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La presente invención se relaciona con un proce­
dimiento para l a  producción de amoniaco. Más especificamen 
te , l a  presente invención se relaciona con un proceso de sin 
t e s i s  de b a ja  energía para l a  producción de amoniaco.

Uno de lo s  aspectos de l a  invención reside en 
que la  s ín te s is  de amoniaco se efectúa a bajas presiones, 
es decir a presiones in ferio res a 100 atmósferas. Otro 
aspecto es que e l amoniaco se recupera de la  corriente 
efluente de la  s ín te s is  mediante lavado con agua o con 
un sistema de absorción de agua y u lte r io r  destilación  
de la  mezcla amoniaco-agua utilizando el calor de bajo 
nivel recuperado del proceso u tilizado  para la  producción 
del gas de s ín te s is . Otro aspecto más de la  invención re­
side en re fr ig e rar  e l amoniaco producto en un sistema de 
absorción de amoniaco y u t i l iz a r  un sistema de d e s t i la ­
ción simple para recon stitu ir e l absorbente y p u rificar  
e l amoniaco para el sistema de absorción de agua y para 
e l sistema de refrigeración .

En l a  Patente USA No. 3.441.393 se describe un 
proceso de amoniaco comercial. En dicho proceso, el gas 
de s ín te s is  en bruto se produce en una se rie  de etapas.
Se forma un gas de s ín te s is  en bruto o gas rico  en hidró­
geno mediante oxidación p arc ia l o reformado primario de 
un hidrocarburo, e l cual puede ser líquido o gaseoso a 
temperatura y presión normales. El monóxido de carbono 
en el gas de s ín te s is  . en bruto se convierte en una zona 
de conversión a dióxido de carbono y más hidrógeno. El 
gas rico en hidrógeno se lava entonces para separar e l 
dióxido de carbono. Se pueden u t i l iz a r  u lterio res etapas 
de purificación , t a l  como metanación, para obtener un gas 
de s ín te s is  que tiene hidrógeno y nitrógeno en una re ía-
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ción de 3 a 1 aproximadamente. El gas de s ín te s is  se 
convierte a amoniaco y este  último se'recupera u t i l i ­
zando compresores de refrigeración  mecánicos.

La presión en lo s c ircu ito s de s ín te s is  de 
amoniaco comerciales, supera generalmente el valor de 
100 atmósferas y la  mayoría de e llo s  supera un valor 
de 130 atmósferas. Sin embargo, en l a  Patente USA No. 
2.350.389 se describen presiones de 1 a 68 atmósferas; 
en la  Patente USA No. 3.368.869 se describen presiones 
de 20 a 400 atmósferas; y en l a  Patente USA No. 3.937.449 
se describen presiones de 40 a 120 atmósferas; aunque 
se desconoce una planta comercial que opere a ba jas 
presiones, es decir in feriores a 100 atmósferas.

La Patente USA No. 3.397.939 describe un 
proceso isop eistico  (es decir esencialmente la  misma 
presión durante todo el proceso) y un aparato para la  
producción de amoniaco. En este proceso, la s  etapas de 
preparación del gas de s ín te s is  y la  s ín te s is  de amonia 
co se llevan a cabo a una presión de 80 a 220 atmós­
fe ra s .

En un articu lo  de Pagani y Zardi, "El 
nuevo proceso de separación proporciona un amoniaco más 
barato", publicado en Hydrocarbon Processing, ju lio ,
1972 en páginas 106 a 110, se describe un proceso de 
recuperación de agua para amoniaco.



Según un proceso especifico que u t i l iz a  un 
c ic lo  cerrado de absorci6n-refrigeraci6n de amoniaco- 
agua, en l a  Patente USA No. '3.743.699 se describe un 
procedimiento que no requiere compresión mecánica del 
refrigeran te .

La presente invención se relaciona con me­
jo ra s en el procedimiento para l a  producción de amoniaco, 
en donde se hacen reaccionar hidrógeno y nitrógeno a pre 
siones comprendidas entre 20 y 100 atmósferas, para pro­
ducir un efluente que contiene amoniaco. El amoniaco del 
efluente se recupera por lavado con agua o con un s i s t e ­
ma de absorción de agua, para formar una mezcla de agua- 
amoniaco, recuperándose el amoniaco de dicha mezcla de 
agua-amoniaco por d estilación  utilizando el calor recu­
perado del gas de s ín te s is  en bruto.. El amoniaco produc 
to  se re fr ig e ra  en un sistem a de absorción  de amoniaco y  

se  u t i l iz a  e l mismo sistema de d estilac ión  para reconsti­
tu ir  el absorbente y p u rificar  e l amoniaco tanto para el 
sistema de absorción de agua como para e l sistema de re­
frigeración .

La figu ra  1 es un diagrama de f lu jo s  que 
i lu s t r a  una modalidad de la*presente invención.

La figu ra  2 es un diagrama de f lu jo s  que 
i lu s t r a  el sistema de refrigeración  de l a  presente in­
vención.
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La presente invención está  d irig id a  a un pro 
ceso de s ín te s is  para la  producción de amoniaco que redu­
ce materialmente la s  necesidades de energía con respecto 
a lo s procesos comerciales de la  actualidad. Se ha encon­
trado, según l a  présente invención,-que la s  necesidades 
de energía se reducen por l a  integración de un proceso de 
s ín te s is  a b aja  presión con un sistema de recuperación 
de agua que u t i l iz a  e l calor de bajo nivel de temperatu­
ra en el gas de s ín te s is  en bruto-'. - para recuperar e l - 
amoniaco de calidad anhidra.

