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1.1. INTRODUCCION

El campo que p o d r í a m o s  llamar f i s i c o q u í m i c a  del e n r i q u e c i m i e n t o  isot(5 

pic o  c o m p r e n d e  un número importante de temas que c o n s t i t u y e n  el funda m e n t o  

b á s i c o  de los d i s t i n t o s  m é t o d o s  de o b t e n c i ó n  de e l e m e n t o s  i sotópi cament e 

puros. Aún s olo c o n s i d e r a n d o  el caso p a r t i c u l a r  del agua pesada, su e x t e n ­

sión es c o n s i d e r a b l e  ya que se incluyen importantes capít u l o s  de termodiná^ 

mica clásica y e s t a dística, c i n ética química, fenómenos de interfase, catá_ 

lisis h e t e r o g é n e a  y homogénea, etc.

Este an e x o  tiene por ob j e t o  hac e r  solo una breve e x p o s i c i ó n  acerca de 

a l g u n o s  c o n c e p t o s  básicos referentes al e n r i q u e c i m i e n t o  isotópico, como com 

p l e m e n t o  del t r a t a m i e n t o  de temas e s p e c í f i c o s  en otras partes de este tra­

bajo.

1.2. CONCENTRACION ISOTOPICA. UNIDADES

Usualmente, la c o n c e n t r a c i ó n  de un isótopo se e xpresa en f r a cción a t £  

mica o bie n  en la fracción at ó m i c a  m u l t i p l i c a d a  por cie n  (partes por c i e n ­

to) o también, cu a n d o  la c o n c e n t r a c i ó n  es e x t r e m a d a m e n t e  baja, en partes 

por m i l l ó n  (ppm). Así, una c o n c e n t r a c i ó n  de 150 p p m  indica que de 10^ á t o ­

mos o á t o m o s - g r a m o  (no u n i dades de masa) presentes, 150 c o r r e s p o n d e n  al 

isótopo e n  cuestión.

A s i m i s m o  se p u e d e  e x p r e s a r  la c o n c e n t r a c i ó n  de un isótopo en términos 

de la f r a c c i ó n  m o l a r  de una de las e s p ecies m o l e c u l a r e s  que  forma. Por ejern 

pío, para el deuterio, en un h i p o t é t i c o  s i stema H 2O - D 2O, la f r a cci ón  a t ó ­

m ica del D c o i n c i d i r í a  con la fracción m o l a r  del agua pesada. Para el s i s ­

tema f ^ O - H D O  no hay tal coincid e n c i a ,  per o  se suele c o n v e n i r  en c o n s i d e r a r  

todo el D como si e s t u v i e r a  p r e s e n t e  en la e s p e c i e  q u í m i c a  D 2O y e x p r e s a r  

entonces la f r a cción m o l a r  de HDO como la del D 2O equivalente, (l)

1.3. ENRIQUECIMIENTO ISOTOPICO

Los isótopos de un m i s m o  elemento, no o b s t a n t e  su e x t r e m a d a  similitud,



tienen algunas dife r e n c i a s  en sus propiedades.  Pero estas d i f e r e n c i a s  son 

tan pequeñas, en general, que no pueden a p l i c a r s e  a los métodos comunes de 

separación.

Las di fe r e n c i a s  se presentan, por ejemplo, en las v e l o c i d a d e s  de rea £  

ción de los isótopos y las c o r r e s p o n d i e n t e s  c onstantes de equi l i b r i o ,  en 

las presi o n e s  de vapor, en las v e l o c i d a d e s  de d i f usión y en su d i s t r i b u ­

ción no u n i forme en sistemas en e q u i l i b r i o  formados por dos susta n c i a s  de 

las cuales forman parte.

Estas difere ncias, au n q u e  pequeñas, son el f u n d a m e n t o  de los d i f e r e n ­

tes m é t o d o s  de e n r i q u e c i m i e n t o  isotópico.

Todo p r o c e s o  de e n r i q u e c i m i e n t o  isotópico de un e l e m e n t o  A, c o m p u e s t o  

por los isótopos A y A*, c o n s i s t e  en la c o n c e n t r a c i ó n  del isótopo de inte­

rés A* en una f a s e ,s u s t a n c i a  o lugar. A esta fase, sustancia o lugar los 

r e p r e s e n t a r e m o s  con el n ú m e r o  1 y con el n ú m e r o  2 a los restantes.

Para un sistema en e q u i l i b r i o  en el cual tiene lugar un fraccionamien^ 

to de los isótopos A y A*, la relación ent r e  las fracciones atómicas de A* 

y A  en 1 d i v idida por la relación de las mismas en 2, define el factor de 

s e p a r a c i ó n  a  (2). Es decir, indicando con X. f racciones atómi c a s  y con n_ 

n ú m e r o  de átomos o á t o m o s - g r a m o  y e n t e n d i e n d o  s i empre como A* el isótopo 

de interés y el s i stema c o m p u e s t o  solo por A y A*:

Se c o n v i e n e  g e n e r a l m e n t e  en el e g i r  1 y 2, de m odo que a  > 1.

En las fórmulas que e x p r e s a n  a  o fracciones atómicas, el n ú m e r o  n̂  

es f r e c u e n t e m e n t e  r e p r e s e n t a d o  en forma e s q u e m á t i c a  por el s í m b o l o  del c o ­

rr e s p o n d i e n t e  isótopo.



De ac u e r d o  con esto, por ejemplo:

X = - 5 -  
D D+H

y a  ,por la ecuación 1, se puede expresar:

(0/H)

P ¡ T  121

A pesar q u e  en d e t e r mi na dos  proce s o s  o sistemas de e n r i q u e c i m i e n t o  

no puede a s e g u r a r s e  que se a l c a nz an  cond i c i o n e s  de equilibrio, se suele 

e x t e n d e r  la d e f i n i c i ó n  de ot y la a p 1 icabi 1 i dad de la e c u a c i ó n  {1} a estos 

casos. Naturalme nte, las c o n diciones de trabajo deben est a r  s u f i c i e n t e ­

men t e  e s p e c i f i c a d a s  sin lo cual el valor de a  carece de s i g n i f i c a d o  

dete rmi n a d o .

Además, una de las c o n diciones que se debe siempre e s p e c i f i c a r  es la 

temperatura, ya que el factor ci varía en función de la misma.

Se hace not a r  que el valor del factor de sepa r a c i ó n  no es por sf mis_ 

mo un indicador a b s o l u t o  de la e f i c i e n c i a  de un p r o c e s o  para conc e n t r a r  

un isótopo determinado. Por e j e m p l o  a  no da cuenta de la v e l o c i d a d  con 

que el m i s m o  se produce, la que es i ndependiente del valor de a  . E s  

así como ciertos procesos pueden ser menos favorables que lo que haría 

presu m i r  su alt o  factor de separación si la v e l o c i d a d  de p r oceso es baja 

y viceversa.

Debe tenerse en cuenta que la v e l o c i d a d  también depende de la t e m p e ­

ratura, pero en s e n t i d o  c o n t r a r i o  a la depe n d e n c i a  de a  .

Cuando el p r oceso de e n r i q u e c i m i e n t o  c o n siste en una sucesión de v a ­

rias etapas, se define el factor de s e p a r a c i ó n  global como (3):



donde P_ indica " p r o d u c t o "  y R "residuo".

Dado el factor de s e p a r a c i ó n  ot de cada etapa y el global w  , el 

n ú m e r o  m í n i m o  de etapas es:

n. .. -l °3 m {4}
Log a

relación que crece r á p i damente para a  1,00.

Con el fin de ilustrar el c o n c e p t o  de f actor de s e p a r a c i ó n  se hará 

breve referencia a dos m é todos de separ a c i ó n  de isótopos de H.

1.4. DESTILACION

En la naturaleza, el agua tiene una c o n c e n t r a c i ó n  de d e u t e r i o  de 130 

a 150 ppm, el cual ex i s t e  casi e n t e r a m e n t e  como HDO, de a c uerdo con el 

e q u f I i b r i o :

H20 + D20 % 2 HD0, K= 3,87 (5>

Cuando se destila f r a c c i o n a d a m e n t e  agua natural, pasa al vapor p r e f £  

rentemente H 2 0. En el líquido se c o n c e n t r a  HDO, y las masas relativas de

H,0, D,0 y HDO cambian de a c u e r d o  con la e c u a c i ó n  Í5) . A altas c o n c e n t r a

V
n2 ’ 2
clones de d e u t e r i o  el líquido est á  c o m p u e s t o  e s e n c i a l m e n t e  por D_0 y HDO.

Las presiones de vap o r  de las tres e s p ecies m o l e c u l a r e s  est á n  rel a ­

cionadas por la sigui e n t e  e c u a c i ó n  a p r o x i m a d a  (3;b):

P HD0 \ Z PH 2° • P D 20

S u p o n i e n d o  c o m p o r t a m i e n t o  ideal en ambas fases y a partir de la e" 

cuaci ón  {1} se llega a:

PH,0 PHD0 I /  P H„0

« - - t 1 -------F-------/  - y 2 -  í7)
HDO D o0 V  D o0

¿ i.



Las reacciones de intercambio isotópico consisten en la s u s titución 

de un isótopo por o tro del mi s m o  elemento. Cu a n d o  se e f e c t ú a n  ent r e  dos 

s ust a n c i a s  distintas, una de ellas se e n r i q u e c e  en al g u n o  de estos isóto­

pos, dando lugar a procesos de sepa r a c i ó n  o e n r i q u e c i m i e n t o  isotópico de 

p o sible valor preparativo.

Un e j e m p l o  de este tipo de reacciones e staría r e p r e sentado por la 

s i g u i e n t e  e c u a c i ó n  general de intercambio de h i d r ó g e n o  y deuterio:

* J ' ] *  v sW i  «V,», ['] ♦ L". M {8>

donde 1 y 2 tienen el m i s m o  s i g n i f i c a d o  que en las ecuac i o n e s  {1} y {2} y 

el n ú m e r o  de átomos i n t erc am bia do s es s.

La c o n s t a n t e  de e q u i l i b r i o  está dada por la expresión:

MH 0 
n - s s

LH

(9)

MH LH D 
m-s s

Si c o n s i d e r a m o s  en {8} que el número de átomos de D es des p r e c i a b l e  

frente al de H y c o n v i n i e n d o  en tomar en cuenta solo el H intercambiable, 

el factor de s eparación se puede escribir:

XMH D 
n~s s

n MH

a =---------1:5------  {10}
LH 0 

ro-s s

m XLH
m

r e l a c i o n a n d o  {9 } y {10} resulta:

a = { 11}



Por la e c u a c i ó n  a n t e r i o r  surge que a  puede di f e r i r  o no n u m é r i c a m e n t e  

de K. Para e j e m p l i f i c a r  daremos dos casos p a r t i c ula re s, c o r r e s p o n d i e n t e s  

a importantes procesos industriales de o b t e n c i ó n  de D 20

1) SHD + H 20 *  HDO + S H 2

En este cas o  resulta:

XHDS XH 2 0

2) N H 3 + HO *  N H 2 D + H 2

resulta:

NH„ D  XH

a = 2/3 K = 4  -y— ---- s-=-
5 NH HD

1.6. INTERCAMBIO QUIMICO Y TEMPERATURA

El c o e f i c i e n t e  a  (para a  > 1) d i s m i n u y e  con la t e m peratura  en el caso del 

i ntercambio químico, según se m u e s t r a  en la F i g .1 para tres disti n t o s  p r o c e ­

sos. Esta v a r i a c i ó n  c o r r e s p o n d e  a la s i g u i e n t e  ecuación:

log a  = y  + B {12}

Por otra parte, la r e l ación ent r e  la c o n s t a n t e  de veloc i d a d  de reacción 

y la temp e r a t u r a  es:

log K = j  + D {13}

Entonces, m i e n t r a s  por un lado es c o n v e n i e n t e  o p e r a r  a bajas t e m p e r a t u ­

ras para tener un factor de s e p a r a c i ó n  más alto, la reacción q u í m i c a  puede ser 

así tan lenta que en un lapso r a z o n a b l e  no se v e r i f i q u e  intercambio apreciable.

En este problema, c omo es obvio, d e s e mpeña papel de fundamental impor­

tancia la presencia de catalizadores.

La v a r i a c i ó n  de a  con la t e m peratura es el f u n d a m e n t o  de los procesos



T °C 

F¡g .N°:1 Fac to res  de separación de los s is te m a s  H2 O / , 
N H 3 / H2 y H2 O / H2 S en función de la temperatura

de inte r c a m b i o  bitérmico. Uno de ellos, por ejemplo, c o n s i s t e  en poner SH^ 

en c o n t a c t o  con agua a cierta t em p e r a t u r a  (a= a r e l a t i v a m e n t e  bajo) para 

que esta le ceda pa r t e  de su D. Luego, a una t e m peratura men o r  (a=oif r e l a ­

tivamente alto), el H^S d e u t e r a d o  r e s u l t a n t e  cede 0 a otra masa de agua, 

que se e n r i q u e c e  así en agua pesada. En estos casos el factor de sepa r a c i ó n  

de todo el p r o c e s o  es (3,4):

a,

a = -- {14}a
c

C o m o  se verá en otr a s  partes de este estudio, esta es la base sobre la 

que se s u s t e n t a n  importantes mé t o d o s  industriales para p r o d u c i r  agua pesada.

Sobre la bas e  de un diagrama M c C a b e - T h i e 1e, es p o s i b l e  r elacionar los 

factores de s e p a r a c i ó n  a ambas tem p e r a t u r a s  con la c o m p o s i c i ó n  de la alimeji 

tación y del residuo y de allí se deduce que, en c iertas c o n d iciones, la 

f r a c c i ó n  m á x i m a  de recu p e r a c i ó n  de d e u t e r i o  desde la a l i m e n t a c i ó n  es (4):
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II. 1. INTRODUCCION





C u a l q u i e r  d i f e r e n c i a  q u í m i c a  o física en las p r o p i e d a d e s  del d e u ­

terio y del h i d r ó g e n o  o de sus c o m p ues to s, puede ser e m p l e a d a  para la 

p r o d u c c i ó n  de D 2O.

El n ú m e r o  de m é t o d o s  p o s ibles  es grande, pero la ma y o r í a  de ellos no 

p ue d e  c o n s i d e r a r s e  de a p l i c a c i ó n  p r á c t i c a  desde el p u n t o  de vista econ<5 

mico, ya sea porque los factores de s e p a r a c i ó n  son inadecuados, los con^ 

sumos de e n e r g í a  son e xce s i v o s ,  o no pu e d e n  a d a p t a r s e  e f i c i e n t e m e n t e  a 

e s c a l a  industrial.

T odo c o m p u e s t o  qu e c o n t i e n e  h i d r ó g e n o  c o n s t i t u y e  una fuente p o t e n ­

cial de deuterio, pero ú n i c a m e n t e  el agua, el h i drógeno, el a m o n í a c o  y 

el m e t a n o  es t á n  d i s p o n i b l e s  en c a n t i d a d e s  suficientes, como para ser u t i ­

lizados en la p r o d u c c i ó n  industrial de agua pesada.

De estas susta n c i a s  s o l a m e n t e  el agua pue d e  c o n s i d e r a r s e  una fuente 

ilimitada de deuterio. Esto pe r m i t e  c l a r i f i c a r  los mé t o d o s  de p r o d u c c i ó n  

de agua pesada en: i nd e p e n d  i e n t e s o de p e n d  i entes , según u t i l i c e n  o no 

agua como ma t e r i a  prima de! proceso.

D ebido a la gran d i l u c i ó n  en que se e n c u e n t r a  el d e u t e r i o  en la n a ­

turaleza, es n e c e s a r i o  m a n i p u l a r  en o r m e s  canti d a d e s  de m a t e r i a  prima para 

a l c a n z a r  un e n r i q u e c i m i e n t o  significativo. Por e l l o  el tamaño de las ins­

talacione s r e queridas es grande, y resulta e v i d e n t e  q u e  esta par t e  del 

p r o c e s o  tendrá una fundamental incidencia en el c o s t o  final del agua pesada.

Es allí p r e c i s a m e n t e  donde las o b s e r v a c i o n e s  a n t e r i o r e s  referidas a 

los e s q u e m a s  a utilizar, deb e n  ser tenidas muy eri cuenta.

El p aso p o s t e r i o r , e s  decir, e l e v a r  la c o n c e n t r a c i ó n  desde e s e  val o r  

s i g n i f i c a t i v o  (co n c e n t r a c i ó n  intermedia) hasta el gra d o  de reactor ( con_ 

c e n t r a c i ó n  final) no p r e s e n t a  los p r o b l e m a s  referidos al trat a m i e n t o  

de g r a n d e s  c a u dales de m a t e r i a  prima de la p rimera parte del proceso.

Por lo tanto, se puede recur r i r  a m é t o d o s  más c o n f i a b l e s ,  simples y flexj_ 

bles, como la d e s t i l a c i ó n  y e l e c t r ólisis.



En c o n s e c uencia, el p r o c e s o  integral de f a b ricación industrial de 

agua pesada se divide en general en dos partes:

1o ) E n r i q u e c i m i e n t o  p r i m a r i o  o p r e - e n r i quecimiento.

2 o ) E n r i q u e c i m i e n t o  final.

A c o n t i n u a c i ó n  se h ace una d e s c r i p c i ó n  general de los m é t o d o s  de 

o b t e n c i ó n  que han sido d e s a r r o l l a d o s  en escala industrial, y que actual 

me n t e  se u t i lizan para p r o d u c i r  D 2O en varios países, y de tres que se 

e n c u e n t r a n  en vías de concreción.



II.2. INTERCAMBIO ISOTOPICO

h2s/h2o
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II.2.1. CARACTERISTICAS GENERALES DEL METODO

2.1.1. O P E R A C I O N  DE INTERCAMBIO

Al poner s u l f u r o  de h i d r ó g e n o  y agua, bajo c i ertas c o n d i c i o n e s  y al lle­

gar al equ i l i b r i o ,  el H^O se e n r i q u e c e  en d e u t e r i o  en un factor a  según la 

reacc ión:

H 2 0 +  HDS t  HDO + H 2S

El e n r i q u e c i m i e n t o  p r i m a r i o  en una planta de agua pesada implica elevar 

el c o n t e n i d o  de d e u terio e n t r e  1.000 y 2.500 veces, respecto de la c o n c e n t r a ­

ción natural; es e v i d e n t e  entonces, que para ello son nece s a r i o s  numer o s o s  

contactos. Estos pueden o b t e n e r s e  en forma más e c o n ó m i c a  y eficiente, m e d i a n ­

te la o p e r a c i ó n  en c o n t r a c o r r i e n t e  ent r e  el H 2 0 líquida y el H 2S gaseoso.

El valor  de a  determina el número de contactos requeridos y los c a u d a ­

les de H 2 0 y H 2S a utilizar; de aquí se pue d e  inferir la importancia de a, 

ya que d e t e r m i n a r á  el v olumen de la planta.

Como a  es a p r o x i m a d a m e n t e  independiente de la presión, los equipos donde 

se realice el c o n tac to g a s - l í q u i d o  pueden ser reducidos o p e r a n d o  con las cor[ 

d i c iones que p r o v e a n  la máxim a c a n t i d a d  de gas por unidad de volumen, n o r m a l ­

men t e  a p r e s i o n e s  r e l a t i v a m e n t e  altas.

La o p e r a c i ó n  en c o n t r a c o r r i e n t e  sólo es p o sible si el agua puede ser 

c onec t a d a  con una c o r r i e n t e  de H 2 S e n r i q u e c i d o  en deuterio. La c o r r i e n t e  e n ­

riquecida de H 2S es el reflujo.

De esta forma, el H 20 se e n r i q u e c e  en d e u t e r i o  y el H 2 S se empobrece; 

parte de la c o r r i e n t e  de H 2 0 se e x t r a e  c o m o  p r o d u c t o  o pasa a etapas p o s ­

teriores de e n riquecimiento.

Para poder r e a lizar esto, el d e u t e r i o  debe ser t r a n s f e r i d o  desde el 

H 2 0 hasta el H 2 S fuera de la torre de contacto, también en c o n t r a corriente.



En el p r oceso b i t é r m i c o  esta t r a n s f e r e n c i a  de H^O hacia el H^S 

se realiza en una s e gunda torre de intercambio q u e  opera a t e m p e r a ­

turas más alta que la primera.

2.1.2. D E S C R I P C I O N  DEL P R OCESO BITERMICO

El intercambio q u í m i c o  o c u r r e  en dos c o l umnas de tr a n s f e r e n c i a  en 

:uales flu 

de 1^0 1 f qu i da

las cuales fluyen en c o n t r a c o r r i e n t e  dos flujos, uno de gas H,,S y otro

Un esquema muy s i m p l i f i c a d o  de una etapa de e n r i q u e c i m i e n t o  está 

indicado en la figura 1.

Tj : temperatura c olumna fría

T 2 : temperatura columna c a l iente

T2 > T1

F : caudal de H^O de alimentación.

P : caudal de H^O que sale c omo producto, o se envía a una etapa 

p o s t e r i o r  de e nriquecimient o.

W  = F-P: caudal de agua ag o t a d a  que se el i m i n a  como residuo. 

S : caudal de H^S.

X F

X P

XW

f r a cción molar de D en el H 2O de alimentación, 

f r a c c i ó n  mol a r  de D en el H 20 que sale como producto, 

f racción m o l a r  de D en el 1^0 que sale como residuo.

yp : f r a cción m o l a r  de D en el H 2S que sale por cabeza de torre fría

y ent r a  por el fondo de la torre caliente.

yp : f r a cción m o l a r  de D en el H 2S que sale por la cabeza de la torre

c a l i e n t e  y entra en fondo torre fría..

El agua desgasada, p u r i f i c a d a  y saturada con h ^ S , en t r a  como a l i m e n t a c i ó n  

por la cabeza de la columna fría (a temperatura T^)y desciende, m i e ntras 

a s c i e n d e  en c o n t r a c o r r i e n t e  un flujo de H.,S e n r i q u e c i d o  (reflujo). Este 

gas se e m p o b r e c e  en d e u t e r i o  a favor del líquido a medida que asciende, 

a l c a n z a n d o  suces i v o s  e q u i l i b r i o s  regidos por el factor de separ a c i ó n  a ^



W, X w

V > T1

T-j = Temperatura columna fr ía  

T2 = Temperatura columna callente

_____  h 2 o

--------- h2 s
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Del líquido e n r i q u e c i d o  que sale por el fondo de la columna fría 

una po r c i ó n  pequeña, c o m p a r a d a  con el caudal de líquido que circula, se 

retira como p r o d u c t o  o se envía a una etapa p o s t e r i o r  de e n r i q u e c i m i e n ­

to, m i e n t r a s  el resto pasa a la c o lum na  c a l iente (a temp e r a t u r a  T 2 ). E £  

te líquido se e m p o b r e c e  en d e u t e r i o  a me d i d a  que desciende, a favor de 

H2 S que a s c i e n d e  en c o n t r a c o r r i e n t e  a l c a n z a n d o  sucesivos e q u i l i b r i o s  r£ 

gidos por el factor de s e p a r a c i ó n  a  T 2‘

Este c a m b i o  de la fase que se e n r i q u e c e  se debe a los d i s t i n t o s  va 

lores de a  ya que a las temperaturas de trabajo:

a y  > a j  
1 2

e n t o n c e s  el H2 S en e q u i l i b r i o  con H 20 a T 2 tendrá may o r  c o n c e n t r a c i ó n  de 

d e u t e r i o  a T j .

Com o  se o b s e r v a  en la figura, el c ircula en c i r c u i t o  cerrado, de

forma que sale por la cabeza de la columna fría y sirve de a l i m e n t o  a la 

caliente, c e d i e n d o  el d e u t e r i o  al H 20 en la primera, m i e n t r a s  que en la 

s e gunda oc u r r e  lo contrario.

Es e v i d e n t e  ent on ces , que la má x i m a  c o n c e n t r a c i ó n  de d e u t e r i o  en el

líquido y en el gas se podrá e n c o n t r a r  en las c o r r i e n t e s  que c i r c u l a n

e nt r e  las dos columnas, siendo las respectivas fracciones m o l a r e s  de d e £

terio en esas c o r r i e n t e s  x e y .
P P

Además, siendo W  = F-P y h a c i e n d o  un ba l a n c e  de masas de d e u t e r i o  

a l r e d e d o r  de todo el p r o c e s o  resulta:

X F = x p P + *W W  = x p P + *W (F' P)

o r d e n a n d o

F (xp - xw ) = P (xp - xw )

c omo F > P

x - x > x - x  {1}
p w  F w

y el p r o c e s o  es p r o d u c t i v o  ya que x > x^



M e d i a n t e  algunas s i m p l i f i c a c i o n e s  se puede c o n s t r u i r  un d i a grama 

de McCabe - Thiele, por ejemplo, para una pr i m e r a  etapa de e n r i q u e c i m i e n  

to, con el o b j e t o  de ob t e n e r  a lgunas relaciones importantes.

Para c o n c e n t r a c i o n e s  de d e u t e r i o  inferiores al 3% la e c u a c i ó n  que 

d efine el factor de s e p a r a c i ó n  queda reducida a:

y = — —  x {2}
a

ya que "x" e "y" pueden d e s p r e c i a r s e  frente a la unidad. De la figura 1, 

h a c i e n d o  una p r imera a p r o x i mación, se pue d e  c o n s i d e r a r  que en la cabeza 

de la torre fría y en el fondo de la torre c a l i e n t e  ex i s t e n  cond i c i o n e s  

de e q u i l i b r i o  entre el gas y el líquido, resultando:

x r x
r w

y siendo a T > cu.
Ti T 2

X F > *W Í3>

De las e x p r e s i o n e s  {1} y {3} se deduce que: x^ > Xp > x^ ; es decir, el 

p r o c e s o  p e r m i t e  c o n c e n t r a r  d e u t e r i o  a pa r t i r  del agua y que esa c o n c e n t r a c i ó n  

es máxima entre las dos columnas. En estas c o n d icion es,  el s u l f h í d r i c o  a c t u a ­

ría com o  un simple tra n s p o r t a d o r  de deuterio.

T e n i e n d o  en cue nta que a  varía con la t e m p eratura, al rep r e s e n t a r  g r á ­

ficam e n t e  la e c u a c i ó n  de e q u i l i b r i o  {2}, las rectas resultantes tienen una 

p e n d i e n t e  d i f e r e n t e  según se trata de la c olu mn a fría o callente.

H a c i e n d o  un ba l a n c e  de masas del d e u t e r i o  en las columna s fría y c a l i e n t e  

se d educen las rectas de ope r a c i o n e s ,  cuyas p e n d i e n t e s  son r e s p e c t i v a m e n t e

F F
y

s S

en efecto, para la torre fría:

yp - y F _ F 

Sx p - x F



y para la torre cal¡ente:

Y p " y F = F - P

V  \  ’ F
Las rectas de o p e r a c i ó n  se co r t a n  en un punto (x^, y ) que c o r r e s p o n d e  

a las c o m p o s i c i o n e s  de y H^S e n t r e  las dos columnas.

El número de platos teóricos neces a r i o s  para e f e c t u a r  el incremento de 

c o n c e n t r a c i ó n  desde Xp has t a  x^ se puede o b t e n e r  g r á f i c a m e n t e  a p l i c a n d o  el 

m é t o d o  Me Cabe-Thiele, tal como se índica en la Figura 2.

La c o n c e n t r a c i ó n  de produ c t o  x^ se puede a u m e n t a r  i n cr em ent an do el n ú ­

mero de platos teóricos. Para una misma c o n c e n t r a c i ó n  final, x , al a u m e n t a r
p ’

el nú m e r o  de platos, los extremos inferiores de las rectas de o p e r a c i ó n  de 

las c o l umn as fría y c a l i e n t e  se a p r o x i m a n  cada vez más a las rectas de e q u i ­

librio respectivas, h a c i é n d o s e  men o r  la c o n c e n t r a c i ó n  x^ del agua residual, 

con el c o n s i g u i e n t e  a u m e n t o  del rendimiento. El m á x i m o  ren d i m i e n t o  se a l ­

c a n z a r í a  (número infinito de platos) cu a n d o  estos extremos inferiores c o i n ­

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

X F T 1F 1 W*W aT2

ya que y^ sigue siendo la misma para ambas rec t a s.

El rend i m i e n t o  t eórico en t r e  las dos columnas, o sea la fracción de 

d e u t e r i o  que se recupera de la a l i m e n tación, expre s a d a  en %, es:

102 - (1 - - Í - )  10=nt- = ------ 10 = (1 " ~ n —  ̂ 10̂  (5}t x p

P ara las cond i c i o n e s  normales de o p eración:

T = 30°C 

T 2 = 130°C 

%
= 0,79

%



La f r a cción ideal recuperada sería e n t onces del 21%.

No obstante, en una planta no se puede a l c a n z a r  esta rec u p e r a c i ó n  

teórica deb i d o  a dos razones:

1) El I^S que sale de la cabeza de la co l u m n a  fría debe ser c a l e n t a d o  y 

h u m e d e c i d o  antes de e n t r a r  por el fondo de la c o lumna caliente. Como 

c o n s e c u e n c i a  de e ste p r o c e s o  la c o n c e n t r a c i ó n  de d e u t e r i o  en el H^S 

y en el agua residual aumentará, con la c o n s i g u i e n t e  r e d u cción de r|̂

2) En una planta, el e s t a d o  de e q u i l i b r i o  e n t r e  el y el en la 

cabeza de la c o lumna fría y en el fondo de la columna c a l i e n t e  no es 

posible, n e c e s i t á n d o s e  para e llo infinitos platos teóricos.

Se debe o b s e r v a r  q u e  la s e p a r a c i ó n  en t r e  las rectas de o p e r a c i ó n  

en la p a r t e  inferior del g r á f i c o  hacen p o s i b l e  el proceso, y que cuanto 

m a y o r  sea esta m a y o r  será la rec u p e r a c i ó n  de d e u t e r i o  desde el de 

a l i m e n t a c i ó n ,  ya que a u m e n t a  la d i f e r e n c i a  Xp - x^.

La mí n i m a  relación de h^O a p r o d u c t o  será, s u p o n i e n d o  P « F :

Xp F Xp 1 1

x p F - xw  W  X F " XW  a T 2 0,21

1 -■

“Ti
Si Xp = 0 , 0 0 0 1 5  (concen t r a c i ó n  a p r o x i m a d a  de d e u t e r i o  en el agua n a ­

tural), usando la última igualdad y la d e f i n i c i ó n  resulta:

Xp _ xw Xp . 0,21
= 31.700

Esto r epresenta el nú m e r o  m í n i m o  de moles de de a l i m e n t a c i ó n  que 

deben i n t r o ducirse al s i stema para recuperar 1 mol de producto.

Como las p e n d i e n t e s  de las rectas de o p e r a c i ó n  son a p r o x i m a d a m e n t e  igua^ 

les, y ambas tienen una p e n d i e n t e  intermedia entre las rectas de e q u i l i b r i o

1 > F - P „ 1

a aT
'2 b 1



Fig. N°:2 GRAFICO DE MC C A B E - TH1ELE PARA 
I NTERCAMBIO DE H 70 /  H?S A DOS  
TEMPERATURAS

G = H 2 S gaseoso.
= Solución a c u o s a .

L = H2 S l íq u id o

S = Hidrato solí  do (h^S 'G l^ O ) .  

A = Punto c u á d r u p le .

Fig N

T(°C)
°:  3 D IA G R A M A  DE FASES DEL 

SISTEM A H?Q /  H2 S •



De e sta d e s i g u a l d a d  se pue d e  o b t e n e r  la m í n i m a  r e l ación de caudal

Sr" - . = aT9 = 1 »76 
r m 1 n 1 ma ¿

Con e s t e  valor se p u e d e  o b t e n e r  la mí n i m a  relación de a producto, es 

deClr: 1,76 x 31.700 = 55.800

que representa el número m í n i m o  de mol e s  de que d e b e  c i r c u l a r  en el 

sistema para recuperar 1 mol de producto.

2.1.3. E L E CCION DE LAS C O N D I C I O N E S  DE O P E R A C I O N

Las v a r i abl es que deben tenerse en cuenta para poder reali z a r  el d i ­

seño de una in stalación son:

1) T e m p e r a t u r a  de la c olumna fría.

2) P r e s i ó n  He trabajo.

3) T e m p e r a t u r a  de la c olumna caliente.

4) R e l a c i ó n  entre cauda l e s  de H^O y f^S.

La temp e r a t u r a  y p r e s i ó n  para la a p l i c a c i ó n  en esc a l a  industrial del 

p r o c e s o  b itérmico, se e l i g e  com o  una s o l u c i ó n  de c o m p r o m i s o  ent r e  varios 

factores, ya q u e  a l gunos se c o n t r a p o n e n  ent r e  sí.

i) La s e p a r a c i ó n  neta de d e u t e r i o  a u m e n t a  c u a n d o  m a y o r  es la dife r e n c i a  

de temp e r a t u r a  entre las columnas calie n t e s  y frías, por lo que es d e s eable 

una t e m peratura baja en la c o l u m n a  fría.

ii) Los e q uipos son m e n o r e s  cu a n d o  a u m e n t a  la p r e s i ó n  del sistema.

A n a l i z a n d o  la figura 3 y de a c u e r d o  a la natu r a l e z a  del proceso, los 

va l o r e s  de p r e s i ó n  y temp e r a t u r a  de b e n  ser tales que se o p e r e  d e n t r o  de la 

zona (L^ + G ) .

