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I.1. INTRODUCCION

E1 campo que podriamos 1lamar fisicoquimica del enriquecimiento isotd
pico comprende un niimero importante de temas que constituyen el fundamento
bdsico de los distintos métodos de obtencidn de elementos isotdpicamente
puros. Aiin solo considerando el caso particular del agua pesada, su exten-
si6én es considerable ya que se incluyen importantes capitulos de termodind
mica cldsica y estadistica, cinética quimica, fendmenos de interfase, catd

lisis heterogénea y homogénea, etc.

Este anexo tiene por objeto hacer solo una breve exposicidon acerca de
algunos conceptos bdsicos referentes al enriquecimiento isotépico, como com
plemento del tratamiento de temas especificos en otras partes de este tra-

bajo.
1.2. CONCENTRACION ISOTOPICA. UNIDADES

Usualmente, la concentracidén de un isdtopo se expresa en fraccién atd
mica o bien en la fraccidn atémica multiplicada por cien {partes por cien-
to) o también, cuando la concentracién es extremadamente baja, en partes
por mi11é6n (ppm). Asf, una concentracién de 150 ppm indica que de 106 dto-
mos o atomos-gramo (no unidades de masa) presentes, 150 corresponden al

isGtopo en cuestiodn.

Asimismo se puede expresar la concentracién de un isGtopo en términos
de la fraccién molar de una de las especies moleculares que forma. Por ejem
plo, para el deuterio, en un hipotético sistema HZO—DZO, la fraccidn até-
mica del D coinclidiria con la fraccién molar del agua pesada. Para el sis-
tema HZO-HDO no hay tal coincidencia, pero se suele convenir en considerar
todo el D como si estuviera presente en la especie quimica DZO y expresar

entonces la fraccidn molar de HDO como la del DZO equivalente. (1)

[.3. ENRIQUECIMIENTO ISOTOPICO

Los isétopos de un mismo elemento, no obstante su extremada similitud,
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tienen algunas diferencias en sus propiedades. Pero estas diferencias son
tan pequefias, en general, que no pueden aplicarse a los métodos comunes de

separacidn.

Las diferencias se presentan, por ejemplo, en las velocidades de reac
cion de los isdtopos y las correspondientes constantes de equilibrio, en
las presiones de vapor, en las velocidades de difusién y en su distribu-
cién no uniforme en sistemas en equilibrio formados por dos sustancias de

las cuales forman parte.

Estas diferencias, aunque pequefias, son el fundamento de los diferen-

tes métodos de enriquecimiento isotdpico.

Todo proceso de enriquecimiento isotdpico de un elemento A, compuesto
por los isGtopos A y A%, consiste en la concentracidn del isStopo de inte-
rés A* en una fase,sustancia o lugar. A esta fase, sustancia o lugar los

representaremos con el nidmero 1 y con el nimero 2 a los restantes.

Para un sistema en equilibrio en el cual tiene lugar un fraccionamien
to de los isGtopos A y A*, la relacidon entre las fracciones atomicas de A%
y Aen 1 dividida por la relacién de las mismas en 2, define el factor de
separacion a (2). Es decir, indicando con X fracciones atdmicas y con n
nimero de atomos o dtomos-gramo y entendiendo siempre como A* el isdtopo

de interés y el sistema compuesto solo por Ay A*:

( XA:‘: > ( XA:‘( ) ( A*)
Xa T N1l g\ T 1

< XA)': ) < XA)‘: > < Av': )
Xa /2 "Xp ) 5 A 2

Se conviene generalmente en elegir 1 y 2, de modo que a > 1.

3

3

3

3

En las férmulas que expresan o o fracciones atémicas, el nimero n
es frecuentemente representado en forma esquemdtica por el simbolo del co-

rrespondiente isdtopo.



Asi: N px™ Ax n,= A n.= D y n,= H

De acuerdo con esto, por ejemplo:

D

Xb = Ben

y o ,por la ecuacidn 1, se puede expresar:

(D/H)

a = {2}
D/H 2

A pesar que en determinados procesos o sistemas de enriquecimiento
no puede asegurarse que se alcanzan condiciones de equilibrio, se suele
extender la definicidon de o y la aplicabilidad de la ecuacién {1} a estos
casos. Naturalmente, las condiciones de trabajo deben estar suficiente-
mente especificadas sin 1o cual el valor de o carece de significado

determinado.

Ademas, una de las condiclones que se debe siempre especificar es la

temperatura, ya que el factor © varfa en funcidn de la misma.
P

Se hace notar que el valor del factor de separacion no es por si mis
mo un indicador absoluto de la eficiencia de un proceso para concentrar
un [sGtopo determinado. Por ejemplo o no da cuenta de la velocidad con
que el mismo se produce, la que es independiente del valor de a . Es
asi como ciertos procesos pueden ser menos favorables que lo que harfa
presumir su alto factor de separacion si la velocidad de proceso es baja

y viceversa.

Debe tenerse en cuenta que la velocidad también depende de la tempe-

ratura, pero en sentido contrario a la dependencia de ©

Cuando el proceso de enriquecimiento consiste en una sucesion de va-

rias etapas, se define el factor de separacion global como {3}:

(%)
1-Xax/ p

W Se——— {3}

XAv‘:
1- xA;‘: R
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donde P indica 'producto' y R ''residuo''.

Dado el factor de separacion o de cada etapa y el global w , el

ndmero minimo de etapas es:

ne —Ltog © {4}
Log o

relacién que crece rapidamente para o ~* 1,00.

Con el fin de ilustrar el concepto de factor de separacidn se hara

breve referencia a dos métodos de separacion de isdtopos de H.
1.4. DESTILACION

En la naturaleza, el agua tiene una concentracion de deuterio de 130
a 150 ppm, el cual existe casi enteramente como HDO, de acuerdo con el

equilibrio:

H,0 + D,0 e 2 HDO, K= 3,87 {5}

Cuando se destila fraccionadamente agua natural, pasa al vapor prefe
rentemente HZO. En el 1Tquido se concentra HDO, y las masas relativas de
H,0, D,0 y HDO cambian de acuerdo con la ecuacién {5} . A altas concentra

ctones de deuterio el 1{quido estd compuesto esencialmente por DZO y HDO.

Las presiones de vapor de las tres especies moleculares estédn rela-~

cionadas por la siguiente ecuacidn aproximada (3;4):

Pubo =V Puo . Pooo {6}

2 2

Suponiendo comportamiento ideal en ambas fases y a partir de la e~
cuacidn {1} se llega a:

P P
H,0 HDO

{7}
Phpo D,0




I.5. INTERCAMBIO ISOTOPICO

Las reacciones de intercambio isotépico consisten en la sustitucion
de un isGtopo por otro del mismo elemento. Cuando se efectlian entre dos
sustancias distintas, una de ellas se enriquece en alguno de estos iséto-
pos, dando lugar a procesos de separacién o enriquecimiento isotépico de

posible valor -preparativo.

Un ejemplo de este tipo de reacciones estarfia representado por la

siguiente ecuacidn general de intercambio de hidrogeno y deuterio:

HH, [l] * LHa-sDs [2] b M -5 Os [1] * L, [2] 8}

donde 1y 2 tienen el mismo significado que en las ecuaciones {1} y {2} y

el nimero de dtomos intercambiados es s.
La constante de equilibrio estd dada por la expresidn:

K = {9}

Si consideramos en {8} que e! nimero de 3tomos de D es despreciable
frente al de H y conviniendo en tomar en cuenta solo el H intercambiable,

el factor de separacion se puede escribir:

XMH D
n-s s
n XMH
o = Z n {10}
LH_ D
m-s S

m XLH
m

relacionando {9} y {10} resulta:

o = —2 {11}
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Por la ecuacibn anterior surge que o puede diferir o no numéricamente
de K. Para ejemplificar daremos dos casos particulares, correspondientes

a importantes procesos industriales de obtencién de DZO

2z
1) SHD + H,0 % HDO + SH,
En este caso resulta:
X
XHDO SHZ
S S A
HDS  “H,0
2z
2) NH3 + HD NH,D + H,
resulta:
) XNHZD XH2
(X=2/3K=-§'X X
NH HD

I.6. INTERCAMBIO QUIMICO Y TEMPERATURA

El coeficiente o (para o > 1) disminuye con la temperatura en el casc del
intercambio quimico, segln se muestra en la Fig.1 para tres distintos proce-

sos. Esta variacidn corresponde a la siguiente ecuacidn:
log(x=iT\-+B {12}

Por otra parte, la relacién entre la constante de velocidad de reaccidn

y la temperatura es:

+ D {13}

—j o

log K =

Entonces, mientras por un lado es conveniente operar a bajas temperatu-
ras para tener un factor de separacién mis alto, la reaccidén quimica puede ser

asi tan lenta que en un lapso razonable no se verifique intercambio apreciable.

En este problema, como es obvio, desempeiia papel de fundamental impor-

tancia la presencia de catalizadores.

La variacién de o con la temperatura es el fundamento de los procesos



NH., [H
5 /My Hy O/ Hy

2 \:_j
H, 0 / H,S

L. 1 1 | 1 |
-100 -50 0 50 100 150 200

T °C

Fig.N°:1 Factores de separacion de los sistemas HZO/ H2 )

NHy/ Hyy HyO0/ H,S en funcion de la temperatura.

de intercambio bitérmico. Uno de ellos, por ejemplo, consiste en poner SH2
en contacto con agua a cierta temperatura (o= o relativamente bajo) para
que esta le ceda parte de su D. Luego, a una temperatura menor (a=af rela-
tivamente alto), el HZS deuterado resultante cede D a otra masa de agua,
que se enriquece asi en agua pesada. En estos casos el factor de separacidn

de todo el proceso es (3,4):

o = — {14}

Como se ver3 en otras partes de este estudio, esta es la base sobre la

gue se sustentan importantes métodos industriales para producir agua pesada.

Sobre la base de un diagrama Mclabe-Thiele, es posible relacionar los
factores de separacifén a ambas temperaturas con la composicion de la alimen
tacidn y del residuo y de alli se deduce que, en ciertas condiciones, la

fraccion maxima de recuperacién de deuterio desde la alimentacidn es (4):

1
n=l- g T
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IT. 1. INTRODUCCION
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Cualquier diferencia quimica o fisica en las propiedades del deu-
terio y del hidrégeno o de sus compuestos, puede ser empleada para la

produccidn de DZO'

E1 nimero de métodos posibles es grande, pero la mayorfa de ellos no
puede considerarse de aplicacidn préctica desde el punto de vista econd
mico, ya sea porque los factores de separacién son inadecuados, los con
sumos de energia son excesivos, o no pueden adaptarse eficientemente a

escala industrial.

Todo compuesto que contiene hidrdgeno constituye una fuente poten-
cial de deuterio, pero (nicamente el agua, el hidrdgeno, el amonfaco y
el metano estdn disponibles en cantidades suficientes, como para ser uti-

lizados en ta produccidn industrial de agua pesada.

De estas sustancias solamente el agua puede considerarse una fuente
ilimitada de deuterio. Esto permite clarificar los métodos de produccidn

de agua pesada en: independientes o dependientes, segin utilicen o no

agua como materia prima del proceso.

Debido a la gran dilucidn en que se encuentra el deuterio en la na-
turaleza, es necesario manipular enormes cantidades de materia prima para
alcanzar un enriquecimiento significativo. Por ello el tamafo de las ins-
talaciones requeridas es grande, y resulta evidente que esta parte del

proceso tendrd una fundamental incidencia en el costc final del agua pesada.

Es alli precisamente donde las observaciones arteriores referidas a

los esquemas a utiiizar, deben ser tenidas muy en cuenta.

El paso posterior,es decir, elevar la concentracién desde ese valor
significativo (concentracién intermedia) hasta el grado de reactor ( con
centracién final) no presenta los problemas referidos al tratamiento
de grandes caudales de materia prima de la primera parte del proceso.

Por lo tanto, se puede recurrir a métodos mas confiables, simples y flexi

bles, como la destilacidn y electrdlisis.
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En consecuencia, el proceso integral de fabricacién industrial de

agua pesada se divide en general en dos partes:
1°) Enriquecimiento primario o pre-enriquecimiento.

2°) Enriquecimiento final.

A continuacion se hace una descripcidon general de los métodos de
obtencién que han sido desarrollados en escala industrial, y que actual
mente se utilizan para producir D,0 en varios pafses, y de tres que se

encuentran en vias de concrecion.



I1.2. INTERCAMBIO ISOTOPICO
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I1.2.1. CARACTERISTICAS GENERALES DEL METODO
2.1.1. OPERACION DE INTERCAMBIO

Al poner sulfuro de hidrbogeno y agua, bajo ciertas condiciones y al lle-

gar al equilibrio, el H,0 se enriquece en deuterio en un factor a segin la

2
reaccion:

H, 0 + HDS T HDO + H,S

El enriquecimiento primario en una planta de agua pesada implica elevar
el contenido de deuterio entre 1.000 y 2.500 veces, respecto de la concentra-
cidon natural; es evidente entonces, que para ello son necesarios numerosos
contactos. Estos pueden obtenerse en forma mds econdémica y eficiente, median-
S gaseoso.

te la operacidén en contracorriente entre el H,0 liquida y el H

2 2

El valor de o determina el nimero de contactos requeridos y los cauda-
les de HZO y H2

ya que determinard el volumen de la planta.

S a utilizar; de aqul se puede inferir la importancia de a,

Como o es aproximadamente independiente de la presién, los equipos donde
se realice el contacto gas-1Tquido pueden ser reducidos operando con las con
diciones que provean la midxima cantidad de gas por unidad de volumen, normal-

mente a presiones relativamente altas.

La operacidn en contracorriente sGlo es posible si el agua puede ser
conectada con una corriente de HZS enriquecido en deuterio. La corriente en-
riquecida de HZS es el reflujo.

S se empobrece;

De esta forma, el H,0 se enriquece en deuterio y el H

2 2
parte de la corriente de HZO se extrae como producto o pasa a etapas pos-

teriores de enriquecimiento.

Para poder realizar esto, el deuterio debe ser transferido desde el

H20 hasta el HZS fuera de la torre de contacto, también en contracorriente.
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En el proceso bitérmico esta transferencia de H20 hacia el HZS
se realiza en una segunda torre de intercambio que opera a tempera-

turas m3ds alta que la primera.

2.1.2. DESCRIPCION DEL PROCESO BITERMICO

El intercambio quimico ocurre en dos columnas de transferencia en
las cuales fluyen en contracorriente dos flujos, uno de gas HZS y otro
de HZO 1{quida.

Un esquema muy simplificado de una etapa de enriquecimiento estd

indicado en la figura 1.

Tl : temperatura columna fria
T2 : temperatura columna caliente
T2 > T]
F: caudal de HZO de alimentacidn.
P : caudal de HZO que sale como producto, o se envia a una etapa

posterior de enriquecimiento.

W= F-P: caudal de agua agotada que se elimina como residuo.

S : caudal de HZS'

Xg fraccién molar de D en el Hp0 de alimentacién.

Xp fraccién molar de D en el H20 que sale como producto.

Xy fraccion molar de D en el H20 que sale como residuo.

Yg fraccidon molar de D en el H2S que sale por cabeza de torre fria
y entra por el fondo de la torre caliente.

Yp ¢ fraccion molar de D en el HyS que sale por la cabeza de la torre

caliente y entra en fondo torre fria..

El aqgua desgasada, purificada y saturada con HZS’ entra como alimentacion
por la cabeza de la columna fria (a temperatura T1)y desciende, mientras
asciende en contracorriente un flujo de H,S enriquecido (reflujo). Este
gas se empobrece en deuterio a favor del liquido a medida que asciende,

alcanzando sucesivos equilibrios regidos por el factor de separacién a T
1



Fug N°1ESQUEMA DEL PROCESO BITERMICO
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Del liquido enriquecido que sale por el fondo de la columna fria
una porcidn pequefia, comparada con el caudal de liquido que circula, se
retira como producto o se envia a una etapa posterior de enriquecimien-
to, mientras el resto pasa a la columna caliente {a temperatura TZ). Es
te Ifquido se empobrece en deuterio a medida que desciende, a favor de
HZS que asciende en contracorriente alcanzando sucesivos equilibrios re

gidos por el factor de separaci6n @ T,-

Este cambio de la fase que se enriquece se debe a los distintos va

lores de o ya que a las temperaturas de trabajo:

a > o
Tl T2

entonces el HZS en equilibrio con H20 a T2 tendrd mayor concentracion de

deuterio a'rr

Como se observa en la figura, el HZS circula en circuito cerrado, de
forma que sale por la cabeza de la columna fria y sirve de alimento a la
caliente, cediendo el deuterio al H20 en la primera, mientras que en la

segunda ocurre lo contrario.

Es evidente entonces, que la mdxima concentracidn de deuterio en el
lfquido y en el gas se podrd encontrar en las corrientes que circulan
entre las dos columnas, siendo las respectivas fracciones molares de deu
terio =n esas corrientes x_e y .

P P
Ademds, siendo W = F~P y haciendo un balance de masas de deuterio

alrededor de todo el proceso resulta:

xF=xpP+xww=xpP+xw(F-P)

ordenando

como F >P
XX, > X = X {1}

y el proceso es productivo ya que xp>xF
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Mediante algunas simplificaciones se puede construir un diagrama
de McCabe - Thiele, por ejemplo, para una primera etapa de enriquecimien

to, con el objeto de obtener algunas relaciones importantes.

Para concentraciones de deuterio inferiores al 3% la ecuacién que
define el factor de separacidn queda reducida a:

y = —%;— x {2}

ya que ''x'' e ''y'"' pueden despreciarse frente a la unidad. De la figura 1,
haciendo una primera aproximacién, se puede considerar que en la cabeza
de la torre frfa y en el fondo de la torre caliente existen condiciones

de equilibrio entre el gas y el liquido, resultando:

XF X
Y = ye =
T, F ar,
y siendo aTl > GTZ
Xp 2 Xy {3}

De las expresiones {1} y {3} se deduce que: xp > Xp > Xy 5 es decir, el
proceso permite concentrar deuterio a partir del agua y que esa concentracién
es maxima entre las dos columnas. En estas condiciones, el sulfhidrico actua-

rfa como un simple transportador de deuterio.

Teniendo en cuenta que & varfa con la temperatura, al representar gra-
ficamente la ecuacidén de equilibrio {2}, las rectas resultantes tienen una

pendiente diferente seglin se trata de la columna fria o caliente.

Haciendo un balance de masas del deuterio en las columnas fria y caliente

se deducen las rectas de operaciones, cuyas pendientes son respectivamente

o, F-rP
S )
en efecto, para la torre fria:
Y E
S
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y para la torre caliente:

b " VF F-P

xp - xw F

Las rectas de operacidn se cortan en un punto (xp, yp) que corresponde

0y H,S entre las dos columnas.

a las composiciones de H 2

2
E1l ndmero de platos teGricos necesarios para efectuar el incremento de
concentraci6n desde Xe hasta xp se puede obtener graficamente aplicando el

método Mc Cabe~Thiele, tal como se indica en la Figura 2.

La concentracion de producto xp se puede aumentar incrementando el ni-
mero de platos tedricos. Para una misma concentracidn final, xp, al aumentar
el nimero de platos, los extremos inferiores de las rectas de operaci6n de
las columnas fria y caliente se aproximan cada vez mids a las rectas de equi-
librio respectivas, haciéndose menor la concentracidn Xy del agqua residual,
con el consiguiente aumento del rendimiento. El méximo rendimiento se al-
canzarfa {ndmero infinito de platos) cuando estos extremos inferiores coin-

ciden con las rectas de equilibrio, en este caso se cumple la condicidn:

Q.
X T
L.t {4}
W T,

ya que y. sigue siendo la misma para ambas rectas.

El rendimiento tedrico entre las dos columnas, o sea la fraccién de

deuterio que se recupera de la alimentacibn, expresada en %, es:
X_ -
n. = _Eiv_fy.102 = (1 - ___EL,) 102 {5}

Para las condiciones normales de operacidn:

T1 = 30°C

T2 = 130°C
o

T2—o79
a I ]
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La fracci6n ideal recuperada seria entonces del 21%.

No obstante, en una planta no se puede alcanzar esta recuperacidn
tedrica debido a dos razones:
1) El HZS que sale de la cabeza de la columna frfa debe ser calentado y
humedecido antes de entrar por el fondo de la columna caliente. Como
consecuencia de este proceso la concentracién de deuterio en el HZS

y en el agua residual aumentard, con la consiguiente reduccién de Ny

2) En una planta, el estado de equilibrio entre el HZO y el HZS en la
cabeza de la columna frfa y en el fondo de la columna caliente no es

posible, necesitdndose para ello infinitos platos teéricos.

Se debe observar que la separaci6n entre las rectas de operacidn
en la parte inferior del grdfico hacen posible el proceso, y que cuanto
mayor sea esta mayor serd la recuperacidn de deuterio desde el H20 de

alimentacidén, ya que aumenta la diferencia Xp = Xye

La minima relacidn de H20 a producto serd, suponiendo P <<F:

*F . F_ i _
XF F . xw W XF - xw OtTZ 0,2]
1 -
aT1
Si x. = 0,00015 (concentracidn aproximada de deuterio en el agua na-

F
tural), usando la Gltima igualdad y la definicién resulta:

! - L = 31.700

Esto representa el nimero minimo de moles de HZO de alimentacidn que

deben introducirse al sistema para recuperar 1 mol de producto.

Como las pendientes de las rectas de operacidén son aproximadamente igua
les, y ambas tienen una pendiente intermedia entre las rectas de equilibrio

1 F-P 1
T s o,




W F

Fig. N°>:2 GRAFICO DE MC CABE-THIELE PARA

INTERCAMBIO DE H,0/ H,S A DOS

TEMPERATURAS
50 TT7 G =H;S gaseoso.
40 Stlg ) Lyrks Lp = Solucion acuosa.
P Lg= H,S liquido
latm) 30}t | b/t S = Hidrato solido (HyS-6H,0).
20 A | ] A = Punto cuadruple.
My La*G
N
0 20 40 60 80
T{°C)

Fig.N°:3 DIAGRAMA DE FASES DEL

SISTEMA H,0/H,S.
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De esta desigualdad se puede obtener 1a minima relacidén de caudal

de H.S a H20:

2
—%f minima - GTZ = .78

Con este valor se puede obtener la minima relacidn de HZS a producto, es

decir: 1,76 x 31.700 = 55.800

que representa el ndmero minimo de moles de H,S que debe circular en el

2
sistema para recuperar 1 mol de producto.

2.1.3. ELECCION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION

Las variables que deben tenerse en cuenta para poder realizar el di-

sefio de una instalacidn son:

1) Temperatura de la columna frfa.
2) Presién de trabajo.
3) Temperatura de la columna caliente.

k) Relacién entre caudales de Hy0 y H,S.

La temperatura y ptesiGn para la aplicacidn en escala industrial del
proceso bitérmico, se elige como una solucién de compromiso entre varios

factores, ya que algunos se contraponen entre si.

i) La separacidn neta de deuterio aumenta cuando mayor es la diferencia
de temperatura entre las columnas calientes y frias, por lo que es deseable

una temperatura baja en la columna frfa.

ii) Los equipos son menores cuando aumenta la presidn del sistema.

Analizando la figura 3 y de acuerdo a la naturaleza del proceso, los
valores de presidn y temperatura deben ser tales que se opere dentro de la

zona (LA + G).

Se observa ademds que deben ser evitadas las temperaturas y presiones
donde es estable el hidrato sGlido S. Este comienza a aparecer sobre la

curva de equilibrio entre las zonas (S + G) y (LA + G).
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Debido a que son deseables una presidn elevada y una tempera=-
tura T] lo mas baja posible, es ficil verificar que las condiciones
Optimas de temperatura y presidn se encuentran en las proximidades

del punto cuddruple A.

El hecho que la pendiente de la curva de equilibrio entre
(s +aG) vy (LA + G) es grande, significa que a una disminucién gran-
de de la presion le corresponde una pequefia de la temperatura. Ob-
servando la figura 1 del Anexo |, vemos que una disminucién pequefa
de la temperatura originard un aumento también pequefic de o, es de-
cir, una disminucidn de la presién no es compensada con un aumento

significativo de a.

A la derecha de A, la pendiente de la curva de equilibrio es
menos marcada; entonces un aumento significativo de la presidn ori=

ginard una variacidn apreciable de a.

Ademds, a temperaturas mis bajas que 30°C, seria necesario ope-
rar a presiones considerablemente bajas, necesitindose gran tamafio
en los equipos para lograr los caudales necesarios de HZS’ y mayores

cargas en la refrigeracion.

Estas consideraciones fijan finalmente los valores de T, en aproxi

madamente 30°C y la presidén de la planta en 21 kg/cmz.

Se debe fijar T2 en el valor mis elevado posible, de tal modo
de aumentar el rendimiento, y por lo tanto, a igualdad de producto,
se disminuye la cantidad de gas circulante y la seccidon de la columna.
Por otra parte, aumentando T2 mis alld de un cierto limite, el vendi
miento tiende a permanecer constante, mientras la cantidad de vapor
necesaria para la saturacidn del HZS aumenta y del mismo modo aumenta
la seccidn de la columna y la energia térmica. El valor se fija
entonces entre 120 y 150°C, operando la mayoria de las plantas en

las vecindades de 130°C.
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La determinacién de T2 implica entonces, la evaluacién de varios fac-

tores econdémicos, distintos en cada caso en particular.

La relacidn de caudal de liquido a gas F/S de la columna fria y calien
te no puede fijarse independientemente. Por eso, para encontrar el valor
6ptimo de (F/S) se fija un valor (F/S)f para columna fria y el correspondien

te (F/S)g se halla por un balance de materia.

Para condiciones de disefio determinadas, se puede ver que existe un
valor &ptimo de (F/S)f, tal como estd indicado en la figura 4, que corres-

ponde a la planta de Dana.

2.1.4. OPERACION EN CASCADA Y CRITERIO PARA LA ELECCION DEL NUMERO DE
ETAPAS.

El elemento de una planta de separacidn isotdpica que efectlda alguna

separaci6n de material de proceso se 1lama UNIDAD SEPARADORA.

Un grupo de unidades separadoras conectadas en paralelo, todas alimen-
tadas con material de una misma composicidn, y que producen corrientes se-
paradas de producto de la misma composicidn, se denomina ETAPA. A menudo

una unidad separadora simple sirve como una etapa.

Cuando el grado de separacidn efectuado por una etapa, es menor que el
grado de separacidn deseado entre producto y residuo, es necesario conectar
etapas en serie. Tales grupos de etapas conectados en serie se conoce como

CASCADA.

Se ha encontrado que el intercambio HZS/HZO es econbémico para un enri-
quecimiento final que varia entre 15-30% DZO' A concentraciones mis altas
existen problemas para mantener la temperatura de la columna fria. Esto se
debe principalmente a que en esos valores altos de concentracidn, es muy
importante la entalpia de la reaccidn, lo que hace diffcil regular la tem-

peratura entre 30-55°C.

No obstante, podrfa mantenerse la temperatura de la columna, enfriando
en varios puntos de la misma, pero esto causarfa problemas adicionales de

operacidén y aumento de costo.
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Ademds, a altas concentraciones de deuterio las 1Tneas de equilibrio
dejan de ser rectas para transformarse en curvas, como se observa en la

figura 5. Esto complica aln mis los cdlculos de disefo.

Otro problema adicional es el escape de deuterio en las {ltimas etapas,

que aumentarfa las pérdidas econdmicas.

Entonces, fijado el enriquecimiento final, puede establecerse el niimero

de etapas de la cascada.

Con un nimero alto de etapas, menor serd el volumen total de planta,
no obstante, por cada etapa extra que se agreqgue, deben ser provistos tam-

bién bombas, instrumentos de control, agua de refrigeracidn, vapor, etc.

El nimero 6ptimo de etapas puede decidirse contrapesando el incremento
del costo debido a los equipos auxiliares contra el ahorro en el volumen

de la planta.
2.1.5. DISTINTAS FORMAS DE INTERCONEXION ENTRE ETAPAS

En la practica, y por razones técnicas, es necesario limitar la altura
de las columnas, por eso, un numero variable de unidades deben ser conec-

tadas en serie para obtener un enriquecimiento aceptable.

Esta interconexién tiene la ventaja de reducir el volumen total de la
planta, ya que la seccién de una etapa dada es inversamente proporcional

a la concentracidn de deuterio que alimenta dicha etapa.

Por otra parte, existe un 1Tmite econdmico en el nimero de etapas que
pueden usarse, ya que si estas son muchas, !a planta resulta excesivamente

complicada.

Es posible también interconectar un nimero determinado de columnas
en paralelo dentro de una misma etapa, para obtener aumento del producto

en esa etapa.
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2.1.5.1. Interconexidn en serie

La transferencia de deuterio de una etapa a otra puede realizarse

mediante 17quido, gas o 1Tquido-gas simultaneamente.
a) Transferencia de liquido
El esquema estd indicado en la figura 6.

La transferencia de deuterio se realiza sdlo por liquido que sale
de) fondo de la columna frfa y va a la cabeza de la columna fria de la

etapa siguiente.

El HZS circula en circuito cerrado y es independiente en cada una
de las etapas; es por eso yue las etapas pueden operar independientemen-

te a distintas presiones.

La corriente de HZS en cada etapa debe ser calentada antes de en-
trar en la columna caliente; entonces serdn mayores los requerimientos

térmicos.

Cada etapa necesitard un dispositivo individual para mantener la
pureza del gas. En esta forma se realizard la transferencia en las plan

tas de Glace Bay y Laprade.
b) Transferencia de gas
Este esquema se muestra en la figura 7.

La transferencia de deuterio se realiza a través de una parte del
HZS enriquecido que sale de la cabeza de columna caliente de una etapa,
y entra por el fondo de la columna caliente de la etapa siguiente.

La diferencia de humedad entre el gas que deja la etapa y la co-
rriente de gas que entra a la misma etapa se repone desde la etapa pos
2S a 130°C

que deja la etapa tiene m3s humedad que el que retorna a 30°C para en-

terior en un lugar adecuado. Esto es necesario ya que el H

trar en el fondo de la columna fria.
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La presidon de las etapas siguientes no puede fijarse independientemente
Estas no requieren calentamiento de la corriente de gas que llega a ellas.
La economia de calor es mayor que en a). Esta es la forma en que se realiza

el proceso en la planta de Port Hawkesbury y Bruce.
¢) Transferencia de gas y l7quido

Este esquema estd ilustrado en la figura 8 y se usa en la planta de
Savannah River. El calentamiento principal se realiza en la primera etapa
y por lo tanto no se necesita en las etapas siguientes. La presidon y tem-
peratura de las etapas dependen de las condiciones de operacidn de la pri-
mera.

La purificacion del H,S se realiza solamente en la primera etapa. La

2
economfa de calor es mayor que en a).

2.1.5.2. Interconexi6n en paralelo

Como se indicd anteriormente, este tipo de conexidén se puede realizar

para aumentar el caudal de salida de una etapa determinada.

Existen dos formas posibles de realizarla, a través de las corrientes
de HZO’ tal como estd indicado en las figuras 9 y 10, Se ha omitido la cir-
culacidn de HZS en los diagramas, ya que esta puede realizarse por cualquie

ra de las dos formas antes mencionadas.

En el esquema indicado en la figura 9, el producto se saca de la base
de cada una de las columnas frias en paralelo de la primera etapa y alimenta
la torre fria de la segunda etapa. La corriente de H20 que sale por el fondo
de la columna caliente de la segunda etapa se divide en partes iguales, Yy
cada una de éstas se envia a un lugar apropiado de las torres calientes de

la primera etapa.

Este sistema necesita un control estricto de los flujos para evitar

pérdidas en la produccidn.

Una alternativa se representa en la figura 10. En este esquema la
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Fig. N°: 9 La corriente que retorna desde la 2a.etapa se divide
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totalidad de la corriente de agua que sale por el fondo de la columna
caliente de la segunda etapa se recicla a una sola unidad de la prime
ra etapa; por lo tanto, esta unidad actlia en parte como unidad de pro
duccién y en parte como unidad de agotamiento, mientras que las colum
nas (a) y (b) operan como unidades directas de produccién. Esta varian

te no requiere un control de flujo de retorno como en el caso anterior.
2.1.6. RECUPERACION DE CALOR

El consumo de energfa de una planta que funciona por este método
estd determinado principalmente por la limitada recuperacifén de calor
en los intercambiadores, y en menor medida por la compresi6n del gas
circulante; es evidente entonces, que los sistemas de recuperacidn de
calor juegan un rol muy importante, ya que el consumo de vapor repre-

senta el mayor costo de operscidn de la planta.

La mayor cantidad de calor se utiliza para calentar el agua pro
veniente de la columna fria y que debe entrar en la columna caliente,
y ademas para calentar y humedecer el HZS frio que debe entrar por la

base de la columna caliente proveniente de la columna frfa.

La figura 11 muestra la variacion de la humedad del HZS en funcidn
de la temperatura y la presién. A partir de ella se puede calcular la

humedad del H,S en las condiciones de presidon y temperatura del pro-

2
ceso.
Torre caliente temp. = 130°C presién = 20 atm.
humedad = 0,17 mol HZO/mol st
Torre fria temp. = 30°C presién = 20 atm.
humedad = 0,031 mol HZO/mol st

De aqui resulta que por cada 100 gr de HZS que se calientan de

30°C a 130°C se le deben agregar 8,84 gr de HZO'

Por lo visto resulta entonces conveniente tratar de recuperar

la mayor cantidad posible del contenido de calor de las corrientes



P1-24

de liquido y gas que abandonan la columna caliente luego de producido

el intercambio.

Existen varios disefios alternativos para la recuperacidn de calor;
aqu’ se describirdn los tres mis importantes, cuyos esquemas estdn in-

dicados en las figuras 12,13 y 14,

En el sistema de recuperacidén esquematizado en la figura 12, el
HZS proveniente de la columna caliente es enfriado y deshumedecido en
intercambiadores de calor indirectos; parte del calor de este gas pue
de recuperarse mediante una corriente de recirculacion conectada con

la torre caliente.

El H20 que deja la TF alimenta la TC, se calienta indirectamente
por la corriente de H20 caliente empobrecida en deuterio (W) que aban

dona la planta proveniente del purificador de H,0 agotada (S).

2
Otra zona donde se recupera calor, es en el intercambiador donde
se calienta el H,0 empobrecida que sale de TC y va hacia S, a costa de

2
HZO caliente ya procesada en S y que abandona la planta.

Este sistema fue el adoptado en la planta de Savannah River., Los
intercambiadores gas-lfquido tienen bajo coeficiente de transferencia

de calor, y es necesario disponer de mayor 4rea de contacto.

En el esquema ilustrado en la figura 13, el gas HZS proveniente
de TC, es enfriado y deshumedecido por contacto directo con H20 fria
enriquecida en la parte inferior de TF, llamada Deshumidificador. Pa-
ra mantener la temperatura correcta en el Deshumidificador, sé nece-
sita un sistema de recirculacidn de H20 frfa que contribuye a enfriar
y deshumedecer el gas caliente. Este HZO de recirculacidén es parte
del total de agua que sale por la base de TF; como la misma estd a
una temperatura préxima a la de la columna caliente, el resto pasa a

esta columna.

El gas frio proveniente de la cabeza de TF, es calentado y hume-
decido en la parte inferior de TC por contacto directo con H20 en un

dispositivo llamado Humidificador. El calor necesario para el gas, es
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suministrado por el HZO caliente empobrecida en deuterio que desciende

por TC y ademds por una corriente de HZS y vapor que viene desde S.

La corriente de lfquido que sale del humidificador est4 a tempera-
tura baja y se aprovecha para enfriar el sistema de recirculacidon des~
cripto anteriormente, o sea que las dos corrientes de recirculacidn in

tercambian entre s,

La otra zona de recuperacidon es la que calienta el H20 agotada en
en deuterio, que alimenta el purificador de HZO agotada S, en contra-
corriente con el agua proveniente de dicho purificador, a la que se le

elimind el HZS y que se desecha.

Los coeficientes de transferencia de calor son mayores aqui que
los de gas-liquido del caso anterior, va que la transferencia por con-
tacto directo en el Humidificador y Deshumidificador es mejor que por

contacto indirecto gas~liquido.

No obstante, en el contacto directo existe la posibilidad de una
inversién de la concentracidn. La magnitud con que se pueda producir
esta inversion depende de la eficiencia de los platos para transferir

calor y masa.

E1 flujo extra de HZO necesaria para los sistemas de recirculacion
es varias veces mayor que el flujo de agua de proceso que circula a

través de ambas torres.

Cerca de! 60% del calor contenido en el H20 y el HZS se recuperan

por este sistema.
Este esquema es el utilizado en la planta de Port Hawkesbury,

En el diagrama de la figura 14, la corriente de recirculacidn fria
del Deshumidificador entra por dos puntos. En forma similar, la corriente
de recirculacidn caliente del Humidificador tiene salida por dos puntos.

La recuperacidn de calor en este caso es mayor,
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[1.2.2. DESCRIPCION DE PLANTAS DE D20

2.2.1. INTRODUCCION

Las dos primeras plantas en el mundo para produccién de agua pesada por
intercambio HZS/HZO a dos temperaturas, se construyeron en los Estados Uni-

dos durante los afos 1951-52, basadas ambas en el proceso> GS (Girdler-Spevack).

Las plantas fueron construidas una en Dana (Indiana) y la otra en las

proximidades de Aiken, a orilltas del Rfo Savannah, en Carolina del Sur.

El diseflo de 1as plantas fue encargado por la USAEC a las firmas Girdler
Corporation y a la Dupont Company. Ambas fueron disefadas para producir 30
kg/h de agua pesada o 216 t/a, pero ambas superaron la capacidad de disefio;

Dana alcanzd 395 t/a y Savannah River 450 t/a.

