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Procedimiento para recuperar amoniaco.

Sobbcitante: USS ENGINEERS AND CONSULTANTS ING., entidad norteame
ricana, residente en 600 Grant Street, Pittsburgh, -

Bstado de Pensilvania, Estados Unidos de América.

La presente invencién se refiere a la reoupera
cién de amonfaco, espscialmente de los gases de los hor-
nos de ocoque, En particular, supone un procedimiento que

utiliza soluciones de fosfato para absorber amoniaco y a

continuacién extraer el amonizco de las mismas mientras
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se encuentran a elevada presidn, por ejemplo, de mis de aproximadamen
2
te 7 Kg/om .

Se conocen procesos para recuperar amoniaco de una oorrien~

~ te de gas en los que el amonfiaco se absorbe en una solucifn de amonfa

co, Acido fosférico y agua y posteriormente se extrae de la misma. En
estos procesos, la solucién absorbente exiraida, pobre o regenerads -
tiene una relacidn molar entre el NH3 ¥y el EBP04 de menos de 1,5, Des
pués de la absorcidén del amonfaco de un gas, la solucidén rica tiene -
una relacién molar superior a 1,5 antes de extraer el amoniaco absorbi
do para regenerar una solucién pobre,

La absorcién y extraccién son separadas y pueden realizarse
& presiones diferentes., En general, la absorcidén se realizard a2 la =
presién disponible del gas. La presién de extraccién puede ser la at-
mosférica o bien algo por debajo o por encima de la atmosférica. las
implicaciones téonicas ordinarias de las presiones elevadas en la ex-
dracelén y otras operaciones de destilacién aconsejen la evitacién de
presiones muy superiores a la aimosférica excepto cuando la temperatu

ra del agua de refrigeracidén disponible es demasado elevada para con-

densar el producto que sale de la parte superior y necesitaria refri-

i geracién para actuar de este modo a presiones normales. De igual modo

el equilibrio y la termodinémica de los procesos de extraceién y des-
tilacién generalmente se hacen menos favorables cuando aumentan la =
presién y la temperatura correspondientes. También en este 0aso las ~
pruebas de corrosividad con soluciones de fosfato de amonio, indican

que los aceros al carbono son inadecuados como materiales de ingenie—
ria para un extractor accionado incluso a la presién atmésferica. Es-
%o es especialmente cierto con las soluciones pobres que se hacen mis
acidicas progresivamente a medida que la relacién molar enire el NH3

¥y el H3P04 disminuye por debajo de 1,5, Los aceros inoxidables auste-

niticos tales come los tipos AISI 304 y 316 muestran una resistencia
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satisfactoria a lo# ataques corrosivos por parie de las soluciones 0
bres a sus temperaturas de ebullicién tnicamente a presién atmbsferi.
ca o moderadamente elevada. Su porcentajes de corrosién aumenta deg—
proporcionalmente a presiones superiores a 6,3 Kg/cmg, ¥y desaconsejan
la extraccién a estas presiones‘por ger antiecondmica.

A pesar de lo que cabria esperar de estas pruebas, hemos -
descubierto que por encima de una cierta presién critica, ‘el porcenta
Je de corrosién no es excesivo, Cuando nuestro proceso ciclico se uti
liza para retirar el amoniaco de los gases de los hornos de coque, he
mos comprobado que los porcentajes de corrosién de estos y otros ace-
ros inoxidables a presiones superiores a 7 Kg/cm2 son inesperadamente
moderados y aceptables. Hemos encontrado, ademds, que a presiones su-
periores a 7Kg/cm2 la operacién de extraccién produce un amorfaco ——-
acuoso més rico y més puro y una solucién absorbente extraida méds po-
bre y mis acidica con menor consumo de vapor o oalor de extraccifn. -
Estos efectos permiten una ulterior economis de egquipo y de exploitaw-
cién en todo el proceso cfclico de absorcién y de extraccién y en el.
fraccionamiento del amoniaco acuoso producir amonifaco sustancialmente
anhidro,

