshda columna de fraccionamiento por cuyo fondo
se separara el argon. Pero para alcanzar las bajgseraturas que requiere la licuacion del
nitrogeno mediante sucesivas expansiones del gageiso eliminar previamente el hidrégeno que
le acompafia, pues la mezcla de hidrégeno nitrégara proporcion de 3/1 tiene un coeficiente de
Joule-Thomson préximo a cero o0, en determinadadicmes, negativo.
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Fig. 4.5.Curvas de tension de vapor de los gases que fopade del gas de purga.
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A la presion de 20 ata el gas exento de amoniaeofsia hasta -185 °C, temperatura a la que el
nitrégeno tiene una presion de vapor de 3,3 axapadamente mientras que el argon y el metano la
tienen muy bajas, por lo que se mantienen cadirietde en la fase liquida. En consecuencia, la fase
vapor que se separa Bresta constituida por hidrogeno y nitrégeno en netecion aproximada de
16,7/3,3. Como la relacién de ambos componentes gas de purga es de 3/1, en la fase liquida
quedara el resto del nitrégeno, con casi todoggirarmuy poco metano y solo trazas de hidrogeno.

¢Nz (+H2) \/\/\/\/ \/\/\/\/ -190°C 1,5 ata a
_HAN, [ \/M\ -185 °C 20 ata 1,5 atg
Gas de purga

Unidad de licuacion|

i

i
y reciclo de nitrégenp

V-1X

L -195°C
N D

4‘ 20 ata

_70 OC C

~1-180 °C
\_/

Argén

Fig. 4.6 Esquema simplificado del proceso criogénico depecacion de H2 y Ar del gas de purga.

NH, > “‘ CH: ~150 °C

La fase gas se recircula a la aspiracion del coswprelel gas de sintesis, después de
intercambiar su frio con el gas de purga, con le s@ recupera casi la totalidad del hidrégeno
contenido en el gas de purga. La fase liquida senka en la valvuld/-2, generando frio y se
fracciona en dos columnas de destilacién conseasiivy D, a baja presion y con reflujo de
nitrégeno liquido procedente de una unidad de tidirasimilar a la estudiada en el apartado 2.3.
El nitrégeno con algo de hidrégeno cede su fritoerintercambiadores en los que se enfria el gas
de purga entrante a la unidad y se introducen earzra de combustion del horno de reformado
para aprovechar el calor de combustién del hidrogesidual. El metano se vaporiza y se agrega
al gas de alimentacion o al “fuel gas” y el argénatmacena en depdsitos criogénicos para su

comercializacién, constituyendo una bonificacioryrmieresante a los costes de operacion de este
tipo de procesos.

El proceso de recuperacion de hidrégeno del ggaidga mediantenembranas permeables
se basa en que el hidrégeno permea mucho mas ndgide que el nitrégeno a través de todas las
membranas poliméricas utilizadas industrialmentesa técnica de separacion.

A diferencia de la separacion de nitrégeno del @kgenido como gas no-permeado o purga
de relativa alta pureza frente a un permeado dedmajcentracion de oxigeno) que se consiguen en
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una Unica etapa de permos en paralelo, la separdeihidrégeno del gas de purga se suele realizar
en dos etapas en serie de la purga con dos essalergesion, segun el esquema de la figura 4.7.

Kmol/lh %
H, 64 64
N, 21 21
In 15 15

100 (140 atas

Recuperado
Kmol/h %
H, 60 85

N, 5 7
P In 6 8
(160 ata) 71 kmol/h

Kmol/h % Kmol/h %
H, 21 41 H, 4 14
N, 19 36 N, 16 55
In 12 23 In 9 31 >
52 kmol/h 29 kmol/h (140 ata)
Kmol/h % Kmol/h %
H, 43 89 H, 17 74
N, 2 4 N, 3 13
LIn 3 7 In 3 13
48 kmol/h
(45 ata)

Fig. 4.7.Esquema de una unidad de recuperacion del hidrogehgas de purga mediante
permos en paralelo dispuestos fordmanna serie de dos escalones de presion

Como se indica en el citado esquema, los permead@nbos escalones se recirculan a la
aspiraciéon de la dltima y penultima etapa del canpr del gas de sintesis, que los incorpora al

bucle o circuito de sintesis.

Ejemplo de la figura 4.7

y el de separacion de inertei%x 100= 60

I . S 6
El rendimiento de la recuperacion de h|drogenoase+é§x100: 93 75%

%

El caudal de purga recuperada con un 8% de inebléga aumentar el caudal de purga, inclyiso
aumentado la concentracion de inertes en el gatimentacion al reactor hasta el 15 %, lo que
supone reducir la conversion por paso y, si serguientener la produccion, un mayor caudal
y en consiguiente aumento de energia consumida leorhba de recirculacion.

Las membranas disponibles en la actualidad sonsmingibles a trazas de amoniaco y se dafian
irreversiblemente a temperaturas por encima deC5Q& depuracién del gas de purga se realiza
mediante lavado con agua acidulada que produce idhE" que quedan en la solucién.
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Depuracion criogénica del gas de sintesis

En la dltima década del siglo XX ha surgido la ideadepurar el gas de sintesis saliente de la
descarbonatacion mediante técnicas criogénicasinginiio asi la unidad de metanizacién y
proporcionando la posibilidad de separar una aateige CO liquido para su posterior aprovechamiento
Con esta alternativa se eliminaria la presencimedes en el gas aportado al bucle de sintesis,
aumentando la conversién por paso y reduciend@edial de gas en recirculacion. El metano
residual del reformado se recuperaria, como tamddi@dngén que acompairia al aire introducido en
el reformador secundario.

Estaidea no es completamente novedosa, pues gzaragida a la que se puso en practica para
depurar el gas de sintesis procedente de la gasiidic de los hidrocarburos pesados mediante la
tecnologia de oxidacion parcial, que requeria uridad de fraccionamiento de aire para inyectar
en el gasificador oxigeno de alta concentraciémiibdgeno puro se incorporaba en estado liquido
al gas de sintesis en una unidad denominadav@&lo con nitrégenoen la que se separaba una
fraccion de nitrégeno liquido que arrastraba cam$dg hidrocarburos ligeros, el CO y las trazas
de CO2y agua que contenia el gas y que se vdetiatmosfera. En la actualidad se esta evaluando
esta variante, sin que se haya puesto en pracsia kel momento a escala industrial.

3. FABRICACION DE UREA Y APLICACIONES

La urea (NH-CO,-NH,) tiene un elevado contenido de nitrdgeno asiméaddr las plantas y
en condiciones ambientales normales es muy estAbkEmas de su empleo directo como abono
simple, se utiliza como materia prima que aporta astriente a los fertilizantes complejos NPK,
pues su transporte, almacenamiento y manipulaeigmtan mucho mas seguros y econémicos que
los del amoniaco anhidro y de sus disoluciones sasiolT ambién se utiliza como componente de
las resinas urea-formaldehido empleadas como adisessi la fabricacion de tableros aglomerados.

Se produce en plantas de gran capacidad en unidaégas a las de amoniaco, a partir de este
producto y del CQque se desprende en la descarbonatacion del gastdsis, por reaccion de dos
moles del primero con un mol del segundo. Las rieaes que se verifican entre el NiHel CQ
disueltos en agua son muy diversas segun las ciomdis en que se producen (relacién molar
NH,/CO, y temperatura):

NH + CQ + HO =2 NH,(HCO,) bicarbonato aménico (4.4)
2NH + CQ + HO = 2(NH"CO;” carbonato amonico (4.5)
2NH + CQ 2 NH,(CO,-NH,)" carbamato amoénico (4.6)

La presioén influye por la distinta solubilidad delzos gases en el agua, de modo que para una
misma relacion molar en la fase gas, la relaciohamen la fase liquida puede ser muy distinta
segun la temperatura y la presion. En la figura ge7incluye un diagrama tridimensional de
equilibrio debido a Terres y Behrens que deterrfosgroductos de la reaccidn entre el amoniaco
y el anhidrido carbénico en funcidn de la tempeamjude las concentraciones de ambos reactivos
en la disolucion acuosa.
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Temperatur 0 20 40 60 80 100 120 135°C
: ' ! |
3 | 106 ° PF del NH,HCO,
% CQ | 120 135°C
disuelto (aparece la uree
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Lo N Ny
% NH320 ! | | | |
disuelto 30

Fig.4.7. Diagrama de equilibrio entre fases del sistenty NCO, y H,O.

Diagramas de equilibrio entre fases de las disolumies saturadas de NEly CO, en agua

triangulares obtenidos a distintas temperaturaspalisis de las disoluciones saturadas y d4
precipitados que se obtienen mediante evapora@@yda en condiciones isotermas partie
de diferentes concentraciones. Los tres veértices co

responden a cada uno de los tres componentes stelmsl y cualquier punto del interi
corresponde a una composicion perfectamente detadai mediante las coordenad
triangulares. Las tres fases sdlidas (bicarbonatonéco, carbonato amonico y carbam
amonico) tienen cada una un punto representativo.