' Según un proceso para la  producción de amo­
niaco, se forma un gas de s ín te s is  que contiene al menos 
3 moles de hidrógeno por cada mol de nitrógeno, según la  
siguiente reacción:

3Hg + Ng ^ ----- 2NĤ

La fuente de hidrógeno es normalmente un hidrocarburo y 
la  fuente de nitrógeno es normalmente a ire  o un aparato 
de separación de a ire . Los procesos comerciales comunes 
para producir e l gas de s ín te s is  en bruto, consisten en 
un reformado con vapor de agua y una oxidación parcial 
(incluyendo gasificac ión  de carbón) aunque pueden emplear 
se otros procedimientos para producir e l gas de s ín te s is  
en bruto. Para producir este  último se puede u t i liz a r  
una amplia variedad de alimentaciones hidrocarbonadas y 
alimentaciones que contienen carbono-hidrógeno, oscilan­
do desde materiales normalmente gaseosos a m ateriales



só l id o s

En e l proceso de reformado con vapor de agua, 
lo s  hidrocarburos se ponen en contacto con vapor de agua 
en presencia de un catalizador de reformado con vapor 
de agua bajo condiciones que favorecen l a  producción de 
un gas rico  en hidrógeno en bruto. Los hidrocarburos ga­
seosos o hidrocarburos líquidos que pueden ponerse en 
forma gaseosa, ta l  como gas natural, LPG o naftas que 
hierven en la  gama de la  gasolina, y vapor de agua, se 
pasan a través de tubos que contienen catalizador de 
reformado con vapor de agua en él proceso de reformado 
primario. Puesto que el proceso-de reformado primario 
es endotérmico, se suministra calor para producir el 
gas rico  en hidrógeno en bruto a p a rt ir  del material 
hidrocarbonado. El reformado primario viene seguido por 
un reformado secundario en donde el gas rico  en hidró­
geno en bruto, que contiene todavía hidrocarburos, se 
pone en contacto con vapor de agua y oxigeno (como 
a ire  o a ire  enriquecido en oxigeno.) en presencia de un 
catalizador para el reformado con vapor de agua, para 
producir e l gas de s ín te s is  en bruto.

Los catalizadores para el reformado con va­
por de agua que pueden u t iliz a r se  en el reformado p r i­
mario y reformado secundario, son níquel, óxido de ní­
quel, cromia, molibdeno, mezclas de lo s anteriores, etc.
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Los d e ta lle s de catalizadores de reformado con vapor de 
agua son ya conocidos, a s i  como'las condiciones operati­
vas, véase, por ejemplo, patente USA No. 3.119.667.

En e l proceso de oxidación p arc ia l, lo s hi­
drocarburos se ponen en contacto con oxigeno comercial­
mente puro o a ire  enriquecido en oxigeno y normalmente 
algo de vapor de agua, en ausencia de un catalizador, 
bajo condiciones que favorecen l a  producción de un gas 
rico en hidrógeno en bruto. Las alimentaciones hidrocar- 
bonadas que pueden emplearse en l a  oxidación parc ia l 
son la s  alimentaciones pesadas ta le s  como petróleo en 
bruto, ace ites residuales y carbón. Los d e ta lle s  del 
proceso de oxidación p arc ia l son conocidos y no cons­
tituyen parte de la  presente invención.

Las presiones usadas para producir e l gas 
de s ín te s is  en bruto pueden v aria r  entre 1 y 100 atmós­
fe ra s aproximadamente o mayores, en función del proceso 
especifico  usado. Según la  presente invención, es pre­
fe r ib le  que la  presión de un proceso de reformado con 
vapor de agua, para producir gas rico  en hidrógeno en 
bruto, esté  comprendida entre 20 y 70 atmósferas aproxi­
madamente. Las presiones empleadas en la  oxidación par­
c ia l  pueden v aria r  entre 7 y 70 atmósferas o más. Un 
aspecto sign ificativ o  de la  presente invención es que 
la  s ín te s is  de amoniaco, que se d escrib irá  más adelan-
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te  detalladamente, se efectúa a una presión que es la  
esencialm ente-utilizada en el proceso para producir a l ­
gas de s ín te s is . .

El gas de s ín te s is  en bruto obtenido del re- 
5 formado con agua, oxidación parc ia l o sim ilares, compren­

de hidrógeno, nitrógeno y monóxido de carbono, junto con 
diversos gases d istin to s. La cantidad de a ire  usado en el 
reformado con vapor de agua u oxidación p arc ia l, se de­
termina para proporcionar la  cantidad adecuada de n itró- 

10 geno en el gas de s ín te s is . El gas de s ín te s is  en bruto
procedente del reformado con vapor de agua u oxidación 
p arc ia l, se encuentra a una temperatura de efluente de 
aproximadamente 540 a 1.2103C, debido a l calor requerido 
para producir e l gas de s ín te s is  en bruto. En consecuen- 

15 c ia , e l efluente del proceso de gas de s ín te s is  en bruto
especifico  u tilizad o , se en fria normalmente y se recupe- 

