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La presente invencidn se relaciona con un proce=

dimiento para la produccibén de amoniaco. Mis especificamen
P —

te, la presente invencién se relaciona con un proceso de sin

tesis de baja energia para la produccidén de amoniaco.

Uno de los aspectos de la invencidn reside en
que la sintesis de amoniaco se efectlia a bajas presiones,
es decir a presiones inferiores a 100 atmbsferas. Otro
aspecto es que el amoniaco se recupera de la corriente
efluente de la sintesis mediante lavado con agua o con
un sistema de absorcidn de agua y ulterior destilacién
de la mezcla amoniaco-agua utilizando el calor de bajo
nivel recuperado del proceso utilizado para la produccibdn
del gas de sintesis., Otro aspecto mls de la invencidn re-
side en refrigerar el amoniaco producto en un sistema de
absorcidn de amoniaco y utilizar un sistema de destila-
cidén simple para reconstituir el absorbente y purificar
el amoniaco para el sistema de absorcidén de agua y para

el sistema de refrigeracidn.

En la Patente USA No. 3.441,393 se describe un
proceso de amoniaco comercial. En dicho proceso, el gas
de sintesis en bruto . se produce en una serie de etapas.
Se forma un gas de sintesis en bruto o gas rico en hidrd-
geno mediante oxidacidn parcial o reformado primario de
un hidrocarburo, el cual puede ser liquido o gaseoso a
temperatura v presidn normales. El mondxido de carbono
en el gas de sintesis . en bruto se convierte en una zona
de conversidn a dibxido de carbono y mis hidrdgeno. E1
gas rico en hidrdgeno se lava entonces para separar el
dibdxido de carbono. Se pueden utilizar ulteriores etapas
de purificacidn, tal como metanacidn, para obtener un gas

de sintesis que tiene hidrbégenoc y nitrdgeno en una rela-
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cidén de 3 a 1 aproximadamente, E1 gas de sintesis se
convierte a amoniaco y este filtimo se 'recupera utili-

zando compresores de refrigeracidn mecénicos.

La presidén en los circuitos de sintesis de
amoniaco comerciales, supera generalmente el valor de
100 atmdsferas y la mayoria de ellos supera un vaior
de 150 atmdsferas. Sin embargo, en la Patente USA No.
2.550.389 se describen presiones de 1 a 68 atmbdsferas;
en la Patente USA No. 3.368.869 se describen presiones

de 20 a 400 atmbsferas; y en la Patente USA No. 3.957.449

se describen presiones de 40- a 120 atmbsferas; aunque
se desconoce una planta comercial que opere a bajas

presiones, es decir inferiores a 100 atmbsferas.

La Patente USA No. 3.397.959 describe un
proceso isopéistico (es decir esencialmente la misma
presiéh durante todo el proceso) y un aparato para la
produccién de amoniaco. En este proceso, las etapas de
preparacidn del gas de sintesis y la sintesis de amonia
co se llevan a cabo 2 una presién de 80 a 220 atmds-

~

feras.

En un articulo de Pagani y Zardi, "El1
nuevo proceso de separacidén proporciona un amoniaco més
barato", publicado en Hydrocarbon Processing, julio,
1972 en péginas 106 a 110, se describe un proceso de

recuperacidn de agua para amoniaco.
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- Seglin un proceso especifico que utiliza un
ciclo cerrado de absorcibn-refrigeracidn de amoniaco-
agua, en la Patente USA No. 3.743.699 se describe mn

" procedimiento que no requiere compresidn meclnica del

-3 refrigerante.

La presente invencidn se relaciona con me-
joras en el procedimiento para la produccidn de amoniaco,
en donde se hacen reaccionar hidrégeno y nitrdgenc a pre

" siones comprendidas entre 20 y 100 atmbsferas, para pro-

. 10 ducir un efluente que contiene amoniaco. El amoniaco del
efluente se recupera por lavado con agua o con un siste-'

ma de-absorcién de agua, para formar una mezcla de agua-

amoniaco, recuperéndose el amoniaco de dicha mezcla de

agua~amoniaco por_destilacién utilizando el calor recu-
15 perado del gas de sintesis .” en bruto. El amoniaco produc
to se refrigera en wi sistema de absorcidn de amoniaco y

se utiliza el mismo sisteme de destilacidn para reconsti-

i tuir el absorbente y purificar el amoniaco tanto para el
e sistema de absorcidén de agua como para el sistema de re-
20 Frigeracidn.

s ' La figura 1 es un diagrama de flujos que

T 1lustra una modalidad de la presente invencidn.

