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Capl'tulo 4
Nitrogeno — Produccion de Gas de Sintesis
1.4. Nitr(')geno — Produccion de Gas de Sintesis

1.4.1. Produccion de nitr()geno
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Figura 38 Diagrama de flujo de un separador criogénico de aire para produccion de nitrogeno
gaseoso y liquido. Proceso de doble columna a) Filtro de aire; b) Compresor de aire; cl, c2)
Enfriador de aire; d) Scrubber o eliminador de neblina; e) Adsorbedor; f) Calentador; g)
Intercambiador de calor; h) Turbina de expansion; i) Columnas de rectificacion (i1) Columna de alta
presion; (i2) Columna de baja presion; k) Evaporador/condensador; 1) Subenfriador
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Figura 39 Usos del gas de sintesis
1.4.2. Produccion de gas de sintesis

1.4.2.1. Composicion

Es una mezcla de H2 + N2 (para la sintesis de amoniaco) o H2 + CO (para la sintesis de CH3OH)
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1.4.2.2. Produccion

Se obtiene a través de la oxidacion parcial de metano:

=in

3.

4.

(Fast) CH,+%20,-CO+2H, AH = -36 kJimol
(Fast) CH,+20,-C0O,+2H,0 AH = -318 kJ/imol
(Slowy CH,+CO,-2CO+2H, AH = +247 kJimol

(Stow) CH,+H,0-CO+3H, AH = +227 kJ/mol

La reaccion total es producida en una llama a 1300-1400°C y P=60-80atm, con un tiempo de

residencia de 2-5 seg.

La reaccion exotérmica (2) provee de calor para las reacciones endotérmicas 3 y 4

1.4.3. Reformado con vapor de hidrocarburos

Esencialmente envuelve la reduccion de H2O por un hidrocarburo para producir H2 + CO

El proceso total comprende una secuencia de reacciones cataliticas separadas:

1.
2.
3.

Desulfuracion (Remocion de los compuestos con S)

Reformado con vapor primario (Produce H2 + CO2 + CH4 que no ha reaccionado)
Reformado con vapor secundario (Remueve CH4, adiciona N2 o O2)

Reaccion de Shift del Gas de Agua a alta T (Ajusta la relacion H2/CO o remueve CO)
Reaccion de Shift del Gas de Agua a baja T (Ajusta la relacion H2/CO o remueve CO)

Metanacion (Remueve CO)

. Purificacion de la alimentaciéon de HC — Desulfuracion y

desclorificacion

Los compuestos de azufre son convertidos en H2S por hidrodesulfuracion (HDS), usando

catalizador Co-Mo/AI203 a 300-400°C y 35-70 atm:

CHSH#+H, H,S+CH

Mk

El H2S producido por la reaccion HDS es removido hasta < 10 ppm por “scrubbing” con

adsorbente, como ZnO:
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H,S + ZnO - ZnS + H,0

2. Reformado con vapor primario

CnHm +n H_'}D -1 CO + {n + mf2) H:

CH,+H,0-CO+3H, AH® 5 = + 206 kJ/mol
C:H; +7THO -7TCO+15H, AH?,,, = + 1108 kJ/mal

Tan rapido como el CO y el H2 son producidos, ellos establecen un equilibrio de
concentraciones de CO, H2, CH4, CO2, y H2O, de acuerdo al equilibrio para la metanacion y la

reaccion de Shift:

CO+3H,=CH,+H,0 AH,q, = - 206 kJ/mol
CO+HO=CO.,+H, AH = - 41 kJimol

Consideraciones Termodinamicas:

1. Debido a que el proceso global de reformado con vapor es muy endotérmico y
el equilibrio favorece el avance de la reaccion a alta T'y baja P.

2. La conversion del CH4 es favorecida por una alta relacion de reactivos H20 : CH4 y alta T.

3. Lareaccion de Shift del gas de agua poco exotérmica es favorecida por baja T y una alta relacion
de reactivos H20O : CH4.

4. Debido a que las condiciones termodinamicas para maxima generacion de hidrogeno de CH4 y
CO son opuestas, el proceso total es disenado con diferentes etapas

5.