En cada diagrama isotermo queda definida una zandrpa al vértice del agua, en la que s
aparece una Unica fase: la disolucion con todosloss: bicarbonato, carbonato, carbama
amonio. Partiendo de cualquier punto de esta zaneyaporar el agua el punto representa
del sistema se desplaza se aleja del citado véiticeendo una linea recta hasta alcanzarlac

correspondiente a uno de los tres posibles pradipg; los puntos de la recta que represent
composicion global del sistema no tienen ya sigadio real sino que sguntos virtualeso

Las cantidades de cada fase estan en la mismaarelgee la de los segmentos que defing
punto representativo de cada fase con el punto sseggin la ley de la palanca.

La coexistencia de dos fases sélidas y la liquateesponde a una concentracion fija, es d
a un punto y no a una curva, pues una fase massupogrado de libertad menos, por la rg
de las fases. Ese punto es el corte de las cuevaatdracion de la disolucién con cada undg
los precipitados y es siempre un punto anguloso tangentes distintas en cada curva.

A temperaturas mayores la zona correspondienta @nica fase liquida aumenta, a pesar de

puntos sumade los correspondientes a las dos fases (la solgeaiturada y el sélido precipitadg).

El diagrama tridimensional de la figura 4.7 se ¢ange a partir de series de diagramas
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la solubilidad de los gases por separado en el diguainuya.
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H,O NH,

Experimentalmente se comprueba que a 33 °C yaaegpfia mas carbonato amonico y que a 106 °C
funde el bicarbonato aménico, y solo precipitasgbamato amoénico. A partir de 135°C apar

una nueva fase sdélida: la urea que no admite septacion en este diagrama triangular.

[
(@}
)

Co,

La urea se produce por deshidratacion del carbaaratnico a partir de 135 °C, segun la
reaccion endotérmica reversible:
NH*(CO,-NH,)” = NH,-CO-NH, + HO AH = 3.700 kcal/lkmol  (4.7)
que, como se podia predecir, es tanto mas rapisycompleta cuanto mayor sea la temperatura,
especialmente a partir de 155 °C, temperaturdiumtie la urea y la reaccion se verifica en una sola
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fase, tal y como se pone de manifiesto en la &igu8. En definitiva las reacciones que se vaific
en la sintesis de la urea son las (4.6) y (4.7)tiguen lugar simultanea y consecutivamente en un
Unico reactor a temperaturas del orden de 200 &@nesiones de unas 180 ata, sin necesidad de
catalizador. Como la reaccion (4.6) es fuertemenxtsérmica AH = -28.000 kcal/kmol) no se
precisa aporte de calor para calentar los reaciMasemperatura de reaccion.

60 [
3 200°C
< 50 180° 600
5 155°
% 40 60 &S(’)\\do)
> o\b«
g B‘Qo
S 30 >
©
o
B 2[
O
10
| | | | |
12 3 4 5
Tiempo de reacciéon t [h]

Fig. 4. 8. Progreso del grado de conversion del carbamatoeaucon el tiempo
con una relagidolar NH/CO, de 2/1 a distintas temperaturas.

En las condiciones antedichas la reaccién de foidmadel carbamato es practicamente
completa (grado de conversién 100 %) y la de deatadion de éste del orden del 55 % cuando la
relacion molar NE/CO, es de 2/1, pero mejora extraordinariamente cudiala relacion se hace
mayor Yy, no tanto, cuando se hace menor. En tado a alimentacién al reactor tiene que estar
en la relacion estequiométrica para que el régissenpermanente. En la figura 4. 9 se cuantifica
esta mejora del rendimiento para las condicioneslas.

Grado de conversion del carbamato enurea x  [%)]

05 1,0 2,0 3,0 4,0 5,0 6,0
Relacién molar NEI /C@en el reactor

Fig. 4. 9. Dependencia del grado de conversion en el equdliton la relacion molar
NHCO, segun la temperatura.
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En general se trabaja con relaciones molares 8r8ng4/1, con lo que se consiguen grados de
conversion del orden de 75 - 80 % a urea (en u@asihutos de tiempo de residencia hidraulico
en el reactor que dispone de un lining de titardapaguantar la agresividad del medio.), siendo
necesario proceder a la separacion de ambos pasgjupie con el agua constituyen la Gnica fase
existente, y a la recuperacion del carbamato amdmicconvertido. La caida de conversion del
carbamato a urea que se puede comprobar a temgzes el reaccion por encima de 160 °C en la
figura 4.7 cuando se prolonga excesivamente elpiede residencia en el reactor es debido a la
reaccion de oligomerizacion de la urea, que desigramoniaco produciendo diuret, triuret y otros
compuestos de alto peso molecular:

NH,-CO-NH, + NH-CO-NH, - NH,-CO-NH-CO-NH, + NH3 (4.8)
NH,-CO-NH-CO-NH, + NH,-CO-NH, - NH,-CO-NH-CO-NH-CO-NH-CO-NH + NH3

Dos son las técnicas empleadas para la separael@aamato residual: la descompresion
y el desgasado o “stripping” con GO

En elproceso de descompresiéhefluente saliente del reactor se lamina deagedsion de
180 ata a 18 ata (por ejemplo), de manera quearbamato no convertido en urea se descompone
casi totalmente y se genera una corriente gaseokagie se incluye el amoniaco en exceso que
permanecia disuelto. La fase liquida separadaateégta constituida por una solucion saturada de
carbamato, CQy NH;, en la que esta disuelta la urea producida. Es@alution se lamina
nuevamente a 1,8 ata para descomponer el rest@artbarcato, se concentra en una serie de
evaporadores que eliminan el agua que la acomparg finalmente, cristalizar la urea en un
cristalizador o, méas frecuentemente, granularlauea torre de perdigonado (“prilling”). El
diagrama de bloques de este proceso se incluya fegura 4.10 a la izquierda.

El proceso de desgasade basa en la idea de no reducir la presion atasdel efluente del
reactor, sino en reducir la presion parcial del mimoo de la fase gaseosa, con lo que se desplaza
el equilibrio de la reaccién (4.6) hacia la izqdi@r Para ello se pone en contacto la corriente
saliente del reactor con el G@omprimido que se alimenta a la planta. De estaemza ademas de
descomponerse el carbamato no convertido en ueedesyasa la solucion de urea del exceso de
amoniaco. A continuacion se procede a la descondpresscalonada, como en el proceso
convencional, se evapora el agua para concentsatlaion de urea y se procede a su cristalizacion
o granulacion. El diagrama de bloques de esteggmse incluye en la figura 4.10 a la derecha.
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Fig. 4.10. Diagramas de bloquedternativos de los procesos de fabricacion de urea
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Es facil de entender la gran ventaja que ofreadtéanativa de descomposicion por desgasado
en su aspecto de mejora energética. La lamina@da sblucidén de urea cargada de gases disueltos
supone una pérdida de entalpia muy importante gakd comprimir una gran masa de gases
absorbidos en agua para reciclarlos al reactocairbio, en el “stripper’se elimina una gran parte
de estos gases sin variar la presion total (soltava parcial de amoniaco) con lo que se pueden
reciclar al reactor sin consumo de energia; ahpeaeze un sobrante de calor originado en la
reaccion (4.6) que se puede aprovechar para gevegpar de media presion. Debe evitarse largos
tiempos de permanencia de la solucién de ureaashamperaturas para evitar la hidrélisis que
corresponde a la reversion de la reaccion (4.7).

Una vez desgasada la solucion de urea, se procagetar los restos de amoniaco, anhidrido
carbonico y urea descomprimiendo escalonadamest#uaion, como el proceso convencional. Si
no se hiciera asi, se perderia amoniaco y se ariginuna fuerte emision de este gas en la
granulacion, con las consiguientes pérdidas deiméadto y contaminacién del medio ambiente.

La inclusion del desgasador a la salida del readaxilita la posibilidad de trabajar con un
relacion de amoniaco a anhidrido carbénico del ardke 4/1, con lo que aumenta el grado|de
conversion del carbamato amaonico a urea y se redacantidad de carbamato a descomponer
y reciclar. Sin duda esta ha sido una de las mejanés importantes que se introdujeron enflos
procesos quimicos industriales con ocasion deisicenergética de los primeros afios 80 para
reducir el consumo energético que, en este cago,assoleto el proceso convencional.