La figura 2 es un diagrama de flujos que
ilustra el sistema de refrigeracidn de la presente in-

258 vencidn.
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La presente invencidn estd dirigida a un pro
ceso de sintesis para la produccidn de amoniaco que redu-
ce materialmente las ﬁécesidades de energia con respecto
a los procesos comerciales de la actualidad. Se ha encon—
trado, segln la presente invencidn,- que las necesidades
de energia se reducen por la integracidén de un proceso de
sintesis a baja presidn con un sistema de recuperacidn
de agua que utiliza el calor de bajo nivél de temperatu-
ra en el gas de sintesis en bruto - para recuperar el

amoniaco de calidad anhidra.

- " gegin un proceso para la produccidn de amo-
niaco, se forma un gas de sintesis que contiene al menos
3 moles de hidrdgeno por cada mol de nitrdgeno, segin-la

siguiente reaccidn:

3H, + N, —;__:ﬁ———_______-’znns
La fuente de hidrdgeno es normalmente un hidrocarburo y
la fuente de nitrdgeno es normalmente aire o un aparato
de separacidn de aire. Los procesos comerciales comunes
para producir el gas de sintesis en bruto, consisten en
un reformado con vapor de agua y una oxidacidn parcial
(incluyendo gasificacidn de carbdn) aunque pueden emplear
se otros procedimientos para producir el gas de sintesis
en bruto. Para producir este Qltimo se puede utilizar
una amplia variedad de alimentaciones hidrocarbonadas y
alimentaciones que contienen carbono-hidrdgeno, oscilan-

do desde materiales normalmente gaseosos a materiales
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sélidqs.

En el proceso de reformado con vapor de agua,
los hidrocarburos se ponen en contacto con vapor de aguwa
en éiesencia de un catalizador de reformado con vapor
de agua bajo condiciones que favorecen la produccidn de
un gas rico en hidrdgeno en bruto. Los hidrocarburos ga-
seosos o hidrocarburos liquidos que pueden ponerse en
Porma gaseosa, tal 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 vapbr de agua en el proceso de reformado
primario. Puesto que el proceso.de reformado primario
es endotérmico, se suministra calor para producir el
gas rico en hidrdgeno en bruto a partir del material
hidrocarﬁohado.fEl reformado primario viene seguido por
wn reformado secundario en donde el gas rico en hidré-
geno en bruto, que contiene todavia hidrocarburos, se
pone en contacto con vapor de agua y oxigeno (como

aire o aire enriquecido en oxigeno ) en presencia de un

catalizador para el reformado con vapor de agua, para

producir el gas de sintesis en bruto.

Los catalizadores para el reformado con va=
por de agua que pueden utilizarse en el reformado pri-
mario y reformado secundario, son niquel, dxido de ni-

quel, cromia, molibdeno, mezclas de los anteriores, etc.
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Los detalles de catalizadores de reformado con vapor de

agua son ya conocidos, asi como las condiciones operati-

. vas, véase, por ejemplo, patente USA No. 3.119.667.

En el proceso de oxidacién parcial, los hi-
drocarburos se ponen en contacto con oxigeno comercial-
mente puro o aire enriquecido en oxigeno y normalmente
algo de vapor de agua, en ausencia de wn catalizador,
bajo condiciones que favorecen la produccidn de un gas
rico en hidrdgeno en bruto. Las alimentaciones hidrocar-
bonadas que pueden emplearse en la oxidacidn parcial
son las alimentaciones pesadas tales como petrdleo en
bruto, aceites residuales y carbdn. Los detalles del
proceso de oxidacidn parcial son conocidos y no cons-

tituyen parte de la presente invencidn.

Las presiones usadas ﬁhra‘producir el gas
de sintesis en bruto pueden variar entre 1 y 100 atmbs-
feras aproximadamente o mayores, en funcidn del proceso
especifico usado..Segﬁn la presente invencidn, es pre—

Perible que la presidén de un proceso de reformado con

vapor de agua, para producir gas rico en hidrégeno en

bruto, esté comprendida entre 20 y 70 atmbsferas aproxi-
madamente. Las presiones empleadas en la oxidacién par-
cial pueden variar entre 7 y 70 atmdsferas o més. Un
aspecto significativo de la presente invencidén es que
la sintesis de amoniaco, que se describird mis adelan—
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te detalladamente, se efectfia a una presidn que es la

esencialmente utilizada en el proceso para producir el
gas de sintesis. '

El gas de sintesis en bruto obtenido del re~
Pormado con agua, oxidacidn parcial o similares, compren-
de hidrdgeno, nitrdgeno y mondxido de carbono, junto con
diversos gases distintos., La cantidad de aire usado en el
reformado con vapor de agua 1w oxidacidén parcial, se de-~
termina para proporcionar la cantidad adecuada de nitxrd-
geno en el gas de sintesis. ELl gas de sintesis en bruto
procedente del reformado coa vapor de agua u oxidacidn
parcial, se encuentra a una tempefatura de éfluente de
aproximadamente 540 a 1.2102C, debido al calor requerido
para producir el gas de sintesis en bruto. En consecuen-
cia, el efluente del proceso de gas de sintesis en bruto
especifico utilizado, se enfria normalmente y se recupe-
ra energia del gas efluente antes de llevar a cabo el
proceso de conversidn. Esta etapa de proceso de conver-
sidn, consiste en convertir el mondxido de carbono pre-
sente en el efluente de gas de sintesis en bfuto, pox
reaccidn con vapor de agua en presencia de un cataliza-
dor, para formar didxido de carbono e hidrdgenc adicio-
nal, por la reaccidn de conversidén de desplazamiento de

gas de agua:

—eee >
CO + H20 4 CO2 + H2

Puesto que la conversidn de desplazamiento
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de gés de agua es exotérmica, es preferible llevar a cabo
la reaccidn en una serie de lechos cataliticos. Las nece-
sidades de enfriamiento entre los lechos se determinaré
por las teﬁperaturas de reaccidn, volimenes relativos de
los lechos cataliticos y cantidad de monbxido de carbomno
a reaccionar, La conversibén de desplazamiento se puede
efectuar a temperaturas elevadas, es decir temperaturas-
de entrada de 315 a 4252C aproximadamente, o se puede
realizar a bajas temperaturas, es decir temperaturas de
entrada de 220 a 2759C aproximadamente, o puede ser una
combinacidn de temperaturas altas y baﬁas. Los cataliza-
dores para la conversidn de desplazamiento, que pueden
utilizarse en dicho proceso de conversidn de desplaza-
miento, son 6xido de hierro, 6xido de niquel, dxido de
cobalto, 4xido de tungsteno, cromio, molibdeno, etc.,

10s cuales son conocidos en la técmica como catalizado-
res de desplazamiento de alta temperatura y catalizadores
de desplazamiento de baja temperatura, por ejemplo, los
consistentes en cobre, zinc y uno o mls de los elementos
seleccionados del grupo consistente en cromo, tungsteno,
silicio, vanadio y molibdeno, estando presentes todos
estos elementos en un estado libre o quimicamente enla-
iado (Patente USA No. 1.809.978). Los catalizadores para
la conversidn de desplazamiento, tanto si son de despla-

zamiento a baja temperatura como a elevada temperatura,
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son bien conocidos y se encuentran en el comercio. Las

‘presiones utilizadas en la conversidn de desplazamiento

son practicamente las mismas que las utilizadas en la
etapa del procedimiento de obtencidn del gas de sintesis
en bruto. ‘

Segin una modalidad preferida del proceso
de conversidn por desplazamiento, el mondxido de carbono
se convierte en una zona de conversidn de desplazamiento
a elevada temperétura seguido por una zona de conversidén
de desplazaﬁiento a baja temperatura. EL ga§ de sintesis
en bruto se introduce en la zona de conversidn de despla
zamiento de alta temperatura a una femperatura de entra~
da de 315 a 4252C aproximadamente, con preferencia
340 a 400¢C aproximadamente, y tiene una temperatura de
salida de 370 a 485¢cC aproximadamehte, con preferencia
395-4302C aproximadamente., El gas de la zona de conver-
sidn de desplazamienfo de alfa temperatura, se puede en-

friar por medio de un intercambic térmico indirecto con

“wna corriente més fria o por intercambio térmico directo

mediante inyeccidn de agua o vapor de agua. El gas en-
friado se introduce en la zona de conversiénrde despla-
zamiento a baja temperatura, a una temperatura de entra-
da de 190 a 2252C aproximadamente, y debido al calor de
reaccidn liberado, tiene una temperatura de salida de

230 a 2902C aproximadamente.
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En cuanto a la presenie invencidn, el efluen-
té del proceso de conversidn de desplazamiento es una
fuente de bajo nivel térmico. Este calor de bajo nivel de
temperatura se utiliza en los circuitos de sintesis de

5 amoniaco, tal y como se describiré & continuacidén de for-
ma més detallada; El efluente del proceso de conversidn
de desplazamiento comprende ahora hidrbégenmo, nitrégeno y
didxido de carbono ademés de otros gases. En consecuencia,
el dibdxido de carbono presente en el efluente del proceso

10 de conversidn por desplazamiento se separa por cualquier

modo adecuado.

En general, es preferible poner en contacto
el efluente del proceso de conversidén por desplazamiento
con un material que sea un absorbente selectivo de di--

13 bxido de carbono. Se puede utilizar cualquiera de los
sistemas absorbentes bien conocidos, tanto quimicos como
£4isicos. El dibxido de carbono se separa normalmente po-
niendo en contacto o lavando el efluente del proceso de
conversidn por_desplazamiento con el absorbente en una
20 zona de abgg;;ién, preferiblemente una torre rellena o

con'bandejas en contracorriente. La solucidn absorbente
rica, es decir absorbente que contiene didxido de carbo~
no, se puede regenerar facilmente para su nueva utiliza-
cidn. Normalmente, la regeneracién se efectfia en una co~

25 lumna de separacidén en donde la solucidn absorbente rica
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se calienta y/o reduce en presibdn, para separar el didxi-

"do de carbono y absorbente.