Tabla 5 Reformado con vapor de hidrocarburos: etapas del proceso, reacciones y catalizador

Process step Reaction(s) Catalysts

Desulfurization R=S + H, — H,S + R-H CoMo/AlO,

Primary steam reforming HC+ H,0 = H, + CO+CO, + CH, Ni/MgO (naphtha)
Ni/CaALO, (CH,)

‘econdary steam reforming 2CH, + 3H,0 = TH, + CO + CO, Ni/CaAl,Q,, Nifa-AlO,

—Water gas shift (HT) CO + Hy0 — H, + CQO, Fe,0,
Water gas shilt (LT) CO +H,0 —H, + CO, Cu0
Methanation CO +3H, - CH, + H,0 NilAlLO,
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Figura 40 Reformador Primario para la produccion de Hidrogeno y CO (Solutia Inc. Luling,
EE.UU.)
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Figura 43 Concentraciones al equilibrio de (a) CH4, (b) CO y (c) CO2 en funcion de la
temperatura, presion, y relacion vapor:carbono para reformado con vapor de metano; (d)

Composicion al equilibrio de gas seco con respecto a la temperatura durante el reformado con vapor
de n-heptano a 29,6 atm, H2O:C = 4 mol/mol
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Mecanismo de reformado con vapor:

La reaccion 6.13 involucra la adsorcion de agua en la superficie del metal, promotores y soporte —
pero principalmente sobre los tltimos dos componentes: el oxigeno es adsorbido sobre la superficie
del promotor o soporte luego difunde sobre la superficie del metal. Por lo tanto, los soportes y
promotores son seleccionados para mejorar la adsorcion del agua.

A PRofosep Mecuamicm gop Sream Keropmiwve

(S = Carawyer Sonrace f.-'?‘ﬁ)

M=z

CoH. 428 s=5uC H, -8, 4 H, (6.10)
C,H, -8, +nS+—4—C, H.-S; +CH, ~8§, (6.11)
CI{,,-5~+0-5«~‘::-->C0+%1{2 +(n+1)8 (6.12)
H,0 4 S«0ms 0 -8+ H, (6.13)
Hy + 28«62 = § (6.14)

Reaction 6.13 involves the adsorption of water on the metal surface, promoters and supporl — bul mainly

on the lalicr two components; oxypen adsorbed on the promoter or supporl surface then spills over
(diffuses) to (he metal surface. Accordingly, supporls and promoters are chosen which enbance the
adsorption of water,

El Mecanismo de Reformado con vapor envuelve la descomposicion del HC sobre la superficie del
catalizador metalico de Ni a fragmentos de HC (CH2, CH3, etc.) y atomos de C, acompanada por la

adsorcion disociativa de H2O a atomos de O e H2 molecular

Los atomos adsorbidos de O se combinan con HC o atomos de carbono para formar CO

Condiciones de la reaccion de Reformado con vapor:

Los gases de HC purificados + vapor de H2O des-ionizada son combinados en una relacion H20:C
de 2.5 a 4, correspondiendo a una concentracion de entrada de ~ 20-25% CH4 (para una
alimentacion de gas natural)

La mezcla es precalentada a ~400°C a una presion de 20-30 atm e introducida en los tubos del
reactor conteniendo catalizador Ni/MgO o Ni/CaO a ~800°C. ~50% de la alimentacion de CH4 es

convertida en un reactor reformador primario
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Formacion de carbon:
A las altas temperaturas usadas para reformado con vapor, el carbon elemental es favorecido
termodinamicamente, y puede ser formado por descomposicion térmica de CH4 y CO sobre el

catalizador de Ni, asi como por pirolisis no catalitica de los HC en la fase gaseosa:

2C0O - C+CO, AH? g = -173 kdimol

CH,-nC+mi2H, AH, = -75 kJ/imol C

Por lo tanto, desde un punto de vista termodinamico la formacion de depositos de C es evitada
empleando condiciones de reaccion fuera de aquellas para las cuales la formacion de C es favorecida

(preferentemente baja temperatura y alta relacion de reactivos H2O : C).

Desde un punto de vista cinético, la velocidad de gasificacion de los depositos de carbon (por vapor)
debe exceder la velocidad de deposicion debido a la disociacion de CH4 o CO en la superficie del

catalizador

3. Reformado con vapor secundario

El gas de salida del reformador de vapor primario contiene ~ 10-13% de CH4 que no ha reaccionado,
el cual puede ser reformado mas atin en un segundo reactor teniendo una temperatura de entrada de
~ 800°C y una temperatura de salida de 900-1000°C, lo cual decrece el contenido de CH4a < 1%y
se obtiene una concentracion de salida de CO de 10-13%.

Si se requiere una mezcla final de H2 + N2 (para la sintesis de NH3), una cantidad de aire (para una
relacion O2 : C de ~0.22) es adicionada en el reformador secundario para reaccionar con le CH4 y
CO remanente. La cantidad de aire agregada es determinada por la estequiometria de la oxidacion y la
relacion ultima H2: N2 requerida para la sintesis de NH3

Si se requiere una mezcla final de H2 + CO (para la sintesis de CH30OH), una cantidad de O2 puro es
adicionada para reaccionar con el CH4 remanente y con algo del CO, para ajustar la relacion de
producto H2:CO

Catalizador

El catalizador tipico es 12-15% Ni soportado en a- AI203
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Figura 44 El Reformador Secundario convierte el metano remanente (Solutia Inc. Luling, EE.UU.)