- ra  energía del gas efluente antes de llevar  a cabo el
. . proceso de conversión. Esta etapa de proceso de conver­

sión, consiste en convertir e l monóxido de carbono pre- 
20 ' sente en e l efluente de gas de s ín te s is  en bruto, por

reacción con vapor de agua en presencia de un cata liza-  
. ' * '  ' dor, para formar dióxido de carbono e hidrógeno adicio­

nal, por l a  reacción de conversión de desplazamiento de 
gas. de agua:

25 CO + H,0 CÔ  +

Puesto que la  conversión de desplazamiento
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de gas de agua es exotérmica, es p referib le  lle v a r  a cabo 
l a  reacción en una se r ie  de lechos c a ta lít ic o s . Las nece­
sidades de enfriamiento entre lo s  lechos se determinaré 
por la s  temperaturas de reacción, volúmenes re la tiv o s de 

5 lo s  lechos c a ta lít ic o s  y cantidad de monóxido de carbono
a reaccionar. La conversión de desplazamiento se puede 
efectuar a temperaturas elevadas, es decir temperaturas 
de entrada de 315 a 435ac aproximadamente, o se puede 
re a liz a r  a ba jas temperaturas, es decir temperaturas de 

10 entrada de 220 a 275SC aproximadamente, o puede ser una
combinación de temperaturas a lta s  y b a ja s . Los ca ta liza ­
dores para la  conversión de desplazamiento, que pueden 
u tiliz a r se  en dicho proceso de conversión de desplaza­
miento, son óxido de hierro, óxido de níquel, óxido de 

15 cobalto, óxido de tungsteno, cromio, molibdeno, e tc .,
lo s cuales son conocidos en l a  técnica como catalizado­
res de desplazamiento de a lta  temperatura y catalizadores 
de desplazamiento de baja  temperatura, por ejemplo, lo s 

 ̂ consistentes en cobre, zinc y uno o más de lo s  elementos
20 seleccionados del grupo consistente en cromo, tungsteno,

s i l i c io ,  vanadio y molibdeno, estando presentes todos 
estos elementos en un estado lib re  o químicamente enla­
zado (Patente USA No. 1.809.978). Los catalizadores para 
l a  conversión de desplazamiento, tanto s i  son de despla- 

25 zamiento a baja temperatura como a elevada temperatura,
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son bien conocidos y se encuentran en el comercio. Las 
presiones u tiliza d a s  en l a  conversión de desplazamiento 
son prácticamente la s  mismas que la s  u tilizad a s en la  
etapa del procedimiento de obtención del gas de s ín te s is  
en bruto.

Según una modalidad preferida del proceso 
de conversión por desplazamiento, e l monóxido de carbono 
se convierte en una zona de conversión de desplazamiento 
a elevada temperatura seguido por* una zona de conversión 
de desplazamiento a b aja  temperatura. El gas de s ín te s is  
en bruto se introduce en l a  zona de conversión de despla 
zamiento de a lta  temperatura a una temperatura de entra­
da d e '315 a 4252c aproximadamente, con preferencia 
340 a 400SC aproximadamente, y tiene una temperatura de 
sa lid a  de 370 a 4852c aproximadamente, con preferencia 
395-430SC aproximadamente. El gas de l a  zona de conver­
sión de desplazamiento de a l ta  temperatura, se puede en­
f r i a r  por medio de un intercambio térmico indirecto con 

* una corriente más f r í a  o por intercambio térmico directo 
mediante inyección de agua o vapor de agua. El gas en­
friado se introduce en l a  zona de conversión de despla­
zamiento a b a ja  temperatura, a una temperatura de entra­
da de 190 a 2252c aproximadamente, y debido a l calor de 
reacción liberado, tiene una temperatura de sa lid a  de 
230 a 2902C aproximadamente.



En cuanto a la  presente invención, e l efluen­
te  del proceso de conversión de desplazamiento es una 
fuente de bajo nivel térmico. Este calor de bajo nivel de 
temperatura se u t i l iz a  en lo s  c ircu ito s de s ín te s is  de 
amoniaco, t a l  y como se d escrib irá  á continuación de for­
ma más detallada. El efluente del proceso de conversión 
de desplazamiento comprende ahora hidrógeno, nitrógeno y 
dióxido de carbono además de otros gases. En consecuencia, 
e l dióxido de carbono presente en el efluente del proceso 
de conversión por desplazamiento se separa por cualquier 
modo adecuado.

En general, es p referib le  poner en contacto 
el efluente del proceso de conversión por desplazamiento 
con un m aterial que sea un absorbente selectivo  de di­
óxido de carbono. Se puede u t i l iz a r  cualquiera de lo s 
sistemas absorbentes bien conocidos, tanto químicos como 
f í s ic o s .  El dióxido de carbono se separa normalmente po­
niendo en contacto o lavando el efluente del proceso de 
conversión por desplazamiento con e l absorbente en una 
zona de absorción, preferiblemente una torre rellen a o 
con bandejas en contracorriente. La solución absorbente 
r ic a , es decir absorbente que contiene dióxido de carbo­
no, se puede regenerar fácilmente para su nueva u t i l iz a ­
ción. Normalmente, la  regeneración se efectúa en una co­
lumna de separación en donde l a  solución absorbente r ic a
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se calien ta  y/o reduce en presión, para separar el dióxi­
do de carbono y absorbente.