Con la desoripcién y explicacién detallada que smigue y que
se refiere al dibujo adjunto que ilusira la préctica actualmente pre-
ferida, podrd conseguirse un conocimiento completo de la invencién. La
fnica figura que hay en el dibujo es una representacién disgramética
de un sigtems para llevar a la practiocz el procedimiento de nuestira -
invencién,

Haolendo una referencia con detalle al dibujo, los games de
los hornos de coque se introducen por un tubo 10 2 1la parte del fondo
11 de un absorbedor 12, Los gases ascienden a través de 1la parte del
fondo 11 y de la parte superior 13 a contracorriente de las pulveriza

ciones descendentes de solucién sbsorbente suministradas por un tubo

-
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14 2 la parte superior 13. La solucién rebosa de la misma a través de

“ un tubo ascendente 15 hasta la parte del fondo 11. La solueién absor-

bente se hace recircular en cada fase por medio de las bombas 16,17 a
las boquillas de pulverizacién 18, 19 en las etapas 11 y 13, respecti
vamente para proporcionar unas pulverizaciones densas en cada zona de
pulverizacién, La solucién absorbente estd compuesta por amonfaco, 4~
cido fosférico y agua y es evidente que la relacién molar entre NH2 Yy
H3Po4 es inferior en el iubo 14, superior en la parte de arriba 13 y
afin superior en la parte de abajo 11. El término "solucién pobre", a
efectos de desoribir nuesira invencién se aplica a la parte mis pobre
suministrada a través del fubo 14, y el término "solucién rica" se u~
$1liza por la solucidén més rioa producida por los pasos sucesivos de
absorcién. En la practica de nuestra invencién, la solucién pobre tendr§
una relacién molar inferior a aproximadamente 1,5 y la soluciéy rica
tendrs una relacifém molar superior a 1,5. La relacién molar entre NH2
y’H3P04 en la solucién, junto ocon la temperatura y corncentracién del
agua, determinan el contenido de amonfazco en la solucién y su capaci-
dad para absorber mis amonfaco.

Loa gases de los hornos de cogue pasan a través de un sepa-
rador de arrastre 20 y abandonan el absorberdor a través de un tubo -
21, sustancialmente libre de amoniaco, La solucién, enriguecida con =
amonfaco, sale de la parite inferior 1l pasando a2 una cémara 22 para -
ponerse en contacto con vapor destilado del 1liguido amoniacal en una
alambique de amonfaco (no representado). La destilacién de los liqui-
dos amoniacales producidos en las plantas de cotue es convencional. -
El vapor se conduce a través de un tubo 23, después de ser comprimido
i es necesario, y se introduce en la cfmara 22 por debajo del nivel
de 1a solucién que hay en la misma. Una parte del vapor del alambique
de amoniaco se condensa y es absorbido en la solucién, enriqueciéndola