Se o b s e r v a  además que deben ser e v i t a d a s  las tem p e r a t u r a s  y p r e s i o n e s  

donde es e s t a b l e  el h i d r a t o  só l i d o  S. Este c o m i e n z a  a a p a r e c e r  sobre la 

curva de e q u i l i b r i o  entre las zonas (S + G) y (L^ + G ) .



D ebido a que son d e s e a b l e s  una p resión e l evada y una t e m p e r a ­

tura Ti lo más baja posible, es fácil v e r i f i c a r  que las cond i c i o n e s  

óptimas de temperatura y p r esión se e n c u e n t r a n  en las p r o x i m i d a d e s  

del punto c u á d r u p l e  A.

El hecho que la p e n d i e n t e  de la curva de e q u i l i b r i o  entre 

(S + G) y (L^ + G) es grande, significa que a una d i s m i n u c i ó n  g r a n ­

de de la p r e s i ó n  le c o r r e s p o n d e  una pequeña de la temperatura. O b ­

s e r vando la figura 1 del A n e x o  I, vemos que una d i s m i n u c i ó n  pequeña 

de la t e m pera tura  o r i g i n a r á  un a u m e n t o  también p e q u e ñ o  de a, es d e ­

cir, una d i s m i n u c i ó n  de la p r e s i ó n  no es c o m p e n s a d a  con un au m e n t o  

s i gn i f i ca t i vo de a.

A la d erecha de A, la p e n d i e n t e  de la curva de e q u i l i b r i o  es 

menos marcada; e n t o n c e s  un a u m e n t o  s i g n i f i c a t i v o  de la p r e s i ó n  o r i ­

ginará una v a r i a c i ó n  a p r e c i a b l e  de a.

Además, a temperaturas más bajas que 30°C, sería n e c e s a r i o  o p e ­

rar a p r e s i o n e s  c o n s i d e r a b l e m e n t e  bajas, n e c e s i t á n d o s e  gran tamaño 

en los e q uipos para lograr los caudales nec es a r i o s  de I ^ S , y m a y o r e s  

cargas en la refrigeración.

Estas c o n s i d e r a c i o n e s  fijan final m e n t e  los v a lores de Tj en aproxj_ 

m a d a m e n t e  30°C y la p resión  de la planta en 21 kg/cm^.

Se debe fijar T 2 en el valor más e l e v a d o  posible, de tal m o d o  

de a u m e n t a r  el rendimiento, y por lo tanto, a igualdad de producto, 

se dismi n u y e  la c a n t i d a d  de gas c i r c u l a n t e  y la se c c i ó n  de la columna. 

Por otra parte, a u m e n t a n d o  más allá de un c i e r t o  límite, el rend_i_ 

mi e n t o  tiende a p e r m a n e c e r  constante, m i e n t r a s  la c a n t i d a d  de vapor 

neces a r i a  para la s a t u r a c i ó n  del h^S au m e n t a  y del m i s m o  m o d o  a u menta 

la sección de la columna y la e n e r g í a  térmica. El v a l o r  se fija 

e n t o n c e s  ent r e  120 y 150°C, o p e r a n d o  la m a y o r í a  de las p l a n t a s  en 

las v e c i n d a d e s  de 130°C.



La d e t e r m i n a c i ó n  de T 2 implica entonces, la e v a l u a c i ó n  de varios f a c ­

tores e c o nómicos, distintos en cada caso en particular.

La relación de caudal de líquido a gas F/S de la columna fría y calieji 

te no puede fijarse independientemente. Por eso, para e n c o n t r a r  el valor 

ó p t i m o  de (F/S) se fija un valor (F/S)^ para columna fría y el c o r r e s p o n d  ieri 

te (F / S ) se halla por un ba l a n c e  de materia.
g

Para c o n d i c i o n e s  de diseño d eterminadas, se puede ver que e x i s t e  un 

valor ó p t i m o  de (F/S)^, tal com o  está indicado en la figura 4, que c o r r e s ­

ponde a la planta de Dana.

2.1.4. O P E R A C I O N  EN C A S C A D A  V C R I T E R I O  PARA LA E L E CCION DEL NUMERO DE 

ETAPAS.

El e l e m e n t o  de una planta de separ a c i ó n  isotópica que e f ectúa alguna 

s e p a r a c i ó n  de material de p r o c e s o  se llama UNIDAD SEPARADORA.

Un grupo de unidades s e p a r a d o r a s  conec t a d a s  en paralelo, todas a l i m e n ­

tadas con material de una misma composición, y que p r o d u c e n  c o r r i e n t e s  s e ­

paradas de p r o d u c t o  de la misma c o m p osición, se denomina ETAPA. A me n u d o  

una unidad s eparadora simple sir v e  com o  una etapa.

Cu a n d o  el g r a d o  de s e p a r a c i ó n  e f e c t u a d o  por una etapa, es me n o r  que el 

gra d o  de s e p a r a c i ó n  d e s e a d o  ent r e  p r o d u c t o  y residuo, es n e c e s a r i o  c o n e c t a r  

et a p a s  en serie. Tal e s  grupos de etapas conec t a d o s  en serie se c o n o c e  como 

CASCADA.

Se ha e n c o n t r a d o  que el intercambio h ^ S / h ^ O  es e c o n ó m i c o  para un e n r i ­

q u e c i m i e n t o  final que varía entre 15~30% D2 0. A  c o n c e n t r a c i o n e s  más altas 

e x i s t e n  p r o b l e m a s  para m a n t e n e r  la temp e r a t u r a  de la c olumna fría. Esto se 

debe p r i n c i p a l m e n t e  a que en esos valores alt o s  de co n c e n t r a c i ó n ,  es muy 

i mportante la e n t alpia de la reacción, lo que h ace difícil regular la t e m ­

p e r atura en t r e  30~55°C.

No obstante, podría m a n t e n e r s e  la temp e r a t u r a  de la columna, e n f r i a n d o  

en var i o s  puntos de la misma, pero esto causaría p r o b lemas a d i c i o n a l e s  de 

o p e r a c i ó n  y a u m e n t o  de costo.



Además, a altas c o n c e n t r a c i o n e s  de d e u t e r i o  las líneas de e q u i l i b r i o  

dejan de ser rectas para t r a n s f o r m a r s e  en curvas, com o  se o b s e r v a  en la 

figura 5- Es t o  c o m p l i c a  aún más los c á l culos de diseño.

O tro p r o blema adicional es el escape de d e u t e r i o  en las últimas etapas, 

que a u m e n t a r í a  las pérdidas económicas.

Entonces, fijado el e n r i q u e c i m i e n t o  final, pue d e  e s t a b l e c e r s e  el número 

de et a p a s  de la cascada.

Con un nú m e r o  a l t o  de etapas, men o r  será el v o lumen  total de planta, 

no obstante, por cada etapa extra que se agregue, deben ser provi s t o s  t a m ­

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

El número ó p t i m o  de etapas puede d e c i d i r s e  c o n t r a p e s a n d o  el incremento 

del costo debido a los eq u i p o s  a u x i l i a r e s  contra el a h o r r o  en el volumen 

de la planta.

2.1.5. DI STINTAS FORMAS DE I N TERCONEXION ENTRE ETAPAS

En la práctica, y por razones técnicas, es n e c e s a r i o  limitar la altura 

de las columnas, por eso, un nú m e r o  v a r i a b l e  de unidades deben ser c o n e c ­

tadas en serie para o b t e n e r  un e n r i q u e c i m i e n t o  aceptable.

Esta i n terconexión tiene la ventaja de reducir el v o lu me n total de la 

planta, ya que la s e cción de una etapa dada es inversamente proporcional 

a la c o n c e n t r a c i ó n  de d e u t e r i o  que a l i m e n t a  dicha etapa.

Por otra parte, e x i s t e  un límite e c o n ó m i c o  en el nú m e r o  de etapas que 

pue d e n  usarse, ya que si estas son muchas, la planta resulta e x c e s i v a m e n t e  

comp l¡ cad a.

Es p o s i b l e  t a mbién i n t e r c o n e c t a r  un número d e t e r m i n a d o  de columnas 

en p a r a l e l o  dentro de una mis m a  etapa, para o b t e n e r  a u m e n t o  del produ c t o  

en esa etapa.
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2.1.5.1. Interconexión en serie

La tra nsfe r e n c i a  de d e u t e r i o  de una etapa a otra puede realizarse 

m e d i a n t e  líquido, gas o líquido-gas simultáneamente.

a) T r a n s f e r e n c i a  de líquido

El e squema está indicado en la figura 6.

La transfe r e n c i a  de d e u t e r i o  se realiza sólo por líquido que sale 

del fondo de la c o lumna fría y va a la cabeza de la co l u m n a  fría de la 

etapa siguiente.

El H^S c i rcu la en c i r c u i t o  c e r r a d o  y es independiente en cada una 

de las etapas; es por eso que las eta p a s  pueden operar i n d e p e n d i e n t e m e n ­

te a d i s t i n t a s  presiones.

La c o r r i e n t e  de H^S en cada etapa deb e  ser c a l e n t a d a  antes de e n ­

trar en la columna caliente; e n t onces serán ma y o r e s  los requeri m i e n t o s  

térmicos.

Cada etapa neces i t a r á  un d i s p o s i t i v o  individual para m a n t e n e r  la 

pureza del gas. En esta forma se realizará la tr a n s f e r e n c i a  en las p 1 an_ 

tas de Glace Bay y Laprade.

b) T r a n s f e r e n c i a  de gas

Este esquema se m u e s t r a  en la figura 7-

La tra n s f e r e n c i a  de d e u t e r i o  se realiza a través de una parte del 

e n r i q u e c i d o  que sale de la cabeza de c o l um na  c a l i e n t e  de una etapa, 

y entra por el fondo de la columna c a l i e n t e  de la etapa siguiente.

La d i f e r e n c i a  de humedad ent r e  el gas que deja la etapa y la c o ­

rriente de gas que entra a la misma etapa se repone de s d e  la etapa pos_ 

terior en un lugar adecuado. Esto es n e c e s a r i o  ya que el a 130°C

que deja la etapa tiene más humedad que el que retorna a 30°C para e n ­

trar en el fondo de la c o lumna  fría.



La p resión de las etapas s i g u i e n t e s  no puede f i jarse i n d e p e n d i e n t e m e n t e  

Estas no requieren c a l e n t a m i e n t o  de la c o r r i e n t e  de gas que llega a ellas.

La e c o n o m í a  de cal o r  es m a y o r  que en a). Esta es la forma en que se realiza 

el p r o c e s o  en la planta de Port H a w k e s b u r y  y Bruce.

c) T r a n s f e r e n c i a  de gas y líquido

E s t e  es q u e m a  está ilustrado en la figura 8 y se usa en la planta de 

S a v a n n a h  River. El c a l e n t a m i e n t o  principal se realiza en la p rimera etapa 

y p or  lo tanto no se necesita en las etapas siguientes. La p r e s i ó n  y tem­

p e r a t u r a  de las etapas d e p e n d e n  de las c o n d i c i o n e s  de o p e r a c i ó n  de la p r i ­

mera.

La p u r i f i c a c i ó n  del h^S se realiza s o l a m e n t e  en la p rimera etapa. La 

ec o n o m í a  de c a l o r  es m a y o r  que en a).

2.1.5*2. I n terconexión en p a r alelo

Como se indicó a n t e r i o r m e n t e ,  este tipo de c o n e x i ó n  se pue d e  realizar 

para a u m e n t a r  el caudal de salida de una etapa determinada.

Ex i s t e n  dos formas posibles de realizarla, a través de las c o rr ie nte s 

de H^O, tal como está indicado en las figuras 9 y 10. Se ha o m i t i d o  la c i r ­

c u l a c i ó n  de h^S en los diagramas, ya que esta puede real i z a r s e  por cualquie^ 

ra de las dos formas antes mencionadas.

En el e s quema indicado en la figura 9, el p r o ducto se saca de la base 

de cada una de las c o l umnas frías en p a r a l e l o  de la primera eta p a  y a l i menta 

la torre fría de la segunda etapa. La c o r r i e n t e  de H^O que sale por el fondo 

de la columna c a l i e n t e  de la s e gunda etapa se divide en partes iguales, y 

cada una de éstas se envía a un lugar a p r o p i a d o  de las torres c a l i e n t e s  de 

la primera etapa.

E s t e  sistema n e c esita un control e s t r i c t o  de los flujos para ev i t a r  

pérdi d a s  en la producción.

Una a l t e r n a t i v a  se representa en la figura 10. En este es q u e m a  la
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t o t a l i d a d  de la c o r r i e n t e  de agua que sale por el fondo de la columna 

c a l i e n t e  de la segunda etapa se recicla a una sola un i d a d  de la p r i m £  

ra etapa; por lo tanto, esta unidad actúa en parte como unidad de pro 

d u c c i ó n  y en parte como unidad de ago t a m i e n t o ,  m i e n t r a s  que las colum 

ñas (a) y (b) ope r a n  como unidades d i r ectas de producción. Esta variar^ 

te no requiere un control de flujo de re t o r n o  como en el caso anter i o r

2.1.6. R E C U P E R A C I O N  DE CALOR

El c o n s u m o  de e n erg ía  de una pla nt a q u e  f u n c i o n a  por este m é t o d o  

está d e t e r m i n a d o  p r i n c i p a l m e n t e  por la limitada r e c u p e r a c i ó n  de calor 

en los intercambiadores, y en m e n o r  m e d i d a  por la c o m p r e s i ó n  del gas 

ci r culante; es e v i d e n t e  entonces, que los s i s temas de rec u p e r a c i ó n  de 

cal o r  juegan un rol muy importante, ya que el c o nsumo de vap o r  r e p r e ­

senta el m a y o r  cos t o  de o p e r a c i ó n  de !a planta.

La may o r  c a n t i d a d  de cal o r  se u t i l i z a  para c a l e n t a r  el agua p m  

v e n i e n t e  de la c o l u m n a  fría y que debe e n t r a r  en la c olumna caliente, 

y además para c a l e n t a r  y h u m e d e c e r  el I^S frío que debe en t r a r  por la 

base de la c o lumna c a l i e n t e  p r o v e n i e n t e  de la c olumna fría.

La figura 11 m u e s t r a  la v a r i a c i ó n  de la humedad del H^S en función 

de la t e m p e r a t u r a  y la presión. A partir de ella se puede c a l c u l a r  la 

humedad del HjS en las c o n d i c i o n e s  de pr e s i ó n  y temp e r a t u r a  del p r o ­

ces o  .

To r r e  c a l i e n t e  temp. = 130°C presión = 20 atm.

hu medad = 0,17 mol H „ 0 , , c
2 /mol H^S

T o r r e  fría temp. = 30°C p resión = 20 atm.

h u m e d a d  = 0,031 mol H„0 . . c
2 /mol

De aquí resulta que por cada 100 gr de que se c a l i e n t a n  de 

30°C a 130°C se le deben a g r e g a r  8,84 gr de 1^0.

Por lo vis t o  resulta e n t onces c o n v e n i e n t e  tratar de recup e r a r  

la m a y o r  c a n tidad po s i b l e  del c o n t e n i d o  de calor de las corr i e n t e s



de líquido y gas que a b a n d o n a n  la c olumna c a l i e n t e  luego de p r o d u c i d o  

el intercambio.

Ex isten varios diseños a l t e r n a t i v o s  para la rec u p e r a c i ó n  de calor; 

aquí se d e s c r i b i r á n  los tres más importantes, cuyos e s q uemas están in­

dicados en las figuras 12,13 y 14.

En el sistema de recu p e r a c i ó n  e s q u e m a t i z a d o  en la figura 12, el 

H^S p r o v e n i e n t e  de la c o lumna c a l i e n t e  es e n f r i a d o  y d e s h u m e d e c i d o  en 

interc a m b i a d o r e s  de calor indirectos; parte del calor de este gas pue 

de r e c u p e r a r s e  m e d i a n t e  una c o r r i e n t e  de recircu l a c i ó n  c o n e c t a d a  con 

la torre caliente.

El H^O que deja la TF a l i m e n t a  la TC, se c a l i e n t a  i n d irectamente 

por la c o r r i e n t e  de 1^0 c a l i e n t e  e m p o b r e c i d a  en d e u t e r i o  (W) que aban^ 

dona la planta p r o v e n i e n t e  del p u r i f i c a d o r  de H^O a gotada (S).

Otra zona don d e  se recupera calor, es en el i n t ercam bia do r donde 

se c a l ie nt a el H^O e m p o b r e c i d a  que sale de TC y va hacia S, a costa de 

H^O c a l i e n t e  ya procesada en S y que a b a n d o n a  la planta.

Este s i stema fue el a d o p t a d o  en la planta de S a v annah River. Los 

i n t e r c a mbiadores g a s - l í q u i d o  tienen bajo c o e f i c i e n t e  de t r a n s f erencia 

de calor, y es n e c e s a r i o  d i s p o n e r  de m a y o r  área de contacto.

En el e s quema ilustrado en la figura 13» el gas H^S p r o v e n i e n t e  

de TC, es e n f r i a d o  y d e s h u m e d e c i d o  por c o n t a c t o  d i r e c t o  con H^O fría 

e n r i q u e c i d a  en la parte inferior de TF, llamada D e s h u m i d i f i c a d o r . P a ­

ra m a n t e n e r  la temp e r a t u r a  c o r r e c t a  en el D e s h u m i d i f i c a d o r , se n e c e ­

sita un sistema de rec i r c u l a c i ó n  de h^O fría que c o n t r i b u y e  a e n f r i a r  

y d e s h u m e d e c e r  el gas caliente. Este ^ 0  de recir cu l a c i ó n  es parte 

del total de agua que sale por la base de TF; como la misma está a 

una t e m peratura próxima a la de la c o lumna caliente, el resto pasa a 

e sta columna.

El gas frío p r o v e n i e n t e  de la cabeza de TF, es c a l e n t a d o  y h u m e ­

d e c i d o  en la parte inferior de TC por c o n t a c t o  d i r e c t o  con H^O en un 

d i s p o s i t i v o  llamado Humidif i c a d o r .  El calor n e c e s a r i o  para el gas, es
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H2 O REFRIGERACION

TF = TORRE FRIA.
TC = TORRE CALIENTE. 
IC = INTERCAM BIADOR 

DE CALOR.
S = PURIFICADOR DE 

AGUA AGOTADA.

Fig. N ° : 12Recuperacidn de calor por intercambio indirecto entre 
el gas y el liquido .

H? O DESECHO

F ig .N ° :13  Recuperac ión  de ca lo r  por in te rc a m b io  d irecto  en tre
el gas y el 1 iqu ido
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F i g .  N0, W E s q u e m a  de r e c u p e r a c i ó n  del  c a l o r  por  i n ­

t e r c a m b i o  d i r e c t o  e n t r e  el g a s  y el l i q u i d o  

con r e c i r c u l a c i ó n  del  f l u j o  p or  p a r t e s .

No s e  indica la c i r cu l ac i ó n  del  H2O de  proceso.



s u m i n i s t r a d o  por el H^O c a l i en te  e m p o b r e c i d a  en d e u t e r i o  que d e s c i e n d e  

por TC y además por una c o r r i e n t e  de H^S y vapor que vie n e  d e s d e  S.

La c o r r i e n t e  de líquido que sale del h u m i d i f i c a d o r  está a t e m p e r a ­

tura baja y se a p r o v e c h a  para e n f r i a r  el sistema de r e c i r c u l a c i ó n  des- 

cr i p t o  an t e r i o r m e n t e ,  o sea que las dos corr i e n t e s  de r e c i r c u l a c i ó n  in 

terca m b i a n  ent r e  sí.

La otra zona de r e c u p e r a c i ó n  es la que calie n t a  el a gotada en

en deuterio, que a l i m e n t a  el p u r i f i c a d o r  de 1^0 a gotada S, en c o n t r a ­

c o r r i e n t e  con el agua p r o v e n i e n t e  de d i c h o  purificador, a la que se le 

e l i m i n ó  el I^S y q u e  se desecha.

Los c o e f i c i e n t e s  de t r a n s f e r e n c i a  de cal o r  son ma y o r e s  aquí q ue 

los de g a s - l í q u i d o  del cas o  anterior, ya que la t r a n s f e r e n c i a  por c o n ­

tacto di r e c t o  en el H u m i d i f i c a d o r  y D e s h u m i d i f i c a d o r  es mej o r  q u e  por 

c o n t a c t o  indirecto gas-líquido.

No obs tante, en el c o n t a c t o  d i r e c t o  ex i s t e  la p o s i b i l i d a d  de una 

inversión de la concentración. La m a g n i t u d  con que se pue d a  p r o ducir 

esta inversión d e p e n d e  de la e f i c i e n c i a  de los platos para trans f e r i r  

calor y masa.

El flujo extra de H 20 n e c e s a r i a  para los sistemas de re c i r c u l a c i ó n  

es varias veces may o r  que el flujo de agua de pr o c e s o  que circula a 

través de ambas torres.

Cerca del 60% del c a l o r  c o n t e n i d o  en el H 20 y el H 2S se recuperan 

por este sistema.

Este e s quema es el u t i l i z a d o  en la planta de Port Hawkesbury,

En el d i a g r a m a  de la figura 1**, la c o r r i e n t e  de r e c i r c u l a c i ó n  fría 

del D e s h u m i d i f i c a d o r  ent r a  por dos puntos. En forma similar, la corri e n t e  

de r e c i r c u l a c i ó n  c a l i e n t e  del H u m i d i f i c a d o r  tiene salida por dos puntos. 

La rec u p e r a c i ó n  de calor en e ste caso es mayor.



II.2.2. DESCRIPCION DE PLANTAS DE D20

2.2.1. INTRODUCCION

Las dos primeras plantas en el m u n d o  para p r o d u c c i ó n  de agua pesada por 

intercambio H^ S / H j O  a dos temperaturas, se c o n s t r u y e r o n  en los Es t a d o s  U n i ­

dos d u r a n t e  los años 1951-52, ba s a d a s  ambas en el p r o c e s o  GS ( G i r d 1e r - S p e v a c k ) .

Las plan ta s fueron c o n s t r u i d a s  una en Dana (indiana) y la o t r a  en las 

p r o x i m i d a d e s  de Aiken, a o r i l l a s  del Río Savannah, en Carolina del Sur.

El di s e ñ o  de las p l antas fue e n c a r g a d o  por la USAEC a las firmas G i rdler 

C o r p o r a t i o n  y a la Dupont Company. Ambas fueron d i s e ñ a d a s  para p r o d u c i r  30 

kg/h de agua pesada o 216 t/a, pero ambas s u p e r a r o n  la c a p a c i d a d  de diseño;

Dana a l c a n z ó  395 t/a y S a v a n n a h  River  ^50 t/a.

Dana fue c e rrada y d e s m a n t e l a d a  en 1957 por falta de de m a n d a  de D 20 

y S a v a n n a h  Riv e r  funciona a c t u a l m e n t e  con sólo 8 de las 2b u n i d a d e s  o r i g i ­

nales, p r o d u c i e n d o  a p r o x i m a d a m e n t e  150 t/a de D^O. Su f u n c i o n a m i e n t o  es sa­

t i s f a c t o r i o  y tiene un factor de d i s p o n i b i l i d a d  elevado, más del 98%. R e ­

c i e n t e m e n t e  se han r e e m p l a z a d o  en las torres de intercambio platos en forma 

de campana por los perforados.

Los prin c i p a l e s  factores que influyeron para s o b r e p a s a r  la p r o d u c c i ó n  

de diseño fueron:

a) Los flujos de gas y agu a  a través de las c o l u m n a s  GS r e sultaron c o n s i d e ­

ra blemente más altos que los de diseño, para e l l o  fue n e c e s a r i o  a g r e g a r  

a g e n t e s  anti e s p u m a n t e s  al agu a  de aliment a c i ó n .

b) Se a u m e n t ó  la d i f e r e n c i a  de t e m p e r a t u r a  e n t r e  las torres frías y c a l i e n ­

tes. E sto requi r i ó  un m a y o r  c o n s u m o  de vapor.

c) La e f i c i e n c i a  de los platos para el intercambio isotópico h ^ S / h ^ O  fue m a ­

yor que la o b t e n i d a  m e d i a n t e  los c á l c u l o s  de diseño.

d) El tiempo de f u n c i o n a m i e n t o  o factor de d i s p o n i b i l i d a d  para la unidad 

GS se ha incrementado hasta el 98%, c o m p a r a d o  con el 85% del calcu l a d o  

seg ú n  d i seño.



La t e m peratura de la c o l u m n a  fría está c o m p r e n d i d a  entre 30-40°C y 

la de la c olumna c a l i e n t e  ent r e  120-l40°C. La p r e s i ó n  de o p e r a c i ó n  es 

de 20 a t m ó sferas, el gas se hace c i r c u l a r  m e d i a n t e  c o m p r e s o r e s  centrífu^ 

g o s .

Un d i a g r a m a  de la unidad GS de Savan n a h  River se m u e s t r a  en la figu_ 

ra 15-

La p rimera etapa tiene 70 platos en la co l u m n a  fría y 70 en la c a ­

liente, en esta última 60 son usados para i n t ercambio y 10 para s a t u r a ­

ción y c a l e n t a m i e n t o  del H^S.

La segunda etapa tiene 85 platos en cada una de las c o l umnas  frías 

y 70 en cada una de las calie nt es,  e sta d i f e r e n c i a  se debe a la menor 

ef i c i e n c i a  de los platos en las c o l umn as  frías.

El agua de p r o c e s o  se c a l i e n t a  hasta 27°C para p r e v e n i r  la for ma ción 

del hi d r a t o  de h^S sólido cu a n d o  se ponga en c o n t a c t o  con el gas.

La temp e r a t u r a  del agua se eleva luego hasta 3 3 - 35°C por el calor 

de d i s o l u c i ó n  dél H^S.

Esta agua de a l i m e n t a c i ó n  luego de pasar a través de la co l u m n a  fría 

(TC~1)de la p r i m e r a  etapa cont iene a p r o x i m a d a m e n t e  0,0 8 %  de D^O.

De esta c o r r i e n t e  1/3 del total se envía d i r e c t a m e n t e  como a l i m e n t a ­

ción a la cabeza de TF-2A,el resto se c a l i e n t a  en el interca m b i a d o r  IC-1, 

se une a una c o r r i e n t e  de líquido p r o v e n i e n t e  de TC- 2 B  y a t r a v i e s a  la c o ­

lumna c a l i e n t e  TC-1 de don d e  sale antes de los 10 primeros platos (por 

el pla t o  N° 11). Este agua se d e s car ta  luego de e l i m i n a r l e  el H^S d i s u e l ­

to por pa s a j e  a través de la torre de p u r i f i c a c i ó n  de agua a gotada o 

recu p e r a c i ó n  de H^S (stripper) S^ que f u n ciona con inyección de vapor d_¡_ 

r e c t a .

Cada unidad esta p r o v i s t a  de un S ^ , el líquido residual de TC-1 se pre^ 

c a l i e n t a  en IS m e d i a n t e  el agua a gotada ya p u r i f i c a d a  de H ^ S ; esta ú l ­

tima c o r r i e n t e  se enf r í a  aún más en los i n t e r c a mbiadores IC-1 e IC-2 y



final m e n t e  se descarta. Tod o  el cal o r  p e r d i d o  en el s i stema d e b i d o  a 

que la re cup eració n en los i n tercambiadores no es completa, se suminis 

tra m e d i a n t e  una me z c l a  de (vapor + H^S) p r o v e n i e n t e  de S^, o sea, el 

vapor que pr i m e r o  p u r ifica al agua a gotada luego se usa para calefac- 

c ionar la TC-1. El gas se hac e  c i r cular m e d i a n t e  el compr e s o r  c e n t r í ­

fugo BG-1 desde la cima de TF-1 hasta el fondo de TC-2 donde se c a ­

lienta y satura al a t r a v e s a r  los primeros 10 platos, antes de entrar 

en c o n t a c t o  con la c o r r i e n t e  principal de líquido. El calor n e c e s a r i o  

se sumi n i s t r a  m e d i a n t e  una c o r r i e n t e  de agua que circula a t r a v e s a n d o  

los interca mbiadores CP -1 y CP-2. El gas luego de a t r a v e s a r  la TC-1, 

se di v i d e  en dos corrientes, 1/3 del v o lumen se envía d i r e c t a m e n t e  a 

las bases de TC- 2 B  y el resto pasa a través de los i n t ercambiadores- 

c o n d e n s a d o r e s  C P — 1 y CS-1 con el o b j e t o  de e n f r i a r s e  y d e s h u m e d e c e r ­

se y e n t o n c e s  est a r  en c o n d i c i o n e s  de ent ra r en TF-1. Los i n t e r c a m b i a ­

dores CS-1 y CS-2 que e nfrían el gas son a l i m e n t a d o s  con agua fría. La 

segunda etapa c o n s t i t u i d a  por dos columnas frías T F - 2 A  y TF- 2 B  y dos ca 

lientes T C - 2 A  y TC-2B conec t a d a s  en serie, es en realidad un by-pass 

a l r e d e d o r  de los intercambiadores IC-1, CP-1 y CS-1 de la p r imera e t a ­

pa. El IC-2 es el i n t ercambiador de líquido de la s e gunda etapa (callen 

ta el agua que entra en T C - 2 A ) . Se neces i t a  un e n f r i a m i e n t o  adicional 

cerca del med i o  de TF- 2 B  (no indicado en el diagrama) de b i d o  a la ele_ 

v a c i ó n  de la temperatura que se p r o d u c e  d u r a n t e  el intercambio (HDS 

forma HDO) ya que, como se m e n c i o n ó  an t e r i o r m e n t e ,  a altas c o n c e n ­

traciones de d e u t e r i o  es importante la e n t alpia e x o t é r m i c a  de la 

ción de intercambio. La m a y o r  p é r d i d a  de calor del sistema se p r oduce 

en los intercambiadores CS-1 y CS-2 y en IC-1 e IC-2.

Existen sistemas de purga para e l i m i n a r  gases inertes del gas 

s u l f h í d r i c o  de proceso.

El p r o d u c t o  se e l imi na como un c o n d e n s a d o  p r o v e n i e n t e  de los in­

ter c a m b i a d o r e s  CP-2 y CS-2 ya que así resulta más puro que e x t r a e r l o  

del líquido que fluye entre TF-2B y TC-2A. Luego se el i m i n a  el H^S y 

se o b t i e n e  una solución con a p r o x i m a d a m e n t e  15% de D 2O. Este p r o d u c t o  

de la unidad GS se lleva a la c o n c e n t r a c i ó n  final de 99 , 7 5 %  de D^O m £  

di a n t e  columnas de d e s t i l a c i ó n  frac c i o n a d a  que operan a pr e s i ó n  red u ­

cida. La p r o v isión de se e f e c t ú a  m e d i a n t e  una pequeña planta a u ­

xi l i a r  que se verá más adelante. Los prin c i p a l e s  valores de los flujos 

y c o n d i c i o n e s  de o p e r a c i ó n  de la planta de S a v a n n a h  River se indican
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en la Tabla N° 1 .

T A B L A  N° 1 : Flujos y c o n d i c i o n e s  de o p e r a c i ó n  de la planta de Savannah 

River

C a u d a l e s :

Gas frío - 1a. etapa 280.000 kg/h

Gas frío - 2a. etapa 77.000 kg/h

Agu a  de a l i m e n t a c i ó n 71.000 kg/h

Vapor a b s o r b i d o  (a 60 atm.) 13.000 kg/h

P resión en el tope de la 

c olumna fría - 1a. etapa 20 ATA

T e m p e r a t u r a :

Columna fría - la. etapa 30°C

Columna c a l i e n t e  - 2a. etapa 133°C

Co n c e n t r a c i ó n  de salida:

en 1a. etapa 0,085 (mol % D^)

en 2a. etap a 15 (mol % D^)

Para la r e a lización de las plantas de Dana y S a v annah River fue ne

c e s a r i o  s o l u c i o n a r  tres importantes probl e m a s  de or d e n  práctico; c o n ­

trol, c o r r o s i ó n  y seguridad. Los dos ú l t i m o s  puntos se t r a tarán en o- 

tros capítulos. En cu a n t o  al control se debe m e n c i o n a r  la importancia 

crítica de la relación m o l a r  de los flujos g a s - l í q u i d o  en el rendimien_ 

to de la planta. Este último p ue d e  llegar a ser nulo si la relación de 

flujos es de 15% en exceso o en d e f e c t o  respecto del valor óptimo.

Para un buen f u n c i o n a m i e n t o  de la planta c o n viene que las v a r i aciones 

de esta relación estén c o m p r e n d i d a s  entre - 1%. Como la p r e c i s i ó n  de 

los cauda 1ímetros a d i a f r a g m a  no supera - 10%, el probl e m a  se r e s u e l ­

ve regulando los flujos en base a las c o n c e n t r a c i o n e s  de d e u t e r i o  

en puntos intermedios de las columnas  frías y calientes respectivameji 

te. Se e x traen m u e s t r a s  normales cada 8 horas y se efectúa el análisis



en e s p e c t r ó m e t r o  de masas de alta s e nsibil ida d.  M e d i a n t e  e ste m é t o d o  

se puede regular y m a n t e n e r  const a n t e s  los flujos con la a p r o x i m a c i ó n  

que se desee.

2.2.3. M O D I F I C A C I O N E S  DE DISEÑO

P r octor  y Thayer han m e j o r a d o  el pr o c e s o  s u g i r i e n d o  d i v ersas m o ­

d i f i c a ciones; las prin c i p a l e s  son:

a) La d i s p o s i c i ó n  y c o n e x i ó n  de las columnas que da como resultado un 

p r o c e s o  de 3 etapas.