4. Reaccion de Shift del gas de aguaa alta temperatura

Es usada para ajustar la relacion H2:CO al nivel deseado convirtiendo CO + H20 en CO2 + H2:

CO+HO=CO,+H, AH® 54, = - 41 kJ/mol
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Debido a que la reaccion es exotérmica, Kp decrece con el aumento de T. Pero si T es muy baja, la
velocidad de reaccion es muy lenta. No tiene efecto en P.

La reaccion tipicamente se realiza a 350-400°C sobre catalizador de 90% Fe2O3 + 10% Cr203. La
fase activa es Fe304, el cual es generado por reduccion de Fe2O3 por H2 y CO en la corriente de

reaccion:

Fe,O, + H, + CO - Fe,0,+ H,0 + CO,

Figura 45 En el Convertidor de Shift reacciona el CO remanente y el agua para producir dioxido de
carbono y mas hidrogeno (Solutia Inc. Luling, EE.UU.)
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Figura 46 Efecto de la temperatura en la formacion de CO2 durante la reaccion de Shift del gas de

agua

Tabla 6 Constante de equilibrio y propiedades termodinamicas en el equilibrio durante la reaccion de

Shift del gas de agua
CO{g) + H20(g) = CO2(g) + H2(g)
T deltaH deltas deltaG K Log(K)
C kJ JK kJ
0.000 -41.202 -42.271 20656 4.694E+005 5672
100,000 -40.804 =41.057 =25 483 1694E+D03 3.568
200,000 -40.124 -30.454 =21.456 2 I38E+D02 2569
200000 =39.266 -37.814 =17.593 4.013E+001 1.603
400,000 -38.230 -36.152 -13.895 1. 198E+001 1.078
500,000 -37.110 -34.600 -10.359 5.01 |E+000 0,700
&00.000 -36.002 33,252 -56.968 241 LE+O00 0417
T00.000 -34.931 32,000 -3.702 1 .SR80E+000 0.199
£00.000 «33.906 =31.088 0.545 1.063E+000 0.027
900.000 <3291 =30.218 2.520 T.7T23E-001 0.112
1000 000 =32.005 29461 5.500 S946E-001 0,226
Formula FM Cone, Amoeunt Amouni Yolume
gfmol wi-% mol £ lor ml
CO{gl 28.010 60,858 1000 28010 22414 1
H2Cig) 18.013 39,142 1.000 18013 22414 |
gimaol wi=e mal £ lorml
CO2g) 44.010 95,620 1000 44010 224141
H2(g) 2016 4380 1000 2016 22414 1
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5. Reaccion de Shift del gas de agua a baja temperatura
Se lleva a cabo sobre un catalizador mas activo CuO/ZnO/Al203 a ~200°C y 10-30 atm para
disminuir el contenido de CO mas atn.

6. Reaccion de Metanacion

Si el gas producido se utiliza para la sintesis de NH3, el contenido de CO debe ser disminuido a <5

ppm. Esto usualmente se realiza haciendo reaccionar el CO residual con H2 sobre un catalizador

Ni/Al203 para producir CH4:

CO+3H, -CH,+H,O  AH°, =-206 kJ/mol

La reaccion es realizada a una temperatura de entrada de 300°C (temp. de salida = 365°C) y 30 atm.

También se reduce el CO2 a CH4:

CO,+4H, -CH, + 2 H,0O AH°,, =-165 kJ/imol

Tabla 7 Constantes de equilibrio para las reacciones en la sintesis de amoniaco y metanol

K,.» > K
K;\-""IP[KPI‘ .;. f%[xpsf ;4;]

Reaction K . Tcmf:c:n!urr. Pressure KFI Kp2 K o ,‘K o
(°C) (bar) (K) (Kbar Y (K¥bar 1y
Desulfurization fuo 300400 0-50 -0.1839 9149 - -
aver zinc oxide P
H.5
Reforming Feofi, 750-1050 0-50 30345  -27278
LTRIEY
Shift PP 750-1050 0-50 =3.670 3971
H,'C0.,
- ‘:I_npﬁ)
HT shifi =~ 440 0=50 -4.2939 4 546
LT shift =250 0-50 -4.3701 4 604
Fen Fuo
CO methanation p..p ~ 350 0-50 - 29.254 26 251
CO'H,
CO, methanation o - 350 0-50  —24.845 21627
4
Poo P,
2
Ammonia synthesis ﬁ‘" 150-550 50-300  -27.366 12500  -1.42 2100
N
Mecthanol synthesis Fenon 240-300 0-100 —29.06 11900 -0.0150 108
B Feo
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Figura 47 Diag_l_'ja_ma del proceso de produccion de hidr()geno. Condiciones del reformador:
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et