Después de la separacidn del didxido de car-
bono, el gas lavado se trata adicionalmente para purifi-
car el gas y producir el gas de sintesis deseado. La com-
posicién del efluente del proceso de lavado de dibxido de

carbono es hidrbgeno y nitrdgeno en la relacidn adecuada,

junto con una pequefia cantidad de Sxidos de carbono. Pues
to que los dxidos de carbono'ﬁbn venenos para los catali-
zadores de sintesis de amoniaco, estos gases se hacen
reaccionar con>hidr6geno, segﬁn_un proceso de metanacidnm,
para producir ﬁetano y vapor de agua. Ademis de un pro-
ceso de metanacién, el gas lavado se puede tratar con ta-
mices moleculares para separar impurezas del gas inclu-~
yendo agua, o el gas de sintesis en bruto, recuperado

del proceso de metanacidn, se enfria para condensar el
agua formada. Alternativamente, el gas de sintesis en

bruto se puede purificar por lavado con nitrdgeno.

De acuerdo con la presente invencidn, el cir
cuito de sintesis de amoniaco es {mico. La presién del
circuito de sintesis es baja, es decir inferior a 100
atmbsferas. Mis especificamente, la presidn en el cir-
cuito-de sintesis oscila entre 20 y 70 atmdsferas y,
de este modo, corresponde en magnitud o puede ser infe-

rior a la presibn utilizada en el proceso especifico
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para la produccién del gas de sintesis en bruto. Adicio-
nalmente, y segin la presente invencién, la energia re-
querida para la recuperacidén del amoniaco producido-en
el circuito de sintesis de amoniaco a baja presidn, se
obtiene sustancialmente del calor de bajo nivel recupe-
rado del gas de sintesis después del proceso de conver—

sibn por desplazamiento. M&s especificamente, el efluente

del convertidor de sintesis de amoniaco se lava con agua
para formar una mezcla de agua-amoniaco y esta mezcla se
destila en una columna de destilacidn que se calienta
por intercambio térmico con el gas de sintesis en bruto
efluente del proceso de conversiéh por desplazamiento.

El circuito de sintesis de amoniaco de la presente inven~
cidén es wn circuito de sintesis de amoniaco de baja ener-

gia.

La sintesis de amoniaco segln la presente

invencidén se efectlia preferiblemente haciendo reaccionar

una corriente combinada de gas de sintesis reciente y de
reciclo en presencia de un catalizador de sintesis de
amoniaco, a wna presidn inferior a 100 atmdsferas. Segim
una modalidad especifica, la presidn puede oscilar entre
20 y 50 atmdsferas, lo cual corresponde en magnitud a

la presidén de la mayoria de los procesos de reformado
con vapor de agua comerciales que producen gas rico en
hidrégeno o gas de sintesis en bruto. Se puede usar cual-
quier catalizador de sintesis de amoniaco. Por ejemplo,
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el catalizador puede ser cualquiera de los catalizadores
de sintesis de hierro o de hierro modificados bien cono-
cidos y comercialmente utilizados. La reaccidn de sinte-
sis de amoniaco se efectfia en wun convertidor o converti-
dores de sintesis de amoniaco que alojan al lecho o le=
chos cataliticos. Se puede utilizar wno o més converti-
dores de sintesis de amoniaco. Un convertidor de sintesis
de amoniaco vertical tiene los lechos de catalizador
seglin una configuracidn vertical (Pateate USA No.
344754136) mientra; que los lechos estin separados hori-
zontalmente en un convertidor de sintesis de amoniaco
horizontal (Patente USA No. 3.567.404). De acuerdo con
una modalidad, se proporciona una configuracibén de tes
lechos qﬁe maximiza la conversidn del gas de sintesis
por paso a través del convertidor o convertidores de
sintgsis de amoniaco a amoniaco. Cuando se utilizan los
catalizadores de hierro comerciales, la temperatura den-
tro del convertidor de sintesis de amoniaco, se mantiene
entre 260 y 5402C, con preferencia entre 315 vy 4242C,
Para mantener la temperatura en los lechos de cataliza-
dor de sintesis de amoniaco, se proporciona intercambio
térmico indirecto o directo, introduciendc gas de sinte-
sis Prio en diversos puntos dentro del convertidor de
sintesis de amoniaco.