afin més de amonfaco y calenténdola hasta su temperatura de ebullicién,
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La parte no condensada del alambique de amoniaco, escapa de la céimara
y asciende con los gases del horno de coque a través del absorbedor,
Te la cémara 22 la solucién rica pasa a través de un tubo
24 a una bomba 25 que la bombea a través Ge un tubo 26 a una presién
superior a T Kg/om2 hasta una columna de extraoccién 27, La solucién: -
primero se calienta con el material que sale de la parte alta del Rb-
sorbedor desde el tubo 28 en el termointercambiador 29 y a continua~-
¢i6én hasta su temperatura de ebullicién en el termointercambiador 30.
En la columna 27, la solucién baja a contracorriente de una corriente
de vapor generada en el fondo, limpiéndose allf de su amonfaco abomor
bido. El vapor de extraccién puede generarse por la inyeccién directa
de vapor a través de un tubo 31 o por calentamiento indirecio en un -
equipo de transferencia calorifica (no representada) o por una combi-
nacién de estos medios, El amonfaco acuoso comprendiendo amonfaco de-
gsorbido y vapor de agua, sale por la parie superior del extractor a -
través de un tubo 28. La mezcla se condensa parcialmente y se enfria
en un termointercambiador 29, condensindose totalmente en un termoin-
tercambiador 32. Una bomba 33 la bombea entonces a través de un tubo
34 & una presidén superior a 10,5 Kg/cm2 hasta una columna de fraccio-
namiento 35, por donde desciende a contracorriente de una corriente -
de vapor que sube desde el forido, acelerads por el suministro de vapor
a través de un tubo 36, En el fraccionador 35 la fraccitn del fondo -
que sale a través de un tubo 37 es sustancialmente agua, mientras que
la fraccién superior en el tubo 38 es sustancizlmente amonfaco anhi--
dro. Unos aceites neutros y bésicos, absorbidos de los gases del horno
de coque, tienden a acumularse en la zona central del fraccionador. -
Pueden extraerse a través de un tubo 39 como una corriente lateral de
vapor, condensarse en un termointercambiador 40 y decantarse en un de
cantador 41, Como aliernativa, puede extraersé una corrienie lateral

de iiquidos y decantarse los aceites en un decantador 4l1. La capa de

-
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aceite se retira a través de un tubo 42 y la capa de amoniaco-agua es
devuelta a través de un tubo 43 a la columna. El amoniaco anhidro en
el tubo 38 se condensa en un termointercambiador 44, devolyiéndose una
parte a la columna 35 a través de un tubo 45 como reflujo, fluyendo el
resto a un absorbedor de carbén activado 46 para retirar cualquier acq;
te restante y a continuacidén a través de un tubo 47 como almacenamien
to0 como amonfaco calidad de refrigeracién.

La solucién regenerada, caliente y pobre, fluye desde la
base de la columna de extraccién 27 a través de un tubo 48 a un evapo
rador de vacio 49 para eliminar el exceso de agna a través de un tubo
50 como vapor, conteniendo sélo una cantidad despreciable de amoniaco.
El vapor de agua se condensa en un condensador directo 51 por medio -
del agua que procede del tubo 52 y se descarga a través de un tubo ba
rométrico 53. El vacfo es sosienido por un eyector de chorro de vapor
54. A la golucién enfriada evaporativamente en el evaporador 49 sele
puede ajustar su contenido de agua desde un tubo de agua 58 por medio

de un controlador de peso especifico (no representado). A continuvacién

' fluye desde el evaporador a través de un tubo 55 y la bomba 56 a mn -

tangue de almacenamiento 57. Al tanque de almacenamiento 57 se le pue
de afiadir cualquier relleno de iones de fosfato para compensar lag —
pérdidas y el arrastre de la solucifn, en forma de &cido fosférico o
de una sal de fosfato de amonio. La solucidén pobre es bombeada a cau-
dal controlado por la bomba 59 a través del conducto 14 hasta el abw-
sorbedor 12 para repetir el ciclo. Es evidente que el absorbedor 12,
las columnas 27 y 35, la cémara 22, los termointercambiadores y el -
resto del equipo anteriormente descrito puede tener cualquier disefio
conocido para alesnzar los resultados desades. En particular, sl absor
bedor, la columna de extracecidén y la columna de fracionamientos son =
contactores gas~liguido plurietaticos, tales como tomes de relleno, -

de chapas o de pulverizacién. Preferentemente, el abmsorbedor es wna -
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torre de pulverizacién dietdtica o trietdtica, y las columnas de extrac
cién y fraccionamiento son torres de casquetes de burbujeo o de plati-
1los perforados que contienen diez o més platillos. La c&mara 22, que
se representa como un recipiente simple incorporado al absorbedor 12 -
puede ser un recipiente separado y puede ser una torre de relleno, de
chapas o de pulverizacién, asi como un simple recipiente. Como reci~—
piente separado, la cfmara 22 puede instalarse entre el absorbedor 12
¥ 1a bomba 25, para enriguecer la solucién por contacto con vapor del
alambique de amoniaco, siendo conducida la parie no ocondensada de la
misma & través de un tubo hasta el fondo del absorbedor.:

A continuacidn damos un ejemplo especifico de la précti
ca de la invenoién, incluyendo las cantidades que tintervienén,

En una planta tipica de horno de coque, que produce =-—
47.200 1/seg. de gas de horno de coque, conteniendo un 0,84 en volumen
de NHB’

do wn 10%4 en peso de amoniaco, se utilizan 1,200 1/min. de una golu——

¥ 34100 kg/hora de vapor de alambique de amonfaco, contenien—

cién pobre que contiene un 41% en peso de sales de fosfato de amonio,
para abosorber el amoniaco en un absorbedor dietético tal como se ha
desorito anteriormente, Las sales de la solucidén pobre tienen una re-
lacién molar enire el NH3 v el H3Po4 de 1,25. La solucién enira a tra
vés del tubo 14 a2 60°C. Los gases del horno de coque entran a través
del tuvbo 10 a 4500, se saturan con agua a dicha temperatura y a una
presién algo superior a la atmosférica. La solucién sale de la parte
inferior 11 hasta la cédmara 22, El vapor del alambique de amonfaco en
tre en la ofmara 22 a través del tubo 23 a 99°C. el gas sale del ab—
gorbedor a través del tubo 21 conteniendo un 0,004% en volumen de NH3,
correspondiente a una recuperacién del 99,6% del amoniaco total en -
los gases del horno de coQue y los vapores del alambique de amoniaco.

La solucién rica sale de la cédmara 22 a itravés del tubo 24 conteniendo

un 44% de sales y a una relacién molar de 1,95, La solucién rica se ~
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bombea & una presién de 14 Kg/cm2 con la bomba 25, se calienta a 165°C
con el extractor que esté en la parte superior en el {ermointercambia
dor 29 y por vapor a 180°C en el termointercambiador 30 antes de entran
en la columna de exiraccién de 20 placas 27, accionada 14 Kg/cm2 T
que recibe del tubo 849.800 Kg. de vapor por hora. La solueién calien
te y pobre sale del fondo de la columna a 198°c a través del tubo 48
que contiene un 39% en peso de sales y a una relacién molar de 1,25,
La = lucién se enfria a unos 60°C y se concentra a un 41% en peso de
gales en el evaporador de vacia 49, que es acclonado a 180 mm. de mer
curio absoluto y recibe una corriente de agua a través del tubo 58 pa
ra controlar su peso especifico. La cantidad neta de agna retirada es
de aproximadamente 343 Kg/hora y los 32.664 Kg/hora de solucién pobre,
enfriada, se bombean al tanque de almacenamiento 57, para ser devuel-
tas al absorbedor.

El vapor sale de la parte superior del extractor 27 a  —w=
4.437 Kg/hora, 14 Kg/cm2 ¥y 180°C, conteniendo un 29% de amoniaco y el
resto agua, con trazas de contaminantes orgénicos e inorginicos. El -
vapor se condensa parcialmente en el Eermointercambiador 29, se conden
#a totalmente en el termointercambiador 32 y se bombea a 120°G ¥y 16,8
Kg/cm2 a la columna de fraccionamiento 35, que recibe en el fondo w-
1.933 Kg/hora de vapor del tubo 36, Una pequefia corriente lateral de
vapor relativamente rica en aceites tomada de los gases del horno de
coque, fluye desde el fraccionador a través del tubo 39 hasta el con-
densador 40 y el decantador 41 para separacién del aceite y devolucién
de la capa de amoniaco-agua a través del tuboe 43 hasta la columma.Los
fondos del agua que salen del fraccionador a través del tubo 37 con—
tienen no mis de un 0,3% aproximadamente en peso de amonfaco. El amo-
nfiaco anhidro del tubo 38 que contiene no més de aproximadamente un -
0,01% en peso de agua se condensa en el condensador 44, devolviéndosé