Capitulo 5
Produccion de Amoniaco
1.5. Sintesis de amoniaco

1.5.1. Historia de la produccién de amoniaco

¢ El amoniaco libre fue preparado por primera vez en 1774 por J. Priestly y C. Berthollet usando

carbonato de amonio.

® Para 1840, amoniaco fue recuperado de plantas de produccion de coque y productoras de gas

como un producto secundario de la pirolisis de carbon.
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® A principios de 1900, la empresa American Cyanamid fue formada. Produciendo cianamida de

calcio a partir de carburo de calcio y nitr()geno a 1000°C.

® Alrededor de 1900 Fritz Haber comenzo las investigaciones en el equilibrio de la reaccion de
amoniaco y la evaluacion de los efectos de temperatura. (Produccion de amoniaco a partir de sus

elementos N2 e H2)

e En 1908 BASF y Haber realizaron un acuerdo para trabajar en una planta de produccion a escala

industrial.

® Trabajando con el grupo de Karl Bosch dentro de BASF en un periodo de 5 afos el proceso fue

totalmente desarrollado.

® [En 1913 la primera planta comercial inicio sus operaciones en Ludwigshafen (30 ton por dia)

1.5.2. Sintesis y termodinamica de la reaccion

0.20F
KM| 1.5-3mm 30MPa
nerts =10%
HI:NI = 3:1
NH, conc=12%

S 0.15}
= F. Haber gano en 1918 el premio
g Nobel de Quimica por este
5 trabajo.
= Impulsores:

"; 0.10 e Fertilizante
: ® Refrigerante
-

o

s
Z
2
S 0.05
m
@

o

10MPa
oL—7T N :
LO0 500 600

Temperature, °C —=

Figura 48 Velocidad de reaccion para la Sintesis de NH3. Dependencia sobre la temperatura a varias
presiones
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El amoniaco se encuentra entre los 10 quimicos mas producidos a nivel mundial. La mayoria es
utilizado para fabricar fertilizantes y acido nitrico, el cual también es usado para la manufactura de
fertilizantes.

1. Quimica de la Reaccion y Termodinamica

La sintesis de amoniaco envuelve una reaccion simple exotérmica de H2 y N2 elemental sobre un

catalizador de Fe promovido:

JH,+ N, -2NH, AH? ., = -109 kJimol N,

La formacion de NH3 es favorecida por baja T y alta P. Debido a su caracter exotérmico, el proceso
es operado en etapas, con enfriamiento intermedio y remocion del NH3 producido para mover el
equilibrio hacia la derecha.

El mecanismo de reaccion envuelve adsorcion disociativa de tanto N2 como H2 sobre la superficie de
catalizador. La disociacion de N2 a N atomico es una reaccion de descomposicion en la superficie. La

adsorcion de H2 es rapida y en virtual equilibrio.

AHr = -77294 - 54.54T + 0.01919T2

AH°r [=] Joule, T [=] K

Log Kp = 2940 - 6.178
TMEK T

2. Catalizador de Sintesis de Amoniaco

El catalizador para la sintesis de NH3 esta formado por Fe promovido, con la siguiente composicion:

Fe 78 -82%
FeO+Fe,0, 11-14%
AlO, 1,5-3%
K,O 0.1-0.7%
CaO 01-4%
MgO 0.3-0.6%
SiO, 0.2-0.7 %
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El SiO2, AI203, CaO, y MgO son promotores “texturales” que inhiben el sinterizado (crecimiento
de cristales, con pérdida de area especifica) del Fe. K20 es un quimico promotor que incrementa la
actividad del catalizador (velocidad de reaccion).

3. Reactor y Disefio de Procesos

Después del scrubbing con etanolaminas para remover el CO2, el gas de sintesis H2/N2 (en una
relacion de 2.2-3.1:1) es alimentado a 400 C y 300 atm al reactor, el cual incluye enfriamiento inter-
etapas para remover el calor de reaccion. La conversion de un solo paso es limitada a ~15% debido a
limitaciones termodinamicas. La temp. de salida es ~470 C.