152

Descripcién del proceso

El CO, comprimido a una presion ligeramente superiordelareactor (180 ata) se introduce
en el “stripper” por su extremo inferior y ascieratecontracorriente con la disolucién de ureay
carbamato que lleva consigo el exceso de amonkzste.sufre una evaporacion “flash” al ponerse
en contacto con una corriente gaseosa en la ga@estente muy poco amoniaco (la presion total
es la misma pero la presion parcial en el gas eshmunenor que la presién de vapor de la
solucién). Al evaporarse el amoniaco y descendeosigentracion en el liquido, el carbamato se
descompone segun la reaccion (4.6) hacia la izdaigyor efecto de la ley de accion de masas:

[COZ]qu[ NH3]ﬁq _ _ [COZ]liq [ NH3]ﬁq
[NH,OCONH,| K(T) [NH4COONHy ] = o

Como la reaccion de descomposicién del carbamasméstérmica, la solucion se enfria y se
hace necesario calentar la solucion en el fondéstiepper” para aumentar el valor de la constante
de equilibrioK(T). En consecuencia este equipo consta de tres pguescomo se representa
esqueméaticamente en la figura 4.11, son: arribacéanzara de separacion “flash”, en el centro una
columna de bandejas para proporcionar el contactmetra corriente de la solucién con el ,C®
abajo un calentador de tubos de pelicula descemgentos que el gas circula en sentido ascendente.
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El gas saliente del “stripper” es una mezcla dg, O, y vapor de agua, que se junta con la
corriente liquida procedente del absorbedor, yeegrirdos reactores en paralelo en los que se enfria
hasta conseguir la total disolucién de la fase gsaea la vez que se forma el carbamato. En uno
de ellos se utiliza como medio refrigerante la lis@®n de urea expansionada desde 180 a 18 ata,
gue se calienta, y en el otro agua de alimentadéealderas que se convierte en vapor saturado de
media presion; asi se elimina el calor de la réacde formacion del carbamato amoénico.

A la salida de estos dos reactores (o0 prerreagttaelisolucion entra en el reactor principal
en el que se completa la formacién del carbamate yerifica su deshidratacion parcial a urea;
desde él pasa al “stripper”, como ya se ha exptichds gases incondensables que se acumulan en
la parte alta del reactor deben ser purgados ésrade una pequefa columna de absorcién en la que
se recupera el amoniaco que pueda estar preselgeerga.

Como ha quedado indicado, la disolucién salientésigpper” se lamina en una vélvula hasta
18 ata y seguidamente se calienta en uno de lospdaseactores en paralelo, pasando a
continuacion al primer descomponedor, en el queepara una fase gaseosa Yy la disolucion de urea
gue se calienta para desgasarla en lo posible dateslver a laminarla desde 18 a 1,8 ata y pasar
al segundo descomponedor, donde se repite la separde gases y el calentamiento de la fase
liquida. Los gases salientes de los descomponede@dssorben con agua en dos absorbedores, cada
uno a su presion. Las disoluciones se bombean ddsidebaja presion al de alta y de este a los dos
prerreactores mediante unas bombas especiales (OR&paces de resistir las duras condiciones
de corrosion del medio.

Una vez eliminado el carbamato y los gases resedudh disolucion de urea se concentra a
vacio (0,2 ata) en dos etapas sucesivas con cal@artt intermedio hasta un contenido de humedad
del 0,3 %, y se lleva a la parte alta de la toe@edrdigonado desde la que se pulveriza a 138 °C en
contracorriente con aire. Las gotas de urea, deanmafio controlado por los pulverizadores, se
enfrian y solidifican durante su caida, lleganda parte inferior de la torre en forma de pequefas
esferas de diametro entre 1 y 4 mm, que se extnaeliente un transportador mecanico, se enfrian
y acondicionan para su mejor almacenamiento y méagpon. Suele ser de una riqueza del 93%w
siendo laimpureza méas abundante el biuret. Laso#fspaciones de la urea que son riqueza del 46%
N, contenido en biuret < 1%, y agua < 0,3%.

Las emisiones a la atmosfera que pueden causaroorecion son la salida de aire de la torre
de perdigonado (polvo de urea y amoniaco, prinaiealte) y las descargas de los absorbedores de
alta y baja presion, por las que puede escapariarmnCuando se utiliza un eyector para hacer el
vacio se produce un exceso de agua que debe penggre generalmente estd contaminada con
urea por lo que debe ser convenientemente depjuattacon las aguas de limpieza de la planta.



Amoniaco y sus principales derivados 4.25

4. ACIDO NITRICO Y NITRATO AMONICO

Se estima que el acido nitrico, junto con elatdramdnico, es el principal destino del
amoniaco que se consume en el mundo (42 %) sequigiae cerca por la urea (40 %).

El &cido nitrico y los nitratos son los productagwjcos en los que el atomo de nitrégeno presenta
el mayor grado de oxidacion. Industrialmente nolg@&nen a partir del nitrégeno del aire, que sélo
combina con el oxigeno en circunstancias muy eaj@gsc{descargas eléctricas en la atmdésfera y
combustiones a muy altas temperaturas) generarsds gérosos que con el agua llegan a producir al
acido, y de éste se obtienen los nitratos. Estostante y a pesar de la gran solubilidad en agua d
todos ellos, en la naturaleza existen grandes yawios de nitratos naturales como es el caso del
desierto de Atacama en Chile (nitrato sédico) gao#ireas geograficas de casi nula pluviometria.

En la industria el 4cido nitrico se obtiene a pal¢i amoniaco, lo que supone una via bastante
ineficaz. Es preciso reducir el nitrdgeno atmosf@tiasta un nimero de oxidacién de -3 para luego
oxidarle hasta +5. Si embargo no se ha logradalelshomento un proceso de oxidacién directa
del nitrégeno. Niumeros de oxidacion intermedia @nésn [0s gases nitrosos y los nitritos.

Gases nitrosos

Los 6xidos de nitrégeno son gases en condiciondseantales normales. Sus caracteristicas
principales son las que figuran en la tabla 4. ddkoellos, excepto el monoxido (también llamado
protéxido), son muy reactivos con el oxigeno, $famrmandose de unos a otros con gran facilidad
y rapidez por lo que es imposible aislarlos y datear la proporcién en que aparecen mezclados.

Sin embargo algunos de ellos pueden separarsesdaesaclas condensando a bajas temperaturas
y otros lo hacen en fase sélida a temperaturas onods bajas.

TABLA 4.1
PROPIEDADES DE LOS GASES NITROSOS

Formula| Nombre Color{Tambiente)| B.P. M.P. Estabilidad

N,O Mondxido de nitrogeno | incoloro -90  -103°C| T<650°C
Oxido nitroso

NO Oxido nitrico incoloro -151 -163°¢ T<1.000°C

N,O, Sesquioxido de nitrégeng (inapreciable) * -102°¢ T<-10°C
Anhidrido nitroso (* se disocia)

NO, Dioxido de nitrégeno amarillo /rojo (se dimeriza 27<200°C

N,O, Tetroxido de nitrégeno rojo/pardo 22 -10pC  T<135°C

N,Os Pentdxido de nitrégeno | (inapreciable) * 30°C¢ T<30 °C

Anhidrido nitrico (* se disocia)
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Nota: A pesar de la denominacion de los dos aidddr los acidos nitroso y nitrico se forman a
partir de la mezcla de los 6xidos de nitrégeno el una serie compleja de reacciones
simultaneas en fase gas y en fase liquida.

El 6xido nitrico, el diéxido y el tetréxido de niigeno se transforman uno en otro al variar la
temperatura segun el esquema:

(alta temperatura NO +1/2Q@ = NGO, = 1/2 NO, (bajatemperatura
por lo que se suelen designar como,N#2ro su concentracion se expresa generalmente K@
al tratar las muestras de gases con un oxidantgefu8on muy téxicos aunque su olor no es
desagradable. Se producen como residuos cuanddel @itrico actia como agente oxidante.

Contrariamente el ) es muy estable y se usa como gas portador @daméxstésicos en cirugia
en lugar del nitrogeno, que puede ser peligrosde $enoce como gas hilarante o de la risa, pues
produce un relativo bienestar. Se produce por deposicion catalitica del nitrato amonico y se
considera un producto farmacéutico.

El pentéxido de nitrégeno se ha empezado a utitivaro un agente nitrante muy limpio en la
industria de los nitroderivados y nitoésteres oig#s) aunque es mucho mas caro que el acido nitrico
concentrado. El sesquiéxido (también denominadaxitio) no se utiliza debido a su reducida
estabilidad pues se descompone segun la reacdj@®, = NO + NG,

Acido nitrico

Se fabrica y comercializa mayoritariamente en fodeaisolucion acuosa con una concentracion
préxima al 60 %w (4cido diluido), pero también cmmcentraciones en el intervalo 98-99 %w (acido
concentrado o fumante). Esta segunda variedadestembtener de la primera mediante destilacién
extractiva con agentes deshidratantes (como paonp@e el acido sulfdrico concentrado) que
desplazan el azebtropo existente a concentracemesentorno del 67 %w . En los diagramas de
fase que se incluyen en la figura 4.11 se pone atdfiasto la existencia de este azedtropo, cuyo
punto de ebullicidn a presion atmosférica es de8.20.