una parte como reflujo al fraccionador, eliminéndose el aceite al res
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to hasta menos de 3 ppm de aceiles en el absorbedor de carbdén activa-
do 46 para producir slrededor de 1,280 Kg/hora de amoniaco que respon
de a las especificaciones de la calidad para refrigeracién.

51 bien el ejemplo anterior ilustra un procedimiento prefe-
rido de funcionamiento, pueden utilizarse otras condiciones de funecig
namiento sin apartarse por ello del espiritu de la invencién. La rela
oién molar del NH3 y el H'3P04 en la solucién pobre puede variarse de
1,1 2 1,3 asproximadamente, cuando se utiliza para absorber amonfaco =
del gas del horno de codue a una presidén aproximadamente igual: a la -
atmésferica en un absorbedor dietético. Puede ser incluso de 1,4 a 1,5
en los casos en gue se dispone de gas a presién y superior o tempera~-
tura inferior, o humedad inferior o bien cuando lasg condiciones locales
hacen copvenientes el uso de un absorbedor trietdtico o cuadrietdtico.
La solucién rica puede tener una relacién molar superior o inferior a
1,95, por ejemplo, de 1,5 & 2,2 aproximadamente, seglin la concentracién
de amonfaco en el gas, la temperatura y la presién a la que se acciona
el absorbedor, el nfinero de etapas del absorhedor y la forma de mane-
jar los vapores del alambique de amonfaco derivados de la destilacién
del licor amoniacal, el cual se separé inicialmente del gas del horno
de coque,

Una elevads concentracién de amonfaco en el gas, el ugo de -
un &bsorbedor que contengs un gran nfimero de etapas, la operacién del
absorbedor a elevada presién y baja temperatura y el uso separado de
los vapores del alambique de amoniaco para enriquecer la solucién de
la cédmara 22, en vez de mezclarlos ocon el gas antes del absorbedor, -
son todos ellos factores que favorecen la formacién de una soluwoién -
rica con una elevada relacién molar. La concentracién de sal de la so
lucién debe encontrarse por debajo de su valor de saturacién y ser su
perior al 104. El valor de saturacién dependeré de la relacién molar

y de la temperatura de la solucién. Asf, por ejemplo, una solucidn ri
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o2 oon una relacién molar de 1,95 y una solucién pobre con una relacién
molar de 1,25 a una temperatura del absorbedor de 4000, tendrin smbas
una concentracién de sal de saturacién de aproximadamente un 45%. Para
un proceso en ¢l que se emplean lodos de sulfato de amonio, la concen
tracifm de sal del lodo serd superior al valor de sajuracién de la so
lucién. Asi, en el ejemplo anterior, en un proceso de lodo se utiliza
rfa una concentracién de sal superior al 45% pero inferior, por ejem-
plo, al 80%.

La temperatura y presién de funcionamiento del absorbedor se
determinari en gran medida por la temperatura y presién de gas de hor
no de cogue disponible, La temperatura de funcionamiento puede variax
de 30o a 6o°c. La presién se enconirard por lo general un poco por en

cima de la presién atmosférica, aunque serfian preferibles presiones -

mis elevadas, si se dispone de ellas, El extractor debe utilizarse a

una presidén de al meros T Kg/cma, ¥y os probable que no deba accionar-
se a una presién superior a 21 Kg/cmz. El fracionador puede accionar-
se a cualquier presién suficientemente elevada como para permitir la
condensacién del producto deseado de amoniaco con el agua de refrige-
racién disponible. Normalmente, para un fraccionador que produce amo-
nfaco anhidro esta presién se encontrari entre 10,5 y 21 Kg/cmz.