La mezcla reactantes-producto es enfriada a T <0 C para condensar la mayor parte del NH3. Los
gases no condensados, compuestos por H2 y N2 que no han reaccionado y <5% NH3 son reciclados,

con adicion de alimentacion fresca de H2 /N2

Block diagram Gas lemperature, °C —»
0 200 400 600 800 1000
i i L L 1
T T T T T
Matural gas feed 100 300 500 700 200
| Desulfurization |
Fuel . Process steam
| Primary reformer F{M?:
|l
Al f |Secondarj,r reformer |
HP sleam
superheated
—] coswt |} BEW
I Co.
| CO,removal |——»2
|
| Methanation |
Syngas compressor T
HP sieam to
superheater
Product
L NH,

Refngeration ]fj NH; loop I—- |
H:T_{ H, recovery |ﬂ-l

Figura 49 Diagrama de bloque y perfil de temperatura de los gases en una planta de reformado con

vapor para producir amoniaco
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Figura 50 Izq. Conversion de amoniaco en funcion de la presion a temperaturas constantes. Der.
Conversion de amoniaco como funcion de la temp. A presiones constantes. El efecto inverso de estas
dos variables en la sintesis de amoniaco es evidente.
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Figura 51 Izq. Porcentaje de NH3 en la mezcla gaseosa en funcion de la velocidad espacial a varias
presiones. Der. Velocidad de formacion de amoniaco en funcion de la velocidad espacial a diferentes
presiones.
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Figura 52 (a) Efecto de la presion y temperatura sobre la concentracion en el equilibrio de amoniaco
para una relacion de alimentacion H2:N2 de 3:1. (b) Efectos de la temperatura y la concentracion de
amoniaco sobre la velocidad de reaccion. La linea AB es la curva de equilibrio. Las curvas
intersectando la linea CD son lineas de velocidad de reaccion constante. La linea CD es el optimo de

maxima velocidad de reaccion y es el perfil de temperatura ideal para un convertidor de amoniaco.
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Figura 53 Isotermas de reaccion para la sintesis de amoniaco mostrando que el maximo rendimiento

y el tiempo requerido para alcanzarlo decrecen a medida que la temperatura es incrementada.

3. Mecanismo de reaccion

El mecanismo propuesto para la sintesis (y descomposicion) del amoniaco consta de varias etapas:
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N,+S=N,-§

N,-S +8=2N-S§

H, +28 =2H-§
H-S+N-S=NH-S+S
NH-S +H-S=NH,—-S+8§
NH,-S+H-S=NH,-S+ S
NH,-S8=NH, + S

S = sitio superficial del catalizador
4. Cinética del proceso

Reaccion no catalitica: Modelo de Tamkin y Pyzher (1940):

dNH3 = K1Pm Pml-m_ Kz PNl-n
dt Puus P2,
Reaccion catalitica: Modelo de Dyson y Simon (1968): A~05 .
2 12 K,=cte. de vel.de reaccion
Lh Ll “ha| P | — P ) =K°.exp(-Ea/RT)
n K| Ka?fy| By NH3 K=Kz".exp
dh3 K,°>=constante
dt Py R Ka=cte. de equilibrio
Iressure
shell —~——___
Indirect .
quc]rruZh Main gas
gas inlet infel
Interbed heat
exchanger
1st
catalyst— |
bed
2nd
- catalyst
bed
Lower
heat
cxchanger
f Gas Outlet
Cold
bypass

Figura 54 Reactor de sintesis de amoniaco.
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Figura 55 Circuito de sintesis de amoniaco para una planta de gran capacidad (1000 ton por dia)

Figura 57 La version mas
moderna de una torre de
sintesis Fauser-Montedison
con un perfil de
temperatura que se
muestra en la izquierda.
Estas son estructuras que
permiten  optimizar el
proceso  para recuperar

energia.
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Figura 58 Esquema y fotograﬁa de un reactor de sintesis de amoniaco de flujo radial Topsoe.

1.5.3. Productos quimicos derivados del amoniaco

Tabla 8 Principales quimicos provenientes del amoniaco EE.UU., 1993

Ammonia
Production content”
{billion (billion
Chemical Ib) 1b)
Ammaonia 34.30
Diammonium phosphate 278 119
Nitric acid 17.07 4,61
Ammonium nitrate 16.69 3.57°
Urea 15.66 588
Monoammonium phosphate 594 (188
Ammonium sulfate 4,80 1.24
Acrylonitrile 2.51 (.81
Caprolactam 1.36 1.58
Aniline 1.01 0.18
Hexamethylenediamine (.75 0.22
Ethanolamines' 0.7 0.16