Dana fue cerrada y desmantelada en 1957 por falta de demanda de DZO
y Savannah River funciona actualmente con sélo 8 de las 24 unidades origi-
nales, produciendo aproximadamente 150 t/a de DZO' Su funcionamiento es sa-
tisfactorio y tiene un factor de disporibilidad elevado, mids del 98%. Re-
cientemente se han reemplazado en las torres de intercambio platos en forma

de campana por los perforados.

Los principales factores que influyeron para sobrepasar la produccién

de disefo fueron:

a) Los flujos de gas y agua a través de las columnas GS resultaron conside-
rablemente mas altos que los de disefo, para ello fue necesario agregar
agentes antiespumantes al agua de alimentacidn.

b) Se aumentd la diferencia de temperatura entre las torres frias y calien-
tes. Esto requirid un mayor consumo de vapor.

c) La eficiencia de los platos para el intercambio isotépico HZS/HZO fue ma-
yor que la obtenida mediante los cdlculos de disefio.

d) E) tiempo de funcionamiento o factor de disponibilidad para la unidad
GS se ha incrementado hasta el 98%, comparado con el 85% del calculado

segiin disefo.
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2.2.2. DESCRIPCION DE LA PLANTA DE SAVANNAH RIVER (SRP)

La temperatura de la columna fria estd comprendida entre 30-40°C vy
la de la columna caliente entre 120-140°C. La presidn de operacidn es
de 20 atmésferas, el gas se hace circular mediante compresores centrifu

gos.

Un diagrama de la unidad GS de Savannah River se muestra en la figu

ra 15.

La primera etapa tiene 70 platos en la columna fria y 70 en la ca-
liente, en esta Gltima 60 son usados para intercambio y 10 para satura-
cidén y calentamiento del HZS'

La segunda etapa tiene 85 platos en cada una de las columnas frias
y 70 en cada una de las calientes, esta diferencia se debe a la menor

eficiencia de los platos en las columnas frias.

El agua de proceso se calienta hasta 27°C para prevenir la formacidn
del hidrato de HZS s6lido cuando se ponga en contacto con el gas.

La temperatura del agua se eleva luego hasta 33-35°C por el calor
de disolucidn del HZS.

Esta agua de alimentacidn luego de pasar a través de la columna fria

(TC-1)de la primera etapa contiene aproximadamente 0,08% de DZO'

De esta corriente 1/3 del total se envia directamente como alimenta-
cién a la cabeza de TF-2A,el resto se calienta en el intercambiador IC-1,
se une a una corriente de liquido proveniente de TC-2B y atraviesa la co-
lumna caliente TC-1 de donde sale antes de los 10 primeros platos (por
el plato N° 11). Este agua se descarta luego de eliminarle el HZS disuel~
to por pasaje a través de la torre de purificacidén de agua agotada o

recuperacién de H,S (stripper) S1 que funciona con inyeccién de vapor di

2
recta.

Cada unidad estd provista de un Si' el liguido residual de TC-1 se pre
calienta en 1S mediante el agua agotada ya purificada de H,S; esta GI-

tima corriente se enfrfa ain m3s en los intercambiadores IC~-1 e IC-2 y
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finalmente se descarta. Todo el calor perdido en el sistema debido a
que la recuperacidn en los intercambiadores no es completa, se suminis

tra mediante una mezcla de (vapor + H_S) proveniente de Sl’ o sea, el

vapor que primero purifica al aqua aggtada luego se usa para calefac-
cionar la TC-1. El gas se hace circular mediante el compresor centr{-
fugo BG-1 desde la cima de TF-1 hasta el fondo de TC-2 donde se ca-
lienta y satura al atravesar los primeros 10 platos, antes de entrar
en contacto con la corriente principal de Yiquido. El calor necesario
se suministra mediante una corriente de agua que circula atravesando
los intercambiadores CP«1 y CP-2, [} gas luego de atravesar la TC~1,
se divide en dos corrientes, 1/3 del volumen se envia directamente a
las bases de TC-2B y el resto pasa a través de los intercambiadores-
condensadores CP-1 y CS-1 con el objeto de enfriarse y deshumedecer-
se y entonces estar en condiciones de entrar en TF-1. Los intercambia-
dores CS-1 y CS-2 que enfrfan el gas son alimentados con agua frfa. La
segunda etapa constitufda por dos columnas frias TF-2A y TF-2B y dos ca
lientes TC-2A y TC-2B conectadas en serie, es en realidad un by-pass
alrededor de los intercambiadores I1C-1, CP~1 y CS-1 de la primera eta-
pa. E1 IC-2 es el intercambiador de lfquido de la segunda etapa (calieﬂ
ta el agua que entra en TC-2A). Se necesita un enfriamiento adicional
cerca del medio de TF-2B (no indicado en el diagrama) debido a la elg
vacién de la temperatura que se produce durante el intercambio (HDS
forma HDO) ya que, como se menciond anteriormente, a altas concen=
tcaciones de deuterio es importante la entalpfa exotérmica de la reac
cidén de intercambio. La mayor pérdida de calor del sistema se produce

en los intercambiadores CS-1 y CS-2 y en IC-1 e {C-2,

Existen sistemas de purga para eliminar gases inertes del gas

sulfhidrico de proceso.

El producto se elimina como un condensado proveniente de los in=
tercambiadores CP-2 y CS-2 ya que asi resulta mds puro que extraerlo
del 1fquido que fluye entre TF-2B y TC-2A. Luego se elimina el HZS y
se obtiene una solucidn con aproximadamente 15% de D20. Este producto
de 1a unidad GS se lleva a la concentracién flInal de 99,75% de D,0 me
diante columnas de destilacién fraccionada que operan a presifn redu-
cida. La provisidn de HZS se efectla mediante una pequefia planta au-
xiliar que se verd mas adelante. Los principales valores de los flujos

y condiciones de operacidn de la planta de Savannah River se indican



FIG. N°. 15 DIAGRAMA DE UNA UNIDAD GS DE LA PLANTA DE SAVANNAH RIVER

Agua de .
Alimentacion

Desecho

—— Liquido.
--------- Circuito recuperacion de calor.

——— Agua de refrigeracion.
-——— (as y vapor.

CODIGO

\
| S

F:
1C:
S
BG:
ce:

Cs:
~

FTTTTA rT
i / 1

iC
2B

|

Torre Fria.
Torre Caliente.

Purificador de H70 agotada.

Bomba circulacion H7S.

Condensador primario.
Condensador secundario.

PRODUCTO

IC: Intercambiador de calor.

1S: Intercambiador del S.
Subindice 1: Indica la etapa .
Subindice 2: indica 2a etapa.



t1-29

en la Tabla N° 1,

TABLA N° 1: Flujos y condiciones de operacidn de la planta de Savannah

River

Caudales:

Gas frfo - la. etapa 280.000 kg/h
Gas frfo - 2a. etapa 77.000 kg/h
Agua de alimentacidn 71.000 kg/h

Vapor absorbido (a 60 atm.) 13.000 kg/h

Presidén en el tope de la

columna fria - la. etapa 20 ATA
Temperatura:

Columna frfa - la. etapa 30°¢C
Columna caliente - 2a. etapa 133°C

Concentracién de salida:

en la. etapa 0,085 (mo! % DZ)
en 2a. etapa 15 (mol % DZ)

Para la realizaci6n de las plantas de Dana y Savannah River fue ne

cesario solucionar tres importantes problemas de orden practico; con-
trol, corrosién y seguridad. Los dos (ltimos puntos se tratarin en o-
tros capftulos. En cuanto al control se debe mencionar la importancia
critica de la relacidn molar de los flujos gas-1fquido en el rendimien
to de la planta. Este Gltimo puede llegar a ser nulo si la relacién de
flujos es de 15% en exceso o en defecto respecto del valor éptimo.
Para un buen funcionamiento de la planta conviene que las variaciones
de esta relacién estén comprendidas entre * 1%. Como la precisidn de
los caudalimetros a diafragma no supera : 10%, el problema se resuel-
ve regulando los flujos en base a las concentraciones de deuterio
en puntos intermedios de las columnas frfas y calientes respectivamen

te. Se extraen muestras normales cada 8 horas y se efectlia el andlisis
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en espectrmetro de masas de alta sensibilidad. Mediante este método
se puede regular y mantener constantes los flujos con la aproximacidn

que se desee.

2.2.3, MODIFICACIONES DE DISENO

Proctor y Thayer han mejorado el proceso sugiriendo diversas mo-
dificaciones; las principales son:

a) La disposicién y conexidn de las columnas que da como resultado un
proceso de 3 etapas.

El didmetro de las torres de intercambio ha sido aumentado al ma
ximo, compatible con los problemas de intercambio, recuperacion
de calor y peso. También fue aumentado proporcionalmente el tama-
fio de los equipos auxiliares,

b) En lugar de platos de burbujeo se han empleado platos perforados
de mayor didmetro, esto ocasiond una disminucién del 40% en el
costo y un aumento del 15-20% en los caudales de las torres, lo
gue se tradujo en un aumento en la eficiencia de aproximadamente
10%. La cafda de presibén es también 20% menor lo que condujo a un
menor consumo de los circuladores de gas.

c) Disposicién m3s compacta de la instalacidn para reducir las cafe-
rfas de conexidn, valvulas y estructuras de apoyo.

d} Eliminacién de los intercambiadores de calor 17quido-gas, que son

menos eficientes que los de lfquido-liquido.

Como se vio en el diagrama de !a planta de Savannah River, exis-
ten 3 circuitos principales para recuperacidén de calor; estos son:
-El circuito del humidificador que comprende los condensadores pri-

marios {CP-n) y los Gltimos diez platos de la torre caliente.
-Los calentadores de 1Tquido (1C-n).

- El precalentador de agua de desecho (!S).

El m3s importante de estos es el circuito del humidificador en
el cual alrededor de la mitad del calor del gas que abandona TC-1 se
intercambia con una corriente de agua que recircula para calentar y
humedecer el gas que entra por la base de TC-1. En SRP se recupera un
total de 65% de calor. Se puede eliminar un nimero importante de in-
tercambiadores de calor, utilizando el intercambio por contacto di-

recto también en la torre frfa, en forma similar al circuito de hu-
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midificacion en la torre caliente, ademds de eliminar intercambiadores
para calentar liquido, reduce el area de intercambio necesaria en el
circuito de humidificacién. Esto implica la sustitucion de los intercam
biadores gas-1Tquido (CP-n y CS-n) por otros lfquido~1iquido, con una
consecuente mejora de los coeficientes de transferencia que en promedio
es 2,35 veces mayor. La modificacion de los circuitos recuperadores de

calor y valores de temperaturas de disefio se indican en la figura 16.

Los conceptos de Proctor y Thayer fueron incorporados al proceso

CGE-Lummus adoptado para Port Hawkesbury y Bruce.
2.2.4. PLANTA DE BRUCE (BHWP)

La planta de agua pesada de Bruce es la segunda que funciona nor-
malmente en Canadd y fue ordenada por Atomic Energv of Canada Limited
(AECL), en 1968, disefiada y construfda por Lummus Company of Canada.
Ontario Hydro fue responsable de la puesta en servicio y actualmente
dirige la operacidn de la misma. La capacidad nominal de BHWP es de
100 kg/h de D2

do éxito y la produccidn de disefio fue alcanzada en abril de 1974 des-

0 de 99,75%. La puesta en servicio se llevd a cabo con to

pués de 11 meses de operacién. E) factor de capacidad neto (relacidn en
tre produccién real y la de disefio) para los primeros meses de 1974 fue
de 81%. La experiencia obtenida en Bruce fue satisfactoria, y se des-

cribe a continuacién:
2.2.4.1. Descripcidon de la Planta

Los parametros fundamentales de operacidn son sustancialmente los
mismos que en Savannah River. Lo que varia es el esquema del proceso
que estd representado en la figura 17 donde las flechas gruesas indi-
can el sentido de transferencia del D dentro de las columnas. Una de
las principales diferencias es la interconexidn entre las 3 etapas,
que aqui se realiza a través de la circulacidn de gas, mientras que en
la segunda y tercera etapa el 1fquido cricula en circuito cerrado. En la
primera etapa el agua de alimentacidn circula en circuito abierto,
Estd constitufda por 3 columnas en paralelo, cada una formada por una
seccidén fria (en la parte superior) y una seccidn caliente {en la par=

te inferior). Estas columnas tienen un didmetro de 8,5 m vy una altura
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de 85 m , el espesor de las paredes es de 89 mm. Los platos perforados
estdn ubicados a una distancia del orden de 0,46 m. Existen aproxima-
damente 130 platos en cada columna y alrededor de 15-20 platos se usan
para la humidificacidon del gas y la misma cantidad para la deshumidifica

ciodn.

La segunda etapa estd constituida por una sola columna que tam -
bién estd dividida en 2 secciones (frfa-caliente). Su altura es de
79 m vy su didmetro de 7,5 m. La tercera etapa estd formada por dos co-
lumnas (una frfa y una caliente) de aproximadamente 70 m de altura y
3 m de didmetro respectivamente. El gas se hace circular en cada colum
na mediante compresores centrifugos de 7000 HP de potencia. El aisla -
miento térmico de las columnas de Bruce consiste en una capa de lana de
vidrio de 10 cm de espesor. La figura 18 muestra un corte de una colum

na de intercambio.

La disposicién de los dos médulos que componen la planta (cada
uno de 400 t/afic se indica en la figura 19. Se ve que ambos pueden fun
cionar independientemente ya que lo Gnico en comin son las torres de

destilacidn para el enriquecimiento final.
2.2.4.2, Operacién de la planta

El agua se bombea desde el lago Hurdén y se trata para eliminar
s6lidos y gases inertes. Esta agua tiene una concentracidn de 148 ppm
de deuterio. Antes de entrar a la planta se la precalienta a 29°C y
luego alimenta las unidades de enriquecimiento circulando en contra-
corriente con el HZS gaseoso dentro de las tres torres de platos per
forados de la primera etapa. Del agua de alimentacidn se extrae, en
la primera etapa, un 20% del contenido total del deuterio. Dicha agua

se trata para eliminar H,S, se enfria y se desecha al mismo lago.

2

El deuterio es conducido por una corriente gaseosa de HZS ala
segunda y a la tercera etapa de enriquecimiento; a la salida de esta
G1tima puede obtenerse una corriente con 30% de concentracidn en deu
terio, que se envia a la unidad de enriquecimiento final. La concentra
cién de la corriente que alimenta la unidad de enriquecimiento final
se puede fijar de tal forma de tener midxima produccidn de agua pesa-

da. El valor de entrada a dicha unidad oscila entre 20 y 26%. El pro



Fig.N*16 Modificaciones en los circuitos recuperadores
de calor para el proceso GS.

NOTAS .

1. Los recuadros con lineas de trazo indican zonas
de intercambio de calor entre corrientes liquidas
o entre vapor y liquido.

2: Para simpliticar, no se incluyeron interconexio-
nes entre etapas.

3: Los valores que figuran dentro de las columnas,
indican tambien temperaturas en °C.

; )\t DEL Hys
{ | "7 TORRE FRIA
1
I | ” : AGUA DE REFRIGERACION
| \ 1 30 T ENFRIAMIENTO POR
{ L Y lEFECTO JOULE THOMSON  lysec
: 1= 4_' o o — 1 INTERCAMBIADOR PARA
! <3 n ; | ENFRIAMIENTO
ot i ek 2t |
| . : | 23°C ! 78°C
1S . . SR S -
I L4 b4 [~ —IMEZCLADO DE | !
| 79 AGUA L |
| 1ttt T~ -
| i |ENFRIAMIENTO ¥ s59C
| | | DE SHUMIDIFICACION
: ‘ ’_ {DEL GAS
i I S
| I 123°C L |
T
: ‘ | INTERCAMBIADOR
| 1200¢ | H y ! RECUPERADOR
! Lo ®
{ | 65°C| g~ 13°C
]
: ! i ,4:—_ VAPOR
i |
|
| | L
t } [ A
| !
e 1 A (N
FINAL ! 1 123°C] [ ___:1____1
! [ : r | EFECTO FINAL
i ! 185°C ; :
=1 " 71 TRAE CALIENTE ! Rl S -
oA | (APROX. ISOTERMICA) '
T e T '
! ) - PURIFICADOR
: [ S S U | ! | ' DE ABUA
i 130 130 i | -+
R S ) PRI £ 1)L SO | !
i _‘I%_S_._.JADICION DE VAPOR + H3S ] :
r““ 25*" 1 168 °C Vs :L _1:
|__4‘_'02_5_‘5_0___, MEZCLADO DE AGUA INTERCAMBIADOR r‘ iy VAPOR
C™17 3 [ 7 caLenTamienTo v DEL PURIFICADAR I i
! ' | HUMIDIFICACION ! !
! 1 DEL GAS N I ! —*
'
. Lot ] Tal LR
} 33°C | + .
i | 65°C ! 1 300°C 220°C
——A4-——1 i | GENERACION
I AL ! Lo - ————-- DE VAPOR POR
P 2 A Y T
' | CALOR DE 65C FLASH
! COMPRESION
bme e e J
BOMBA PARA
CIRCULACION 220°C
DE GAS | O —

{ 859

ESTE SISTEMA DE CALEN-
TAMIENTO INDIRECTO SE
PUEDE REEMPLAZAR POR
INYECCION DIRECTA DE
VAPOR EN A



FigN*17 ESQUEMA DE UNO DE LOS MODULOS GS. DELA PLANTA BRUCE
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FIG.Ne19DiSPOSICION DE LOS MODUL0S DE BHWP

Ho0 DE ALIMENTACION

— -

o

)

@

N
S

Z
(e

©

©)

TORRE S DE

DESTILAGION
050

FIG.Ne 20 PRINGIPALES PASOS DEL PROCESO DE LA BHWP

AGUA BRUTA

f

TRATAMIENTO DE AGUA
FILTRACION
CLARIFICACION
DESGASADO

0,0 ENRIQUECIMIENT O PRIMARIO /(::)

e

26% D0

r

F‘“_A

]
I

I

VAPOR

—+ —M_.
—-

——

!

ENRIQUECIMIENTO FINAL
99,75% D,0 GRADO REACT OR

TRATAMIENTO
DEL PRODUGTO

7
ENVASADO

!

REACTORES
NUCLEARE'S




1-33

ducto final de la planta es agua pesada al 99,75%, la que se trata
para eliminarle impurezas residuales y se la almacena en tambores de
acero inxidable. Un diagrama con los principales pasos del proceso

se ve en la figura 20.
2.2.5. OPERACIONES PREVIAS A LA PUESTA EN SERVICIO

Se enviaron 20 profesionales de BHWP durante un afio a la planta de
Savannah River y a la planta de Port Hawkesbury. De esta forma se gané
una extraordinaria experiencia en la operacién, que fue de gran valor pa
ra la puesta en servicio de BHWP. Los planes de operaciones previas fue
ron preparados teniendo en cuenta los programas de puesta en servicio
de BHWP. Estos comprendieron fundamentalmente la eleccidn de normas
de construccién y manuales de operacién, entrenamiento de personal, rela
ciones laborales, planes en caso de desastre, practicas y reglas de se
guridad, programa de inspeccidn, etc. También se prepararon durante este

perfodo los manuales de puesta en servicio.
2.2.6. PUESTA EN SERVICIO

La puesta en servicio de Ta unidad de concentracidén final (F,) co
menzd en junio de 1971 (figura 21), y la unidad fue puesta en funcio-
namiento en marzo de 1972. La de las unidades de enriquecimiento E1 y

E2 comenzd en enero de 1972 y en junio de 1972, respectivamente. Fue

elegido el concepto de puesta en servicio continuo de tal forma que:
1) Los problemas deben resolverse lo mis rapido posible, y poder asf
tomar medidas correctivas a tiempo para evitar problemas similares

en EZ'

2) El nlGmero méximo de integrantes del personal de BHWP deben tomar
parte en las tareas de puesta en servicio y asi adquirir experien-

cla.

Como consecuencia de esto E, fue puesta en servicio usando sélo

2

un 40% de las horas hombre gastadas en E_,. El tiempo insumido para las

1
dos unidades fue 10,5 meses para E1 y 9,5 meses para Ez. Por proble-

mas laborales el ritmo de trabajo bajé durante 4 meses y las tareas
se redujeron al funcionamiento de los circuladores de gas. La pues-

ta en servicio de E, incluyd modificaciones en los platos perforados de

2
cuatro torres. Los problemas de equipos fueron: sellos de bombas,
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operacion de vdlvulas, alineado y soporte de cafios. Los procedimientos
y los programas estuvieron constantemente bajo la supervisidn de un e-
quipo de Planeamiento y Control compuesto por personal de AECL, Lummus,

Du Pont y Ontario Hydro.
2.2.7. EXPERIENCIA OPERATIVA
2.2.7.1. Unidad de enriquecimiento final

827 t de agua pesada al 1,27% 020 fueron concentradas entre marzo y
junio de 1972, recobrandose el 86% de DZ°' La primera carga de agua enri
quecida proveniente de E1 se realizd en diciembre de 1972 y el producto
de grado reactor, se obtuvo en abril de 1973. El rendimiento de la uni-~

dad se muestra en la figura 22.
2.2.7.2. Unidades de enriquecimiento primario

E, fue cargada con H,S en noviembre de 1972 y puesta en operaciodn.

La tarla inicial se vio l?mitada por una inestabilidad hidradlica exce
sfva en la primera etapa. Se redujo la presidn, temperatura y flujo
comparados con los de disefio y se vio que el 1fquido entraba en los cir
culadores de gas. En esas condiciones no pudo mantenerse una operacidn
estable sobre 70% del caudal de liquido y el 65% de la presidn de dise
fio. Esto 1imitd la extraccién al 46% de la de disefo. La mayor causa

de inestabilidad fue la formacién de espuma sobre los platos, que ocasio
na un retroceso y/o un arrastre entre platos, lo que redujo el rendi-
miento de transferencia. Este problema ain no se ha resuelto completa-
mente. Para minimizar el efecto de la espuma se agregd un antiespuman-
te al agua de alimentacién. E1 efecto del cambio del rendimiento de

operacidn de E, se muestra en la figura 23. La inyeccién de antiespuman

1
te incrementa el flujo de 1Tquido al 90% y la extraccidén al 71% de la de

disefo. Para mejorar el rendimiento de extraccidn también se redujo el alto
de 1fquido sobre los platos modificando la altura de los vertederos.
Después de esta segunda modificacién, el flujo de 17quido pudo subirse

a 110% y la extraccién a 93% de la de disefio. La modificacion fue he-

cha primero en E, durante la puesta en servicio y antes de la introduc

2

clon del HZS' Los platos de E1 fueron modificados después de la puesta

en marcha de la unidad, en la primera parada de la planta. Ambas, E1 % E2
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FIGN°23 PERFORMANCE DE LA UNIDAD DE ENRIQUECIMIENTO E;

CONDICIONES DE DISENOVERTEDEROS GRIGINALE S |[VERTEDEROS MODIFICADOS
SIN CON SIN CON
FUNCIONAMIENTO NTIESPUMAN TE JANTIE SPUMANTEJANTIESPUMANTEJANTIES PUMANTE
°/, DEL FLUJO DE
ALIMENTACION 100 70 96 97 110
TEMPERATURA EN°C DE
| ATORRE FRIA 32 38 39 41 32
TEMPERATURA EN°C DE
LA TORRE CALIENTE 130 129 130 130 130
PRESION DE L A
TORRE CALIENTE ATA| 20,4 13,75 17,77 17,91 19
RENDIMENTO DE L A
UNIDAD DE EXTRACCION | 100 46 71 67 93
FEGHA — | may 73 AGO 73 NOV 73 MAY 73

FIGN®2 4 CAUSAS DE INOPERANCIA(1) DESDE LA PUESTA EN MARCHA HASTA EL 8/5/74

PARADAS

PLANEADAS 33,9%

CONTROL DE
PROCESO 15,7%

FUNGIONAMIENTO
LIMITADO 25,4%

VAPOR 11%,

ENERGIA
ELECTRICA 112%

EQUIPAMIENTO 127 %,

(1) BASADO EN UNA PERDIDA DE PRODUCCION DE 302,308 T DE D50
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operan ahora con una eficiencia de extraccidén del 93% promedio.
2.2.8. CAUSAS DE PERDIDA DE PRODUCCION

Como se muestra en la figura 24 las paradas planeadas causaron el
34% de la pérdida total de produccién. Estc se debid a la decisidn de
inspeccionar cada unidad de enriquecimiento una vez, después de la ope
racién con HZS para un control interno completo. En las inspecciones no
se encontraron mayores problemas. Un 25% de la pérdida de produccidn
fue por limitaciones en la presion, flujo y temperatura, asociadas con
la Inestabilidad hidrailica ya mencionada. Un 16% de pérdida fue por
inexperiencia del personal. Normalmente por control de proceso se tuvo
un 5% de pérdida de produccién. Un importante logro fue la muy pequefa
pérdida de produccidn, 1%, debida a la interrupcidon en el suministro de
vapor, el cual proviene del Departamento de Servicios de Bruce, donde
operan tres calderas alimentadas con petrdleo, y de la Central Nuclear
de Douglas Point. La pérdida de produccidon ocasionada por fallas en el
suministro eléctrico, 11%, refleja el heche que las lineas de alta ten
sion sufren perturbaciones debidas a las tormentas eléctricas que hay

en la zona de Ontario.
2.2.9. CONF!ABILIDAD

En la planta BHWP, se utilizd el factor de capacidad neta (FCN), que
la relacidn entre la capacidad real de produccidn de 020 a la de pro-
duccién de disefio. Para los cuatro primeros meses de 1974 el FCN ha si-

do 81% y 67% desde la fecha de puesta en marcha (figura 25).

E2, que comenzd su operacidon con la altura de los vertederos de

platos modificada, obtuvo un FCN del 78% desde la puesta en marcha,

La unidad E1 tuvo FCN de 83% en los primeros cuatro meses de
1974. La experiencia operativa sobre la base de la produccidn planea-
da supone un FCN real del 70%. EIl 020 producido en 1973, el primer afo
parcial de operacién, fue de 281 t. La produccién desde enero hasta el

8 de marzo de 1974 fue de 237 t.
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2.2.10. SEGURIDAD

Desde el comienzo del proyecto BHWP la importancia de la seguridad

ha sido tenida muy en cuenta.
2.2.10.1. Seguridad del personal

Se llevaron a cabo rigurosos procedimientos de seguridad en todos
los aspectos de la puesta en servicio y operacidén de la planta. Se le
dio mucha importancia a la seguridad concerniente al manipuleo y a los

equipos que contienen H_S. En general en el perfodo desde marzo de 1972

2
hasta mayo 1974 que abarca la puesta en servicio y la experiencia ope-
rativa no ocurrieron pérdidas de tiempo importantes por accidente. Es-
te perfodo incluye las dos detenciones planeadas para mantenimiento de

la planta.
2.2.10.2. Seguridad Piblica

La proteccidn del ambiente por pérdidas potenciales de HZS ha si-

do muy estudiada en el disefio y operacidn de BHWP.
A fin de asegurar la ausencia de fugas de los recipientes que con-
tienen HZS a presidn, se han especificado para los mismos, materiales

de alta calidad y estrictos controles en su fabricacidn.

Fig N°25 INDICES DE CONFIABILIDAD

FACTOR DE CAPACIDAD NETO, %o DISPONIBILIDAD %,
UNIDAD DESDE LAPUESTAEN | ¥ AL 8/5 |pESDE LAPUESTA EN | /1 AL 8/5
M A RCHA AL 8/5/74 DEL 1974 |MARCHA AL 8/5/74 DEL 1974
E1 A 83 gatV 91
£2 78 71@ 88 782
ENRIQUECIMIENTO
67 81 36 97
FINAL

(DINCLUYE UNA PARADA PLANEADA DE 6 SEMANAS
(2) INCLUYE UNA PARADA PLANEADA DE 3 SEMANAS
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IT.2.3. MEJORAMIENTO DE LOS DISENOS A TRAVES DEL TIEMPO
2.3.1. INTRODUCCION

En 1942 la Dupont, por pedido del Gobierno de los EE.UU., evalud tres

métodos para producir agua pesada:

1) Destilacién de Hidrégeno (Proceso H)
2) Destilacidén de Agua (Proceso W)

3) Intercambio biférmico entre H,S y H,0 (Proceso §)

2 2

Dupont eligié el proceso W. La planta fue disefiada y construida en 14
meses y luego operada (obteniéndose 20 t de DZO) hasta su clausura en 1945,
A pesar del mayor consumo energético, se eligi6 el proceso W por que el proceso

S tenia requerimientos especiales de materiales de construccidn.

Un grupo de la Universidad de Columbia habia realizado previamente al-
gunos cdlculos de disefio y propuso 4 etapas en cascada para el proceso §,
teniendo cada etapa suficientes platos tedricos como para producir un enri-
quecimiento de 4 veces. Con una alimentacidn conteniendo 0,015% de DZO’ el
producto resultante tenfa un 4% de DZO'

2.3.2. PRIMERA GENERACION DE PLANTAS DEL METODO S

En 1950 Dupont eligid el método S y subcontratd a la Girdler Corporation
la factibilidad de construccién de una planta de produccidn de 020 en Dana.
A partir de entonces, el método se l1lamé GS, siendo la versidon Girdler del

proceso S.

Al disefio de la unidad GS de Dana, siguio el de la Universidad de Colum-
bia. Los ingenieros de la Dupont agregaron una 5ta. etapa para llevar el por-

centaje a 16% de D,0 a la salida de la planta GS. Para el paso de enriqueci-

2
miento final Dupont eligid el proceso DW {Destilacién de HZO)'

La primera etapa de la unidad GS de Dana consistia en 4 pares de torres

en paralelo. Cada par estaba formado por una torre fria y una caliente.

Las cuatro etapas siguientes tenfan una sucesiva reduccién en las
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dimensiones.

Para 1a construccidn de la planta de Savannah River, Dupont realizd
una simplificacion en el diagrama de flujo. Para ello propuso dar a cada
torre de la primera etapa su propia segunda etapa. A pesar de esta modifi

cacidn se mantuvo la concentracidn final en 16% de DZO'

La unidad GS de Dana tenfa un diagrama de flujo ''serie paralelo"
con 5 etapas. La unidad GS de Savannah tiene un diagrama de flujo " en
serie'' con 2 etapas. La planta de Dana tenfa 6 unidades con un total de
24 pares de torres de 1° etapa, mientras que la planta de Savannah te -
nfa 24 pares de torres de 1° etapa con su correspondiente 2° etapa con-
sistente en 4 torres (2 frias y 2 calientes). Aunque se incrementd el
nimero y el volumen total de las torres se logré una simplicidad en la
operacién y facilidad de mantenimiento. La unidad de Dana se denomind
Mark | A y la unidad de Savannah Mark | B. Las dos posefan la misma ca-
pacidad nominal de produccidn o sea 220 t/afo. Fueron construidas casi
simultaneamente; Dana comenzd a producir a mediados de 1952 y Savannah
River a fines de 1952.

2.3.3. SEGUNDA GENERACION DE PLANTAS DEL METODO S

En 1961 Proctor y Thayer de la Dupont fueron los encargados de rea-
lizar la 2° generacidn de plantas en base a la experiencia recogida de
las de 1° generacidn. Los objetivos fueron: reducir el costo de opera -

cién y el de capital de la planta.

Los factores considerados fueron:
1) Un mejor sistema de recuperacién de calor.
2) Una reduccién del nidmero de platos en las torres.
3) Uso de platos perforados en lugar de platos de burbujeo.

k) pDidmetro maximo de torres de 5,2 m. en lugar de 3,6 m.

La transferencia de calor en la 1° generacidn fue por intercambio
indirecto entre gas y agua, con enfriamiento del gas y calentado del
agua; seguido por intercambio directo entre el gas frio y el agua ca -

liente para completar el ciclo.
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Este método es relativamente caro como consecuencia del alto costo
de inversidon de equipo a causa de que el intercambio indirecto de calor
entre gas y liquido es realizado con bajos coeficientes de transferencia

de calor.

En 1958 el Profesor G. Weiss (Alemania Occidental) propuso un siste-
ma de recuperacidn de calor con 2 circuitos separados para intercambio di
recto entre gas y agua (uno para enfriar el gas y otro para calentarlo)
junto con un intercambio indirecto entre las dos corrientes fluyendo res-
pectivamente en los dos circuitos. Este esquema que evita la ineficiente
transferencia indirecta entre gas- agua fue adoptado por Proctor y Thayer.
El disefio Mark [l requiere alrededor de la mitad de superficie de trans-
ferencia de calor que el Mark | para una dada relacidn entre calor recu-
perado a calor descartado y para una dada temperatura de operacidn en la

columna caliente.

Proctor midid la eficiencia de plato en los de burbujeo y en los

perforados verificando que la misma era 65% y 72% respectivamente ().

Los platos perforados son mds baratos, tienen una menor caida de
presion y pueden ser colocados mids cerca dentro de la torre. Fueron ob-

viamente elegidos para el disefio del Mark I1I.

El costo del capital de platos y torres fue reducido en un factor i-

gual a dos.

Para el disefio del Mark 11, Proctor y Thayer eligieron un didmetro
maximo de torre de 5,2 m. Aunque este didmetro dificulta e! traslado, se
puede solucionar construyendo las torres en el lugar o, de ser posible,

transportarla por un curso de agua.

Para reducir el nimero requerido de torres, Proctor y Thayer eligie

ron el diagrama de flujo tipo '"'serie paralelo' del Mark | A.

(*) Chemical Engineering Progress Vol. 59 N° 3 Marzo 1963.
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Como muestran en su trabajo, Proctor y Thayer reducen el costo to-

tal de su disefio en un 50% comparado al Mark |.

La planta Mark |1 de Port Hawkesbury siguid de cerca el disefo Proc

tor y Thayer excepto la alimentacidn y el sistema de efluentes.

Sin embargo se nota que mientras Proctor y Thayer habian recomenda-
do para las 1° y 2° etapas un didmetro de 4,8 m. en la torre frfa y
5,1 m. en la torre caliente, Port Hawkesbury tiene tres torres de 8,5 m.

de didmetro y una de 7,3 m.
2.3.4. TERCERA GENERACION DE PLANTAS DEL METODO S

El disefio de Mark Il o Thayer es relativamente reciente. En Port
Hawkesbury, cuya construccién empezd en 1967 no se hicieron las modifica

ciones segin este disefio.

Esta generacidn incorpora cambios tendientes a una economfa adicio-

nal en el costo del capital.

Hay cambios en:
- métodos de transferencia de calor.
- métodos de émplazamiento.
~ didmetro de las torres.

- temperatura de proceso en las torres calientes.
2.3.4.1, Eleccibn del didmetro de las torres

El costo por m3 de volumen de torre es esencialmente constante para

didmetros de mis de 3,6 m.

Hay economia en el costo de la instrumentacidn, en cafos y valvu-
las para torres grandes o sea de mds de 3,6 m. de didmetro. A medida que

se aumenta el didmetro, se encarecen las partes interiores de las torres.

Una torre de 8,5 m. de didmetro y 132 platos tiene una altura de
73 m.; el mismo niimero de platos pueden ser instalados en una torre de

3,6 m. de didmetro y una altura de 42 m.
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Las torres de 3,6 m de didmetro pueden ser fabricadas en el taller

y transportadas por ruta como se realizd en Dana y Savannah River.

Las que tienen un didmetro hasta 4,8 m pueden ser fabricadas en el
taller y transportadas por via fluvial; pero las torres de mis de 4,8 m
generalmente se fabrican in situ, como en Port Hawkesbury y Bruce. Cuan-
do se hacen las columnas in situ la obra tiende a retrasarse, porque
mientras se construyen las torres deben ser suspendidos otros trabajos,

como por ejemplo, el tendido de la caferfia.
2.3.4.2. Recuperacién de calor

En el disefo Mark | hay un circuito de enfriado de gas (deshumidi-
ficador) y un circuito de calentamiento de gas (humidificador). Una co-
rriente de agua circula a través de una secc:d6n de la torre (deshumidi-
ficador) en contracorriente al gas, el cual es enfriado; y la otra co-
rriente circula a través de otra seccién (humidificador) en contraco-

rriente con el gas, siendo &ste calentado.

El disefio Mark 11! usa un nuevo disefio de recuperacidn de calor pa-
tentado por el Dr. V. Thayer y denominado ''boosting', y que consiste en

el empleo de intercambiadores especiales ubicados dentro de las torres.
2.3.4.3. Consumo de vapor.

El calor requerido por las unidades GS existentes oscila entre
6.400 a 8.000 kcal/kg de producto, dependiendo de la temperatura de la

torre caliente.

El Mark | B de Savannah River operando su columna caliente a 140°C
toma alrededor de 3.200 kcal/kg. El disefio Mark I1l! en condiciones simi

lares puede reducir este consumo.