La concentracién de las sales en las soluciones absorbe;%és
pueden controlarse con un equipo de transferencia calorifica de super
ficie derrada con el exiractor y por la evaporacifn de agua en la co-
rriente de gas con el uso de una corriente més caliente, en vez de —-
utilizar el evaporador de vacio, No obstante, el evaporador de vaofo
descrito enfria la solucidén pobre y al mismo tiempo elimina el sgua en
exceso. Por consiguiente, elimina la necesidad de un enfriador de so-
luoién pobre y de un equipo de transferencia calorifica de superficie

cerrada en el exiractor, transfiriendo el calor entre la soluecién ri-

ca y el producto que sale por la parte superior del extractor, se pre




-ll-

serva el contenido calorico de la solucién pobre gue abandona el exirag
tor para su utilizacién en el evaporador de vacio, El producio que sa
le por la parte superior del extracior se condensa antes del fraccio-
namiento. Es evidente que cuando el extractor funciona a presién ele-
5e vada, el vapor de la parte alta del exiractor puede enviarse como ali
mentacién de vapor al alimentador, accionando este filtimo a 1a misma
presién o algo inferior. La introduccién del producto que sale por la
parte superior del extractor en el fraccionador, como vapor en vez de
como liguido, daria lugar a un menor corisumo de vapor en el fraceciona
10. dor, pero exigiria una superficie mayor total del condensidor.

La invencién se caracteriza por varias desventajag. En pri-
mer lugar, la realizacién de la extracoién de soluciones ricas de pre
giones entre 7 y 14 Kg/cm2 da como resultado un consumo mucho menor -
de vapor o calor. Si bien la cantidad de vapor necesaria para produ-
154 cir una solucién pobre con una relacién molar de 1,25 aumenta en apro
cimadamente un 5 0% ocuando se reduce la presién de extraccién de 14 a
T Kg/cmz, aumenta también desproporcionadamente cuando la presién de
extraccién se reduce a menos de 7T Kg/om2, hasta llegar a ser a la pre
8i6n atmosférica aproximadamente 15 veces la cantidad necesaria a ——-
20. 14 Kg/cma.

En segundo lugar, la extraccién en la gama de presién de 7
a 21 Kg/om2 dan lugar a un amoniaco acuoso més puro y més concentrado,
Al mismo tiempo, la extraccién a 14 Kg/om2 produce 4.437 Kg/hora de un
vapor de amoniaco del 29% en peso, al extraer a 7 Kg/om2 se generan -
25 6.362 Kg/hora de vapor que sale por la parte superior a una concentra
cién de amonfaco de sélo un 17% en peso. De igual manera, el vapor ge
nerado y la diluoién del amoniaco en el mismo, aumenta deeproporoions
damente ocuando se reduce la presién de extraccién por debajo de unos
7 Kg/cmz. Es evidente tembién que el fraccionamiento de wn mayor volw

3C. menide amoniaco acuoso mds diluwido se hace también més costoso en va-




5.

10.

.. 20

-25.

30,

por, agua y consumo de eneigia y que el equipo de exiraccién, acciona
miento y auxiliar serla mayor y mis costoso. BEsta mayor cantidad de -~
amoniaco acuoso que sale por la parite superior contendria una canti
dad mayor de impurezss que adulterarfan y necesitarfan su eliminacidén
del producto final de amoniaco.