El d i á m e t r o  de las torres de intercambio ha sido a u m e n t a d o  al má^ 

ximo, c o m p a t i b l e  con los probl e m a s  de intercambio, r e c u p eración 

de calor y peso. T a m b i é n  fue a u m e n t a d o  p r o p o r c i o n a l m e n t e  el tam a ­

ño de los equipos auxiliares.

b) En lugar de platos de b u r b u j e o  se han e m p l e a d o  platos perfo r a d o s  

de m a y o r  diá metro, est o  o c a s i o n ó  una d i s m i n u c i ó n  del *t0% en el 

co s t o  y un au m e n t o  del 15" 20% en los caudales de las torres, lo 

que se tradujo en un a u m e n t o  en la e f i c i e n c i a  de a p r o x i m a d a m e n t e  

10%. La caTda de p r e s i ó n  es también 20% m e n o r  lo que c o ndujo  a un 

m e n o r  co n s u m o  de los cir c u l a d o r e s  de gas.

c) D i s p o s i c i ó n  más c o m pacta de la instalación para reducir las c a ñ e ­

rías de conexión, válvulas y e s t r u c t u r a s  de apoyo.

d) E l i m i n a c i ó n  de los i n tercambiadores de calor líquido-gas, que son 

men o s  e f i c i e n t e s  que los de 1í q u i d o - 1íqui do.

Como se vio en el d i a g r a m a  de la pla n t a  de Savan n a h  River, e x i s ­

ten 3 circu itos prin c i p a l e s  para r e c u p erac ió n de calor; estos son:

-El c i r c u i t o  del h u m i d i f i c a d o r  que c o m p r e n d e  los c o n d e n s a d o r e s  p r i ­

m a r i o s  (CP-n) y los últimos diez platos de la torre caliente.

-Los c a l e n t a d o r e s  de líquido (iC-n).

- El p r e c a 1e nta dor de agua de d e s e c h o  ( IS).

El más importante de estos es el c i r c u i t o  del h u m i d i f i c a d o r  en 

el cual a l r e d e d o r  de la m i t a d  del calor del gas que a b a ndona TC-1 se 

intercambia con una c o r r i e n t e  de agua que rec ircula para c a l e n t a r  y 

h u m e d e c e r  el gas que ent r a  por la base de TC-1. En SRP se recupera un 

total de 65% de calor. Se pu e d e  e l i m i n a r  un nú m e r o  importante de in- 

tercambi adores de calor, u t i l i z a n d o  el intercambio por c o n t a c t o  d i ­

recto también en la torre fría, en forma similar al c i r c u i t o  de hu-



m i d i f i c a c i ó n  en la torre callente, además de e l i m i n a r  intercambiadores 

para c a l e n t a r  líquido, reduce el área de intercambio neces a r i a  en el 

c i r c u i t o  de h u m i d i f i c a c i ó n . Esto implica la sust i t u c i ó n  de los intercam 

biadores g a s - l í q u i d o  (CP-n y CS-n) por otros líquido-líquido, con una 

c o n s e c u e n t e  mejora de los c o e f i cientes de transfe r e n c i a  que en p r o medio 

es 2,35 veces mayor. La m o d i f i c a c i ó n  de los circu i t o s  r e cuperadores de 

calor  y valores de temperat ur as de d i s e ñ o  se indican en la figura 16.

Los conce p t o s  de Proctor y T h a y e r  fueron incorporados al proceso 

C GE-L u m m u s  a d o p t a d o  para Port H a w k e s b u r y  y Bruce.

2.2.4. PLANTA DE BRUCE (BHWP)

La planta de agua pesada de Bruce es la segunda que funciona n o r ­

m a l m e n t e  en Canadá y fue o r d e n a d a  por At o m i c  Energy of Cañada Limited 

( A E C L ) , en 1968, diseñada y const r u i d a  por Lummus C o mpany of Cañada. 

On t a r i o  Hyd r o  fue responsable de la puesta en servicio y a c t u a l m e n t e  

d irige la opera c i ó n  de la misma. La c a p a c i d a d  nominal de BHWP es de 

100 kg/h de D^O de 99,75%. La puesta en s e r v i c i o  se llevó a cabo con t £  

do é x i t o  y la p r oducción de diseño fue a l c a n z a d a  en abril de 1974 d e s ­

pués de 11 meses de operación. El factor de c a p a c i d a d  n eta (relación en_ 

tre prod u c c i ó n  real y la de diseño) para los primeros meses de 1974 fue 

de 81%. La e x p e r i e n c i a  obten i d a  en Bruce fue satisfactoria, y se d e s ­

cribe a con tinuación:

2.2.4.1. Desc r i p c i ó n  de la Planta

Los p a r á m e t r o s  fundame n t a l e s  de o p e r a c i ó n  son s u s t a n c i a l m e n t e  los 

mismos que en Savannah River. Lo que varía es el esquema del proceso 

que está repr e s e n t a d o  en la figura 17 donde las flechas g r uesas indi­

can el se n t i d o  de tra n s f e r e n c i a  del D dentro de las columnas. Una de 

las p r i n cipales dife r e n c i a s  es la interconexión en t r e  las 3 etapas, 

que aquí se realiza a través de la c i r c u l a c i ó n  de gas, m i e n t r a s  que en 

la segunda y tercera etapa el líquido cricula en c i r c u i t o  cerrado. En la 

primera etapa el agua de a l i m e n t a c i ó n  c i rcula en c i r c u i t o  abierto.

Está con s t i t u i d a  por 3 columnas en paralelo, cada una formada por una 

sección fría (en la parte superior) y una sección c a l i e n t e  (en la p a r ­

te inferior). Estas c olumnas tienen un d i á m e t r o  de 8,5 m  y una altura



de 85 m , el espesor de las paredes es de 89 mm. Los platos p e r f o r a d o s  

está n u b i cados a una d i s t a n c i a  del orden de 0,46 m. Existen a p r o x i m a ­

d a m e n t e  130 platos en cada c olu mna y a l r e d e d o r  de 15~20 platos se usan 

para la h u m i d i f i c a c i o n  del gas y la mis m a  c a n tidad para la deshumid ifica 

c ion.

La se gunda etapa está c o n s t i t u i d a  por una sola col umna que tam - 

bien está d i v i d i d a  en 2 secciones (fría-caliente). Su altura es de 

79 m  y su d i á m e t r o  de 7,5 m. La tercera etapa está formada por dos c o ­

lumnas (una fría y una caliente) de a p r o x i m a d a m e n t e  70 m  de altura y

3 m de d i á m e t r o  respectivamente. El gas se hace c i r cular en cada col u m  

na m e d i a n t e  c o m p r e s o r e s  c e n t r í f u g o s  de 7000 HP de potencia. El aísla - 

m i e n t o  t é rmico de las c o l u m n a s  de Bruce c o n s i s t e  en una capa de lana de 

v i d r i o  de 10 cm de espesor. La figura 18 m u e s t r a  un cor t e  de una c o l u m  

na de intercambio.

La d i s p o s i c i ó n  de los dos m ó d u l o s  que c o m p o n e n  la planta (cada 

uno de 400 t/año se indica en la figura 19. Se ve que ambos pueden fun 

c í o n a r  independi e n t e m e n t e  ya que lo único en común son las torres de 

d e s t i l a c i ó n  para el e n r i q u e c i m i e n t o  final.

2.2.4.2. O p e r a c i ó n  de la planta

El agua se bombea des d e  el lago Hurón y se trata para e l i m i n a r  

sólidos y gases inertes. Esta agua tiene una c o n c e n t r a c i ó n  de 148 ppm 

de deuterio. Antes de ent rar a la planta se la p r e c a l i e n t a  a 29°C y 

luego a l i menta las unida d e s  de e n r i q u e c i m i e n t o  c i r c u l a n d o  en c o n t r a ­

c o r r i e n t e  con el H^S g a s e o s o  d e n t r o  de las tres torres de platos per_ 

forados de la primera etapa. Del agua de a l i m e n t a c i ó n  se extrae, en 

la p r imera etapa, un 20% del c o n t e n i d o  total del deuterio. Dicha agua 

se trata para e l i m i n a r  H2 S, se enfría y se d e sec ha  al m i s m o  lago.

El d e u t e r i o  es c o n d u c i d o  por una c o r r i e n t e  g aseosa de H^S a la 

segunda y a la tercera etapa de e n r i q u e c i m i e n t o ;  a la salida de esta 

última puede o b t e n e r s e  una c o r r i e n t e  con 30% de c o n c e n t r a c i ó n  en deu^ 

terio, que se envía a la unidad de e n r i q u e c i m i e n t o  final. La concentra_ 

ción de la c o r r i e n t e  que a l i menta la unidad de e n r i q u e c i m i e n t o  final 

se puede fijar de tal forma de tener má x i m a  p r o d u c c i ó n  de agua p e s a ­

da. El val o r  de e n trada a dicha unidad oscila entre 20 y 26%. El pro



F¡g .N f16  Modif icaciones en los circuitos recuperadores
de calor  para el proceso GS

NOTAS .
1: Los recuadros con líneas de trazo indican zonas 

de intercambio de calor entre corrientes liquidas 
o entre vapor y liquido.

2; Para simpli f icar ,  no se incluyeron interconexio­
nes entre etapas.

3: Los valores que figuran dentro de las columnas, 
indican también tempera turas  en °C
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du c t o  final de la planta es agua pesada al 99,75%, la que se trata 

para e l i m i n a r l e  impurezas residuales y se la a l m acena en tambores de 

a c e r o  inxídable. Un d i a grama con los prin c i p a l e s  pasos del proceso  

se ve en la figura 20.

2.2.5. O P E R A C I O N E S  PREVIAS A LA PU E S T A  EN S E R V IC IO

Se e n v i a r o n  20 p r o f e s i o n a l e s  de BHWP d u r a n t e  un a ñ o  a la planta de 

Savan n a h  Riv e r  y a la planta de Port Hawkesbury. De est a  forma se gan 6  

una e x t r a o r d i n a r i a  e x p e r i e n c i a  en la o p eración, que fue de g ran valor pa^ 

ra la puesta en s e r v i c i o  de BHWP. Los planes de o p e r a c i o n e s  pr e v i a s  f u £  

ron p r e p a r a d o s  t e n i en do  en c u e n t a  los p r o g r a m a s  de pu e s t a  en s e r vicio 

de BHWP. Estos c o m p r e n d i e r o n  f u n d a m e n t a l m e n t e  la e l e c c i ó n  de normas 

de c o n s t r u c c i ó n  y m a n u a l e s  de opera c i ó n ,  e n t r e n a m i e n t o  de personal, r e l £  

ci o n e s  laborales, planes en c a so  de desastre, p r á c t i c a s  y reglas de sie 

gurldad, p r o grama de inspección, etc. T a m b i é n  se p r e p a r a r o n  d u r a n t e  este 

p e r í o d o  los m a n u a l e s  de puesta en servicio.

2.2.6. PUESTA EN SERVICIO

La puesta en s e r v i c i o  de la un i d a d  de c o n c e n t r a c i ó n  final (Fj) co 

m e n z ó  en j u n i o  de 1971 (figura 21), y la unidad fue puesta en f u n c i o ­

n a m i e n t o  en m a r z o  de 1972. La de las unida d e s  de e n r i q u e c i m i e n t o  y 

E2 c o m e n z ó  en e n e r o  de 1972 y en j u n i o  de 1972, r e s p e c t ivamente. Fue 

e l e g i d o  el c o n c e p t o  de puesta en s e r vicio c o n t i n u o  de tal forma que:

1) Los problemas deben resol v e r s e  lo más rá p i d o  posible, y poder así 

tomar m e d i d a s  c o r r e c t i v a s  a ti e m p o  para evitar probl e m a s  simila res 

en E .

2) El nú m e r o  m á x i m o  de integrantes del personal de BHWP deben tomar 

parte en las tareas de puesta en s e r vicio y así a d q u i r i r  e x p e r i e n ­

cia.

C omo c o n s e c u e n c i a  de esto ^ ue puesta en s e r v i c i o  u s a n d o  sólo 

un i*0% de las horas ho m b r e  g a s t a d a s  en E ^ . El tiempo insumido para las 

dos u n i dades fue 10,5 meses para E^ y 9,5 mes e s  para E^. Por p r o b l e ­

mas laborales el ritmo de t rabajo bajó du r a n t e  4 meses y las tareas 

se redujeron al f u n c i o n a m i e n t o  de los c i r c u l a d o r e s  de gas. La p u e s ­

ta en s e r v i c i o  de incluyó m o d i f i c a c i o n e s  en los platos perfo r a d o s  de 

cu a t r o  torres. Los p ro bl e m a s  de e q u i p o s  fueron: sellos de bombas,



o p e r a c i o n  de válvulas, a l i n e a d o  y s oporte de caños. Los p r o c e d i m i e n t o s

y los progr a m a s  e s t u v i e r o n  c o n s t a n t e m e n t e  bajo la supe r v i s i ó n  de un e-

qu i p o  de P l a n e a m i e n t o  y Control c o m p u e s t o  por personal de AECL, Lummus,

Du Pont y O n t a r i o  Hydro.

2.2.7. E X P E R I E N C I A  O P E R A T I V A

2.2.7•1• Unidad de e n r i q u e c i m i e n t o  final

827 t de agua pesada al 1,271 0 20 fueron con c e n t r a d a s  ent r e  m a r z o  y 

Jun i o  de 1972, r e c o b rándose el 86% de D^O. La primera carga de agua enr_i_ 

quecida p r o v e n i e n t e  de E^ se realizó en d i c i e m b r e  de 1972 y el produ c t o  

de g r a d o  reactor, se o b t u v o  en abril de 1973- El rend i m i e n t o  de la u n i ­

dad se mu e s t r a  en la figura 22.

1.2.1.2. Unidade s de e n r i q u e c i m i e n t o  p r i m a r i o

Ej fue carga da con en n o v i e m b r e  de 1972 y puesta en operación.

La tarea Inicial se vio limitada por una inestabilidad hidrá u l i c a  exce^ 

slva en la p r imera etapa. Se redujo la presión, t e m peratura y flujo 

c omp a r a d o s  con los de di s e ñ o  y se vio que el líquido e n t r a b a  en los c i £  

c u l a d o r e s  de gas. En esas cond i c i o n e s  no pudo m a n t e n e r s e  una o p e r a c i ó n  

e s t a b l e  sobre 70% del caudal de líquido y el 65% de la p r esión de dlse_ 

ño. Esto limitó la e x t r a c c i ó n  al 46% de la de diseño. La m a y o r  causa 

de i n estabilidad fue la formación de espuma sobre los platos, que o c a s i o  

na un re tro c e s o  y/o  un a r r a s t r e  entre platos, lo q u e  redujo el r e n d i ­

m i e n t o  de transferencia. Este p r o b l e m a  aún no se ha r e s uel to  c o m p l e t a ­

mente. Para m i n i m i z a r  el e f e c t o  de la espuma se ag r e g ó  un ant i e s p u m a n -  

te al agua de alimentación. El ef e c t o  del cambio del r e n d i m i e n t o  de 

o p e r a c i ó n  de E^ se mu e s t r a  en la figura 23- La inyección de ant(espuman^ 

te incrementa el flujo de líquido al 90% y la e x t r a c c i ó n  al 71% de la de 

diseño. Para m e j o r a r  el r e n d i m i e n t o  de e x t r a c c i ó n  también se redujo el alt o  

de líquido sobre los platos m o d i f i c a n d o  la altur a de los vertederos.

Después de esta segunda mod i f i c a c i ó n ,  el flujo de líquido pudo subirse 

a 110% y la extra c c i ó n  a 93% de la de diseño. La m o d i f i c a c i ó n  fue h e ­

cha p r i m e r o  en durante la puesta en s e r vicio y antes de la i n t r o d u £  

clón del H 2 S . Los platos de E^ fueron m o d i f i c a d o s  después de la puesta 

en ma r c h a  de la unidad, en la primera parada de la planta. Ambas, E^ y E^



D20 CONCENTRACION 
F I N A L

V ¿

PRIMERA CARGA A PARTIR 
DE LA UNIDAD DE 
ENRIQUECIMIENTO-9/12/72

Puesta en servicio Operación Unidad detenida Operación

PRIMERA
PRODUCCION DE 
D? 0 GRADO REACTOR 

’  3 / 4 / 7 3

Puesta en s e rv ic io Trabajo restringido 
de puesta enservicic Operación con H2 S

E2

\iestaen servicio 
délas bombas de 
circulación deH 2 S 
jo tam en te

5/12/72
PRIMERA
EXTRACCION DE D2 O 

14/5 /73

Puesta 

en serv ic io

Operaci on 

con H2 S

PROBLEMAS

LABORALES

PUESTA EN MARCHA 

DE LA BHWP 

2 9 /6 /7 3

EN MR MY JL SP NV EN MR MY

JL SP NV

F1 G.N°22 PROMEDIO SEMANAL DE LA PRODUCION DE D.,0

%  DISEÑO



CONDICIONES DE 

FUNCIONAMIENTO
DISEÑO

VERTEDEROS ORIGINALE S VERTEDEROS MODIFICADOS

SIN
ANTIESPUMANTE

CON
ANTIESPUMANTE

SIN
ANTIESPUMANTE

CON
ANTIESPUMANTE

°/o DEL FLUJO DE 
ALIMENTACION 100 70 96 97 110

TEMPERATURA EN°C DE 
LATORRE FRIA 32 3 8 39 41 32

TEMPERATURA EN°C DE 
LA TORRE CALIENTE 130 129 1 30 130 130

PRESION D E L A  
TORRE CALIENTE ATA 20,4 13,75 17,7 7 17,91 19

RENDIMIENTO DE LA 
UNIDAD DE EXTRACCION 100 46 71 67 93

FECHA — MAY 7 3 AGO 73 NOV 73 MAY 7 3

FIGN°2 4 CAUSAS DE INOPER ANCIAd) DESDE LA  PUESTA EN MARCHA HASTA EL 8 /5 /7 4

(1) BASADO EN UNA PERDIDA DE PRODUCCION DE 302,308 T DE D20



operan ahora con una e f i c i e n c i a  de e x t r a c c i ó n  del 93% promedio.

2.2.8. CAUSAS DE P ERDIDA DE PROD U C C I O N

Como se m u e s t r a  en la figura 2b las p aradas plane a d a s  c a u s a r o n  el 

3b% de la p é rdi da total de producción. Esto se deb i ó  a la d e c i si ón  de 

inspeccionar cada un i d a d  de e n r i q u e c i m i e n t o  una vez, después de la ope^ 

ración con H^S para un control interno completo. En las inspecciones no 

se e n c o n t r a r o n  ma y o r e s  problemas. Un 25% de la pérdida de prod u c c i ó n  

fue por limitaci ones en la presión, flu j o  y temperatura, a s o c i a d a s  con 

la i n e s t a bilidad h i d r a ú l i c a  ya menc i o n a d a .  Un 16% de p érdida fue por 

i n experien cia del personal. N o r m a l m e n t e  por control de p r o c e s o  se tuvo 

un 5% de p érdida de producción. Un importante logro fue la muy pequeña 

p é rdida de producción, 1%, debida a la interrupción en el s u m i n i s t r o  de 

vapor, el cual p r o v i e n e  ael D e p a r t a m e n t o  de Servi c i o s  de Bruce, donde 

o p e r a n  tres calde r a s  a l i m e n t a d a s  con petróleo, y de la Central Nu c l e a r  

de Douglas Point. La pérdida de p r o d u c c i ó n  o c a s i o n a d a  por fallas en el 

s u m i n i s t r o  e l éctrico, 11%, refleja el hecho que las líneas de alta ten^ 

sión sufren p e r t u r b a c i o n e s  d e bidas a las tor mentas e l é c t r i c a s  que hay 

en la zona de Ontario.

2.2.9- CONFIABILI DAD

En la planta BHWP, se u t i l i z ó  el factor de c a p a c i d a d  neta (FCN), que 

la relación ent r e  la c a p a c i d a d  real de p r o d u c c i ó n  de D^O a la de p r o ­

d u cción de diseño. Para los c u a t r o  p r i m e r o s  meses de 197** el FCN ha s i ­

do 81% y 67% desde la fecha de puesta en ma r c h a  (figura 25).

E^, que c o m e n z ó  su o p e r a c i ó n  con la altura de los v e r t e d e r o s  de 

platos m o d i f i c a d a ,  o b t u v o  un FCN del 78% d es d e  la puesta en marcha.

La uni d a d  E^ tuvo FCN de 83% en los primeros c u a t r o  meses de 

197**- La e x p e r i e n c i a  o p e r a t i v a  sobre la base de la p r o d u c c i ó n  p l a n e a ­

da supone un FCN real del 70%. El D^O p r o d u c i d o  en 1973, el primer año 

parcial de o p e r a c i ó n ,  fue de 281 t. La p r o d u c c i ó n  desde e n e r o  hasta el 

8 de m a r z o  de 197** fue de 237 t.



Desde el c o m i e n z o  del p r o y e c t o  BHWP la Importancia de la seguridad 

ha sido tenida muy en cuenta.

2.2.10.1. Seguridad del personal

Se llevaron a c abo rigurosos p r o c e d i m i e n t o s  de seguridad en todos 

los a s p e c t o s  de la puesta en servicio y o p e r a c i ó n  de la planta. Se le 

d i o  muc h a  importancia a la seguridad c o n c e r n i e n t e  al m a n i p u l e o  y a los 

eq u i p o s  que c o n t i e n e n  H^S. En general en el p e ríodo desde m a r z o  de 1972 

hasta m a y o  197** que abarca la puesta en s e r v i c i o  y la e x p e r i e n c i a  o p e ­

rativa no o c u r r i e r o n  pérdid as de tiempo importantes por accidente. E s ­

te p e r í o d o  incluye las dos d e t e n c i o n e s  p l a n e a d a s  para m a n t e n i m i e n t o  de 

la planta.

2.2.10.2. S e g u r i d a d  Pública

La pr ot e c c i ó n  del a m b i e n t e  por p é r d ida s p o t e n c i a l e s  de H^S ha s i ­

do m u y  e s t u d i a d a  en el d i s e ñ o  y o p e r a c i ó n  de BHWP.

A fin de a s e gurar la a u s e n c i a  de fugas de los reci p i e n t e s  que c o n ­

tienen H 2 S a presión, se han e s p e c i f i c a d o  para los mismos, m a t e r i a l e s  

de alta calidad y e s t r i c t o s  c o n t r o l e s  en su fabricación.
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2-3-1. INTRODUCCION

En 1942 la Dupont, por ped id o del G o b i e r n o  de los EE.UU., e v a l u ó  tres 

métodos para p r o ducir agua pesada:

1) D e s t i l a c i ó n  de H i d r ó g e n o  (Proceso H)

2) D e s t i l a c i ó n  de Agua (Proceso W)

3) Intercambio b i f é r m i c o  en t r e  H^S y H^O (Proceso S)

Dupont e l i g i ó  el pr o c e s o  W. La planta fue d i s eñada y c o n s t r u i d a  en 14 

meses y luego o p e r a d a  ( o b t e n i é n d o s e  20 t de D^O) hasta su c l a u s u r a  en 1945.

A pesar del mayor co n s u m o  e n e rgético, se e l i g i ó  el p r o c e s o  W  por que el pr o c e s o  

S tenía re q u e r i m i e n t o s  e s peciales de m a t e r i a l e s  de construcción.

Un grupo de la U n i v e r s i d a d  de Columbia había reali z a d o  p r e v i a m e n t e  a l ­

gunos cálculos de diseño y p r opuso 4 etapas en c a s c a d a  para el p r o c e s o  S, 

tenie n d o  cada etapa s u f i c i e n t e s  platos teóricos c o m o  para p r o d u c i r  un e n r i ­

q u e c i m i e n t o  de 4 veces. Con una a l i m e n t a c i ó n  c o n t e n i e n d o  0,015% de D^O, el 

pr o d u c t o  resultante tenía un 4% de D^O.

2.3-2. P R I M E R A  .GENERACION DE P L ANT AS  DEL METODO S

En 1950 Dupont e l i g i ó  el m é t o d o  S y s u b c o n t r a t ó  a la G i r d l e r  C o r p o r a t i o n  

la f a c t i b i l i d a d  de c o n s t r u c c i ó n  de una planta de p r o d u c c i ó n  de 0^0 en Dana.

A p a r t i r  de entonces, el m é t o d o  se llamó G S , s i e n d o  la v e rsión G i r d l e r  del 

p r o c e s o  S.

Al diseño de la unidad GS de Dana, siguió el de la U n i v e r s i d a d  de C o l u m ­

bia. Los ingenieros de la Dupont a g r e g a r o n  una 5ta. etapa para llevar el p o r ­

ce n t a j e  a 16% de D^O a la salida de la planta GS. Para el paso de e n r i q u e c i ­

mi e n t o  final Dupont e l i g i ó  el p r o c e s o  DW ( D e s t ilación de H 20) .

La primera eta p a  de la unidad GS de Dana c o n s i s t í a  en 4 pares de torres 

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

Las cu a t r o  eta pas s i guientes tenían una sucesiva reducción en las



d ¡ m e n s  iones.

Para la c o n s t r u c c i ó n  de la planta de S a v annah River, Dupont realizó 

una s i m p l i f i c a c i ó n  en el d i a g r a m a  de flujo. Para ell o  pr o p u s o  dar a cada 

torre de la primera etapa su propia segunda etapa. A pesar de esta modifi 

cac i ó n  se m a n t u v o  la c o n c e n t r a c i ó n  final en 16% de D^O.

La unidad GS de Dana tenía un d i a g r a m a  de flu j o  “serie p a r a l e l o "  

con 5 etapas. La unidad GS de Savan n a h  tiene un d i a grama de flu j o  " en 

s erie" con 2 etapas. La planta de Dana tenía 6 u n i d a d e s  con un total de 

2k pares de torres de I o etapa, m i e n t r a s  que la planta de S a v a n n a h  te - 

nía 2** pares de torres de 1 o etapa con su c o r r e s p o n d i e n t e  2 o etapa c o n ­

s i s tente en *4 torres (2 frías y 2 calientes). A u n q u e  se incrementó el 

n ú m e r o  y el vo l u m e n  total de las torres se logró una simp l i c i d a d  en la 

o p e r a c i ó n  y facilid ad de m a n t e n i m i e n t o .  La u nidad de Dana se d e n o m i n ó  

M a r k  I A y la unidad de S a v annah M a r k  I B. Las dos po s e í a n  la mis m a  c a ­

pacidad nominal de p r o d u c c i ó n  o sea 220 t/año. Fueron c o n s t r u i d a s  casi 

simul t á n e a m e n t e ;  Dana c o m e n z ó  a p r o d u c i r  a m e d i a d o s  de 1952 y S a v annah 

River a fines de 1952.

2.3.3. SE G U N D A  G E N E R A C I O N  DE PLANTAS DEL ME T O D O  S

En 1961 Proctor y T h a y e r  de la Dupont fueron los e n c a r g a d o s  de r e a ­

lizar la 2 o g e n e r a c i ó n  de plantas en base a la e x p e r i e n c i a  recogida de 

las de 1° generación. Los o b j e tivos fueron: reducir el c o s t o  de opera - 

ctón y el de capital de la planta.

Los factores c o n s i d e r a d o s  fueron:

1) Un m e j o r  sistema de r e c u p eración de calor.

2) Una reducción del n ú m e r o  de platos en las torres.

3) Uso de platos perfo r a d o s  en lugar de platos de burbujeo.

*4) D i á m e t r o  m á x i m o  de torres de 5,2 m. en lugar de 3,6 m.

La t r a n s f e r e n c i a  de calor en la 1° g e n e r a c i ó n  fue por intercambio 

i ndirecto entre gas y agua, con e n f r i a m i e n t o  del gas y c a l e n t a d o  del 

agua; s e g u i d o  por intercambio d i r e c t o  entre el gas f río y el agua ca - 

líente para c o m p l e t a r  el ciclo.



Este m é t o d o  es r e l a t i v a m e n t e  car o  com o  c o n s e c u e n c i a  del a l t o  cos t o  

de inversión de eq u i p o  a causa de que el intercambio indirecto de calor 

ent r e  gas y líquido es r e a l i z a d o  con bajos c o e f i c i e n t e s  de t r a n s f e r e n c i a  

de calor.

En 1958 el Profesor G. Weiss (Alemania Occidental) p r o p u s o  un s i s t e ­

ma de rec u p e r a c i ó n  de calor con 2 c i r c u i t o s  s e p a rados para inte r c a m b i o  d_i_ 

recto entre gas y agua (uno para e n f r i a r  el gas y o t r o  para calentarlo) 

ju n t o  con un intercambio indirecto en t r e  las dos c o r r i e n t e s  f l u y e n d o  r e s ­

p e c t i v a m e n t e  en los dos circuitos. Este e s q u e m a  que evita la ineficiente 

t r a n s f e r e n c i a  indirecta ent r e  gas- agua fue a d o p t a d o  por P r o c t o r  y Thayer 

El d i s e ñ o  M ark II requiere a l r e d e d o r  de la mit a d  de supe r f i c i e  de t r a n s ­

ferencia de calor que el Mar k  I para una dada relación en t r e  c a l o r  r e c u ­

pe r a d o  a cal o r  d e s c a r t a d o  y para una dada temp e r a t u r a  de o p e r a c i ó n  en la 

co l u m n a  c a 1 i en t e .

Proctor m i d i ó  la e f i c i e n c i a  de plato en los de b u r b u j e o  y en los 

pe r f o r a d o s  v e r i f i c a n d o  que la mis m a  era 65% y 12% r e s p e c t i v a m e n t e  (*).

Los platos p e r f o r a d o s  son más baratos, tienen una men o r  ca í d a  de 

presión y pueden ser c o l o c a d o s  más cerca d e n t r o  de la torre. Fueron o b ­

v i a m e n t e  e l e g i d o s  para el d i s e ñ o  del Mar k  II.

El c o s t o  del capital de plato? y torres fue r e d u c i d o  en un factor i- 

gual a dos.

Para el d i s e ñ o  del Mar k  II, Pr o c t o r  y Th a y e r  e l i g i e r o n  un d i á m e t r o  

m á x i m o  de torre de 5,2 m. Au n q u e  este d i á m e t r o  d i f i c u l t a  el traslado, se 

puede s olucionar c o n s t r u y e n d o  las torres en el lugar o, de ser posible, 

t r a n s p o r t a r l a  por un c u r s o  de agua.

Para reducir el n ú m e r o  r e q u erido de torres, P roctor y T h a y e r  eligie^ 

ron el d i a grama de flujo tipo "serie p a r a l e l o "  del M ark I A.

(*) Chemical Engi n e e r i n g  Progress Vol. 59 N° 3 M a r z o  1963.



C o m o  m u e s t r a n  en su trabajo, Proctor y Thayer reducen el c o s t o  t o ­

tal de su d i s e ñ o  en un 50% c o m p a r a d o  al M a r k  I.

La planta Mar k  II de Port H a w k e s b u r y  sigui ó de cerca el d i s e ñ o  P r o £  

tor y T h a y e r  e x c e p t o  la a l i m e n t a c i ó n  y el sistema de efluentes.

Sin e m b a r g o  se nota que m i e n t r a s  P r octor y Th a y e r  habían r e c o m e n d a ­

do para las 1° y 2° et a p a s  un d i á m e t r o  de 4,8 m. en la torre fría y 

5,1 m. en la torre caliente, Port H a w k e s b u r y  tiene tres torres de 8,5 m. 

de d i á m e t r o  y una de 7,3 m.

2.3.4. T E R C E R A  GENER A C I O N  DE PLANTAS DEL M E T O D O  S

El d i s e ñ o  de Mar k  III o Th a y e r  es r e l a t i v a m e n t e  reciente. En Port 

Hawkes bur y, cuya c o n s t r u c c i ó n  e m p e z ó  en 1967 no se hicieron las m o d i f i c a  

c iones según este diseño.

Esta gene r a c i ó n  incorpora c a mbios t endientes a una e c o n o m í a  a d i c i o ­

nal en el cos t o  del capital.

Hay cambios en:

- m é t o d o s  de t r a n s f erencia de calor.

- m é t o d o s  de emplazamiento.

- d i á m e t r o  de las torres.

- t e m p e r a t u r a  de p roceso en las torres calientes.

2.3.4.1. Elección del d i á m e t r o  de las torres

El c o s t o  por m 3 de v o l u m e n  de torre es e s e n c i a l m e n t e  c o n s t a n t e  para 

d i á m e t r o s  de más de 3,6 m.

Hay e c o n o m í a  en el cos t o  de la instrumentación, en caños y v á l v u ­

las para torres gr a n d e s  o sea de más de 3,6 m. de diámetro. A  m e d i d a  que 

se a u ment a el diámetro, se encar e c e n  las partes interiores de las torres.

Una torre de 8,5 m. de d i á m e t r o  y 132 platos tiene una altura de 

73 m . ; el m i s m o  nú m e r o  de platos pueden ser instalados en una torre de 

3,6 m. de d i á m e t r o  y una alt u r a  de 42 m.



Las torres de 3,6 m  de d i á m e t r o  pueden ser fabri c a d a s  en el taller 

y t r a n s p ortadas por ruta c omo se reali zó  en Dana y Savannah River.

Las que tienen un d i á m e t r o  hasta 4,8 m  pueden ser fabri c a d a s  en el 

taller y tra n s p o r t a d a s  por vía fluvial; pero las torres de más de 4,8 m 

g e n e r a l m e n t e  se fabrican in situ, c omo en Port H a w k e s b u r y  y Bruce. C u a n ­

do se hacen las columnas in situ la obra tiende a retrasarse, porque 

m i e n t r a s  se c o n s t r u y e n  las torres deben ser s u s pendidos otros trabajos, 

c omo por ejemplo, el t e ndido de la cañería.