_ = T 100
0,3 _ (@) 1 ©
g T=50°C 0_120 1 2, ggl P=76mmHI—,
s . - A g | —
& ool (liquido) 100 : | - | 380
, © 1 \r S 60 760 I
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Fig. 4.11.Diagramas de equilibrio entre fases del sistemaXNH,O.
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En muchas aplicaciones del acido nitrico es betosficobtenerlo con una menor concentracion
del 60% (tipicamente 52-55 %), ya que se obtien@raner lugar un mejor rendimiento de la
absorcion de gases nitrosos. Ademas para la ultiefdoicacion de nitrato aménico, por ejemplo,
es a veces preferible que esté mas diluido patarguérdidas de vapores de acido nitrico y nitrato
amoénico al alcanzarse en el reactor adiabatico mertemperaturas en su neutralizacion aunque
ello signifigue un mayor aumento del consumo degagvapor), después, para la eliminacién del
agua de la solucién y concentrar el licor.

El acido nitrico de alta concentracion en fase vagalescompone en NO, N@/20, y H,0,
por lo que produce gases amarillo-rojizos (por ssdlama fumante). Es dificil conseguir y
almacenar acido de concentracion superior al 98y0PR6r ello es preferible y mucho més sencillo
fabricar y manipular el acido subazeotépico conaorecentracion lo mas préxima posible al 60 %.

Las dos calidades comerciales de acido nitriceetigaropiedades quimicas diferentes, por lo
gue se usa en aplicaciones diferentes. El acididditiene un fuerte caracter acido, pues se ioniza
generando un protén y el ién nitrato:

HNO= H" +NO;

El i6n nitrato es muy oxidante, reduciendose ampacla de NO y NO El &cido concentrado se
ioniza de muy diferente manera, produciendo urhidnoxilo y el i6bn nitrénio:

HNO, = OH +NO,

Elion hidroxilo es capaz de robar de proton destauctura molecular de los compuestos organicos,
formando aguay, en lugar del protdn entra el ifndnio, estabilizando la molécula organica. Este
es el mecanismo de las nitraciones. Por ejemple] easo del benceno

NO,
Q) rommer — (7 ome

La inevitable formacién de agua diluye el acidoe guerde poco a poco su poder nitrante y
aumenta su poder oxidante generando subproducidadms, generalmente indeseables. Para evitar
esta dilucion se suele afiadir &cido y anhidridfiisobs, que retienen el agua (mezclas sulfonigdica

HNO+ H,SO, + SO, = NO,* + HSQ" + H,SO,

Es ahora el i6n bisulfato el que secuestra el prdla molécula organica, formando &cido
sulfarico, mientras el i6n nitronio se incorporanolécula generando el nitroderivado. De igual
manera se producen los ésteres del acido nitraopel mononitroglicol:

HO'CHCHz'OH + OH.N02+ - HO'Cl_L'CHz'O'NOZ + Hzo
gue, si se empleara acido nitrico diluido, se poodan compuestos oxidados (aldehidos, acidos,
CO,, etc.) y 6xidos nitrosos (NG N,O, principalmente)
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De las mezclas sulfonitricas residuales se recupkgéxido nitrico concentrado mediante
destilacién extractiva con mas 4cido sulfarico, oma vera mas adelante.

La fabricacion de acido nitrico diluido (subazepiob) se lleva a cabo conforme a la ecuacion
estequiométrica:

NH + 20, = HNO,; + H,0 (4.9)
qgue no corresponde a una Unica reaccion quimina, aiuna serie de ellas que se producen en

distintos reactores dispuestos consecutivamenta.l®grar la concentracion del 4cido del 60 % es
preciso afiadir algo mas de agua.

La primera reaccion es la combustién cataliticeadedniaco que debe controlarse para que se
produzca a temperaturas por encima de los 800%C e la formacion de @ y de N sea minima
y el rendimiento de la reaccion:

ANH+ 50, — 4NO + 6HO AH = -217.000 kcal/kmol (4.10)
sea maximo. Para ello debe usarse como catalipdaitimo metalico o aleaciones de platino-rodio
dispuesto en forma de telas metalicas superpuegasodo la reaccidn sea instantanea (se complete
en microsegundos). De no ser asi (si fuera encaholporoso en el que se hubiera precipitado el
platino), el amoniaco que todavia no hubiera reaxazdo, podria hacerlo con el NO segun la reaccion:

4NH 6NO - 5N, + 6H,0 AH = -432.000 kcal/kmol

y el rendimiento disminuiria notablemente. Temperat por encima de 900°C proporcionan
mayores rendimientos, pero las pérdidas de pldfarmacion y arrastre de polvo por la corriente
gaseosa) son mayores. Presiones mas bajas propamdambién mayores rendimientos y menores
arrastres de platino (menor densidad de los ga&#s)a practica las modernas plantas de baja
presion en el quemador (4-5 ata) tienen rendimeed&ola conversion de amoniaco a NO del orden
de 97-98 %, mientras que las de alta presion @é&® ata) lo tienen por debajo del 96 %, siendo
en estas Ultimas necesario instalar filtros de gasea recuperar al menos una parte del platino
arrastrado, debido a la mayor densidad de los gases

07

1

No debe olvidarse que el amoniaco y %
aire forman mezclas explosivas dentro de un
intervalo de concentracion del amoniaco qLPe 5 explosividad
varia con la presién segln se representa enga
figura 4.12. Por razones de seguridad no de
sobrepasarse la concentracion del 11,0 %v de | |
amoniaco en la mezcla. El punto de consigna 10 20
del control automatico de proporcién suele estar ~ concentracion de NH enla mezcla [%v]
en 10,8 %v en las plantas de baja presion.

Area de

Fig.4.12.Intervalos de explosividad de
las mezclas aire-amoniaco a 900 °C.
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La segunda reaccion es la oxidacion del NO g )lgQe es homogéneay se debe producir a baja
temperatura con suficiente tiempo de residenciagxceso de oxigeno para desplazar el equilibrio
hacia la derecha:

2 NO +,0= 2NO, = N,0, AH = - 54.600 kcal/kmol (4.11)

Por lo tanto, entre el reactor de combustion dendmoo y el de oxidacion de NO deben disponerse los
intercambiadores de calor que proporcionen el&mignto de la corriente gaseosa saliente del poimer
En realidad la reaccion (4.11) se va producienddgpiaamente a lo largo de estos enfriadores.

La mezcla de NQy N,O, reacciona con el agua formando el &cido nitriddOyseguin una serie
de reacciones de oxidacidn-reduccion en fase gagase liquida que pueden resumirse en la siguient

3NOQ+H0 = 2 HNQ + NO (4.12)

El reactor en que mayoritariamente tienen lugarsetacciones es una columna de absorciéon
reactiva con platos de borboteo en contracorrieateserpentines de refrigeracion, por cuya parte
superior se riega con agua en la cuantia necegsardaconseguir la concentracion del 60 % en el
acido que sale por su extremo inferior. Como loseganitrosos se disuelven en el 4cido, se hace
necesario desgasarlos en una torre de “strippirdg blanqueo con aire, que se une a la corriente
principal de gases a la entrada de la absorcion.

En la figura 4.13 se incluye un diagrama de blogleesina planta de produccién en el que se
integran los cinco bloques correspondientes a&kstiones y operaciones descritas hasta el momento.

A

Gases de cola

(N,, NQ, oZ)T _H0,
 Z
Z0
Aci Q0
bfw condensados acidos o
Y <
! 35
NH, < Q
- o<
COMBUSTION R » ENFRIAMIENTO OXIDACION
/ T F i
J ‘ < DESGA
. | _aire secundario .| SADO

L HNO
= e =

Fig. 4.13. Diagrama de bloques del proceso corigeatde produccion de acido nitrico débil.

El NO que se produce por la reaccion (4.11) en gddeo de la columna de oxidacion-
absorcion debe oxidarse a N€egun la reaccion (4.10), para ello hay que diacisate tiempo de
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residencia entre plato y plato para que puedaxapesse al equilibrio. A medida que se va
agotando el Qen la corriente gaseosa y se produce menos NQaftarde NQ, el tiempo de
residencia entre plato y plato debe ser mayor. @gires inevitable que los gases salientes de este
reactor-columna lleven una pequefia carga contarténd@ NQ, que le proporciona un color
amarillo caracteristico y que se convierte en aaqididco en la atmdésfera, para caer a la superficie
como lluvia acida.