En tercer lugar, la extraccidén 14 Kg/cm2 hace econbémico pro
ducir una solucién pobre con una relacién molar de 1,25, Esta solucidn
acidiea rechaza o no co-absorbe los gases acidicos de los gases dél -
horno de coque y permite el fraccionamiento de un producio m&s puro -
sin necesidad de utiligzar 4lcali neutralizante en el fraccionador. A
presiones atmosféricas u otras bajas presiones de extraccién, 1a ecow
nomia dicta la exiraceibén a una solucién menos &cida, por ejemplo, una
que tenga una relacién molar de 1,4, La elevada eliminacién deseada -
de amonfaco del gas del horno de coque es dificilmente posible con es
ta soluocién menos acidica y exige un absorbedor gue tenga muchas eta-
pas, un mayor volumen de circilacifén de la solucién y wna ampliacién
del equipo auxiliar ademds de exigir la retirada de los gases acfdi—
cos co-absorbidos,

Finalmente, las mencionadas ventajas de la extraccién a pre
siones de 7T a 21 Kg/cmz, aproximadamente, que da lugar a un producto

méds puro y a uwn menor coste de capital y de explotacién, puede obtener

" de inesperadamente cuando se recupera amoniaco de los gases de los hox

nos de coque sin una corrosifén excesiva y creciente del equipo de ace
ro inoxidable, que seria de esperar cuando se manejan soluciones po-
bres que se hacen progresivamente mds dcidas cuando la relacién molar
disminuye por debajo de 1,5. Aunque no sabemos qué es lo que mide la -
actividad corrosiva de las soluciones después de depurar ciclicamente
los gases de los hornos de coque, hemos comprobado que su corrosividad
para los aceros inoxidahbles austenfiicos, tales como los tipos AISI -

2 |
304 y 316, cusndo se extrae a 14 Kg/em a una relacién molar de 1,25,
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se redujo en aproximadamente wn 90% de lo que cabria esperar de acuer
do con las anteriores pruebas de corrosién. En estas pruebas anteriores
ol porcentzje de soluclones de fosfato de amonio puro aumentaron des-
proporcionadamente por encima de 6,3 Kg/cm2 ¥ llegaria a ser prohibi-
tivo cuando se actuara con presiones de extraccién a los 7 Kg/omz.Aug
gque los porcentajes de corrosién de los aceros inoxidables se reducen
en gran medida en nuestro procedimiento, también aumentan ouando aumen
ta la presién de extraccién. Por consiguiente, si la presién se aumen—
$a por encima de los 14 Kg/cm2 aumentaré la corrosién asi como.las des
ventajas asociadas a las implicaciones técnicas ordinarias del equipo
de alta presién, En consecuenciz, no oreemos conveniente accionar el -
extractor por encima de unos 21 Kg/cmz. En algunos casos, las ventajas
descritas de la extraccién entre unos 7 y unos 21 Kg/cm2 puede contra~
rrestar el coste del equipo corrosivo-resistente cuando se recupera -
amoniaco de gases distintos de los gases de los hornos de coque, Nues
tro procedimiento es particularmente aplicable & la recuperacién eco~
némica del amoniaco de los gases de los hornos de coque y para respon
der a problemas peculiares de las planias de cogue, a saber, wna reon
peraclén virtualmente completa de amoniaco de baja concentracién, pa~
ra impedir la corrosién del equipo y su ensuciamienio en las operacio
nes subsiguientes del manejo del gas y en la recuperacién de amonfaco
de calidad para refrigeracién de gases que contienen muchos contaminan
teg potenciales de este producto,

Aungue hemos expuesto aqui la préctica preferida de la pre-
sente invencién, pgetendemos ocubrir igualmente cualquier cambio o mo-
dificacién de la misma que pueda introducirse sin apartarse con ello

del &mbito de la invencién.