2.3.4.2. R e c u p e r a c i ó n  de calor

En el d i s e ñ o  Mar k  II hay un c i r c u i t o  de e n f r i a d o  de gas (deshumidi- 

ficador) y un c i r c u i t o  de c a l e n t a m i e n t o  de gas (humid i f i c a d o r ). Una c o ­

rriente de agua c i rcula a través de una sección de la torre (deshumidi- 

ficador) en c o n t r a c o r r i e n t e  al gas, el cual es enfriado; y la otra c o ­

rriente c i rcula a través de otra sección (humid ificador) en c o n t r a c o ­

rriente con el gas, siendo éste calentado.

El d i s e ñ o  M a r k  III usa un n u e v o  d i s e ñ o  de rec u p e r a c i ó n  de calor p a ­

te n t a d o  por el Dr. V. Th a y e r  y d e n o m i n a d o  "boosting", y que c o n s i s t e  en 

el e m p l e o  de i n tercambiadores e s p e c i a l e s  u b i c a d o s  d e n t r o  de las torres.

2.3.4.3. C o n s u m o  de vapor.

El calor requerido por las u n i dades GS e x i s t e n t e s  oscila entre 

6.4 0 0  a 8.0 0 0  kcal/kg de producto, d e p e n d i e n d o  de la temp e r a t u r a  de la 

torre caliente.

El Mar k  I B de S a v annah River o p e r a n d o  su co l u m n a  c a l i e n t e  a 140°C 

toma a l r e d e d o r  de 3* 2 0 0  kcal/kg. El d i s e ñ o  M ark III en c o n d i c i o n e s  s i mj_ 

lares puede reducir e ste consumo.



II.2.4. COMPARACION DE CARACTERISTICAS OE PLANTAS EXISTENTES

En las páginas s i guientes (11-43 a 11-48) se indican las c a r a c t e r í ¿  

ticas más s o b r e s a l i e n t e s  de las p lantas de:

- DANA

- S A V A N N A H  RIVER

- PORT HAWK E S B U R Y

- BRUCE

- GLACE BAY
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DISEÑO/CONST.

AÑO 

EN QUE INI 

CIA LA PRO 

DUCCION

P R O D U C C I O N

d 2 o

T/AÑO

N° DE ETAPAS

N°DE MODULOS 
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TORRES 

diámetro: 0(m) 

altura: h (m) 

a lto chimenea: m

F ACTOR DE 

E N R I Q U E C I M I E N T O  

DE CADA 

ETAPA

E N R I Q U E C I M I E N T O  

EN SA L I D A  DE 

P L A N T A

GS

A L I M E N T A C I O N  

DE LAS ETAPAS 

S I GUIENTES

Etapa Torre h 0
1 ra.

f
c

38
3,35

3,65
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2 d a .
f
c
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FUENTE DE A G U A

METODO DE C A L E N T A M I E N T O  Y

T R A T A M I E N T O
H U M I D I F I C A C I O N  DEL GAS

D
A
N
A

Los últimos 10 platos de torre c a l iente 

son para h u m e d e c e r  y c a l e n t a r  (poseen 

poco ef e c t o  c o n c e n t r a d o r ) . Est o  se hace 

i ntroduciendo agua c a l i e n t e  en p la t o  10. 

El gas tiene 25~90% de la h u m e d a d  r eq u e ­

rida; e n t onces se inyecta (vapor + H 2 S) 

que viene del p u r i f i c a d o r  e n t r e  los 

platos 11 y 12.

S
A
V
A
N
N
A
H
 

R
I
V
E
R R ío Sav a n n a h

F l oculación, c l a r i f i c a ­

ción y fi 11 r a c i ó n .

El gas se caliente y h u m edece en los 

10 últimos platos de la torre caliente; 

antes de en t r a r  en la c o r r i e n t e  líquida 

principal se inyecta (vapor + H 2 S) p r o ­

ve n ien te  del purificador. Hay una entra 

da de agua c a l lente en el plato 10 prove 

r.iente del c i r cuito recu p e r a d o r  de calor 

del h u m i d i f i c a d o r .

P
O
R
T
 

H
A
W
K
E
S
B
U
R
Y

L a g o  Landrte

Floculación, c l a r i f i c a ­

ción y fi 1tración

El fondo de la torre caliente de la primera 

etapa posee h u m i d i f i c a d o r ; el H 2 S se cal¡en 

ta por c o n t a c t o  di r e c t o  con agua; un p o s t e ­

rior c a l e n t a m i e n t o  en i n t e r c ambiadores ele 

va la t e m peratura al val o r  necesario.

No hay inyección d i recta de vapor en las 

t o r r e s .

Lago Hurón

B
R
U
C
E

F l o culación, c l a r i f i c a ­

ción y fi 1tración

1dem  a n t e r i o r

G
L
A
C
E
 

B
A
Y

A r r o y o  McAski 11

Floculación, c l a r i f i c a ­

ción y fi 1tración

Emplea la técnica de interc a m b ¡ a d o r e s  

d e n t r o  de las torres e inyección d i ­

recta de (vapor + H 2S) p r o v e n i e n t e  

del p u r i f i c a d o r  de agua residual.



DEL AGUA 

DE DESECHO

ME T O D O  PAR A  EN F R I A R  EL 

GAS V D E S H U M E D E C E R L O

<
z
<
Q

A alta presión.

En el p u r i f i c a d o r  de agua a g o ­

tada se inyecta vapor d i r e c t a ­

mente para calentar.

Cada unidad posee un p u r i f i c a ­

dor.

El agua a p u r i f i c a r  e n t r a  a 

200°C.

El gas de p r o c e s o  se e n f r í a  p r i m e r o  en 

el in t e r c a m b i a d o r  p r i m a r i o  y luego en 

el secundario. Entra luego en el fondo 

de la torre fría donde es r eenfriado 

por agua que recircula a través de un 

interca m b i a d o r  y vuelve al 5°plato.

Los cinco últimos platos se usan para 

enfriar, más que para e n r iquecer.

a:
<
z
ir
<
>
<

A alta presión., cada unidad 

posee un purificador.

Se inyecta vapor. Sistema de 

control simplificado.

P r e s i ó n  de trabajo: 25 ATA

Por intercambiadores. El c o n d e n s a d o  

o b t e n i d o  se envía n u e v a m e n t e  a la 

torre desde donde salió el gas, previo 

c a l e n t a m i e n t o  en un intercambiador.

>-
oc

<
:c

Od
o
Q_

A pr e s i ó n  intermedia (<20 ATA) 

El H 2 O sale con =1 p p m  de H 2 S. 

El H 2O en el p u r i f i c a d o r  se 

calie nt a rec i r c u l a n d o  por in­

t e r c a m b i a d o r  y no por in y e c ­

ción d irecta de vapor. Se re­

duce el c o n s u m o  de vapor en 

el p u r i f i c a d o r  o p e r a n d o  a 

baja presión.

El fondo de la torre fría contiene 

un d e s h u m i d i f i c a d o r , se p r o d u c e  por 

c o n t a c t o  d i r e c t o  con agua. Existe 

un sistema de r e c i r c u l a c i ó n  de H 20 

para dic h o  enfriamiento.

UJ
o
=>
ce
co

IDEM A N T E R I O R DEM A N T E R I O R

>-
<

Por inyección directa de 

vapor a alta presión.

Se d e s a r r o l l ó  un sis tema 

de rec u p e r a c i ó n  de H 2 S a 

baja temperatura.

Por m e d i o  de d e s h u m i d i f i c a d o r , o sea 

c o n t a c t o  di r e c t o .



<

O

Si se para una de las 16 torres de la 1ra. etapa, la p é r d i d a  es 

^  del 6,25%.
<  
z  
2:
<
>
<
00

La deten c i ó n  de una torre de la 1ra. eta p a  o c a s i o n a  una pérdida 

«  del 3 3 1
La detención de una torre de la 2da. etapa pr o v o c a  una pérdida 

de 1 1 (
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o
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o
Z )
ce
c o

>“
<

IDEM A N T E R I O R



<o

VENTAJAS O D E S VENTAJAS DURANTE LA O P E R A C I O N

Difi c u l t o s a  o p e r a c i ó n  debido a tener la c a scada 5 etapas (con

4 torres en la primera).

Existe c o m plicadas i n t e rconexiones para reciclado.

ce
UJ
>

cC

<

Muy simple de o p e r a r  por tener sólo 2 etapas; la se g u n d a  etapa 

no puede o p e r a r s e  i n d e p e n d i e n t e m e n t e  ya que no recibe vapor.

Se puede ínterco n e c t a r  la p r i m e r a  etapa de un m o d u l o  con la 

s eg un da de otro. Existe gran c a n t i d a d  de D2O en la planta (3 

veces más que en Dana). Gran e x p e r i e n c i a  o p erativa. Men o r  p r o ­

blema de m a n t e n i m i e n t o  que en Dana por tener me n o r  n ú m e r o  

de torres por etapa.
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M á s c o m p 1 i cada de o p e r a r  que S a v a n n a h  River, p e r o  m u c h o  más simple 

q u e  Dana; buena c o m b i n a c i ó n  del n u m e r o  de etapas.

Difícil de op e r a r  a menos que dos torres de la pr i m e r a  e t a p a  puedan 

funcionar; cada eta p a  no pue d e  op e r a r  i n dependientemente. Al reini- 

ciar el f u n c i o n a m i e n t o  luego de una pa r a d a  e x i s t e n  p é r d i d a s  de D2O; 

lleva tiempo p o n e r  en régimen.

Posee un sistema de recu p e r a c i ó n  de calor complicado.
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I DEM A N T E R I O R

Se evi t a  la c o m p l i c a c i ó n  de a l i m e n t a r  las etapas suces i v a s  con gas. 

Tiene m i n i m i z a d o  el vo l u m e n  y área de las torres; se puede operar 

cada eta p a  i n d e p e n dientemente; gran par t e  del inte r c a m b i o  de calor 

se realiza de n t r o  de las torres, lo cual d i s m i n u y e  la longitud de 

cañerías; e s t o  se p r obará en la tercera etapa.

Po s i b l e  pé r d i d a  de D 20 desde la segunda etapa por trastornos en la 

planta. El m a n t e n i m i e n t o  de los i n tercambi ad ore s s i g n i f i c a  abrir la 

torre, o sea de t e n e r  la misma.
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II. 2.5. REQUERIMIENTOS DE MATERIAS PRIMAS Y DE ENERGIA PARA UNA PLANTA 

DE 400 t/año POR EL SISTEMA GS

2.5.1. A G UA

2.5-1.1. Agua de p r oc es o

La c alidad del agua de p r o c e s o  es importante des d e  el punto de vista 

de la prod u c c i ó n  y d e t e r i o r o  de los equipos.

Una dureza excesiva provoca incrustaciones en los eq u i p o s  de transfe 

rencia de calor y en las torres de intercambio; un a lto c o n t e n i d o  de CO^ 

y 0 2 introduce gases inertes al sistema r e duciendo la capac i d a d  de produc_ 

ción de la planta.

El tipo de trat a m i e n t o  a usarse depen d e r á  de las c a r a c t e r í s t i c a s  del 

agua a tratar, y e sto a su vez de la ubica c i ó n  de la planta.

No se consi d e r a  aqui la rec ir cu l a c i ó n  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 r e frigeración

Las nec e s i d a d e s  de agua de r e frigeración d e p e n d e r á n  f u n d a m e n t a l m e n t e  

de las cond i c i o n e s  climá t i c a s  donde esté ubicada la planta. En lugares 

cálidos puede ser n e c e s a r i o  refrigerar las partes de las torres de inter­

c a m b i o  que operan a 30 °C, d e b i d o  al carác t e r  e x o t é r m i c o  de la reacción 

de transferencia.

En caso que la planta argentina se instale en la región nor t e  del 

país, será n e c e s a r i o  aumentar el valor m á x i m o  de caudal ci t a d o  en este ca 

pítulo, d e b i d o  a la may o r  t e m peratura de entrada del agua a la planta.

O tro factor importante que d e t e r m i n a r á  el caudal será la d i f e r e n c i a  

de temperatura entre el agua que retorna a la fuente luego de haber c i r ­

c u l a d o  a través de la planta y la t e m p eratura de la fuente, o sea

A T = T -T, .
retorno fuente



En Ca n a d á  el má x i m o  valor p e r m i t i d o  para A T  os c i l a  e n t r e  10-11°C; en 

n u e s t r o  país ese valor estará fijado por leyes o, en caso de falta de legis­

lación al res pecto surgirá luego de un e studio sobre los efectos e c ológicos 

en la región do n d e  se instale la planta.

Se debe notar que las c o n d i c i o n e s  climá t i c a s  no influyen en el normal 

f u n c i o n a m i e n t o  de las plantas; esto se halla d e m o s t r a d o  por la o p e r a c i ó n  de 

las planta s c a n adienses en sitios do nde  los inviernos son muy rigurosos y 

ex i s t e n  ma nto s de nieve d u r a n t e  la mayor parte de la estación, y la de 

S a v annah River, don d e  el clima es r e l a t i v a m e n t e  templado, con largos veranos 

e inviernos moderados.

2.5.1.3- A gua de calderas

Las n e c e s i d a d e s  c i tadas de agua para caldera, c o r r e s p o n d e n  a la r e p o s i ­

ción en el vapor usado para c a l e f a c c i ó n  de la planta GS y en la c o n c e n t r a c i ó n  

final por destilación. Se c o n s i d e r a  también la r e po si ció n en la c a l d e r a  usada 

para g e n e r a r  energía eléctrica, en caso que esta no sea sum i n i s t r a d a  desde 

el exterior.

2.5.1.4. Tabla de requeri m i e n t o s  de agua

Los v a lores abajo m e n c i o n a d o s  fueron o b t e n i d o s  en base a información de 

las plantas cana d i e n s e s  de Port H a w k e s b u r y  y Bruce, y la nor t e a m e r i c a n a  de 

S a v a n n a h  River.

R E Q U E R I M I E N T O S  EN m 3 / h o r a

REFRIGE R A C I O N CALDERAS

P R OCESO

C i rcu i to A b  i erto 

(C i rculación) 

con piletas 0 re 

presas de enfr.

Con torres d/enfr. 

(Repos i c ión)

GS

y
dest i la 

c ión

Energía 

eléctr i ca

1700-2000 8 . 0 0 0 - 1 7 . 0 0 0 50 0 - 8 0 0 8 ,2- 15* 10

* Este val or c o r r e s p o n d e  a un sistema de c a l e f a c c i ó n  indirecta; e x isten d i s e_ 

ños don d e  se u t iliza inyección directa de vapor en el p u r i f i c a d o r  de agua 

agotada, por lo tanto se estima que est e  valor será mayor, pero no se 

posee información al respecto.



Al caudal total n e c e s a r i o  para c u a l q u i e r a  de las dos a l t e r n a t i v a s  (re­

f r i g e r a c i ó n  con torres de e n f r i a m i e n t o  o por c i r c u i t o  abierto) se le debe 

ag r e g a r  un 2% de p é r d i d a s  o c u r r i d a s  d u r a n t e  el trat a m i e n t o  del agua.

2.5.2. VAPOR

Los r e q u e r i m i e n t o s  de vapor d e p e n d e r á n  también de las cond i c i o n e s  c l i ­

máticas, ya que en climas fríos se c o n s u m e  vap o r  en c a l e n t a r  el agu a  de p r o ­

ceso hasta 27~30°C, que es la temp e r a t u r a  de entrada en la 1ra. etapa. 

Además, se deben c a l e n t a r  las tuberías  por do n d e  c ircula H^O + por e n c i ­

ma de 20°C para e v i t a r  la f o r m a c i ó n  de h i d r a t o  sólido.

R E Q U E R I M I E N T O S  EN t/h

C a l e f a c c i ó n  para 

Planta GS y d e s t i l a c i ó n

En e r g í a  Eléct r i c a

40 0  - 550 (1) 131 (2)

(1) Los dos diseños posibles c o n s i d e r a d o s  u t i l i z a n  vapor en cond i c i o n e s  

diferentes, uno a 11 atm-l80°C y el otr o  a 28 atm-230° C, según se 

a d o p t e  i n t e rcambio indirecto o inyección d i recta de vapor, r e s p e c t i v a ­

mente.

(2) Se u t iliza vapor a 35 atm-400°C. Esto c o r r e s p o n d e  a una p o t encia ins­

talada de 30 MWe. En otr o s  diseños, la poten c i a  neces a r i a  llega a

40 MWe, con el c o n s i g u i e n t e  a u m e n t o  de) r e q u e r i m i e n t o  de vapor.

2 .5 .3 . COMB U S T I B L E

E s t i m a c i o n e s  reales del c o n s u m o  de c o m b u s t i b l e  se e n c u e n t r a n  en el 

A n e x o  XI A. Esos valores se o b t u v i e r o n  de preof e r t a s  de dos firmas 

o f e r e n t e s .



Se debe co n t a r  con una carga inicial y un s u m i n i s t r o  de r e posición para 

las p é r didas p r oducidas du r a n t e  el normal f u n c i o n a m i e n t o  de la planta (aprox^ 

m a d a m e n t e  el 5%)•

El H 2S que se e m p l e a  debe ser de un alt o  gr a d o  de pureza, con un c o n t e ­

nido no m e n o r  de 99,5 moles

INVENTARIO R E P O S I C I O N

6 0 0  t 30-40 t/a

2.5.5. E N E R G I A  E L E C T R I C A

Se n e c e s i t a n  ent r e  30-40 MWe. Sob r e  la b ase del primer valor se han caj_ 

culado los r e q u e r i m i e n t o s  de vapor indicados en 2.5.2., en la e v e n t u a l i d a d  

de tener que a u t o g e n e r a r  la en e r g í a  eléctrica.

Esta e nergía e l é c t r i c a  pue d e  también g e n e r a r s e  u t i l i z a n d o  mo t o r e s  diesel

o turbinas  de gas.

2.5.6. PRODU C T O S  Q U I M I C O S  VARIOS

Se cit a n  a c o n t i n u a c i ó n  los p r i n c i p a l e s  produ c t o s  usados para tratamien_ 

to de agua; estas c a n t i d a d e s  pueden va r i a r  de a c u e r d o  al c o n t e n i d o  de impune 

zas del agua bruta a tratar.

El n i t r ó g e n o  se utiliza f u n d a m e n t a l m e n t e  para pu r g a r  de á c i d o  s u l f h í d r i c o  

los e quipos y tuberías.



PRODUCT O PLA NT A C ANADIENSE ESTIM ACI ON  PARA 

PLAN TA  A R G E N T I N A

Nf t r ó g e n o  
Líqu i do 114 t/a

A c i d o  S ul fúrico 1 t/d 1,5 t/d

Hi d r ó x i d o  de S o ­

dio  50% 2 t/d

A u x i l i a r  de C o a g u ­

lante al 40% 20-40 kg/d 1^0 kg/d

Su 1fato de A 1um i n io 1,3 - 1,5 t/d 2,4 - 2,6 t/d

B i su If i to de Sod i o 240 kg/d

H i p o c l o r i t o  de Sodio 

(100 gr /I i tro) 9 6 0 - 1 4 4 0  1/d

Hi d r ó x i d o  de calcio 1 , 2 -  1,4 t/d



II.2.6. MATERIALES DE CONSTRUCCION

2.6.1. CO N T R O L  DE LA CORROSION

El éx i t o  de la c o n c r e c i ó n  del p r oceso GS se debe en gran med i d a  a 

los trabajos de investigación y d e s a r r o l l o  que e s t a b l e c i e r o n  los efectos 

del HjS sobre los m a t e r i a l e s  de c o n s t r u c c i ó n  n o r m a l m e n t e  accesibles, 

p o n i e n d o  é n fasis en un p r o grama de investigación sobre corrosión, ya que 

los fluidos del p r o c e s o  son m u y  c o r r o s i v o s  sobre todo si se permite la 

e n t r a d a  de o x í g e n o  al sistema.

Los p r i n c i p a l e s  e f ectos del l^S sobre los aceros son los siguientes:

1. El ac e r o  al c a r b o n o  se c o r r e e  por el H^S d i s u e l t o  en agua, pero

el su l f u r o  de h i e r r o  f o r m a d o  actúa c omo un r e c u b r i m i e n t o  protector, o 

sea que la c orrosión, a pesar de ser muy rápida al principio, d i s m i n u y e  

a una v e l o c i d a d  de p e n e t r a c i ó n  menor de 0,1 m m  por año luego de a p r o x i ­

m a d a m e n t e  2.000 horas de expansión. No o b s t a n t e  sf la e rosión impide 

la fo rma c i ó n  del r e c u b r i m i e n t o  de sulfuro, la v e l o c i d a d  de c o r r o s i ó n  

sigue siendo muy alta. Es por eso que en el p r oceso GS, el ace r o  al 

carbono, debe usarse s o l a m e n t e  para e q uipos que no estén somet i d o s  a 

un flujo t u r b u l e n t o  de agua o a impactos de rocíos. En la práctica, el 

a c e r o  al c a r b o n o  es s a t i s f a c t o r i o  para cuerpos de torres, c a r cazas de 

intercambiadores de calor (si se p r o tegen las boquillas de entrada), 

tanques y la m a y o r í a  de las tuberías.

2. Una parte del h i d r ó g e n o  que se forma en la reacción del f^S con el a c e ­

ro d i f u n d e  d e n t r o  y a través del metal. Esta d i f u s i ó n  causa los e f e c ­

tos más m o l e s t o s  de la c o r r o s i ó n  y la formación de burbujas o protu- 

beranc i a s .

3. No se c o nocen inhibidores de la c o r r o s i ó n  que sean e f ectivos, tengan 

prop i e d a d e s  físicas conveni e n t e s ,  sean fáci l m e n t e  acce s i b l e s  y tengan 

c ostos tolerables para poder usarse en el proceso.

La corr o s i ó n  y sus ef e c t o s  pueden m a n t e n e r s e  bajo control teniendo 

en cu e n t a  los s i guientes factores:

a) Bajas v e l o c id ad es, donde sea posible, de los flujos de tuberías y 

rec i p i e n t e s .

b) Se debe evitar la e n t r a d a  de líquido en las líneas de gas.

c) Donde las altas v e l o c i d a d e s  son inevitables, c omo en v á l v u l a s  de



control y tubos de intercambiadores de calor, se usa a c e r o  inoxidable, 

se p r e fiere AISI, tipo 316. No es a p r o p i a d o  el ace r o  tipo 410.

d) Para a s e gurar la ausen c i a  de fisuras y huecos, las chapas de acero que 

se usan son sel e c c i o n a d a s  cu idadosamente por ultrasonido.

e) Los fuelles de los instrumentos, tubos de bourdon y reso r t e s , s e  a í s ­

lan para evitar el c o n t a c t o  con H^S.

f) El uso de muescas, de e s p e s o r  mínimo, en lugares do n d e  se prevee e r o ­

sión. Estas m u e s c a s  se realizan de s d e  el e x t e r i o r  de la tubería de 

forma que en ese lugar la pared del c año tenga a p r o x i m a d a m e n t e  la m i ­

tad del e spesor normal, sirvi e n d o  como avi s o  de una rápida corrosión.

g) Las un idades se someten a una inspección total a n u a l m e n t e  y a pruebas 

hidrostát icas.

El ace r o  al ca r b o n o  y el inoxidable, se usaron para todos los p r o ­

cesos importantes, e x c e p t o  los impulsores de los c i r c u l a d o r e s  c e n t r í ­

fugos que m u e v e n  al H^S. Estos impulsores son de gran d i á m e t r o  y o p e ­

ran a alta velocidad; por estas razones se c o n s t r u y e n  de una a l e ación 

de aluminio.

La corro s i ó n  no ha sido un o b s t á c u l o  serio en las p r i meras p l a n ­

tas que a plican el sistema GS (Dana y S a v annah River), y se pudo m a n ­

tenerlas en o p e r a c i ó n  el 9 6 -98% del tiempo útil. La o p e r a c i ó n  de e s ­

tas dos plantas ha p e r m i t i d o  a d q u i r i r  una gran e x p e r i e n c i a  en este 

tema. Los tubos de los i nte rc amb ia dor es de calor y los cu e r p o s  de 

v á l vulas de control c o n s t r u i d o s  de a c e r o  al c a r b o n o  r esultaron ser 

i n a p r o p i a d o s . Los platos y c ú pulas de b u r b u j e o  de ace r o  Inoxidable tipo 

410 sufrieron a p r e c l a b l e  c o r r o s i ó n  y hubo que ree m p l a z a r l o s  a los 4-5 

años de uso. El ataque a tuberías y paredes de recipientes fue despre- 

c iable.

Un inconveniente adicional del problema de la c o r r o s i ó n  es la a- 

c u m u l a c i ó n  del s u l f u r o  de hierro fo r m a d o  com o  p r o d u c t o  de la corrosión.

La solubilidad del s u lfuro de hi e r r o  d i s m i n u y e  cu a n d o  a u menta la t e m ­

peratura. Como resultado de e sto el s u lfuro de hierro fo r m a d o  en las p a r ­

tes frías del sistema, preci p i t a  en los lugares calientes. Esta p r e c i p i ­

tación puede d i s m i n u i r s e  s e n siblemente, redu c i e n d o  su s o l ubilidad en el 

lugar don d e  se forma. Se hace a g r e g a n d o  iones su l f u r o  al agua de p r oceso 

en forma de NaHS.



2.6.2.1. C o n d e n s a d o r e s  primarios y secund ar ios

El gas de p r o c e s o  de cada torre c a l i e n t e  se en f r í a  a la t e m peratura de 

la torre fría en los c o n d e n s a d o r e s  primarios y secundarios. Estos son inter­

camb i a d o r e s  de tubo y de carcaza, con cabezas flotantes.

El flujo, tanto en la c arcaza como en los tubos laterales, es de paso 

simple. En la primera etapa, dos b a t erí as  paral e l a s  de dos c o n d e n s a d o r e s  p r i ­

marios (A intercambiadores) son seguidos por dos i n tercambiadores secundarios 

en paralelo. En la seg unda etapa un c o n d e n s a d o r  p r i m a r i o  está c o l o c a d o  en 

s er i e  con un c o n d e n s a d o r  secundario. Las s u p erficies de tr a n s f e r e n c i a  de 

cal o r  están dadas en la Tabla N°2.

T A B L A  N° 2 

C o n d e n s a d o r e s  primari os  y s e c undarios

E T A P A

C o n d e n s a d o r  primario, nú m e r o  de unidades k 1

S u p e r f i c i e  aproximada, m 2 c/u 46Í+ 3**9

C o n d e n s a d o r  s e c u n d a r i o  

un i dades

,nú m e r o  de
2 1

Su p e r f i c i e  aproximada, m 2 c/u 326 2*t6

2.6.2.2. I n t e r c ambiadores de calor del sistema de p u r i f i c a c i ó n  del agua 

agotada

El agua e m p o b r e c i d a  en d e u t e r i o  p r o v e n i e n t e  del fondo de la torre caliejn 

te de la 1ra. etapa fluye a través de los tubos laterales y el agua libre de 

gas, de la base del p u r i f i c a d o r  fluye a través de la carcaza. Los intercambia^ 

dores son u n i dades de tubo y carcaza vert i c a l e s  con c a bezas flotantes. Hay una 

batería de 3 i n tercambiadores en serie. La s u p e r f i c i e  total es de ^1** m^.



2.6.2.3. C a l e n t a d o r e s  de líquidos

Al líquido de las torres frías de ambas etapas se le eleva la tempera^ 

tura hasta la de la torre c a l i e n t e  en i ntercambiadores m e d i a n t e  el agua 

de d e s h e c h o  a g otada de H^S. Estos i ntercambiadores son unidades v e r t i c a ­

les, con p aso simple, de tubos y c a r c a z a  con cabeza flotante. Cada e t a ­

pa está e q u i p a d a  con c u a t r o  de dichos i nterc amb ia dor es en serie. El área
2

total de los i n t e r c a mbiadores de la 1o etapa es de 414 m y el área to-
2

tal de la 2 o etapa es de 163 m  .

2.6.2.4. Bombas impulsoras de gas

Para la c i r c u l a c i ó n  de los gases a través de ambas etapas de una 

u nidad se p r oveen dos bombas c e n t r í f u g a s  a motor. Una para la 1o y otra 

para la 2 o etapa. Las partes ¿e las Lombas que están expue s t a s  al gas 

de p r o c e s o  son de ac e r o  al carbono, e x c e p t o  los impulsores, que son de 

aluminio. Las bombas impulsoras tienen sellos m e c á n i c o s  con carbón s o ­

bre la s u p e r f i c i e  de sellado, tipo "stellite". Detalles de di s e ñ o  de 

las bombas impulsoras están dadas en la Tabla N° 3-

T A B L A  3

Bombas impulsoras de gas

E tapa 1 1 1

Velocidad, rpm 3.600 3.600

Mot o r  HP 1.000 600

Capac i d a d  m o l - g r a m o  de H^S por hora 6.261 1.897

A s c e n s o  de p resión a través de la bomba At. (AP) 2,3 3,7

2.6.2.5. Bombas impulsoras de líquido

Todas las bombas de líquido son centrífugas, e x c e p t o  las bombas de 

é m b o l o  de go l p e  v a r i a b l e  que a l i m e n t a  al p r o c e s o  DW y retorna d e n t r o  de 

las unidades GS. Una e m p a q u e t a d u r a  e n f riada por agua se usa para sellar 

los ejes de todas las bombas c e n t r í f u g a s  de la un i d a d  GS. Las bombas en 

la zona de alta c o n c e n t r a c i ó n  tiene sellos m e c á n i c o s  con d i s p o s i t i v o s  pa^ 

ra recoger pérdidas, e v i t á n d o s e  la p é rdida de material de alta concentra^ 

ción. No se preveen bombas de repuesto en ningún lugar.



2.6.2.6. Puri f i c a d o r  del agua a g otada

Se prevé un p u r i f i c a d o r  en cada unidad para e l i m i n a r  h^S del agua 

e f l u e n t e  de proceso. Este tiene 8,5 m  de alto y 1,5 m de d i á m et ro  y c o n ­

tiene 12 platos de b u r b u j e o  e s p a c i a d o s  50 cm. Cada pla t o  e stá dividido 

en el c e n t r o  y el flujo de líquido ci r c u l a  a través de cada lado. El agua 

de a l i m e n t a c i ó n  se div i d e  i g ualmente ent r e  las dos m i t a d e s  y p e r m a n e c e  

s e p arado en toda la columna. El flujo de vapor se divide también en dos 

m itades, d e p e n d i e n d o  de la caída de p r esión en cada mitad.

2.6.2.7. Torres de purga

Se p r oveen dos torres de pur g a  en serie para cada gr u p o  de 6 u n i d a ­

des con el ob j e t o  de e l i m i n a r  los gases inertes del gas de proceso. La 

torre de purga p r i maria tiene 7.6 m  de a lto y 1,5 m  de d i á m e t r o  y se lle­

na con 3.6 m  de an i l l o s  R aschig c e r á micos  de 2,54cm. Puede tratar 500 

m o l e s / h o r a  de gas de p r oceso en c o n t r a c o r r i e n t e  con 20.000 m o l e s / h  de 

agua. La torre secun d a r i a  está en serie con la torre primaria para d e p u ­

rar h^S de los inertes, siendo estos v e ntilados a la atmósfera. Esta es 

de 5,4 m  de a l t o  y 3.4 m  de d i á m e t r o  y está rellena con 4,5 m  de anillos 

de Raschig cerámicos de 2,5 cm. El gas es d e p u r a d o  con 770 m o l e s / h  de 

agua.

2.6.2.8. Sistema p u r i f i c a d o r  del p r o ducto

El p r o d u c t o  o b t e n i d o  en los c o n d e n s a d o r e s  del p r i m a r i o  y s e cundario 

de la 2da. etapa se retira de las unidades y se a l m a c e n a  en un tanque.

El líquido es p u r i f i c a d o  del h^S d i s u e l t o  en una columna de 32 cm de d i á ­

m e t r o  y 7,2 m  de alto, la cual está rellena con 4,8 m  de an i l l o s  Raschig 

de ace r o  inoxidable de 5 c m  de d i á m e t r o  tipo 304. Un c a l e n t a d o r  a vapor 

co n s i s t e n t e  en un i n t e rcam biador de tubos y carcaza  de 16 m2 de s u p e r f i ­

cie p e rmite su ebullición. El líquido p u r i f i c a d o  se enfría en un inter­

c a m b i a d o r  de tubos y carcaza de una s u p e r f i c i e  de 19m 2 y se a l m ace na  en 

un tanque. Un i n t e rcambiador de tubos y carcaza, de 24 m2 de supe r f i c i e  

reduce la h u m e d a d  del HjS el cual retorna al proceso. Todos los i n t e r c a m ­

biado r e s  est á n  m o n tados h o r i z o ntalmente; los tubos son de ace r o  ino x i ­

dable tipo 304.



En general tienen que usarse aceros espec i a l e s  al carbono, de alta 

calidad, para la f a b r i c a c i ó n  de la m a y o r  c a n tidad de equipos don d e  el es^ 

pesor no sea a l t e r a d o  en forma c o n s i d e r a b l e  por la corrosión.

no o b s t a n t e  pueden us a r s e  ciertos s u stitutos en equipos e s p e c í f i c o s  para 

c o m p l e t a r  la c o n s t r u c c i ó n  en un tiempo razonable. El a c e r o  inoxidable 

tipo 410 en secciones finas, no ha resul t a d o  satisfa c t o r i o .  El tipo 304 

es el más ba r a t o  de los aceros inoxidables c o m u n m e n t e  accesibles, el cual 

tiene una d e cuada resi s t e n c i a  a la corrosión.