62



Quimica Industrial 11 Prof. Ronald Mdrquez

4NH; + 50, — 4NO + 6H,0 NH,HCO, + NH; - (NH,CO; “2=25 2NH,NO,

Ammonium Ammonivm Ammonium
2NO + Q; — 2NO,

hicarbonate carbonate nitrite

- H.NO. £ SO,/NH,OH — [HONH,]*HSO; + NH,HSO, =
INO; + H0 — = ZHNO; + NO  T0a0s +SO/NHOR ~ (000

Hydroxylamine Ammonium
sulfale bigullate
overall: NHj3 + 20 — HNO; + H,0 NH,OH + (NH.),S0.
Ao e e Sulfato de amonio
Acido Nitrico

H
O
NHj3; + HNO3 —> NHyNO; é e H,f \NH'HySO4
M‘Hﬁos nu:v:om —0
99% yield e b,
i
Nem;
Nitrato de amonio Cyclomeramnty i i
meginlactam
+ 2(NH, )80,
2NH; + CO; — = NHyCOONH," — = NH,CONH, + H0
e — urea Caprolactama --- Nylon 6
serbamate 80% yield P y
nIINCII,CH,CH_‘(‘.H;{.‘I-E,]:tJ A, A HaNCH;CH:CH,CH,CH ,CO0H
U rea Caprolactam G-Aminocaproic acid

40, H-& NHCH,CH,CH; CH,CH,CO; OH

Nylon &
wm, HIC TCH:
=i )
Hy _CH,
CH3
Cyclohexane
o OH
|
CH, - -3
HC™ “CHy o WCT “CHy  HCT | “CHy
—_— | + | H |
HC CH HyC, CHz H:C, CH,
i3 cHY CHE
Cyclohexane Cyclohexanone Cyclohexanol i Acldo adrplco +
[ 222 e Hexametllendlamina =
HOOG(CH;) COOH Nylon 6.6
Adipic acid
i =21:0
HOOC—(CH;);—COOH —— [NH,00C=(CHj;),==COONH,] ——

Adipic acid Ammonium adipate

o}
i Il ] .0
[}{,N—C—-[CH,},—C—NH, ——+ N=C—(CH,),—C=N —2, HyN—(CH,)—NH,
Adipamide

Adiponitnile Hexamethylenediamine

HOOC(CH;,COOH + H;N(CH:)NH; —s -EO(.YCH:);CONH(CH;RNI-I%—
Adipic acid Hexamethylene

Nylon 6,6
diamine

Figura 59 Sintesis de productos a partir de amoniaco.
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Capitulo 6
Produccién de Acido Nitrico
1.6. Sintesis de acido nitrico

1.6.1. Historia de la produccion de acido nitrico

{ / . . . .
e El Acido Nitrico se encuentra en la naturaleza en forma de sales de nitratos. Inicialmente, la

produccion a gran escala de acido nitrico comenzon con nitrato de sodio como alimentacion.

® Cerca del comienzo del siglo 20, las reservas mundiales de nitrato de sodio eran bajas y

fueron desarrollados procesos para reemplazar el nitrato con nitrogeno.

® El acido nitrico se requeria para explosivos, municiones y el desarrollo de la industria de los

colorantes.

® Tres técnicas fueron usadas industrialmente:

1) Produccion de NO por reaccion de N2 y O2 a temperaturas mayores de 2000 °C, abandonado
debido a la baja eficiencia energetica.

2) Produccion de amoniaco por hidrolisis de cianamida de calcio, la cual no fue aceptada de forma
extensa.

3) Produccion de amoniaco a partir de N2 e H2. (Proceso Haber-Bosch):

Fe
N2 + 3H2 <—— 2NHS3
—>

1.6.2. Produccion de acido nitrico

La etapa critica para la produccion de acido nitrico, la combustion catalitica de amoniaco, fue
desarrollada por Ostwald cerca del inicio del siglo 20 y fue obtenida en 1906.

El Proceso Ostwald:

1) Combustion Catalitica

4NH3 + 502 —» 4NO + 6H20

2) Oxidacion de NO

INO + 02 — 2NO2 5 N204
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3) Absorcion

3NO2 + H20—®2HNO3 + NO

Ammonia -
Air -
Catalytic
combustion
(NO)
Air _I
Oxidation
(NO,)
Water .
1
Absorption
(HNO,)
Nitric acid
Tail gas

Figura 60 Diagrama de flujo de una planta de produccion de acido nitrico.