«NOTA ~

Descrita suficientemente la naturaleza del invento, asi como
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la manera de realizarlo en la prédctica, debe hacerse constar que las
disposiciones anteriormente indicadas, son suscepiibles de modificacip
nes de detalle en cuando no alteren su principio fundamental, siendo lo
que constituye la esencia del referido invenio, y por lo Que se soli-
cita Patente de Introduccién por 10 afios en Espafia, sobre: PROCEDIMIEN
TO PARA RECUPERAR AMONIAGO; caracterizandose por lo siguiente:

12,~ Procedimiento para recuperar amoniaco de los gases de
los hornos de coque caracterizado porque comprende depurar dichos gaw
seg con una solueién acuosa absorbenie de amoniaco y 4cido fosférico,
con lo que sustancialmente todo el amonfaco de dichos gases se absor-
be en dicha solucidn, 2 continunacidén colocar la golucién entre wnas -

1.075 y 3.230 l/mz, ¥y someterls a extraccidén recuperando de este modo

un productio de amoniaco-agua de la solucién enriquecida.

29,. Procedimiento segin la reivindicacién 1, caracterizade
porque se coloca el producto de amoniaco-agua procedente de la colum-
na de extraccién bajo presién y se fracciona dicho producto, recuperan
do de ese modo amonfaco sustancialmente anhidro.

3¢,- Procedimiento seglin la reivindicacién 1, caracterizado
porque se condensa el producto de amonfaco-agua procedente de la colum
na de extracoién, se destila el condensado en una columna de fraccio-
namiento, se retira una corriente lateral que contiene vapor se conden
sa el vapor, se decatan los aceifes del condensado y se devuelve la ca
pa acuosa a la columna de fraccionamiento.

49.- Procedimiento segln la reivindiocacién 1, caracterizado
porque se condensa el producto de amonfaco-agua procedente de la dolqg
na de extraccién, se destila el condensado en una columna de fraccio-
namiento, se retira una corriente lateral de lfquido, se decantan los -
aceites de la misma y se devuelve la capa acuosa a la columna de frac

cionamiento.

5%,~ Procedimiento seglin la reivindicacién 1, caracterizado
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porque se destila amonfaco del licor amoniacal y se introduce el vapor
resultante del alambique de amonfaco en dicha solucién absorbente in-
mediatamente después de la citada etapa de depuracién del gas.

69,~ Procedimiento segin la reivindicacién 1, caracterizado
porque comprende depurar dichos gases con una solucién absorbente acuo
sa de amonfiaco y doido fosférico, com lo que se absorbe en dicha solu
cidon sustancialmente todo el amonfaco en dichos gases, se introduce -
vapor de amoniaco desde una fuente externa a dicha solucidén inmediata
mente después de la citada etapa de absoreidn, se aplica a: continuva—-
cién, a dicha solucidén, una presién entre 1,075 y 3.230 1/m2 Y SOMe—
terla a extraccién recuperando, de este modo, de la misma, wn produce
{0 de amoniaco-agua hasta que quede una solucién absorbente extraida
con una relacién molar enire el amonfaco y el &cido fosférico en la -
gama de 1,1 a2 1,3 aproximadamente.

72,~ Procedimiento segfin la revindicacién 6, caractericade
porque se efectua dicha etapa de exiraccién de la solucién por contac
to con acero inoxidable.

8¢,. Procedimienio segfin la reivindicacién 7, caracterizado
porque se efectua dicha etapa de extraccién de la solucién a wna pre-
sién de unas 2,150 1/m2.

9%,~ Procedimiento segfin la reivindicacién 1, caracterizado
porque se fracciona el producto de amonfiaco-agua de la columna de ex-
traccién, conteniendo dicho producto aceites, se condensan los vapores
resultantes, se devuelven una parte del condensado como reflujo, se -
pasa el restante condensado que contiene aceites y amonfacos a través
de un absor?ente de carbén activado para absorber los aceites del mis
mo, con lo qQue se recupers amonfaco anhidro libre de aceites,

108,~ Procedimiento para recupsrar amonfaco, tal y como que
da sustancialmente descrito en la presente Memoria,

Esta memoria consta de 16 hojas, escritas a méquina por uns
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Madrid, -6 WOV, 1975
USS ENGINEERS AND CONSULTANTS “ING.,
LRGREZ ACECT ¥ srT
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