11-42

I1.2.4. COMPARACION DE CARACTERISTICAS DE PLANTAS EXISTENTES

En las paginas siguientes (I1-43 a I11-48) se indican las caracter(s

ticas mds sobresalientes de las plantas de:

- DANA

SAVANNAH RIVER
PORT HAWKESBURY
- BRUCE

GLACE BAY
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N°DE ETAPAS
PROPIETARIO ARO PRODUCCJON N°DE MODULOS
OPERADOR tN QUE IN_I_ 020 N°DE TORRES POR | Y CAPACIDAD
DISENO/CONST.|CIA LA PR9_ T/ARO ETAPA: frias: f | DE CADA UNO
DUCCION calientes: c
USAEC 5 6
1352 Conectados
Loo en dos gru-
; DUPONT ,o 20 30 l‘o 50 pos de 3.
z (cerrada
e en 1958 y LE 1F 1f 1f 1f | Cada mSdulo
desmante - A e Te Te 1 con 16 torres
GIRDLER CORP. | lada) ¢ fedcdcic
5 USAEC 2 24
= Lso 25 T/ARO
~ | ouponT 1953 1f 2f 8 a partir
z 150 - 180 e 2c de 1958
:>:( a partir de
w LUMMUS-DUPONT 1958
|
%z | C.G.E. k00 3 !
pon )
@ Produccidn
2| c.6.E. 1970 | del 75% du- 400 T/ARO
< rante~el pri- 3 1 1£
- mer afio.Ac~
x LUMMUS/C.G.E. tualmente es fc fc 1c
a- la de disefo
AECL
800 3 2
§ ONTARIO HYDRO 1973 Zr?ducclon 3 1 r 400 T/ARO
& el 50% f 1
m durante el ¢ ¢ €
LUMMUS primer afio,
AECL 3 2
X
m
AECL 1975 Loo 2 1f 1% 200 T/ARO
w fc 1lc fc
< | CANATOM MON- - b
<1 MAX (Proceso comun a ambos
mbédulos
Thayer)




I1-Ly

R
I gy | e e (SIS e
a ENRIQUECIMIENTO DE LAS ETAPAS
altura: h (m) DE CADA PLANTA SIGUIENTES
alto chimenea: m
ETAPA GS
Etapa Torre h @ 4 4
f 3,351 1ra.: 4; 2da.:
1ra. c 38 365
f 3,35
2da. c 38 3,65 | 3ra.: b; hta.: &4 Por liquido
< f 1,86 15% y
z 9
g 3ra. ¢ 38 1,96 Sta. : 4 gas
f 1,07
4ta. c 38 1024
f 0,76
Sta. c 38 0.76
alt.chimenea: 120 m
Etapa Torre h 8
ot
> f 363,35
- lra. ’ . L
= c 363,65 | lra.: b-5 Por 17quido
=
Z f 351,98 15% Y
=z ’
<<>§ 2da. | 35 1,98 2da.: 200/250 gas
w
alt.chimenea: 120 m
Etapa Torre h @
> P lra.: = 4 Disefio: 30/45%
o| tra. f-c 85 8,5
« Por gas
4 - 2da.: = 6
% 2da. f C 79 7:5 hﬁmedo
1 3ra f 75 3 En operacidn:
3 c 69 3 3ra.: = 100/125 20/25%
o
alt.chimenea: > 85m
Etapa Torre h @
Tra.: = 4
1ra. f-c 85 8,5 Disefo: 30/45%
S| 2da.  f-c 79 7,5 Por gas
& PR 2da.: = 6 himedo
3ra. c 69 3 En operacidn:
alt.chimenea: > 85 m jra.: = 100/125 20/25%
Etapa Torre h @
Tra. f-c 45 6,3
x 20% segin .
<
o 2da f 58 6,9 nuevo disefio Por liquido
) 58 6,9
=}
<L
ol 3ra. f-c
alt.chimenea: 120m
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FUENTE DE AGUA

TRATAMIENTO

METODO DE CALENTAMIENTO Y
HUMIDIFICACION DEL GAS

Los dltimos 10 platos de torre caliente
son para humedecer y calentar {poseen

poco efecto concentrador). Esto se hace
introduciendo agua caliente en plato 10.

<
z El gas tiene 25-390% de la humedad reque-
a rida; entonces se inyecta (vapor + H,S)
que viene del purificador entre los
platos 11 y 12.
El gas se caliente y humedece en los
. RTo Savannah 10 dltimos platos de la torre caliente;
w antes de entrar en la corriente liquida
= principal se inyecta (vapor + H2S) pro-
veniente del purificador. Hay una entra
E Floculacién, clarifica- q§ de agua c§lleqte gn el plato 10 prove
=Z cién y filtracidn. riente ?e! circuito recuperador de calor
< del humidificador.
<
wy
. El fondo de la torre caliente de la primera
> Lago Landrie etapa posee humidificador; el HyS se calien
S ta por contacto directo con agua; un poste-
7 rior calentamiento en intercambiadores ele
3 va la temperatura al valor necesario.
=
= ’ o . . 2 .
< Floculacién, clarifica- ﬁgrtiz inyeccion directa de vapor en las
= cidén y filtracion
o
o
Lago Hurdn
L .
é Idem anterior
2] Floculacidn, clarifica-
cion y filtracién
Arroyo McAskill
% Emplea la técnica de intercambiadores
o« dentro de las torres e inyeccidn di-
w recta de (vapor + H,S) proveniente
2 Floculacion, clarifica- | del purificador de agua residual.
a cion y filtracion
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ELIMINACION DE H,S

DEL AGUA
DE DESECHO

METODO PARA
GAS Y

ENFRIAR EL
DESHUMEDECERLO

A alta presidn.
En el purificador de agua ago-
tada se inyecta vapor directa-

El gas de proceso se enfrfa primero en
el intercambiador primario y luego en
el secundario. Entra luego en el fondo
de la torre fria donde es reenfriado

de recuperacidn de HpS a
baja temperatura.

< mente para calentar. o por agua que recircula a través de un

< Cada unidad posee un purifica-|intercambiador y vuelve al 5°plato.
dor. o Los cinco dltimos platos se usan para
El agua a purificar entra a enfriar, mas que para enriquecer.
200°C.

R alta presidn cada unidad Por intercambiadores. El condensado

Z | posee us urif}éador obtenido se envia nuevamente a la

o ge in ectg vapor Si;tema de torre desde donde salidé el gas, previo

4 . por- calentamiento en un intercambiador.

z control simplificado.

= Presion de trabajo: 25 ATA

<

>

x

wm

> | A presidn intermedia (<20 ATA)

2 E1 H20 sale con =1 ppm de H3S.| El fondo de la torre fria contiene

v E1 Hy0 en el purificador se un deshumidificador, se produce por

X calienta recirculando por in- contacto directo con agua. Existe

= tercambiador y no por inyec- un sistema de recirculacidn de Hy0
cién directa de vapor. Se re- para dicho enfriamiento.

= | duce el consumo de vapor en

o ‘e

o el purificador operando a
baja presidn.

g IDEM ANTERIOR IDEM ANTERIOR

o

o

=

@ [Por inyeccidn directa de

w lvapor a alta presion.

< Se desarrolld un sistema Por medio de deshumidificador, o sea

o contacto directo.
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DISMINUCION DE LA PRODUCCION POR TORRES FUERA DE SERVICIO
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VENTAJAS O DESVENTAJAS DURANTE LA OPERACION

DANA

Dificultosa operacidn debido a tener la cascada 5 etapas (con
L torres en la primera).

Existe complicadas interconexiones para reciclado.

SAVANNAH RIVER

Muy simple de operar por tener sdlo 2 etapas; la segunda etapa
no puede operarse independientemente ya que no recibe vapor.
Se puede interconectar la primera etapa de un mddulo con la
segunda de otro. Existe gran cantidad de Dy0 en la planta (3
veces mi3s que en Dana). Gran experiencia operativa. Menor pro-
blema de mantenimiento que en Dana por tener menor ndmero

de torres por etapa.

PORT HAWKESBURY

Miscomplicada de operar que Savannah River, pero mucho mds simple
que Dana; buena combinacidn del nimero de etapas.

Dificil de operar a menos que dos torres de la primera etapa puedan
funcionar; cada etapa no puede operar independientemente. Al reini-
ciar el funcionamiento luego de una parada existen pérdidas de D20;
lleva tiempo poner en régimen.

Posee un sistema de recuperacion de calor complicado.

BRUCE

IDEM ANTERIOR

BAY

GLACE

Se evita la complicacién de alimentar las etapas sucesivas con gas.
Tiene minimizado el volimen y 3rea de las torres; se puede operar
cada etapa independientemente; gran parte del intercambio de calor
se realiza dentro de las torres, lo cual disminuye la longitud de
cafierias; esto se probard en la tercera etapa.

Posible pérdida de D0 desde la segunda etapa por trastornos en la
planta. E) mantenimiento de los intercambiadores significa abrir la
torre, o sea detener la misma.
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II. 2.5, REQUERIMIENTOS DE MATERIAS PRIMAS Y DE ENERGIA PARA UNA PLANTA
DE 400 t/afio POR EL SISTEMA GS

2.5.1. AGUA
2.5.1.1, Agua de proceso

La calidad del agua de proceso es importante desde el punto de vista

de la produccidén y deterioro de los equipos.

Una dureza excesiva provoca incrustaciones en los equipos de transfe
rencia de calor y en las torres de intercambio; un alto contenido de CO2
% 02 introduce gases inertes al sistema reduciendo la capacidad de produc

cidén de la planta.

El tipo de tratamiento a usarse dependeri de las caracteristicas del

agua a tratar, y esto a su vez de la ubicacién de la planta.

No se considera aqui la recirculacidén de agua de proceso, o sea que

el agua pasa a una sola vez a través de la planta.
2.5.1.2. Agua de refrigeracidn

Las necesidades de agua de refrigeracidén dependerdn fundamentalmente
de las condiciones climidticas donde esté ubicada la planta. En lugares
cdlidos puede ser necesario refrigerar las partes de las torres de inter-
cambio que operan a 30 °C, debido al caricter exotérmico de la reaccidn

de transferencia.

En caso que la planta argentina se instale en la regién norte del
pals, serd necesario aumentar el valor miximo de caudal citado en este ca

pitulo, debido a la mayor temperatura de entrada del agua a la planta.

Otro factor importante que determinari el caudal serd la diferencia
de temperatura entre el agua que retorna a la fuente luego de haber cir-
culado a través de la planta y la temperatura de la fuente, o sea

AT = Tretorno -Tfuente'
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En Canadd el maximo valor permitido para AT oscila entre 10-11°C; en
nuestro pais ese valor estard fijado por leyes o, en caso de falta de legis-
tacion al respecto surgird luego de un estudio sobre los efectos ecolégicos

en la region donde se instale la planta.

Se debe notar que las condiciones climdticas no influyen en el normal
funcionamiento de las plantas; esto se halla demostrado por la operacién de
las plantas canadienses en sitios donde los inviernos son muy rigurosos y
existen mantos de nieve durante la mayor parte de la estacién, y la de
Savannah River, donde el clima es relativamente templado, con largos veranos

e inviernos moderados.
2.5.1.3. Agua de calderas

Las necesidades citadas de agua para caldera, corresponden a la reposi-
cién en el vapor usado para calefaccién de la planta GS y en la concentracidn
final por destilacidn. Se considera también la reposicion en la caldera usada
para generar energia eléctrica, en caso que esta no sea suministrada desde

el exterior.
2.5.1.4, Tabla de requerimientos de agua

Los valores abajo mencionados fueron obtenidos en base a informaci6n de
las plantas canadienses de Port Hawkesbury y Bruce, y la norteamericana de

Savannah River.

REQUERIMIENTOS EN m3/hora

REFRIGERACION CALDERAS
Circuito Abierto GS .
p Energia
(circulacién) Con torres d/enfr. y Lo
PROCESO con piletas o re (Reposicidn) destila eléctrica
presas de enfr, cién
1700-2000 8.000-17.000 500-800 8,2—15* 10

% Este valor corresponde a un sistema de calefaccifn indirecta; existen dise
fios donde se utiliza inyeccién directa de vapor en el purificador de agua
agotada, por lo tanto se estima que este valor serd mayor, pero no se
posee informacidn al respecto.
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Al caudal total necesario para cualquiera de las dos alternativas (re-
frigeracién con torres de enfriamiento o por circuito abierto) se le debe

agregar un 2% de pérdidas ocurridas durante el tratamiento del agua.
2.5.2, VAPOR

Los requerimientos de vapor dependerdn también de las condiciones cli-
maticas, ya que en climas frfos se consume vapor en calentar el agua de pro-
ceso hasta 27-30°C, que es la temperatura de entrada en la 1ra. etapa.
Ademi3s, se deben calentar las tuberfas por donde circula H20 + HZS por enci-

ma de 20°C para evitar la formacidn de hidrato sdlido.

REQUERIMIENTOS EN t/h

Calefaccidn para Energfa Eléctrica

Planta GS y destilacidn

Loo - 550 (1) 131 (2)

(1) Los dos disefios posibles considerados utilizan vapor en condiciones
diferentes, uno a 11 atm-180°C y el otro a 28 atm-230°C, segiin se
adopte intercambio indirecto o inyeccidn directa de vapor, respectiva-

mente.

(2) Se utiliza vapor a 35 atm-400°C. Esto corresponde a una potencia ins-
talada de 30 MWe. En otros disefios, la potencia necesaria llega a

4O MWe, con el consiguiente aumento del requerimiento de vapor.

2.5.3. COMBUSTIBLE

Estimaciones reales del consumo de combustible se encuentran en el
Anexo XI A. Esos valores se obtuvieron de preofertas de dos firmas

oferentes.
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2.5.4, ACIDO SULFHIDRICO

Se debe contar con una carga inicial y un suministro de reposicién para
las pérdidas producidas durante el normal funcionamiento de la planta (aproxi

madamente el 5%).

E! HZS que se emplea debe ser de un alto grado de pureza, con un conte-

nido no menor de 99,5 moles %.

INVENTARIO REPOSICION

600 t 30-40 t/a

2.5.5. ENERGIA ELECTRICA

Se necesitan entre 30-40 MWe. Sobre la base del primer valor se han cal
culado los requerimientos de vapor indicados en 2.5.2., en la eventualidad

de tener que autogenerar la energia eléctrica.

Esta energia eléctrica puede también generarse utilizando motores diesel

o turbinas de gas.

2.5.6. PRODUCTOS QUIMICOS VARIOS

Se citan a continuacidn los principales productos usados para tratamien
to de agua; estas cantidades pueden variar de acuerdo al contenido de impure

zas del agua bruta a tratar.

El nitrégeno se utiliza fundamentalmente para purgar de &cido sulfhidrico

los equipos y tuberfas.
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PRODUCTO PLANTA CANADIENSE ESTIMACION PARA

PLANTA ARGENTINA

Nitrdgeno

Liquido 114 t/a

Acido Sulfirico 1 t/d 1,5 t/d

Hidroxido de So-

dio 50% 2 t/d

Auxiliar de Coagu-

lante al 40% 20-40 kg/d 140 kg/d

Sulfato de Aluminio 1,3 - 1,5 t/d 2,4 - 2,6 t/d

Bisulfito de Sodio 240 kg/d

Hipoclorito de Sodio
(100 gr /litro)

960-1440 1/d

Hidréxido de calcio

1,2 - 1,4 t/d
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I1.2.6. MATERIALES DE CONSTRUCCION
2.6.1. CONTROL DE LA CORROSION

E£1 éxito de la concrecidn del proceso GS se debe en gran medida a
los trabajos de investigacion y desarrollo que establecieron los efectos
de) HZS sobre los materiales de construccidn normalmente accesibles,
poniendo énfasis en un programa de investigacién sobre corrosidn, ya que
los fluidos del proceso son muy corrosivos sobre todo si se permite la

entrada de oxigeno a) sistema.

Los principales efectos del HZS sobre los aceros son los siguientes:

1. El acero al carbono se corree por el HZS disuelto en agua, pero
el sulfuro de hierro formado actia como un recubrimiento protector, o
sea que la corrosifn, a pesar de ser muy rapida al principio, disminuye
a una velocidad de penetracidn menor de 0,1 mm por afio luego de aproxi-
madamente 2.000 horas de expansidn. No obstante si la erosidn impide
la formacidn del recubrimiento de sulfuro, la velocidad de corrosién
sigue siendo muy alta. £s por eso que en el proceso GS, el acero al
carbono, debe usarse solamente para equipos que no estén sometidos a
un flujo turbulento de agua o a impactos de rocfos. En la practica, el
acero al carbono es satisfactorio para cuerpos de torres, carcazas de
intercambiadores de calor (si se protegen las boquillas de entrada),
tanques y la mayoria de las tuberfas.

2. Una parte del hidrégeno que se forma en la reaccidn del HZS con el ace-
ro difunde dentro y a través del metal. Esta difusidn causa los efec-
tos mas molestos de la corrosién y la formacidn de burbujas o protu-
berancias.

3. No se conocen inhibidores de la corrosidn que sean efectivos, tengan
propiedades fisicas convenientes, sean facilmente accesibles y tengan

costos tolerables para poder usarse en el proceso.

La corrosidén y sus efectos pueden mantenerse bajo control teniendo
en cuenta los siguientes factores:
a) Bajas velocidades, donde sea posible, de los flujos de tuberfias y
recipientes.
b) Se debe evitar la entrada de 1Tquido en las lTneas de gas.

c) Donde las altas velocidades son inevitables, como en valvulas de
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control y tubos de intercambiadores de calor, se usa acero inoxidable,
se prefiere AISI, tipo 316. No es apropiado el acero tipo 410,

d) Para asegurar la ausencia de fisuras y huecos, las chapas de acero que
se usan son seleccionadas cuidadosamente por ultrasonido.

e) Los fuelles de los instrumentos, tubos de bourdon y resortes,se ais-
lan para evitar el contacto con HZS'

f) El uso de muescas, de espesor minimo, en lugares donde se prevee ero-
sidén. Estas muescas se realizan desde el exterior de la tuberia de
forma que en ese lugar la pared del cafio tenga aproximadamente la mi-
tad del espesor normal, sirviendo como aviso de una rdpida corrosidn.

g) Las unidades se someten a una inspeccidn total anualmente y a pruebas

hidrostaticas.

£l acero al carbono y el inoxidable, se usaron para todos los pro-
cesos importantes, excepto los impulsores de los circuladores centri-
fugos que mueven al HZS. Estos impulsores son de gran diametro y ope-
ran a alta velocidad; por estas razones se construyen de una aleacidn

de aluminio.

La corrosién no ha sido un obstidculo serio en las primeras plan-
tas que aplican el sistema GS (Dana y Savannah River), y se pudo man~
tenerlas en operacidén el 96-98% del tiempo Gtil. La operacidn de es-
tas dos plantas ha permitido adquirir una gran experiencia en este
tema. lLos tubos de los intercambiadores de calor y los cuerpos de
vdlvulas de control construidos de acero al carbono resultaron ser
inapropiados. Los platos y clpulas de burbujeo de acero inoxidable tipo
410 sufrieron apreclable corrosién y hubo que reemplazarlos a los 4-5
aflos de uso. El ataque a tuberTas y paredes de recipientes fue despre-

ciable.

Un inconveniente adicional del problema de la corrosidn es la a-
cumulacién del sulfuro de hierro formado como producto de la corrosién.
La solubilidad del sulfuro de hierro disminuye cuando aumenta la tem-
peratura. Como resultado de esto el sulfuro de hierro formado en las par-
tes frias del sistema, precipita en los lugares calientes. Esta precipi-
tacidén puede disminuirse sensiblemente, reduciendo su solubilidad en el

lugar donde se forma. Se hace agregando iones sulfuro al agua de proceso
en forma de NaHS$,
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2.6.2. DESCRIPCION DE LOS PRINCIPALES EQUIPOS Y MATERIALES DE LA PLANTA
DE SAVANNAH RIVER

2.6.2.1. Condensadores primarios y secundarios

El gas de proceso de cada torre caliente se enfrfa a la temperatura de
la torre frfa en los condensadores primarios y secundarios. Estos son inter-

cambiadores de tubo y de carcaza, con cabezas flotantes.

El flujo, tanto en la carcaza como en los tubos laterales, es de paso
simple. En la primera etapa, dos baterfas paralelas de dos condensadores pri-
marios (4 intercambiadores) son seguidos por dos intercambiadores secundarios
en paralelo. En la segunda etapa un condensador primario estd colocado en
serie con un condensador secundario. Las superficies de transferencia de

calor estdn dadas en la Tabla N°2.

TABLA N° 2

Condensadores primarios y secundarios

ETAPA
Condensador primario, nimero de unidades 4 1
Superficie aproximada, m2 c/u Lol 349
Condensador secundario,niimero de 2 1
unidades
Superficie aproximada, m2 c/u 326 246

2.6.2.2. Intercambiadores de calor del sistema de purificacior del agua
agotada

El agua empobrecida en deuterio proveniente del fondo de la torre calien
te de la 1ra. etapa fluye a través de los tubos laterales y el agua libre de
gas, de la base del purificador fluye a través de la carcaza. Los intercambia
dores son unidades de tubo y carcaza verticales con cabezas flotantes. Hay una

baterfa de 3 intercambiadores en serie. La superficie total es de 41k m2.



11-57

2.6.2.3. Calentadores de 17quidos

Al 1fquido de las torres frias de ambas etapas se le eleva la tempera
tura hasta la de la torre caliente en intercambiadores mediante el agua
de deshecho agotada de HZS' Estos intercambiadores son unidades vertica-
les, con paso simple, de tubos y carcaza con cabeza flotante. Cada eta-
pa estd equipada con cuatro de dichos intercambiadores en serie. El 8rea
total de los intercambiadores de la 1° etapa es de 414 m2 y el area to-

tal de la 2° etapa es de 163 mz.

2.6.2.4, Bombas impulsoras de gas

Para la circulacién de los gases a través de ambas etapas de una
unidad se proveen dos bombas centrffugas a motor. Una para la 1° y otra
para la 2° etapa. Las partes ce las uombas que esidn expuestas al gas
de proceso son de acero al carbono, excepto los impulsores, que son de
aluminio. Las bombas impulsoras tienen sellos mecdnicos con carbén so-
bre la superficie de sellado, tipo 'stellite'. Detalles de disefio de

las bombas impulsoras estan dadas en la Tabla N° 3.
TABLA 3

Bombas impulsoras de gas

Etapa | 1t
Velocidad, rpm 3.600 3.600
Motor HP 1.000 600
Capacidad mol-gramo de H,S por hora 6.261 1.897
Ascenso de presidn a través de la bomba At. (&P) 2,3 3,7

2.6.2.5. Bombas impulsoras de lfquido

Todas las bombas de 1Tquido son centrifugas, excepto las bombas de
émbolo de golpe variable que alimenta al proceso OW y retorna dentro de
las unidades GS. Una empaquetadura enfriada por agua se usa para sellar
los ejes de todas las bombas centrifugas de la unidad GS. Las bombas en
la zona de alta concentracidn tiene sellos mecdnicos con dispositivos pa
ra recoger pérdidas, evitadndose la pérdida de material de alta concentra

cién. No se preveen bombas de repuesto en ninglin lugar.




[1-58

2.6.2.6. Purificador del agua agotada

Se prevé un purificador en cada unidad para eliminar HZS del agua
efluente de proceso. Este tiene 8,5 m de alto y 1,5 m de didmetro y con-
tiene 12 platos de burbujeo espaciados 50 cm. Cada plato estd dividido
en el centro y el flujo de liquido circula a través de cada lado. El agua
de alimentacidn se divide igualmente entre las dos mitades y permanece
separado en toda la columna. El flujo de vapor se divide también en dos

mi tades, dependiendo de la calda de presidén en cada mitad.

2.6.2.7, Torres de purga

Se proveen dos torres de purga en serie para cada grupo de 6 unida-
des con el objeto de eliminar los gases inertes del gas de proceso. La
torre de purga primaria tiene 7,6 m de alto y 1,5 m de didmetro y se lle~
na con 3,6 m de anillos Raschig cerdmicos de 2,54cm. Puede tratar 500
moles/hora de gas de proceso en contracorriente con 20.000 moles/h de
agua. La torre secundaria estd en serie con la torre primaria para depu-
rar HZS de los inertes, siendo estos ventilados a la atmSsfera. Esta es
de 5,4 m de alto y 3,4 m de didmetro y estad rellena con 4,5 m de anillos
de Raschig cerdmicos de 2,5 cm. El gas es depurado con 770 moles/h de

agua.
2.6.2.8. Sistema purificador del producto

El producto obtenido en los condensadores del primario y secundario
de la 2da. etapa se retira de las unidades y se almacena en un tanque.

El 1Tquido es purificado del H,S disuelto en una columna de 32 cm de dia-

metro y 7,2 m de alto, la cualzesté retlena con 4,8 m de anillos Raschig
de acero inoxidable de 5 cm de didmetro tipo 304. Un calentador a vapor
consistente en un intercambiador de tubos y carcaza de 16 m2 de superfi-
cie permite su ebullicién. El Ifquido purificado se enfrfa en un inter-
cambiador de tubos y carcaza de una superficie de 19m2 y se almacena en
un tanque. Un intercambiador de tubos y carcaza, de 24 mZ de superficie
reduce la humedad del HZS el cual retorna al proceso. Todos los intercam-

biadores estdn montados horizontalmente; los tubos son de acero inoxi-

dable tipo 304.
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2.6.3. CARACTERISTICAS DE LOS ACEROS

En general tienen que usarse aceros especiales al carbono, de alta
calidad, para la fabricacidn de la mayor cantidad de equipos donde el es

pesor no sea alterado en forma considerable por la corrosidn.

Las zonas de poco espesor requieren acero inoxidable tipo 304 o 316,
no obstante pueden usarse ciertos sustitutos en equipos especificos para
completar la construccidn en un tiempo razonable., El acero inoxidable
tipo 410 en secciones finas, no ha resultado satisfactorio. El tipo 304
es el mads barato de los aceros inoxidables comunmente accesibles, el cual

tiene una decuada resistencia a la corrosion.

El acero que se usa en la fabricaciGn de las torres, carcazas de
intercambiadores de calor y conductos de mayor presién poseen la espe-
cificacion ASTM A 212, Grado B '"'Firebox', Este es un grado de acero es-
pecialmente limpio con una pequefia incidencia de poros e inclusiones no
metdlicas. Las chapas que se usan en la fabricacién de los equipos GS fue
ron examinados con la ayuda de un ''‘Reflectoscopio Ultrasonico' para lo-

calizar poros y grietas.
TABLA N°4: ESPECIFICACIONES DE 1.OS ACEROS

ELEMENTOS MATERIALES

Torre de proceso

Carcazas, cabezas, boquilla ~---=--~~--=---~ Acero al carbono

Platos de burbujeos, platos --~-------===-=- Acero inoxidable 410
(ha sido reemplazado por acero
inoxidable 304)

Carcaza del purificador de producto --~----=-- Acero al carbono
Tanques =-==-===-~~-cm~—mcccmm et Acero al carbono
Carcaza de los condensadores primarios ~---~ Acero al carbono parcialmente

revestido con acero inoxidable
316
TUDOS === = e o e e Acero inoxidable 304 o 316
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ELEMENTOS MATERIALES

Condensadores secundarios

Carcaza --==-=--=--ommcm—cmce e mcen e Acero al carbono

Tubos =-==--~---=--vemm e El mismo que en los condensadores
primarios pero con la adicidn de
un anillo de refuerzo completo
para proveer proteccifn a la

carcaza en la 1° y 2° etapa.
Intercambiadores de calor del purificador

Carcaza --======mrm—rrecm e m e Acero al carbono

Tubos -=-==~=-m-cm-emmccmon oo m oo m oo Acero inoxidable 316

Carcazas ===---—=--=~-----meommcem e —mmce Acero al carbono

Tubos ======-=cmee—mom e mn e Acero (noxidable 316
Bombas de gas

Cublerta —-=--==s-=-soocmcommmmen e e Acero al carbono

Impulsor -—=-=-=~------sosmo——esemmemeomm oo Aluminio tipo 355

2.6.4. REQUERIMIENTOS DE LOS PRINCIPALES EQUIPDOS Y TUBERIAS PARA UNA
PLANTA DE 40O t/a

La siguiente lista enumera los princiaples requerimientos para una
planta de 400 t/a. Para poder ampliar el enfoque del problemz se comparan
dos plantas de la misma capacidad de produccién pero con distinto nime-

ro de mbdulos.

Tipo A: 1 mGdulo de 400 t/a
Tipo B: 5 mdédulos de 80 t/a
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Torres:
A B
Nimero: 6 22
Tamafio: 91 m de altura 61 m de altura
8,5 m didmetro 3,65 m didmetro
7t m altura
4,55 m didmetro
Materiales: L/T. STEEL
Lugar de fabricacidn: en el lugar En el taller

Bombas de gas:

Ndmero: 4 16

Tamafo: 5.000 PHP 1.000-1,500 BHP

Material:L/T. STEEL L/T. STEEL, fundido y
forjado

Intercambiadores de Calor del Proceso

Tipo: Cabeza flotante, flujo contra corriente
Nimero: 70 130
Tamafio: Didmetro grande Didmetro pequefio

Material:L/T.y tubos de acero inoxidable

Bombas GS:
Tamafo: Grande Pequefas
Material: L/T. o acero inoxidable

Cafierfas en GS:

Tonelaje: 2.000/2.500
Didmetro promedio: 30,5 15,2 - 20,3 em
Material: L/T.

Fabricacidén: Mayorfa en el lugar Mayoria en el taller
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Valvulas en GS:

Tamafio: Grandes Pequefas

Material:L/T (fundidos) L/T (fundido o forjado)
Torres para la Unidad de Destilacibn:

La misma para ambos, con relleno tipo Sulzer

o platos perforados.
Servicios:

lgual para ambos mbédulos

-~ Planta de tratamiento de agua,

~ Sistema generador de electricidad de emergencia (con
motores diesel o turbinas de gas).

~ Sistema generador de vapor de emergencia (en caso de
que se use vapor proveniente de um reactor, o cual-
quier fuente externa).

~ Agua de refrigeracién (sistema abierto o con torres de
enfriamiento).

-~ Almacenaje de HZS Yy gases inertes.

2.6.5. EXPERIENCIA EN LA FABRICACION Y CONSTRUCCION DE LAS PLANTAS
DE PORT HAWKESBURY Y BRUCE

2.6.5.1. Criterios de disefo

£s necesario que el acero al carbono sea de granulo fino; por ejem-
plo para la construccién de platos se usa ASTM A-516 Grado L1-70. Es-
te material no debe tener huecos ni inclusiones que puedan acumular hi-
drégeno. A medida que aumenta el tamafio de los equipos, aumenta el es-
pesor de los materiales usados, y es necesario un mayor control de cali-
dad durante la fabricacién para asegurar el granulado necesario, la au-

sencia de huecos, etc.

El uso de acero al carbono requiere que el disefio reduzca las velo-

cidades debajo de 2,14 m/seg vy cualquier circunstancia que pudiera re-
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mover la capa protectora de sulfuro de hierro. Logicamente en lugares
donde no sean posibles bajas velocidades de flujo, ni de turbulencias
por las caracteristicas del proceso, por ejemplo: bombas, platos de
contacto vapor-liquido, ciertas partes de los circuladores, algunas val
vulas, tubos y canales de intercambiadores y ciertas partes de las tu
berfas, se usa acero inoxidable 18/8 o también tipo 304, si las concen
traciones de cloro son bajas, u otro acero con alto contenido de nfi-

quel.

Siguiendo la tendencia mundial, se construyen, siempre que sea po
sible, plantas de gran capacidad constitufdas por unidades individua-
les grandes. La aplicacidon de esta filosoffa en las dos plantas cana-
dienses introduce el problema de considerables volumenes de HZS alma-

cenados en recipientes individuales,

Proporcionalmente a los mayores riesgos que ocasionarfan fallas
o escapes, se aumentan los controles de calidad de los componentes de
la planta para poder satisfacer las rigidas especificacicnes que se

necesitan.

2.6.5.2. Consideraciones sobre especificaciones de fabricacién

2.6,5.2.1, Torres

Las caracterfsticas m3s importantes en la fabricacidn de una

torre de contacto HZS/HZO de gran tamaiio son las siguientes:

a) Uso de pruebas ultrasénicas en las chapas de acero al carbono para
asegurar uniformidad.

b) Conveniente disposicién de las chapas para facilitar la construccidn
y minimizar las soldaduras en el lugar de emplazamiento.

c) Técnicas para erigir y soldar en el lugar de emplazamiento.

d) Inspeccién de las soldaduras mds importantes.

e) Liberar "in situ' las tensiones en las torres totalmente erigidas.

f) Nivelacidén de los soportes de los platos y ausencia de deformaciones
en las soldaduras.

g) Correccidn y nivelacién durante la instalacidn de los platos.
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Las torres se van erigiendo soldando trozos de chapa de 8,9 cm de
espesor y 6,85 m de largo por 3,16 m de ancho formando anillos que pe-
san aproximadamente 70 t cada uno. Cada anillo se eleva hasta la posicion
que va a ocupar mediante una grda de 130 m de altura y se suelda en to
da su circunferencia al colocado anteriormente. A una altura aproxima-
mada de 85 m se completa la torre soldando una tapa previamente construi
da.

La calidad de las soldaduras es importante debido a la tensidn so
bre la soldadura, a la alta temperatura del ciclo de eliminacidn de ten
siones, y al hecho que la configuracidn no se presta para un examen ra
diografico. Es particularmente importante que el primer pasaje de sol-
dadura en la base de la unidn, esté libre de grietas. Esto se inspec-
ciona usando tinta penetrante, y una supervisidn constante del traba-
Jo realizado por soldadores competentes. Luego del primer pasaje ma-
nual, se completa la soldadura con un equipo automitico de soldadura

periférica.

La soldadura ya completa se examina con equipo de ultrasonido,
Para esto propdsito se construye una réplica exacta de las uniones en
el laboratorio, con defectos que se van a controlar. Posteriomente al
tratamiento térmico de las soldaduras, se hacen ulteriores inspeccio-

nes usando tinta penetrante o métodos magnéticos.

Cuando es posible, todas las soldaduras se radiograffan en un 100%
si la geometrfa no lo permite se prueban con ultrasonido o métodos mag-

néticos.

La eliminacifn de tensiones en los recipientes requiere un control
intensivo y planificado. El calentamiento de las paredes de los prin-
pales recipientes se efectlda con llama luminosa usando quemadores es-

peclialmente disefados a fuel-oil.

Se eliminan las tensiones en las soldaduras de las boquillas de
extensidn por tratamiento térmico con elementos de calentamiento eléc-

trico que se envuelven alrededor.

El control adecuado de la longitud de la 1lama y de la forma se

cumple usando circuito cerrado de televisidn donde no es posible el
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acceso directo. La localizacidon de las termocuplas es importante y se usan
72 en cada torre durante la operacidén de eliminacidn de tensiones conec-
tadas a potencidmetros registradores. La aislacidn adecuada se aplica por
spray en la parte exterior del recipiente durante el tratamiento de elimi
nacién de tensiones. No se permite ninguna interrupcidn en el proceso de
eliminacidén de tensiones, de manera que la eleccidn del momento de este
proceso es importante, para evitar condiciones climdticas extremas, que
puedan causar importantes pérdidas localizadas de calor. Fuertes vien-
tos, con o sin lluvia, pueden causar pérdidas de calor tales que, las
temperaturas no puedan ser controladas dentro de los |Tmites permitidos
por el cSdigo ASME. Se hace en todos los casos un control con la ofici~
na meteoroldgica mds cercana. Para una mejor eficiencia, los platos
perforados deben estar nivelados y de la misma manera deben estar nive-
lados los soportes, que consisten en anillos soldados en el interior de
la cubierta exterior, cada 45,7 em. La tolerancia que se admite durante
la construccidn es de ¥ 0,4 cm sobre el didmetro de 8,54 m. Las barras

de soporte de las bandejas requieren una soldadura de 1,27 cm en la par-
te superior y en la parte inferior, y es necesario alternar pasajes de
soldadura entre la parte superior y la parte del fondo. Cualquier dife-
rencia en encogimiento de la soldadura entre la parte superior y el fondo
puede cambiar la elevacidn significativamente en el borde interior de la

barra.

2.6.5.2.2. Platos de contacto vapor/1fquido

Los platos de contacto usados en el método GS tienen dos funciones:
la mezcla Tntima de las corrientes para producir la transferencia de ca-
lor en forma directa y el contacto para realizar el intercambio hi-

drégeno/deuterio.

Como se indicd antes, en los casos en que exista alta turbulencia,
como sucede en los platos de contacto, se debe usar acero inoxidable.
Debido a la susceptibilidad, a la corrosidn por tensiones con formacidn
de quebraduras del acero inoxidable en un ambiente de HZS’ se especifi-

ca una dureza ITmite Rockwell C 22 para cualquier plato en plantas GS.

Los platos para la 1° y 2° etapa de las unidades GS de Bruce vy

Port Hawkesbury, son respectivamente de 8,54 y 7,47 m de didmetro. En
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la figura 26 se ve un plato de este tipo.

Estdn formados por un gran nimero de partes que se encuentran rema-
chadas dentro de las torres, y las tolerancias dimensionales y de nivel
determinadas por requerimientos funcionales, son severas considerando el
tamafio de las partes involucradas. La fabricacidn de las partes indivi-
duales de los platos incluye las siguientes operaciones:

a) Moldeado por pestafadora

b) Moldeado por rodillos

c) Punzado (incluyendo perforado y moldeado de los soportes)

d) Cortado (con sierra de friccidn o corte con arco de plasma cuando la
longitud excede los 4,2 m)

e) Soldado

Todas estas operaciones, excepto el soldado y el corte por plasma,
incluyen considerable trabajo en frfa, y por lo tanto, un endurecimiento
del material cuya dureza final depende del grado de trabajo en frfo. La
dureza mixima permisible especificada Rockwell C 22, es bastante baja en

relacidén a los métodos generales de ingenierfa de fabricacién.

Normalmente, alguna forma de tratamiento térmico se emplea para e-
liminar tensiones o dureza excesiva generada por el trabajo en frfo. Sin
embargo, en este caso el templado de partes de platos después de su fa-
bricacidn no es prédctico, debido a la longitud y forma de la mayoria de

los elementos que producirdn considerable distorsidn -

E! enderezamiento subsiguiente requiere mds trabajo en frfo y es
excesi{vamente caro. Adem3s los hornos para templar y enfriar los compo-
nentes mds grandes (de hasta 8,4 m de longitud y de mds de 454 kg de

peso) no existen en Canada.