Después de l a  separación del dióxido de car­
bono, e l gas lavado se t r a ta  adicionalmente para p u r if i­
car e l gas y producir e l gas de s in te s is  deseado. La com­
posición del efluente del proceso de lavado de dióxido de 
carbono es hidrógeno y nitrógeno en l a  relación  adecuada, 
junto con una pequeña cantidad de óxidos de carbono. Pues­
to que lo s  óxidos de carbono son venenos para lo s c a ta li­
zadores de s ín te s is  de amoniaco, estos gases se hacen 
reaccionar con hidrógeno, según un proceso de metanación, 
para producir metano y vapor de agua. Además de un pro­
ceso de metanación, e l gas lavado se puede tra ta r  con ta ­
mices moleculares para separar impurezas del gas inclu­
yendo agua, o e l gas de s ín te s is  en bruto, recuperado 
del proceso de metanación, se en fría para condensar el 
agua formada. Alternativamente, e l gas de s ín te s is  en 
bruto se puede p u rificar  por lavado con nitrógeno.

De acuerdo con l a  presente invención, e l c ir  
cuito de s ín te s is  de amoniaco es único. La presión del 
c ircu ito  de s ín te s is  es b a ja , es decir in ferio r a 100 
atmósferas. Más específicamente, l a  presión en el c ir ­
cuito de s ín te s is  o sc ila  entre 20 y 70 atmósferas y, 
de este  modo, corresponde en magnitud o puede ser in fe­
r io r  a l a  presión u tiliza d a  en el proceso específico



para la  producción del gas de s ín te s is  en bruto. Adicio­
nalmente, y según la  presente invención, l a  energía re­
querida para la  recuperación del amoniaco producido*en 
el circu ito  de s ín te s is  de amoniaco a baja  presión, se 
obtiene sustancialmente del calor de bajo nivel recupe­
rado del gas de s ín te s is  después del proceso de conver­
sión por desplazamiento. Más específicamente, el efluente 
del convertidor de s ín te s is  de amoniaco se lava con agua 
para formar una mezcla de agua-amoniaco y esta  mezcla se 
d e s t ila  en una columna de d estilac ión  que se calien ta 
por intercambio térmico con e l gas de s ín te s is  en bruto 
efluente,del proceso de conversión por desplazamiento.
El c ircu ito  de s ín te s is  de amoniaco de l a  presente inven­
ción es un circu ito  de s ín te s is  de amoniaco de b a ja  ener­
g ía .

La s ín te s is  de amoniaco según la  presente 
invención se efectúa preferiblemente haciendo reaccionar 
una corriente combinada de gas de s ín te s is  reciente y de 
recic lo  en presencia de un catalizador de s ín te s is  de 
amoniaco, a una presión in ferior a 100 atmósferas. Según 
una modalidad esp ecifica , l a  presión puede o sc ila r  entre 
20 y 50 atmósferas, lo  cual corresponde en magnitud a 
la  presión de l a  mayoría de lo s  procesos de reformado 
con vapor de agua comerciales que producen gas rico en 
hidrógeno o gas de s ín te s is  en bruto. Se puede usar cual­
quier catalizador de s ín te s is  de amoniaco. Por ejemplo,



e l catalizador puede ser cualquiera de lo s catalizadores 
de s ín te s is  de hierro o de hierro modificados bien cono­
cidos y comercialmente u tilizad o s. La reacción de sín te­
s i s  de amoniaco se efectúa en un convertidor o converti­
dores de s ín te s is  de amoniaco que alojan  a l lecho o le ­
chos c a ta lí t ic o s . Se puede u t i l iz a r  uno o más converti­
dores de s ín te s is  de amoniaco. Un convertidor de s ín te sis  
de amoniaco v ertica l tiene lo s lechos de catalizador 
según una configuración v ertica l (Patente USA No. 
3.475.136) mientras que lo s lechos están separados hori­
zontalmente en un convertidor de s ín te s is  de amoniaco 
horizontal (Patente USA No. 3.567.404). De acuerdo con 
una modalidad, se proporciona una configuración de tes 
lechos que maximiza l a  conversión del gas de s ín te sis  
por paso a través del convertidor o convertidores de 
s ín te s is  de amoniaco a amoniaco. Cuando se u tiliz a n  lo s 
catalizadores de hierro comerciales, l a  temperatura den­
tro del convertidor de s ín te s is  de amoniaco, se mantiene 
entre 260 y 540SC, con preferencia entre 315 y 424SC.
Para mantener la  temperatura en lo s lechos de ca ta liza ­
dor de s ín te s is  de amoniaco, se proporciona intercambio 
térmico indirecto o d irecto, introduciendo gas de sínte­
s i s  f r ío  en diversos puntos dentro del convertidor de 
s ín te s is  de amoniaco.