Tanto la reaccion (4.11) como la (4.12) se despldrcia la derecha con el aumento de
presién, contrariamente a lo que ocurre con la0)¢.por ello la oxidacidon-absorcion de los gases
nitrosos se lleva a cabo siempre a presiéon delodéet a 5 ata (plantas de media presion) o a 9-10
ata (plantas de alta presion). Se requiere pandatisposicion de un compresor y, para recuperar
la energia gastada, unaturbina de expansioregalgcola. Por razones econdémicas y de seguridad
resulta ventajoso disponer el compresor en cabezadceso, comprimiendo el aire de combustion
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(compresor de acero fundido), que después deloedetcombustién, comprimiendo gases nitrosos
himedos (compresor de acero inoxidable), aungsasdiquen algunos puntos de rendimiento en
la reaccion catalitica de la combustion del amamiac

Debe tenerse en cuenta que la formacion de actdomgegun la reacciéon (4.12) también se
produce durante el enfriamiento de los gases misrada salida del reactor de combustion, de modo
gue en el fondo de los intercambiadores de calpraducen condensados que llegan a alcanzar una
concentracion de 15-20 %w de acido nitrico. Estyslensados deben bombearse a la columna de
absorcion, al plato en el que el acido tenga lamaisoncentracion, segun se indica en el diagrama
de bloques (figura 4.13) y el de proceso (figuldd. Evidentemente el material de estos equipos
debe ser de acero inoxidable, para resistir laosidn.

La presencia de estos condensados determina iapudsla caldera de recuperaciéon de calor
en la gue se genera vapor saturado con el calareglen los gases de combustién, que se recalienta
en un serpentin dispuesto bajo las redes de plgtinego se expande en la turbina de vapor que
acciona el compresor de aire. La temperatura garad de los tubos de la caldera de recuperacion
de vapor estd muy proxima a la del agua-vapor esuleicion por su interior (coeficientes de
transmision muy altos) y debe ser siempre mayordaude rocio del vapor de agua presente en los
gases nitrosos para que no se produzcan condensacitdi se cumple esta condicién, los tubos de
la caldera pueden ser de acero al carbono; encaso deben ser de acero inoxidable, material
menos resistente y mucho mas caro. En resumasmiaetratura del agua-vapor debe ser mayor que
210 °C, lo que supone una presién mayor que 2(pata,que el acero al carbono empleado en la
construccioén de la caldera no sufra corrosioneartterel funcionamiento normal de la planta.

Un balance global de entalpia aplicado al conjdetta planta indica un sobrante de energia que
supone la posibilidad de exportar vapor recalentadoedente del necesario en la turbina de vapor
para mover el compresor de aire, complementanatualiina de gas. En las plantas de media presion
dichaturbina de gas aporta el 33 % de la potarmiaumida por el compresor, mientras que la turbina
de vapor aporta el 67 %. Las mejoras energéti¢eadincidas en las plantas de alta presion (10 ata
a la descarga del compresor) han conseguido quelaa de gas aporte el 66 % de la potencia
consumida por el compresor y la turbina de vap8délb, maximizando la exportacion de vapor. Para
conseguirlo ha sido preciso recalentar mas el ga®lh entrante en la turbina de gas, por lo que en
el tren de intercambiadores de calor dispuestda eorriente de gases de combustion del amoniaco
se sitda en primer lugar el calentador de gaseslde en vez del recalentador de vapor.

En el diagrama simplificado del proceso de la fggdrl4, correspondiente a una planta de
media presion, se incluyen dos filtros de cande¢gamicas, para filtrar el aire y el amoniaco, que
aseguran que el gas que llegue a las telas dezeatat no arrastren cascarilla de 6xido de hierro
y otras particulas solidas que causarian mayoregias de platino. El amoniaco se recalienta para
evitar arrastre de gotas liquidas que producirfamiexplosiones” sobre las telas al sobrepasar
localmente el umbral de explosividad de la mezmi@ginando agujeros en ellas por las que pasaria
el amoniaco sin quemar. Este amoniaco reacciomaniael acido nitrico de los condensados
produciendo nitrato amonico que es una sustangdosiva y, si se acumula en zonas calientes,



Amoniaco y sus principales derivados 4.33

puede ocasionar explosiones muy destructivas. Eegto por lo que los compresores de gases
nitrosos, dispuestos detras del quemador y deldatiea absorcién, han sido desechados en las
plantas mas modernas. Un control rutinario de aiiatgplanta de acido nitrico debe comprobar
mediante analisis la ausencia del ion amonio ecdosiensados de los enfriadores.

Otros controles analiticos de estas plantas est@gam@nados a comprobar la calidad del acido
(ausencia de gases nitrosos que podrian geneigrgsals nitritos en su neutralizacién) y de iones
metalicos (existencia de corrosiones extraordisyyigero los mas importantes son los dedicados
a comprobar que las emisiones de, M@ los gases de cola se mantengan por debajc dévieles
maximos admitidos por las administraciones publiEasos analisis sirven también para determinar
el rendimiento de la transformacion del amoniac@eido nitrico y, si se dispone de medidas
analiticas del rendimiento de la combustion, peemituantificar el rendimiento de la absorcion.

Para minimizar la emision de N@ la atmdsfera puede disponerse a la salida dgakeess de
la torre de absorcion una unidad de abatimientedoiccion catalitica de estos gases nitrosos con
un agente reductor (gas natural, nafta o hidrégdhay se dispone de catalizadores muy selectivos
gue evitan que el agente reductor se queme ingfieate con el oxigeno residual presente en la
corriente de gases de cola. Debe asegurarse queN@@s desaparezcan completamente
convirtiendose en Nen su totalidad, pues existe el riesgo de quedezcan solo a NO, que es
incoloro, pero que supone la misma carga contanénanecursora de la lluvia acida que los,NO
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Ejercicio 4.3.

Una planta de acido nitrico produce 380 Tm/dia cidc(expresado como 100 %) con U
concentracion real de 58,0 %w. El consumo especiféecamoniaco es de 278,4 kg/Tm de BN
100%. El rendimiento del quemador, determinado iinamente resulta de 98,2 % con (
concentracion de amoniaco en la mezcla entrataator de 10,80 %yv.

Los andlisis del gas de cola dan como concentrat@diQ, 0,16 %v (expresada como de N(
y la de oxigeno 1,7 %yv, siendo el resto nitrdgeno.

Determinar:a) el rendimiento global de la transformacién del araoa y el de la absorcion g
los gases nitrosos, considerando que no existes pgrdidash) la emisién de NQexpresadd
en kg/dia de NQy el caudal de los gases de cola expresado ehiNyr) los caudales de air
primario y secundario también en Rlim

Solucion:
a) Rendimiento globalp; =psp, Pt = 32/7?33: 0,9693 - 96,93 %
Rendimiento de absorcion:  p, = Pr _ 09693, 0,987 = 98,7%
pc 0,982

b) Balance de nitrgeno amoniacal:
1 kmol de NH produce: 0,9693 kmol de acido HN®00%

1%982: 0,009  kmol g

1O
na

e

+ 0,9841P87) = 0,012766 kmol de N@n cola
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Para un consumo de amoniaco%ﬁe—d's;i? =23882  kmol/h

la emision de NO2 sera: 0,012766x238,82 = 3,049 4kme x46 = 140,45 kg/h

Como la composicion volumétrica (o molar) del gaxdla es 0,16 % de NQcomo NQ), su
caudal molar seré:

3,049
0,0016

(con 1,7 % de ©— 32,4 kmol/h y 98,14 % de ,N» 1.870,1 kmol/h)

=19056kmol/h = x22,4 = 42.685,44 Nif

Balance de nitrégeno molecular: El entrante comirel, mas el que se produce del amoniad
en la combustion es el que sale con el gas de cola:

Nitrégeno en el gas de cola: 1.870,1 kmol/h

Nitrégeno de la combustién del amoniaco: 238,8269 9 2,1 kmol/h

Nitrégeno del aire 1.868,0 kmol/h

Caudal total de aire (compresor) 1.868,0/0,79 = 2.364,6 kmol/k 52.966 Nn¥’h

Caudal de aire primario:
& =0,108 my = 238 82>< 0,892= 1.972,5 kmol 44.183 Nni’h
Iy +238 82 0,108

Caudal de aire secundario (por diferencia) = 392,1 kmolt 8.783 Nni’h

o

La evolucién de los procesos de fabricacion detldaiitrico diluido ha sido impulsada en |

por la chimenea de cola, ademas procurar el mejprogechamiento energético de
combustién del amoniacba tendencia actual es la de mejorar en lo poslalebsorcién de |oq
gases nitrosos, de modo que no sea necesario sloomde ningln agente reductor para ab4
los NQ, del gas de cola. Para ello se esta recurriendoamtaner los platos superiores a m
bajas temperaturas, aprovechando el efecto enfriakola evaporacién del amoniaco.