El a c e r o  que se usa en la f a b r i c a c i ó n  de las torres, carcazas  de 

in tercambiadores de calor y condu c t o s  dt: may o r  p r esión po s e e n  la e s p e ­

c i f i c a c i ó n  A S T M  A 212, Grado B "Firebox". Este es un g r a d o  de ace r o  e s ­

p e c i a l m e n t e  limpio con una p e q u e ñ a  i ncidencia de poros e inclusiones no 

metál i c a s .  Las chapas que se usan en la f a b r i c a c i ó n  de los equipos GS fuis 

ron exam i n a d o s  con la ayuda de un " R e f 1ectoscopi o U l t r a s ó n i c o "  para lo­

c a l i z a r  poros y grietas.

T A B L A  N°4: E S P E C I F I C A C I O N E S  DE LOS ACEROS

Las zonas de poc o  e s p e s o r  requieren ace r o  inoxidable tipo 304 o 316,

ELEME N T O S  

T o r r e  de pr o c e s o

M A T E R I A L E S

Tubos

C a rcaza del p u r i f i c a d o r  de p r o ducto --

Tanques ----------------------------------------

C a rcaza de los c o n d e n s a d o r e s  prima r i o s

Carcazas, cabezas, b o q uilla 

Platos de burbujeos, platos

Ac e r o  al ca r b o n o

Ac e r o  inoxidable 410

(ha sido r e e m p l a z a d o  por acero

inoxidable 304)

Ac e r o  al c arbono

Ac e r o  al c arbono

Ac e r o  al ca r b o n o  p a r c i a l m e n t e

r eves t i d o  con a c e r o  inoxidable

316

Ac e r o  inoxidable 304 o 316



ELEMENTOS 

C o n d e n s a d o r e s  secu n d a r i o s

MATER I A L E S

Ca r c a z a  

Tubos --

A c e r o  al c a rbono

El m i s m o  que en los con d e n s a d o r e s  

p r i m a r i o s  per o  con la a dició n de 

un an i l l o  de refuerzo c o m p l e t o  

para p r o v e e r  p r o t e c c i ó n  a la 

c arcaza en la 1o y 2 o etapa.

I nterc a m b i a d o r e s  de calor del p u r i f i c a d o r

Ca r c a z a  --------------------------------------------

T ub o s  ----------------------------------------------

C a l e n t a d o r e s  de líquido

C a r c a z a s  -------------------------------------------

Tubos -----------------------------------------------

Bombas de gas

C u b i e r t a  ------------------------------------------

Impulsor ------------------------------------------

A c e r o  al c a r b o n o  

Ac e r o  inoxidable 316

Ace r o  al c a r b o n o  

Ace r o  inoxidable 316

Ac e r o  al c a r b o n o  

Alum i n i o t i po 355

2.6.4. R E Q U E R I M I E N T O S  DE LOS P R I N C I P A L E S  E QUIPOS Y T U B E R I A S  PARA UNA 

PL A N T A  DE **00 t/a

La s i g u i e n t e  lista en u m e r a  los p r i n c i a p l e s  re q u e r i m i e n t o s  para una 

planta de **00 t/a. Para poder am p l i a r  el en f o q u e  del p r o b l e m a  se c o m paran 

dos plantas de la mis m a  c a p a c i d a d  de p r o d u c c i ó n  pero con d i s t i n t o  n ú m e ­

ro de módulos.

T i p o  A: 1 m ó d u l o  de *(00 t/a 

Tip o  B: 5 m ó d u l o s  de 80 t/a



T o r r e s :

Número: 6

Tamaño: 91 m de altura 

8,5 m d i á m e t r o

71 m  altura 

k, 55 m  d i á m e t r o

B

22

61 m  de altura 

3,65 m  diáme t r o

Materiales: L/T. STEEL

Lugar de fabricac ió n: en el lugar En el tal 1er

Bombas de gas:

Número: **

Tamaño: 5.000 PHP 

Materia l : L / T .  STEEL

16

1 . 0 0 0 - 1 . 5 0 0  BHP 

L/T. STEEL, f u ndido y 

forj ado

I ntercambi adores de Calor del P r oceso

Tipo: C abeza flotante, flujo contra c o r r i e n t e

Número: 70 130

Tamaño: D i á m e t r o  gr a n d e  D i á m e t r o  p e queño

Mat e r  ia 1 : L/T. y tubos de a c e r o  inoxidable

Bombas GS:

Tamaño: Grande 

Mater i a 1:

P equeñas 

L/T. o ace r o  inoxidable

C a ñ erías en GS:

Tonelaje: 2 . 0 0 0 / 2 . 5 0 0

D i á m e t r o  promedio: 30,5 

Material: L/T.

Fabricación: M a y o r í a  en el lugar

15,2 - 20,3 cm

M a yor ía  en el taller



Válv ul as en GS:

Tamaño: Grandes Pequeñas

M a t e r i a l : L / T  (fundidos) L/T (fundido o forjado)

Torres para la Unidad de Destilación:

La mis m a  para ambos, con relleno tipo Sulzer 

o platos perforados.

Serv ic i o s :

Igual para ambos m ódulos

- Planta de trat a m i e n t o  de agua.

- Sistema g e n e r a d o r  de e l e c t r i c i d a d  de e m e r g e n c i a  (con 

mo t o r e s  diesel o turbinas de gas).

- S istema g e n e r a d o r  de vap o r  de e m e r g e n c i a  (en caso de 

que se use vapor p r o v e n i e n t e  de un reactor, o c u a l ­

q ui e r  fuente externa).

- Agua de refrige r a c i ó n  (sistema a b i e r t o  o con torres de 

enfriamiento).

- A l m a c e n a j e  de H^S y gases inertes.

2.6.5. E X P E R I E N C I A  EN LA F A B R I C A C I O N  Y C O N S T R U C C I O N  DE LAS PLANTAS 

DE PORT H A W K E S B U R Y  Y BRUCE

2.6.5.1. Crite r i o s  de di s e ñ o

Es n e c e s a r i o  q u e  el acero al c a r b o n o  sea de g r a n u l o  fino; por e j e m ­

p l o  para la c o n s t r u c c i ó n  de platos se usa A S T M  A ~ 5 l 6  Grado LI-70. Es­

te ma terial no debe tener huecos ni inclusiones que p ue da n a c u m u l a r  h i ­

drógeno. A m e d i d a  que  a u m e n t a  el tamaño de los equipos, a u me nt a el e s ­

pesor  de los m a t e r i a l e s  usados, y es n e c e s a r i o  un may o r  control de c a l i ­

dad du r a n t e  la f a b r i c a c i ó n  para a s e g u r a r  el g r a n u l a d o  necesario, la a u ­

sencia de huecos, etc.

El uso de ace r o  al c a r b o n o  requiere que el dis e ñ o  r eduzca las v e l o ­

cidades de b a j o  de 2,14 m / s e g  y c u a l q u i e r  c i r c u n s t a n c i a  que pudiera re-



m o v e r  la capa p r o t e c t o r a  de su l f u r o  de hierro. L ó g i c a m e n t e  en lugares 

donde no sean posibles bajas v e l o c i d a d e s  de flujo, ni de turbulencias 

por las c a r a c t e r í s t ¡ c a s  del proceso, por ejemplo: bombas, platos de 

co n t a c t o  v a p o r - 1Tqui d o , c i ertas partes de los c i r c u 1 a d o r e s , algunas váj_ 

vulas, tubos y can ales de i n tercambiadores y ciertas partes de las tu_ 

bertas, se usa a c e r o  inoxidable 18/8 o también tipo 304, si las concer^ 

trac iones de cloro son bajas, u otr o  ace r o  con alto c o n t e n i d o  de ñ i ­

que 1 .

S i g u i e n d o  la tendencia m u n dial, se construyen, s i e m p r e  que sea po^ 

sible, plantas de gran c a p a c i d a d  c o n s t i t u i d a s  por u n i dades indiv i d u a ­

les grandes. La a p l i c a c i ó n  de esta filos o f í a  en las dos plantas c a n a ­

d i enses introduce el p r o b l e m a  de c o n s i d e r a b l e s  v o l ú m e n e s  de HjS a l m a ­

cenados en recipientes individuales.

P r o p o r c i o n a l m e n t e  a los m a y o r e s  riesgos que o c a s i o n a r í a n  fallas 

o escapes, se a u m e n t a n  los controles de c a l id ad  de los comp o n e n t e s  de 

la planta para poder s a t i s f a c e r  las rígidas e s p e c i f i c a c i o n e s  que se 

neces i t a n .

2.6.5.2. C o n s i d e r a c i o n e s  sobre e s p e c i f i c a c i o n e s  de f a b r i c a c i ó n

2.6.5.2.1. Torres

Las c a r a c t e r í s t i c a s  más importantes en la f a b r i c a c i ó n  de una 

torre de c o n t a c t o  H ^S/H^O de gran tamaño son las siguientes:

a) Uso de p r u e b a s  ult r a s ó n i c a s  en las chapas de ac e r o  al c a r b o n o  para 

a s e g u r a r  uniformidad.

b) C o n v e n i e n t e  d i s p o s i c i ó n  de las chapas para facil i t a r  la con s t r u c c i ó n  

y m i n i m i z a r  las soldaduras en el lugar de e m p l azamiento.

c) T é c n i c a s  para e r i g i r  y soldar en el lugar de e m p lazamiento.

d) Inspección de las solda d u r a s  más importantes.

e) Li b e r a r  "in situ" las tensiones en las torres total m e n t e  erigidas.

f) N i v e l a c i ó n  de los soportes de los platos y a u s e n c i a  de def o r m a c i o n e s  

en las soldaduras.

g) C o r r e c c i ó n  y n i v e l a c i ó n  d u r a n t e  la instalación de los platos.



Las torres se van e r i g i e n d o  s o l d a n d o  trozos de chapa de 8,9 cm de 

e s p e s o r  y 6,85 m  de largo por 3,16 m de anc h o  f o r m a n d o  anillos que p e ­

san a p r o x i m a d a m e n t e  70 t cada uno. Cada an i l l o  se eleva hasta la posición 

q ue va a oc u p a r  m e d i a n t e  una grúa de 130 m de a ltura y se suelda en t £  

da su c i r c u n f e r e n c i a  al c o l o c a d o  anteri o r m e n t e .  A una altura aproxima- 

m a d a  de 85 m  se c o m pleta la torre s o l d a n d o  una tapa p r e v i a m e n t e  construj 

da.

La c alid ad de las s o ldaduras es importante de b i d o  a la tensión s £  

bre la soldadura, a la alta temp e r a t u r a  del ciclo de e l i m i n a c i ó n  de ten 

siones, y al he c h o  que la c o n f i g u r a c i ó n  no se presta para un examen ra_ 

diográ fi co.  Es p a r t i c u l a r m e n t e  importante que el primer pasaje de s o l ­

dadura en la base de la unión, esté libre de grietas. Esto se inspec­

ciona u s a n d o  tinta p e n etrante, y una s u p e r v i s i ó n  c o n s t a n t e  del t r a b a ­

jo re ali z a d o  por solda d o r e s  competentes. Luego del p rimer pas a j e  m a ­

nual, se c o m pleta la s o l d adura con un e q u i p o  a u t o m á t i c o  de solda d u r a  

p eriférica.

La soldadura ya co m p l e t a  se ex a m i n a  con e q u i p o  de ultrason id o.

Para e sto p r o p ó s i t o  se c o n s t r u y e  una réplica exacta de las u niones en 

el laboratorio, con d e f ect os que se van a controlar. P o s t e r i o m e n t e  al 

t r a t a m i e n t o  t é rmico de las soldaduras,  se hacen ulter i o r e s  i n s p e c c i o ­

nes u s a n d o  tinta p e n e t r a n t e  o m é t o d o s  magnéticos.

Cu a n d o  es posible, todas las solda d u r a s  se r a d i o graffan en un 100% 

si la g e o m e t r í a  no lo pe r m i t e  se p r u e b a n  con u l t r a s o n i d o  o m é t o d o s  mag- 

nét i e o s .

La e l i m i n a c i ó n  de tensiones en los recipientes requiere un control 

intensivo y planif icado. El c a l e n t a m i e n t o  de las paredes de los prin- 

pales recipientes se ef e c t ú a  con llama luminosa us a n d o  q u e m a d o r e s  e s ­

p e c i a l m e n t e  diseñ a d o s  a fuel-oil.

Se e l i m i n a n  las tensiones en las s oldaduras de las boquillas de 

e x t e n s i ó n  por t r a t a m i e n t o  t érmico con e l e m e n t o s  de c a l e n t a m i e n t o  e l é c ­

trico que se e n v u e l v e n  alrededor.

El control a d e c u a d o  de la longitud de la llama y de la forma se 

c u m p l e  us a n d o  c i r c u i t o  c e r r a d o  de t e levisión donde no es po s i b l e  el



a c c e s o  directo. La localización de las t e r mocuplas es importante y se usan

72 en cada torre d u r a n t e  la o p e r a c i ó n  de e l i m i n a c i ó n  de tensiones c o n e c ­

tadas a p o t e n c i ó m e t r o s  registradores. La a i s l a c i ó n  a d e c u a d a  se aplica por 

spray en la pa r t e  e x t e r i o r  del reci p i e n t e  d u r a n t e  el t r a t a m i e n t o  de el ¡mi 

n ación de tensiones. No se p e r m i t e  ni n g u n a  interrupción en el p r o c e s o  de 

e l i m i n a c i ó n  de tensiones, de m a n e r a  que la e l e c c i ó n  del m o m e n t o  de este 

pr o c e s o  es importante, para ev i t a r  c o n d i c i o n e s  climá t i c a s  extremas, que 

pu e d a n  causar importantes p é r d i d a s  localizadas de calor. Fuertes v i e n ­

tos, con o sin lluvia, p u e d e n  causar p é r d id as  de calor tales que, las 

tem p e r a t u r a s  no pue d a n  ser c o n t r o l a d a s  d e n t r o  de los límites permi t i d o s  

por el c ó d i g o  ASME. Se h ace en todos los casos un control con la o f i c i ­

na m e t e o r o l ó g i c a  más cercana. Para una m e j o r  eficiencia, los platos 

p e r f o r a d o s  deben estar nivel a d o s  y de la mis m a  m a n e r a  de b e n  estar n i v e ­

lados los soportes, que c o n s i s t e n  en a nillos soldados en el interior de 

)a c u b i e r t a  e x t e r i o r , cada 45,7 cm. La tole r a n c i a  que se ad m i t e  d u r a n t e  

la c o n s t r u c c i ó n  es de ± 0,4 cm sobre el d i á m e t r o  de 8,54 m. Las barras 

de s o p o r t e  de las bandeja s r e q u ieren una solda d u r a  de 1,27 cm en la p a r ­

te s u p erior y en la parte inferior, y es n e c e s a r i o  a l t e r n a r  pasajes de 

s o l d a d u r a  ent r e  la parte s u p e r i o r  y la par t e  del fondo. C u a l q u i e r  d i f e ­

rencia en e n c o g i m i e n t o  de la s o l d a d u r a  ent r e  la parte s u p e r i o r  y el fondo 

pue d e  c a m b i a r  la e l e v a c i ó n  s i g n i f i c a t i v a m e n t e  en el borde interior de la 

barra.

2.6.5.2.2. Platos de c o n t a c t o  v a p o r / l í q u i d o

Los platos de c o n t a c t o  usados en el m é t o d o  GS tienen dos funciones: 

la m e z c l a  íntima de las c o r r i e n t e s  para p r o d u c i r  la t r a n s f e r e n c i a  de c a ­

lor en forma d i r e c t a  y el c o n t a c t o  para realizar el i n t e rcambio h¡- 

d r ó g e n o / d e u t e r i o .

Como se indicó antes, en los casos en que exista alta turbulencia, 

c omo su c e d e  en los platos de contacto, se d ebe usar acero inoxidable. 

De b i d o  a la s u s c e p t i b i l i d a d ,  a la c o r r o s i ó n  por tensiones con forma c i ó n  

de q u e b r a d u r a s  del a c e r o  inoxidable en un a m b i e n t e  de H^S, se e s p e c i f i ­

ca una dureza límite Rockwell C 22 para c u a l q u i e r  pla t o  en p l a n t a s  GS.

Los platos para la 1o y 2 o etapa de las u n i dades GS de Bruce y 

Port Hawkesbury, son r e s p e c t i v a m e n t e  de 8,54 y 7,47 m  de diámetro. En



la fi gu ra 26 se ve un pl a t o  de est e  tipo.

Están formados por un gran nú m e r o  de partes que se e n c u e n t r a n  r ema­

chadas d e n t r o  de las torres, y las tolerancias d i m e n s i o n a l e s  y de nivel 

d e t e r m i n a d a s  por r e q u e r i m i e n t o s  f u n c i onales, son severas c o n s i d e r a n d o  el 

t amaño de las partes involucradas. La f a b r i c a c i ó n  de las partes indivi­

d uales de los platos incluye las sigu i e n t e s  operaciones:

a) M o l d e a d o  por p e s t a ñ a d o r a

b) M o l d e a d o  por rodillos

c) P u n z a d o  (incluyendo p e r f o r a d o  y m o l d e a d o  de los soportes)

d) C o r t a d o  (con sierra de fricción o cor t e  con a rco de plasma c u a n d o  la 

longitud excede los A , 2 m)

e) S oldado

Todas estas ope r a c i o n e s ,  e x c e p t o  el so l d a d o  y el corte por plasma, 

incluyen c o n s i d e r a b l e  t r abajo en fría, y por lo tanto, un e n d u r e c i m i e n t o  

del ma terial cuya dureza final de p e n d e  del g r a d o  de trabajo en frfo. La 

d u r e z a  m á x i m a  p e r m i s i b l e  e s p e c i f i c a d a  Rockwell C 22, es b a s t a n t e  baja en 

r elación a los mé t o d o s  g e n e r a l e s  de ingeniería de fabricación.

N ormalmente, alguna forma de t r a t a m i e n t o  térmico se emplea para e- 

liminar tensiones o dureza e x c e s i v a  g e n e r a d a  por el trabajo en frío. Sin 

embargo, en este caso el templado de partes de platos después de su f a ­

b rica c i ó n  no es práctico, d e b i d o  a la longitud y forma de la m a y o r í a  de 

los eleme n t o s  que p r o d u c i r á n  con siderable d i s t o r s i ó n .

El e n d e r e z a m i e n t o  s u b s i g u i e n t e  requiere más trabajo en frío y es 

e x c e s i v a m e n t e  caro. Además los hornos para templar y en f r i a r  los c o m p o ­

n entes más grandes (de hasta 8,*4 m  de longitud y de más de *45*4 ^9 de 

peso) no ex i s t e n  en Canadá.

C om o el t e m p l a d o  está fuera de la cuestión, los límites de dureza 

r equieren q u e  se tomen c u i dados e s p e c i a l e s  en la selec c i ó n  de los m a ­

teriales y en los m é t o d o s  de fabricación. Los m a t e r i a l e s  de c o n s t r u c ­

ción son ac ero s inoxidables 30*4, 30*4 L, 316 y 316 L. Los tipos de bajo 

c o n t e n i d o  de c a r b o n o  se usan en don d e  existe soldadura estructural y 

s o l d a d u r a  por puntos. Las p l a nchas se s o l i c i t a n  con un t e r m i n a d o  de t e m ­

pl a d o  y decapados hasta una dur e z a  de Rockwell B82 m á x i m a  (no se trata



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

Planta de Bruce
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del m á x i m o  B88 indicado en A S T M  167-63).

Los p r o v e e d o r e s  deben aj u s t a r  el cic l o  de templado para ob t e n e r  plan_ 

chas tan blandas com o  sea posible. Un buen e n f r i a m i e n t o  es esencial para 

e v i t a r  una red de carburo. Las p l a nchas se m a n t i e n e n  tan planas como sea 

po s i b l e  d u r a n t e  el t r a t a m i e n t o  a r o dillo  en caliente, el t e m p l a d o  y la o- 

p e r a c i ó n  de d e c a p a d o  a fin de hacer m í n i m o  el trabajo  en frío en las p 1 a 

chas aplan a d a s  antes del co r t a d o  o c i z a l l a d o  final.

Se p r o d u c e n  p r o b l e m a s  cu a n d o  se a s e g u r a n  p l a n c h a s  para vigas largas 

y canales. Las p l a n c h a s  de más de 7,63 m  de largo se requieren en bandas 

a n g o s t a s  de 9,53 a 60 . 9 6  cm.

Esta longitud es m a y o r  que las c u c h i l l a s  de las c i z a l l a d o r a s  para 

p l a nchas más grandes que existen. El c i z a l l a d o  en pasos no produ c i r á  

p l a nchas de la h o r i z o n t a l i d a d  o t o lerancia  dimensional requerida. E n t o n ­

ces, las p l a nchas se tratan en r o dillo c a l i e n t e  a m e d i d a s  a p r o x i m a d a s  y 

se co r t a n  al anc h o  por s e r r u c h a d o  con sierra en frío. Para este p r o p ó s i ­

to se está d e s a r r o l l a n d o  una m á q u i n a  de doble cabeza de corte por arco 

de plasma.

A los p r o d u c t o r e s  de a c e r o  inoxida ble  se les s o l icita s e l e c c i o n a r  

el tipo 304 y el tipo 304 L que están bien por encima del m í n i m o  del 

c o n t e n i d o  de níquel y m a n g a n e s o  para ayuda r l o s  a s u m i n i s t r a r  planchas 

tan blandas c omo sea posible. Este material se e n d u r e c e  más rápi d a m e n t e  

que el tipo 304 sin estos e lementos. La e s c a s e z  y el alto p r e c i o  del 

níquel, sin embargo, f a v orece que los p r o d u c t o r e s  fundan el tipo de 

a ce r o  de la serie 300 con níquel tan cerca del m í n i m o  del rango como 

sea p r á c t i c o  y ést o  ha hec h o  difícil m a n t e n e r  la dureza d e b a j o  de RC 

2 2 .

No hay forma de ev i t a r  c o m p l e t a m e n t e  el trabajo en frío en la f a ­

b r i c a c i ó n  de partes de platos; sin embargo, en algunos casos el grado 

de t r abajo en frío puede m i n i m i z a r s e  por c u i d a d o s o  di s e ñ o  m e c á n i c o  y 

técnicas de fabricación. En el caso del cizallado, a g u j e r e a d o  y c o r ­

tado con sierra, la a g u d e z a  de los bordes de co r t e  de los punzones 

y de los m o l d e s  se m a n t i e n e  a un alt o  nivel para hacer mín i m a  la f o r ­

m a c i ó n  de rebarba en el bor d e  del corte.



Donde se incluyan m a t e r i a l e s  de doblado, por e j e m p l o  por p e s t a ñ a ­

do o f o rmado por rodillos, el e n d u r e c i m i e n t o  debid o al t r a b a j a d o  puede 

c o n t r o l a r s e  b a s t a n t e  bien m e d i a n t e  un buen d i s e ñ o  del doblez.

Para ev i t a r  que el g r a d o  de dureza exceda el Rockwell C22, se deben 

usar am p l i o s  radios de doblez. Sobre la base de e n s ay os  de ban c o  lleva­

dos a cab o  con m a t e r i a l e s  de ace r o  inoxidable de s d e  0,2 0  hasta 0,64 cm 

de es pesor, debe usarse un radio interior m í n i m o  de c u r v a t u r a  del doble 

q ue el e s p e s o r  del material que se dobla, en el di s e ñ o  de los platos. En 

la m a y o r í a  de los casos se d e t e r m i n ó  que esta e s p e c i f i c a c i ó n  era m o d e r a ­

da, pero, se e n c o n t r a r o n  probl e m a s  en el p e s t a ñ a d o  de planc h a s  pe s a d a s  

304 (de 0.95 cm de espesor) para la parte inferior de los platos de B r u ­

ce.

Las planchas fueron más duras de lo esperado, a l c a n z a n d o  un límite 

B 88 de a c u e r d o  a la norma A S T M  167/63 y con un bajo c o n t e n i d o  de n í ­

quel (menos del 3%). Así, aún con un radio de g i r o  amplio, se debe te­

ner c u i d a d o  que se com p r e  material blando.

De las d i s c u s i o n e s  con los p r o v e e d o r e s  se c o n c l u y ó  que: el límite 

más bajo que puede e s t a b l e c e r s e  para dureza de ac e r o  inoxidable c o m e r ­

cial es B 82. Esta e s p e c i f i c a c i ó n  se parta de la A S T M  167- 6 3 .

2.6.5.2.3. Intercambiadores de calor

En la planta ex i s t e  un gran n ú m e r o  de i n t e r c ambiador es  de calor tu­

bulares. La m a y o r í a  de éstos trabaja con H^S húmedo o sus soluc i o n e s  a- 

cuosas, por lo menos en uno de sus lados.

Para las c u b i ertas e x t e r i o r e s  y los canales de los Intercambiadores, 

el uso de planchas de a c e r o  inoxidable sería p r o h i bitivo, do n d e  exi s t e  

turbulencia, por lo tanto, se c o n s i d e r a n  dos opciones: 1) en la planta de 

Port Hawkesbury, el ace r o  inoxidable se usó d e n t r o  de cubiertas de acero 

al carbono; 2) en Bruce, se e l i g i e r o n  recubri m i e n t o s  de ac e r o  inoxidable 

ya que al ser d i s e ñ a d o s  con bridas, su f a b r i c a c i ó n  p r e s e n t a b a  al g u n a s  d i ­

ficul t a d e s  d u r a n t e  el a r m a d o  del intercambiador. C u a l q u i e r  tipo p a r e c e  ser 

s a t i s f a c t o r i o  si se diseña y fabrica adecuad a m e n t e .



Uno de los requeri m i e n t o s  de todas ias b o q u illas (tanto en rec i ­

p i ent es c omo en intercambiadores, cañerías, etc.) es que las bridas se 

trabajen de m a n e r a  de a s e g u r a r  a d e c u a d o  a s i e n t o  de las e m p a q u e t a d u r a s  

para que haya un cierre efectivo. Se usaron e m p a q u e t a d u r a s  en espira) de

teflón h i l a d o  relleno con ace r o  inoxidable y los bulones se g i r a r o n  has-

2 „
ta un torque m á x i m o  de tensión de 2.700 kg/cm para ev i t a r  s o b r e t e n s i ó n

del bulón. Es a b s o l u t a m e n t e  esencial que esta torsión esté bajo c o m p l e ­

to control de inspección y que se m a n t e n g a  la c a l i b r a c i ó n  de las llaves 

de torsión. Si una pé r d i d a  de H^S actúa sobre un bulón con sobretensión, 

la c o r r o s i ó n  es muy rápida.

Las planchas para los tubos forradas en ac e r o  inoxidable requieren 

una f a b r i c a c i ó n  m u y  especial. Por un lado, la du r e z a  del a c e r o  al c a r ­

bono con el que se f a brica el tubo por e s t i n d r a j e  d ebe ser c o n s i d e r a b l e  

para o f r e c e r  tanta resi s t e n c i a  como sea p o s i b l e  a la e x p a n s i ó n  del tubo 

de a c e r o  inoxidable y para reducir el trabajo en frío tanto c omo sea 

posible. Por otra parte, el forro de a c e r o  inoxidable debe ser muy blan 

do para que tenga la m e j o r  resi s t e n c i a  a la corrosión.

S i m i l a rmente, las tole r a n c i a s  de los d i á m e t r o s  e x t e r i o r e s  del tu­

bo y las de los a g u j e r o s  del mismo, debe m a n t e n e r s e  en límites muy e s ­

trechos de m a n e r a  que sean posibles una e x p a n s i ó n  y un trabajo en frío 

mínimos. A g u j e r o s  de m a y o r  tamaño p r o d u c e n  uniones que p i e r d e n  y que no 

pue d e n  ser c e r radas por u l t e r i o r  t r a t a m i e n t o  de c i l i n d r a j e  sin temor 

que los tubos se q u i e b r e n  de b i d o  al t rabajo extra en frío.

2.6.5.2.*i. T u b erías

El d i s e ñ o  de los sistemas de cañerías d e b i ó  tener en cuenta los

s i g u i e n t e s  factores claves:

a) Uso de u n iones a bridas en la m í n i m a  c a n t i d a d  posible, no impidien 

do el sistema de inspección y la p o s i b i l i d a d  de retirar equipos.

b) Uso de a l e a c i o n e s  don d e  no se pueda e v i t a r  la turbulencia.

c) Longi t u d e s  lo más cortas posibles sin que se impida el m a n t e n i ­

m i e n t o  y a c c e s i b i l i d a d  operativa.

d) A d e c u a d o  di s e ñ o  de soportes y e s t r u c t u r a  general para m i n i m i z a r  

las ten siones bajo las p r e s i o n e s  y tem p e r a t u r a s  de operación.



Hay tres c a r a c t e r í s t i c a s  interesantes r e s pecto  de la c o n s t r u c c i ó n  

de los si stemas de cañerías. Uno, es el cu i d a d o  con el que d e b e n  c o l o ­

carse todas las líneas, para p r o v e e r  la m í n i m a  tensión, ev i t a r  la corro 

sión y p o s i b i l i t a r  el c o r r e c t o  d r e n a j e  que evitan bolsones en los cuales 

p ue d e  p r o d u c i r s e  la formació n del hidrato, cuando las líneas se sacan de 

s e r v i c i o  para manteni m i e n t o .  El segundo, es el c u idado con el que las u- 

n iones a bridas deben a l i n e a r s e  y torsionarse. La torsión requerida ha 

sido m e n c i o n a d a  p r e v i a m e n t e  cua n d o  se habló de intercambiadores de c a ­

lor. Aún el m e n o r  d e s a l i n e a m i e n t o  a n t e r i o r  a la coloc a c i ó n  de bulones 

puede p r o v o c a r  una sobretorsión. La tercera c a r a c t e r í s t i c a  se refiere 

a la aislación. En Port H a w k e s b u r y  se pr e v i o  m u c h o  más que en Bruce, que 

la a i s l a c i ó n  pueda ser retirada fácilmente, para inspeccionar las u n i o ­

nes a bridas por posib l e s  pérdidas, d u rante el manteni m i e n t o .  También 

en todas las uniones de caños de acero al c a r b o n o  en c o n t a c t o  con H^S 

húmedo, se fa bri c a r o n  paneles e s p e c i a l e s  de a i s l a c i ó n  que se ar m a r o n  

sobre cada unión para p e r m i t i r  la inspección del e s pesor del metal en 

la pared de la unión. Por este m é t o d o  cualq u i e r  corro s i ó n  prematura 

será detec t a d a  a tiempo para tomar los recaudos necesarios.

2.6.5-2.5- T r a z a d o  de vapor

Para p r e venir la forma c i ó n  de hi d r a t o  es esencial un e x t e n s o  s i s ­

tema de recorrido del vapor, bien c o n s t r u i d o  y con m a t e r i a l e s  seguros en 

todas las cañerías que c o n t engan H 2 S húmedo. G e n e r a l m e n t e  se elige entre 

los s iguientes mate r i a l e s :  cobre, acero inoxidable seri e 3 0 0 , ace r o  al 

c a r b o n o  o ace r o  inoxidable serie 400. El cobre no es c o n v e n i e n t e  debido 

a su pobre r e s istencia a la corro s i ó n  en a t m ó s f e r a  de H 2S.

Como se usa a i s l a c i ó n  de fibra de vidrio, hay una gran p o s i b i l i d a d  

de que se filtren cloruros, lo que hace que el ac e r o  inoxidable no sea 

una e l e c c i ó n  c o n v e n i e n t e  de b i d o  al q u e b r a d o  por corrosión, p r o v o c a d o  por 

la tensión. El acero al c a r b o n o  no es a d e c u a d o  ya que la forma c i ó n  de 

un d e p ó s i t o  en el interior de los tubos taparía las trampas de vapor. La 

serie 400 es a d e c u a d a  des d e  el pun t o  de vista de la c o r r o s i ó n  y por e s ­

te m o t i v o  fue e l e g i d o  el tipo 405. Sin embargo, el material es difícil 

de fabricar ya que se trabaja en frío, r eq u i r i e n d o  técnicas muy  c u i d a ­

dosas de d o b l a d o  para evitar fracturas. Para dobleces agudos se hacen 

pasos intermedios de templado.



A l r e d e d o r  de eq u i p o s  tales com o  bombas y v á l v u l a s  se hacen c o n f i ­

g u r a c i o n e s  e s p e c i a l e s  p r e f a b r i c a d a s  para curvas que n e c e s i t a n  muchas 

uniones. El tipo de u niones está limitado a dos tipos que son: una unión 

m e c á n i c a  del tipo tubo a presión y un tipo de soldadura especial de plata- 

bronce. Esta últ ima se em p l e a  en la ma y o r í a  de las uniones. Ya que la in­

tegridad de cada unión no puede ser c o n t r o l a d a  por mé t o d o s  no d e s t r u c ­

tivos, la unión d ebe ser hecha por m a n o  de obra de muy a lta e s p e c i a l í z a -  

ción con personal entrenado.

Otra d e s v e n t a j a  del a c e r o  405 es que no puede o b t e n e r s e  en bobina s 

de gran longitud, lo que ob l i g a  a e f e c t u a r  m u c h a s  más uniones.

2.6.6. CON C L U S I O N E S

Para lograr un buen d i s e ñ o  y su p o s t e r i o r  conc r e c i ó n ,  es n e c e s a r i o  

poseer un p r o f u n d o  c o n o c i m i e n t o  te ó r i c o  del proceso, realizar una c u i d a ­

dosa selec c i ó n  de los m a t e r i a l e s  de c o n s t r u c c i ó n  y d i s p o n e r  de rígidas 

normas de fabricación.