El efluente del convertidor de sintesis de

amoniaco se enfria., Bn el circuito de sintesis de amonia-



10

15

20

25

co de la presente invencidn, el efluente del convertidor
o convertidores de sintesis de amoniaco se lava con agua

para separar el amoniaco del gas de sintesis sin reaccic

" nar, Los sistemas de lavado con agua que pueden utili-

zarse consisten en la absorcidn del amoniaco en agwa y
separacibn del calor considerable de absorcidn. En genexral,
el sistema de absorcibén amoniaco-agua puede ser un siste-
ma que utiliza la absorcidn de intercambio de pared hu-

mectada, vertical, la absorcidn de torre rellena de etapas

-miltiples, la absorcidén por intercambio térmico en etapas

miltiples concurrente o una columna de platos con un
4rea de transferencia térmica sobre cada plato. Cada
sistema puede reducir la cantidad de amoniaco en el gas
de sintesis sin reaccionar que se recicla a un nivel de
10 ppm aproximadamente, Cada sistema puede producir una
mezcla de amoniaco-agua o una concentracibédn acuosa de

20 a 80% en peso aproximadamente en funcidn de la presidn
y concentracidn de amoniado‘en el efluente del converti-
dor o convertidores de sintesis de amoniaco., Si bien cada
sistema de absorcidn es diferente en cuanto a detalle,
cada uno comprende un absorbedor que lava el efluente

del convertidor de sintesis 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 destila. La mayoria de.la
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energfa para la destilacidn de amoniaco se proporciona
por el efluente de la conversidn de desplazamiento. El
amoniaco acuoso del dbsorbedor se fracciona para produ-
cir amoniaco por cabeza (con menos de SO0 ppm de agua)

y agua por cola (con menos de 100 ppm de amoniaco). El
amoniaco liquido que se recuperé por cabeza tiene una
presibn de vapor superior a 13 atmdsferas, por lo que
debe enfriarse para su envio al almacenimiento a presidn

atmosférica.

La columna de destilacién usada de acuer-
d6 con la presente invencidn, se calienta mediante un
esquema de destilacidn integrado. ‘Mediante este esquema,
el 1iquido de la columna de destilacibén se calienta sepa~
rando liquido a diversos niveles de la columna de desti-
lacidn y pasando el liquido de cada nivel a un intercam-
biador de calor, con el cual el liquido se calienta para
Pacilitar la separacidén de la mezcla amoniaco-agua. Cada
nivel de extraccibén de liquido para el intercambio térmico
se define como un calderin lateral. Se puede usar cierto
nimero de calderines laterales, utilizdndose el efluente
de la conversidn de desplazamiento como medio de calenta-
miento. Los calderines laterales pueden consistir en una
serie de intercambiadores térmicos separados y distintos
o agrupados preferiblemente en serie como uwno o mis inter
cambiadores de calor, fluyendo el efluente de la conver-

sion de desplazamiento a través.de los tubos y de una
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serie de compartimentos que definen cada calderin lateral
sobre la pared de la carcasa. Lé ventaja del esquema de
destilacidn integrado de la presente invencidn consiste
én el empleo del calor de bajo nivel del gas del proceso
para proporcionar un conducto de sintésis de baja energia.
En adicidn, dicho conducto de sintesis de baja energila
permite la realizacidn de un proceso de amoniaco de baja

energia global.

El amoniaco liquido recuperado de la colum=-
na de destilacidn se enfria, preferiblemente mediante re—
Prigeracidn por absoréién, para su almacenamiento a pre=-
sidn atmosférica. En la seccidn de refrigeracidn, el amo-
niaco liquido se enfria y los inertes disueltos se separan
por refrigeracidn por absorcidn, es decir vaporizacidn del
amoniaco liquido en etapas miltiples (desde 16,2 atmdsfe-
ras y 37,79C a una atmdsfera y =-33,39C-en seis etapas).
Los vapores generados en cada etapa se recuperan por ab-
sorcibn con agua y/o amoniaco acuoso de la columna de des-
tilacién. En la presente invencidn, el amoniaco absorbido
se rvecicla como amoniaco acuoso a la misma columna de des-
tilacidn para llevar a cabo el fraccionamiento. ELl gas de
sintesis sin reaccionar del absorbedor de amoniaco, en
la etapa de lavado con agua, es reciclado, $in embargo,

y antes del reciclo al convertidor de sintesis de amonia~
co, el gas de reciclo debe secarse. Una modalidad preferida
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consiste en pasar el gas de reciclo a través de tamices

moleculares que separaran agua y otras impurezas.

En el circuito de sintesis de amoniaco de
baja energia de la presente invencidn, la fmica compresién
requerida es aquella necesaria para comprimir el gas de
reciclo. Bl compresor de reciclo estﬁ situado preferible~
mente después de la separacidn de agua por los tamices mo
leculares u otro. sistema separador de agua usado, tal cgo
mo mediante empleo de trietilenglicol. Sin embargo, el

compresor de reciclo se puede situar antes del secado.

Para un mejor entendimiento de la presente
invencidn, se hace referencia al siguiente ejemplo y moda

lidad especifica mostrada en los dibujos.