Como el templado estd fuera de la cuestidn, los lTmites de dureza
requieren que se tomen cuidados especiales en la seleccidn de los ma-
teriales y en los métodos de fabricacién. Los materiales de construc-
cidén son aceros inoxidables 304, 304 L, 316 y 316 L. Los tipos de bajo
contenido de carbono se usan en donde existe soldadura estructural vy
soldadura por puntos. Las planchas se solicitan con un terminado de tem-

plado y decapados hasta una dureza de Rockwell B82 mdxima (no se trata



Figura 27 - Plato de Doble Flujo Transversal, de 8,5 m. de Diametro.

Planta de Bruce
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del miximo B88 indicado en ASTM 167-63).

Los proveedores deben ajustar el ciclo de templado para obtener plan
chas tan blandas como sea posible. Un buen enfriamiento es esencial para
evitar una red de carburo. Las planchas se mantienen tan planas como sea
posible durante el tratamiento a rodillo en caliente, el templado y la o-
peracidén de decapado a fin de hacer mfnimo el trabajo en frio en las plan

chas aplanadas antes del cortado o cizallado final.

Se producen problemas cuando se aseguran planchas para vigas largas
y canales. Las planchas de mds de 7,63 m de targo se requieren en bandas

angostas de 9,53 a 60.96 cm.

Esta longitud es mayor que las cuchillas de las cizalladoras para
planchas mis grandes que existen. E) cizallado en pasos no producira
ptanchas de la horizontalidad o tolerancia dimensional requerida. Enton-
ces, las planchas se tratanen rodillo caliente a medidas aproximadas vy
se cortan al ancho por serruchado con sierra en frfo. Para este propdsi-
to se estd desarrollando una mdquina de doble cabeza de corte por arco

de plasma.

A los productores de acero inoxidable se les solicita seleccionar
el tipo 304 y el tipo 304 L que estdn bien por encima del mfnimo del
contenido de nfquel y manganeso para ayudarlos a suministrar planchas
tan blandas como sea posible. Este material se endurece mids rapidamente
que el tipo 304 sin estos elementos. La escasez y el alto precio del
nfquel, sin embargo, favorece que los productores fundan el tipo de
acero de la serie 300 con nfquel tan cerca del minimo del rango como
sea prictico y ésto ha hecho diffcil mantener la dureza debajo de RC

22.

No hay forma de evitar completamente el trabajo en frio en la fa-
bricacidn de partes de platos; sin embargo, en algunos casos el grado
de trabajo en frfo puede minimizarse por cuidadoso disefio mecanico y
técnicas de fabricacidn. En el caso del cizallado, agujereado y cor-
tado con sierra, la agudeza de los bordes de corte de los punzones
y de los moldes se mantiene a un alto nivel para hacer minima la for-

macidn de rebarba en el borde del corte.
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Donde se incluyan materiales de doblado, por ejemplo por pestafa-
do o formado por rodillos, el endurecimiento debido al trabajado puede

controlarse bastante bien mediante un buen disefo del doblez.

Para evitar que el grado de dureza exceda el Rockwell €22, se deben
usar amplios radios de doblez. Sobre la base de ensayos de banco lleva-
dos a cabo con materiales de acero inoxidable desde 0,20 hasta 0,64 cm
de espesor, debe usarse un radlio interior mfTnimo de curvatura del doble
que el espesor del material que se dobla, en el disefio de los platos. En
la mayorfa de los casos se determind que esta especificacién era modera-
da, pero, se encontraron problemas en el pestaffado de planchas pesadas
304 (de 0.95 cm de espesor) para la parte inferior de los platos de Bru-

ce.

Las planchas fueron mis duras de lo esperado, alcanzando un 1Tmite
B 88 de acuerdo a la norma ASTM 167/63 y con un bajo contenido de nf-
que! (menos del 9%). AsT, aln con un radio de giro amplio, se debe te-

ner cuidado que se compre material blando.

De las discusiones con los proveedores se concluyd que: el 1Tmite
méds bajo que puede establecerse para dureza de acero inoxidable comer-

cial es B 82, Esta especificacidn se parta de la ASTM 167-63,

2,6.5.2.3. Intercambiadores de calor

En la planta existe un gran nGmero de intercambiadores de calor tu-
bulares. La mayorfa de éstos trabaja con HZS hdmedo o sus soluciones a-

cuosas, por lo menos en uno de sus lados.

Para las cubiertas exteriores y los canales de los intercambiadores,
el uso de planchas de acero inoxidable serfa prohibitivo, donde existe
turbulencia, por lo tanto, se consideran dos opciones: 1) en la planta de
Port Hawkesbury, el acero inoxidable se us6 dentro de cubiertas de acero
al carbono; 2) en Bruce, se eligieron recubrimientos de acero inoxidable
ya que al ser diseiiados con bridas, su fabricacidn presentaba algunas di-
ficultades durante el armado del intercambiador. Cualquier tipo parece ser

satisfactorio si se disefa y fabrica adecuadamente.
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Uno de los requerimientos de todas las boquillas (tanto en reci-
pientes como en intercambiadores, cafierfas, etc.) es que las bridas se
trabajen de manera de asegurar adecuado asiento de las empaquetaduras
para que haya un cierre efectivo. Se usaron empaquetaduras en espiral de
tefl16n hilado relleno con acero inoxidable y los bulones se giraron has-
ta un torque maximo de tensidn de 2.700 kg/cm2 para evitar sobretensidn
de! buldn. Es absolutamente esencial que esta torsidn esté bajo comple-
to control de inspeccidn y que se mantenga la calibracidn de las llaves

de torsidn. Si una pérdida de H,S actlia sobre un buldn con sobretensidn,

2
la corrosidn es muy rapida.

Las planchas para los tubos forradas en acero inoxidable requieren
una fabricacién muy especial. Por un lado, la dureza del acero al car-
bono con el que se fabrica el tubo por estindraje debe ser considerable
para ofrecer tanta resistencia como sea posibie a la expansidn del tubo
de acero inoxidable y para reducir el trabajo en frio tanto como sea
posible. Por otra parte, el forro de acero inoxidable debe ser muy blan-

do para que tenga la mejor resistencia a la corrosiodn.

Similarmente, las tolerancias de los didmetros exteriores del tu-
bo y las de los agujeros del mismo, debe mantenerse en 1Tmites muy es-
trechos de manera que sean posibles yna expansién y un trabajo en frio
minimos. Agujeros de mayor tamafio producen uniones que pierden y que no
pueden ser cerradas por ulterior tratamiento de cilindraje sin temor

que los tubos se quiebren debido al trabajo extra en frfo.
2.6.5.2.4. Tuberfas

El disefo de los sistemas de caferfas debidé tener en cuenta los
siguientes factores claves:
a) Uso de uniones a bridas en la minima cantidad posible, no impidien-
do el sistema de inspeccién y la posibilidad de retirar equipos.
b) Uso de aleaciones donde no se pueda evitar la turbulencia.
¢) Longitudes lo mds cortas posibles sin que se impida el manteni-
miento y accesibilidad operativa.
d) Adecuado disefio de soportes y estructura general para minimizar

las tensiones bajo las presiones y temperaturas de operacidn,
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Hay tres caracterfsticas interesantes respecto de la construccidn
de los sistemas de cafierfas. Uno, es el cuidado con el que deben colo-
carse todas las lineas, para proveer la mfnima tensidn, evitar la corro
sidn y posibilitar el correcto drenaje que evitan bolsones en los cuales
puede producirse la formacidn del hidrato, cuando las 1Tneas se sacan de
servicio para mantenimiento. E)l segundo, es el cuidado con el que las u-
niones a bridas deben alinearse y torsionarse. La torsidn requerida ha
sido mencionada previamente cuando se habld de intercambiadores de ca-
lor. Aln el menor desalineamiento anterior a la colocacidn de bulones
puede provocar una sobretorsidn. La tercera caracterfstica se refiere
a la aislacidn. En Port Hawkesbury se previd mucho mds que en Bruce, que
la aislacidén pueda ser retirada facilmente, para inspeccionar las unio-
nes a bridas por posibles pérdidas, durante el mantenimiento. También
en todas las uniones de cafios de acero al carbono en contacto con HZS
himedo, se fabricaron paneles especiales de aislacidén que se armaron
sobre cada unidn para permitir la inspeccidn del espesor del metal en
la pared de la unién. Por este método cualquier corrosién prematura

serd detectada a tiempo para tomar los recaudos necesarios.

2.6.5.2.5. Trazado de vapor

Para prevenir la formacidn de hidrato es esencial un extenso sis-
tema de recorrido del vapor, bien construido y con materiales seguros en
todas las cafierfas que contengan HZS hiimedo. Generalmente se elige entre
los siguientes materiales: cobre, acero inoxidable serie 300, acero al
carbono o acero inoxidable serie 400, El cobre no es conveniente debido

a su pobre resistencia a la corrosidn en atmsfera de HZS°

Como se usa aislacién de fibra de vidrio, hay una gran posibilidad
de que se filtren cloruros, lo que hace que el acero inoxidable no sea
una eleccidn conveniente debido al quebrado por corrosidn, provocado por
la tensidn. El acero al carbono no es adecuado ya que la formacién de
un depdsito en el interior de los tubos taparfa las trampas de vapor. La
serie 400 es adecuada desde el punto de vista de la corrosidn y por es-
te motivo fue elegido el tipo 405. Sin embargo, el material es diffcil
de fabricar ya que se trabaja en frio, requiriendo técnicas muy cuida-
dosas de doblado para evitar fracturas. Para dobleces agudos se hacen

pasos intermedios de templado.



-7

Alrededor de equipos tales como bombas y vaivulas se hacen confi-
guraciones especiales prefabricadas para curvas que necesitan muchas
uniones. E1 tipo de uniones estd limitado a dos tipos que son: una unidn
mecanica del tipo tubo a presidn y un tipo de soldadura especial de plata-
bronce. Esta Gltima se emplea en la mayoria de las uniones. Ya que la in-
tegridad de cada unién no puede ser controlada por métodos no destruc-
tivos, la unidén debe ser hecha por mano de obra de muy alta especializa-

cidén con personal entrenado.

Otra desventaja del acero 405 es que no puede obtenerse en bobinas

de gran longitud, lo que obliga a efectuar muchas mis uniones.

2.6.6. CONCLUSIONES

Para lograr un buen disefio y su posterior concrecidn, es necesario
poseer un profundo conocimiento tédrico del proceso, realizar una cuida-
dosa seleccién de los materiales de construccidén y disponer de rigidas

normas de fabricacién.

De los ejemplos citados en este trabajo se deduce que, los aspectos
mis importantes tenidos en cuenta-durante la construccién de las dos plan-

tas de agua pesada canadienses- fueron: el control de calidad y la inspec-

cién de obras.

Se pudieron aplicar, con algunas modificaciones, las técnicas y orga-
nizacién desarrolladas para el disefio y tonstruccidén de instalaciones nu-
cleares, al caso de una planta quimica, en un grado tal como no habfa sido

nunca realizado anteriormente en la industria.

La fijacidn de estas premisas como fundamento de trabajo, se prevee,
conducird a plantas con alta seguridad, larga vida de operacidn y con la

mayor garantia posible de produccién.
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11.3. INTERCAMBIO ISOTOPICO NH3/H2
Y PROCESOS CON AMINAS
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I1.3.1. METODO NH4/H,
3.1.1. INTRODUCCION

El proceso se basa en poner en contacto a contracorriente H2 ga-
seoso con NH3 lfquido: el deuterio que contiene al hidrdgeno pasa, en

parte, al NH_,, segiin la reaccidn:

3’
> Pl
NH3 11q. + HDgaS < NHZD 1iq, + H2 gas
El coeficiente de intercambio a (ver Anexo |) varfa de 5,9

{t = -40°C) a 2,96 (t = 60°C).

El H2 utilizado en el proceso contiene alrededor de 130 ppm de
deuterio y se recupera un 70-80%, necesitdndose grandes caudales pa-
ra lograr una produccidn significativa de DZO' Los desarrollos reali-
zados hasta la fecha para producir agua pesada por este método sola-
mente han contemplado la utilizacidn de ''gas de sintesis', o sea
una mezcla de nitrégeno e hidrdgeno, estando la produccién maxima de
DZO determinada por la de este gas y por lo tanto relacionada directa-

mente con la de amoniaco, a cuya s ntesis se lo destina,

Esta reaccidén de intercambio puede )levarse a cabo mediante
procesos monotérmicos o bitérmicos ( ver Anexo 1) y éste Gltimo admi-
te ademids 2 variantes (con y sin agotamiento del contenido de deute-

rio).

Hasta el presente se ha instalado una planta que utiliza este méto-
do en Mazingarbe, Francia y est3n en construccidn tres mis en la India,

como se resume en la Tabla 5,
En lo que sigue se presentan algunas caracteristicas generales
de! método e informacién sobre distintas variantes del proceso, ejem-

plificidndolos con datos de plantas basadas en las mismas,

3.1.2. CINETICA DE LA REACCION DE INTERCAMBIO 1SOTOPICO. CATALISIS

Contrariamente al caso de HZS/HZO que no requiere catalizador,



11-78

en el sistema NH3/H2. la velocidad de reaccidn es practicamente nula

en ausencia de catalizador.

TABLA 5: Plantas de Agua Pesada que utilizan el proceso NH3/H2

Afo de

LUGAR Capacidad Constructor/ puesta_

Usuario Método enczgr

Mazingarbe, Francia 26 Air Liquide | Monotérmico | 1967*
Baroda, India 67 GELPRA/DAE Monotérmico | 1974/75
Tuticorin, India 71 GELPRA/DAE Monotérmico | 1975/76
Talcher, India 63 UHDE/DAE Bitérmico 1976/77

* Dejo de funcionar en 1972.

En 1950 se encontrd que el amiduro de potasio es un cataljzador

conveniente, pero ain con este catalizador, la velocidad de intercam-

bio de deuterio entre el hidrogeno y el amonfaco es relativamente lenta.

El mecanismo total consiste en una absorcidn con reaccién quimica.

Se establecid que a concentraciones del catalizador mayores que

0,IM, la velocidad de reaccidn estd limitada por la difusidn de hidré-

geno a través del 1Tquido.

cidad del

dor y es controlada por la velocidad de la reaccidn quimica.

En cambio, a muy baja concentracidn, la velo-

intercambio es proporcional a la concentracion del cataliza-

Estudios realizados en el ambito de temperatura comprendido en-

tre -40 y + 20°C, indican que para concentraciones de amiduro de po-

tasio de 36 g/litro, el tiempo medio de la reaccidn de intercambio, es

del orden de 0,04 a 0,02 segqundos.

No obstante ello,

la velocidad de

intercambio resulta muy lenta a causa de la baja solubilidad de H, en

el amonfaco.

La solubilidad del hidrégeno en amoniaco, puede ser incremen-

tada aumentando la presidn.

Resultados de algunos autores

in-
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dican que la velocidad de intercambio es una funcién lineal, Por otra
parte, se encontrd que, a la misma presidn total, la velocidad es mayor
cuando se trabaja con hidr8geno que cuando se trabaja con una mezcla de

hidrégeno y nitrégeno (gas de sintesis),

Se ha establecido también que los amiduros de cesio y rubidio son
catalizadores mds efectivos que el de potasio, Ademis, son mis seguros
para manipular y mis solubles en amoniaco, pero su alto costo limita

su utilizacidn.

Es conveniente que la temperatura de intercambio sea lo mas baja

posible, para aprovechar el mayor coeficiente de intercambio,

Por el contrario, son deseables altas temperaturas para lograr una
ridpida transferencia de masa, lLas menores temperaturas compatibles con
una aceptable velocidad de transferencia de masa estan probablemente

entre ~30 y -40°C.

3.1.3. REOUERIMIENTOS DEL GAS DE SINTESIS

El catalizador reacciona con impurezas oxigenadas dando productos
insolubles, por lo que es necesario purificar el hidrogeno o el gas de
sTntesis para reducir el contenido de 02, HZO’ COo vy CO2 hasta el orden
de ppm. Esta purificacion se puede realizar de distintas maneras las
que comprenden en general dos etapas: en la la. se reduce el conteni-
do de impurezas por lavado con lfquidos criogénicos (nitrdégenc o amo-
nfaco), o bien se elimina el oxigeno con un catalizador, seguido de
deshidratacién del gas con alimina, En la 2da. etapa se trata el gas
con solucidén de amiduro de potasio en amonfaco 1Tquido para destruir
las trazas remanentes de impurezas, separdndose en esta parte cualquier
producto inscluble, por ejemplo hidréxido de potasio, formado por
reaccién con el catalizador y evitdndose asi su formacién en ltas colum-

nas de intercambio.

El gas de sintesis que entra a la planta de agua pesada debe ser
lo mis rico posible en deuterio. En general, es mi3s pobre en deuterio

que el gas natural del cual proviene, debido a que durante su genera-
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cion se empobrece en la seccién de ''reforming" y en la etapa de purificacidn,
donde el deuterio pasa al condensado. Por recirculacién del condensado puede
evitarse este empobrecimiento y el contenido en deuterio puede elevarse a

unas 130 ppm.

3.1.4. PROCESO MONOTERMICO

El esquema general del proceso es parecido al de una destilacién. EIl
intercambio isotdpico se realiza dentro de la columna de intercambio (figura

27), entre el gas de sintesis (3H2 + N,) y el amonfaco 1Tquido, el que se

2)
enriquece en deuterio. El condensador de una destilacidén cldsica se reempla-
za por un sistema de sintesis de amonfaco (este es el punto de la instalacién
""pobre'' en deuterio) y la caldera es reemplazada por un sistema de disocia-
cidn de amonfaco (punto ''rico' en deuterio), que permite la conversidn de

fase.

El gas de sintesis transfiere el deuterio al amonfaco en la parte A de
la columna, antes de entrar al sintetizador (S). La mayor parte del amonfiaco
producido sale como tal, y el resto se usa como reflujo lfiquido. El amonfaco
enriquecido, que abandona la base de la columna, se''craquea' convirtiéndose
en C en nitrégeno e hidrégeno. Estos constituyen el gas que circula a contra-

corriente en la parte B de la columna de intercambio.

El amonfaco enriguecido se extrae en el punto D y se somete a una con-
centracidn final por destilacion para obtener ND3' El ND3 es posteriormente
disociado y por combustidén se obtiene agua pesada. Este sistema se us6 en

la planta de Mazingarbe.

Otra forma de realizar la concentracidén final consiste en poner en

contacto el amonfaco enriquecido con agua, estableciéndose el equilibrio:

>
NHZD + H20 « NH3 + DHO

Este es casi instantdneo y la constante de equilibrio es cercana
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a la unidad. La columna de contacto se disefia como una columna normal

de destilacién agua-amonfaco. El producto de cabeza es amonfaco libre
de agua, que retorna a la (Gltima etapa de intercambio frio~caliente. EIl
agua enriquecida se envia a una destilacidén de dos etapas; el producto
de cola de la {ltima etapa es agua pesada practicamente pura. El pro-
ducto de cabeza de esta destilacion se retorna a la destilacién agua-amo

niaco. Este método se usa en la planta de Baroda, India.

Una tercera alternativa para esta {iltima etapa serfa la destilacidn
de hidrdégeno enriquecido obtenido por ‘'‘craking'' de} ND3.
Este esquema relativamente simple, se complica por la necesidad de

separar el catalizador y ademds purificar el gas de sintesis (ver 1.3.).

El catalizador se recupera del amoniaco por evaporacidn en la ins-

talacidn (E), antes de volver a la columna de intercambio isotdpico.

Como en el proceso monotérmice el amonfaco 1Tquido empleado como re
flujo se ''craquea'' y se convierte nuevamente en gas de sintesis, conse-
cuentemente es necesario reconvertir este gas '‘craqueado'' a amonfaco 17-
quido, después de haber pasado a través de las torres de intercambio pa-
ra suministrar el reflujo necesario. Esto puede llevarse a cabo, o bien
aumentando el tamafo del sintetizador de amonfaco de la planta de fer-
tilizante, o instalando otro separado, pero mas pequefio, en la planta
de DZO'

3.1.4.1. Descripcifén de la Planta de Mazingarbe
Un esquema general de la planta se presenta en la figura 28.

a) Datos generales:
La Plantade Mazingarbe se construyd entre 1964 y 1967, y comenzd
a funcionar en Diciembre de 1967, en condiciones satisfactorias.

Debido a un accidente en la planta de sintesis de NH, a que estaba

3

acoplada dej6 de funcionar en 1972 y no fue nuevamente puesta en marcha.
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La planta de sintesis de amonfaco tenfa una capacidad de 650 t/d,
aunque en realidad, la produccidon era de 535 toneladas, puesto que las
115 toneladas restantes, servian de reflujo quimico a la torre de inter

cambio isotdpico.

La capacidad nominal de produccidn de la planta era de 20 tonela-

das por afio de 020.

Durante su funcionamiento se constatd una perfecta regularidad de
marcha, con un factor de disponibilidad, que 1legd a 92% en el curso

del Gltimo afo de funcionamiento.

b) Intercambio isotdpico:
El intercambio isotdpico se realizaba en una torre, sometida a

una presién similar a la de sintesis del amonfTaco (350-450 kg/cmz).

Como debe asegurarse un contacto lo mds eficaz posible entre las
fases liquida y gaseosa, para que el intercambio se realice a una ve-
locidad aceptable, se adoptd un eyector cuyo principio se muestra en
la figura 29 . El gas aspira el liquido formando una emulsidn, la que
favorece el intercambio. Esta avanza dentro de una cimara de reaccidn
y luego se divide en un separador. La pérdida de carga del eyector es
grande, porque debe compensar una altura considerable de liquido,
siendo necesaria una bomba para hacer circular el liquido de un plato
a otro. La puesta a punto de estas bombas inundadas fue muy prolongada,
l1legando a mas de 10.000 horas de ensayos diversos. Los eyectores
fueron probados en instalaciones piloto, que permitian caudales de

5.000 Nm3/h, antes de ser utilizados en escala industrial.

La temperatura de la torre de intercambio era de -25°C en Ay de
-10°C en B. .El enriquecimiento primario era de 100 veces el tenor na-
tural. El producto de la torre de intercambio contenia alrededor de
1% de DH2

terio y obtencidn de DZO'

N y alimentaba las siguientes etapas de concentracidn de deu-

¢) Cracking del amonfaco:

Se debe subrayar particularmente la necesidad de reducir las
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pérdidas (uniones especiales, soldaduras), que en esta parte '‘rica' en
deuterio, representarian una proporcién no despreciable de la produccién.
Para poner a punto el sistema de '‘'cracking' de amoniaco incluyendo el
catalizador utilizado, se construyd una planta piloto de una capacidad
de disociacién de 1 tonelada por hora. El1 catalizador de ''cracking'' de
amonfaco fue puesto a punto en estudios anteriores, y no fue reemplaza-

do después de la puesta en marcha.
E1 "cracking' se efectuaba a 55-60 kg/cm2 y 550 a 580°C.

d) Recuperacién y reciclado del catalizador:
Antes de disociar el amoniaco, es necesario recuperar el cata-
lizador que lleva disuelto. La separacién se efectuaba por evaporacidn
a 20 kg/cm2 y a la solucidn concentrada en amiduro, se le extrafa su deu
terio por lavado en una torre especial y se mezclaba de nuevo con el
amonfaco ''pobre' que venia del sintetizador, antes de entrar en la parte

superior de la torre de intercambio.

e) Concentracién final:

La concentracién final se obtenia por destilacidn de amonfaco a
presidn cercana a la normal y temperatura de -30°C. Esta se efectuaba
primero en una columna de platos y de alli el amoniaco deuterado se
hacia pasar a una columna con relleno, en la cual se hacia la rectifica-

cion final. El producto rico obtenido ecra ND_ practicamente puro. Des-

3

pués de la disociacién del ND, y la combustidn del deuterio, era necesa-

3

rio tratar el agua pesada obtenida, en un intercambiador de iones, para

obtener la pureza quimica exigida.

f) Acoplamiento a la planta de amoniaco:
E! acoplamiento con la planta de amoniaco no produjo ningin pro
blema. La planta de agua pesada se comportd, a pesar de las inevitables

variaciones de caudal, como una torre de lavado suplementaria.

La fabricacién de amonfaco se vio beneficiada por la gran pure-
za del gas exigida por la unidad de agua pesada y se encontrd un aumento

notable en la vida Gtil del catalizador de sintesis.
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g) Catalizador:
El amiduro de potasio se fabricé a partir de potasio metdlico,
el cual se disolvia en NH,. El potasio de pureza 99,8% fue iguaimente

3

producido en Mazingarbe.

El consumo de potasio fue del orden de 0,6 kg por cada 100 t de

gas a tratar.

h) Control de procesos:

Las mediciones de presidon, caudal y temperatura eran transmiti-
das a una sala de control comiin con la de la planta de amoniaco. Las con
centraciones isotbpicas se determinaban con un espectrémetro de masas
mediante muestreo manual. La concentracién final de agua pesada se medfa
en forma continua por espectrometria infrarroja. La marcha de la planta
de agua pesada fue muy estable y las principales causas de variacidn so-

lo produjeron cambios pequeiios de produccién (ver tabla 6).

TABLA 6
VARIACION DEL 2 DE LA PRODUCCION
PERTURBACION VALOR NOMINAL NOM I NAL
Caudal de la seccidn t oy ty
de disociacién
Temperatura de inter- .
cambio isotépico - 5°C -2
Caudal de alimentacién + 10% +5

i) Seguridad:
Al problema bien conocido de la presencia de hidrdgeno y amonia-
co, se sumaba el hecho de que en la planta se producia y se trabajaba

con potasio metdlico y amiduro de potasio.
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Sin embargo, en el perfodo considerado no hubo que lamentar ningln acci
dente, debiéndose hacer notar que el personal fue especialmente entrenado

para trabajar en la planta.
3.1.5. PROCESO BITERMICO
3.1.5.1. Esquema basico sin agotamiento

Un esquema del método bitérmico se muestra en la figura 30.

La instalacidn estd formada por dos torres de intercambio a distintas
temperaturas, a través de las cuales circulan en contracorriente el amonfaco
y el gas de sintesis,al cual se le extrae el deuterio.

La corriente liquida entra a la torre fria y mientras fluye hacia abajo
se enriquece progresivamente en deuteric por intercambio con el gas de sin-
tesis. Una parte de la corriente que sale de la torre fria se extrae como
producto; el resto alimenta la torre caliente, en la cual el amoniaco cede

el deuterioc que contiene al gas de sintesis que fluye hacia la torre fria.

La médxima recuperacidn de deuterio estd dada por la ecuacién:

. = % Fria - o Caliente _ 5,17-2,96 _ 0,427
o Fria 5,17

o sea, aproximadamente 43%.

Este procedimiento permite el reciclado del catalizador a través de todo

el sistema,sin tener que implementar una recuperacidn del! mismo.

El diagrama de operacién del proceso (Grafico de McCabe-Thiele) se
muestra en la figura 31. Es necesaria una conveniente eleccidn de las tempe-
raturas para obtener una optimizacidn global de la planta. La de la columna
fria estd limitada por varios factores. La minima estd fijada por la de

solidificacidn del NH3 a -78°C.
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Aunque o es muy alto a bajas temperaturas, la velocidad de intercambio
decrece con la temperatura y por ello se necesita un mayor tiempo de contac-
to y, por lo tanto, un aumento en la longitud de las torres de intercambio.
La eficiencia del plato baja con la temperatura, y esto solo puede evitarse

usando platos de disefio mds complicado.

También con el descenso de la temperatura, la eficiencia de las maqui-
nas frigorificas baja y es, ademds, mayor la pérdida de calor, lo que se

traduce en un aumento del consumo de energia para calefaccidn.

La temperatura de la columna caliente estd limitada por dos factores:
la presidn de trabajo y los valores de a. Estos Gltimos varfan poco con la
temperatura de esta zona. A medida que la misma aumenta, el contenido de
amoniaco en la fase gaseosa es mayor, lo que causa un mayor consumo de ener

gfa térmica.
3.1.5.2. Esquema basico con agotamiento

La recuperacidn de deuterio se mejora notablemente combinando el método
bitérmico mencionado con un sistema de agotamiento, cuyo esquema de funcio-
namiento y diagrama de operacion se muestran en las figuras 32 y 33 respec-

tivamente.

La concentracidn de deuterio del gas de sintesis en la entrada a la
seccidn de enriquecimiento es y. Desde ese punto se desplaza por la linea
de operacién de la columna caliente hasta yp correspondiendo al ascenso

de) gas dentro de la columna caliente.

Al17 se extrae una cierta cantidad y se transfiere a la etapa siguiente;
el resto se mezcla con gas proveniente de la etapa posterior y resulta una
corriente de concentracidn yé < yp que entra por el fondo de la torre fria.
En esas condiciones, el punto de operacién se desplaza a lo largo de la 1Tnea
de operacién de la torre fria, hasta alcanzar la concentracién y& en la parte
superior. En este punto entra en la torre fria de agotamiento y cambia la
relacién gas/liquido. En la parte superior de esta columna se alcanza la con-
centracidn Yo' La corriente de gas de reciclo, con concentracién Y., entra en

la columna caliente de agotamiento; la pendiente de la curva de operacién se
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altera, por mezcla con gas de sintesis que entra al proceso y se vuelve al

punto de alimentacidn (yF). ta concentracién es una medida de la recupe-

Yy
racion del deuterio en la planta; estd solamente |imitada por el nimero de
platos tedricos en la seccidn de agotamiento. Sin embargo, esto se halla

determinado por la altura de las columnas, de manera que los costos de in-

version suben casi exponencialmente con e! incremento de la recuperacidn.

El enriquecimiento en una etapa fria-caliente es sélo llevado hasta
cierto punto, por ejemplo hasta un factor 8, después de cual una parte de
la corriente alimenta la etapa siguiente. Esta consiste en otra unidad
fria-caliente pero sin etapa de agotamiento. Suponiendo que el factor
de enriquecimiento de cada etapa es 8, una cascada de 3 etapas permite un
factor de enriquecimiento total de 83, o sea alrededor de 500. Cuando e)
producto se transfiere mediante ia fase liquida se obtiene un enrigueci-
miento adicional del orden de la relacidn gas-liquido. 0 sea que el enri-
cimiento total obtenido puede ser del orden de 1.000. Esto es suficiente

para alimentar a la unidad de enriquecimiento final.

3.1.5.3. Diagrama de la primera etapa

Cuando la purificacidn del gas de sintesis se hace por lavado con
amonfaco liquido, al mismo tiempo el gas se satura con NH3. Esta cantidad
de amonfaco adicional que entra a la unidad de enriquecimiento primario
deberia ser compensada con la extraccidn de una cantidad igual. Como este
NH3 extraido serfa m3s rico en deuterio que el original, para evitar pér-
didas de deuterio, el amonfaco gaseoso con bajo contenido de deuterio que
entra, se pone en contacto con el que sale, produciéndose el siguiente
intercambio:

NHZDqu + NH3 gas NH3 lig + NHZDgas
La constante de equilibrio de esta reaccién es cercana a la unidad. Por

lo tanto, la relacidn de contracorriente liquido-gas debe ser también aproxi

madamente uno para evitar pérdidas de deuterio.

El mismo principio se emplea para introducir el NH_, adicional en la

3

parte superior de la columna frfa. Las demds etapas de purificacidn



11-88

se realizan como ya se Indicd en 3.1.3. Todo el tratamlento estd comb ina

do en una sola columna a alta presidn.

La figura 34 muestra el diagrama de la primera etapa de una planta

de agua pesada, basada en los principios arriba descriptos.

Como se ve, hay un alto nimero de intercambiadores de calor, y debe
hacerse notar que existen dos intercambiadores m3s, situados en el fondo
de las columnas calientes para actuar como intercambiadores de calor di-
recto. El contenido de calor y de frio de las corrientes gaseosas y 17-
quidas se intercambia en su mayor parte y sélo para requerimientos adi-
cionales de calor o frio debe introducirse energfa extra. La unidad de
refrigeracion es la que consume mis energia y debe ser accionada por

una turbina de contrapresién o por un motor eléctrico.
3.1.6. INTEGRACION DE LA PLANTA DE AGUA PESADA CON LA PLANTA DE AMONIACO

Como ya se indicd en la introduccidn, la produccién maxima de agua
pesada en este tipo de plantas est3 determinada por la disponibilidad de
hidrégeno y por lo tanto por la produccidn de la planta de amonfaco, se-

gin se indica en la Tabla 7.

TABLA 7
GAS DE SINTESIS AMONITACO AGUA PESADA
Nm3/hora t/dfa t/afo
23.000 200 11-13
120.000 1.000 62-65

Normalmente puede suponerse que la planta de amoniaco ya existe vy
que la de agua pesada debe ser integrada a ella. La figura 35 muestra

un esquema de acoplamiento.

A la salida del compresor de sintesis, el gas es derivado a la plan-
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ta de agua pesada, y después de pasar a través de ella, alimenta la sec

clon de sintesis.

La conexidn con la planta de agua pesada no afecta a la planta de
sintesis. La temperatura de salida del gas de la instalacién de enrique
cimiento en deuterio es de alrededor de +15°C. La ligera concentracion
de amonfaco en el gas de sintesis, correspondiente a saturacién a -20°C

no ocasiona problemas.

La caida de presidn a través de la planta de agua pesada es entre
10 y 15 atmdésferas; cuando el compresor de gas es del tipo alternativo
esta caida se compensa sin dificultad. Cuando se usa un compresor cen-
trifugo, en cambio, puede haber mayor dificultad, y en este caso es ne-
cesario instalar un compresor adicional para incrementar la presion

del gas.

No existen practicamente pérdidas de gas de sintesis en la plan-
ta de agua pesada. Debe colocarse una valvula automitica en la linea
de derivacién, para permitir que la sintesis de amonfaco continde cuan-

do la planta de agqua pesada no funcione.

Por Gltimo, ia experiencia sobre este punto en la planta de Ma-
zingarbe {ver 3.1.4.1. f) ha confirmado la ausencia de problemas al res

pecto.

3.1.7. DETALLES CONSTRUCT] VOS

£1 proceso de agua pesada opera en rangos de presidn y temperatu-
ra similares a los de la planta de amonfaco.Esto significa que se emplean
los mismos equipos, cafios y vadlvulas que se utilizan satisfactoriamente
en plantas de amoniaco desde hace afos. Adem3s, el amiduro de potasio no
es corrosivo, lo cual ha sido confirmado por estudios de laboratorio, plan-
tas piloto y experiencia industrial. Sin embargo, como es muy reductor,
produce un decapado completo, lo que facilita la oxidacidn si las piezas

son posteriormente expuestas al aire.

Los demds problemas metaldrgicos son comunes a las plantas de amo-
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nfaco y derivan principalmente del uso de hidrégeno. Este da lugar a fragili-

zacién y al fendmeno de ruptura diferida en aceros de alta resistencia.

Los compresores de alta presidon usados en el ciclo de gas, en el siste-
ma de agotado y en la segunda etapa, son del mismo tipo que los empleados
como compresores de reciclado en las plantas de sintesis de amoniaco. Lo
mismo puede decirse de las bombas de alta presién usadas para amonfaco 17-
quido. Estas bombas no tienen problemas de sellado y no existen fugas. Con
respecto a las columnas, sefialemos que la tecnologia constructiva es similar

a las de los convertidores de amonfaco.

Debe tenerse en cuenta en el disefio y la construccidon de las columnas,
las facilidades de transporte hasta el lugar de instalacién de la planta;

asi como las facilidades para su ereccién en el lugar.

3.1.8. INTERCAMBIO NHz/H? UTILIZANDO HZO COMO FUENTE DE DEUTERIO

Podria alcanzarse una produccién ilimitada con el proceso NH3/H2 usando

una etapa de equilibrio en las cual ya sea el NH3 6 bien el H2 agotades en

deuterio intercambian con aqua, para reponerles el deuterio extraido.

La reaccidén de intercambio NH

3

tanto es rapida y no requiere catalizador. Sin embargo el factor de separa-

/H20 es de naturaleza iGnica y por lo

cidn no difiere mucho de la unidad y la necesidad de eliminar todo el cata-
lizador de la corriente de amonfaco empobrecido, y asegurar que la corrien-
te que retorna se halle completamente seca, plantearia muchos problemas.
Por otro lado, la relacién de flujo molar gas/liquido Sptima en una unidad
bitérmica es del mismo orden que el factor de separacién, de modo que en
el sistema NH3/H2 la circulacién de liquido (NH3) es s6lo de un 15 a un 25%

de la del gas.

En base a estos factores se considera que la reposicidon de deuterio en

el hidrogeno es mds conveniente.

La etapa de equilibrio via intercambic H2/H20 tiene sin embargo ta des
ventaja de que todavia no se dispone de un catalizador completzmente satis-

factorio. La concentracién de deuterio es mayor en la fase acuosa, de modo
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tal que es conveniente trabajar a altas temperaturas. A 200°C el factor de
separacidn es aproximadamente 2, y es posible en esas condiciones elevar
la concentracidn de deuterio en la corriente de hidrégeno empobrecida a 70

partes por millén (la mitad de la concentracién natural).
Un esquema de! proceso se puede ver en la figura 44 (Anexo 11.4).

En 1968 se completd en Canadid un estudio de costos comparando dos
posibles disefos de planta basados en el intercambio NH3/H2 bitérmico: una
planta de 63 t/afio acoplada a una planta de amonfaco de 900 t/dfa y una
planta de 360 t/afio basada en la reposicién de deuterio en la alimentacién
de hidrdgeno agotada, mediante un equilibrio con agua. Diagramas de ambos

procesos se muestran en las figuras 36 y 37.