De los e j e mplos c i tados en e s t e  t r abajo se d e d u c e  que, los aspectos 

más importantes tenidos en c u e n t a - d u r a n t e  la c o n s t r u c c i ó n  de las dos p l a n ­

tas de agua pesada c a n a d i e n s e s -  fueron: el control de c a l i d a d  y la inspec­

ción de o b r a s .

Se p u d i e r o n  aplicar, con a l gunas  m o d i f i c a c i o n e s ,  las técnicas y o r g a ­

nizac i ó n  d e s a r r o l l a d a s  para el d i s e ñ o  y C o n s t r u c c i ó n  de instalaciones n u ­

cleares, al c aso de una planta química, en un g r a d o  tal com o  no había sido 

nunca reali z a d o  a n t e r i o r m e n t e  en la industria.

La fijación de estas p r e misas  c omo f u n d a m e n t o  de trabajo, se prevee, 

co n d u c i r á  a plantas con alta seguridad, larga vida de o p e r a c i ó n  y con la 

m a y o r  g a r a n t í a  p o sible de producción.



1) A u s t r a l ¡ a n  A t o m i c  Energy Comm i s s i o n  - T M  562 (1970)

2) P r o d u c t i o n  of Heavy Water. S a v a n n a h  Riv e r  and Dana P l a nt as  Technical 

Manual. DP -400 (1959)

3) O b t e n c i ó n  de agua pesada m e d i a n t e  el p r o c e s o  de inte r c a m b i o  isotópico 

H . S - H ^ O  a dos temperaturas. An a l e s  de la Real S o c i e d a d  E s p añola de 

Física y Química. Ser i e  B - QUIMICA. T omo LVI (B).N°5. M ayo 1960

4) P r o d u z i o n e  dell ' a c q u a  pesante. Energía N u c l e a r e . V o l .21, N° 2.Febbraio 

1974.

5) P r o d u z i o n e  dell ' a c q u a  pesante. Energía N u c l e a r e . V o l .21, N° 3.Marzo 1974

6) T é c n i c a  ed Econo m í a  del la P r o d u z i o n e  de Acq u a  Pesante. Comí tato N a z i o n a l e  

Energía Nucleare. (1970)

7) U n i t e d  K i n g d o m  A t o m i c  En e r g y  A u t h o r i t y  Research Group. H e a v y  Water.

AER E  C E/R 234 8  (1958)

8) P r o d u c t i o n  of He a v y  Water. Status Report, by J.A.Ayres. BNWL-884; UC 

-80 R e actor T e c h n o l o g y

B a t e l l e  Memorial Institute

P a ci fi c North w e s t  L a b o r a t o r y

Richland, W a s h i n g t o n  99352

9) H. K . R a e ,"Chemical e x c h a n g e  p r o c e s s e s  for heavy water". A E C L  Re p o r t  

2555 (1966)

10) M . B e n e d i c t  and T. H. P i g f o r d . " N u c l e a r  Chemical E n g i n e e r i n g " . McGraw-Hill 

Book Co. Inc. New Yor k  (1957)

11) U . K . Rae. ”A review of h e a v y  w a t e r  p r o d u c t i o n  processes". CRL-91 AEC L -  

2503

12) Canad ian  Nuclear A s s o c i a t i o n  - 300 - V o l u m e n  3 ", Junio 1974

13) C a n a d i a n  N u c l e a r  A s s o c i a t i o n  - 73 _ 603

14) Atom s for D e v elo pment - Geneva 1971

15) Chemical E n g i n e e r i n g  Pr ogress (Vol,59~ N°9) S e p t i e m b r e  1959

16) Chemical E n g i n e e r i n g  P r o gress (Vo l .5 8 - N°4) Abril 1962

17) Chemical E n g i n e e r i n g  P r o gress ( V o l . 5 9“ N°3) Mar z o  1963



II.3. INTERCAMBIO ISOTOPICO NH3/H2 

Y PROCESOS CON AMINAS





II.3. INTERCAMBIO ISOTOPICO NH3/H2 Y PROCESOS 

CON AMINAS

II.3.1. METODO NH3/H2

3.1.1. INTRODUCCION

3.1.2. C I N E T I C A  DE LA R E A C C I O N  DE INTERCAMBIO 

ISOTOPICO. CATAL I S I S

3.1.3. R E Q U E R I M I E N T O S  DEL GAS DE SINTESIS

3.1.4. P ROCESO M O N O T E R M  I CO

3.1.4.1. D e s c r i p c i ó n  de la p la nt a de M a z i n g a r b e

3.1.5. P ROCESO B I T E RMICO

3.1.5-1. Esquema bá s i c o  sin a g o t a m i e n t o

3.1.5.2. Esquema b á s i c o  con a g o t a m i e n t o  

3.1.5*3. D i a grama de la p rimera etapa

3.1.6. INTEGRACION DE LA PLANTA DE A G U A  PE S A D A  CON 

LA PLANTA DE A M O N I A C O

3.1.7. D E T ALLES C O N S T R U C T I V O S

3.1.8. INTERCAMBIO N H 3 / H 2 U T I L I Z A N D O  H 20 COMO 

FUENTE DE D E U T E R I O

3.1.9. C O N C L U S I O N E S

II.3.2. PROCESOS CON AMINAS

3.2.1. A M I N A / H 2

3.2.2. D I A G R A M A  T E N T A T I V O  DE UN P R O Y E C T O  CANA D I E N S E

3.2.3. P ROCESO SULZER

3.2.3-1. Planta de agua pesad a a c o p l a d a  a una de 

am o n í a c o

3.2.3-2. Planta de agua pesad a a partir de agua 

natura 1

II.3.3. BIBLIOGRAFIA





3-1.1. INTRODUCCION

El p r o c e s o  se basa en poner en c o n t a c t o  a c o n t r a c o r r i e n t e  g a ­

seoso con NH^ líquido: el d e u t e r i o  que c o n t i e n e  al h i d r ó g e n o  pasa, en 

parte, al NH^, según la reacción:

NH- + HD t  NH D líq, + H gas
3 1 i q . gas 2 2

El c o e f i c i e n t e  de intercambio a (ver A n e x o  I) varía de 5,9 

(t = -40°C) a 2,96 (t = 60°C).

El u t i l i z a d o  en el p r o c e s o  c o n t i e n e  a l r e d e d o r  de 130 ppm de 

d e u t e r i o  y se recupera un 70-80%, n e c e s i t á n d o s e  g r andes caudales p a ­

ra lograr una p r o d u c c i ó n  s i g n i f i c a t i v a  de D^O. Los d e s a r r o l l o s  r e a l i ­

zados hasta la fecha para produc ir  agua pesada por e ste m é t o d o  s o l a ­

m e n t e  han c o n t e m p l a d o  la u t i l i z a c i ó n  de "gas de síntesis", o sea 

una me z c l a  de n i t r ó g e n o  e hidrógeno, e s t a n d o  la p r o d u c c i ó n  má x i m a  de 

D^O d e t e r m i n a d a  por la de este gas y por lo tanto r e l a cionada d i r e c t a ­

m e n t e  con la de amoníaco, a cuya s ntesis se lo destina.

Esta reacción de interc am bio  puede llevarse a cabo m e d i a n t e  

procesos m o n o t é r m i c o s  o bitér m i c o s  ( ver A n e x o  l) y éste úl t i m o  a d m i ­

te además 2 v a r i a n t e s  (con y sin a g o t a m i e n t o  del c o n t e n i d o  de d e u t e ­

rio).

Hasta el p r e s e n t e  se ha instalado una planta que u t iliza este m é t o ­

do en M a z ingarbe, Francia y están en c o n s t r u c c i ó n  tres más en la India, 

como se resume en la Tabla 5.

En lo que sigue se p r e s e n t a n  a l gunas c a r a c t e r í s t i c a s  generales 

del m é t o d o  e información sobre disti n t a s  v a r i a n t e s  dei proceso, e j e m ­

p l i f i c á n d o l o s  con datos de plantas basadas en las mismas,

3.1.2. C I N E T I C A  DE LA R E A CCION DE INTERCAMBIO ISOTOPICO. CATAL I S I S

C o n t r a r i a m e n t e  al caso de h ^ S / H ^ O  que no requiere catalizador,



en el sist ema  NH^/h^, la v e l o c i d a d  de reacción es p r á c t i c a m e n t e  nula 

en a u s e n c i a  de catalizador.

T A B L A  5 : Plantas de Agu a  Pesada que u t i lizan el proceso NH^/i^

LUGAR Capac i dad Cons t ructor/ 

Usuar io M étodo

A ño de 

puesta 

en m a r ­

cha

M azingarbe, Francia 26 Air Liq uide M o n o t é r m i c o 1967*

Baroda, India 67 GELP R A / D A E M o n o t é r m i c o 1974/75

T u ticorín, India 71 GELP R A / D A E M o n o t é r m i c o 1975/76

Talcher, India 63 UHDE/DAE Bi térmico 1976/77

* Dejó de f u n c ionar en 1972-

En 1950 se e n c o n t r ó  que el a m iduro de p otasio es un c a t a l i z a d o r  

conveniente, pero aún con est e  catalizador, la veloc i d a d  de intercam­

bio de d e u terio entre el h i d r ó g e n o  y el a m o n í a c o  es r e l a t i vamente lenta.

El m e c a n i s m o  total c o n siste en una a b s o r c i ó n  con reacción química.

Se e s t a b l e c i ó  que a c o n c e n t r a c i o n e s  del c a t a l i z a d o r  may ores que 

0,1M, la veloc i d a d  de reacción está limitada por la d i f usión de h i d r ó ­

g eno a través del líquido. En cambio, a muy baja concent r a c i ó n ,  la velo 

cid a d  del intercambio es proporcional a la c o n c e n t r a c i ó n  del c a t a l i z a ­

dor y es cont r o l a d a  por la v e l o c i d a d  de la reacción química-

E studios realizados en el ám b i t o  de t e m p eratura c o m p r e n d i d o  e n ­

tre -**0 y + 20°C, indican que para c o n c e n t r a c i o n e s  de am i d u r o  de p o ­

tasio de 36 g/litro, el tiempo med i o  de la reacción de intercambio, es 

del ord e n  de 0,0*1 a 0,02 segundos. No o b s t a n t e  ello, la v e l o c i d a d  de 

intercambio resulta muy lenta a causa de la baja s o l u b i l i d a d  de H 2 en 

el amoníaco.

La s o l u b i l i d a d  del h i d r ó g e n o  en amoníaco, puede ser i n c remen­

tada a u m e n t a n d o  la presión. R e sultados de a lgunos autores in-



dican que la v e l o c i d a d  de interca mb io es una función lineal. Por otra 

parte, se e n c o n t r ó  que, a la m i s m a  pr e s i ó n  total, la v e l o c i d a d  es ma y o r  

cu a n d o  se trabaja con h i d r ó g e n o  que cu a n d o  se trabaja con una m e z c l a  de 

h i d r ó g e n o  y n i t r ó g e n o  (gas de síntesis).

Se ha e s t a b l e c i d o  también que los a m i duros de ces i o  y r ubidio son 

c a t a l i z a d o r e s  más e f e c tivos que el de potasio. Además, son más seguros 

para m a n i p u l a r  y más solubles en amoníaco, per o  su alt o  cos t o  limita 

su ut i 1 i zac i ó n .

Es c o n v e n i e n t e  que la t e m peratura de intercambio sea lo más baja 

posible, para a p r o v e c h a r e )  m a y o r  c o e f i c i e n t e  de intercambio.

Por el contrario, son desea b l e s  altas t e m p e raturas para lograr una 

rápida t r a n s f e r e n c i a  de masa. Las m e n o r e s  temp e r a t u r a s  c o m p a t i b l e s  con 

una a c e p t a b l e  v e l o c i d a d  de t r a n s f erencia de masa están p r o b a b l e m e n t e  

entre -30 y -40°C.

3.1.3- R E Q U E R I M I E N T O S  DEL GAS DE SINTESI S

El c a t a l i z a d o r  reacciona con impurezas o x i g e n a d a s  d an d o  produ cto s 

insolubles, por lo que es n e c e s a r i o  p u r i f i c a r  el h i d r ó g e n o  o el gas de 

síntesis para reducir el c o n t e n i d o  de 0^, H^O, C0 y C 0 2 hasta el orden 

de ppm. Esta p u r i f i c a c i ó n  se puede realizar de d i s t i n t a s  m a n e r a s  las 

que c o m p r e n d e n  en general dos etapas: en la 1a. se reduce el c o n t e n i ­

do de impurezas por lavado con líquidos c r i o g é n i c o s  (nitrógeno o a m o ­

níaco), o bien se e l imina el o x í g e n o  con un c a t a l iza do r, se g u i d o  de 

d e s h i d r a t a c i ó n  del gas con alúmina. En la 2da. etapa se trata el gas 

con s o l ución de a m i d u r o  de p otasio en a m o n í a c o  líquido para destruir 

las trazas r e manentes de impurezas, s e p a r á n d o s e  en esta parte cualq u i e r  

p r o d u c t o  insoluble, por e j e m p l o  hidrtfxido de potasio, f o rmado por 

reacción con el c a t a l i z a d o r  y e v i t á n d o s e  así su forma c i ó n  en las c o l u m ­

nas de intercambio.

El gas de síntesis que entra a la planta de agua pesada debe ser 

lo más rico p o sible en deuterio. En general, es más pobre en d e u t e r i o  

que el gas natural del cual proviene, deb i d o  a que d u r a n t e  su g enera-



ción se e m p o b r e c e  en la sección de " r e f o r m i n g "  y en la etapa de p urificación, 

donde el d e u t e r i o  pasa al condensado. Por recircu l a c i ó n  del c o n d e n s a d o  puede 

e v i t a r s e  este e m p o b r e c i m i e n t o  y el c o n t e n i d o  en d e u t e r i o  puede e l e v a r s e  a 

unas 130 ppm.

3-1.4. P ROCESO M 0 N 0 T E R M I C 0

El e s quema general del p r o c e s o  es p a r e c i d o  al de una destilación. El 

intercambio isotópico se realiza dentro de la columna de intercambio (figura 

27), en t r e  el gas de síntesis (3H2 + N^) y el a m o n í a c o  líquido, el que se 

e n r i q u e c e  en deuterio. El c o n d e n s a d o r  de una d e s t i l a c i ó n  clásica se r e e m p l a ­

za por un s i stema de síntesis de a m o n í a c o  (este es el punto de la instalación 

" p o b r e "  en deuterio) y la caldera es reemplazada por un si s t e m a  de d i s o c i a ­

ción de a m o n í a c o  (punto "ri c o "  en deuterio), que p e rmite la c o n v e r s i ó n  de 

fase.

El gas de síntesis t r a n s f i e r e  el d e u t e r i o  al a m o n í a c o  en la parte /\ de 

la columna, antes de entrar al s i n t e t i z a d o r  ( S ) . La m a y o r  parte del a m o n í a c o  

p r o d u c i d o  sale como tal, y el resto se usa c omo reflujo líquido. El a m o n í a c o  

enriquecido, que a b a ndona la base de la columna, se"c r a q u e a "  c o n v i r t i é n d o s e  

en C_ en n i t r ó g e n o  e hidrógeno. Estos c o n s t i t u y e n  el gas que circula a c o n t r a ­

c o r r i e n t e  en la par t e  B de la c olumna de intercambio.

El a m o n í a c o  e n r i q u e c i d o  se ex t r a e  en el punto £  y se somete a una c o n ­

c e n t r a c i ó n  final por d e s t i l a c i ó n  para o b t e n e r  ND^. El ND^ es p o s t e r i o r m e n t e  

disoc i a d o  y por c o m b u s t i ó n  se o b t i e n e  agua pesada. Este sistema se usó en 

la planta de Mazingarbe.

Otra forma de realizar la c o n c e n t r a c i ó n  final c o n s i s t e  en pon e r  en 

c o n t a c t o  el a m o n í a c o  e n r i q u e c i d o  con agua, e s t a b l e c i é n d o s e  el equilibrio:

N H 2 D + H 20 í  N H 3 + DHO

Este es casi instantáneo y la c o n s t a n t e  de e q u i l i b r i o  es cercana
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a la unidad. La c o lumna de c o n t a c t o  se diseña como una c olumna normal 

de d e s t i l a c i ó n  a g u a-amoníaco. El p r o d u c t o  de cabez a es a m o n í a c o  libre 

de agua, que retorna a la última etapa de intercambio frío-caliente. El 

agua e n r i q u e c i d a  se env í a  a una d e s t i l a c i ó n  de dos etapas; el p r o d u c t o  

de cola de la última eta p a  es agu a  pesada p r á c t i c a m e n t e  pura. El p r o ­

du c t o  de cabeza de esta d e s t i l a c i ó n  se r e torna a la d e s t i l a c i ó n  a g u a - a m o  

niaco. Este m é t o d o  se usa en la planta de Baroda, India.

Una t ercera a l t e r n a t i v a  para esta última etapa sería la d e s t i l a c i ó n  

de h i d r ó g e n o  e n r i q u e c i d o  o b t e n i d o  por “cra k i n g "  de) NO^.

Este e s q u e m a  r e l a t i v a m e n t e  simple, se c o m p l i c a  por la n e c e s i d a d  de 

separar el c a t a l i z a d o r  y además p u r i f i c a r  el gas de síntesis (ver 1.3-).

El c a t a l i z a d o r  se recupera del a m o n í a c o  por e v a p o r a c i ó n  en la ins­

talación ( E ) , antes de vol v e r  a la c olumna de intercambio isotópico.

C omo en el p r o c e s o  m o n o t é r m i c o  el a m o n í a c o  líquido e m p l e a d o  c omo re 

flujo se " c r a q u e a "  y se c o n v i e r t e  n u e v a m e n t e  en gas de síntesis, c o n s e ­

c u e n t e m e n t e  es n e c e s a r i o  reco n v e r t i r  este gas " c r a q u e a d o "  a a m o n í a c o  lí­

quido, d espués de haber p a s a d o  a través de las torres de intercambio p a ­

ra sumi n i s t r a r  el reflujo necesario. Est o  pue d e  llevarse a cabo, o bien 

a u m e n t a n d o  el tamaño del s í n t e t í z a d o r  de a m o n í a c o  de la planta de f e r ­

tilizante, o instalando o t r o  separado, pero más pequeño, en la planta 

de DjO.

3-1.4.1. D e s c r i p c i ó n  de la Planta de M a z i n g a r b e

Un e s q u e m a  general de la pla n t a  se p r e s e n t a  en la figura 28-

a) Datos generales:

La P l a n t a d e  M a z i n g a r b e  se c o n s t r u y ó  ent r e  1964 y 1967, y co m e n z ó  

a funci o n a r  en D i c i e m b r e  de 1967, en c o n d i c i o n e s  satisfactorias.

D e b i d o  a un a c c i d e n t e  en la p la nt a de síntesis de NH^ a que estab a 

a c o p l a d a  dejó de funcionar en 1972 y no fue n u e v a m e n t e  puesta en marcha.



La planta de síntesis de a m o n í a c o  tenía una c a p a cidad de 650 t/d, 

au n q u e  en realidad, la p r o d u c c i ó n  era de 535 toneladas, pu e s t o  que las 

115 toneladas restantes, servían de reflujo q u í m i c o  a la torre de inter_ 

c a m b i o  isotópico.

La c a p a c i d a d  nominal de p r o d u c c i ó n  de la planta era de 20 t o n e l a ­

das por año de D^O.

D u rant e su f u n c i o n a m i e n t o  se c o n s t a t ó  una p e r fecta r e g ularidad de 

marcha, con un factor de d i s p o n i b i l i d a d ,  que llegó a 32% en el curso 

del último año de funcionamiento.

b) Intercambio isotópico:

El intercambio isotópico se realizaba en una torre, sometida a
2

una p resión s imi lar a la de síntesis del a m o n í a c o  (350-^+50 kg/ c m  ).

Como debe a s e g u r a r s e  un c o n t a c t o  lo más eficaz p o sible entre las 

fases líquida y gaseosa, para que el intercambio se realice a una v e ­

locidad aceptable, se a d o p t ó  un e y e c t o r  cuyo p r i n c i p i o  se m u e s t r a  en 

la figura 29 . El gas aspira el líquido f o r mando una emulsión, la que 

favorece el intercambio. Esta avanza de n t r o  de una cámara de reacción 

y luego se divide en un separador. La pérdida de carga del ey e c t o r  es 

grande, porque debe c o m p e n s a r  una altura c o n s i d e r a b l e  de líquido, 

s i e n d o  n e c e s a r i a  una bomba para hacer circu l a r  el líquido de un plato 

a otro. La puesta a punto de estas bombas inundadas fue muy prolongada, 

l legando a más de 10.000 horas de e nsayos diversos. Los eyect o r e s  

fueron probados en instalaciones piloto, que permi t í a n  c a u dales de 
3

5.000 Nm /h, antes de ser u t i l i z a d o s  en escala industrial.

La t e m peratura de la torre de intercambio era de -25°C en A y de 

-10°C en B..E1 e n r i q u e c i m i e n t o  p r i m a r i o  era de 100 veces el tenor n a ­

tural. El p r o d u c t o  de la torre de intercambio c o n t e n í a  a l r e d e d o r  de 

1% de DH^N y a l i m e n t a b a  las sigu i e n t e s  etapas de c o n c e n t r a c i ó n  de d e u ­

terio y o b t e n c i ó n  de D^O.

c) C r a cking del amoníaco:

Se debe s u b r a y a r  p a r t i c u l a r m e n t e  la n e c e s i d a d  de reducir las
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p é r didas (uniones espe c i a l e s ,  soldaduras), que en esta parte "r i c a "  en 

deuterio, r e p r e s e n t a r  Tan una p r o p o r c i ó n  no d e s p r e c i a b l e  de la producción.

Para poner a pun t o  el s i stema de " c r a c k i n g "  de a m o n í a c o  incluyendo el 

c a t a l i z a d o r  utili zado, se c o n s t r u y ó  una pl a n t a  p i l o t o  de una c a p a c i d a d  

de d i s o c i a c i ó n  de 1 t o n e la da  por hora. El c a t a l i z a d o r  de " c r a c k i n g "  de 

a m o n í a c o  fue p u e s t o  a p u n t o  en e s t u d i o s  ante r i o r e s ,  y no fue r e e m p l a z a ­

do d espués de la puesta en marcha.

El " c r a c k i n g "  se e f e c t u a b a  a 55~60 kg/cm^ y 550 a 580°C.

d) R e c u p e r a c i ó n  y recic l a d o  del catalizador:

Antes de d i s o c i a r  el amoníaco, es n e c e s a r i o  r e c u p e r a r  el c a t a ­

lizador que lleva disuelto. La s e p a r a c i ó n  se e f e c t u a b a  por e v a p o r a c i ó n
2

a 20 kg/ c m  y a la s o l u c i ó n  c o n c e n t r a d a  en amiduro, se le e x t r a í a  su deu^ 

terio por lavado en una torre especial y se m e z c l a b a  de n u e v o  con el 

a m o n í a c o  "p o b r e "  que venía del s i n t e t i z a d o r , antes de e n t r a r  en la parte 

s u p e r i o r  de la torre de intercambio.

e) C o n c e n t r a c i ó n  final:

La c o n c e n t r a c i ó n  final se o b t e n í a  por d e s t i l a c i ó n  de a m o n í a c o  a 

p r e s i ó n  c e r c a n a  a la normal y t e m p e r a t u r a  de -30°C. Esta se e f e c t u a b a  

p r i m e r o  en una c olumna de platos y de allí el a m o n í a c o  d e u t e r a d o  se 

hacía pasar a una c o l u m n a  con relleno, en la cual se hacía la r e c t i f i c a ­

ción final. El p r o d u c t o  rico o b t e n i d o  era ND^ p r á c t i c a m e n t e  puro. D e s ­

pués de la d i s o c i a c i ó n  del ND^ y la c o m b u s t i ó n  del deuterio, era n e c e s a ­

rio tratar el agua pe s a d a  obten i d a ,  en un interca m b i a d o r  de iones, para 

o b t e n e r  la pureza q u í m i c a  exigida.

f) A c o p l a m i e n t o  a la planta de amoníaco:

El a c o p l a m i e n t o  con la planta de a m o n í a c o  no p r o d u j o  ningún pro 

blema. La planta de agua pesada se comportó, a pesar de las inevitables 

v a r i a c i o n e s  de caudal, como una torre de lavado s u p lementaria.

La f a b r i c a c i ó n  de a m o n í a c o  se vio b e n e f i c i a d a  por la gran p u r e ­

za del gas ex i g i d a  por la unidad de agua pesada y se e n c o n t r ó  un a u m e n t o  

n o t a b l e  en la vida útil del c a t a l i z a d o r  de síntesis.



g) Ca talizador:

El a m i d u r o  de p o t a s i o  se f a b r i c ó  a par ti r de po t a s i o  metálico, 

el cual se d i s o l v í a  en NH^. El p o t a s i o  de pureza 99,8% fue igualmente 

p r o d u c i d o  en Ha zingarbe.

El c o n s u m o  de p o t a s i o  fue del ord e n  de 0,6 kg por cada 100 t de 

gas a tratar.

h) Control de procesos:

Las m e d i c i o n e s  de presión, caudal y t e m p e r a t u r a  eran t r a n s m i t i ­

das a una sala de control co m ú n  con la de la planta de amoníaco. Las con^ 

c e n t r a c i o n e s  isotópicas se d e t e r m i n a b a n  con un e s p e c t r ó m e t r o  de masas 

m e d i a n t e  m u e s t r e o  manual. La c o n c e n t r a c i ó n  final de agua pesada se medía 

en forma c o n t i n u a  por e s p e c t r o m e t r í a  infrarroja. La m a r c h a  de la planta 

de agua pesada fue muy e s t a b l e  y las p r i n c i p a l e s  causas de v a r i a c i ó n  s o ­

lo p r o d u j e r o n  c a mbi os peque ñ o s  de p r o d u c c i ó n  (ver tabla 6 ).

T A B L A  6

P E R T U R B A C I O N
V A R I A C I O N  DEL 

V A L O R  N O MINAL

% DE LA P R O D U C C I O N  

N OMINAL

Caudal de la sección + -(y + ,

de d i s o c i a c i ó n
- 5 % - 3

T e m p e r a t u r a  de inter­

c a m b i o  isotópico - 5°C -2

Caudal de a l i m e n t a c i ó n

o+

+ 5

i) Seguridad:

Al p r o b l e m a  bien c o n o c i d o  de la p r e s e n c i a  de h i d r ó g e n o  y a m o n í a ­

co, se sumaba el hecho de que en la planta se p r o d u c í a  y se t r a b ajaba 

con p o t a s i o  m e t á l i c o  y a m i d u r o  de potasio.



Sin embargo, en el p e r í o d o  c o n s i d e r a d o  no hub o  que lamentar ningún acc_i_ 

dente, d e b i é n d o s e  h a c e r  notar que el personal fue e s p e c i a l m e n t e  e n t r e n a d o  

para t r a b a j a r  en la planta.

3.1.5. P R O C E S O  B I T E R M I C O

3.1.5.1. E s quema b á s i c o  sin a g o t a m i e n t o

Un es q u e m a  del m é t o d o  b i t é r m i c o  se m u e s t r a  en la figura 30.

La instalación está formada por dos torres de i n t ercambio a distintas 

te mperaturas, a través de las cuales c i r c u l a n  en c o n t r a c o r r i e n t e  el a m o n í a c o  

y el gas de síntesis,al cual se le e x t r a e  el deuterio.

La c o r r i e n t e  líquida entra a la torre fría y m i e n t r a s  fluye hacia a b a j o  

se e n r i q u e c e  p r o g r e s i v a m e n t e  en d e u t e r i o  por intercambio con el gas de s í n ­

tesis. Una parte de la c o r r i e n t e  que sale de la torre fría se e x t r a e  como 

producto; el resto a l i m e n t a  la torre caliente, en la cual el a m o n í a c o  c ede 

el d e u t e r i o  que c o n t i e n e  al gas de síntesis que fluye hacia la torre fría.

La máxima r e c u p e r a c i ó n  de d e u t e r i o  e stá dada por la ecuación:

o sea, a p r o x i m a d a m e n t e  43%.

Este p r o c e d i m i e n t o  p e r m i t e  el reciclado del c a t a l i z a d o r  a través de todo 

el s i s t e m a , s i n  tener que imp le mentar una r e c u p e r a c i ó n  del mismo.

El d i a grama de o p e r a c i ó n  del p r o c e s o  (Gráfico de Mc C a b e - T h i e I e )  se 

mu e s t r a  en la figura 31- Es n ec es a r i a  una c o n v e n i e n t e  e l e c c i ó n  de las t e m p e ­

raturas para o b t e n e r  una o p t i m i z a c i ó n  global de la planta. La de la columna 

fría está limitada por varios factores. La mín im a está fijada por la de 

s o l i d i f i c a c i ó n  del NH^ a ~78°C.

a  Fría - a  C a 1 ¡ente 5 .>,1,7--2,96_  _ 0 )í,27

a  Fría 5,17



A u n q u e  a  es muy alto a bajas temperaturas, la v e l o c i d a d  de intercambio 

d e c r e c e  con la temperatura y por ello se necesita un m a y o r  tiempo de c o n t a c ­

to y, por lo tanto, un a u m e n t o  en la longitud de las torres de intercambio.

La e f i c i e n c i a  del plato baja con la temperatura, y esto solo puede e v i t a r s e  

usando platos de diseño más complicado.

T a m b i é n  con el d e s c e n s o  de la temperatura, la e f i c i e n c i a  de las m á q u i ­

nas fr ig o r í f i c a s  baja y es, además, ma y o r  la pérdida de calor, lo que se 

t r a d u c e  en un a u m e n t o  del c o n s u m o  de e ne rg ía  para calefacción.

La t e m peratura de la columna c a l i e n t e  esta limitada por dos factores: 

la p r e s i ó n  de trabajo y los valores de a. Estos últimos varían poco con la 

temp erat ura de esta zona. A med i d a  que la misma aumenta, el c o n t e n i d o  de 

a m o n í a c o  en la fase g a seosa es mayor, lo que causa un m a y o r  c o n s u m o  de ener 

gía térmica.

3.1.5-2. Esquema b á s i c o  con a g o t a m i e n t o

La rec u p e r a c i ó n  de d e u t e r i o  se mejora n o t a b l e m e n t e  c o m b i n a n d o  el mé t o d o  

b i t é r m i c o  m e n c i o n a d o  con un sistema de a g o t a miento, cuyo esquema de f u n c i o ­

n a m i e n t o  y d i a g r a m a  de o p e r a c i ó n  se m u e s t r a n  en las figuras 32 y 33 respec- 

t i vamente.

La c o n c e n t r a c i ó n  de d e u t e r i o  del gas de síntesis en la en t r a d a  a la 

sección de e n r i q u e c i m i e n t o  es yp. Desde ese pu n t o  se d e s plaza por la línea 

de o p e r a c i ó n  de la c olumna c a l i e n t e  hasta y^ c o r r e s p o n d i e n d o  al a s censo 

del gas d e n t r o  de la c olumna cal iente.

All í  se extrae una cierta canti d a d  y se tran s f i e r e  a la etapa siguiente; 

el resto se mezcla con gas p r o v e n i e n t e  de la etapa p o s t e r i o r  y resulta una 

c o r r i e n t e  de c o n c e n t r a c i ó n  y' < y que entra por el fondo de la torre fría.

p p
En esas condiciones, el punto de o p e r a c i ó n  se despl a z a  a lo largo de la línea 

de o p e r a c i ó n  de la torre fría, hasta a l c a n z a r  la c o n c e n t r a c i ó n  y ^  en la parte 

superior. En e s t e  punto entra en la torre fría de a g o t a m i e n t o  y cambia la 

re l ación gas/líquido. En la pa r t e  s u p erior de esta co l u m n a  se al c a n z a  la c o n ­

ce n t r a c i ó n  y . La c o r r i e n t e  de gas de reciclo, con c o n c e n t r a c i ó n  y entra en 
7w  w

la columna c a l i e n t e  de a g o t a mie nto; la p e n d i e n t e  de la curva de o p e r a c i ó n  se
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H3 N / H 2 A DOS TEMPERATURAS SIN AGOTAMIENTO



próxima etapa

FIG. N ° 32: ESQUEMA DEL PROCESO BITERMICO CON AGOTAMIENTO



F IG . N 0 33: GRAFICO DE MC CABE THIELE PARA INTERCAMBIO NH^ H? 

A DOS TEMPERATURAS CON AGOTAMIENTO.



altera, por mezcla con gas de síntesis que ent r a  al pr o c e s o  y se v u e l v e  al 

pun t o  de a l i m e n t a c i ó n  ( y ^ ) . La c o n c e n t r a c i ó n  y^ es una m e d i d a  de la re c u p e ­

ración del d e u t e r i o  en la planta; está s o l a m e n t e  limitada por el nú m e r o  de 

p latos teóricos en la se c c i ó n  de agotamiento. Sin embar g o ,  esto se halla 

d e t e r m i n a d o  por la altura de las columnas, de m a n e r a  que los costos de in­

v e r s i ó n  suben casi e x p o n e n c ¡ a  1 men t e  con el incremento de la recuperación.