DS

ultimos afos por la necesidad de reducir de la @acgntaminante que se emite a la atmosfera

la

htir
L1y

Destilacion extractiva del acido nitrico

El &cido nitrico concentrado se fabrica a partirdileido mediante destilacion extractiva con

acido sulfarico, que tiene un importante poder dfslhante y cuya volatilidad es casi n

ula.

Efectivamente, la adicién de 4cido sulfarico aldacnitrico proporciona un desplazamiento de la

curva de equilibrio liquido-vapor con corrimiente da composicién azeotrépica hacia
concentraciones mas bajas, como se pone de maoifie®l diagrama-ya la presidén atmosféri
de la figura 4.15, que puede comparase con el aiagde la derecha de la figura 4.11. La ad

las
ca
icion
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de suficiente cantidad de &cido sulfurico conviaitécido nitrico del 60%w de subazeotrdpico en
superazeotrdpico, permitiendo su destilacion fracada, con produccion de acido del 98-99 %w
por cabeza, mientras que por cola se obtiene uzalasulfonitrica residual, de la que se puede
eliminar casi la totalidad del &cido nitrico med&arrastre con vapor de agua y los gases nitrosos
con aire caliente. Es preciso que la concentrasébacido sulflrico no disminuya del 78 %w, pues
entonces pierde su poder deshidratante.

[Yon]

Composicién HNG, en vapor
D

| 1 | | 1 1 1
0 20 40 60 80 10C
Composicion HNO en liquido [%w]

Fig. 4.15.Diagrama x-y de las mezclas de acido nitrico y addlIfurico a presidén atmosférica

Cuando el acido débil tiene una concentracion mgneel 50 %w resulta ventajoso concentrarlo
hasta el 60 % mediante destilacion subazeotrépicaonjunto de la unidad de destilacion con una
columna de destilacién subazeotrépica y otra etittmse esquematiza en la figura 4.16.

< cw
cw s : o)
NO, a < " W
absorcio £ SC' 0 x
N O ulgurlco 8 3
HNO, débil < ) 98 % $0o
o\ £ 29
) > ag
wd Ho W 25
Qg 2 = | £s 00
85 SIS o0
<o o —
>0 < cond o
S | = w
5| 0 Is 3
ol |>], <
s o Ly aire -
g cond - @
; cw
Is cond <
< p 1 Is
cond “~—~ = ¢
D
/\ 2
0o 3| X
(@)
\r/ e <a_ire HNO, 98%w
COLUMNA DE cw
DESTILACION
SUBAZEOTROPICA

H,S0, 78 % (+HNQ)

»

Fig 4.16.Esquema del proceso Schott de destilacion extracke acido nitrico diluido
y de desnitracion de mezalaléonitricas con acido sulfurico concentrado.
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Los datos de equilibrio entre la fase liquida (nesclfonitrica) y la fase vapor (acido nitrico
destilado) se pueden encontrar en diagramas triaregicomo los de las figuras 4.17 y 18,
correspondientes ambos a la presion atmosférica.

HNO3

P =760 mm Hg

10 10

H.0 10 20 30 40 50 60 70 08 90 160

Fig. 4.17. Diagrama de equilibrio entre la fase liqgUiazcla sulfonitrica) y la fase
vaporizada (&cido nitrico) alasién atmosférica.

El funcionamiento de la columna extractiva puedediarse sobre el diagrama triangular de
la figura anterior, teniendo en cuenta que lasientes entrantes en la columna proporcionan el
mismo punto suma que las corrientes salientes ylapieorrientes que se cruzan en cada tramo
tienen idénticos puntos diferencia, siendo apliegddra las cantidades la regla de la palanca. Las
salidas de cada plato tedrico deben encontrarsguitibrio.

En general, tanto para la concentracion de acitiicaidébil como para la desnitraciéon
(recuperacion del 4cido nitrico) de las mezclafosiiricas residuales procedentes de los procesos
de nitracion, las columnas de destilacion extractig son de platos, sino de relleno. La altura del
relleno dispuesto por encima de la alimentacidlaegjuivalente a un plato teérico, por lo que la
mezcla sulfonitrica que sale de este plato debar estbre la linea correspondiente a la
concentracion del 98,5 % de la fase vapor, si sergwbtener el 4cido lo mas concentrado posible,
como es lo habitual. El aporte de calor en el fodeda columna se hace generalmente con vapor
directo, pues los hervidores tienen que ser dalkdupiara resistir la corrosion. En consecuencia el
acido sulfarico residual se diluye del 80 al 78a&gotando su poder deshidratante.



4.38 TECNOLOGIA QUIMICA INDUSTRIAL

Ejercicio 4. 4.

Estudiar mediante el diagrama triangular de larfgd.17 el funcionamiento de la colum
extractiva (parte superior) cuando se concentrdoagitrico del 50 %w para producir acido (
98,5% mediante 4cido sulfarico del 98,7 %w. Deteramila cantidad de este agente extrac
gue sera necesario aportar a la columna y la cahiiléd acido sulfarico residual obtenido |
cada 100 kg de acido nitrico diluido alimentado.

Solucion:

Considerando que no se producen pérdidas (rendinienacido nitrico del 100), los baland

de acido nitrico destiladd,, agente extractivg, y acido residuas,.

AlimentaciorA = 100 [kg] 0,985N; = Q500 = N, =50,8[kg]
0,9875, = Q80 = S, =210 6[kg]
(1-0,987S,+(+ 050A=( % 0805+ (4 ,098: - S, =259 9[kg]
En el diagrama puede hallarse el pubty comprobarse que:
%:%:5,12 %:%:z,n

R

Plato
superior

N,

el
ivo
or

es

de masa de acido nitrico 100 %, de &cido sulfltid@?o y de agua proporcionan las cantidafdes
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La composicion de las corrientes que se cruza@oajo del tramo de rectificacion se obtienen
trazando la tangente a la curva de equilibrio vajl@98,5 % desde el punto de diferentia

La concentracién de los vapores de acido nitricé3% y la de la MSN:30 % de acido nitrigo
y 53 % acido sulfurico. La cuantia de ésta Ultimage hallarse mediante la ley de la palanca:

Y el caudal méasico de los vapores de nitrico aésalel punto diferencia:

_o S0 _ 8qmm] _ K
N, =S,—=—=38 713q ] =227,6 [kg]
La temperatura de los vapores de acido entranté=mmlo de rectificacion serd 120 °C (cgsi
coincidente con la temperatura de ebullicion dd&N S;, segun el diagrama de la figura 4.17;
mientras que la MSI$, que sale de dicho tramo estara a 111 °C.

P =760 mm Hg

A
<
50 4@
40
0
N 40o
‘J
10 \/ 2 \/N/WSO

10 20
%W H,SO,

Fig. 4. 17. Temperaturas de ebullicién de las mezclas sulfadtra presion de 1 ata.
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Los materiales de construccion de la columna etitracque trabaja con mezclas sulfonitricas
en ebullicion, sélo pueden ser de vidrio, con jsrda teflon. Los calentadores de tantalo son una
alternativa excesivamente cara en la actualidaditbi@mente se emplean serpentines de vidrio que
disponen de coeficientes globales de transmisiéoaler muy pequefos. Para el acido nitrico
caliente se admite el acero inoxidable, inclusondaaesta concentrado, aunque el cromo llega a
oxidarse a 4cido crémico. A bajas temperaturas@smendable el aluminio de alta pureza, material
gue se emplea para la construccion de grandes idlepde 4cido nitrico de 98,5 %.

Nitrato amonico.

La principal aplicacion del 4cido nitrico débilla®btencion de sus sales, entre las que destaca
el nitrato amonico, de utilizacion como fertilizanjue aporta a las plantas simultaneamente
nitrégeno amoniacal y nitrico. Entre la urea yitato amonico se totaliza un consumo del orden del
80 % de la produccién mundial de amoniaco. El totrmmoénico tiene también un importante
consumo como componente de la mayoria de los explsiviles.

Las caracteristicas explosivas del nitrato amoésicodebidas a su estructura idnica formada por
ionesNH}; reductores, rodeados por oS3 oxidantesdkis a muy pequefia distancia unos de
otros. La autoinflamacién del producto seco y reest produce a 270 °C segln unas reacciones de
descomposicion fuertemente exotérmicas que pueaimirse en la ecuacion estequiométrica:

NHZNO3 - 2Ny+ 1/20,+ H,0

La descomposicién se acelera a temperaturas supgrigenerando instantdneamente un enorme
volumen de gasesy, en consecuencia, producieraloncta de choque; es decir, una explosién. Si
el nitrato aménico esta en intimo contacto con gasd otro hidrocarburo, el oxigeno generado en

la reaccién provoca la combustidn de éste y laevicla de la explosiéon aumenta.