Debe entenderse que para la practica de
esta invencidn se requiere las diversas valvulas, bombas,
controles y equipos auxiliares relacionados. Al objeto de
simplificar, dichos accesorios no han sido mostrados o
descritos puesto que la necesidad de ellos, su situacidn
y su forma de utilizacidén son bien comocidos para los ex

pertos en la técnica.

Con referencia é la figura 1, 'se ilustra
una modalidad especifica que utiliza un reformado primario
y un reformado secundario para producir el gas de sinte~
sis en bruto. Por la linea 11 se introduce una alimentacidn
hidrocarbonada, que puede ser gas natural o nafta. Especi-~
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ficamente, por la linea 11 se introduce una alimentacidn
de gas natural, 2.636,9 moles/hora (MPH), Y se precalienta
a unos 4008C en el precalentador 12, el cual puede estar
en la seccidn convectiva del reformador primario 13. El
gas se pasa entonces por la linea 14 a un pretratador 15.
La alimentaciédn hidrocarbonada puede reqﬁerir un pretra-
tamiento para eliminar o disminuir la concentracibn de com
ponentes indeseables que pueden tener un efecto perjudi-
cial en las ulteriores etapas del procedimiento. Por ejem
plo, muchas alimentaciones hidrocarbonadas contienen azu-
fre el cual es un veneno para el reformado con vapor de
agua. En dicho caso, el'pretratador 15 es un desulfura-
dor conocido tal como una clmara de seguridad de éxido de
zinc. Con ciertas alimentaciones, el pretratador 15 puede
Preceder al ‘precalentador 12. El efluente del pretratador
15 se separa por la linea 16 y se mezcla con 10.004 MPH

de vapor de agua introducido por la linea 17, teniendo di-
cho vapor de agua una temperatura de wos 4152C y una pre-
sidén de 47,6 atmdsferas. La corriente mezclada se preca- ‘
lienta adicionalmente a 5102C y ée introduce a las zonas
de reaccidn tuwbulares de reformado primario con vapor de
agua, conteniendo un catalizador de reformado, tal como
los tubos 18 localizados en el reformador primario 13.
El reformado primario se efectfia a una presidn de salida
de unas 40 atmdsferas y la temperatura del gas de sinte-
sis en bruto, en 1a linea 19, es de unos 8082C. El gas
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de sintesis en bruto del reformado primario con vapor de
agua se alimenta al reformador secundario 20. En la linea
21, se introducen 4,122,959 MPH de aire de proceso el cual
ha sido comprimido y mezclado con 389,7 MPH de vapor de
agua. La corriente mezclada de vapor de agua y-aire se
encuentra a una temperatura de unos 693°C cuando se 1ntro
duce al reformador secundarlo 20. El efluente del reforma
dor secundario 20 o el gas de sintesis en bruto se pasa,
por la linea 22, al intercambio térmico indirecto con di-
versas corrientes. El gas de sintesis en bruto se pasa a
través del intercambiador de calor 23 en intercambio tér
mico indirecto con agua, para producir vapor de agua su-
percalentado a 5102C y 103 atmdsferas. El gas de sinte-
sis en bruto o_el efluente se pasa entonces por la linea
24 a los convertidores de desplazamiento 25, que tienen
una etapa de alta femperatura 26 y una etapa de baja tem
peratura 27. La alimentacidn a la etapa de desplazamiento
de baja temperatura 26 se efecfﬁa a una velocidad de
21.718,8 MPE v a una temperatura de entrada de unos 3712C.

El efluente de 1a zona de desplazamleﬁto a temperatura
elevada 26 se encuentra a una temperatura de 4302C y se
pasa, en intercambio térmico indirecto, a ;ra&és del
intercambiador.28 para reducir su temperatura de modo
que el gas pasado a través de 1a linea 19 a lLa entrada

de la etapa de desplazamiento a baja temperatura 27 se
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encuentre a wnos 21120, El efluente se separa de la etapa
de desplazamiento 2 baja temperatura 27 por la linea 30,
teniendo una composicidn de 9.311,1 MPH de hidrégeno,
3.041,2 MPH de nitfégeno, 53,8 MPH de metano, 39 MPH de
argon, 2,761,8 MPH de didxido de carbono, 45,8 MPH de
mondxido de carbono y 6.466,1 MPH de agua, a una tempera-
tura de unos 2382C, El efluente se pasa a través de un
intercambiador de calor 31 que puede estar constituido
por wna serie de calderines laterales para el calentamien-

to del material en la columna de destilacidn 32 la cual

se explicari con mayor detalle a continuacidén. E1 efluen-

te dgl intercambiador de calor 31 se encuentra a una
temperatura de unos 822C y a una presidn aproximada de

36 atmbsferas. El efluente se pasa por la linea 32 a wn
condensador 34 en donde se separan, por la linea 35,
6.418,1 MPH de agua. El gas en bruto se separa por la 1i-
nea 36 y se introduce a un absorbedor 37 de didxido de
carbono. ElL gas en bruto introducido al absorbedor 37 se
pone en contacto con un absorbente introducido por la l1li-
nea 38 el cual puede ser un absorbedor regenerable comer-
cial para didxido de carbono tal como, por ejemplo, di-
metiléter de polietilenglicol como un disolvente fisico
(proceso Selexol de Allied Chemical). El absorbente rico
que se pasa en contracorriente con los gases en el absor
bedor 37, se separa por la linea 39, El gas.introducido
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en la linea 36 al absorbedor 37 contiene 2.761,8 MPH de
didxido de carbono, mientras que los gases separados por
la 1inea 40 contienen 12,5 MPH de didxido de carbono.