El e n r i q u e c i m i e n t o  en una etapa f r í a - c a l i e n t e  es sólo llevado hasta 

c i e r t o  punto, por e j e m p l o  hasta un factor 8 , de s p u é s  de cual una p a r t e  de 

la c o r r i e n t e  a l i m e n t a  la etapa siguiente. Esta c o n s i s t e  en o tra unidad 

f r í a - c a l i e n t e  pero sin etapa de a g o t a miento. S u p o n i e n d o  que el factor 

de e n r i q u e c i m i e n t o  de cada etapa es 8 , una c a s c a d a  de 3 e ta p a s  p e r m i t e  un 

f actor de e n r i q u e c i m i e n t o  total de 8 , o sea a l r e d e d o r  de 500. C u a n d o  el 

p r o d u c t o  se t r a n s f i e r e  m e d i a n t e  la fase líquida se o b t i e n e  un e n r i q u e c i ­

m i e n t o  adicional del o r d e n  de la r e l ación g a s - l í qu id o. 0 sea que el enri- 

c i m i e n t o  total o b t e n i d o  pue d e  ser del o r d e n  de 1.000. Est o  es s u f i c i e n t e  

para a l i m e n t a r  a la unidad de e n r i q u e c i m i e n t o  final.

3 . 1.5-3- D i a g r a m a  de la primera etapa

C u a n d o  la p u r i f i c a c i ó n  del gas de s í n tesis se h a c e  por lavado con 

a m o n í a c o  líquido, al m i s m o  tiempo el gas se satura con NH^. Esta c a n t i d a d  

de a m o n í a c o  adicional que ent r a  a la u n i d a d  de e n r i q u e c i m i e n t o  p r i m a r i o  

d ebería ser c o m p e n s a d a  con la e x t r a c c i ó n  de una c a n t i d a d  igual. Como est e  

NH^ e x t r a í d o  sería más rico en d e u t e r i o  que el ori gi n a l ,  para ev i t a r  p é r ­

didas de deuterio, el a m o n í a c o  g a s e o s o  con bajo c o n t e n i d o  de d e u t e r i o  que 

entra, se pone en c o n t a c t o  con el que sale, p r o d u c i é n d o s e  el s i g u i e n t e  

i ntercamb¡o:

NH.D,. + NH. + NH_ .. + NH„D
2 n q  3 gas 3 1 1 q 2 gas

La c o n s t a n t e  de e q u i l i b r i o  de esta r e a c c i ó n  es ce r c a n a  a la unidad. Por 

lo tanto, la r e l a c i ó n  de c o n t r a c o r r i e n t e  l í q uido- gas  debe ser t a m b i é n  aproxj_ 

m a d a m e n t e  uno para ev i t a r  p é r d i d a s  de deuterio.

El m i s m o  p r i n c i p i o  se emplea para introducir el NH^ adicional en la 

p ar t e  superior de la co l u m n a  fría. Las demás etapas de p u r i f i c a c i ó n



se realizan como ya se indicó en 3-1.3- Todo el t r a t a m i e n t o  está combina_ 

do en una sola c o l u m n a  a alta presión.

La figura 34 m u e s t r a  el d i a g r a m a  de la primera e ta p a  de una planta 

de agua pesada, basada en los p r i n c i p i o s  arriba descriptos.

Como se ve, hay un alt o  n ú m e r o  de i ntercambiadores de calor, y debe 

h a ce rs e not ar  que e x isten dos i n tercambiadores más, situados en el fondo 

de las columnas calie n t e s  para ac t u a r  como i n t e r c ambiadores de calor d i ­

recto. El c o n t e n i d o  de calor y de frío de las corr i e n t e s  g a s eosas y lí­

quidas se intercambia en su m a y o r  parte y sólo para requeri m i e n t o s  a d i ­

ci o na le s de calor o frío debe introducirse e n e r g í a  extra. La unidad de 

re f r i g eración es la que c onsume más e n e r g í a  y debe ser a c c i o n a d a  por 

una turbina de c o n t r a p r e s i ó n  o por un mot o r  eléctrico.

3.1.6. INTEGRACION DE LA PLANTA DE A G U A  PE S A D A  CON LA PL A N T A  DE A M O N I A C O

Como ya se indicó en la introducción, la produ c c i ó n  m á x i m a  de agua 

pesada en este tipo de plantas está d e t e r m i n a d a  por la d i s p o n i b i l i d a d  de 

h i d r ó g e n o  y por lo tanto por la p r o d u c c i ó n  de la planta de amoníaco, s e ­

gún se indica en la Tabla 7-

T A B L A  7

GAS DE SINTESIS 

Nm3/hora

AM O N I A C O

t/día

AG U A  PESAD A 

t/año

23.000 200 11-13

120.000 1 .000 62-65

N o r m a l m e n t e  puede s u p o n e r s e  que la planta de a m o n í a c o  ya ex i s t e  y 

que la de agua pesada debe ser integrada a ella. La figura 35 m u e s t r a  

un e s q u e m a  de acoplamiento.

A la salida del c o m p r e s o r  de síntesis, el gas es d e r i v a d o  a la plan-



Np 34 PRIMERA ETAPA CON AGOTAMIENTO Y PURIFICACION DEL GAS



Fiq. 35 ACOPLAMIENTO DE UNA PLANTA DE P2 O 

A UNA PLANTA DE S INTESIS  DE N H ^ .



ta de agua pesada, y d espués de pas a r  a través de ella, a l i m e n t a  la sec 

clón de síntesis.

La c o n e x i ó n  con la pl a n t a  de agua pesada no af e c t a  a la pl a n t a  de 

síntesis. La t e m p e r a t u r a  de salida del gas de la ins ta lación de enriquis 

c i m i e n t o  en d e u t e r i o  es de a l r e d e d o r  de +15°C. La ligera c o n c e n t r a c i ó n  

de a m o n í a c o  en el gas de síntesis, c o r r e s p o n d i e n t e  a s a t u r a c i ó n  a -20°C 

no o c a s i o n a  problemas.

La caída de p resión a través de la pl a n t a  de agua p e s a d a  es entre 

10 y 15 a t m ó sferas; c u a n d o  el c o m p r e s o r  de gas es del tipo a l t e r n a t i v o  

e s t a  caída se c o m p e n s a  sin dificultad. C u a n d o  se usa un c o m p r e s o r  c e n ­

trífugo, en cambio, puede haber m a y o r  d i f icultad, y en e ste c aso es n e ­

ce s a r i o  instalar un c o m p r e s o r  adicional para incrementar la p r esión 

del gas.

No e x i s t e n  p r á c t i c a m e n t e  p é r d i d a s  de gas de síntesis en la p l a n ­

ta de agu a  pesada. Debe c o l o c a r s e  una vá l v u l a  a u t o m á t i c a  en la línea 

de der i v a c i ó n ,  para p e r m i t i r  que la s í n tesis de a m o n í a c o  c o n t i n ú e  c u a n ­

do la planta de agua pe s a d a  no funcione.

Por último, ia e x p e r i e n c i a  sobre este pu n t o  en la planta de Ma- 

z i n g a r b e  (ver 3.1.4.1. f) ha c o n f i r m a d o  la a u s e n c i a  de probl e m a s  al res 

pecto.

3.1.7. DETALLES C O N S T R U C T I V O S

Ei p r o c e s o  de agua pesada o p e r a  en rangos de p r e s i ó n  y t e m p e r a t u ­

ra simil a r e s  a los de la pl a n t a  de a m o n í a c o . E s t o  s i g n i f i c a  que se em p l e a n  

los mis m o s  equipos, caños y v á l v u l a s  que se u t i l i z a n  s a t i s f a c t o r i a m e n t e  

en p l antas de a m o n í a c o  desde hace años. Además, el a m i d u r o  de p o t a s i o  no 

es corrosivo, lo cual ha sido c o n f i r m a d o  por e s t u d i o s  de laboratorio, p l a n ­

tas p i l o t o  y e x p e r i e n c i a  industrial. Sin embargo, como es muy reductor, 

p r o d u c e  un d e c a p a d o  completo, lo que facilita la o x i d a c i ó n  si las piezas 

son p o s t e r i o r m e n t e  e x p u e s t a s  al aire.

Los demás probl e m a s  m e t a l ú r g i c o s  son comunes a las plantas de amo-



nf a c o  y d e r i v a n  p r i n c i p a l m e n t e  del uso de hidrógeno. Este da lugar a frágili- 

zación y al f e n ó m e n o  de ruptura d i f e r i d a  en aceros de alta resistencia.

Los c o m p r e s o r e s  de alta p r e s i ó n  usados en el c i c l o  de gas, en el s i s t e ­

ma de a g o t a d o  y en la s e gunda etapa, son del m i s m o  tipo que los e m p l e a d o s  

c o m o  c o m p r e s o r e s  de r e c i clado en las p l antas de s í n tesis de amoníaco. Lo 

m i s m o  pue d e  de c i r s e  de las bombas de alta p r e s i ó n  usadas para a m o n í a c o  lí­

quido. Estas bo m b a s  no tienen p r o b l e m a s  de s e l l a d o  y no e x i s t e n  fugas. Con 

r e s p e c t o  a las columnas, s e ñ a l e m o s  q u e  la t e cno lo gía  c o n s t r u c t i v a  es similar 

a las de los c o n v e r t i d o r e s  de amoníaco.

Debe t enerse en cu e n t a  en el di s e ñ o  y la c o n s t r u c c i ó n  de las columnas, 

las f a c i l i d a d e s  de t r a n s p o r t e  hasta el lugar de i n s t alación de la planta; 

así como las f a c i l i d a d e s  para su e r e c c i ó n  en el lugar.

3.1.8. IN TE R C A M B I O  NH^/H,, U T I L I Z A N D O  H 0 COMO FUENTE DE D E U T E R I O

Podría a l c a n z a r s e  una p r o d u c c i ó n  ilimitada con el pr o c e s o  NH^/H^ usando 

una etapa de e q u i l i b r i o  en las cual ya sea el NH^ ó bien el a g o t a d o s  en 

d e u t e r i o  i n t e r c a m b i a n  con agua, para repo n e r l e s  el d e u t e r i o  extraído.

La r e a c c i ó n  de intercambio N H ^ / F ^ O  es de n a t u r a l e z a  iónica y por lo 

tanto es rápida y no r e q uiere c a t a l izador. Sin e m b a r g o  el factor de s e p a r a ­

ción no d i f i e r e  m u c h o  de la uni d a d  y la n e c e s i d a d  de e l i m i n a r  todo el c a t a ­

lizador de la c o r r i e n t e  de a m o n í a c o  e m p o b r e c i d o ,  y a s e g u r a r  que la c o r r i e n ­

te q u e  retorna se hal l e  c o m p l e t a m e n t e  seca, p l a n t e a r í a  m u c h o s  problemas.

Por o t r o  lado, la r e l ación de flujo mol a r  g a s / l í q u i d o  óp t i m a  en una unidad 

b i t é r m i c a  es del m i s m o  o r d e n  que el factor de s e p a r a c i ó n ,  de mod o  que en 

el s i stema la c i r c u l a c i ó n  de líquido (N H ^ ) es sólo de un 15 a un 25"'

de la del gas.

En b ase a estos factores se c o n s i d e r a  que la repo s i c i ó n  de d e u t e r i o  en 

el h i d r ó g e n o  es más c o n v e niente.

La etapa de e q u i l i b r i o  vía i n t ercambio F^ / F ^ O  tiene sin e m b a r g o  la des_ 

v e ntaja de qu e todavía no se d i s p o n e  de un c a t a l i z a d o r  c o m p l e t a m e n t e  s a t i s ­

factorio. La c o n c e n t r a c i ó n  de d e u t e r i o  es m a y o r  en la fase a cuosa, de m odo



tal que es c o n v e n i e n t e  trabajar a altas temperaturas. A 200°C el factor de 

s e p a r a c i ó n  es a p r o x i m a d a m e n t e  2 , y es p o s i b l e  en esas c o n d i c i o n e s  elevar  

la c o n c e n t r a c i ó n  de d e u t e r i o  en la corri e n t e  de h i d r ó g e n o  e m p o b r e c i d a  a 70 

partes por m i l l ó n  (la m i t a d  de la c o n c e n t r a c i ó n  natural).

Un e s quema del pr o c e s o  se puede ver en la figura bb (Anexo 11.4).

En 1968 se c o m p l e t ó  en Canadá un e s t u d i o  de costos c o m p a r a n d o  dos 

posibles diseños de planta basados en el intercambio NH^/H^ bitérmico: una 

planta de 63 t/año acopl a d a  a una planta de a m o n í a c o  de 900 t/día y una 

planta de 360 t/año basada en la reposición de d e u t e r i o  en la a l i m e n t a c i ó n  

de h i d r ó g e n o  agotada, m e d i a n t e  un e q u i l i b r i o  con agua. D i a g r a m a s  de ambos 

procesos se m u e s t r a n  en las figuras 36 y 3 7 .

Los resultados de este e s tudio  indicaron que a esa fecha y para el 

Ca n a d á  , el intercambio N H ^ / l ^ / l ^ O  tenía p r o b a b i l i d a d e s  de p r o d u c i r  agua 

p esada a un costo total similar al del pr o c e s o  GS. Los costos de o p e r a c i ó n  

fueron estimados en sólo un 70% de los c o r r e s p o n d i e n t e s  al pr o c e s o  GS, d e ­

bido p r i n c i p a l m e n t e  a q u e  las n e c e s i d a d e s  de vap o r  y e n e r g í a  eran m a r c a d a ­

m e n t e  inferiores.

La e v a l u a c i ó n  de la planta de 63 t/año a l i m e n t a d a  con gas de síntesis 

indicó que,si la con c e n t r a c i ó n  de d e u t e r i o  en la a l i m e n t a c i ó n  fuera ma y o r  de 

123 ppm, este e s q u e m a  sería s u p e r i o r  al de una planta de 360 t/año basada ya 

sea en el pr o c e s o  GS o en el esquema NH^/l^ con Ia etapa de e q u i l i b r i o  

H 2 / H 2O en la alimentación. Se hace notar que, sin embargo, Canadá p r o s i g u i ó  

con un plan de g ran m a g n i t u d  de c o n s t r u c c i ó n  de plantas por el mét o d o  GS.

3.1.9. C O N C LUSIONES

1) El p roceso de intercambio NH^/l^ pu e d e  llevarse a cab o  tanto en un s i s ­

tema m o n o t é r m i c o  como bitérmico. A lgunas c a r a c t e r í s t i c a s  d i f e r e nciales 

e nt r e  los m i s m o s  se resumen en la Tabla 8 .

2) En el p r oceso si m p l e  la p r o d u c c i ó n  máxima de D2O está con d i c i o n a d a  

a la d i s p o n i b i l i d a d  de h i d r ó g e n o  y resulta de escasa magnitud.

3) Se p u e d e  tener p r o d u c c i ó n  no limitada sí se acopla est e  m é t o d o  a uno de 

e n r i q u e c i m i e n t o  Hj/l^O. Esto último, sin e m b a r g o ,requi ere o p t i m i z a r  el 

cata l i z a d o r  y otr o s  detalles del proceso.

b) En su o p o r t u n i d a d  (19 65 —6 8 ) se h i c i e r o n  en varios países e v a l u a c i o n e s  téc­

nicas y econ ó m i c a s  de este método, c o m p a r á n d o l o  con otros disponibles



( G S . e t c . ) . Las mismas no fueron d e s f a v o r a b l e s  y j u s t i f i c a b a n  m a n t e n e r  los 

e s f u e r z o s  para c o m p l e t a r  los desa r r o l l o s  n e c esarios, incluso m o d i f i c a c i o ­

nes c omo el m é t o d o  amina/l^. Francia y la India d e c i d i e r o n  en d e t e r m i n a d o  

momento, y de a c u e r d o  a sus c a r a c t e r í s t i c a s  y nece s i d a d e s  la c o n s t r u c c i ó n  

de plantas usando est e  método. En C a n a d á  en cambio, se p r o s i g u i e r o n  los 

estudios, pero la p r o d u c c i ó n  ma s i v a  fue e n c arada por el m é t o d o  GS.

T A B L A  8

C A R A C T E R  1S T 1CA M O N O T E R M I C O B I T E R M I C O
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3.2.1. A M I N A / H 2

Este m é t o d o  está basado  en la relación:

R N H 2 + H D  t  RNHD + H 2

Fue p r o p u e s t o  como a l t e r n a t i v a  al del intercambio N H ^ / H 2 con el fin de 

o b v i a r  el inconveniente de la alta p resión de vapor del NH^ y su baja v e l o ­

c id a d  de i n t ercambio en la c olumna fría, que o b l i g a b a n  a c o l umnas de v o l u ­

men con siderable. Para c o m p a r a r  la c a n t i d a d  necesaria de líquido de proceso 

que trans p o r t a  deute r i o  basta r elacionar el peso m o l e c u l a r  y el número de 

de át o m o s  de h i d r ó g e n o  i nt er cam bi abl es  de la amina. Por ejemplo, en el NH^ 

esta relación es de 5,7 y en la m e t i l - a m i n a  es 3 veces mayor, de mod o  que, 

en iguales condiciones, la última requiere flujos líquidos tres veces más 

grandes q u e  en el caso del NH^.

Otra p r o p i e d a d  importante es la ma y o r  v e l o c i d a d  de intercambio de las 

aminas. Los trabajos realizados por Bar-Eli y Klein d e m o s t r a r o n  que el in­

terca m b i o  con la m e t i l - a m i n a  es 35 veces más rápido que en el cas o  del NH^. 

Las amidas de Li, Na y K son los c a t a l i z a d o r e s  usados.

La p r o p i e d a d  que tiene may o r  influencia en la veloc i d a d  de intercambio 

es la s o l u b i l i d a d  del y del c a t a l i z a d o r  en la amina. A l g u n o s  datos al res^ 

pecto se e n c u e n t r a n  en la Tabla 9 jun t o  con otras p r o p i e d a d e s  de las aminas, 

de interés para el pr o c e s o  bitérmico.

C á l culos realizados en Ca n a d á  por el CNRL b asados en datos esp e c t r o s c ó -  

picos, c o n f i r m a d o s  p o s t e r i o r m e n t e  en forma e x p e r i mental, indicaron que el 

factor de sepa r a c i ó n  para el sistema C H ^ N H 2/ H 2 está de n t r o  del 10% del que 

le c o r r e s p o n d e  al sistema N H ^ / H 2 -

Al g u n a s  p r o p i e d a d e s  físicas d e finen el rango útil de temperatura para 

cada amina; -40°C y 70°C son t e m p e raturas c o n v e n i e n t e s  para el p roceso b i ­

térmico, pero s e l e c c i o n a n d o  aminas se puede llegar a un rango desde -100 a 

100°C.

La p r e s i ó n  de va p o r  de la amina tiene gran influencia en el c o s t o  del 

proceso. P r o b a b l e m e n t e  cerca de 1/3 de los costos de las torres y de la er\er_ 

gía en un intercambio b i t é r m i c o  N H ^ / H 2 puede a t r i b u i r s e  a la elevada presión



de vapor del NH^, ya que en las c o n d i c i o n e s  de la torre c a l i e n t e  la fracción 

m o l a r  del NH^ en la c o r r i e n t e  g aseosa es del 23%. En cambio, todas las aminas 

o f r e c e n  una c o n s i d e r a b l e  m e j o r a  en este a s p e c t o  pu e s t o  que sus p r e s i o n e s  de 

vapor son cerca de 500 veces más bajas que las del NH^ y casi no requieren 

e q u i p o s  para m a n t e n e r  s a t u r a d o  el gas que circula. Además, al ser m e n o r  la 

pr e s i ó n  de vapor pueden u t i l i z a r s e  tem p e r a t u r a s  más altas, con lo que se o b ­

tiene un mayor factor de s e p a r a c i ó n  total.

Otras p r o p i e d a d e s  físicas com o  la densidad, v i s c o s i d a d  y tensión super^ 

ficial, tienen influencia sobre mu c h o s  aspectos del proceso, ya que reducen 

los r e q uerimientos de bombeo, el volumen de la torre de i n t ercambio y s i m ­

p l i f i c a n  el diseño de los intercambi adores de cal o r  y platos de contacto.

3.2.2. D I A GRAMA T E N T A T I V O  DE UN P R O Y E C T O  CANAD I E N S E

El p roceso es muy s i milar al del siendo en est e  caso el a m o n í a c o

r e e mplazado por una a l q u i lamina, p r e f e r e n t e m e n t e  metí lamina. El e s quema se 

mu e s t r a  en la figura 3 8 .

El gas de síntesis para una planta de 900 t/día de a m o n í a c o  se toma a 

la p r e s i ó n  de 65 kg / c m 2  y se envía a la planta de agua pesada. Dicho gas 

c o n t i e n e  5 p p m  de óxi dos de ca r b o n o  y está s a t u r a d o  con agua a 10°C. D e s ­

pués de ser p u r i f i c a d o  y e n f r i a d o  a -40°C, el gas, j u n t o  con la corriente 

de reciclado, entra a la torre fría de ago t a m i e n t o ,  do n d e  se pone en c o n t a c ­

to con una c o r r i e n t e  de m e t i l a m i n a  y m e t i l a m i d u r o  de p o t a s i o  pob r e  en d e u ­

terio. El gas a g o t a d o  es r e c o m p r i m i d o  y una parte se recicla a la torre 

caliente. El resto, una vez p u r i f i c a d o  de amina y amiduro, es d e v uelto a la 

planta de síntesis. Se e x t r a e  el 85% del d e u t e r i o  c o n t e n i d o  en el gas de 

sí n te si s para p r o d u c i r  65 t D20/a ñ o  y no hay reduc ció n en la p r o d u c c i ó n  de 

amoníaco.

El gas es r e c i c l a d o  m e d i a n t e  un c o m p r e s o r  de 1.700 kW a través de las 

c o l u m n a s  con un caudal l i g eramente may o r  que el de la alimentación.

En la S e c c i ó n  Ŝ  de la torre caliente, el gas se c a l ienta hasta la t e m ­

p e r a t u r a  de intercambio de deuterio. Esta columna es de 2,8 m  de d i á m e ­

tro, tiene 50 m  de alt o  y platos perf o r a d o s  en las secciones de Ínter-
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c a m b i o  y s a t u r a c i ó n  de gas. Ant e s  de a l c anzar la torre fría de intercambio, 

el gas se enfría y el va p o r  se c o n d e n s a  en la S e c c i ó n  S_^. La c olumna fría 

de re c i c l o  de a g o t a d o  es de 2,5 m  de d i á m e t r o  y 48 m  de alto. Una par t e  de 

la c o r r i e n t e  líquida y ga s e o s a  ent r e  las torres de intercambio frío y calieji 

te, don d e  el e n r i q u e c i m i e n t o  a l c a n z ó  un factor 1 0 , pasa a la segunda etapa. 

A llí el e n r i q u e c i m i e n t o  es del ord e n  de 30 veces.

Son p o s ibles varios m é t o d o s  de e n r i q u e c i m i e n t o  final, c omo por e j e m p l o  

e l i m i n a n d o  el n i t r ó g e n o  del gas de síntesis e n r i q u e c i d o  y d e s t i l a n d o  hasta 

99,8% de d e u t e r i o  en el h i d r ó g e n o  resultante. T a m b i é n  pue d e  q u e m a r s e  el gas 

de síntesis con o x í g e n o  puro y luego d e s t i l a r s e  el agua produ c i d a  para obtjj 

ner el D20 en la c o n c e n t r a c i ó n  deseada.

La A ECL r ealizó en 1970 un e s t u d i o  de costos para esta planta de 65 t/

a ño ( A E C L - 3 8 6 4 , 1 9 7 0 ) . El m i s m o  señala que el ó x i d o  de d e u t e r i o  podría prodjj

ci r s e  a costos inferiores a los de los p r o c e s o s  GS y NH,/H„. Como una insta
5 ¿ —

lación de e s t e  tipo tendría una p r o d u c c i ó n  limitada por la c a n t i d a d  de

industrial disponible, se pe n s ó  en o b v i a r  esta d i f i c u l t a d  repon i e n d o  el dejj 

terio en las c o r r i e n t e s  de a g o t a d o  q u e  salen de la planta de D20 . El e s ­

quema propu e s t o  c o n s i s t e  en po n e r  en c o n t a c t o  el e m p o b r e c i d o  con vapor 

a alta temperatura, el cual a c t u a r í a  como fu e n t e  de deuterio, com o  se d e s ­

c r i b i ó  para el m é t o d o  NH^/H^. Sin embargo, pa r e c e  que el el e v a d o  costo de 

esta etapa a n u l a r í a  las venta j a s  e c o n ó m i c a s  que o f r e c e  el m é t o d o  amina/h^.

Para c o r r o b orarlo, la AEC L  se a b o c ó  j u n t o  con la Sul z e r  Broth ers , a 

un e s t u d i o  detal l a d o  de costos del p r o c e s o  v a p o r / a m ¡ n a / H 2 a p l i c a d o  a una 

planta de 400 t/año de D^O. Si d i c h o  e s t u d i o  resulta favorable, se c o n s ­

truirá una planta p rototipo, c u y o  di s e ñ o  y c o n s t r u c c i ó n  d e m a n d a r á  unos 10 

a ñ o s .

3.2.3. P R O C E S O  SULZER

E x i s t e n  dos v a r i a n t e s  de e st e  pr o c e s o  d e s a r r o l l a d o  por la firma Sulzer. 

A m b o s  se ba s a n  en el inte rcambio de d e u t e r i o  de la m e t i l a m i n a  con el h i d r ó ­

g eno o con el agua.



3-2.3-1• Planta de agua pesada a c o p l a d a  a una de a m o n í a c o

En es t e  sistema, cerca del 90% del d e u t e r i o  se e x t r a e  usando el inter­

ca m b i o  con m e t i l a m i n a  líquida en prese n c i a  de c a t a l i z a d o r e s  (CH^NHK) a baja 

temperatura.

Una parte de esta am i n a  se d estina a e n r i q u e c e r  el agu a  d e s t i n a d a  a p r £  

ducir el gas de síntesis. C omo la ami n a  con el c a t a l i z a d o r  d i s u e l t o  no p u e ­

den e n t r a r  en c o n t a c t o  di r e c t o  con agua, se emplea c o m o  v e h í c u l o  de t r a n s f ^  

rencia ent r e  ambos vapor de meti l a m i n a ,  q u e  circula en un c i r c u i t o  c e rrado 

(primera etapa de enriqu e c i m i e n t o ) .

El resto del gas de síntesis p r e - e n r i q u e c i d o  (25%) y de la amina son 

desti n a d o s  a la segunda etapa de e n r i q u e c i m i e n t o  c o n s t i t u i d a  por un par de 

torres de interc ambio bitérmico. A llí se trans f i e r e  d e u t e r i o  al agua, que 

pasa a la etapa final de e n r i q u e c i m i e n t o  c o n s t i t u i d a  por un p r o c e s o  de d e s ­

tilación, c uyo p r o d u c t o  de cola es agua pesada con una c o n c e n t r a c i ó n  en deu 

terto 6 . 7 4 3  veces m a y o r  que la natural. El p r o d u c t o  de cabeza a l i m e n t a  la 

etapa ya citada de t r a n s f e r e n c i a  de d e u t e r i o  m e d i a n t e  va p o r e s  de metilamina.

La planta se a l i m e n t a  con 320 moles/seg. de metano; 450 moles/seg. de 

air e  y 430 moles/seg. de agua, n e c e s i t a n d o  un a p o r t e  de e n e r g í a  de 65 MW 

para p r o d u c i r  0,1 2  moles/seg. de D20 (70 t / a ñ o ) . Se halla a c o p l a d a  a una pro 

d u c c i ó n  de a m o n í a c o  de 680 moles/seg. (1.000 t / d í a ) .

La figura 39 m u e s t r a  los p r i n c i p a l e s  pasos de una planta de este tipo.

3.2.3-2. Planta de agua pesada a pa r t i r  de agua natural

Cada una de las s u s t a n c i a s  usadas en el p roceso a m i n a / H 2 pueden emplea_r 

se para la e x t r a c c i ó n  de d e u t e r i o  a p a r t i r  del agua natural. Por lo tanto, 

son p o s i b l e s  dos ca m i n o s  p ara e f e c t u a r  la t r a n s f e r e n c i a  del d e u t e r i o  desde 

el a gua natural al s istema de e n r i q u e c i m i e n t o :  el intercambio H 20/ H 2 o el 

intercambio a m i n a / H 20. La p r i m e r a  forma es más cara y de men o r  enriquecimier^ 

to que la segunda. Además, los e l e m e n t o s  u tilizados deben ser e s p e c i a l m e n t e  

d iseñados, m i e ntras que para la segunda resultan menos s o f i s t i c a d o s  y casi 

iguales a los de una planta integrada.
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El sistema de e x t r a c c i ó n  de d e u t e r i o  se h a c e  a través de m e t i l a m i n a  al 

e stado de vapor, la cual t r a n s f i e r e  el d e u t e r i o  del agua a la m e t i l a m i n a

1 Tq u i d a .

L ue g o  siguen varias etapas de e n r i q u e c i m i e n t o  por intercambio bitér- 

m i c o  amina/Hj, c i r c u l a n d o  este úl t i m o  por circuitos c e r r a d o s  independientes 

uno de otro. Com o  c o n s e c u e n c i a  del m i s m o  se o b t i e n e  una ami n a  e n r i q u e c i d a  

q u e  t r a n s f i e r e  d e u t e r i o  al agua. El agua final m e n t e  es s o m etida a un e n r i ­

q u e c i m i e n t o  final por d e s t i l a c i ó n  que lleva a la o b t e n c i ó n  del D^O c o n c e n ­

trado unas 6.700 veces respe c t o  de la c o n c e n t r a c i ó n  natural. Se es t i m a  que
3 3

el pr o c e s o  total necesita 7,2 m  /seg. de agua de refrigeración; 0,22 m  /seg 

de agua de p r oceso y una e n e r g í a  de 330 MW para p r o d u c i r  50 kg/h de D 2O 

(400 t / a ñ o ) .
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Esta fue la primer r e a cción de i n t ercambio isotópico usada para 

s e p a r a r  d e u t e r i o  en gran escala. El uso de este m é t o d o  fue p r o p u e s t o  

en 1941 por H a r t e c k  y c o l a b o r a d o r e s  en A l e m a n i a  e i n d e p e n d i e n t e m e n t e  en 

E stados  Unidos por Urey. En 1942, los c i e n t í f i c o s  a l e m a n e s  usaron esta 

reacción de i n t ercambio para incrementar la p r o d u c c i ó n  total de la plan_ 

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

El intercambio H 2/ H 2O es un p r oceso p o t e n c i a l m e n t e  m u y  a t r a c t i v o  

d e b i d o  a que tan t o  el agua como el h i d r ó g e n o  son r e l a t i v a m e n t e  no corrc> 

sivos y los factores de s e p a r a c i ó n  son altos. El intercambio pued e v e ­

ri f i c a r s e  en fase vapor:

H,02°gas+ " wgas " "“gas ' "2gas

o en fase 1 íqu ida :

H 2° 1 i q .+ H D gas H D 0 liq. + H 29as

Los v a lores del factor de s e p a r a c i ó n  a disti n t a s  temp e r a t u r a s  

se p r e s e n t a n  en la figura 40.

Como esta reacción es n o -iónica, r e q uiere un c a t a l i z a d o r  para que 

se produ z c a  a una v e l o c i d a d  adecuada. Por lo tanto, el m a y o r  e s f u e r z o  

ha sido el d e s a r r o l l o  de un c a t a l i z a d o r  conveniente.

De todos los procesos de p r o d u c c i ó n  de D2O, el i nt e r c a m b i o  H 2 / H 2O 

es p r o b a b l e m e n t e  uno de los más d i f í c i l e s  de e v aluar d e b i d o  a las variar^ 

tes posibles, la m a y o r  par t e  de las cuales han s i do  est u d i a d a s ,  cada una 

con sus v e n t a j a s  y desven ta ja s.

Estas v a r i a b l e s  son:

- P r o c e s o  m o n o t é r m i c o  o bi térmico 

- A l i m e n t a c i ó n  con a gua o h i d r ó g e n o  

- R e a c c i ó n  en fase va p o r  o líquida 

- C a t a l i z a d o r  fijo, s u s p e n d i d o  o d i s u e l t o

H0 t  HDO + H, (a)



El p r o c e s o  de may o r  interés e c o n ó m i c o  es aquel que usa agua c omo 

material de ali m e n t a c i ó n ,  pu e s t o  que sería e n t o n c e s  un p r o c e s o  indepen 

diente, sin límite de pro ducción. Sin embargo, antes que e s t o  sea posi 

ble, d e b e r á n  resol v e r s e  varios problemas.

k.2. INT ERC AMBIO EN FASE G A S E O S A

La reac ción en fase g aseosa tiene especial importancia 

c a n z ó  en su o p o r t u n i d a d  la etapa de p r o d u c c i ó n  en la planta 

B.C., Canadá, en un p r o c e s o  m o n o t érmico.

Estu dios  de l a b o r a t o r i o  c o n d u j e r o n  al d e s a r r o l l o  de dos tipos de 

c a t a l i z a d o r e s :  p l a t i n o  sobre c a r b ó n  por Urey y c o l a b o r a d o r e s  (2) y ní^ 

quel- ó x i d o  de c r o m o  (Ni-Cr^O^) por T a y l o r  y c o l a b o r a d o r e s  (2).

Estos e s t u d i o s  m o s t r a r o n  que tanto el n í q u e l - ó x i d o  de c r o m o  como 

el p l a t i n o - c a r b ó n  c a t a l i z a b a n  e f e c t i v a m e n t e  la reac ció n H^O/H^ a t e m ­

p e r a t u r a s  c o m p r e n d i d a s  e n t r e  50 y 100°C, si el agua es t a b a  sólo en fa_ 

se vapor, pues el e f e c t o  c a t a l í t i c o  caía a va l o r e s  muy bajos si e s t a ­

ba en e s t a d o  líquido.