El efluente del convertidor de s ín te sis  de 
amoniaco se en fría. En el circu ito  de s ín te s is  de amonia-



co de la  presente invención, e l efluente del convertidor 
o convertidores de s ín te s is  de amoniaco se lava con agua 
para separar e l amoniaco del gas de s ín te s is  sin  reaccio 
nar. Los sistemas de lavado con agua que pueden u t i l i ­
zarse consisten en la  absorción del amoniaco en agua y 
separación del calor considerable de absorción. En general, 
e l sistema de absorción amoniaco-agua puede ser un s i s t e ­
ma que u t i l iz a  la  absorción de intercambio de pared hu­
mectada, v e rtic a l, la 'absorción  de torre rellen a de etapas 

-múltiples, l a  absorción por intercambio térmico en etapas 
múltiples concurrente o una columna de p lato s con un 
área de transferencia térmica sobre cada p lato . Cada 
sistema puede reducir l a  cantidad de amoniaco en e l gas 
de s ín te s is  sin  reaccionar que se re c ic la  a un nivel de 
10 ppm aproximadamente. Cada sistema puede producir una 
mezcla de amoniaco-agua o una concentración acuosa de 
20 a 80% en peso aproximadamente en función de la  presión 
y concentración de amoniaco en e l efluente del converti­
dor o convertidores de s ín te s is  de amoniaco. Si bien cada 
sistema de absorción es diferente en cuanto a d e ta lle , 
cada uno comprende un absorbedor que lava el efluente 
del convertidor de s ín te s is  de amoniaco con agua, para 
absorber el amoniaco y formar una mezcla de amoniaco-agua.

Para recuperar el amoniaco de la  mezcla 
amoniaco-agua, dicha mezcla se d e st ila . La mayoría de-la
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energía para la  d estilac ión  de amoniaco se proporciona 
por e l efluente de la  conversión de desplazamiento. El 
amoniaco acuoso del absorbedor se fracciona para produ­
c ir  amoniaco por cabeza (con menos de 500 ppm de agua)

5 y agua por cola (con menos de 100 ppm de amoniaco). El
amoniaco liquido que se recupera por cabeza tiene una 
presión de vapor superior a 13 atmósferas, por lo  que 
debe en friarse  para su envío al almacenamiento a presión 
atm osférica.

10 La columna de d estilac ión  usada de acuer­
do con l a  presente invención, se calien ta mediante un 
esquema de d estilac ión  integrado.'Mediante este esquema, 
e l liquido de l a  columna de d estilac ión  se calien ta sepa­
rando liquido a diversos n iveles de la  columna de d e sti-  

15 lación  y pasando e l liquido de cada nivel a un intercam­
biador de calor, con el cual e l liquido se calien ta para 
f a c i l i t a r  l a  separación de la  mezcla amoniaco-agua. Cada 
nivel de extracción de liquido para e l intercambio térmico 
se define como un calderin la te r a l .  Se puede usar cierto  

gO número de calderines la te ra le s , utilizándose e l efluente
de l a  conversión de desplazamiento como medio de calenta­
miento. Los calderines la te ra le s  pueden co n sistir  en una 
se r ie  de intercambiadores térmicos separados y d istin to s 
o agrupados preferiblemente en se r ie  como uno o más ín ter 
cambiadores de calor, fluyendo e l efluente de la  conver­
sión de desplazamiento a través de lo s tubos y de una

25
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se rie  de compartimentos que definen cada calderin  la te ra l 
sobre l a  pared de la  carcasa. La ventaja del esquema de 
d estilac ión  integrado de l a  presente invención consiste 
en e l empleo del calor de bajo nivel del gas del proceso 
para proporcionar un conducto de s ín te s is  de b a ja  energía. 
En adición, dicho conducto de s ín te s is  de baja  energía 
permite l a  realización  de un proceso de amoniaco de baja 
energía global.

El amoniaco liquido recuperado de la  colum­
na de d estilac ión  se en fria, preferiblemente mediante re­
frigeración  por absorción, para su almacenamiento a pre­
sión atmosférica. En la  sección de refrigeración , el amo­
niaco liquido se en fria y lo s inertes d isu elto s se separan 
por refrigeración  por absorción, es decir vaporización del 
amoniaco liquido en etapas múltiples (desde 16,2 atmósfe­
ras y 37,730 a una atmósfera y -33,3sc*en se is  etapas).
Los vapores generados en cada etapa se recuperan por ab­
sorción con agua y/o amoniaco acuoso de la  columna de des­
tila c ió n . En la  presente invención, el amoniaco absorbido 
se rec ic la  como amoniaco acuoso a la  misma columna de des­
tila c ió n  para llev ar  a cabo el fraccionamiento. El gas de 
s ín te s is  sin  reaccionar del absorbedor de amoniaco, en 
la  etapa de lavado con agua, es reciclado. Sin embargo, 
y antes del reciclo  al convertidor de s ín te s is  de amonia­
co, el gas de reciclo  debe secarse. Una modalidad preferida



consiste  en pasar e l gas de rec ic lo  a través de tamices 
moleculares que separarán agua y otras impurezas.

En e l circu ito  de s ín te s is  de amoniaco de 
b a ja  energía de l a  presente invención, l a  única compresión 
req u erid aes aquella.necesaria para comprimir el gas de 
rec ic lo . El compresor de recic lo  está  situado preferib le­
mente después de l a  separación de agua por lo s tamices mo 
lecu lares u otro, sistema separador de agua usado, ta l  co 
mo mediante empleo de tr ie t ile n g lic o l . Sin embargo, el 
compresor de reciclo  se puede situ ar  antes del secado.

Para un mejor entendimiento de la  presente 
invención, se hace referencia a l siguiente ejemplo y moda 
lidad esp ec ifica  mostrada en lo s  dibujos.

Debe entenderse que para la  práctica  de 
e sta  invención se requiere la s  d iversas válvulas, bombas, 
controles y equipos au x iliares relacionados. Al objeto de 
sim plificar, dichos accesorios no han sido mostrados o 
d escrito s puesto que l a  necesidad de e llo s , su situación 
y su forma de u tilizac ió n  son bien conocidos para lo s ex 
pertos en l a  técnica.