El nitrato amaonico requiere un almacenamiento graei®s bien ventilados y secos, pues se
hidroliza con facilidad generando amoniaco y &cidtyico segun la reaccién inversa a la
neutralizacion:

NH;NO3+ H,0 - NHg+ HNO4

El amoniaco se dispersa en el aire, pero el &dtdomse queda impregnando el producto. En
estas condiciones (pH bajos), la descomposiciohosik@m del nitrato amonico es mas facil y se
produce espontaneamente a temperaturas mas bajemaA, el acido nitrico producido llega a
nitrar la madera y otros componentes organicoguéran estar en contacto con él, aumentando
su inflamabilidad.

Como medida de seguridad el nitrato amdnico deagsicola se mezcla con carbonato célcico
finamente molido, de modo que la concentracionitégeno en la mezcla sea del 26,0 %w frente
al tedrico (28/80=0,35) 35 %w; frecuentementeesadicionan pequefias cantidades de urea (0,1



Amoniaco y sus principales derivados 4.41

a 0,5 %w) como estabilizante. El nitrato aménicadgrtécnico es del 33,5 %w y el componente de
muchos explosivos 34,5 %w de,.NTodos los nitratos arden facilmente sin necesidedire,
generando peligrosos éxidos de nitrégeno. Porrdessy las destructivas explosiones de nitrato
amonico son todavia relativamente frecuentes, s ae las veces con ocasion de su transporte,
manipulacion y almacenamiento inadecuados.

Debe tenerse en cuenta que el nitrato amodnicoatidgaten cinco variedades polimaérficas
estables en distintos intervalos de temperatursquietallan en latabla 4.2. En la figura 4.1&, qu
representa la variacién de la densidad del nitaatonico cristalino con la temperatura, se ponen
de manifiesto esas cinco variedades polimoérficesanormal disminucién de densidad (aumento
de volumen especifico) que se verifica al pasataleente de la variedad Il a la lll a 84 °C. Las
lineas de trazos indican que, si el enfriamienttadauestra de producto es muy rapido, se alcanza
un estado metaestable de la variedad o fase INayaviceversa, sin que aparezca la lll.

TABLA 4.2.

VARIEDADES POLIMORFICAS DEL NITRATO AMONICO

VARIEDAD Sistema cristalografico Intervalo de dsitadad [°C]
Liquido e 70
| €) cubico 170 - 125
I ©) tetragonal 125 - 84
I (y) rombico A 84 - 32
IV B) rombico B 32 - -18
V@) tetragonal -18 >

1,7¢ [\
o= 1,70 eV
£ ~"ltase v ) rombica fase Il §)
% 165 tetragonal | | [TTv--ol 'Etragonal
' fasezl!l\(\/), \‘
a 160 rémbica fase | €)
' \ﬂbica
g 1,55
=
S 1,50
@)
1,45 liquido]
1,40
-50 0 50 001 150 200
Temperatura T [°C]

Fig. 4.18.Variacion de la densidad del nitrato amonico crigta con la temperatura.
Estas transiciones polimorficas son las responsalaléa desintegracion de los granos cristalinos
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de nitrato amoénico (y consiguiente formacién devpplcuando la temperatura varia lentamente,
debido a las tensiones internas que se generadewaa parte del cristal esta dilatandose mientras
otra se contrae. En cambio, si la variaciéon de @atpra es brusca, la formacion de estados
metaestables amortigua la aparicion de esas tessiaternas y la rotura de los cristales es mucho
menos frecuente. La transicion a 32 °C (temperajuesse traspasa con frecuencia diaria en losgaise
céalidos) es la responsable del desmenuzamientoitdeio amoénico en su almacenaje.

La formacion de polvo favorece la absorcién de hdexledel medio ambiente y dado que el
nitrato amonico no sélo es higroscoépico, sino ta&mldelicuescente, llega a disolverse en el agua
condensada. Cuando baja la temperatura ambiergaldaion solidifica y cementa los cristales y
granos, formando aglomeraciones muy tenaces. Esidrde encontrar sacos almacenados en
ambientes humedos y calidos completamente aglorosraé dificil desintegracion. En los
almacenes a granel con pilas de gran altura (espeente en las bodegas de los barcos) que generan
mucha presién sobre las capas inferiores, los aglados endurecen de tal manera que llegan a
resistir la accién de las palas excavadoras.

La mejor manera de evitar estas aglomeracionegtiato amdnico sélido es conformarlo como
perdigones (“prill”) en vez de cristales sueltasdando que su enfriamiento a partir de los 130 °C
hasta la temperatura ambiente se realice muy ray@dee con aire subenfriado y seco. Ademas es
preciso revestir los granos con un material ingi¢era de infusorios, por ejemplo) impregnado con
algan liquido que promueva la adherencia. Asi, camoma general, este producto no se
comercializa en estado cristalino sino en formgeésdigones (nitrato “prill”) de unos 3 mm de
diametro promedio, revestido de un antiaglomergritiere de polvo, como se hace con la urea.

El proceso de fabricaciéndel nitrato amdnico puede resumirse en tres ojmras
consecutivas que dan lugar a cinco bloques eragrdima de la figura 4.19:

1°) la neutralizacién del &cido nitrico diluidon amoniaco, segun la reaccion exotérmica,
practicamente instantanea e irreversible:

NH3+HNO3 - NH}.NO3
2°) laconcentracién del licor resultante methda evaporaciéon del agua aportada por el acido;

3°) el perdigonado del licor caliente en unardoen contracorriente con aire hasta una
temperatura del orden de 90 °C;

4°) el enfriamiento rapido de los perdigonesidiato amonico hasta 20-25 °C mediante aire
frio y seco, seguido de una clasificacion de tamaifiwlienda de los gruesos para su
reciclado junto con los finos, y

5%) el recubrimiento de los perdigones de tar@sirecto con material antiaglomerante.
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Fig4.19.Diagrama de bloques de la fabricacion de nitratodamco.

El calor de la reaccion de neutralizacion se elamgeneralmente por evaporacién de agua
(generacion de vapor recalentado que se condedigmde calor al licor en la concentracion). Para
gue su calor aprovechable sea maximo debe genexraresion lo mas alta posible, pero que no se
supere la temperatura de 180 °C, que es la querssidera maxima segura para que no se
descomponga violentamente el nitrato amaonico endasliciones del reactor. A esta temperatura
le corresponde una presion de 3 a 4,5 ata ena@breaegun la concentraciéon del licor salienteica
siempre alrededor del 80 %) como se puede comprrbalt diagrama de fases de la figura 4.20.

La rapida cristalizacion del licor de nitrato am@men los enfriamientos que se producen en
las paradas de las unidades de produccion ocasioigggo de que las incrustaciones que se formen
en los espacios u holguras existentes entre laapimoviles y las fijas de los equipos rotativos,
lleguen a calentarse por rozamiento hasta la tesyper de inflamacion, cuando se pongan en
marcha sin que se hayan fundido previamente. Poravo generalmente se evita instalar bombas
0 agitadores en contacto con el licor. En otro cta&les equipos y otros como, por ejemplo, las
valvulas, deben disponer de camisas de calentam@mt vapor que eviten la solidificacion del
nitrato amonico en su interior. Es de destacargsiwed 4cido nitrico entrante en el reactor lleva
disueltos gases nitrosos, en la neutralizaciomegyeze nitrito amonico que es mucho mas inestable
gue el nitrato y puede iniciar la explosion.

Debido a la alta viscosidad del licor, también enagal se evita la instalacion de serpentines de
enfriamiento o de calefaccion en el interior deréctores. En todo caso pueden disponerse cameisas
calentamiento o serpentines tubulares de mediapatiel exterior de las paredes de los equipos, per
la presion de vapor debe estar controlada paraytemperatura nunca pueda exceder de 180 °C.

Las condiciones de operacion de los reactores questablecidas mediante el correspondiente
balance de entalpia en funcién de las temperatlgantrada de los reactivos y de la presion de
operacion elegida, que debe ser controlada povainala de descarga de vapor que pasa al primer
evaporador o concentrador.
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Figd.20.Diagrama de fases del sistema nitrato aménico agua.

Puesto que la reaccion de neutralizacidn es paogate irreversible e instantanea, la cinética
no determina el tamafo del reactor que podria §&imo. En principio podria utilizarse un reactor
tubular, como se hace en la neutralizacion delctadférico con amoniaco pero, en el caso del
acido nitrico, es muy arriesgado debido a la ptiddnd de que en algun punto de la mezcla se
sobrepase la temperatura de autoinflamacion deltoiemonico. Para evitar aumentos locales de
temperatura sobre la temperatura media, los re@cte mezclan en el reactor con una gran masa
de licor en circulacion a temperatura por debaj@&®°C, dejando un amplio margen de seguridad
hasta la de autoinflamacion. Como ha quedadaaulti, el calor de reaccién se emplea en evaporar
parte del agua que acompafia al acido nitrico fodmdnrbujas en la masa reaccionante.