El disolvente rico de la linea 39 se pasa a un separador
de dibdxido de carbono (no moétrado) para regenerar el
disolvente para su nueva introduccidn por la linea 38.

El gas de la linea 40 contiene también 45,8 MPE de mond-
xido de carbono y para separar los dxidos de carbono se
pasa a un metanador 41. El efluente del metanador, sepa-
rado por la linea 42, contiene 9.039,4 MPH de hidrdgeno,
3.012,8 MPH de nitrdgeno, 11 MPH de metano, 38,6 MPH de
argon y 70,8 MPH de agua. Este-gas se pasa a wna zona de
seca 43 de tamices moleculares. La zona de secado 43 seca
también al gas de reciclo del circuito de sintesis de
amoniaco introducido por la linea 44, La corriente combi-
nada de gas de sintesis fresco y gas de sintesis recicla-
do se introduce por la linea 45 a una temperatura de wnos
382C y presidn de 33 atmbsferas, a un compresor de gas

de reciclo 46, para proporcionar un gas de sintesis a
wna velocidad de 64.492,6 MPH a unos 472C y 36 atmdsfe-
ras por la 1inea 47 a un convertidor de sintesis de amo~
niaco.48. Este {0timo tiene tres lechos cataliticos éue
contienen en total 304'm3 de catalizador de sintesis de
amoniaco comercial. La presidn de salida al convertidor
de sintesis 48 es de 35 atmdsferas y los gases tienen una
temperatura de unos 3772C. El efluente de sintesis de amg
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niaco se separa por la linea 49 y después de enfriarse

en el intercambiador de calor 50 se introduce por la 1li-
nea 51 al absorbedor de amoniaco 52, para la separacidn
del amoniaco del efluente de sintesis de amoniaco. El gas
de reciclo del lavador de agua de amoniaco 52 en la linea
de reciclo 44, consiste en 33.347,4 MPH de hidrégeno,
11.116 MPH de nitrégeno, 6.319,5 MPH de metano, 2.450,5
MPH de &rgon, esencialmente 0 MPH de amoniaco y 100,2 MPH
de agua. Se toma una purga-de gas de la linea 44 por la
linea 53 para evitar la acumulacidn de metano y argon en
el circuito de sintesis de amoniaco., Se emplea un absor—

bedor de amoniaco en dos etapas como medio de lavado 52

¥y la mezcla de aéua-amoniaco de la f1tima etapa del ab-

sorbedor tiene wna composicidn de 5.786,8 MPH de amoniaco
Y 7.991,2 MPH de agua del total de 13.782,5 MPH que se
hace circular por la linea 54 a la columna de destila-
cidn 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 sepéra por cabeza en la linea 55, se en-
fria en el intercambiador de calor 56 y se introduce por
la 1linea 57 a un recipiente de condensacidn 58, El1 amo-
niaco liquido del recipiente 58 se encuentra a una tempe-
ratura de wnos 382C y una presidn de 15 atmdsferas aproxi
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madamente, Una pequeﬁé cantidad de inertes se ventila por
la linea 59 mientras que parte del amoniaco liquido se
recicla por la linea 60 a la columna de destilacidén 32.
El agua recuperada del fondo de la columna de destilacidn
32 se recicla por la linea 61 al lavador o absorbedor de
amoniaco 52. Por la linea 62 se introduce agua de reposi-
cibn a una velocidad de 160 MPH.

En clertos casos, el amoniaco liquido, en
las. condiciones del recipiente de condensacidn 58, se pue
de utilizar en ciertos procedimientos; sin embargo, en la
mayoria de los casos el amomiaco anhidro ha de ser alma-
cenado a presibdn ambiente y, de este modo, se separa por
la linea 63 en donde se enfria en wna unidad de refrige-
racidn por absofpién 64, como se describe mis detallada-
mente en relacidn a la figura 2,'separéndose para su al-
macenamiento por la linea 65. En la figura 2 se ilustra

una modalidad especifica de una unidad de refrigeracidn

'por absorcidn 64. Los nimeros de reférencia usados en la

figura 2 se refieren a las mismas corrientes y piezas de
equipo; mostradas en la figura 1. De este modé, y si bien
no se muestra en la figura 2, la columna de destilacién 32
se calienta por los calderines laterales o intercambiador
de calor 31, tal y como se muestra detalladamente en la
figura 1. Adicionalmente, en la figura 2, el absorbedor

de amoniaco 52 se muestra como un absorbedor intercambia-

[
= .
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dor de pared humectada vertical.