Con referencia a la  figura 1, se  i lu s tra  
una modalidad esp ecifica  que u t i l iz a  un reformado primario 
y un reformado secundario para producir el gas de sínte­
s i s  en bruto. Por la  lin ea  11 se introduce una alimentación 
hidrocarbonada, que puede ser gas natural o nafta. Especi-



ficamente, por l a  lin ea 11 se introducé una alimentación 
de gas natural, 2.636,9 moles/hora (MPH), y se precalienta 
a unos 400SC en el precalentador 12, e l cual puede estar 
en la  sección convectiva del reformador primario 13. El 
gas se pasa entonces por la  lin ea  14 a un pretratador 15. 
La alimentación hidrocarbonada puede requerir un pretra­
tamiento para eliminar o disminuir la  concentración de com 
ponentes indeseables que pueden tener un efecto perjudi­
c ia l  en la s  u lterio res etapas del procedimiento. Por ejem 
pío, muchas alimentaciones hidrocarbonadas contienen azu­
fre  e l cual es un veneno para e l reformado con vapor de 
agua. En dicho caso, el pretratador 15 es un desulfura- 
dor conocido t a l  como una cámara de seguridad de óxido de 
zinc. Con c ie rta s  alimentaciones, e l pretratador 15 puede 
preceder al precalentador 12. El efluente del pretratador 
15 se separa por la  lin ea 16 y se mezcla con 10.004 MPH 
de vapor de agua introducido por la  lin ea 17 , teniendo d i­
cho vapor de agua una temperatura de unos 415^0 y una pre­
sión de 47,6 atmósferas. La corriente mezclada se preca­
lien ta  adicionalmente a 510SC y se introduce a la s  zonas 
de reacción tubulares de reformado primario con vapor de 
agua, conteniendo un catalizador de reformado, t a l  como 
lo s tubos 18 localizados en el reformador primario 13.
El reformado primario se efectúa a una presión de sa lida  
de unas 40 atmósferas y la  temperatura del gas de sínte­
s i s  en bruto, en la  lin ea 19, es de unos 808sc. El gas
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de s ín te s is  en bruto del reformado primario con vapor de 
agua se alimenta a l reformador secundario 20. En la  lin ea 
21, se introducen 4.122,9 MPH de a ire  de proceso e l cual 
ha sido comprimido y mezclado con 389,7 MPH de vapor de 
agua. La corriente mezclada de vapor de agua y a ire  se 
encuentra a una temperatura de unos 693^0 cuando se intro 
duce a l reformador secundario 20. El efluente del reforma 
dor secundario 20 o e l gas de s ín te s is  en bruto se pasa, 
por l a  lín ea  22 , a l intercambio térmico indirecto con d i­
versas corrien tes. El gas de s ín te s is  en bruto se pasa a 
través del intercambiador de calor 23 en intercambio té r  
mico indirecto con agua, para producir vapor de agua su- 
percalentado a 5102C y 103 atmosferas. El gas de sínte­
s i s  en bruto o e l efluente se pasa entonces por la  linea 
24 a lo s convertidores de desplazamiento 25 , que tienen 
una etapa de a lta  temperatura 26 y una etapa de baja  tem 
peratura 27. La alimentación a l a  etapa de desplazamiento 
de b aja  temperatura 26 se efectúa a una velocidad de 
21.718,8 MPH y a una temperatura de entrada de unos 371 se.

El efluente de l a  zona de desplazamiento a temperatura 
elevada 26 se encuentra a una temperatura de 4302c y se 
pasa, en intercambio térmico indirecto, a través del 
íntercambiador 28 para reducir su temperatura de modo 
que el gas pasado a través de la  lín ea 19 a la  entrada 
de l a  etapa de desplazamiento a b aja  temperatura 27 se



encuentre a unos 211ac.  El efluente se separa de la  etapa 
de desplazamiento a 'b a ja  temperatura 27 por l a  lin ea 30, 

teniendo una composición de 9.311,1 MFH de hidrógeno, 
3.041,2  MPH de nitrógeno, 53,8 MPH de metano, 39 MPH de 
argón, 2 .761,8  MPH de dióxido de carbono, 45,8 MPH de ' 
monóxido de carbono y 6.466,1 MPH de agua, a una tempera­
tura de unos 238ac.  El efluente-se pasa a través de un 
int'ercambiador de calor 31 que puede estar constituido 
por una serie  de calderines la te ra le s  para el calentamien­
to del material en la  columna de d estilac ión  32 l a  cual 
se explicará con mayor d eta lle  a continuación. El efluen­
te  del intercambiador de calor 31 se encuentra a una 
temperatura de unos 82ac y a una presión aproximada de 
36 atmósferas. El efluente se pasa por la  lin ea  32 a un 
condensador 34 en donde se separan, por la  lin ea  35, 