Los resultados de este estudio indicaron que a esa fecha y para el
Canadd , el intercambio NH3/H2/H20 tenfa probabilidades de producir agua
pesada & un costo total similar al del proceso GS. Los costos de operacin
fueron estimados en s6lo un 70% de los correspondientes al proceso GS, de-
bido principalmente a que las necesidades de vapor y energia eran marcada-

mente inferiores.

La evaluacidén de la planta de 63 t/afio alimentada con gas de sintesis
indicd que,si la concentracién de deuterio en la alimentacidn fuera mayor de
123 ppm, este esquema seria superior al de una planta de 360 t/afio basada ya
sea en el proceso GS o en el esquema NH3/H2 con la etapa de equilibrio

H2/H20 en la alimentacién. Se hace notar que, sin embargo, Canadd prosiguid

con un plan de gran magnitud de construccidn de plantas por el método GS.

3.1.9. CONCLUSIONES

1) E) proceso de intercambio NH3/H2 puede llevarse a cabo tanto en un sis-
tema monotérmico como bitérmico. Algunas caracteristicas diferenciales
entre los mismos se resumen en la Tabla 8.

2) En el proceso simple NH3/H2’ la produccidn maxima de DZO estd condicionada
a la disponibilidad de hidrégeno y resulta de escasa magnitud.

3) Se puede tener produccién no limitada si se acopla este método a uno de
enriquecimiento HZ/HZO' Esto dltimo, sin embargo,requiere optimizar el
catalizador y otros detalles del proceso.

L) En su oportunidad (1965-68) se hicieron en varios pafses evaluaciones téc-

nicas y econdmicas de este método, compardndolo con otros disponibles



11-92

(6S,etc.). Las mismas no fueron desfavorables y justificaban mantener los

esfuerzos para completar los desarrollos necesarios, incluso modificacio-

nes como el método amina/Hz. Francia y la India decidieron en determinado

momento, y de acuerdo a sus caracterfsticas y necesidades la construccién

de plantas usando este método. En Canadd en cambio, se prosiguieron los

estudios, pero la produccidn masiva fue encarada por el Método GS.

TABLA 8

CARACTERISTICA

MONOTERMI CO

BITERMICO

Dimensionamiento del
sintetizador de NH

3

Adecuado para sintetizar
25% mas de gas, con el
fin de mantener la entre
ga nominal de NH3

Adecuado para sinte
tizar la produccién
nominal de NH,, salvo
pequefo consumo

Factor de separacidn

o de operacién = o temp.
de trabajo

Temperatura torre -25°C

o operacidn = 5,17

o t.fria

operac.= ——————0-
a de op o t.calien|

Temp.torre frfa -25°C

ap = 5,17
Temp.torre cal. 60°C
ac = 2,17

o de operacidén = 1,75

Balance energético

Mayor consumo para man-
tener saturaci6n de H2
con NH

3

Energfa necesaria
para el ''cracking"

del NH3

Importante consumo

No descompone NH3

Tamafio de torres
de intercambio

Torre fria mayor por
baja velocidad de reac-
cion




FiG. N°36 DIAGRAMA DE FLUJO CANADIENSE PARA EL INTERCAMBIO BITERMICO NH4/ H,
SE UTILIZA GAS DE SINTESIS COMO FUENTE DE DEUTERIO (63 t/a DE D,0)

Secador e Intercambiador et .
dE;ll;grs\tse == = 204kg/s Fﬁtzrgc?;bio 2a.etapa Etapa final Formacion de D50
sinfesis ! Intercambio Destilacion Combustion de

(28 ppm) 5,04 k‘g_{s NH3 o
NH3 RO 3
| ! H2 580 kg/s NHj
!
} l v -40°C
-] L_.4_.___.l : / (99,8 %)
! I 0,66 kg/s NHj 00146 kg/s Dp0 23x107%kg/s D,0
oo s — ] L (75000) 4 Producto
L ! | r 3 Final
; | I i
I |
! |
! -40°C 4 i -40°C
T ! | 00160 kg/s
Alimgnt, - } * ¥ NH3
gas de 5 Hl 150 000) A
2,04kg/s H | : > l (
fiests 3wty | el foprre—— 15103 ko s
(140 ppm) | 5 | o
| H ‘ _ 1 | | (99,8 /a)) ND3
I L r - '1| }
! T
L , .
: - | ] NOTA{os valores entre parentesis
| | correspondena ppm.de D/ D+H
| [ i
\ 70°C | 70°C
i e
1
i } Y T
|
| S L




la.etapa 2a. etapa
(200 kg/cm?) (200kg/cm2)
r 1 4500 ppm
| 4
| ] A
| —— Enriquecimiento Final
Equilibrion/HZO r | Destilaczlén
(200 kg/cm?) | _40°C | t \ 1kg/cm.
1 & !
H20 de } l ] |
alimentacién_ | : | 4 ‘ : -40°C
—_—] P i |
(I | 1 Quemador de
’ amoniaco
Poug S PRI I I I I s o W vy
ppm 5+H { ! { | NH3 Producto
+
o ¥ ! 15% _0 D,0
-— I | D+H 0,012 kg /s
oy N DR A 70°C 998% _D
| | | 13201 | O+-H
37ppm| ; | ppm | I 1
4 1 >
l——‘-_,—-’ | ’ ND4
1 70°C l
| | 99,8%_ 0
| | | D+H
| 12 |
j 593 pem { Y 20%1&43 b~
ppm
L____..,_'

FIG.N*37: DIAGRAMA CANADIENSE PARA EL INTERCAMBIO BITERMICO NHy/ H, CON ETAPA DE REPOSICION DEL

DEUTERIO BASADA EN UN INTERCAMBIO H,0/H, (360t/ANO DE D,0).




11-93

I1.3.2. PROCESOS CON AMINAS
3.2.1. AMINA/H2

Este método estd basado en la relacién:

RNH, + HD < RNHD + H,

Fue propuesto como alternativa al del intercambio NH3/H2 con el fin de

obviar el inconveniente de la alta presidn de vapor del NH, y su baja velo-

cidad de intercambio en la columna frfa, que obligaban a cglumnas de volu-
men considerable. Para comparar la cantidad necesaria de liquido de procesc
que transporta deuterio basta relacionar el peso molecular y el nimero de
de dtomos de hidrégeno intercambiables de la amina. Por ejemplo, en el NH3
esta relacidn es de 5,7 y en la metil-amina es 3 veces mayor, de modo que,
en iguales condiciones, la Gltima requiere flujos liguidos tres veces mis

grandes que en el caso del NH3.

Otra propiedad importante es !'a mayor velocidad de intercambio de las
aminas. lLos trabajos realizados por Bar-Eli y Klein demostraron que el in-
tercambio con la metil-amina es 35 veces mas rdpido que en el caso del NH3.

Las amidas de Li, Na y K son los catalizadores usados.

La propiedad que tiene mayor influencia en la velocidad de intercambio
es la solubilidad del H2 y del catalizador en la amina. Algunos datos al res
pecto se encuentran en la Tabla 9 junto con otras propiedades de las aminas,

de interés para el proceso bitérmico.

Cilculos realizados en Canad3d por el CNRL basados en datos espectroscé-
picos, confirmados posteriormente en forma experimental, indicaron que el

factor de separacidn para el sistema CH
/H2.

3NH,,/H2 estd dentro del 10% del que

le corresponde al sistema NH3

Algunas propiedades fisicas definen el rango (til de temperatura para
cada amina; -40°C y 70°C son temperaturas convenientes para el proceso bi-
térmico, pero seleccionando aminas se puede llegar a un rango desde -100 a

100°cC.

La presidn de vapor de la amina tiene gran influencia en el costo del
proceso. Probablemente cerca de 1/3 de los costos de las torres y de la ener

gia en un intercambio bitérmico NH3/H2 puede atribuirse a la elevada presidn
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de vapor del NH3, ya que en las condiciones de la torre caliente la fraccidn
molar del NH3 en la corriente gaseosa es del 23%. En cambio, todas las aminas
ofrecen una considerable mejora en este aspecto puesto que sus presiones de
vapor son cerca de 500 veces mds bajas que las del NH3 y casi no requieren
equipos para mantener saturado el gas que circula. Ademds, al ser menor la
presion de vapor pueden utilizarse temperaturas mis altas, con lo que se ob-

tiene un mayor factor de separacién total.

Otras propiedades fisicas como la densidad, viscosidad y tensidn super
ficial, tienen influencia sobre muchos aspectos del proceso, ya que reducen
los requerimientos de bombeo, el volumen de la torre de intercambio y sim-

plifican el disefio de los intercambiadores de calor y platos de contacto.
3.2.2. DIAGRAMA TENTATIVO DE UN PROYECTO CANADIENSE

E1 proceso es muy similar al del NH3/H2, siendo en este caso el amonfaco
reemplazado por una alquilamina, preferentemente metilamina. E1 esquema se

muestra en la figura 38.

£l gas de sintesis para una planta de 900 t/dia de amoniaco se toma a
la presidn de 65 kg/cm2 y se envia a la planta de agua pesada. Dicho gas
contiene 5 ppm de 6xidos de carbono y estd saturado con agua a 10°C. Des-
pués de ser purificado y enfriado a -40°C, el gas, junto con la corriente
de reciclado, entra a la torre fria de agotamiento, donde se pone en contac-
to con una corriente de metilamina y metilamiduro de potasio pobre en deu-
terio. E£1 gas agotado es recomprimido y una parte se recicla a la torre
caliente. El resto, una vez purificado de amina y amiduro, es devuelto a la
planta de sintesis. Se extrae el 85% del deuterio contenido en el gas de
sfntesis para producir 65 t DZO/aﬁo y no hay reduccién en la produccidn de

amontaco.

El gas es reciclado mediante un compresor de 1.700 kW a través de las
columnas con un caudal ligeramente mayor que el de la alimentacidn.
En la Seccidn S de la torre caliente, el gas se calienta hasta la tem-
peratura de intercambio de deuterio. Esta columna es de 2,8 m de didme-

tro, tiene 50 m de alto y platos perforados en las secciones de inter-
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cambio y saturacidn de gas. Antes de alcanzar la torre fria de intercambio,
el gas se enfrfa y el vapor se condensa en la Seccidén $'. La columna fria

de reciclo de agotado es de 2,5 m de didmetro y 48 m de alto. Una parte de
la corriente 1fquida y gaseosa entre las torres de intercambio frio y calien
te, donde el enriquecimiento alcanzd un factor 10, pasa a la segunda etapa.

Al1T el enriquecimiento es del orden de 30 veces.

Son posibles varios métodos de enriquecimiento final, como por ejemplo
el Iminando el nitrdgeno del gas de sintesis enriquecido y destilando hasta
99,8% de deuterio en el hidrégeno resultante. También puede quemarse el gas
de sintesis con oxigeno puro y luego destilarse el agua producida para obte

ner el DZO en la concentracidén deseada.

La AECL realizd en 1970 un estudio de costos para esta planta de 65 t/
afio (AECL-3864,1970). El mismo sefala que el 6xido de deuterio podria produ
cirse a costos inferiores a los de los procesos GS y NHB/HZ' Como una insta

lacién de este tipo tendria una produccién limitada por la cantidad de H2
industrial disponibie, se pens6 en obviar esta dificultad reponiendo el deu
terio en las corrientes de H2 agotado que salen de la planta de DZO' El es-

quema propuesto consiste en poner en contacto el H2 empobrecido con vapor

a alta temperatura, el cual actuarfa como fuente de deuterio, como se des-

cribié para el método NH3/H2.
esta etapa anularfa las ventajas econdémicas que ofrece el método amina/Hz.

Sin embargo, parece que el elevado costo de

Para corroborarlo, la AECL se abocd junto con la Sulzer Brothers, a
un estudio detallado de costos del proceso vapor/amina/H2 aplicado a una
planta de 400 t/afio de DZO' Si dicho estudio resulta favorable, se cons-
truird una planta prototipo, cuyo disefio y construccidn demandarid uncs 10

afios.

3.2.3. PROCESO SULZER

Existen dos variantes de este proceso desarrollado por la firma Sulzer.
Ambos se basan en el intercambio de deuterio de la metilamina con el hidrd-

geno o con el agua.
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3.2.3.1. Planta de agua pesada acoplada a una de amonfaco

En este sistema, cerca del 90% del deuterio se extrae usando el inter-

cambio con metilamina lfquida en presencia de catalizadores (CH,NHK) a baja

3

temperatura,

Una parte de esta amina se destina a enriquecer el agua destinada a pro
ducir el gas de sintesis. Como la amina con el catalizador disuelto no pue-
den entrar en contacto directo con agua, se emplea como vehiculo de transfe
rencia entre ambos vapor de metilamina, que circula en un circuito cerrado

(primera etapa de enriquecimiento).

El resto del gas de sintesis pre-enriquecido (25%) y de la amina son
destinados a la segunda etapa de enriquecimiento constituida por un par de
torres de intercambio bitérmico. Alll se transfiere deuterio al agua, que
pasa a la etapa final de enriquecimiento constituida por un proceso de des-
tilacidén, cuyo producto de cola es agua pesada con una concentracién en deu
terio 6.743 veces mayor que la natural. El producto de cabeza alimenta la

etapa ya citada de transferencia de deuterio mediante vapores de metilamina.

La planta se alimenta con 320 moles/seg. de metano; 450 moles/seg. de
aire y 430 moles/seg. de agua, necesitando un aporte de energfa de 65 MW
para producir 0,12 moles/seg. de 020 (70 t/afio). Se halla acoplada a una pro

duccién de amonfaco de 680 moles/seg. (1.000 t/dfa).

La figura 39 muestra los principales pasos de una planta de este tipo.

3.2.3.2. Planta de agua pesada a partir de agua natural

Cada una de las sustancias usadas en el proceso amina/H2 pueden emplear
se para la extraccidén de deuterio a partir del agua natural. Por lo tanto,
son posibles dos caminos para efectuar la transferencia del deuterio desde
el agua natural al sistema de enriquecimiento: el intercambio HZO/H2 o el
intercambio amina/HZO. La primera forma es mds cara y de menor enriquecimien
to que la segunda. Adem3s, los elementos utilizados deben ser especialmente
disefados, mientras que para la segunda resultan menos sofisticados y casi

iguales a los de una planta integrada.
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El sistema de extraccidén de deuterio se hace a través de metilamina al
estado de vapor, la cual transfiere el deuterio del agua a la metilamina

ITquida.

Luego siguen varias etapas de enriquecimiento por intercambio bitér-
mico amina/HZ, circulando este Gltimo por circuitos cerrados independientes
uno de otro. Como consecuencia del mismo se obtiene una amina enriquecida
que transfiere deuterio al agua. El agua finalmente es sometida a un enri-
quecimiento final por destilacidn que lleva a la obtencién del 020 concen-
trado unas 6.700 veces respecto de la concentracidn natural. Se estima que
el proceso total necesita 7,2 m3/seg. de agua de refrigeracion; 0,22 m3/seg.
de agua de proceso y una energia de 330 MW para producir 50 kg/h de DZO
(400 t/ado).



11-98

I1. 3.3. BIBLIOGRAFIA

1) J. Ravoire, P. Grandcollot, y G. Dirian. 'Determinacidn del Factor de
separacidon de Deuterio en Amonfaco/Hidrdgeno'', J. Chim. Phys., vol. 60,

pp. 130-138. Enero-Febrero 1963.

2) J. Bigeleisen y M. L. Perlman. La Concentracién de Deuterio por inter-
cambio quimico entre Hidrégeno y Amonifaco. BNL-146. Brookhaven Natio-

nal Laboratory, Diciembre 15, 1951,

3) Y.M. Claeys, J.C. Dayton, y W.K. Wilmarth. "El intercambio de Hidrége
no de Amidas e Hidroxidos con Deuterio daseoso'. J. Chem. Phys., vol.
18, p. 759. 1950.

L) B. Lefrancois, J.M. Lerat, y £. Roth. "Estudio de la Produccién de
agua pesada en Francia'. Proccedings of the Third Internaticnal Con-
ference on the Peaceful Uses of Atomic Energy, Geneva, 1964, vol. 12,
pp. 382-387, United Nations, New York. 1965.

5) B. Lefrancois, H. Sack, C. Vaniscotte y G. Dirian. '"Catalizadores de
Cesio y Rubidio en Procesos de enriquecimiento de Deuterio. Pat. Cana
da 637, 770. Marzo 6, 1962,

6) B. Lefrancois, H. Sack, C. Vaniscotte, and G. Dirian. '""Método de Pre-
paracidn de Hidrbégeno enriquecido en deuterio'. Patente US. 3, 133,

793. Mayo 19, 196k,

7) '""Mejoras relativas a reaccibnes de intercambio catalitico de Deuterio'.

Patente 925, 923. Brit. Mayo 15, 1963.

8) Proceso para la Produccién de amoniaco enriquecido en Deuterio''. Paten

te Brit. 952, 335. Marzo 18, 1964,

9) '"Como se har3 020 en Saskatchewan'', Can. Chem. Process., vol. 50, no.

5, pp. 71-75. Mayo 1965.

10) K. Bar-Eli y F. S. Klein. "Intercambio lsotdpico entre Hidrbgeno Gas

y Amonfaco LTquido'. J. Chem Soc. London. pp. 1378-1388. 1962.



1)

12)

13)

14)

15)

16)

17)

18)

19)

20)

21)

22)

11-99

R. Delmas, P. Courvoisier y J. Ravoire. '"Catalisis por Amidas del In,
tercambio isotdpico entre Hidrégeno y Amonfaco Liquido''. J. Chim. Phys
vol. 62, pp. 1423-1425. Noviembre-Diciembre 1965.

A.R. Keynon y A.J. Birch. Mejoras relativas a Procesos de Concentra-
cién de deuterio. Patente Brit. 896, 269. Mayo 16, 1962.

A.R. Keynon y A.J. Brich. Método de Enriquecimiento de Deuterio en Amo
nfaco. Patente Alem. 152, 999. Agosto 22, 1963.

A.R. Kenyon y D. Pepper. Nuevos Catalizadores para el intercambio de
Deuterio entre Hidrégeno y Amonfaco, J. Appl. Chem., London, vol. 14,

pp. 399-405. 1964,

M. Delassus, M. Briec, y B. Lagard. Proceso para la Preparacidn de
DZO' Patente Canad. 644, 705. Julio 10, 1962.

B. Lefrancois y G. Lepoutre. Método para preparar Amidas de Potasio,
Rubidio o Cesio. Patente U.S.A. 3, 082, 158.

Commisariat a I'Energic Atomique. Proceso para Recuperar el Cataliza
dor en plantas de enriquecimiento de deuterio en NH3. Patente Brit.

950, 200. Febrero 19, 1964,

E. Roth. "El intercambio isotdpico de deuterio entre NH2 e H2“' Bull.

inf. Sci. Tech. (Paris), no, 123, pp. 3-10. Febrero 1968.

J. Le Chatelier. '"Plantas de Aqgua Pesada basadas en el proceso NH3—H2 .

Bull. Inf. Sci. Tech. (Paris), no. 123, pp. 21-26, Febrero 1968.

M. Rostaing. '""Planta Piloto para intercambio bitérmico NH3-H . Bull.

2
Inf. Sci. Tech. (Paris), no. 123, pp. 27-30. Febrero 1968.

E. Roth, A, Bedhome, B. Lefrancois, J. Le Chatelier, y A. Tillol.
""Planta de Mazingarbe''. Energie Nucl., vol. 10, pp. 214-219. 1968,

B. Le Francois. '"Planta de Mazingarbe'. Bull. Inf. Sci. Tech. (Paris)

no. 123, pp. 11-20. Febrero 1968.



23)

24)

25)

26)

27)

28)

11-100

C. Moreau y G. Lepoutre. '"Equilibrio S8lido-LTquido en el sistema
NH3-KNH2“. Bull. Soc. Chem. (Francia). vol. 1963, no. 8 y 9, pp.
1721 - 1723.

G. Dirian, F. Botter, J. Ravoire, y P. Grandcollot. 'Cinética y Me-
canismo del Intercambio entre AmonTaco e Hidrdgeno en presencia de

Amida de Potasio'. J. Chim. Phys., vol. 60, pp. 139-147. 1963.

B. Lefrancois y C. Vaniscotte. ''Saturacion de una mezcla gaseosa
(N2+3H2) con Amonfaco a 300 - 500 kg/cm2 y =70 a + 60 °C, Chaleur
Ind. vol. 419, pp. 183-186. 1960.

A.R. Bancroft. ''La orientacidn canadiense para obtener Agua Pesada'.

AECL-30L4L, Febrero 1968,

A.R. Bancroft, H. K. Rae. '"Produccidn de Agua Pesada por intercam-

bio amina-hidrégeno''. AFCL-368L4, Agosto 1970.

E. Rochard. "Intercambio isotdpico entre hidrégeno y aminas'. CE.

A-R-3835, Junio 1969.



11-101

IT.4. INTERCAMBIO ISOTOPICO
HZ/HZO



E i e A -

3.1
3.1.1.
.3.1.2.
.3.2,

11-103

INTERCAMBIO ISOTOPICO H2/H20

INTRODUCC I ON

INTERCAMBIO EN FASE GASEOSA
INTERCAMBIO EN FASE LIQUIDA
intercambio en fase heterogénea
intercambio monotérmico-fase liquida
Intercambio bitérmico-fase lTquida
Cat3lisis Homogénea

CONSIDERACIONES GENERALES

ACOPLAMIENTO DEL INTERCAMBIO HZ/HZO A
0TROS METODOS DE ENRIQUECIMIENTO

BIBLIOGRAFIA






{1-105

4.1. INTRODUCCION

Esta fue la primer reaccidn de intercambio isotdpico usada para
separar deuterio en gran escala. El uso de este método fue propuesto
en 1941 por Harteck y colaboradores en Alemania e independientemente en
Estados Unidos por Urey. En 1942, los cientificos alemanes usaron esta
reaccion de intercambio para incrementar la produccién total de la plan

ta de agua pesada en Rjukaen, Noruega. (1)

El intercambio H2/H20 es un proceso potencialmente muy atractivo
debido a que tanto el agua como el hidrégeno son relativamente no corro
sivos y los factores de separacidn son altos. El intercambio puede ve-

rificarse en fase vapor:

HZogas+ HDgas © HD\)gas * H29as (a)
o en fase 17quida:
N
HZO“q+ HDgas “+ HDO]|q' + Hzgas (b)

Los valores del factor de separacidn a distintas temperaturas

se presentan en la figura L0,

Como esta reaccidn es no~idnica, requiere un catalizador para que
se produzca a una velocidad adecuada. Por lo tanto, el mayor esfuerzo

ha sido el desarrollo de un catalizador conveniente.

De todos los procesos de produccidn de 0,0, el intercambio HZ/HZO
es probablemente uno de los mds dificiles de evaluar debido a las varian
tes posibles, la mayor parte de las cuales han sido estudiadas, cada una
con sus ventajas y desventajas.

Estas variables son:

-Proceso monotérmico o bitérmico
-Alimentacidn con agua o hidrdgeno
-Reaccion en fase vapor o lfquida

-Catalizador fijo, suspendido o disuelto
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El proceso de mayor interés econdmico es aquel que usa agua como
material de alimentacidn, puesto que seria entonces un proceso indepen
diente, sin 1imite de produccidén. Sin embargo, antes que esto sea posi

ble, deberan resolverse varios problemas.

L.2. INTERCAMBIO EN FASE GASEQSA

La reaccion en fase gaseosa tiene especial importancia ya que al-
canzd en su oportunidad la etapa de produccidn en la planta de Trail,

B.C., Canad3, en un proceso monotérmico.

Estudios de laboratorio condujeron al desarrollo de dos tipos de
catalizadores: platino sobre carbdn por Urey y colaboradores (2) y ni

quel- dxido de cromo (Ni-Cr203) por Taylor y colaboradores (2).

Estos estudios mostraron que tanto el niquel-éxido de cromo como
el platino-carbdn catalizaban efectivamente la reaccién H20/H2 a tem~
peraturas comprendidas entre 50 y 100°C, si el agua estaba sGlo en fa
se vapor, pues el efecto catalitico cafa a valores muy bajos si esta-

ba en estado liquido.

En consecuencia se decidib integrar a una gran planta de electrd
lisis en Trail, B.C., Canadi, que operaba la Consolidated Mining and
Smelting Co. (COMINCO), un proceso de intercambio catalitico formando
una cascada de unidades alternadas de celdas electroliticas y torres
de intercambio quimico. La planta electrolitica producia normalmente
hidrégeno para fabricacidn de amonfaco. La planta de agua pesada fue
planeada como una unidad dependiente o parisita de la produccidn de
hidrégeno, de manera de extraerle el deuterio y luego enviarlo a la

fabrica de amonTaco.

Después de completados algunos estudios en escala piloto, la planta

de intercambio catalitico fue construida por el gobierno de tos EE.UU.
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con el apoyo de la COMINCO, la Universidad de Columbia, Badger and Co.

y otras organizaciones.

Se termind de construir en 1944 e inclufa dos etapas. La primera
consistia en una cascada de unidades de intercambio catalitico alter-

nadas con celdas electroliticas y producfa D,0 al 2,4%. Este producto

2
servia de alimentacién a una segunda etapa formada por una baterfa de
celdas electroliticas que concentraban el agua pesada hasta el 99,8%.
Una descripcion de esta etapa se encuentra en el capitulo de electré-

lisis.

La figura 41 ilustra una unidad de intercambio catalftico de la
primera etapa. El hidrégeno gaseoso proveniente del citodo de la celda

electrolftica ascendia a través de la torre, mientras el agua circulaba

hacia abajo.

La figura 42 ilustra el flujo a contracorriente entre el gas y el

1Tquido.

La temperatura en la torre era de 65°C y la presion ligeramente
menor a la atmosférica. Los lechos cataliticos y los platos de burbu-
jeo fueron dispuestos alternadamente, de modo que e agua lTquida no
tocara el catalizador. La presencia de agua liquida en el lecho cata-
l7tico reducia la eficiencia de cat3lisls en varios 8rdenes de magni-
tud, probablemente debido a que las velocidades de difusidén a través
del 17quido eran muy bajas. El vapor y el gas que pasaban hacia arriba
a través del plato de burbujeo se calentaban para evitar la condensa-
cidn, luego pasaban a través del lecho catalftico (fluyendo hacia aba-
jo para eliminar disturbios en los granos del catalizador) para final-

mente ascender al proximo plato de burbujeo y asi sucesivamente.

El hidrogeno agotado en la parte superior de la columna se envia
ba a la planta de sintesis amoniacal. El agua enriquecida en el fondo
de la torre pasaba a una celda electrolitica para el enriquecimiento

posterior.

La planta de agua pesada de Trail, cuya capacidad era de 10 t/afio
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se disefid y construyd durante la segunda guerra mundial, con el obje-
to de entrar en forma rapida en produccidn, con la minima interferen-

cia en la planta de sintesis de amonfaco.

Sin embargo, el agua pesada producida no era barata. Los estudios
realizados por Benedict demostraron que la catdlisis en fase gaseosa
no era econémica. Una de las principales razones del alto costo de pro
duccidn es la complejidad de la parte interna de las columnas, especial-
mente en las etapas de sobrecalentamiento de gas. Por otro lado, no pue-
den obtenerse las ventajas de costo debidas a una produccidn en gran es-
cala, porque no se dispone de un gran mercado para el hidrdgeno electro-
1itico. En la mayor parte de los paises, la produccién de hidrégeno por
electrdlisis de agua ha sido desechada, y otras fuentes de hidrdgeno,

como el gas natural, no pueden usarse porque el catalizador se envenena.
En 1956 la planta de Trail fue cerrada. (3).

La operacidon a doble temperatura de dos columnas tipo Trail no es
posible. Sin embargo, Cerrai y colaboradores (4) propusieron otro sis-
tema a doble temperatura con una torre fria que operaba a 70-100°C y una
camara de reaccidén a alta temperatura (500°C), pero el esquema no parece

ser econdmico. (5)
L.3. INTERCAMBIO EN FASE LIQUIDA
4.3.1. Intercambio en fase heterogénea

Los estudios originales del intercambio vapor de agua/hidrégeno pa-
recieron indicar que el catalizador heterogéneo perdia mucha de su acti-
vidad cuando entraba en contacto con agua lTquida (5). Sin embargo, un
estudio posterior (6) indicé que la actividad quimica en ambas fases era
del mismo orden, pero que en el caso de intercambic en fase liquida la
difusidn a través de la capa limite era el factor limitante. La difusion
del gas puede favorecerse por una gran dispersion del catallzador, por
un mejor contacto gas-l7quido y aumentando la solubilidad del hidrdgeno

por aumerto de la presién. Los estudios franceses (6) determinaron que
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el platino coloidal es el catalizador mas activo. Polvos granulados
de Nl/Cr203 y Pt/A1203

coloidal se restringiria a procesos en los cuales el agua circulari

también fueron efectivos. El uso del platino

en circuito cerrado debido a los problemas de recuperacién del catali-
zador. El inventario del catalizador contribuirifa sustancialmente
a los costos de inversidon del proceso y la resistencia del cataliza-

dor a envenenarse serfa un factor importante.
4.3.1.1. Intercambio monotérmico-fase Ifauida

Si se usa como alimentacidén hidrdogeno o gas de sintesis, el inter-
cambio monotérmico en fase lTquida agua/hidrdgeno puede ser un método

conveniente para producir agua pesada. (7)

Becker, (8), estudié el intercambio en fase lTquida a alta presidn
sobre catalizador de platino-carbdn suspendido y estimd que los reque-
rimientos de energia y vapor para un proceso basado en hidrdgeno como
fuente de alimentacidn serfan 200 kWh y 2.100 kg de vapor por kg/DZO.

El agua pesada producida por este método seria sustancialmente m3s bara-
ta que la producida por el método GS, en donde los requerimientos son

de 265 kWh y 11.000 kg de vapor por kg/DZO. El inventario de platino
seria de 16 g/kg de 020 por afo.

4.3.1.2. Intercambio bitérmico-fase Ifquida

El proceso a doble temperatura sugerido por Becker fue examinado
en una planta piloto por Friedrich Uhde Gmbh (9). La temperatura en la
torre caliente era de 200°C mientras que las dos torres frias fueron

mantenidas a 30°C. (Ver figura A43.)

Resultados obtenidos més tarde en un estudio del sistema NH3/H2
en la misma planta, concluyeron que este (ltimo era probablemente mas
barato para producir D,0. (10). Becker (11) considerd que los resulta-
dos mas promisorios para la reaccidén de intercambio, Hz(gas)/HZO (11q) se
obtendrfan con un sistema de conversidon de fase, es decir un sistema

monotérmico.
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4.3.2. Cat3lisis homogénea

La actividad catalitica de! id6n oxhidrilo para el intercambio
HZ/HZO fue descubierto poco después de la obtencidén de deuterio por
Wirtz y Bonhoffer en 1936 y posteriores estudios, realizados entre

1950 v 1958, confirmaron estos resultados. (12)

La velocidad de intercambio es proporcional a la presion de hidro
geno hasta 100 atmdsferas y aumenta con la concentracidn de hidréxido
de sodio hasta un valor 5 molar. Schindewolf (13)(16), sugirid un me-
canismo que finvolucra una ruptura heterolitica del hidrbdgeno como sigue:

O™ + 0" + HOW = HOD '+ M, + OH
El hidrdxido de sodio es muy corrosivo a altas temperaturas y la

recuperacidon del catalizador podria ser costosa.

Otros investigadores estudiaron la actividad catalitica de bases
organicas como la dietilamina, la hidrazina, la etilendiamina, pero
las velocidades de intercambio resultaron muy inferiores a las obteni

das con hidrbdxidos alcalinos.

Se informd ademis que algunos complejos de metales de transicidn
catalizaban la reaccidn de intercambio H2/H20. La tabla 10 nos suminis
tra datos de diferentes catalizadores homogéneos comparados con plati

no sobre carbdn en agua.

De esta tabla se deduce que el Pt sobre carbdn es mucho mas efec-
tivo que cualquiera de los catalizadores homogéneos estudiados. Las
velocidades de intercambio para estos catalizadores no son favorables,
aunque desde el punto de vista del inventario y costo de recuperacidn

pueden llegar a ser prometedoras.
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TABLA 10

Velocidades de reaccién para intercambio H,0/HD
(Presidén de H2: 1 atm 1 litro de solucibén o
suspensién con 0,01 M de catalizador. Catalizado
res homogéneos y Pt-C) (13) -

CATALIZADOR TEMPERATURA VELOC I DAD
°C mol.(litro.seg)”

Cloruro de rutenio en

HC) b M 85 8 x 1076

Cianuro de cobalto en
KCN 0,5 M 30 9 x 10°8

Hidréxido de sodio en
H,0 115 1,5 x 1077

Amiduro de potasio en

NH3 -53 2 x 1072
Platino sobre carbdn en
H,0 30 1 x 1074

4. L. CONSIDERACIONES GENERALES

La importancia econémica de un proceso basado en el intercambio
catalitico HZO/HD depende casi totalmente del desarrollo de un ca=

talizador adecuado.

En el caso particular del proceso a doble temperatura, la aten-
cidén se centra en un catalizador que permita obtener velocidades

de intercambio aceptables en la torre frfa,

AGn con un catalizador heterogéneo muy eficiente se determind
que la velocidad de transferencia de masa estaba limitada por la so
lubilidad del hidrégeno en agua (0,15 moles/litro a 200 atm y 25°C).

Esta limitaci6n puede ser superada empleando un catalizador homogéneo
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pues en ese caso la velocidad de transferencia de masa sélo depende

de la velocidad de la reaccién quimica.

El catalizador ideal debe ser barato, ficilmente recuperable y

resistente al envenenamiento.

Los lechos cataliticos fijos (catdlisis heterogénea) que utili
zan Ni-Cr203 46 Pt sobre carbSn son satisfactorios para torres que

trabajan en fase gaseosa, con H, muy puro como alimentacién. Estos

2
catal izadores son recuperables pero se envenenan con facilidad. Para
torres de fase Ifquida el catalizador debe estar en suspensién o

en solucién. La eficiencia de las suspensiones coloidales es todavfa
tan baja que el desarrollo de un proceso econémico es cuestionable.
Por dicha razdn, un catalizador homogéneo es una necesidad real. Si,
ademds, este es volatil y no forma azedtropo con el agua, entonces
puede ser recuperado a bajo costo o lavado con vapor. Becker (8) pun

tualizé que el desarrollo de un catalizador homogéneo resistente

al envenenamiento podria conducir a la produccidn de DZO a bajo costo.

Por otro lado si se usa un catalizador homogéneo, la alimenta-

cién puede ser tanto hidrégeno como gas de sintesis amoniacal.

En algunos casos, si el catalizador es relativamente barato, por
ejemplo soda c3ustica muy diluida, no habria necesidad econémica de

recuperar el catalizador.

La corrosidn debida al catalizador homogéneo puede ser un serio

problema, como en el caso de dlcalis a altas temperaturas,

La perspectiva de encontrar un catalizador homogéneo y barato
que sea eficiente a bajas temperaturas no parece ser muy clara. Se
sugiere sin embargo, que cualquier compLesto que catalice una reac-
cién en la cual se produzca hidrégeno, podria ser considerado como

un catalizador potencial del intercambio HZO/HD.



11-113

L.5. ACOPLAMIENTO DEL INTERCAMBIO H2/H20 A OTROS METODOS DE ENRIQUE
CIMIENTO

En la reaccién:

HDO + H2 b H20 + HD
el proceso de izquierda a derecha mediante el cual el agua transfiere
deuterio al hidrdgeno tiene una velocidad lo suficientemente grande
a 200°C o mas, para ser considerada como un medio de reposicién de
deuterio en una corriente de hidrégeno agotado, proveniente de un in-

tercambio HZ/NH o Amina/H2 o de una destilacién de hidrégeno. En esas

3

condiciones, dichos sistemas resultarfan de produccidn ilimitada.

E! proceso entre el hidrSgeno y el agua al estado de vapor difie-
re de las otras reacciones de intercambio en que éste ocurre entre dos
gases. Esto aumenta la complejidad del disefio en tal magnitud, que no

es considerada econdmica por sf sola.

Para asegurar entonces que el intercambio se efectie entre el H2
y el agua al estado lfquido a 200°C se debe operar a presiones eleva-

das (unas 200 atmésferas).

AsT por ejemplo, la AECL inicid en 1966 (14) el proyecto de una
planta de 400/t/afio por el método bitérmico HZ/NH3. En dicho estudio
el hidrdgeno agotado se enriquecfa mediante un intercambio HZ/HZO’ en
donde 1.500 1/seg de agua cedfan 45% de su deuterio a una contracorrien
te de hidrégeno (ver figura N°44), Este intercambio tiene un factor
de separacion de 2 y se produce a velocidades convenientes en presen-
cia de un catalizador, siendo el mejor, de acuerdo a los datos de Becker
(15) platino sobre carbén en suspensién. Los datos de disefio para este
estudio se basaron en una extrapolacidn de los resultados de Becker y
s6lo pueden ser considerados como aproximados, aunque los experimentos

para confirmar su validez y para examinar catalizadores menos costosos

se estdn completando.
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FIG. N®°44 Esquema de reposicion de deuterio enel gas de sintesis
por intercambio de Hy/H,0

Es de sefialar que el agua de alimentacidn debia ser muy pura para
proteger el catalizador del envenenamiento, necesitindose ademis un e-
quipo grande de recuperacifn para reducir las pérdidas de Pt en el a-
gua de desecho de la planta, E1 40% del costo de capital estimado co-

rrespondia a la etapa de intercambio H2/H20.
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IT.5. DESTILACION
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IT.5.1. INTRODUCCION

Cuando una mezcla se destila se elimina perfectamente el componente
de mas bajo punto de ebullicidén. El hidrégenc y el deuteric tienen estruc
turas moleculares suficientemente distintas como para que el punto de e-
bullicidn de un compuesto que contenga hidrégenc difiera de aquél del mis
mo compuesto con uno © mas adtomos de hidrogeno reemplazados por deuterio.