En la mayoria de los procesos que se utilizan pmifabricacion del nitrato amdnico, la
recirculacién del licor no se fuerza mediante uamba ni mediante un agitador, sino por efecto
termosifon. El reactor es un cilindro vertical demg altura, por cuyo fondo se introducen los
reactivos en sentido ascendente de modo que poesancia de las burbujas de vapor de agua que
se forman, la densidad del conjunto disminuye rietabnte con respecto a las zonas periféricas del
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reactor donde no se produce la reaccién. En leepamperior del reactor se separa el vapor del
liquido que, por efecto de su mayor peso espegifiesciende a lo largo de las paredes del cilindro
para llegar a la zona de entrada de los reactivos.

El rendimiento de la reaccion en cuanto al acidioad es muy proximo al 100%, pues solo se
producen pérdidas de gotas de licor arrastradaslp@por de agua, que se retienen en su mayoria
mediante un desvesiculador dispuesto en su pddelal reactor, en la zona de salida del vapor de
agua. En cambio, el amoniaco si puede escaparietegbr de las burbujas, sin que llegue a tocar
la interfase, en cuyo caso tendria lugar instarstdeate su reaccion con el acido presente en la fase
liquida. Evidentemente cuanto mayores sean lasulpasb mayor sera la probabilidad de que se
produzcan escapes de amoniaco sin reaccionararattagl rendimiento de este reactivo. Aunque
la presion disminuye el volumen de las burbujai® erece cuando ascienden hacia la superficie del
liquido y unasy otras chocan entre si formandbiljais de mayores dimensiones. Para contrarrestar
este perjudicial efecto coalescente, en el inted@rtubo central del reactor se disponen discos o
platos de choqué&impingement plates) en posicion alternada central-periferica, quepemlas
grande burbujas ascendentes al impactar sobre flosando nubes de un sin nimero de burbujas
mucho menores; asi se favorece el contacto dedé&cmas del amoniaco gaseoso con el liquido
y se mejora notablemente su rendimiento. Estdidide reactor de neutralizacién del acido nitrico
con amoniaco es el que se esquematiza en el diagtamroceso de la figura 4.22.

El licor saliente del reactor se lamina para pasarun primer evaporador a vacio, que utiliza
como fluido calefactor el vapor separado en el taradcEste vapor es recalentado, al estar en
equilibrio con una disolucién concentrada (puedent@astarse los valores de equilibrio que
proporciona la figura 4.20 con los del diagramd/dlier del vapor de agua). El condensado suele
estar contaminado por arrastres de gotas de naratmico y por amoniaco que no ha reaccionado
en el reactor, por lo que debe ser tratado connégreente. La concentracion de este licor se
determina facilmente mediante un balance de emtalwiciendo uso del diagrama entalpia-
concentracion del licor de la figura 4.22.

El licor estabilizado se recoge en un tanque atérasi que debe situarse en una cota
suficientemente baja para que no se rompa el \ee@vaporador. En ese tanque se controla el ph
del licor mediante la adecuada adiciéon de amoniga® al licor para asegurar su completa
neutralizacién y consiguiente estabilizacion. EstBise bombea al segundo evaporador en el que
se aporta calor mediante vapor de media o bajadurésin que se superen los 180 °C).

Como ha quedado indicado anteriormente, el nitaatdnico no se cristaliza con las técnicas
habituales mediante cristalizadores o escamadpoe®l riesgo que estas tecnologias entrafian de
enfriamiento lento, formacion de fases dilatantgs generan un polvo muy fino. Los cristales muy
finos absorben la humedad del aire y el licor viscque se forma cementa los cristales, y es la
causa de la aglomeracion del producto. En vezldeselrecurre a una técnica usada desde antiguo
para la fabricacion de perdigones de plomo paraicimde caza. Segun esta técnica, el material
fundido se pulveriza en lo alto de una torre eadiion vertical y sentido descendente. Los chorros
del liquido toman forma esferoidal (por efecto @édnsién superficial) mientras se enfrian. El tiro
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natural de la torre, ayudado modernamente por atilador, genera la corriente de aire ascendente
gue toma el calor latente de solidificacion deldareto, con la particularidad de que el coeficiente
de transmision de calor es muy alto y el enfriartdenuy rapido. El didmetro de los perdigones se
puede controlar modificando el tamafio de los ddfigy otros parametros de los pulverizadores.
Recuerdese que esta técnica se aplica tambiémgparalar la urea (ver apartado 4.3 y figura 4.11).

En el caso del nitrato aménico los perdigones estarstituidos por cristales de la fase Il
(tetragonal) ocluidos en una matriz amorfa metddsta una temperatura por encima de 84 °C y
deben ser enfriados rapidamente a menos de 32&&halir la formacion de la fase Il (rdmbica).
El enfriamiento se completa en un refrigeranteetdd fluidificado mediante aire subenfriado y
seco, tal y como se representa en el esquemafidgita 4.22.

La unidad de fabricacion se completa con una dtasgifon de los granos, la molienda de los
gruesos, la recuperacion y el reciclo de los finpge se agregan al licor en el tanque de
estabilizacion. En este mismo tanque se puede m€@dia molida muy fina com inerte que rebaje
la concentracion del nitrato amdnico en el produatal para disminuir la peligrosidad de los
productos comerciales. Los granos del tamafio gisfaeen la especificacidon (generalmente entre
2,7y 3,5 mm de didmetro) se recubren con agermigoralor, constituido por un material inerte
(tierra de infusorios, por ejemplo) y pequefas idautes de un liquido que haga de ligante
(determinados tipos de aminas aromaticas, entos)tr

La concentracion final del licor condiciona la psiaad de los granos del producto final. Si la
concentracion del licor no es muy alta (< 99,2 ¥ggria residual sale a la atmdésfera a través de la
masa solida dejando poros vacios que reducen Edbehdel grano. El nitrato amonico poroso de
alta concentracion de nitrdgeno es muy apreciadmlpdabricacion de explosivos, pues esos poros
pueden ser llenados por liquidos reductores (gasfl@ ejemplo), que actian como carburantes
y equilibran el balance de oxigeno.

Ejercicio 4. 5.

En una planta de fabricacion de nitrato aménicdl*pge introducen en el reactor 10.107 kd/h
de &cido nitrico del 60 %w y 1.636 kg/h de amoniacbidro, para obtener un licor del 73 %w

a 180 °C y vapor de agua a esa misma temperatuliaoEsale del reactor, que trabaja a yna
presion de 4,5 ata, y se expansiona hasta unaprabsoluta de 400 mm de Hg pasando pof los
tubos de un intercambiador de calor hasta llegam aeparador liquido vapor, cuyo conjumto
constituye el primer evaporador o concentradory taimo se esquematiza en la figura 4.22{ En
el intercambiador de calor se emplea como fluidefeator el vapor de agua saliente del reactor,
gue condensa a la una presion ligeramente infaridrs ata, extrayendose el condensado g una
temperatura de 147 °C.

Calcular mediante un balance de entalpia la congeidn y temperatura del licor que sale de gste
primer evaporador. Considérense rendimientos 100%nubos reactivos.




Amoniaco y sus principales derivados

Solucion:

Nitrato aménico producidd0.107x Q 6(%2 =7.700 [kg/h]

Licor del 73,0%: 7.700

Balance de agua en el reactor: Agua en el 4cido: 10.107(1

Balance de calor en el intercambiador:
Calor entrante:

- Condensacion del vapor a 4,5 ata (de 1807&PC3 1.195(672,5-148) =
Total:
Calor saliente: (Debe procederse por tanteo)
1*"tanteo Licor al 92 % a 125°y 400 mm de Hg

7.700

- Entalpia del licor 90 [kcal/kg]: > x90=8370x 9C-

Total
Mayor que lo que entra.
Procede por consiguiente realizar el 2° tanteopgaporciona la solucion:
Licor del%la 124 °C y 400 mm de Hg.

=10548 [kg/h] Agua contenida.548(1-0,73) = 2.848 [kg/h]

Vapor de agwemgrado= Agua evaporada (por diferencia)= 1.19k[K

- Entalpia del licor 73% a 180°C y 4,5 ata: 10.548x132,5 = 1.397.610 [Kch

4.49

-0,60)= 4.043fikg

626.620 [Kcal
2.024.230 [keal/

753 261kcal/h]

- Entalpia del vapor de agua 652 [kcal/kg]  (10.548-8.370)x652 =1.420.317 [kcal/lp]

2.173.578 [kcal/l
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