6.418,1  MPH de agua. El gas en bruto se separa por la  l i ­
nea 36 y se introduce a un absorbedor 37 de dióxido de 
carbono. El gas en bruto introducido a l absorbedor 37 se 
pone en contacto con un absorbente introducido por la  l i ­
nea 38 e l cual puede ser un absorbedor regenerable comer­
c ia l para dióxido de carbono ta l  como, por ejemplo, d i-  
m etiléter de p o lie tilen g lico l como un d iso lv en te 'fis ico  
(proceso Selexol de A llied Chemical). El absorbente rico 
que se pasa en contracorriente con lo s gases en el absor 
bedor 37, se separa por la  linea 39. El gas introducido



en l a  lin ea  36 al absorbedor 37 contiene 2.761,8 MPH de 
dióxido de carbono, mientras que lo s gases separados por 
l a  lin ea  40 contienen 12,5 MPH de dióxido de carbono.
El disolvente rico  de la  lin ea 39 se pasa a un separador 
de dióxido de carbono (no mostrado) para regenerar el 
disolvente para su nueva introducción por la  lin ea 38.
El gas de l a  lin ea 40 contiene también 45,8 MPH de monó- 
xido de carbono y para separar lo s  óxidos de carbono se 
pasa a un metanador 41. El efluente del metánador, sepa­
rado por l a  lin ea  42, contiene 9.039,4 MPH de hidrógeno, 
3.012,8 MPH de nitrógeno, 11 MPH de metano, 38,6 MPH de 
argón y 70,8 MPH de agua. Este gas se pasa a una zona de 
seca 43 de tamices moleculares. La zona de secado 43 seca 
también a l gas de rec ic lo  del c ircu ito  de s ín te s is  de 
amoniaco introducido por l a  lin ea  44. La corriente combi­
nada de gas de s ín te s is  fresco y gas de s ín te s is  rec ic la­
do se introduce por la  lin ea 45 a una temperatura de unos 
38ac y presión de 33 atmósferas, a un compresor de gas 
de rec ic lo  46, para proporcionar un gas de s ín te s is  a 
una velocidad de 64.492,6 MPH a unos 47-C y 36 atmósfe­
ra s  por l a  lin ea  47 a un convertidor de s ín te s is  de amo­
niaco 48. Este último tiene tre s  lechos c a ta lít ic o s  que 
contienen en to ta l 304 m̂  de catalizador de s ín te s is  de 
amoniaco comercial. La presión de sa lid a  al convertidor 
de s ín te s is  48 es de 35 atmósferas y lo s gases tienen una 
temperatura de unos 377SC. El efluente de síntesis*'de amo



iliaco se separa por la  lin ea  49 y después de en friarse 
en el intercambiador de calor 50 se introduce por la  l i ­
nea 51 al absorbedor de amoniaco 52 , para la  separación 
del amoniaco del efluente de s ín te s is  de amoniaco. El gas 
de recic lo  del lavador de agua de amoniaco 52 en la  linea 
de reciclo  44, consiste en 33.347,4 MPH de hidrógeno, 
11.116 MPH de nitrógeno, 6.319,5 MPH de metano, 2.450,5 
MPH de árgon, esencialmente 0 MPH de amoniaco y 100,2 MPH 
de agua. Se toma una purga-de gas de l a  lin ea  44 por la  
linea 53 para ev itar l a  acumulación de metano y argón en 
el circu ito  de s ín te s is  de amoniaco. Se emplea un absor­
bedor de amoniaco en dos etapas como medio de lavado 52 

y la  mezcla de agua-amoniaco de l a  última etapa del ab­
sorbedor tiene una composición de 5.736,8 MPH de amoniaco 
y 7.991,2 MPH de agua del to ta l de 13.782,5 MPH que se 
hace circu lar por la  lin ea 54 a la  columna de d e s t ila ­
ción 32. La mezcla de agua-amoniaco introducida a la  co­
lumna 32 , se calienta por medio de intercambio térmico 
con el efluente del convertidor de desplazamiento pasando 
al intercambiador 31 como se ha indicado anteriormente.
El amoniaco se separa por cabeza en la  lin ea 55, se en­
f r i a  en el intercambiador de calor 56 y se introduce por 
la  lin ea 57 a un recipiente de condensación 58. El amo­
niaco líquido del recipiente 58 se encuentra a una tempe­
ratura de unos 38sc y una presión de 15 atmósferas aproxi



madamente. Una pequeña cantidad de in ertes se ven tila  por 
l a  lin ea  59 mientras que parte del amoniaco liquido se 
re c ic la  por l a  lin ea  60 a l a  columna de d estilac ión  32 .
El agua recuperada del fondo de l a  columna de destilación  
32 se re c ic la  por l a  lin ea  61 a l lavador o absorbedor de 
amoniaco 52. Por la  lin ea  62 se introduce agua de reposi­
ción a una velocidad de 160 MPH.

En c ierto s casos, e l amoniaco liquido, en- 
las.condiciones del recipiente de condensación 58 , se pue 
de u t i l iz a r  en c ierto s procedimientos; sin  embargo, en la  
mayoría de lo s casos e l amoniaco anhidro ha de ser alma­
cenado a presión ambiente y, de este  modo, se separa por 
la  lin ea  63 en donde se en fria en una unidad de re fr ige­
ración por absorción 64, como se describe más detallada­
mente en relación  a l a  figu ra  2 , separándose para su a l­
macenamiento por l a  lin ea  65. En l a  figu ra  2 se i lu s tra  
una modalidad e sp ec ifica  de una unidad de refrigeración  
por absorción 64. Los números de referencia usados en la  
figu ra  2 se refieren  a la s  mismas corrientes y piezas de 
equipo, mostradas en l a  figu ra  1. De este  modo, y s i  bien 
no se  muestra en l a  figu ra  2 , l a  columna de destilación  32 
se calien ta  por lo s calderines la te ra le s  o intercambiador 
de calor 3 1 , t a l  y como se muestra detalladamente en la  
figu ra  1. Adicionalmente, en la  figu ra  2, e l absorbedor 
de amoniaco 52 se muestra como un absorbedor intercambia-
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dor de pared humectada v e rtic a l.