1.6.2.1. Produccion de 6xido nitroso

Combustion Catalitica

4NH3 + 502 % » 4NO + 6H20 AH<0

La combustion de amoniaco es una de las reacciones cataliticas mas eficientes con conversiones

posibles de hasta 98%.
El catalizador es Pt y la reaccion ocurre a 900 °C y 100 psi. El catalizador es una esponja de mesh

pequefio de Pt-Rh (2-10% de Rodio), donde el Rh provee la resistencia.
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El principal problema con el uso de este meétodo es la perdida de metal precioso a las temperaturas del
reactor.

Una esponja de recuperacion es usada tipicamente para absorber el vapor de oxido de platino y formar
una aleacion. Esta esponja puede ser removida periodicamente y el platino recuperado.

Reacciones Secundarias: NH3 + 3/2NO—— 5/2N2 + 3/2H20 Muy exot.

4NH3 + 402 —» 2N20 + 6H20  AH<O0

Cabezal del Quemador

.----"""'-'-.--..a
d = b

« Esponja de Platino

: : ‘SobhreCalentador

Precalentador de

| Agua Alimentada
g

Salida de Gas Nitroso

Figura 61 Reactor para la oxidacion catalitica de amoniaco con sistema de recuperacion de calor
integrado (Steinmiiller): a) Cabezal del quemador; b) Plato perforado; c) Esponjas de platino y
esponjas de recuperacion de platino; d) Cristal de inspeccion; e) Sobrecalentador y tubos
evaporadores; f') Precalentador de agua de alimentacion; g) Salida de gas nitroso
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B = burner
P = ceptrifugal compressor
MX = mixer

PF = line filter
DF = candle filter

E = heatexchanger
NH5+air
nitrous gases
NHalg) | @
9 observation
‘ port
Pt-Rh Pt-Rh meshes
meshes g § ;‘ : rﬁ;::nf:es"es
pack
water 5 . :
PF, jacket supporting grid
P
a) fr nitrous gases

Figura 61 a) Planta presurizada de Du Pont para la produccion de NO a partir de NH3; b)
Quemador de amoniaco para minimizar las pérdidas de platino. Ademas de la esponja acostumbrada
de Pd/Au, este quemador también contiene una capa altamente porosa hecha de una aleacion Ni/Cr
con un arreglo aleatorio de agujeros en ella. Este sistema no solo intercepta el material que escapa del
catalizador sino que también hace pasar de forma homogenea el gas sobre el area agujereada de las

esponjas lo que reduce el uso y rompimiento de las esponjas de catalizador.

Figura 62 Fotografia de la esponja Platino - Rodio tomado con un microscopio de escanco de
electrones (aumento 100 : 1) A) Etapa inicial; B) Etapa altamente activada
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Figura 63 Conversion de amoniaco a monoxido de nitrégeno sobre una esponja de platino como
funcion de la temperatura a) 100 kPa; b) 400 kPa
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Figura 64 Conversion de amoniaco a monoxido de nitrogeno sobre una esponja de platino
(a) Pérdidas de Platino (b) Como funcion de la composicion de catalizador
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1.6.2.2. Oxidacion de 6xido nitroso

® EINO es enfriado en via a la torre de absorcion y, si es necesario comprimido.

® Como resultado de este proceso, parte del NO es oxidado a dioxido de nitrogeno y tetroxido de
dinitrogeno.

® Para describir la cinética de oxidacion de NO, se utiliza una ecuacion de velocidad de tercer
orden.

® Esta reaccion es inusual debido a que es mas rapida a bajas temperaturas. La velocidad de

./ . . . .
reaccion tiene un coeficiente de temperatura negatlvo.

2NO + O2 — 2NO2 «— N204 AH<0

P2N02 d PNO = K1 PN02'PD2 - K2P2ND2

Kp =
P2, Po2 dt

1.6.2.3. Absorcion y produccion de acido nitrico

Absorcion:

3NO2 + H20 — 2HNO3 + NO

® Finalmente la corriente gaseosa es enviada a una torre de absorcion, donde es colocada en
contacto en contra-corriente con agua, obteniendo acido nitrico entre 61-65%.

® El modelo de reaccion es complicado debido al nimero de componentes que reaccionan (NO,
NO2, N203, N204, etc).

® La torre de absorcion es gobernada por los calculos para el proceso de oxidacion. La oxidacion
procede de forma mas lenta a medida que la concentracion de NOx decrece en el tope de la
torre, por lo tanto el espaciamiento entre los platos se incrementa.

® La formacion de acido se produce levemente en el tltimo tércio inferior de la torre, por lo tanto
los NOx son reducidos en los dos tercios superiores.

® Como resultado, la mayor parte del calor de reaccion es removido en el tercio inferior de la
torre.