Con referencia a la figura 2, el amoniaco
liquido que se recupera por la linea 63 se divide en dos
1ineas 70 ¥ 71. El amoniaco de la linea 70 se pasa a
través de wna vilvula de expansidn de presibn 72 antes
de pasarse al recipiente de vaporizacibn 73 en donde
existen seis etapas. A medida que se vaporiza el amoniaco,
se enfria y una porcidn del amoniaco se recupera como un
1iquido por la linea 74 mientras que una porcibn se separa
por la linea 75 en forma de vapor. Una porcibn del vapor
se pasa en intercambio térmico a través del intercambiador
76 con una porcidn del amoniaco de la linea 71 pasado por
la 1fnea 77 a través de una vilvula de expansidn (no mos-
trada) a la primera etapa del recipiente de vaporizacidn
73. BEsta operacidn se repite en cada una de las etapas
hasta que en la {ltima etapa el liquido se separa por la
linea 65 a presidén ambiente y a una temperatura de =-33,39C.

El vapor de la 1linea 78 se encuentra a presidn ambiente.

Los vapores del recipiente de vaporizacidn
se recogen en ﬁn absorbedor de agua 79 el cual puede estar
constituido por un intercambiador de calor de carcasa y
tubo. En los tubos se introduce, porﬂla 1inea 80, agua u
otro medio de refrigeracidn, el cual se pasa a través de
los tubos y se separa por la linea 81, El agua u otros
medios de refrigeracidén se calientan por el calor de ab=-

sorcidn. El absorbedor 79 tiene seis etapas similares al
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recipiente de vaporizacidn 73. El agua se separa del Ffondo de
la columna de destilacidén 32 y se introduce por la linea

82 a la primera etapa del absorbedor 79. El agua se introducé
como una pulverizacidn o de otro modo sobre el lado de carca=-
sa:-al objeto de que entre en intimo contacto con los vapores
introducidqs por la linea 78, La mezcla acuosa—-amoniaco se
separa por la linea 83 de la primera etapa de absorcidn y

se introduce en la segunda etapa de nuevo como una pulveriza-—

cién u otro medio para proporcionar un contacto intimo con el

" vapor introducido en dicha etapa del absorbedox 79. Esto se

lleva a cabo en cada una de las etapas sucesivas hasta que

el vaﬁor introducido por la linea 75 es absorbido en ia -
tima etapa del absorbedor 79. La mezcla de agua-amoniaco de
la fitima etapa se separa por la linea 84 y se introduce en la
columna de destilacién 32.

El circuito de sintesis de amoniaco,total-
mente integrado, de la presente invencidn, proporciona unos
ahorros sustanciales de energia con respecto al proceso de
amoniaco comercial de hoy dia. Utilizando el circuito de
sintesis de la presente invencidn puede ser posible un
ahorro estimado de 504 a 1.512 MMcal/ST de amoniaco.

Descrita suficientemente la naturaleza del
invento, asi como la manera de realizarse en la practica,
debe hacerse constar que las disposiciones anteriormente
indicadas son susceptibles de modificaciones de detalle en

cuanto no alteren su principio fundamental.
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REIVINDICACIONES

et emtereare e e et
e -

1o= Procedimiento para la sintesis de amo~
niaco. en donde se hacen reaccionar hidrdgeno y nitrégeno a
presidn elevada - en un convertidor de sintesis de amoniaco,
para producir amoniaco, caracterizado porque comprende:

recuperar el amoniaco del convertidor de sin-
tesis de amomiaco por absorcidn con agua, para formar una

mezcla de agua-amoniaco;

destilar la mezcla de agua-amoniaco en una
columna de destilacibdn para recuperar amoniaco anhidro;

vaporizar el amoniaco en etapas a presidn
reducida, con lo cual se forma en cada etapa vapor y el amo-
niaco liquido se enfria;

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

destilar dicha mezcla acuosa-amoniacal en
la misma columna de destilacifn que dicha mezcla en agua~amo-

niaco.

2.~ Procedimiento segln la reivindicacibén 1,
caracterizado porque existen 6 etapas de vaporizacidn.

3.= Procedimiento segln la reivindicacidn
1, caracterizado porque la presidn se reduce desde 20~70
atmbsferas a presidn ambiente.

4.~ Procedimiento para la sintesis de amo-

niaco, tal y como queda sustancialmente descrito en la pre-
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sente Memoria, e ilustrado en los dibujos adjuntos.

Esta Memoria consta de 27 hojas escritas a

méquina por una sola cara.
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