Por ejemplo el H_, HD y D2 tienen todos distintos puntos de ebullicidn y

2’
la destilacién fraccionada eliminard primero Hys luego HD y finalmente
DZ.
Este método relativamente simple de separacién de isGtopos, es el
procedimiento mi3s antiguo para concentrar deuterio, puesto que Urey usé
la destilacién fraccionada de hidrégeno en 1939 para concentrar e iden-

tificar al deuterio como un isSétopo del hidrégeno.

La destitacidon de compuestos que contienen hidrdgeno como un proce
dimiento para la fabricacion de agua pesada, ha merecido una especial
atencidn debido a que es un proceso simple, emplea equipos y procedimien
tos bien desarrollados y no requiere el agregado de sustancias que pue-

den ser caras, corrosivas o diffciles de eliminar.

Comparandc los valores de O en el punto triple y en el punto de ebu
11icién se ve que es preferible destilar a bajas presiones, es decir en
las cercanfas del punto triple. Sin embargo en estas condiciones se re-
quieren grandes columnas para obtener relaciocnes de flujo satisfactorias
y el equipo de operacidn se vuelve mas complejo. Se debe adoptar por lo
tanto una presién de compromiso. El disefc de columnas es importante

para tener un nimero adecuado de platos sin una excesiva calda de presidn.
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I1.5.2. DESTILACION DE H2
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5.2.1. FUNDAMENTOS DEL PROCESO

Este procedimiento se basa en el hecho que los puntos de ebulli~
cidn del D,0 y HD son respectivamente 23,5 y 22,13°K y la del H, 20,38°K,
entonces las diferencias entre las temperaturas de ebullicidn son:

P.E.p2 - P.E.Hp = 3,12°K

P.E.Hp - P.E.Hp = 1,75°K

A pesar que el hidrdgeno natural contiene HD y no DZ’ la diferen-

cia de 1,75°K es lo suficientemente grande como para producir un enri-

quecimiento considerable.

El factor de separacidn a, es relativamente alto y su variacion

con la temperatura se muestra er la figura 4e,

Una mezcla normal de isGtopos de hidrdgeno contendr3, HZ' DH y D2
con casi todo el deuterio presente en forma de HD. La figura 46 muestra
las presiones de vapor de los isdtopos en funcidén de la temperatura.
Puesto que el deuterio existe principalmente como HD y la presidn de vapor

del Hd estd entre las del H2 y DZ’ el factor de separacidn dependerd de la

relacidn Py,/Pyp.

FIGN*45: COEFICIENTE DE SEPARACION PARA LA DESTIL ACION DE HIDROGENO. _
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El1 factor de separacidn a, es en realidad ligeramente mds bajo
como se ve en la figura 47, que muestra la relacién entre las pre-
siones de vapor de H2 y HD y el factor de separacién elemental, en fun

cidén de la presidén de vapor del H, (1).
5.2.2, RESENA HISTORICA Y ASPECTOS TECNICOS GENERALES

La destilacion del hidrégeno es el mis atractivo de los métodos para
producir agua pesada por destilacidon; cerca del 90% del deuterio puede
ser economicamente recuperado y como la retencidn de liquido en la colum-

na es baja, las condiciones de equilibrio se alcanzan en poco tiempo.

En 1941 Urey y colaboradores de la Universidad de Columbia evalua-
ron el proceso y junto con ingenieros de la firma Dupont disefaron una
planta piloto para producir 15 t/afio de agua pesada. Ellos propusieron
que el producto, HD, fuera quemado para proporcionar la alimentacién

a una unidad de electrdlisis que concentrata el deuterio hasta 99,8%.

El método fue considerado promisorio por el proyecto Manhattan
(1943), pero debido a la falta de experiencia en ingenierfa a tempera-

turas extremadamente bajas, no se construyd ninguna planta (2).

En Alemania, en 1949, Clusius y Starke disefiaron una instalacién

para la produccién en gran escala, segin se esquematiza en la figura 48.

E1 hidrégeno natural conteniendo 0,028% de HD a una presién ligera-
mente superior a la amosférica se enfria hasta su punto de rocfo (alre-
dedor de -252°C) y alimenta la torre primaria de destilacién. En esta
torre se fracciona en un producto de cabeza sustancialmente libre de HD
y un producto de cola que contiene entre un 5 a 10% de HD, que alimenta
la mitad superior de una torre de destilacidon secundaria, donde e! frac-
cionamiento se completa en un producto de cola de HD casi puro. Este HD
es calentado a la temperatura ambiente en un intercambiador de calor y
pasado a través de un reactor de intercambio catalitico donde se equili-

bra la mezcla de HZ’ HD y D,. El producto de esta reaccidon es enfriado

2
a la temperatura del nitrdogeno liquido, alimenta la mitad inferior de



FigN°46 CURVA DE PRESION DE VAPOR PARA LAS MOLE CULAS ISOTOPIGAS
DE HIDROGENO CON L AS MODIFICACIONES ORTOyPARA HIDROGENO._

10 ™

ATMOSFERAS

02 p—

a1 | l | | | |

20 22 24 26 28 30
TEMPERATURA °K

Fig.47: Relacién entre las
\ presiones de vapor del H2 vy
\ del HD y factor elemental
N de separacién en funcidn del
vapor del Hj

N
[=]
T

—-—
——

i)
1
18
I
n
—
xI
=)

Coeficientes de separacidn y
Relacidon de las presiones de vapor
/

125 i L i

Presi1an, atimdinf,



-—

2HD =/—= H2+D2

HIDROGENO BAJA PRESION (EMPOBRECIDO EN HD) REACTOR DE
- , INTERCAMBIO
TORRE TORRE ~
PRIMARIA L _SECUNDARIA 3
- € l' —o><—# D, PURD
HIDROGENO NATURAL FRIO - INTERCAMBIADOR
0.028% HD ' - DE CALOR
“ i
s
e == o
|HD 5-10% -
hd =
HIDROGENO, ALTA PRESION (EMPOBRECIDO EN HD) - D, PURO
< -
FiG N2 2 DIAGRAMA DE FL

UJO DE UNA PLANTA DE DESTILACION DE HIDRO-
GEIND PARA PRODUCCION DE DEUTERIO DISENADA POR CLUSIUS Y STARKE




- 127

la torre secundaria y se fracciona en un producto de cabeza de HD, H2 Y

un producto de cola que es deuterio puro. Este se calienta a temperatura
ambiente en un intercambiador de calor y constituye el producto final de
la planta. El producto de cabeza, HD + HZ’ alimenta la parte superior de

la torre secundaria para la recuperacién de HD,

El calor necesario para calentar estas torres se provee por una co-
rriente de hidrdgeno comprimido, libre de HD, que se condensa en los ca~
lentadores a serpentina localizados en el sumidero de las torres, El hi-
drégeno condensado libre de HD, es entonces usado como reflujo en la

parte superior de la torre primaria (3),

En Francia, el CEA usd disefio bisico y construy8 dos plantas para
producir 0,1 y 2 toneladas de agua pesada por afio, Esta dltima,ubicada
en Tolouse, funcion6 desde febrero de 1957 hasta abril de 1961, Trataba
4,000 Nm3/h de gas de sfntesis que entraban a una presién de 230 ATA,
Uno de los principales objetivos de esta planta fue obtener los datos
necesarios para el disefio de una planta industrial que produjera 30 a

50 t de agua pesada por afio (4).

En Rusia, Malkov y colaboradores describieron el trabajo efectuado
para desarrollar el proceso de destilacién de hidrbégeno, Se construye~
ron dos plantas piloto usando como alimentacién hidr6geno relativamen=
te puro en una y gas de sfntesis en la otra, Con la ayuda de la informa
cibén obtenida en estos estudios preliminares, se construyé una planta
industrial capaz de producir varias toneladas de agua pesada por afio
(como HD al 10%) (5).

En Suiza, la Sulzer Brothers construy8 en la Emser Werken A,G, de
Domat/Ems una planta piloto, En ella se usa como materia prima agua na
tural enriquecida siete veces en deuterio por electr8lisis. La mezcla
de hidrégeno y deuterio resultante se enfrfa a 23°K y se lica, Se pasa
la mezcla a una columna rectificadora tipo Kuhn en la que a 23°K se en
riquece en deuterio unas cuatrocientas veces, El producto asf obtenido
se quema con oxfgeno y el agua formada pasa a una segunda columna de
Kuhn donde el agua se concentra al 99,8%., La produccién fue de un litro

por hora y la instalacién estaba provista de compresores de impulsién
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exentos de aceite y de turbinas de alta velocidad para la expansidn del

hidrégeno, La aislacidn térmica se efectud mediante alto vacfo, (6)

En Alemania ta firma Linde A.G,, construyé para la Farbwerke Hoechst
una planta piloto capaz de producir cerca de 4 t/a de agua pesada tratan
do gas de sfntesis (alrededor de 70% H2 y 30% de NZ) saturado de humedad
a 20 atm8sferas de presién y 303°K, (7),

En la Indfa (Nangal), se halla la planta m&s grande de produccién

de agua pesada por este método: 14 t/a (7),

En todas las plantas de destilacidn de hidrdgeno se requieren té&c~
nicas especiales de aislacién para evitar pérdidas de refrigeracién y
el hidr8geno debe ser purificado para prevenir solidificaciones en las

superficies que intercambian calor,

Bayley y otros y A,D, Little investigaron los problemas de aisla-
cidén y purificacién del gas de alimentacién y llegaron a las siguientes
conclusiones:

1) Que el nitr8geno se condensa como niebla bajo condiciones de flujo
turbulento, Debe ser colocado un filtro antes de los Intercambiado-
res de calor reversibles para eliminar este nitrégeno,

2) El mejor tipo de aislacién consiste en un recinto interno lleno de
polvo de sTlica aerogel en atmdsfera de hidr6geno y un recinto ex-

terno lleno de polvo de perlita en atmSsfera de nitrégeno (8),

Hay que tener en cuenta ademds que el hidrégeno existe en dos for
mas: orto y para., A temperatura ambiente el hidr8geno estd formado por
75% de orto y 25% de para, pero a -235°C es todo para-hidrégeno, La
conversién de orto a para es exot&rmica, de modo que, si la mezcla nor
malmente presenmte a temperatura ambiente es enfriada hasta esa tempera
tura, se desprende suficiente calor y se evaporiza todo el hidrégeno.
Por lo tanto deben ser tomadas algunas precauciones para evitar el con
tacto del hidré8geno 1fquido con sustancias que pueden catalizar esta
reaccidn., Se ha encontrado que sustanclas para y ferromagnéticas actdan

como catalizadores (9).

Por otro lado cuando se destila hidrégeno en concentracidén natural
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se concentra HD, pero, debido a las bajas temperaturas se produce despro

porcidn a H, y D, (10).

Por dicha razén, el producto de la destilacién que contiene un 90 %
de HD,se calienta a temperatura ambiente y pasa a través de catalizadores
HD vy D

donde se produce la equilibracién de H de acuerdo a la siguien

2° 2’

te reaccién:
2HD : H, + D

Seflalemos que en este tipo de plantas, el hidr6geno electrolftico es
la alimentacifn mas conveniente por ser el m&s puroy pero la electrflisis
no es un método econdmico para producir hidr6geno en muchos pafses, Puede
usarse gas de sfntesis amoniacal, pero en ese caso, se necesitan instala-

ciones adicionales de purificacién,

A pesar de los considerables progresos técnicos, tanto en el proyec-
to como en la construccién y equipamiento de plantas, la destilacién de
hidrégeno a temperaturas cercanas a los 20°K, no ha conducido todavfa a
la instalacidn de plantas de agua pesada en gran escala, Prueba de ello

es que en ninguna de las plantas citadas la produccién supera las 15 t/a,

5.2.2.1. Proceso Linde

5.2.2.1.1. Planta piloto para Fabwerke Hoechst (7)

La planta construfda para la citada firma entré en operacién en 1958

y usé como fuente de deuterio gas de sfntesis para la produccién de amonfa
co, Después de la etapa de lavado con agua a presién, este gas de sfntesis
se utiliza saturado de humedad, a una presi6én de 20 atm8sferas y a una tem
peratura de 303°K, Mostrado de una manera simplificada, este proceso com-
prende los siguientes pasos {(ver figura 49).
1) Separacién de los componentes, que no son hidrégeno, del gas de sfntesis

por medio de condensacidén y congelamiento,
2) Separacitn del deuterio por rectificacién del hidrégeno 1fquido,
3) Quemado del deuterio producido para obtener agua pesada,

L) Proceso de refrigeracién,
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El proceso de refrigeracion se hace en etapas en las siguientes con
sideraciones: para la separacidn de deuterio por medio de la destilacidn
de hidrégeno se necesita un ciclo de hidrégeno, el cual suministrarad la
cantidad de reflujo requerida y ademas, se utilizarad para refrigeracidn
por efecto Joule-Thompson, y ésta depende de un pre-enfriamiento, el cual

es suministrado por un ciclo de nitrdgeno.

0 sea que el proceso de refrigeracidn se realiza por un sistema en
cascada formado por:
1) Intervalo de temperatura entre 300 - 95°K;
Por expansidn en una turbina del gas de sintesis.
2) Intervalo de temperatura entre 300 - 65°K;
Por expansion Joule-Thompson del ciclo de nitrégeno.
3) iIntervalo de temperatura entre 65 - 25°K;

Por expansion Joule-Thompson del ciclo de hidrégeno.

Al cabo de dos afios de funcionamiento, la planta fue parada debido
a la poca rentabilidad del proceso, que se atribuyé a su pequeiia capaci
dad de produccion (aproximadamente 4 t/a). La concepcidn técnica de la
planta de Hoechst fue satisfactoria y se adoptd, en lo posible, para la

planta de agua pesada en Nangal, India.

5.2.2.1.2. Planta de Nangal

Esta planta usa como fuente de deuterio 5.000 Nm3/h de hidrégeno
electrolitico enriquecido en deuterio unas 3 veces respecto de su conteni
do natural. Contrariamente al disefo del proceso de la planta de Hoechst,
la de Nangal no tiene turbina de expansion en el gas de alimentacidn ni
separacidn de nitrogeno. No obstante el suministro de refrigeracion por

medio de los ciclos de hidrégeno y nitrégeno se conserva (figura 50).

Descripcion del proceso: El gas de alimentacion después de ser comprimido
pasa a través de dos rellenos especiales ("EVASIL'" y ''DEOX0'")y luego es
enviado a dos series de regeneradores. En la primera es enfriado hasta
65°K y en la segunda hasta 30°K; en esas condiciones se eliminan practi-
camente todas las impurezas que acompafian al hidrégeno. Este hidrdgeno

purificado penetra en el sistema de destilacion que lo concentra hasta
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99, 8% Dz. Este deuterio se hace reaccionar cataliticamente con oxTgeno
puro, para producir agua pesada al! 99,8%, al estado de vapor que luego
se condensa por enfriamiento conamoniaco. El producto final es almace-
nado en tambores de acero inoxidable en atmdosfera de oxigeno después de
determinarse su pH, conductividad y concentracidn de deuterio en instru

mentos de registro continuo.

Aparte de las instalaciones para la electrélisis y la produccidn
de 020, la planta de Nangal tiene una para separacidn de aire y otra de
sintesis de NH.. De esta forma se pueden realizar los ciclos de hidré-

3

geno y nitrégeno y cubrir las posibles pérdidas.

Para aumentar la aislacidn, los componentes fiios de la instalacidn
se colocaron dentro de dos recintos concéntricos (cold boxes) llenos de
lana de escoria y puestos bajo atmésfera de: uno (bloque interno) de hi

drégeno y otro (bloque exierno) de nitrégeno.

5.2.2.1.3. Analisis critico del proceso

Tanto en la planta Hoechst como en la de Nangal, se utiliza para se
parar el deuterio del hidrogeno un sistema de destilacidn formado por tres
columnas. La primera de 160 platos (llamada columna de preconcentracién HD)
es la que lleva la concentracidn natural (del orden de ppm), hasta un 4% de
HD, y constituye la parte del proceso que requiere los mayores gastos de
energia e instalaciones. Para reducir esos costos a un minimo se ha recurri
do a una rectificacion de miltiple efecto mediante tres etapas a 3,2; 2y
1,2 atmdsferas respectivamente, interconectadas mediante condensadores -

vaporizadores.

Este disefo permite reducir la relacion de reflujo aproximadamente a
la unidad, con la consiguiente reduccidon de los gastos de inversidon y ope-
racidén. La segunda columna (columna HD) de unos cuarenta platos, es alimen
tada con 17quido al 4% HD, proveniente del fondo de la tercera etapa de la
primera columna y lo enriquece hasta el 90% HD. Una tercera columna (colum

na DZ) de noventa platos concentra esta mezcla hasta 99,8% de DZ'

La planta de Nangal que funciona desde 1962 ha permitido acumular una

gran experiencia (7) (10) y (11).



1 - 132

Algunos puntos dignos de considerar son los siguientes:

a)

b)

c)

d)

e)

f)

q)

La instalacidn funciona, en promedio, mas de 8.000 h/afio, habiendo
llegado a operar quince meses sin interrupcién.

Para el mantenimiento de la planta es necesario parar unas tres se
manas por afio, 1o que hace que los costos de mantenimiento sean ba
jos. Ademas, por razones de seguridad, es necesario eliminar el ox[
geno (1,1 kg/mes), que junto con el nitrdgeno (6,6 kg/mes) se depo-
sita en la instalacidn. Como dato ilustrativo sefialemos que el ox]
geno acumulado en un mes equivale potencialmente en presencia de
hidrogeno a 1,15 kg de TNT.

Es un proceso limpio, simple, seguro y no tiene problemas de mate-
riales. No hay problemas de corrosion. Posee un pequefio nimero de
partes moviles y s6lo requiere compresores y turbinas convenciona
les.

Las deposiciones del nitrogeno 17quido pueden causar inconvenien-
tes mecanicos en varios componentes como: vilvulas, cafierfas, etc.
Pero como el nitrdogeno sdlido no se adhiere al metal, puede ser
facilmente removido por medios mecanicos.

La purificacidn del hidrogeno constituyé el principal problema, pe
ro pudo ser facilmente resuelto de varias formas: por adsorcidn so
bre silica~gel a la temperatura del nitrégeno liquido, por medio de
regeneradores frios parecen ser igualmente eficientes para la elimi
nacidén del oxigeno y el nitrégeno. En efecto, el oxigeno y el nitré
geno residuales, después de la purificacion en ambos sistemas varfa
entre 0,05 a 0,15 ppm y 0,1 a 0,6 ppm, respectivamente.

El tamafo de las columnas de destilacion y los requerimientos de re
flujo y refrigeracion son los que deterninan los costos de capital
y de operacidn de una planta de destilacidn de hidrégeno.

Un analisis de consumo de energia ha revelado la siguiente distribu
cidn:

~ Compresidon de la corriente de alimentacidn: 19%

- Compresién del reciclo de hidrdgeno: 45%

- Sistema de refrigeracidn: 36%

La experiencia adquirida y los cilculos realizados demostraron que
la destilacion de hidrogeno es un proceso extremadamente flexible

desde el punto de vista operativo. Asi por ejemplo, aln cuando no
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se disponga de gas de alimentacidn para el proceso, la planta puede ser
mantenida en régimen por un perfodo miximo de diez a doce horas y por
un perfodo indefinido si se cuenta con un suministro de hidrégeno y ni
trégeno para cubrir las pérdidas normales de la planta.

{) La capacidad de alimentacién y por lo tanto la produccidn de la plantay
pueden aumentarse respecto de los datos del proyecto.

J) La eficiencia de recuperacidn del proceso es del 90%. Con un mejor ma-
nejo de las pérdidas de HD, esto podrfa ser mejorado.

k) Existe la posibilidad de producir helio en caso de que se utilice gas
natural para producir el gas de sintesis.

1) En lugares donde la energfa es barata, una planta de agua pesada basa
da en este proceso puede integrarse con una planta de amonfTaco de al-
rededor de cien toneladas por dfa, pues tanto los costos de inver-
siébn como los de produccidn se estiman competitivos en la presente

etapa de desarrollo.

5.2.2.1.4, Proyecto de una planta de 105 t/a

Sobre la base de la experiencia adquirida en las plantas de Hoechst
y Nangal (primera generacidn), la Linde A.G. ha elaborado un proyecto me
jorado (segunda generacién) para el tratamiento de 177.000 Nm3/h de gas
de sfntesis a 300°K y 25 ATA, acoplado a una planta de sTntesis amonia-
cal de 1.500 t/d. La instalacidén producirfa unas 100 toneladas de agua
pesada por afio, suponiendo que la concentracién de HD en el hidrdgeno

utilizado es de por lo menos 250 ppm. (7).

La designacidon de segunda generacidn se debe a las profundas modi-
ficaciones introducidas. En efecto, en el proyecto mencionado, los re-
querimientos totales de refrigeracion en el intervalo de 300 a 25°K,
son exclusivamente cubiertos por turbinas de expansién de hidrégeno con
la consiguiente eliminacidn del ciclo del nitrdgeno, lo que significa
simplificacién en las maquinarias y en la operacidn de ta planta, con
la consiguiente reduccidn de costos. Esas turbinas operan en la lfnea

de alimentacidn (Ver figura 51).

Las mejoras propuestas, aparte de la citada precedentemente son:
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a) En el disefio anterior, la produccién de refrigeracién en el ciclo de
hidrégeno requeria una energfa de compresién para una presién de suc
cién en el compresor, de aproximadamente una atmésfera, en esas con-
diclones, como todo el proceso que se verifica a baja presién, se ne
cesitaban grandes instalaciones para obtener las velocidades de flu-
jo satisfactorias; ademds la operacién de los equipos se hacia mas
compleja, Estos inconvenientes fueron eliminados aumentando la pre-
si6n en las tres etapas de la columna de pre-enriquecimiento HD a
L,5; 3,2 y 2,2 ATA. Esta variante significd una disminucién en la re
lacidn de compresién del gas de reflujo, con el consiguiente ahorro
de energfa en el compresor de reflujo.

b) Simplificacién del sistema de aislacién térmica reemplazando los dos
recintos concéntricos de las instalaciones anteriores por uno solo

en atmésfera de hidrdgeno (7).

Los 177.000 Nm3/h de gas de sfntesis, alimentan el proceso a una
presién de 25 ATA y a una temperatura de 300°K siendo primero secado por
adsorcidn en 1. Por subsiguiente enfriamiento del gas de sfntesis en in
tercambiadores a contracorriente 2, 3, 4, 5 hasta 66°K los componentes
que no son hidrégeno: Co,, CH,, CO, v N, (un total de 42.000 Nm3/h) se

separan en forma sé6lida y 1Tquida hasta un contenido residual pequefio.

A una temperatura de 66°K y una presidn de 24 ATA este gas
(135.000 Nm3/h) todavia contiene un 2% de (CO + N,

y se calienta en el intercambiador a contracorriente 4 hasta una tem-

), en forma gaseosa,

peratura de 90°K y enviado luego a la entrada de una turbina 7 que lo
expande hasta una presién de 8 ATA, mientras realiza trabajo. A una
temperatura de 65°K el gas entra en los regeneradores 8 y se enfrfa
hasta 30°K con simultdnea separacién de las cantidades residuales de
C0 vy N2

regenerador, 125.000 Nm3/h de hidrégeno de sintesis, se calientan en el

en fotma s6lida. Teniendo en cuenta las pérdidas de cierre del

intercambiador a contracorriente 9 hasta 36°K y luego expandidos en la
turbina 10 de 8 a 4 ATA, mientras realiza trabajo. A una temperatura de
28°K entra en la etapa de baja presidn de la columna de preenriquecimien
to HD 12. Esta aumenta la concentracidn de tres pasos, desde un conteni

do del orden de ppm en el H, del gas de sintesis que entra, hasta cerca

2
del 4% en HD en el sumiderc de la etapa de menor presidn. Una parte de



FigN’S1 DIAGRAMA DEL PROCESO DE UNA PLANTA DE AGUA PESADA POR DESTILACION DE H2
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la corriente fluye de este sumidero a la columna HD 13 donde tiene lugar
un enriquecimiento hasta cerca del 90% de HD. Para la recuperacidn de deu
terio puro, se saca una corriente en forma gaseosa del sumidero de 1a co-
lumna HD, se calienta a temperatura ambiente en el intercambiador a contra
corriente 15, se comprime en el compresor 23, y equilibra catalTticamente

en el reactor 24 para dar 32% de H,, 46% HD y 22% D, Después de enfriarse

,
en el intercambiador 15, esta mezc?a se introduce en el 1timo paso de des
tilacion: la columna D, 14 en la figura. De esta dltima se obtienen 14,7
Nm3/h de D2 al 99,8% de D/D+H que después de calentarse en el intercambia
dor 15 se queman con oxTgeno puro en presencia de un catalizador en el
reactor 26, para dar 13,1 kg de agua pesada por hora. Para obtener una
cantidad suficientemente grande de reflujo lTquido en la columna de pre-
enriquecimiento HD 12, es necesario operar un ciclo de hidrégeno de
132.000 Nm3/h. El hidrSgeno de sintesis y el hidrégeno del ciclo fluyen
separadamente hacia las columnas de destilacidn, pero salen juntos en la
parte superior de la columna de pre-enriquecimiento HD 12, a una tempera

tura de 23,3°K y una presidn de 2,2 atmbsferas.

Después de calentarse hasta 29°K en los intercambiadores a contra-
corriente 16 y 11, la cantidad total de 257.000 Nm3/h de hidrégeno se se
paran en 125.000 Nm3/h de hidrbégeno de sfTntesis y 132.000 Nm3/h de hldré
geno de ciclo en los regeneradores frios 8, por parcial calentamiento
del gas en dos pasos. En el primer paso el hidrégeno de sintesis absorbe
de nuevo las cantidades congeladas de CO vy NZ' En el segundo paso el N2

y CO residuales subliman en el hidrdgeno del ciclo.

En el evaporador abierto de superficie 5, los 42.000 Nm3/h de N2,
oy CHA se agregan al hidrégeno de sintesis. Los componentes 17quidos
que no son hidrdgeno fluyen del separador 6, se evaporan y son absorb]
dos por el hidrégeno que fluye en contracorriente. Después de enfriar
al hidrégeno de ciclo en el intercambiador 21, los 177.000 Nm3/h de gas
de sTntesis se calientan en los intercambiadores 3 y 2, hasta cerca de
la temperatura ambiente, siendo finalmente recomprimidos de 2 a 25 ATA
en el compresor 27. Por lo tanto, excepto el contenido de HD extrafdo,
el gas de sintesis tiene de nuevo las condiciones iniciales con que en

tré en este proceso.
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Los 132.000 Nm3/h de hidrégeno de ciclo se calientan en el regene-
rador 8 hasta 64°K. Posteriormente este gas alcanza una temperatura cer-
cana a la del agua de enfriamiento en los intercambiadores de calor 22 y
19, y se comprime de 2 a 7,2 ATA en el compresor l§, y luego nuevamente

enfriado en el intercambiador 19.

A una temperatura de 100°K el ciclo de hidrdgeno es purificado por
adsorcidn en el adsorbedor 20 y de esa forma liberado de N2 y CO residua
les adsorbidos en el grupo regenerador 8. Después de un posterior enfria
miento hasta 29°K en los intercambiadores 21, 22, 8, 9 y 11, el hidrége
no del ciclo se licla en los evaporadores de la seccién de destilacion
a una presidn de 6,5 ATA. La mayor parte del condensado del hidrégeno
de ciclo alimenta como reflujo la etapa de baja presidn de la columna
de pre-enriquecimiento HD 12, y sGlo una pequefia parte se evapora en el
condensador de la columna D2 14 y se une con la corriente de hidrégeno
de sfntesis (agotada en deuterio) que sale por la parte superior de la

columna de pre-enriquecimiento HD 12 (7).

El consumo especifico de energfa en una instalacidn de este tipo es
de 2.400 kWh/kg de agua pesada. Por lo tanto, la potencia instalada mf-
nima para el proceso sera de 31,5 MW suponiendo una produccién de 105 t
de agua pesada por afio y un tiempo anual de funcionamiento de 8.000 ho-

ras (7).

5.2.3. COMPARACION CON OTROS PROCESOS DE DESTILACION DE HIDROGENO

En la tabla 11 se compara el proceso Linde con aquellos puestos a
punto por los soviéticos y por L'Air Liquide francesa. Las dos dltimas
columnas se refieren al proyecto de insta'acién mencionado (105 t DZO/a)

y a una propuesta efectuada por Linde a la C.N.E.A. en 1970.

La mayor escala de produccidn, la utilizacion de turbinas de ele-
vada capacidad para la expansion del hidrdgeno y el aumento de presion
del gas fluyente en la columna primaria, estan entre Tas principales
razones de la notable disminucidn del consumo energético respecto de
los soviéticos y de los franceses, en cuyas instalaciones los requeri

mientos oscilan entre 4.000 y 6.000 kWh/kg de D,0 (&), (5) vy (13).



TABLA N°11

Linde
. Instalacidn . R
Parametros Soviatics |ATr Liquidel nNangal | Proyecto | Oferta a
105 7. C.N,E.A.
€n 1970
Produccidn 4 2 14 105 13
D,0 (t./afo)
Gas de
Hidrdgeno Gas de Sintesis Gas de 935 d?
Alimentacidn electrol | Sintesis (600 a Sintesis | Sintesis
tico - 800 ppm
de HD)
Cantidad 4.000 L.000 5.900 180.000 23.600
(Nm3/h.)
Presién 2-4 230 25 25 22
(atm)
Relaciédn 2-2,5 - 1 . 1 1
Reflujo
Presidon de .
- - 0
reflujo 5-6 15-490 50 10 1
{atm)
~Ciclo N Hg Turbina Ha{ Turbina | Turbina H{Turbina Hj
Refrigeracidn ~Ciclo N, Expansion | Ciclo - -
~Expansidn H, Ha - N2
Expan- - =
sién H,
‘ -Ciclo Ny Turbina Hy| Ciclo Ng Turbina HATurbina Hy
Reflujo
~Expansion Hp| Expansidn |Expansiér - -
H2 H2
Purificacidn Adsorcidn Intercam- Regene- | Regenera-|Regenerado-
Final: biadores radores | dores res
Consumo de
. 1.450-
Potencia 5.000-5.500 4.000-6.000 2.000 2.400 3.000

KWh/kg. D20
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5.2.4. CONCLUSIONES

En resumen, cada instalacidn de sintesis de amonfaco es una fuente
potencial de deuterio. Usando este método, la recuperacidn de deuterio
es de un 90%. La produccidén de una tonelada de agua pesada por afio se
puede asociar aproximadamente con una produccidn de 15 toneladas de amo
nfaco por dia, o sea 1.200 Nm3/h de hidrdgeno tratado, conteniendo cerca
de 120 ppm de D/D + H. Pueden anticiparse apreciables reducciones en los
consumos especificos si la capacidad de produccidn no depende del sumi-~
nistro de hidrégeno. En ese aspecto, si fuera desarrollado un método ba
rato de intercambio entre el hidrdgeno y el agua, la destilacidon de hi-
drdgeno serfa uno de los métodos mas atractivos para producir agua pesa
da, aunque debemos reconocer, no ha sido probado en plantas de produc-

cidén en gran escala.

5.2.5. INTEGRACION DE LA PLANTA DE AGUA PESADA CON UN PROCESO DE
PROBUCCION DF HIDROGENO

En general cualquier gas que esté formado por mis de un 60% de hi-
drégeno, con una concentracién en deuterio del orden de 120 ppm y una
presién del orden de 20 - 40 atmdsferas, del cual ademas se disponga
una cantidad minima del orden de 50.000 Nm3/h, puede ser utilizado co-
mo alimentacidn de un proceso de destilacidn de hidrégeno para producir
agua pesada. Las condiciones referidas en cuanto a concentracidon de hi-
drégeno en el gas, concentracidn de deuterio en el hidrogeno y cantidad
de gas a procesar estan impuestas por razones de rentabilidad del méto-
do. Por otro lado, el orden de presidn establecido se utilizard con fi-
nes criogénicos. Teniendo en cuenta estas caracteristicas, el gas de
sintesis resulta conveniente como fuente de hidrdgenoc para este proceso.
En ese aspecto se dapreferenciaal proceso de reforming a que es some-
tido el gas natural para la obtencidén del mencionado gas de sintesis.
En dicho proceso (figura 52) existe una etapa en la cual el gas cumple
con estas condiciones y es la intermediaria entre la descarbonizacidn

{etiminacién del anhidrido carbdnico) y la metanizacidn.
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Es de destacar que, como consecuencia de los intercambios isotdpi-
cos que tienen lugar durante la fabricacion del gas de sintesis, la con
centracidn en deuterio del gas en la entrada a las etapas de conversidn
del mondxido de carbono es un poco inferior a la natural, pudiendo lle-

gar a ser 2/3 de ésta (14).

Este problema podria ser resuelto condensando el vapor de agua en-
riquecido en deuterio antes de la descarbonizacidn, introduciéndolo en

el proceso de reforming.
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11.5.3. DESTILACION DE H20






i - 143

5.3.1. GENERAL{DADES

La destiltacidn de agua no ha sido nunca considerada un método econé
mico de obtencidn de DZO’ en la etapa de pre-enriquecimiento, debido al
elevado consumo de vapor y el alto costo de las instalaciones.

A pesar de ello fue uno de los primeros utilizados para la prepara
cidn en escala industrial de algunas toneladas anuales. Esta eleccifn se
basé en la simplicidad de los equipos y en el profundo conocimiento de
la teorfa del proceso.

En ta Tabla 12 se presentan las presiones de vapor de HZO y D0, las

/

2

relaciones de las presiones de vapor P las rafces cuadradas de

P
H ’
20 020
las relaciones anteriores y los factores de separacidn para la concentra
cidn de deuterio por destilacién. A temperaturas inferiores a 275°C, los
factores de separacidén son practicamente idénticos a las rafces cuadradas

de las relaciones de las presiones de vapor.

Por encima de los 275°C y hasta la temperatura critica, a aumenta,

mientras que(PH /P ) disminuye en forma continua. Los valores de o fue
2

ron determinados experimentalmente por Merlivat y colaboradores evaporan

020

do agua natural (cerca de 300 ppm de HDO) en un destilador de un plato,

conectado directamente a un espectrdémetro de masas. (1)

Los factores de separacién son desalentadoramente bajos, por ejem-
plo a 50°C, a = 1,05. Esto significa que se requieren muchos platos ted
ricos, gran volumean de columnas y de agua a destilar y requerimientos

muy altos de vapor.

Las necesidades han sido calculadas por Benedict usando los siguien

tes valores:

Concentracién de alimentacidn X 0,000140

Concentracién de producto = 0,998

X
|
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El ndmero mfnimo de platos requerido sera:

log _ 0,998 . 0,99986
0,00014. 0,002

Min = = 309
log. 1,05

El ndmero real de platos serd aproximadamente el doble o, segin
Benedict (2), alrededor de 700.

E1 consumo mfnimo de vapor sera:

a . P - F _ 1,05 . 0,99786 _ 1,5 x 105 kg de vapor/kg D,0
a—l XF 0)05 . O)OOO]L*

En una planta real el consumo de vapor oscilari entre 2 y 2,5 x 10° kg de

vapor/kg D20 producido. (2)
La recuperaci6n de 0,0 a partir de alimentacidn sera:

a- = 0,05
a

es decir que el 95% del 0,0 no es aprovechable.

Esto no es realmente una desventaja puesto que el material de alimenta-

cidn es de suministro practicamente ilimitado.
5.3.2. DESTILACION DE AGUA COMO PROCESC PRIMARIO

Este método fue utilizado en 1942 en el proyecto Manhattan de la USAEC
para preparar varlas toneladas de agua pesada debido principalmente a que
el proceso era simple y podria ser desarrollado con una alta probabilidad de
éxito (2) (3). EIl equipo referido fue de disefio standard; ademds no se uti-
1i1z6 ninglin material critico para la construccidon de las plantas y la produ-

ccidn pudo iniciarse mas pronto que con otro proceso.

Tres grandes plantas de destilacidn de agua fueron construfdas por la
Dupont para el gobierno de E.E.U.U. en 1943 y comenzaron a funcionar en

1944 (2) (3).



TABLA 12: PRESIONES DE VAPOR DE H20 Yy DZO’ Y COEFICIENTES DE SEPARACION

PARA CONCENTRACION DE DEUTERIO POR DESTILACION

TP Puo @) P00 ) PHZO/PDZO (PHZO/PDZO)]/z M (e)
kg/cm2 kg/cm2
3,8 0,00681
10 0,01252 0,01050 1,1924 1,092 1,091
20 0,02384 0,02051 1,1624 1,078 1,079
30 0,04327 0,03804 1,1375 1,068 1,069
4o 0,07521 0,06728 1,1179 1,057 1,060
50 0,12577 0,11418 1,1015 1,050 1,053
60 0,20308 0,18665 1,0880 1,043 1,046
70 0,31718 0,2951 1,0748
80 0,48276 0,4527 1,0664
90 0,71478 0,6757 1,0578
100 1,03323 0,9836 1,0505 1,025 1,029
120 2,0245 1,9511 1,0376
140 3,6855 3,587 1,0275
160 6,3027 6,185 1,0190
180 10,224 10,106 1,0117
200 15,851 15,766 1,0054 1,0027 1,003
225 25,998 26,026 0,9989 0,9994 0,999
250 40,538 40,78 0,9940 0,997 0,997
275 60,608 61,22 0,9900 0,995 0,996
300 87,60 88,68 0,9878 0,994 0,997
325 122,96 124,79 0,9853 0,993 0,998
350 168,58 171,66 0,9821 0,991 0,999
371 216,96 221,49(crit.)
374 217,72(crit.)