® Los serpentines en los platos superiores se utilizan para mantener el NO frio para aumentar la

velocidad de reaccion.
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Reacciones Principales:

N204 + H20— HNO2 + HNO3

3HNO2 — HNO3 + H20 + 2NO AH<O0

Kp = P2.n0sPno
Pizo Pro:
HNO,
I I I '
| | |
N,O, | I N0} = N0,+H,0 —— HNOoHNO, —
|
|
” o ” ! 1 £
NO, {'-—-—ll— NO} J Ir- N0 = HNOyWHNO; —
I I \ "zﬂ; _r- N,0;+H,0 —=— 2HNO, I- 3HNO, —= HNO4+2NO+H,0
| \
| |
NO»NDII l \ l I
|
H i l HNO; I (HNO,) ~=-o—rf—r r
N20s|
No:—._}_ NO* ~
| I ‘ | 1
| : | '
Gas (bulk)! Gas | Interface Liquid (film) Liquid (bulk)
| (film) I 1 I

Figura 65 Modelo no-estequiometrico de la absorcion de oxidos de nitrogeno en agua
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Tail
gas

/ S Process
T water

Figura 66 Torre de absorcion:

a) Entrada de gas nitroso;

b) Compartimiento interno;

c) Compartimiento externo

Nitric acid
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— )

NO, gas ]/ ! ’ 1
e - N #'-l

Nitric
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: !
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4NH; + 50, —— 4NO + 6H,0
2NO + Oy ———» 2NO,
3NO; + HO —— 2HNO; + NO

ReacClol  NHj + 20, —— HNO; + H0
' 94-95% yield

Figura 67 Diagrama de bloques del proceso de produccion de acido nitrico y reacciones principales
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Figura 68 Diagrama de flujo de proceso de produccion de acido nitrico.

a) Evaporador de amoniaco; b) Despojador de amoniaco; c) Precalentador de amoniaco; d) Filtro de
amoniaco gaseoso; e) Mezclador amoniaco-aire; f) Filtro de aire; g) Compresor de aire; h)
Precalentador de gas de cola III; i) Reactor; j) Caldera de recuperacion de Q; k) Precalentador de gas
de cola I;1) Economizador; m) Precalentador de gas de cola Ill;n) Precalentador de agua o) Enfriador-
condensador;p) Torre de absorcion; q) Mezclador amoniaco-gas de cola; r) Reactor catalitico de gas
de cola BASF; s) Turbina de expansion de gas de cola; t) Tanque de alimentacion de agua con
deaereador; u) Recipiente de vapor; v) Turbina de vapor; w) Condensador de la turbina de vapor; x)
Blanqueador

1.6.2.4. Obtencion de acido nitrico a concentraciones mayores de 68%

® Elacido nitrico puede ser concentrado hasta 68% en agua con el proceso previamente descrito.

® Esta concentracion es adecuada para la mayoria de las aplicaciones de fertilizantes pero no para

reacciones de nitracion quimica.
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® Sin embargo, hay formas de sobrepasar el punto azeotropico (68% en agua) y obtener mayores
g Y P P P gua) y y

concentraciones de acido.

Procesos de acido concentrado:

1) Directa: Inyeccion de oxigeno o absorcion de NOx en acido nitrico debil bajo altas presiones (50

bar).

2) Indirecta: destilacion extractiva y rectificacion con acido sulfrico o magnesio
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Figura 69 Diagrama de equilibrio L-V acido nitrico — agua: Izq. Sin H2504. Der. Con H2504

wi.-% HNC in vapour -
8 88588 3 8 8 B

=]

0

1.6.2.5. Mercados y usos del acido nitrico
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¢ El mayor uso de acido nitrico es en la industria de fertilizantes, 74-78%

® El segundo mayor es en la manufactura de quimicos. Algunos ejemplos son ciclohexanona,

dinitrotolueno, y nitrobenceno

® Finalmente explosivos, nitratos metalicos, nitrocelulosa, nitrocloro-benceno, solvente en

tratamiento de metales, propulsor de cohetes, y procesamiento de combustible nuclear.
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Figura 70 Principales productos obtenidos a partir de acido nitrico
Capitulo 7
Produccion de Cal

1.7. Produccion de Cal

1.7.1. Calcinacion

Sinterizado

N
—

0.1 L 1 L L | 1.4 1 1 L 1 1 i

1000 1100 1200 1300 1400 1500 0o 5 10 15 20 25 30
Temperature, 0 —= Time, h ——=

Figura 69 Izq. Tiempo de calcinacion para esferas de cal con alto contenido de calcio a) 15 cm;

b) 12.5 cm; ¢) 10 cm; d) 7.5 cm; €) 5 cmy; f) 2.5 cm de diametro. Der. Variacion de la densidad
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