Con referencia a la  figu ra  2, e l amoniaco 
liquido que se recupera por la  lin ea 63 se divide en dos 
lin eas 70 y 71. El amoniaco de l a  lin ea 70 se pasa a 

5 través de una válvula de expansión de presión 72 antes
de pasarse al recipiente de vaporización 73 en donde 
existen se is  etapas. A medida que se vaporiza el amoniaco, 
se enfria y una porción del amoniaco se recupera como un 
liquido por la  lin ea 74 mientras que una porción se separa 

10 por la  lin ea 75 en forma de vapor. Una porción del vapor
se pasa en intercambio térmico a través del intercambiador 
76 con una porción del amoniaco de l a  lin ea  71 pasado por 
la  lin ea 77 a través de una válvula de expansión (no mos­
trada) a l a  primera etapa del recipiente de vaporización 

15 73. Esta operación se rep ite  en cada una de la s  etapas
hasta que en la  última etapa el liquido se separa por la  
lin ea 65 a presión ambiente y a una temperatura de -33,330. 
El vapor de la  lin ea 78 se encuentra a presión ambiente.

Los vapores del recip iente de vaporización 
20 se recogen en un absorbedor de agua 79 e l cual puede estar

constituido por un intercambiador de calor de carcasa y 
tubo. En lo s tubos se introduce, por la  lin ea 8o, agua u 
otro medio de refrigeración , el cual se pasa a través de 
lo s tubos y se separa por la  lin ea  81. El agua u otros 
medios de re frigeración .se  calientan por e l calor de ab­
sorción. El absorbedor 79 tiene se is 'e tap a s  sim ilares al

25



- 2 5  -

recip iente de vaporización 73. El agua se separa del fondo de 
l a  columna de d estilac ión  32 y se introduce por la  lin ea 
82 a l a  primera etapa del absorbedor 79. El agua se introduce 
como una pulverización o de otro modo sobre e l lado de carca- 

5 sa:-al objeto de que entre en intimo contacto con lo s vapores
introducidos por l a  lin ea  78. La mezcla acuosa-amoniaco se 
separa por l a  lin ea  83 de l a  primera etapa de absorción y 
se introduce en l a  segunda etapa de nuevo como una pulveriza­
ción u otro medio para proporcionar un contacto intimo con e l 

10 vapor introducido en dicha etapa del absorbedor 79. Esto se
lle v a  a cabo en cada una de la s  etapas sucesivas hasta que 
e l vapor introducido por l a  lin ea  75 es absorbido en l a  úl­
tima etapa del absorbedor 79. La mezcla de agua-amoniaco de 
l a  última etapa se separa por l a  lin ea  84 y se introduce en la  

15 columna de d estilac ión  32.

El circu ito  de s in te s is  de amoniaco,total­
mente integrado, de l a  presente invención, proporciona unos 

- - - ahorros sustanciales de energía con respecto a l proceso de 
amoniaco comercial de hoy día. Utilizando el c ircu ito  de 

20. s ín te s is  de l a  presente invención puede ser posible un
ahorro estimado de 504 a 1.512 MMcal/ST de amoniaco.

D escrita suficientemente l a  naturaleza del 
invento, a s i  como l a  manera de re a liz a rse  en l a  práctica, 
debe hacerse constar que la s  disposiciones anteriormente 
indicadas son susceptibles de modificaciones de d eta lle  en 
cuanto no alteren  su principio fundamental.

25



m

-  26

REIVINDICACIONES

1 . -  Procedimiento para l a  s ín te s is  de amo­
niaco. en donde se hacen reaccionar hidrógeno y nitrógeno a 
presión elevada en un convertidor de s ín te s is  de amoniaco,

5 para producir amoniaco, caracterizado porque comprende:

recuperar el amoniaco del convertidor de sín­
t e s i s  de amoniaco por absorción con agua, para formar una 
mezcla de agua-amoniaco;

d e s t i la r  l a  mezcla de agua-amoniaco en una 
10 columna de d estilac ión  para recuperar amoniaco anhidro;

vaporizar e l amoniaco en etapas a presión 
reducida, con lo  cual se forma en cada etapa vapor y e l amo­
niaco liquido se en fria;

absorber dicho vapor con agua para formar una 
mezcla acuosa-amoniacal; y

d e s t ila r  dicha mezcla acuosa-amoniacal en 
l a  misma columna de d estilac ión  que dicha mezcla en agua-amo­
niaco.

2 .  -  Procedimiento según l a  reivindicación 1, 
20. caracterizado porque existen  6 etapas de vaporización.

3 . -  Procedimiento según la  reivindicación 
1, caracterizado porque l a  presión se reduce desde 20-70 
atmósferas a presión ambiente.

4 .  -  Procedimiento para l a  s ín te s is  de amo- 
25 niaco, t a l  y como queda sustancialmente descrito  en l a  pre-
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sente Memoria, e ilu strado  en lo s dibujos adjuntos.

Esta Memoria consta de 27 hojas e sc r ita s  
máquina por una so la  cara.

Madrid 3 Mi.,!.
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