(a) !International Critical Tables
(b) V.A.Kirilin (Ed. in Chief) Heavy Water Thermo-physical Properties.
State Power Press. Moscow-lLeningrad. 1963 (en ruso)

(c) Referencia (1)
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Estas plantas fueron erigidas en los siguientes lugares Morgantown,
W. Va. (MOW); Childesburg, Ala (AOW); Newport, Indiana (WROW).

Las capacidades de disefo y produccidén real alcanzada se presentan

en la Tabla 13.

TABLA 13

H,0 procesada Capacidad DZO
Planta 2 (t/afo)
(kg/h)
Disefo Real
MOW 80.000 0.4 0.28
AOW 176.000 0.8 0.32
WROW 252.000 1.2 0.66

Se recuperd menos del 2% del 020 del agua natural. El D,0 se concen

2
tré hasta el 90% y la concentracidn posterior hasta el 99,8% se Ilevd a

cabo por electrdlisis.

La figura 53 muestra un diagrama de la unidad MOW y la tabla 14 da

informacidn respecto de las torres de dicha planta.

Las 3 primeras etapas (5 torres) contienen cada una de 70 a 90 plg
tos de burbujeo; de la etapa 4° a la 8° se usaron columnas rellena con

anillos Raschig de 5/8 pulgadas (1,585 cm).

La Gltima columna de la tabla 14 muestra la concentracidn de 020
obtenida en cada etapa. En octubre de 1945 después de operar dos afios vy

producir 22,8 toneladas de D,0 las plantas fueron cerradas.

2
Los costos de operacién combinados de las 3 plantas en el momento
del cierre de la misma, era de unos 400 U$S/kg de DZO’ los que se dis-

tribufan aproximadamente de la siguiente manera:
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Vapor-------=-==s-=veonoa- 70%
Mano de obra--------~---- 7%
Agua==-~--==----sromooee- 10%
Mantenimiento~-~--------- 3%
Energia Eléctrica~~==----= 1%

Supervisign=========-=--- 9%
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5.3.2.1. Mejoras propuestas al método

Benedict analizd los costos de la destilacidn y discutid posibles

me joras.

En las plantas del proyecto Manhattan se producia vapor a alta pre
sion. Para reducir los costos Benedict propuso dos posibles métodos de
utilizacién mis eficiente del vapor.

1) Utilizacibn de vapor de escape a baja presion (1,5 atm) proveniente
de turbinas de una central de potencia.

2) Empleo de un sistema de recompresién de vapor.

Pero, adn pudiendo aprovechar el vapor barato, resultd que la econo
mTa del proceso estaba afectada por los elevados costos de instalacién,
siendo el mis oneroso el de las columnas, razén por la cudl, la bidsqueda
se orientd hacia el estudio de rellenos con elevada eficiencia y bajo cos
to especifico. Una tentativa de esta naturaleza ha sido la sugerencia,
por parte de Benedict, de utilizar relleno de tipo celular "Spray-pak"
desarrollado por la UKAEA (4), pero aidn con esta mejora los costos de pro
duccidn no resul taban competitivos. Se necesitaban aproximadamente
180.000 kg de vapor a 1,5 atmdsfera por kg de DZO'

En la evaluacidn econdmica hecha por Benedict (5), el costo de las
columnas se estimd en U$S/m3 (afio 1957), v el volumen necesario en 1,3
m3/kg de DZO/aﬁo.

Se tiene por lo tanto una inversidn de:
VC = U$S 155/kg Dzo/aﬁo

El consumo energético resulta del orden de:
E = 9.630 kWh/kg de D)

Suponiendo un 15% anual de costo del capital y U$S 0,005/kWh, se obtie
ne:
uss 23,30 Incidencia del costo de la columna

uUss 48,10 Incidencia del costo de la energfia

uss 71,40 Por kg de DZO
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A estas cifras deben agregarse otros costos (intercambiadores de
calor, bombas, etc.). El costo total resultaba sensiblemente superior
al precio de venta fijado en esa época por los EE.UU. en U$S 86/kg de
DZO'

Un estudio reciente tiende a revalorizar la destilacidn del agua

como proceso primario (6).

Las mejoras previstas consisten en rellenos ''Polpack' de elevada
eficiencia y un esquema de utilizacidn de vapor miltiple efecto en una
serie de columnas en paralelo. Como se ve en la figura 5“, cada una de
ellas recibe el calor de condensacidn del vapor saliente de la columna

que tiene al lado.

FIGN°S4: ESQUEMA DE UTILIZACION DE VAPOR A MULTIPLE EFECTO
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Como en un evaporador de miltiple efecto, en una planta de destila-

cién que utilice el mismo principio, el consumo de calor por unidad de

producto es, en forma aproximada, inversamente proporcional al nimero de

unidades de destilacién, ésta es la razén del aumento en el nimero de

unidades de la instalacidon. El vapor absorbido por el proceso correspon-

derfa a un consumo de 37.500 kWh térmicos por kg de D

0.

2

En la tabla 15 se hace una comparacién aproximada entre los distin-

tos rellenos: polpack, spraypack y laminas paralelas. Como Tndices de

comparacidon se dan los valores aproximados del volumen de torre requeri-

do para producir la misma cantidad de agua pesada en el mismo tiempo,

el consumo relativo de energia para vencer la resistencia del flujo

en contra corriente vapor-liquido y el tiempo relativo requerido para

alcanzar el estado estacionario.

-TABLA 15-
COMPARAC ION DE POLPACK CON ALGUNOS OTROS RELLENOS DE COLUMNA
TIEMPO
ALTURA DE RETENCION|VOLUMEN | DEMANDA Re-| AELATIVO
RELLENO PLATO  |VELOC IDAD DE RELATIVO | LATIVA DE | 2" " oc”
TEORICO m/seg |LIQUIDO |DE TORRE | ENERGIA
G IMEN
m %
POLPACK
5/45 0,25 2,8 7,5 1,0 1,0 1,0
SPRAYPACK
37 0,60 2,0 5,5 3,3 13,3 2,5
HOJAS
PARALELAS 0,80 2,3 5,0 3,9 1,1 k,0
d=10mm

Los Tndices disponibles y algunas caracteristicas cualitativas atri-

buibles a la planta de destilacion de miltiple efecto se comparan, en la

tabla 16, con los de la planta del proyecto Manhattann, el proceso G$

{basado principalmente en los datos de la planta de Savannah River) vy

una unidad de destilacién de hidrégeno (planta soviética).




TABLA 16

COMPARACION DE OPERACIONES BASICAS, INDICES DE INVERSION Y CARACTERISTICAS

INHERENTES DE 3 METODOS PARA PRODUCCION DE D50

Destilacion

Destilacidn

intercambio

Destilacion

Método por miltiple en de
efecto proyecto HZS/HZO H2
Manhattan
1.Demanda Energéti-
ca.
a) Vapor para ca
) legtam?ento 68 a 2,8 atm |320 a 10,5atm} 6 a 20 atm |No disponible
t/kg Dy0 , \
. 100 No disponibl 00 -
b) Potencia eléc P € 7 5000-5500
trica kWh/kg
D70
No disponible
2. Volumen de torre robablemente
0,14 1,11 0,06 D e or o
en m3/kg D70 afo p
) quefio
3. Area de intercam-
biador de calor 2,1 No disponible 1,1
en m2/kg D0 afio
4 Tiempo necesario
para alcanzar el 17 90
funcionamiento
normal
Muchos mate-
5.Materiales de Acero al Acero al Acero riales distin
Construccidn carbono carbono inoxidable tos para va- J
rios propdsito
Un problema en
los materiales
es la resisten
6.Corrosidn no es un no es un un gran cia al stress
problema problema problema a muy bajas
temperaturas
7 .Comple]jidad no compleja no compleja compleja muy compleja
8.Partes mdviies muy pequefias pequefias grandes muy grandes
9.Toxicidad no es un no es un muy grande no es un
problema problema - problema
10.Direccidn simple simple compleja muy compleja
11.Seguridad fuera de fuera de riesgoso riesgoso
operacional peligro peligro
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El andlisis de estos puntos condujo a las sigquientes conclusiones:

1) E1 método propuesto de destilacién por miltiple efecto podrfa evidente
mente mejorar la economia del proceso de destilacién de agua natural.

2) Los resultados obtenidos sugieren que puede ser de interés la revisidn
de algunos viejos proyectos sobre el uso de vapor geotermal (7).

3) Parece razonable la suposicién que en circunstancias locales definidas,
y gracias a la simplicidad del método y de instalacidn, una planta de
destilacidn por midltiple efecto, pueda, en las actuales circunstancias
ser economicamente comparable con otros métodos.

L) Se deben continuar los estudios posteriores de ingenierfa por detalle

sobre el método.

Baertschi y Kund (8) describieron algunos experimentos que realiza-
ron con una columna de disefio propio de alta eficiencia. La columna de
Kund consiste en un gran nimero ue tubos delgados paralelos de fracciona
mientos con un complicado dispositivo para distribuir la alimentacidn en
las coiumnas Individuales. La figura 55 ilustra el disefio y operacidn de

la columna.

El agua de alimentacidn se evapora contfnuamente en la caldera (l)
y el vapor se distribuye por medio de capilares sobrecalentados (2) en
varios tubos de fraccionamiento. El agua en la parte superior (3) se dis
tribuye Igualmente mediante capilares como reflujo en los tubos de frac
cionamiento; (§) es un manostato dlferencial para mantener las relacio-

nes de presiones adecuadas.

La parte inferior de los tubos de fraccionamiento es sobrecalentada
por medio de vapor que entra en la cdmara de calentamiento (6) provenien
te del generador de vapor (Z). Puesto que la destilacidon se l1leva a cabo
a presidn reducida y mantenida por medio de manostato (l}), toda el agua
que fluye hacia abajo es completamente evaporada a lo largo de las pare
des internas de los tubos de fraccionamiento en la regidn (6), mientras
la cantidad correspondiente del vapor calefactor se condensa en la super
ficie externa de los tubos. Los extremos inferiores de los tubos estan
casi cerrados por capilares sobrecalentados, a través de los cuales, la
pequefia cantidad de agua pesada enriquecida al estado de vapor, es intro
ducida en la cdmara comin (8), y a través de la vdlvula de control de

flujo (9) se condensa en el recipiente de almacenaje (10).
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El vapor que asciende en los tubos de fraccionamiento sale de los mis-
mos por sus extremos superiores abiertos en (4) y se condensa comple-
tamente en (11). El condensado, agotado en (12), se bombea al interior
del recipiente (3) de donde una cierta cantidad de alimentacién abando-
na la columna por un escape controlado barométricamente, (14).

Se ha sugerido, para reducir los costos de capital que ocasionan
la utilizacidn de una torre de fraccionamiento, reemplazar el condensa-
dor en una planta de potencia, como por ejemplo un reactor nuclear de
1.000 MWe proporcionarTa alrededor de 2.600 MWt como vapor de escape a
baja presién (0,17 a 0,24 atm). Esta energia térmica serfa suficiente

para una planta de 200 t/a de D,0 por destilacion de agua.

La figura 56 muestra dos esquemas de utilizacién de esta energfla

térmica para producir D,0.

En el caso de alimentacidn directa (A) el vapor de escape provenien
te de la turbina se envia a una gran torre con relleno. El vapor la a-
traviesa hacia arriba en contracorriente a la alimentacidn (agua desti-
lada). El condensado en el fondo de la columna estard enriquecido en
deuterio. Una porcidn se saca como producto y el resto se devuelve al
sistema. El vapor agotado en la parte superior de la torre se condensa
en una columna barométrica y se desecha, (a menos que pueda ser usado

para otros fines).

En el esquema de calentamiento indirecto (B) el vapor de escape
forma parte de un ciclo pasando a través de 1a columna en un serpentin
o serie de tubos. La alimentacidn (agua tratada) se calienta, vaporiza,

y fracciona en la columna.

En cualquiera de las dos variantes, la columna con relleno y el
condensador barometrico reemplazan al condensador usual de descarga.
La primera variante es mas eficiente, con un disefio de torre mas sim-

ple, pero requiere alimentacién mas costosa.

Deberfa hacerse un detallado estudio econdmico actualizado del
proceso de destilacion de agua, para poder determinar cuando, la tec-

nologia mas reciente y la utilizacién de vapor de bajo costo hardn a este
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proceso competitivo.
5.3.3. DESTILACION DE AGUA PARA TRATAMIENTO DE AGUA PRE-ENRIQUECIDA

Una columna de destilacidn para este fin debe tener una retencidn de
1Tquido 1o mads baja posible, puesto que, el 020 es extremadamente cara com

parada con otros materiales.

En consecuencia, las caracterfsticas de una instalacién de este tipo
deberan ser:
1) Infimas pérdidas de carga.
2) Gran nimero de platos tedricos por metro.

3) Pequefia retencidén de lfquido.

En colaboracidn con el Profesor Kuhn, la firma Sulzer Brothers Ltd.
ha conseguido adaptar a escala industrial, una columna con relleno de te-

la mecinica ordenado que cumple con estas condiciones (9).

Inicialmente, se empleaban columnas con anillos Dixon (anillos Ras-
chig pequefios de tela mecdnica), mientras que desde 1966 se estan usando

columnas con relleno Sulzer.

Este tipo de columnas tiene tres aplicaciones diferentes:
a) Enriquecimiento final en instalaciones de produccidn de DZO'

b) Reconcentracién de 0,0 diluida, de las centrales nucleares.

2
c) Extraccién del H,0 contenida en el D.0 de las centrales nucleares.

2 2
Debido a que en el presente estudio se trata plantas de produccidn,

s6lo se considerar3 el caso a).
5.3.3.1. Enriquecimiento final

Para el enriquecimiento primario en gran escala se usan principal~-

mente los procesos de intercambio HZO/HZS y HZ/NH Con ellos se puede

3
enriquecer el DZO hasta una concentracidén de 3 a 30% en moles. Como es-
te enriquecimiento influye en un gran porcentaje del costo total, en la
eleccion del procedimiento para el enriquecimiento final, deben tenerse

en cuenta la simplicidad, estabilidad, flexibilidad y seguridad, parti-
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cularmente con respecto a las pérdidas por fugas, que los costos minimos

por si mismos.

La destilacidon del sistema HZO/OZO satisface estas cuatro condiciones
ya que se trata de un proceso conocido y suficientemente probado que se
realiza a temperaturas moderadas (50 a 10D°C) y presiones que varian

entre 100 y 760 mm Hg.

La capacidad de las instalaciones industriales destinadas a la pro-
duccidn de agua pesada varTan, en la mayoria de los casos, entre 50 y
Loo t de 020 por afio, lo que implica columnas de respetables dimensiones.
Para que el volumen de la columna y su altura puedan ser mantenidos lo
m3s pequefio posible, se les disefia frecuentemente en forma de cascada

en dos etapas.

La planta de Savannah River usa la destilaci6n de agua para el enri-
quecimiento final partiendo de soluciones con el 15% de DZO' Como las co-
lumnas de destilacidon operan al vacio, se evitan pérdidas de agua pesada.

El costo del enriquecimiento final representa solo 3-6% del costo total

(10).

El tren de destilacidon de Savannah River contiene seis torres de
24,4 m de altura cada una que contienen 70 platos. Actualmente, se pre-
fieren para el enriquecimiento final las columnas ''Kubn'' disefadas por
la Sulzer. En la tabla 17 se muestra una comparacidn de la perfomance
de las columnas Sulzer y las de platos perforados de Savannah River (9).
Como ambas columnas son muy distintas, la comparacidn se lleva a cabo

por conversidn de los datos en una magnitud conveniente de referencia.

La comparacidn demuestra que la columna de Kuhn es muy superior
en cuanto se refiere al niimerc de platos tedricos a la retencidn de
1Tquido en la columna (hold-up) y a la caida de presidn, mientras que su

capacidad especifica de carga es, en cambio, algo mejor.
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TABLA 17
COMPARACION DE LA COLUMNA DE KUHN CON UNA EXISTENTE EN SAVANNAH RIVER

Columna de Columna
Savannah Sulzer
River
Presion en la cabeza de la columna 100 mm Hg 100 mm Hg
Carga especifica (boilup) 120 100
cm2/h
Namero de platos tedricos por metro 3 50
Cafda de presidn por plato 2,8 mm Hg 0,4 mm Hg
Retencidn por cm2 y por plato 4,8 cm3 0,34 cm3
Peso por cm 24,2 g/cm? 11,2 g/cm?

5.3.3.1.1, Columna de destilacidn en la planta de Port Hawkesbury
Canadd (11)

En dicha planta se enriquece el agua natural mediante el procedi-
miento de intercambio HZO/HZS hasta 30% en moles de 020.

Luego de una purificacién de esta solucidn, se efectlia el enrique
cimiento final de 30 a 99,75% en moles. La columna ha sido disefiada pa

ra una produccién anual de 381 toneladas.

La instalacidn comprende dos columnas conectadas en cascada pero

sin condensador intermedio, un esquema se muestra en la figura 57

El fluido de alimentacidn se bombea desde un gran depdsito de al-
macenamiento a uno de los tanques de alimentacidén y, tras haber sido
evaporado y condensado para su purificacidén, llega en forma liquida a
la primera columna. Una parte del reflujo liquido de esta columna, se
bombea a la cabeza de la segunda columna, mientras que el resto se e~
vapora en el hervidor y fluye por la primera columna hacia el conden-
sador de cabeza de ésta, donde se condensa. Parte del condensado se

extrae de la cabeza con un contenido de 25% en moles de D,0 y es de-

2
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vuelto a la planta de HZS' El resto retorna hacia abajo y s& evapora en
el fondo de la segunda columna, desde donde se extrae con un contenido
de 99,75% de 02

columna y de alli, ain en forma de vapor, vuelve al pie de la primera co

0 en moles. El vapor fluye hacia la cabeza de la segunda
fumna.

La misma tiene un didmetro de 1,5 m, estd equipada con relleno Sul
zer del tipo ¢ y estd dividida en siete secciones; en cada una de ellas
se encuentra un colector y un distribuidor del reflujo para asegurar la
distribucidén uniforme de este liquido sobre toda la seccién transversal.

La altura total es de 28 m.

La 2° columna se compone de un haz de 164 tubos conectados en para
Jelo que estdn rellenos con anillos Dixon activados. Tubos de dosifica-
cién calibrados distribuyen el reflujo uniformemente. Los tubos indivi-
duales que se extienden hasta el fondo actlan como evaporadores de fon-
do. El producto de cola se extrae igualmente en forma de vapor, median
te tubos de dosificacién calibrados, desde el fondo de los tubos indivi

duales.

Hoy dia, en una instalacién de este tipo se construiria la 2° co-
lumna como la 1°, es decir, reemplazando los anillos Dixon por los re-
llenos Sulzer pues cuando se fabricé esta instalacién no se habfan fi-

nalizado los ensayos con rellenos Sulzer de gran didmetro.

Al construir la columna y sus accesorios se prestd gran atenciodn
a la proteccién contra fugas para garantir la magnitud de pérdida de
020. Los intercambiadores de calor fueron, sometidos también a riguro-
sas pruebas de estanqueidad con el fin de localizar los puntos por
donde el agua de refrigeracidén o el vapor podrian llegar a mezclarse
con el agua pesada. Como toda la instalacidn estd al vacio es practi-

camente imposible que el agua pesada salga al ambiente.

E1 control de la instalacién se efectla en forma completamente au-
tomatica. S6lo se necesita personal de servicio para el arranque y pa-
rada de la instalacién, la carga y descarga de los depdsitos y el lle-

nado de los tambores de DZO'
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"
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6 Hervidor

7 Bomba de curculacion

8 Segunda columna de recfificacion
9 Tubos de dostficacion del reflujo
10Tubos de dostficacidnde fa extraccion
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T
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11 Camisa de calefaccion 16Grupo de bombas de vacio
12Condensador de exfraccion 17 Alt mentacien de la tnstalacion
13 Depésito del producto final . de Hps
14Estacion de trasiego 18 Producto de cabeza deretorno

15Depdsito del producto de cabeza ala trstalacton de HpS
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Los valores de régimen mds importantes como: temperaturas, presio-

nes, niveles y contenidos de D_0, se controlan a intervalos regulares

2
mediante una computadora electrdnica. Si se sobrepasan los valores limi
tes prefijados, una alarma avisa al personal de servicio y, segin la ur
gencia, se realizan ciertas funciones automaticamente para restablecer
el estado de seguridad operacional en la planta. Como la extraccidn del
producto final se regula automaticamente con un espectrofotémetro de
infrarrojo (mide la concentracién de 020), queda asegqurado un contenido
constante de 020 en el producto final, aln cuando haya una cierta fluc-
tuacidén en el contenido de 020 en el fluido de alimentacién. En caso de
importantes modificaciones en las condiciones de operacién, la computa-
dora electrénica calcula las nuevas condiciones en base a una columna mo
delo.

Una interrupcién de la operacidén ocasiona pérdidas en la produccidn
por ejemplo una detencidén de 15 minutos representa una pérdida equiva-
lente a 6-8 horas de funcionamiento normal. Por eso al disehar los equi-
pos se tuvo muy en cuenta su seguridad de funcionamiento, particularmente
de las instalaciones de mando y de regulacidén. Los dispositivos mds im-~

portantes (bombas, sistemas de medicidén de D, 0, etc.) existen por dupli-

2
cado y una gran parte del circuito de regulacién puede ser reemplazado,
en caso de emergencia, por un control manual. Se deben evitar fallas en
el suministro de servicios (vapor, energfa eléctrica, aire comprimido)

puesto que conducen también a una interrupcién con las consecuencias ya

enunciadas.

La importante relacidon que existe entre la pérdida de produccidn y
e) tiempo de interrupcién, se debe a la mezcla del liquido retenido en
la columna, ya que se acumula en el fondo. Esta es la principal razén

de pérdidas de produccién.

Esta instalacidn para el enriquecimiento final de DZO estd en fun-
cionamiento desde fines de 1970. Merece destacarse el hecho que durante

la puesta en marcha de la instalacién de H.S, cuando el contenido de a-

2
limentacién era de s6lo 4 a 15% en moles en lugar del 30%, se obtuvo y
hasta se excedid la concentracidn deseada de 99,75% de D70 en el produc-

to final.
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II. 5.4. DESTILACION DE NH3






i - 161
5.4.1 DESTILACION DE AMONIACO

La destilacion de amonfTaco presenta ciertas ventajas con respecto a la
del agua a saber:
a) El calor latente molar del amonfaco es un 40% del correspondiente agua,
por lo que las cargas en la caldera y condensador son considerablemente

menores.

b) A presiones de 1 atm. vy superiores, el factor de separacién es mayor
que el del agua. Para aumentar la densidad del vapor y reducir los tama
fios de torre es conveniente el funcionamiento a varias atméferas de pre

sidn.

¢) El amonfaco posee un 50% mas de hidrégeno que el agua. Las velocidades

de flujo de vapor se reducen consecuentemente.

Drews (1) y Gami y col. (2) estudiaron la economfa de la destilacidn
de amonfaco. Drews considerd dos tipos de plantas: una instalacién parédsita
que opere conjuntamente con una de amonfaco, o una planta que contara con
una etapa de reposicién de deuterfo en la alimentacion, a través de la reac
cién de intercambio NH,/H,0. Los requerimientos de energia para una planta

372

pardsita fueron estimados en 3.400 Kw/h por kg de agua pesada.

La Tabla 18 muestra los resultados de los estudios de costos realiza
dos. Adn, en los casos mds optimistas, la produccidén de amonfaco no es com-
petitiva. Barr y Drews (3) determinaron que la destilacidon de amoniaco unica
mente serfa de interés, si el factor de separacidén no estuviera dado por la
raiz cibica de la relacién de presidn del vapor de las especies isotdpicas

puras, (NH, y ND3) segin lo establecieron en su trabajo. Los resultados pos

3
teriores indicaron que esta suposicidn era correcta (Petersen and Benedict
(4), Benedict (5)). Sin embargo, es interesante realizar la destilacidn de
amonfaco como operacidn final por las mismas razones que lo es la destilacién

de agua en el proceso GS.

La destilacion de amonfaco se emple6 para producir ND_, con una concen-

3

tracion del 99,75% a partir de alimentacidn al 1-2%, que provenfa de la plan

ta de intercambio NH3/H2 de Mazingarbe (Francia) (Le Chatelier) (6).



TABLA 18

Gami y col,

DREWS  (1955)
(195)
RUBROS Etapa de reposicién de deu-| Planta Planta parédsita. Planta pard
terio en la alimentacién Pardsita | Cdlculo optimista sita 9t/a
Inversidon en uSs/kg. 400 320 275 337
de DZO anuales
Costo de produccidn 138 30 66 81

uSs/kg., de DZO

291 - i



1 - 163

5.4.2 BIBLIOGRAFIA

1)

3)

4)

5)

Drews, W.P. (1955)~ Deuterium Separation Study, Progress Report N°2
NY0-6085 (Rev).

Gami, D.C., Gupta, D., Prasad, N.B. and Sharma, K.C. {1958)- Pro-
duction of Heavy Water in India, Proc. 229-|nt. Conf.,on Peaceful

Uses of Atomic Energy, 4 :534-39.

Barr, F.T. and Drews, W.P. (1960)- The Future of Cheap Heavy Water,
Chem. Eng, Progr. 56, (3): 49-56.

Petersen and Benedict (1963)- Deuterium Enrichment in the Destilla-

tion of Amonia. Nucl. Sci. and Eng. 15: 90-97.

Banedict, M. (1965)-Deuterium Separation by Amonia Destilation and

Hidrogen-Water Exchange MIT-2249-2,

Le Chatelier, J. (1968)- Heavy Water Plants Based on the NH3-H2
Process. Bull, Inf. Sci. Tech. {(Paris) N°123: 21-26 (Translation:
AAEC Report Lib/ Trans 167).






11-165

I11.6.  ELECTROLISIS
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6.1. INTRODUCCION

La electrélisis fue uno de los primeros métodos utilizados para obten
cidn de DZO’ empezando por la preparacidn de G.N.lLewis en la Universidad
de California en 1934, poco después de la primera separacidén por destila-

cidén de hidrégeno hecha por Urey en 1931.

Su eleccidn se basd en el alto coeficiente de separacién -5/20- y en
la existencia de instalaciones grandes de electrdlisis en lugares de bajo
costo de energfa eléctrica.

La demanda de D,0 en esa é€poca justificaba su produccién en pequeiia

2
escala, generalmente como subproducto de la obtencidn de H2 y 02 electro-
Ifticos, estando, hasta 1943, toda la produccién mundial basada en la elec

trélisis.

AsT, se instalaron las plantas de Trail B.C., en Canada, Morgantown
W.Va (MOW) en EE.UU. y Rjukan en Noruega.

Después de 1940 aumentd el interés por el agua pesada, y se pusieron
en marcha trabajos de investigacion y desarrollo, de los que surgieron
otros métodos de obtencidn, pero igualmente, y en especial en un principio,
se siguié aplicando el proceso electrolitico (a veces en combinacidn con

destilacién o intercambio quimico).

Las plantas en EE.UU fueron posteriormente cerradas,aunque parte de
sus instalaciones de electrdlisis fueron transferidas a etapas de concen-
tracidn final de las plantas GS de Dana y Savannah River. En fecha poste-

rior se instalaron plantas en Nangal,india, y en Chalk River,Canada.

Ademds de la electrdlisis de agua (o de soluciones acuosas diluidas)
a que nos hemos referido, también se ha sugerido la electrélisis de amonfaco
o de sales amoniacales, indicdndose excelentes factores de separacién -15/20-
lo que podrfa constituir un método de pre-enriquecimiento para la alimenta
cién de métodos basados en NH3 (NH3/H2 o destilacidn de NH3). Sin embargo,

no se han realizado desarrollos posteriores.
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E) coeficiente de separacidn de esta Gltima reaccidn tiene valores
cercanos a 4, de manera que algunos de los otros procesos son también de
importancia fundamental, como lo demuestra la comparacién entre coeficien

tes obtenidos con distintos electrodos. (Ver Tabla 19)

TABLA 19

COEFICIENTES DE SEPARACION PARA DISTINTOS

ELECTRODOS
ELECTRODO Pt Ni Fe
a (20°C) 5,3 7 10

Teniendo en cuenta ta alta movilidad i6nica de los iones hidrégeno,
se asigna escasa importancia al proceso 1 de migracidén en el electrolito,
habié&ndose comprobado una concentracién normal en las cercanfas del elec-

trodo.

La transferencia de electrodos del citodo a los iones hidrégeno (pro-
ceso 2) se efectla en funcién de una barrera de energfa o sobretensién que
es distinta para H* y D¥. lgualmente hay diferencias en las energfas de
activacién de los procesos de adsorcién (3) y recombinacién molecular de

ambos Isdtopos (4).

El alto valor de a se debe probablemente a la contribucién de los pro

cesos 2,3 y 4, sumados al valor ya mencionado de o del proceso £.

El valor de a varfa con la temperatura, aun cuando ello depende en
parte del material del citodo. En general, a aumenta al bajar la temperatura
(cdtodos de Pt, Ni, Fe), aunque para citodos de aleaciones de Sn/Fe se ob-
serva que la do/dt es positiva debajo de 39% de Sn y se hace negativa para

valores altos de Sn.
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La importancia de este método para la produccién en gran escala ha
sido ampliamente superada por los métodos de intercambio quimico, pero se
sigue investigando el proceso con la intencidén de reducir la incidencia

de su alto consumo energético.
6.2. FUNDAMENTOS DEL PROCESO

E1 proceso consiste en la descomposicidn por pasaje de corriente

eléctrica de soluciones conductoras que contienen H20 y D,0, produciéndo-

2
se 02 Yy una mezcla de H2 y D2 cuya concentracidn isotdpica es distinta a
la de la solucidén acuosa original. Como la velocidad de descomposicidon elec-

trolTtica del H,0 es mayor que la del DZO’ la solucidn remanente se enri-

2

quece en D,0 y las Gltimas porciones de gas producido son mas ricas en D2

2
que las primeras.

Como en los demds procesos de separacidn isotbpica, se puede defi-
nir un coeficiente de separacién o, como la relacidn entre el contenido

isotopico en la fase liquida y en la fase gas.

Se alcanzan altos valores de o, entre 5 y 30, segin las condiciones
de operacidn, (temperatura, concentracidn, parametros eléctricos) y la

constitucidn o disefio de electrodos, electrolito, celda, etc.

La separacidon isotdpica se debe a diferencias de velocidad de varios

procesos que tienen lugar durante la electrdlisis:

1.~ Transporte de iones en el electrolito

2.~ Neutralizacidn eléctrica de iones hidrdégeno secos o solvatados

3.~ Adsorcidon de dtomos de hidrdgeno sobre el citodo

L. - Formacidn de hidrégeno moltecular a partir de atomos y su libera-
cion en forma de gas

5.- Intercambio entre dtomos y moléculas de hidrégeno con la gase acuo-
sa sobre la superficie del electrodo, catalizada o no por el mismo,

O sea:

H.,0 + HD Z HDO + H

2 2
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Cuando se usa citodo de niquel se debe proveer un enfriamiento ade-

cuado, ya que el proceso genera calor.

La corriente necesaria para que la electrélisis tenga lugar depende
de:
1.- Potencial de descomposicion del agua.

2.- Sobretensién de los gases y polarizacion
de las superficies de los electrodos.

3.- Resistencia del electrolito.

L,- Resistencia de las 1Tneas de conduccidn y
conexiones.

En base a ello, el voltaje requerido por celda es de 2,5 a 3,5 voltios.
Un exceso de voltaje se traduce en mayor evolucion de calor, mayor evapo-

racién de agua y menor coeficiente de a.

La relacidn entre concentraciones isotépicas, volimenes de cada fase

y coeficiente de intercambio a estd dada por la féGrmula de Rayleigh:

ol [ o] I* _] %
[H) (%) v

a-1

donde V, [H] y [DJ representan respectivamente volumen de solucidn, con-
centracidn molar de H y D en cada instante, y el subindice o corresponde

a condiciones iniciales.

Con esta férmula o-bien con su representacidn grifica para determina-
dos valores de a (ver Figura 58), se puede deducir la concentracién isot6-
pica a obtener, después de electrolizar cierta porcién de un volumen ini-

cial de electrolito.

Asi por ejemplo, partiendo de agua con 140 ppm de deuterio y con un
a=10, se debe reducir el volumen a 1/1500 del volumen inicial, para alcan-

zar una concentracién de 10% de DZO'

Se puede ver que los volimenes y el niimero de etapas de una cascada

no son muy grandes, dado el alto valor de o



[D]
(D1+IH]

10

0.01
[Hol = 7000 [Do]

1g3£> G[D]Tf
[H1/ \[Dp]

0.001

0.0001 L | 1 1 .
1 10 107 10° 10* 10°

V,/V

FIG.N© 58 Representacion de la formula

de Rayleigh.




11-173

6.3. ELECTROLIS!S EN LA PRODUCCION DE DZO

6.3.1. Generalidades

El proceso de electrdlisis puede llevarse a cabo reduciendo el volumen
de electrolito contenido en las celdas hasta que se enriquezca lo suficien-
te en deuterio. Esto tiene el inconveniente de que el proceso es disconti-
nuo, y que el hidrégeno que se desprende después de un clerto tiempo de tra-

bajo estd también bastante enriquecido y no es conveniente desecharlo.

Resul ta necesario,por lo tanto, quemar el hidrégeno desprendido y vol-~
ver a introducir en la celda de electrdlisis el agua formada. Se puede asf¥
hacer funcionar un sistema de manera que el nivel de electrolito permanezca
constante. Las plantas disefiadas para realizar la etapa de concentracién fj

nal son de este tipo.

En las plantas disefadas para utilizar como alimentacidn agua natural,
la circulacidon de electrolito se hace en cascada, de manera que la entrada

y salida de 1Tquido es continua.

Para evitar variaciones de concentracidn de ONHa 6 OHK en los bafios de
electrélisis, se puede utilizar para la transferencia de 1fquido el vapor
de agua que acompafia a los gases desprendidos, ya que la temperatura de las
celdas alcanza a 60-80°C y a esa temperatura la cantidad de vapor de agua

desprendido es bastante grande.

Teniendo en cuenta que parte del volumen del electrolito se retira con-
tinuamente, por ejemplo para alimentar una etapa posterior de concentracifn

o como producto final, la concentracidén en deuterio de la fraccién retirada

ip| es: D
[D]= _[_9]_11__._.

1+ ¢ (a-1)

donde [Do] es la concentracién de la solucidn original,o es el coeficiente
de intercambio y ¢ es la relacién entre volumen que sale y volumen que entra

en la celda.
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El rendimiento en deuterio del electrolizador p, o sea la relacién en-

tre la cantidad de deuterio que sale y la cantidad que entra es:

p=—0 - ¢
t+ ¢ (a-1)

Con estas ecuaciones se puede calcular el nimero de etapas necesarias

para obtener un cierto enriquecimiento si se conoce a y ¢.

En general se procura que ¢ sea el mdximo que permita la cantidad de

vapor de agua arrastrado por el hidrégeno desprendido.

Para tener la mixima eficiencia, el disefio de las celdas se hace de ma

nera de optimizar los siguientes factores:

a) Uniformidad de composicién de electrolito.
b) Enfriamiento del catodo.

c) Seleccién del material de electrodos.

d) Limpieza de la superficie de electrodos.

e) Prevencién de pérdidas de 1fquido y gas.
Otras condiciones necesarias son las siguientes:

-Maxima seguridad de operacidn respecto de
accidentes eléctricos, quimicos y explosiones.

~Posibilidad de recibir variaciones de alimentacidn.

-Optimo balance econdmico.

6.3.2. Descripcién de plantas
6.3.2.1. Planta de Rjukan. Noruega

Operada por la Compaiifa '""Norsk Hydro Electrisk Kuaelstofoktieselskab',

fue la primera y hasta 1943 la Gnica fuente comercial de agua pesada.

Las Gltimas estadisticas publicadas indican que sigue actualmente
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en produccidn, con aproximadamente 20 t/a.

La planta primaria consistia en 9 etapas de celdas en cascada en serie,
que funcionaban en flujo continuo, sin reciclo (ver figura 59).El produc-

to de esta planta con 15% de D,0 alimentaba a una planta secundaria, también

2

de 9 etapas y flujo continuo, para dar D, 0 de 99,8% de pureza; el hidrégeno

2
formado, parcialmente enriquecido, se quemaba y con el agua alimentaba la

etapa posterior.
6.3.2.2. Plantas de Trail,B.C.,Canadd y Morgantown,W.Va. ,EE.UU. (MOW)

La primera fue operada por la empresa Consolidated Mining and Smelting
Co. (Cominco), en base a una planta existente de electrdlisis para producir

H, como materia prima para sintesis de HN

2 3

La produccidn de agua pesada fue concebida como dependiente de esa plan
ta. El hidrdégeno producido se hacia pasar por una primera etapa consistente
en una cascada de unidades alternadas de unidades de intercambio catalitico

alimentaba una segunda etapa que consistia enteramente en celdas electroli-

-HZO) y celdas electroliticas, que producfa D,0 de 2,4%. Este producto
ticas, para dar una concentracién de 99,8% de 020 (figura 60).

La primera etapa es descripta en mas detalle en el capitulo correspon-

diente al método H2/H20.

La segunda etapa era de tipo continuo, con 3 unidades consistentes
cada una de un tanque de alimentacidn, celdas electroliticas, tanque de
carbonatacidn, quemador de hidrdgeno y evaporador. La alimentacidn se
llevaba a una concentracidn de 0,5 M en OHK y se electrolizaba hasta 15%
del volumen inicial. Los gases se combinaban en el quemador y con el

agua producida se alimentaba la primera etapa.

La solucidn residual de electrolito se carbonataba para formar KZCO

3

y se evaporaba, recicldndose el destilado, una parte a la misma celda

desde donde proviene y otra a la celda siguiente.
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El condensado final se acidificaba ligeramente con HZSOQ y se destilaba
para dar el producto final con un rendimiento de 67 t/a. Actualmente no

estd en operacidn.

Una planta similar se usé en Morgantown,EE.UU., para concentracién fi-
nal desde 90 a 99,7%, con una produccidn de aproximadamente 14 t/a, en co-
nexidén con una etapa primaria de destilacién de agua. Esta planta fue cerra-

da en 1945 después de operar unos 2 afios.
6.3.2.3. Planta en Chalk River, Ontario, Canad3

Consiste en 4 celdas con cdtodos de hierro y anodos de niquel, conecta-
dos en serie (ver figura 61) y estd compuesta de 3 unidades, para producir

hasta 20 t/a a partir de la alimentacién de concentracidn variable.

La planta sigue en operacidn actualmente para procesar agua degradada
proveniente de distintos reactores nucleares y opera por lo tanto con cierto
contenido en tritio. El proceso incluye un pretratamiento alcalino y acido,

electrdlisis y recombinacién de los gases.
6.3.2.4, Planta en Nangal, India

Esta planta enriquece hidrdgeno como materia prima para otra planta de
destilacidon de hidrdogeno. El hidrdgeno, producido primariamente para sfntesis
de NH3, pasa por 3 etapas de electrdlisis, concentrdndose por un factor de

3 (ver figura 62).
6.3.2.5. Proceso E. Planta de Dana y Savannah River

Esta planta fue disefiada con la capacidad necesaria para procesar solu-
ciones de agua pesada originadas en etapas previas de los procesos GS
(SHZ/HZO) y DW (destilacién). La produccién de DZO de 99,75% de pureza,
variaba segin la alimentacién: cuando el proceso GS y DW funcionaban al

maximo alcanzaba a 2.800 libras/dia (= 550 t/a)
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La produccidn actual de la planta de Savannah River, {nica que si

gue en operacidn, es de 180 t/a y la seccién de electrélisis fue ce-
rrada en 1958.

La alimentacién pasaba primero por una etapa de oxidacién con per
manganato de potasio para eliminar materia orgdnica y una destilacion
para separar sblidos disueltos. Luego se agregaba carbonato de potasio
(electrolito) y se pasaba a las celdas de electrélisis. Los gases for-

mados (H, + 02) se quemaban en una camara enfriada y el agua producida

2
era condensada y reciclada seglin su contenido en deuterio.

El producto final se extrafa como residuo de las celdas y se des-

tilaba para separar el electrolito e impurezas existentes.

Las celdas no tenfan dispositivos para separacidn de los gases for
mados en el dnodo y en el citodo, ya que ello no era necesario. Esto
representaba una ventaja respecto del tipo a diafragma en lo que se re
fiere a consumo de energia, factor de separacién, simplicidad de dise

fio y costo del equipo.

El diagrama del proceso se muestra en la figura 63 y una descrip-
cién detallada del mismo estd incluida en el Informe DP-400, "Production

of Heavy Water' por W.P.Bebbington, V.R.Thayer y J.F.Proctor (1959).

6.3.3. Factores de seguridad
Los peligros principales derivan del uso de:

1) Corriente continua de hasta 600 V, en algunos casos mediante

conductores desnudos.

2) Manipulacién de mezclas explosivas de H2 y 02.

Las medidas de seguridad incluyen el uso de guantes, zapatos y an-
teojos especiales, equipos de alarma visual y audible, protecciones

transparentes contra explosién, etc.
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Las celdas, quemadores y cafierfas son disefiadas para resistir la explo-
si6n de mezclas de H2-02 y son frecuentes los estampidos producidos en que-
madores que ocasionalmente operan en forma inestable.

6.4. DESARROLLOS PARA MEJORAR EL METODO

Se han sugerido en la literatura varias ideas con el fin de perfeccio-

nar el proceso o mejorar su balance energético y econdmico.
Algunas de las proposiciones son las siguientes:

a) Combinar el proceso de electrélisis con destilacién de agua, usindose el
hidrégeno para sintesis de amonfaco sin reciclo o quemado del mismo. Este
sistema estd condicionado al costo y consumo de energfa eléctrica y al

uso del hidrégeno.

b) Electrélisis combinada con un proceso de alta eficiencia para la recom-
binacién del H2 y 02
La energia eléctrica recuperada compensarfa en parte el alto consumo del

proceso.

c) Electrélisis de otros electrolitos no acuosos, habiéndose mencionado ya

la electrélisis de NH, y sales amoniacales fundidas.

3

d) Electrdlisis selectiva de DZO con formacidn de D2 y quedando agua liviana
como residuo. En el proceso que se usa actualmente se electrolizan 6.999
partes de H20 para obtener una parte de DZO' E!l método propuesto consis-

tirfa en electrolizar s6lo esa parte de D0 a partir de 7.000 partes de

2
agua natural. Se propuso un método para conseguir este fin; serfa la su-
perposicion de una corriente alternada sobre la corriente continua para
excitar selectivamente los iones DY, basado en las distintas frecuencias

de resonancia de D y H. Esta idea no fue ensayada en el laboratorio.

e) Ensayo de nuevos electrodos, condiciones de electrdlisis y naturaleza de
electrolitos.
Estudios de este tipo se siguen realizando, por ejemplo en la Universidad
de Otawa, Canadi (c.f.AECL 4828, p.92) con electrodos de Hg, Fe, uso de

urea y medios no acuosos como electrolitos, etc.

generados,como en una celda de combustible (fuel cell).
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HIDROGENO PRODUCIDO 10.000 . HIDROGENO QUEMADO 458 .
Moles Ho+ Dy —> 7,250 1,998 752 285,0 41,1 0,189
Moles D ——> 0,408 0,298 0,296 0,297 0,299 1,86
% D ———> 0,0563 0,0149 0,0 394 0,0394 0,275 97,85
Quemador
I 1 | . ¢
] | J |
Alim.agua nat. 1 > 3 4 - o e 15 Prod.D20
% D ——> 0,0149 0,0394 C,1042 0,275 0,725 1,89 484 99,175 99,687
Moles agua 10000,5 27505 7 52,5 2855 108,3 41,6 16,24 0,679 0,490
1,082 0,784 0,785 0,785 0,787 0,789 0,674 0,488

DZO—_> 1,49

FIG.N*64: CASCADA ELECTROLITICA OPTIMIZADA
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6.5. CONCLUS!IONES

Un estudio de los factores econdmicos de la electrélisis fue hecho por
Benedict en 1955 y, aunque los valores monetarios no son vilidos a la fecha,

la mayorfa de las conclusiones retienen validez.

Este autor parte de un diagrama Sptimo de proceso de 15 etapas, con una
alimentacidén de agua con 140 ppm de D y un a de 7, para dar un producto de
99,7% de D (ver figura 64).

Las fracciones de hidrdgeno de las primeras 3 etapas contienen bajo 02
y no es econdmico quemarlo para reciclarlas; en cambio, los gases de las
etapas 4 a 15 son recombinados y realimentados a una etapa anterior. La re-
cuperacion de D2 es de 32% de la alimentacidén y asi se requiere un total de
127.000 kwWh por kg/DZO producido.

Si se supone que el hidrégeno se vende, s6lo 5.500 kWh se deberfan

asignar directamente a la produccion de 1 kg/DZO.

Esto indica que en areas con corriente eléctrica de bajo costo puede
ser atractivo el método, siempre que exista un mercado suficiente para el
hidrégeno producido. Por lo tanto, la magnitud de la produccién de agua pe-

sada estarfa condicionada también por el consumo de hidrégeno.
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II.7. METODOS A PARTIR DE GAS NATURAL
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7.1. INTRODUCCION

El gas natural ha sido mencionado frecuentemente en la bibliografia
como posible fuente de Deuterio. En lo que sigue se hace una descripcidn
de la informacidn disponible hasta el presente sobre el tema, incluyendo
también datos preliminares y proyectos de estudio elaborados en la Comision

Nacional de Energia Atdmica al respecto.

El presente trabajo tiene un cardcter distinto al de los que se refie
ren a procesos de fabricacidn, e incluye s6lo proposiciones, fundamentos
tedricos y algunos datos experimentales de laboratorio, ya que no se ha lle

vado a la prictica ningin método basado en estas ideas.
7.2. ANTECEDENTES SOBRE PROCESOS CON METANO
7.2.1. Consideraciones generales

La informacidn sobre la posibilidad de utilizar metano, o mds especi
ficamente gas natural, como fuente de Deuterio para obtencidon de agua pe-
sada, no es escasa, pero no hay datos concretos sobre su aplicabilidad in

mediata.

Existen numerosas menciones en diversos articulos, patentes y traba-
jos cientificos vinculados al tema. Una recopilacidn de bibliografia hasta
1949 se encuentra en el libro de Kirshenbaum y Kimball (1)} donde hay datos
sobre intercambio DZ/CHA’ datos espectroscépicos y termodindmicos, prepara

cidon de CDh’ etc. Esta bibliografia no se refiere a la obtencion de D,0 pe

2
ro aporta algunos datos bisicos de interés.

Los conceptos en que se basa la proposicidn de extraer deuterio o agqua
pesada del gas natural, ya sefialados por Barr y Drews (2}, Law (3) (&),

Bancroft (5), etc. son los siguientes:
1) Respecto de la cantidad disponible como fuente natural, ocupa el segundo
lugar después del agua, lo que permitiria producciones relativamente altas

de agua pesada.

2) Una vez empobrecido en Deuterio, el gas natural sigue siendo un material
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valioso, con miltiples aplicaciones. El agua en un caso similar, es

generalmente devuelta a sus fuentes sin darle uso inmediato.

3) El contenido en hidrégeno del metano es aproximadamente 25% en peso,

mientras que en el agua es de 11%.

k) Los procesos de enriquecimiento isotSpico a partir del gas natural no
son imposibles, aunque los propuestos hasta ahora presentan bajo coefi

ciente de separacidon o son de baja velocidad de extraccién,

En resumen, en estas consideraciones de caricter general, se destaca
la importancia y algunas de las ventajas del metano, pero se sefiala al mis

mo tiempo la carencia de un método adecuado de extraccidn.

El contenido del resto de la ‘nformazién (ratentes, trabajos cientT-
ficos, etc.) se trata en los parrafos siguientes y dentro de cada tema

especifico.
7.2.2. Destilacién

La destilacién de gas natural fue considerada entre los 98 procesos
potenciales evaluados para la Comisidén Nacional de Energfa Atémica de los
Estados Unidos en 1953/55 y fue considerada menos atractiva que la destila
cién de NH3 (ver cita (2) pag. 54. N°91, Tabla 1).

Esta idea no coincide sin embargo con lo sostenido por Law (&), quien
era optimista sobre la instalacion de una planta de destilacidn, con venta-
jas incluso en el costo de produccién, basada en diversas patentes (6). Es-
tas patentes mencionan procesos de destilacién a baja temperatura o adsor-

cién, en presencia de aditivos especiales.

En el libro de Kirshenbaun (7) se indica que la relacién de presiones
de vapor PCH[‘/PCHSD es de sSlo 1,0016 a la temperatura de punto triple
(-185,2°C) y 0,9965 a la temperatura del punto de ebullicidn (-162°C) a |
atm. El coeficiente de separacion a 1 atm. es menor que el del agua en

1 6 2 érdenes de magnitud.

De acuerdo a estos datos, J.A. Ayres (8) sefiala que el costo de pro-
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duccion de DZO por destilacidon de metano seria muy alto. Sin embargo, se
refiere luego a las patentes antes mencionadas (6), con los siguientes

datos favorables:

""La relacién PCH3D/PCH4 aumenta con la presién y a -85°C alcanza un valor
de 1,031 (ver tabla 1). Lo mismo sucede en e! sistema H20/020, pero la
inversidn ocurre para una relacién de presiones mucho menor (a 255°C y
43,5 atm. PDZO/PHZO = 1,007). La presidén de vapor aumenta en varios &r
denes de magnitud si el sistema es perturbado, por ejemplo en un siste-
ma ternario o = 1,22 (ver figura 65). Estos valores de O son muy atrac~
tivos, adn en comparacidn con la destilacidn de agua, a lo que se agrega
la ventaja de que el producto tiene una presidon de vapor mayor y por lo
tanto aparecerd en el destilado''. Al respecto se reproducen la figura 65

y Tabla 20 extraidas del trabajo de Ayres.

El problema de la relacidnu de presiones de vapor de los metanos no
estd sin embargo suficientemente claro. Los valores para CHM liquido en-
tre -=173°C y -73°C han sido determinados por ltterbek y colaboradores (9)

y existfa una compilacién anterior de G.T.Armstrong (10) y otro trabajo

del mismo autor sobre metanos (11). Mis recientemente, un trabajo de Grigov
y Steele (13) se refiere a CDh en estado liquido. Tanto las determinacio-
nes experimentales como su concordancia con los valores calculados presen-

tan diferencias considerables.

Bigeleisen (12) indica que todos los datos de presién de vapor pueden

representarse por ecuaciones del tipo:

-

Ln _ﬁ_

_ B
T2 T

'U|'U

donde p y p' soh las presiones de vapor de los compuestos con isétopo 1i-
viano y pesado respectivamente y A y B son constantes que tienen una sig
nificacién fisica de acuerdo a la teoria de efectos isotdpicos en medios
condensados. Aln cuando esta teorfa presenta una descripcidon simplificada
de!l fendmeno, se puede sin embargo indicar que su aplicacidn coincide en
general con los datos experimentales conocidos y no permite explicar al-

gunas de las previsiones de las patentes antes mencionadas.



TEMPSRATURA pCH“ Ap(pCH3D _pCHh) {psi) COEFICIENTES DE SEPARACION
‘ (psi) Sistema Sistema Sistema Binario Sistema Ternario
Binario Ternario ( a 1) (a 2)
-160 17,1 despreciable
-155 24,5
-150 34,9 0,55 1,014
-145 48,2
-140 65,0 1,1 18 1,018 1,28
-135 85,5
-130 110,2 2,1 24 1,018 1,22
-125 139,7
-120 174, 4 3,6 28 1,021 1,16
-115 215.2
-110 273,1 6,0 36 1,022 1,13
-105 317,3
-100 379,6 9,7 1,026
-95 L4g,6
-90 546,0 15,3 1,028
-85 620,4 19,5 1,031

:0¢ vavl
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7.2.3. Procesos de adsorcién o de cromatografia

Este tipo de procesos no han adquirido, en general, gran desarrollo

para separacion isotdpica preparativa.

En el caso del hidrdgeno se han mencionado varias posibilidades (2) y
existen numerosos trabajos con finalidad fundamentalmente analitica, pero
también algunos se refieren a su extensifn a escala preparativa, inclusive

para operacién continua. (17a)

Respecto del CHA también existen algunos trabajos analfticos cuyo tras
lado a método preparativo puede seguir el mismo razonamiento arriba sefala-
do. Una buena recopilacién se da en el articulo de Van Hook sobre cromato-

grafia gaseosa, presentado en el Simposio de Efectos Isotépicos de 1967

(17b)

Existen trabajos de Liberti (29) sobre la separacidén de deuterometanos

(y otros deutero-alcanos) en columnas de vidrio de 47m de longitud tratados
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con OHMa e hidrdgeno, y otros (30) en columnas recubiertas interiormente de
grafito y también con relleno ''porapak'’ asi como también de otros autores
(32). También se han correlacionado conclusiones de la teorfa de estadfis-
tica de efectos isotOpicos en sistemas condensados, con datos experimenta
les de separacidén sobre silice (vidrio poroso) (33) y existen cdlculos ted-

ricos de base termodindmica. (34)

Todos estos trabajos son de intencidn analitica, pero existen también
separaciones en mayor escala (35). La extensidén de los mismos para el desa-

rrollo de métodos de preparacidn parece ser posible.
7.2.4. Intercambio
7.2.4.1. Intercambio Metano/Hidrégeno

Es en este campo donde existe el mayor volumen de informacidn respecto
de reacciones con deutero-metanos , ya que es un tema de gran interés cien-
tifico y de abundantes aplicaciones practicas. Se trata ademds de un problema
de cardcter bdsico y que como tal ha sido estudiado a fondo, tanto experimen-

tal como teoricamente.

Ya en 1949 existfan importantes datos sobre este intercambio (1) y hasta
el presente se sigue trabajando sobre el tema.

Su inclusidn en este trabajo, que se refiere a la produccidn de D,0,

2

se basa en:

1) La posibilidad de acoplamiento de una reaccidén de este tipo a otra de tras
paso de deuterio al agua o a cualquier otro camino para convertir en DZO
el compuesto enriquecido en deuterio.

2) La conveniencia de disponer de la mayor informacidn posible sobre el compor
tamiento del CHA en reacciones de intercambio isotdpico, para lo cual sus

reacciones con los compuestos mds simples son de particular utilidad.

El valor del coeficiente de intercambio para este tipo de reacciones es

muy alto (aproximadamente 3), o sea semejante al del intercambio NH /H2 y ma

3

yor que para HZS/HZO' Sin embargo, hay que sefalar que el intercambio isoto-
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pico entre hidrocarburos y deuterio no procede a velocidades apreciables
en ausencia de catalizadores y es asi que su estudio se ha convertido en

un tema importante en el campo de la catélisis.

Resulta de excelente referencia el capitulo sobre este tema de C.

Kemball en "Advances in Catalysis''. (18)

Dada su gran extensidén, sdlo nos referiremos a algunos datos sobre el
intercambio metano/deuterio. Este ha sido establecido en presencia de pell
culas de niquel (19), rhodio-platino (23), paladio y tungsteno (20), de
catalizador de Co-Th (Fischer-Tropsch) (21) y de catalizadores homogeneos

(fase gaseosa) (22).

En general se forman los 4 deuterometanos posibles como productos ini
ciales y su proporcidn en los preductos finales varie algo segin el catali

zador de que se trate. (Ver Tabla 21).

TABLA 21
CATAL 1ZADOR PROPORCION DE ESPECIES 1SOTOPICAS
0 D, b, b,
Rh 0,21 | 0,045 | 0,29 0,45
Ni 0,12 } 0,03 0,24 0,61
Pt 0,36 | 0,12 0,25 0,27
Pd 0,95 0,006 0,02 0,02

El aumento de la relacidn de deuterio a metano reduce la cantidad de

CH,D, v CHD lo que indica que los otros dos productos (CH3D y CDh) son los

3

principales productos iniciales.

Sobre el mecanismo y cinética de esta reaccion existen numerosos datos
que indican que se trata de un proceso complejo, con, por lo menos, dos me-
canismos simultdneos y donde tantc actdan procesos disociativos como asocia

tivos. (24)
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Otros trabajos sobre el tema se indican en la bibliografia. (25)
7.2.4.2. Intercambio Metano/Agua

Esta reaccidr de intercambio es sin duda la mds interesante desde el
punto de vista de la obtencidn de agua pesada, ya que presenta un camino
directo entre el deuterio contenido en el gas natural y el compuesto deute

rado que se busca.

Sin embargo, al respecto existe mucho menor informacidén que sobre el
intercambio metano/hidrégeno y algunos de los datos no son del todo favora

bles.

7.2.4.2.1. Constante de equilibrio o coeficiente de intercambio y datos

cientificos

Los (nicos datos que existen son los consignados por Varshavskii en
1955 (26). Este ha calculado coeficientes de distribucidn de Deuterio en-
tre pares de compuestos, expresados como la relacidn entre dos valores que
son propios de cada uno de ellos y que se pueden calcular en base a datos
espectroscépicos de los mismos. Existe ademds una relacidn simple que per-
mite conocer la variacidn con la temperatura. Este es un procedimiento de
cilculo conocido y descripto también por otros autores {27) y que para este
tipo de reacciones da la mejor coincidencia conocida hasta ahora entre datos
tebricos y valores experimentales de constantes de equilibrio. El error depen
de de los datos espectroscdpicos y de las aproximaciones que se usen y es, en

general, del orden del 10-20%.

Este autor da una tabla para distintos compuestos (expresdndolos sélo como
compuestos hidrogenados) y para el caso HCHM/HZOH da un valor de a = 1,08 para
20°C y los datos necesarios para calcularlos a otras temperaturas. Este valor es

bastante bajo y su variacidon con la temperatura tampoco es favorable.

$in embargo, debido a que la informacidén consignada en la publicacidn no

es exhaustiva, estos datos adolecen de varios inconvenientes:

1) La definicién de a usada por el autor no es suficientemente clara.
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2) No puede asegurarse a qué reaccidn en particular entre los posibles com
puestos isotdpicos de metano y agua se refiere, aln cuando menciona da-

0y b,O.

tos espectrofraficos de CDA’ CHA’ H 2

2
3) Algunas de las aproximaciones y datos usados pueden ser suplantados al

presente con ventajas en exactitud y rigurosidad conceptuatl.

No existen otros cdlculos de equilibrio o cinéticos, pero puede decir
se que tratdndose de una reaccidén de caricter no-ifnico y dada la gran afi
nidad de la unidn C-H de) metano, la velocidad de reaccifén serd lenta y se

requerird el uso de catalizadores.
7.2.4.2.2. Datos experimentales

La dnica informacién consiste en un trabajo reciente de Metcalf y
Vickers (28), donde se dan datos cinéticos y de mecanismo del intercambio
CHM/DZO sobre niquel finamente dividido. En base a determinaciones de velo-
cidades de reaccidn se establece que hay dos posibles mecanismo:
uno sobre la superficie limpia del metal y otra sobre la superficie contami
nada con oxigeno. Sobre ésta Gltima, la velocidad de intercambio es unas 10

veces menor.

La substitucidn sobre niquel reducido parece ser de primer orden en
metano y de orden cero en DZO y es posible que ocurra directamente entre los
compuestos adsorbidos sobre la superficie o bien por reaccidn entre CHh Y pe

quefias cantidades de D2 formadas por reaccidn entre el DZO y el Ni.

La distribucién de productos de la reaccidn incluye los 4 posibles meta-
nos deuterados con mayor proporcidn de CHZD2 y CHD3 como productos finales.
(Ver figura 66).

7.2.4.3. Otros Hidrocarburos/Agqua

3e consignan en la bibliografia algunos datos sobre intercambio acetile-
no/HZO, que pueden servir como analogia para el estudio del CHh/HZO debiéndo-
se tener en cuenta sin embargo, la gran diferencia quimica entre ambos hidro-

carburos.
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Tanto para el acetileno como para algunos de sus alquil-derivados
se ha estudiado el mecanismo de intercambio con agua, catalizado por OHNa
(36) (amberlite IRA-4OQ y otras).

La reaccidn

C2H2 + HDO b CZDH + HZO
tiene una constante de equilibrio K = 0,687 (25°C) y una velocidad razo
nable en presencia de esos catalizadores. Existe ademis excelente concor
dancia de los datos experimentales y calculados a partir de datos espec

troscopicos.
7.3. ENSAY0S Y PROYECTOS EN MARCHA EN LA CNEA.

En funcién de la informacidén consignada mis arriba, se iniciaron en
la Comisidn Nacional de Energia Atdmica algunos trabajos destinados a ex
plorar la posibilidad de métodos de intercambio gquimico a partir del gas

natural para obtencidn de agua pesada.
Los trabajos en marcha comprenden:

1) Ensayo de catalizadores para la reaccidn CH D/HZO en fase gas o en

3

fase liquida, y estudios cinéticos.

2) Estudios de intercambio Hidréxido/CH3D

3) Calculo y determinacidon experimental de constantes de equilibrio de

reacciones de intercambio isotdpico con deuterometanos.

Tanto los datos experimentales como tedricos obtenidos hasta la fe
cha, adn cuando son de caricter preliminar y deben ser completados y con
firmados, permiten abrigar un relativo optimismo sobre la factibilidad

técnica de este tipo de procesos.
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7.4. DISPONIBILIDAD DE GAS NATURAL EN LA ARGENTINA Y SU RELACION CON
LA PRODUCCION DE D20
Se utilizaron los datos consignados en la publicacidn ''Recursos Ener

géticos Argentinos''. Cap. 3. (38)

Las reservas totales del pafs (1974) son de aproximadamente 200.000

3

millones de m” {ver Tabla 22) con una gran preponderancia en la zona Oeste

y Sur.
La produccidn en 1974 fue de aproximadamente 9.200 millones de m3
(ver Tabla 23) y se estima un aumento de aproximadamente 10%/afio, lo que

llevaria la produccion a unos 15.000 millones de m3 en 1980.

La relacidn entre vollmen de metano y cantidad de agua pesada ex-
trafble a partir de los deuterometanos contenidos en el mismo es facilmen
te calculable teniendo en cuenta un contenido de Deuterio aproximadamente
140 ppm (3tomos de D/IO6 dtomos de H) y una recuperacidn del 100%. A par
tir de estos datos se obtiene que para producir una t de DZO se requieren
2.800 t (aproximadamente 4 x 106 m3) de CH&' Si se supone una recupera-
cién del 50% {que es un valor alto), se requerird por lo tanto 5.600 t
(8 x 108 m3) de CHy, -

Esto coincide con los datos de Bancroft (Tabla I, pdg. 7. en refe
rencia 5), el que usa nuestras mismas hipdtesis y difiere en aproximada
mente un factor 2 con los consignados por Law (3), ya citado en 7.2.1,
el que, aln cuando no lo especifica, debe considerar recuperacidén de D2

de hasta 100%.

Teniendo en cuenta las reservas y produccidn anual de gas natural
y suponiéndolio 100% de CHA’ se puede deducir una reserva total de agua
pesada de 25.000 t y una produccién anual de unas 1.100 t (afio 1974).
Para llegar a estos valores se deberia procesar la totalidad de la re
serva existente de gas natural o la totalidad de la produccidn anual
respectivamente. Teniendo en cuenta la diversidad de fuentes de pro-
duccién y lineas de conduccién {ver Tablas 22 y 23) esto no seria fa-

cilmente realizable.
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TABLA 22

RESERVAS COMPROBADAS DE GAS NATURAL AL 31/12/7h*

ARO
CUENCA 1971 1974
NOROESTE 6.594 8.100
CUYANA 1.708 1.470
NEUQUINA 64.152 72.030
GOLFO SAN JORGE 43,955 LY, 790
AUSTRAL 73.472 75.340
TOTAL 189.881 201.730

* Datos extraidos de (38) expresados en
106m3

TABLA 23

PRODUCCION ANUAL DE GAS NATURAL*

*Datos extrafdos de (38)

1971 1974
106 m3 / afio % 106 m3 / afo %
NORTE 2.113 26 2.701 29,2
OESTE 2.642 32,5 3.285 35,6
SUR 3.361 41,5 3.248 35,2
TOTAL 8.116 -- 9.234 --

DIFERENCIA -- -- +1.118 +13,8
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7-5. CONCLUSIONES

El uso de gas natural como fuente de deuterio ha sido considerado y
evaluado en otros paises al estudiarse l'os métodos.disponibles para

obtencion de agua pesada, y existe alguna informacidén al respecto.

Es indudable su importancia como materia prima, ya que sigue al agua
en cantidad disponible y tiene la ventaja de contener mas hidrdgeno

que el agua.

Las reservas y la produccién total de gas natural en la Argentina
(1974), se corresponden con 25.000 t de D,0 de reserva y 1.100 t/afo
de produccién de DZO como maximo.

No existen procesos comprobados de obtencidn de agua pesada a partir

de metano (ailin cuando hay patentes sobre la destilacidn)
Las posibilidades de extraccién incluyen 3 sistemas
1-Destilacidn

2-CromatografTa

3~ Intercambio

respecto a los cuales existe un nUmero limitado de antecedentes, los

que sefalan dificultades y alqunas posibilidades de desarrollo.
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8.1. INTRODUCCION

Existen procesos selectivos de separacidn isotdpica, presumiblemente
aptos para su aplicacidn en escala industrial, pero que se hallan adn en
las etapas preliminares de desarrollo para determinar su factibilidad cien
tifica. Entre ellos se menciona el que se basa en la excitacidn selectiva
de las moléculas de 020 y HDO presentes en el agua natural, mediante radia-
ciones dpticas, que ocupan en el espectro la zona comprendida desde el ul-~-

travioleta y el infrarrojo, y que se generan por medio de laseres.

8.2. FUNDAMENTOS

Las radiaciones de origen extranuclear emitidas por una especie qui-
mica y examinadas con cspectrdmetros de gran resclucidn, exhiben una es-
tructura "hiperfina'': las lineas espectrales aparecen desdobladas en com-
ponentes, debido a que el espectro de cada elemento resulta de la super-
posicion de los correspondientes a cada uno de sus isdOtopos, cuyos respec-
tivos niveles energéticos difieren ligeramente entre s7. Lo mismo ocurre

con los espectros moleculares (véase Tabla 24).

Inversamente, si una sustancia se la irradia con la frecuencia apro-
piada, podrad lcgrarse que solamente los dtomos de uno de los isdtopos
presentes la absorban. Desde luego, similar efecto se producird irradian-
do un conjunto de moléculas quimicamente similares, pero de diversas

composiciones isotdpicas.

Si el incremento de energia absorbida por las moléculas que contienen
el isdtopo buscado, fue lo suficientemente elevado, éstas habran alcanzado
un estado excitado inestable, en el que podradn reaccionar con una sustancia
introducida al efecto. En esas condiciones, las moléculas que contienen el
is6topo no deseado, aunque se hallen presentes en niimero mucho mayor, no
intervienen en el proceso quimico. A pesar de que es necesario satisfacer
otras condiciones adicionales (por ejemplo, que las moléculas excitadas
reaccionen quimicamente antes de que puedan transferir su excedente ener-
gético, volviendo al estado inicial), la consecuencia tecnoldgica es eviden-

te: en una sola etapa, la concentracidon del deuterio puede crecer varios

ordenes de magnitud.
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La sugerencia de aplicar estos procesos dpticos a la separacidon isoté-
pica, hace casi cuatro décadas, no pudo ser llevada a cabo debidamente,
pues se carecia de emisores apropiados, cuyas frecuencias pudiesen ser ele-
gidas a voluntad, y perfectamente monocromdticas. Sin embargo, tiempo des-
pués se pudo comprobar que tales procesos eran practicables; asi, fueron
separados is6topos de mercurio, irradidndolos con luz emitida por lamparas

con vapor de dicho elemento.

En 1970, disponiéndose ya del laser de hidrdgeno, se lo empled para
irradiar una mezcla equimolar de metanol y deuterometanol, excitando asi
las moléculas que contenfan protio. La consiguiente disociacidn de estas
Gltimas permitid su inmediata eliminacidn haciéndolas reaccionar con bromo,
con lo que la proporcidn de deuterio en la mezcla aumentd de 50 a 95% en

una sola etapa.

Para aplicar la excitacidn Optica a la produccidon de agua pesada,
parece conveniente irradiar el agua de composicidn isotdpica natural, en
estado de vapor, mediante una frecuencia tal que disocie solamente molécu-
las que contengan deuterio. El umbral energético para la radidlisis, es
de 5,113 eV por molécula; es decir, que éstas deberian absorber fotones

correspondientes a longitudes de onda no mayores que 0,242 um.

Existen dos inconvenientes. En primer lugar, el agua comienza a absor-
ber radiacién de esta longitud de onda (ultravioleta) cuando la energia
de los fotones es mayor que 6,66 eV, es decir, para A= 0,186 um. Por otra
parte, aunque se absorbieran los fotones de energia coincidente con la
de radiélisis, no se dispondria de emisores monocromiticos de longitudes
de onda tan cortas, que pudiesen ser puestos en coincidencia con las molé-

culas que contienen deuterio, sin afectar las de protio.

Se recurre entonces a una irradiacién doble, con fotones provenientes
de dos emisores distintos. Un liser de iodo que emite pulsos cortos (120 ns)

de radiacién infrarroja v,, cuya longitud de onda (1,35 um) puede ser ajus-

A!
tada para que coincida con una de las bandas del espectro de absorcidn de
agua. Las moléculas de DZO y - en menor proporcion- de HDO, ascienden a

una estado vibracional EA (figura N° 67). Las moléculas de HZO’ en cambio,

no alcanzan su correspondiente estado vibracional EA. Simultaneamente, el
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vapor de agua recibe un destello de mayor duracién (10 us), emitido por
una lampara ultravioleta (A > 0,186 um). Aunque no es posible obtener ra-
diacidén monocromatica con esta Gltima, se la puede filtrar para asegurar
que el sistema no reciba longitudes de onda menores. En otras palabras,

este segundo pulso v, nunca alcanzarid a tener energia suficiente como para

B
elevar el estado energético de las moléculas de H20 hasta el umbral de
radidlisis, pero en cambio podrd hacer tal cosa con las moléculas que ya
habian absorbido el pulso del laser y se hallaban en el estado vibracional
EA.

Las moléculas que, conteniendo deuterio, traspusieron el umbral EB’
liberan iones (de hidrégeno y oxhidrilos), que quedan dispersos dentro de
la masa de vapor de agua. Estos, en gran parte, provienen del deuterio;
los pocos que derivan del protio, son los originalmente presentes en las

moléculas de HDO que se disociaron.

Antes que los iones provenientes de la radiélisis (ecuacién {1}) pue-
dan recombinarse, se eliminan los oxhidrilos por combinacidén con monéxido
de carbono previamente introducido en el sistema (ecuacién {2}). El deu-
terioc que contienen, queda en forma de dtomos neutros. A su vez los lones
hidrégeno, en gran proporcidn deuterones, quedan neutralizados electrica-
mente (ecuacién {3}). Los atomos neutros de deuterio que aparecen como con-
secuencia de los procesos {2} y {3}, son recuperados por reaccidn con eti-

leno, también presente en la mezcla gaseosa (ecuacidn {4}).

0,0 - DO” + D+ {1}

€0 + DO~ » co2 +D+e" {2}
D+e” > D {3}

C,H, + 20 =+ C,H,D, {4}
D,0 + €O + C,H, ~ C,H D, + CO, {5}

Al deuterio se lo recupera mediante combustién:

C,H,D, + 7/2 0, = 2C0, + DZO + 2H20 {6}

seguida de una destilacidn que permite obtener el DZO'
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Se pueden estimar las cantidades de reactivos que serfa necesario

usar:

MC H

" o 20 kg D0
2

M

MDZO 20 kg D,0

Asimismo, a partir de la reaccién {6}:

2 _ 144 7.2 kg CO2 {9}

M 70 kg D,0

En otras palabras, una planta capaz de producir por ejemplo, 400 t

de DZO/aﬁo consumirfa unas 560 t de etileno.

E1 Gnico subproducto serfa un par de miles de toneladas anuales de
CO2 de escaso valor intrinseco, aunque en este caso se lo obtendria con
gran pureza. Mas significativo serfa aprovechar el calor liberado en la
combustién {6}; incluso, si el desarrollo de la técnica llegase a acon-
sejarlo, podria ser empleado para generar energia eléctrica aplicando,

por ejemplo, pilas de combustible.
8.3. PERSPECTIVAS

Todavia resulta prematuro efectuar predicciones muy elaboradas res-
pecto de la aplicacién concreta de los procesos de excitacidn que aqui se

consideran, a la produccidon de aqua pesada.

Aunque recién se hallan en la etapa de desarrollo incipiente, cabe

destacar otra ventaja: la de sus reducidos requerimientos energéticos.

En efecto, no seria necesario modificar continuamente el nivel en-

talpico de la gran masa de agua liviana en que estdn dispersos los oxi-
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dos de deuterio. Bastaria con una sola vaporizacidn, correspondiente a

la Gnica etapa en la que se irradia el agua de composicidn isotépica na

tural. El calor necesario para aquella puede ser recuperado eficientemen
te por intercambioc térmico con subsiguientes cargas de materia prima. EIl
grueso de los consumos energéticos es destinado a disociar el deuterio

mediante radiélisis.

Admitiendo que la relacién entre la energia eléctrica consumida por
los l3seres y la teoricamente necesaria para radiolizar los 6xidos de

deuterio tiene un valor estimativo de 100, resulta:

energia consumida _ 6,4 x 10° J 10 - 6,4 x 107
mol deuterio mol de DO 1 g de D, 0O
2 2
Kwh {9}
60,9 ———
*7 g de 020

El valor obtenido justifica las investigaciones que actualmente se
realizan en métodos para separar deuterio por excitacién éptica. Carecién
dose todavia de datos numéricos precisos y no disponiéndose aln de insta-
laciones experimentales de elevada capacidad, puede suponerse que en un
futuro, la aplicacidn masiva de laseres podrfa llevarse a una escala in-

dustrial.

TABLA 24

FRECUENCIAS FUNDAMENTALES Vs DE MOLECULAS DE AGUA CON DIFERENTES COMPOS]
CIONES 1SOTOPICAS (EXPRESADAS COMO LONG!TUDES DE ONDA X Y ENERGIAS E)

MOLECULA Vi p\ E
um eV
v3 2,541 | 0,488
HZO V1 2,614 0,474
v2 6,046 | 0,205
\)3 2’575 O,L‘8]
HDO V] 3,546 0,350
V2 6,899 0,180
v3 3,467 | 0,357
D70 V1 3,626 0,342
V2 8,263 0,150
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