En c o n s e c u e n c i a  se d e c i d i ó  integrar a una gran planta de electró^ 

lisis en Trail, B.C., Canadá, que o p e r a b a  la C o n s o l i d a t e d  Mining and 

S m e lting Co. (COMINCO), un p r o c e s o  de intercambio c a t a l í t i c o  f o r m a n d o  

una c a s c a d a  de unida d e s  a l t e r n a d a s  de ce l d a s  e l e c t r o l í t i c a s  y torres 

de i n t e rcambio químico. La pl a n t a  e l e c t r o l í t i c a  produ c í a  n o r m a l m e n t e  

h i d r ó g e n o  para f a b r i c a c i ó n  de amoníaco. La planta de agua pesada fue 

p l a n e a d a  c o m o  una unidad d e p e n d i e n t e  o p a r á s i t a  de la p r o d u c c i ó n  de 

h i drógeno , de m a n e r a  de e x t r a e r l e  el d e u t e r i o  y luego e n v i a r l o  a la 

f á brica de amoníaco.

D espué s de c o m p l e t a d o s  a l g u n o s  e s t u d i o s  en es c a l a  piloto, la planta 

de i n t ercambio c a t a l í t i c o  fue c o n s t r u i d a  por el g o b i e r n o  de los EE.UU.

ya que al 

de Tra i 1,
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con el apo y o  de la C0MINC0, la U n i v e r s i d a d  de Columbia, Badger and Co. 

y otras organiz a c i o n e s .

Se terminó de c o n s t r u i r  en 1944 e incluía dos etapas. La primera 

c o n s i s t í a  en una c a s c a d a  de u n i dades de intercambio c a t a l í t i c o  a l t e r ­

nadas con celdas e l e c t r o l í t i c a s  y p r o ducía D^O al 2,4%. Este p r o ducto 

servía de a l i m e n t a c i ó n  a una segunda etapa formada por una b atería de 

celdas e l e c t r o l í t i c a s  que c o n c e n t r a b a n  el agua pesada hasta el 99,8%. 

Una d e s c r i p c i ó n  de esta etapa se e n c u e n t r a  en el c a p í t u l o  de e l e c t r ó ­

lisis.

La figura 41 ilustra una un i d a d  de intercambio c a t a l í t i c o  de la 

primera etapa. El h i d r ó g e n o  g a s e o s o  p r o v e n i e n t e  del cátodo de la celda 

e l e c t r o l í t i c a  a s c e n d í a  a través de la torre, m i e n t r a s  el agua cir culaba 

hacia abajo.

La figura 42 ¡lustra el flujo a c o n t r a c o r r i e n t e  ent r e  el gas y el 

1íqu¡do.

La t e m peratura en la torre era de 65°C y la pr e s i ó n  ligeramente 

m e n o r  a la atmosférica. Los lechos c a t a l í t i c o s  y los platos de b u r b u ­

j eo fueron d i s p u e s t o s  a l t e r n a d a m e n t e ,  de m o d o  que el agua líquida no 

tocara el c a t a l izador. La prese n c i a  de agua líquida en el lecho c a t a ­

lítico reducía la e f i c i e n c i a  de c a t á l i s i s  en varios ór d e n e s  de m a g n i ­

tud, p r o b a b l e m e n t e  d e b i d o  a que  las v e l o c i d a d e s  de d i f u s i ó n  a través 

del líquido eran m u y  bajas. El vapor y el gas que p asaban hacia arrib a 

a través del pla t o  de b u r b u j e o  se c a l e n t a b a n  para ev i t a r  la c o n d e n s a ­

ción, luego p a saban a través del lecho c a t a l í t i c o  (fluyendo hacia a b a ­

jo para e l i m i n a r  d i s t u r b i o s  en los granos del catalizador) para f i n a l ­

m e n t e  a s c e n d e r  al p r óximo pla t o  de b u r b u j e o  y así sucesivamente.

El h i d r ó g e n o  a g o t a d o  en la parte superior de la c o l u m n a  se envia^ 

ba a la planta de síntesis amoniacal. El agua e n r i q u e c i d a  en el fondo 

de la torre pasaba a una celda e l e c t r o l í t i c a  para el e n r i q u e c i m i e n t o  

poster i o r .

La planta de agua pesada de Trail, cuya c a p a c i d a d  era de 10 t/año



se d i s e ñ ó  y c o n s t r u y ó  d u r a n t e  la segunda gue rr a mundial, con el o b j e ­

to de en t r a r  en forma rápida en p r o ducción, con la mí n i m a  i n t e r f e r e n ­

cia en la planta de síntesis de amoníaco.

Sin embargo, el agua pesada p r o d ucida no era barata. Los e s t udios 

r ealizados por Benedict d e m o s t r a r o n  que la catál i s i s  en fase g a seosa 

no era económica. Una de las p r i n c i p a l e s  razones del a l t o  c o s t o  de pr<D 

d u c c i ó n  es la c o m p l e j i d a d  de la parte interna de las columnas, e s p e c i a l ­

m e n t e  en las etapas de s o b r e c a l e n t a m i e n t o  de gas. Por o tro lado, no p u e ­

den o b t e n e r s e  las venta j a s  de co s t o  d ebidas a una p r o d u c c i ó n  en gran e s ­

cala, po rq ue  no se di s p o n e  de un gran m e r c a d o  para el h i d r ó g e n o  e l e c t r o ­

lítico. En la may o r  parte de los países, la p r o d u c c i ó n  de h i d r ó g e n o  por 

e l e c t r ó l i s i s  de agua ha sido d e sechada, y otras fuentes de hidrógeno, 

com o  el gas natural, no pueden us a r s e  por q u e  el c a t a l i z a d o r  se envenena.

En 1956 la planta de Trail fue cerrada. (3).

La o p e r a c i ó n  a dob l e  t e m p e r a t u r a  de dos c o l umnas tipo Trail no es 

posible. Sin embargo, Cerrai y c o l a b o r a d o r e s  (4) p r o p u s i e r o n  o t r o  s i s ­

tema a dob l e  temp e r a t u r a  con una torre fría que o p e r a b a  a 70-100°C y una 

cá m a r a  de reacción a alta temp e r a t u r a  (500°C), pero el e s quema no parece 

ser económico. (5)

4.3. INTERCAMBIO EN FASE L I Q U I D A

4.3.1. Intercambio en fase h e t e r o g é n e a

Los e s t u d i o s  o r i g i n a l e s  del i n t ercambio vapor de a g u a / h i d r ó g e n o  p a ­

recieron indicar que el c a t a l i z a d o r  h e t e r o g é n e o  perdía m u c h a  de su a c t i ­

vidad c u a n d o  en t r a b a  en c o n t a c t o  con agua líquida (5). Sin embargo, un 

e s t u d i o  p o s t e r i o r  (6) indicó que la a c t i v i d a d  q uímica en ambas fases era 

del m i s m o  orden, pero que en el c aso de intercambio en fase líquida la 

d i f u s i ó n  a través de la capa límite era el factor limitante. La d i f usión 

del gas puede f a v o r e c e r s e  por una gran d i s p e r s i ó n  del c a t a lizador, por 

un m e j o r  c o n t a c t o  g a s - l í q u i d o  y a u m e n t a n d o  la solu b i l i d a d  del h i d r ó g e n o  

por a u m e n t o  de la presión. Los e s t u d i o s  franc e s e s  (6) d e t e r m i n a r o n  que
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FIG N° 41 ESQUEMA DE UNA UNIDAD DE INTERCAMBIO QUIMICO 
CATALITICO/ ELECTROLISIS DE LA PLANTA PRIMARIA.



FIG.N°42DIAGRAMA ESQUEMATICO DE LA UNIDAD DE INTERCAMBIO CAT AL IT ICO 

MOSTRANDO EL F LU JO  EN CONTRACORRIENTE A TRAVES DE L A  TORRE



el p l a t i n o  coloidal es el c a t a l i z a d o r  más activo. Polvos gran u l a d o s  

de N i / C ^ O ^  y Pt/Al^O^ también fueron efectivos. El uso del p l atino 

coloidal se rest r i n g i r í a  a procesos en los cuales el agua c i r c u l a r á  

en c i r c u i t o  c e r r a d o  d e b i d o  a los p ro bl e m a s  de r e c u p e r a c i ó n  del c a t a l i ­

zador. El inventario del c a t a l i z a d o r  c o n t r i b u i r í a  s u s t a n c i a l m e n t e  

a los costos de inversión del p r o c e s o  y la resi s t e n c i a  del c a t a l i z a ­

dor a e n v e n e n a r s e  sería un factor importante.

k . 3.1.1. Intercambio m o n o t é r m i c o - f a s e  líauida

Si se usa com o  a l i m e n t a c i ó n  h i d r ó g e n o  o gas de síntesis, el inter­

c a m b i o  m o n o t é r m i c o  en fase líquida a g u a / h i d r ó g e n o  puede ser un m é t o d o  

c o n v e n i e n t e  para p r o ducir agua pesada. (7)

Becker, (8), e s t u d i ó  el intercambio en fase líquida a alta presión 

sobre c a t a l i z a d o r  de p l a t i n o - c a r b ó n  s u s p e n d i d o  y e s t i m ó  que los r e q u e ­

r imientos de e n e r g í a  y vapor para un p r o c e s o  b a s a d o  en h i d r ó g e n o  como 

fuente de a l i m e n t a c i ó n  serían 200 kWh y 2.100 kg de vapor por kg/D^O.

El agua pesada produ c i d a  por este m é t o d o  sería s u s t a n c i a l m e n t e  más b a r a ­

ta que la p r o d ucida por el m é t o d o  GS, en don d e  los r e q u e r i m i e n t o s  son 

de 265 kWh y 11.000 kg de vapor por kg/D^O. El i n ventario de p l a t i n o  

sería de 16 g/kg de D 2O por año.

k . 3-1.2. Int ercambio b i t é r m i c o - f a s e  líquida

El p r o c e s o  a dob l e  t em p e r a t u r a  s u g e r i d o  por Becker fue e x a m i n a d o  

en una planta pil o t o  por Fried r i c h  Uhde Gmbh (9). La temp e r a t u r a  en la 

torre c a l i e n t e  era de 200°C m i e n t r a s  que las dos torres frías fueron 

m a n t e n i d a s  a 30°C. (Ver figura ^ 3. )

Resul t a d o s  o b t e n i d o s  más  tarde en un e s t u d i o  del sistema NH^/h^ 

en la misma planta, c o n c l u y e r o n  que este ú l t i m o  era p r o b a b l e m e n t e  más 

bar a t o  para p r o d u c i r  D 2O. (10). Becker (11) c o n s i d e r ó  que los r e s u l t a ­

dos más p r o m i s o r i o s  para la reacción de intercambio, h ^ í g a s ) / ! ^  ( 1 Iq) se 

o b t e n d r í a n  con un sistema de c o n v e r s i ó n  de fase, es dec i r  un sistema 

m o n o t érmico.



La a c t i vidad c a t a l í t i c a  del ión o x h i d r i l o  para el intercambio 

H j / ^ O  fue d e s c u b i e r t o  poco d e s p u é s  de la o b t e n c i ó n  de d e u t e r i o  por 

W i r t z  y Bo nho f f e r  en 1936 y p o s t e r i o r e s  estudios, r ealizados entre 

1950 y 1958, c o n f i r m a r o n  estos resultados. (12)

La v e l o c i d a d  de interca mbio es proporcional a la p r esión de hidró 

geno hasta 100 a t m ó s f e r a s  y a u m e n t a  con la c o n c e n t r a c i ó n  de h i d r ó x i d o  

de sodio  hasta un valor 5 molar. S c h i n d e w o l f  (13)(16), s u girió un m e ­

c a n i s m o  que involucra una ruptura h e t e r o l í t i c a  del h i d r ó g e n o  com o  sigue:

OH" + D+ + HOH +  HOD + » 2 + 0H~

El h i d r ó x i d o  de sodio es muy c o r r o s i v o  a altas tem p e r a t u r a s  y la 

rec u p e r a c i ó n  del c a t a l i z a d o r  podría ser costosa.

Otro s investigadores e s t u d i a r o n  la a c t i v i d a d  c a t a l í t i c a  de bases 

o r g á n i c a s  com o  la d i e t i lamina, la hidrazina, la eti 1e n d i a m i n a , pero 

las v e l o c i d a d e s  de interc ambio r e sultaron muy inferiores a las obteni 

das con hi dró x i d o s  alcalinos.

Se informó además que a l gunos c o m p l e j o s  de m e t a l e s  de trans i c i ó n  

c a t a l i z a b a n  la reacción de intercambio H^/H^O. La tabla 10 nos suminis_ 

tra datos de d i f e r e n t e s  c a t a l i z a d o r e s  homo g é n e o s  c o m p a r a d o s  con platj_ 

no sobre ca r b ó n  en agua.

De esta tabla se ded u c e  que el Pt sobre ca r b ó n  es m u c h o  m á s  e f e c ­

tivo que c u a l q u i e r a  de los c a t a l i z a d o r e s  homog é n e o s  estudiados. Las 

v e l o c i d a d e s  de intercambio para estos c a t a l i z a d o r e s  no son favorables, 

au n q u e  des d e  el punto de vista del inventario y c o s t o  de r e c u p eración 

p ueden llegar a ser p rometedoras.
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Fig.N°43 D i a g r a m a  de P l a n t a  Piloto p a r a  el
s is te m a  H i d r ó g e n o /  Suspensión acuosa  
de c a t a l i z a d o r  constru id a  por F r ie d r ic h  
Uhde,  Repúbl ica  Federal  de A l e m a n i a
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V elo c i d a d e s  de reacción para intercambio h^O/HD 

(Presión de : 1 a t m  1 litro de solución o 

suspe n s i ó n  con 0,01 M de catalizador. C a t a l i z a d o  

res h o m o g é n e o s  y Pt-C) (13)

C A T A L I Z A D O R T E M P E R A T U R A

°C

VEL0C I D A D  

m o l .(1 i tro.seg)"*

C l o r u r o  de r utenio en 

HC1 k M 85 8 x 10'6

C ianuro de c o b a l t o  en 

KCN 0,5 H 30 9 x 10~8

H i d r ó x i d o  de sodio en

h 2 o 115 1,5 x 10"7

A m i d u r o  de p o tasio en 

N H 3

C
"\

LTV1 2 x 10'5

P latino sobre carbón en 

H 2°
30 1 x 10'1*

b.k. C O N S I D E R A C I O N E S  G E N E RALES

La importancia e c o n ó m i c a  de un p r o c e s o  basado en el intercambio 

c a t a l í t i c o  I^O/HD d e pe nd e casi t o talmente del d e s a r r o l l o  de un c a ­

talizador adecuado.

En el caso p a r t i c u l a r  del p r o c e s o  a doble temperatura, la a t e n ­

ción se centra en un c a t a l i z a d o r  que pe r m i t a  o b t e n e r  v e l ocidades 

de i n t ercambio a c e p t a b l e s  en la torre fría.

Aún con un c a t a l i z a d o r  h e t e r o g é n e o  muy e f i c i e n t e  se deter m i n ó  

que la v e l o c i d a d  de tra n s f e r e n c i a  de masa e s t a b a  limitada por la so^ 

lubilidad del h i d r ó g e n o  en agu a  (0,15 m o l e s / l i t r o  a 200 a t m  y 25°C). 

Esta limitación puede ser s u p erada e m p l e a n d o  un c a t a l i z a d o r  h o m o g é n e o



pues en e s e  c a s o  la v e l o c i d a d  de t r a n s f e r e n c i a  de masa s ó l o  depende 

de la v e l o c i d a d  de l a  r e a c c i ó n  qu í mi c a .

El c a t a l i z a d o r  i dea l  debe s e r  b a r a t o ,  f á c i l m e n t e  r e c u p e r a b l e  y 

r e s i s t e n t e  al  envene na mi en t o .

Los l e c h o s  c a t a l í t i c o s  f i j o s  ( c a t á l i s i s  h e t e r o g é n e a )  que ú t i l  i 

zan Ni-Cr^O^ ó Pt  s o b r e  ca r bón  son s a t i s f a c t o r i o s  p a r a  t o r r e s  que 

t r a b a j a n  en f a s e  g a s e o s a ,  con H2 muy puro  como a l i m e n t a c i ó n .  Es t os  

c a t a l i z a d o r e s  son r e c u p e r a b l e s  p e r o  se  envenenan con f a c i l i d a d .  Para  

t o r r e s  de f a s e  l í q u i d a  e l  c a t a l i z a d o r  debe e s t a r  en s u s p e n s i ó n  o 

en s o l u c i ó n .  La e f i c i e n c i a  de l a s  s u s p e n s i o n e s  c o l o i d a l e s  e s  t o d a v í a  

t an  b a j a  que el  d e s a r r o l l o  de un p r o c e s o  económico e s  c u e s t i o n a b l e .

Por  d i c h a  r a z ó n ,  un c a t a l i z a d o r  homogéneo es  una n e c e s i d a d  r e a l .  S i ,  

además ,  e s t e  e s  v o l á t i l  y no forma a z e ó t r o p o  con e l  agua ,  e n t o n c e s  

puede  s e r  r e c u p e r a d o  a b a j o  c o s t o  o l avado con v a po r .  Becker  (8) pun_ 

t u a l i z ó  que e l  d e s a r r o l l o  de un c a t a l i z a d o r  homogéneo r e s i s t e n t e  

a l  e n ve ne na mi en t o  p o d r í a  c o n d u c i r  a l a  p r o d u c c i ó n  de D^O a b a j o  c o s t o .

Por  o t r o  l a do  s i  se  usa  un c a t a l i z a d o r  homogéneo,  l a  a l i m e n t a ­

c i ón  puede s e r  t a n t o  h i d r ó g e n o  como gas  de s í n t e s i s  a mo n i a c a l .

En a l g u n o s  c a s o s ,  s i  el  c a t a l i z a d o r  e s  r e l a t i v a m e n t e  b a r a t o ,  por  

e j e mp l o  soda c á u s t i c a  muy d i l u i d a ,  no h a b r í a  n e c e s i d a d  económi ca  de 

r e c u p e r a r  e l  c a t a l i z a d o r .

La c o r r o s i ó n  de b i d a  al  c a t a l i z a d o r  homogéneo puede s e r  un s e r i o  

p r o b l e ma ,  como en el  caso  de á l c a l i s  a a l t a s  t e m p e r a t u r a s .

La p e r s p e c t i v a  de e n c o n t r a r  un c a t a l i z a d o r  homogéneo y b a r a t o  

que s ea  e f i c i e n t e  a b a j a s  t e m p e r a t u r a s  no p a r e c e  s e r  muy c l a r a .  Se 

s u g i e r e  s i n  embargo,  que c u a l q u i e r  compi es t o  que c a t a l i c e  una r e a c ­

c i ón  en l a  cual  se  p r oduzca  h i d r ó g e n o ,  p o d r í a  s e r  c o n s i d e r a d o  como 

un c a t a l i z a d o r  p o t e n c i a l  del  i n t e r c a m b i o  H20/HD.



b.S. A C O P L A M I E N T O  DEL INTERCAMBIO H 2 /H,,0 A OTROS M ETODOS DE ENRIQUE^ 

C I M I E N T O

En la reacción:

HDO + H 2 +  H 2 0 + HD

el p r o c e s o  de izquierda a d ere ch a m e d i a n t e  el cual el agua t r ansfi ere 

d e u t e r i o  al h i d r ó g e n o  tiene una v e l o c i d a d  lo s u f i c i e n t e m e n t e  grande 

a 200°C o más, para ser c o n s i d e r a d a  com o  un m e d i o  de repo s i c i ó n  de 

de u t e r i o  en una c o r r i e n t e  de h i d r ó g e n o  agotado, p r o v e n i e n t e  de un in­

t e r c a m b i o  H 2 /NH^ o A m i n a / H 2 o de una d e s t i l a c i ó n  de hidrógeno. En esas 

condiciones, dichos sistemas r e s ultarían de p r o d u c c i ó n  ilimitada.

El pr o c e s o  ent r e  el h i d r ó g e n o  y el agua al e s t a d o  de vap o r  d i f i e ­

re de las otras r eacciones de intercambio en que ést e  o c u r r e  ent r e  dos 

gases. Esto a u m e n t a  la c o m p l e j i d a d  del diseño en tal magni t u d ,  que no 

es c o n s i d e r a d a  e c o n ó m i c a  por sí sola.

Para a s e g u r a r  e n t o n c e s  que el intercambio se e f e c t ú e  en t r e  el H 2 

y el agua al e s t a d o  líquido a 200°C se debe o p e r a r  a p r e s i o n e s  e l e v a ­

das (unas 200 atmósferas).

Así por ejemplo, la AEC L  inició en 1966 (1**) el p r o y e c t o  de una 

planta de ^tOO/t/año por el m é t o d o  b i t é r m i c o  h ^ / N H ^ . En d i c h o  e s t u d i o  

el h i d r ó g e n o  a g o t a d o  se e n r i q u e c í a  m e d i a n t e  un i n t ercambio H 2 / H 20, en 

don d e  1.500 1/seg de agua cedían b 5% de su d e u t e r i o  a una contracorrien^ 

te de h i d r ó g e n o  (ver figura Este intercambio tiene un factor

de s e p a r a c i ó n  de 2 y se p r o d u c e  a v e l o c i d a d e s  c o n v e n i e n t e s  en p r e s e n ­

cia de un catalizador, sie n d o  el mejor, de a c u e r d o  a los datos de Becker 

(15) pl a t i n o  sobre carbón en sus pe nsión. Los datos de di s e ñ o  para este 

e s t u d i o  se b asaron en una e x t r a p o l a c i ó n  de los resultados de Becker y 

sólo pueden ser c o n s i d e r a d o s  com o  a p r o x i m a d o ; ,  a u n q u e  los e x p e r i m e n t o s  

para c o n f i r m a r  su v a l i d e z  y para e x a m i n a r  c a t a l i z a d o r e s  m e n o s  c o s tos os 

se están completando.



H-i O de a l i m e n t a c i ó n  
------------------- ►

( H 6  p p m )

H 2 O e m p o b r e c i d a

I_____

H2 enr i que c i do  hac i a  el 

i n t e r c a mb i o  H2  /  N H 3  ( 69 ,5  p p m )

• H2 e m p o b r e c i d o  p r o v e n i e n t e  

d e l  i n t e r c a m b i o  H 2 / N H 3  (37  p pm)

F I G  N ° 4 4 E s q u e m a  d e r e p o s i c i o n  de d e u t e r i o  en el g a s  d e  s í n t e s i s  
por i n t e r c a m b i o  d e  H2/H2O

Es de s eñalar q u e  el agua de a l i m e n t a c i ó n  debía ser m u y  pura para 

p r o t e g e r  el c a t a l i z a d o r  del e n v e n e n a m i e n t o ,  n e c e s i t á n d o s e  además un e- 

q u i p o  gr a n d e  de r e c u p e r a c i ó n  para reducir las pérdidas de Pt en el a- 

gua de d e s e c h o  de la planta, El h0% del c o s t o  de capital e s t i m a d o  c o ­

r r espon día a la etapa de intercambio
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Cuando una m e z c l a  se destila se el i m i n a  p e r f e c t a m e n t e  el c o m p o n e n t e  

de más b a j o  pun t o  de ebullición. El h i d r ó g e n o  y el d e u t e r i o  tienen estruc_ 

turas m o l e c u l a r e s  s u f i c i e n t e m e n t e  disti n t a s  com o  para que el punto de e~ 

bul lición de un c o m p u e s t o  que c o n t e n g a  h i d r ó g e n o  difiera de aquél del mis_ 

m o  c o m p u e s t o  con uno o  más át o m o s  de h i d r ó g e n o  r e e m p lazados p o r  deuterio. 

Por e j e m p l o  el H^» HD y D2 tienen todos d i s t i n t o s  puntos de e b u l l i c i ó n  y 

la d e s t i l a c i ó n  f r a c c i o n a d a  e l i m i n a r á  p r i m e r o  luego HD y final m e n t e

V
Este m é t o d o  r e l a t i v a m e n t e  simple de s e p a r a c i ó n  de isótopos, es e! 

p r o c e d i m i e n t o  más a n t i g u o  para c o n c e n t r a r  deuterio, pu e s t o  que Urey usó 

la d e s t i l a c i ó n  f r a c c i o n a d a  de h i d r ó g e n o  en 1939 para c o n c e n t r a r  e iden­

tificar al d e u t e r i o  como un isótopo del hidrógeno.

La d e s t i l a c i ó n  de compu e s t o s  que conti e n e n  h i d r ó g e n o  com o  un p r o c £  

d i m i e n t o  para la f a b ricación  de agua pesada, ha m e r e c i d o  una especial 

a t e n c i ó n  debido a que es un p r o c e s o  simple, em p l e a  eq u i p o s  y procedimien_ 

tos bien d e s a r r o l l a d o s  y no requiere el a g r e g a d o  de susta n c i a s  que p u e ­

den ser caras, c o r r o s i v a s  o difíc i l e s  de eliminar.

C o m p a r a n d o  los v a lores de o. en el punto triple y en el punto de ebj¿ 

Ilición se ve que es p r e f e r i b l e  d e s t i l a r  a bajas presi o n e s ,  es dec i r  en 

las c e r c a n í a s  del pun t o  triple. Sin e m b a r g o  en estas c o n d i c i o n e s  se re­

q u ieren g r andes c o l u m n a s  para o b t e n e r  r elaciones de flujo s a t i s f a c t o r i a s  

y el e q u i p o  de o p e r a c i ó n  se vu e l v e  mas complejo. Se debe ad o p t a r  por lo 

tanto una p r e s i ó n  de compromiso. El diseño de c o l u m n a s  es importante 

para tener un nú m e r o  a d e c u a d o  de pla t o s  sin una e x c e s i v a  caída de presión.





II.5.2. DESTILACION DE H2





Este p r o c e d i m i e n t o  se basa en el hec h o  que los puntos de e b u l l i ­

c ión del D 2O y HD son r e s p e c t i v a m e n t e  23,5 y 22,13°K y la del 2 Q Í38°K,

e n t onces las d i f e r e n c i a s  e nt r e  las tem p e r a t u r a s  de e b u l l i c i ó n  son:

P •E .02 ' P.E .H 2 = 3 ,12°K

P . E . h d  - P-E-H2 = 1.75°K

A pesar que el h i d r ó g e n o  natural c o n t i e n e  HD y no D 2 , la d i f e r e n ­

cia de 1 ,75°K es lo s u f i c i e n t e m e n t e  gr a n d e  c o m o  para p r o d u c i r  un e n r i ­

q u e c i m i e n t o  considerable.

El factor de separ a c i ó n  a, es r e l a t i v a m e n t e  alt o  y su v a r i a c i ó n  

con la temp e r a t u r a  se m u e s t r a  er la figura 4?.

Una mez c l a  normal de isótopos de h i d r ó g e n o  c o ntendrá, DH y D 2 

con casi todo el d e u t e r i o  p r e s e n t e  en forma de HD. La figura 46 m u e s t r a  

las p r e s iones de vapor de los isótopos en función de la temperatura.

Puesto que el d e u t e r i o  e x i s t e  p r i n c i p a l m e n t e  com o  HD y la pr e s i ó n  de vapor 

del Hd está ent r e  las del H 2 y D 2 , el factor de s e p a r a c i ó n  d e p e n d e r á  de la 

relación P H 2 //pHD-

F IG.N" 45 :  COEFICIENTE DE SEPARACION PARA LA O E S T I L  ACION DE HIDROGENO._



El factor de separ a c i ó n  a, es en realidad ligeramente más bajo 

c o m o  se ve en la figura 47, que m u e s t r a  la relación ent r e  las p r e ­

siones de vapor de y HD y el factor de separ a c i ó n  elemental, en furt̂  

c i ó n  de la p r esión de vapor del (i).

5.2.2. RESEÑA H I S T O R I C A  Y A S P E C T O S  T E C N I C O S  GENERALES

La d e s t i l a c i ó n  del h i d r ó g e n o  es el más a t r a c t i v o  de los mé t o d o s  para 

p r o d u c i r  agua pesada por des t i l a c i ó n ;  cerca del 90% del d e u t e r i o  puede 

ser e c o n ó m i c a m e n t e  r e c u p e r a d o  y c o m o  la ret en ció n de líquido en la c o l u m ­

na es baja, las c o n d i c i o n e s  de e q u i l i b r i o  se a l c a n z a n  en poc o  tiempo.

En 19^1 Ure y  y c o l a b o r a d o r e s  de la U n i v e r s i d a d  de C o l u m b i a  e v a l u a ­

ron el pr o c e s o  y j u n t o  con ingenieros de la firma Dupont d i s e ñ a r o n  una 

planta pi l o t o  para producir 15 t/año de agua pesada. Ellos p r o p u s i e r o n  

que el producto, HD, fuera q u e m a d o  para p r o p o r c i o n a r  la a l i m e n t a c i ó n  

a una unidad de e l e c t r ó l i s i s  que c o n c e n t r a t a  el d e u t e r i o  hasta 99.8%.

El m é t o d o  fue c o n s i d e r a d o  p r o m i s o r i o  por el p r o y e c t o  M a n h a t t a n  

(1 9 4 3 ) i pero d e b i d o  a la falta de e x p e r i e n c i a  en ingeniería a t e m p e r a ­

turas e x t r e m a d a m e n t e  bajas, no se c o n s t r u y ó  n i nguna planta (2).

En Alemania, en 1949, Cl u s i u s  y Starke d i s e ñ a r o n  una instalación 

para la p r o d u c c i ó n  en gran escala, según se e s q u e m a t i z a  en la figura 48.

El h i d r ó g e n o  natural c o n t e n i e n d o  0, 0 2 8 %  de HD a una p resió n li g e r a ­

me n t e  superior a la atmosférica se enf ría  hasta su pu n t o  de rocío (alre­

ded o r  de -252°C) y a l i m e n t a  la torre p r i maria de d e s t i lación. En esta 

torre se fracc i o n a  en un p r o d u c t o  de ca b e z a  s u s t a n c i a l m e n t e  libre de HD 

y un p r o d u c t o  de cola que c o n t i e n e  ent r e  un 5 a 10% de HD, que a l i m en ta  

la m i t a d  super i o r  de una torre de d e s t i l a c i ó n  secundaria, don d e  el f r a c ­

c i o n a m i e n t o  se c o m p l e t a  en un p r o d u c t o  de cola de HD casi puro. Este HD 

es c a l e n t a d o  a la temp e r a t u r a  a m b i e n t e  en un intercambiador de calor y 

p a s a d o  a través de un reactor de intercambio c a t a l í t i c o  d o n d e  se e q u i l i ­

bra la me z c l a  de H^, HD y D 2 . El p r o d u c t o  de esta reacción es e n f r i a d o  

a la temp e r a t u r a  del n i t r ó g e n o  líquido, a l i m e n t a  la mit a d  inferior de
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FIG N2 -2; D IAGRAMA DE FLUJO DE UNA PLANTA DE DESTILACION DE HIDRO­

GENO PARA PRODUCCION DE DEUTERIO DISEÑADA POR CLUSIUS Y STARKE



la torre s e c u n d a r l a  y se fracc i o n a  en un p r o d u c t o  de cabeza de HD, y 

un p r o d u c t o  de cola que es d e u t e r i o  puro. Este se c a l i e n t a  a t e m p eratura 

a m b i e n t e  en un intercamblador de calor y c o n s t i t u y e  el p r o d u c t o  final de 

la planta. El p r o d u c t o  de cabeza, HD +  H 2 , a l i m e n t a  la parte s u p e r i o r  de 

la torre secun d a r i a  para la r e c u p e r a c i ó n  de HD.

El calor n e c e s a r i o  para c a l e n t a r  estas torres se p r o v e e  por una c o ­

rr i e n t e  de h i d r ó g e n o  c o m primido, libre de HD, que se c o n d e n s a  en los c a ­

lentadores a serp e n t i n a  localizados en el s u m i d e r o  de las torres. El h i ­

d r ó g e n o  c o n d e n s a d o  líbre de HD, es e n t o n c e s  usa d o  c omo reflujo en la 

par t e  superior de la torre p r i m a r i a  (3 ),

En Francia, el CEA usó d i s e ñ o  bás i c o  y c o n s t r u y ó  dos p l antas para 

p r o d u c i r  0,1 y 2 toneladas de agua pesada por año, Esta ditima, u b i c a d a  

en Tolouse, f u n cionó des d e  f e b r e r o  de 1957 hasta abril de 1961 , Tr a t a b a  

If.OOO Nm^/h de gas de síntesis  que e n t r a b a n  a una p r esión de 230 ATA,

Uno de los p r i n c i p a l e s  o b j e t i v o s  de esta planta fue o b t e n e r  los datos 

n e c e s a r i o s  para el d i s e ñ o  de una pl a n t a  industrial que p r o d u j e r a  30 a 

50 t de agua pesada por a ñ o  (A).

En Rusia, Ma l k o v  y c o l a b o r a d o r e s  d e s c r i b i e r o n  el t r abajo e f e c t u a d o  

para d e s a r r o l l a r  el p r o c e s o  de d e s t i l a c i ó n  de hidrógeno, Se c o n s t r u y e ­

ron dos pl a n t a s  p i l o t o  u s a n d o  com o  a l i m e n t a c i ó n  h i d r ó g e n o  r e l a t i v a m e n ­

te pur o  en una y gas de síntesis en la otra. Con la ayuda de la informa_ 

ción o b t e n i d a  en estos e s t udios p r e l i m i n a r e s ,  se c o n s t r u y ó  una planta 

industrial cap a z  de p r o d u c i r  varias toneladas de agua pesada por año 

(como HD al 10%) (5).

En Suiza, la Sulzer Brothers c o n s t r u y ó  en la Emser W e r k e n  A.G. de 

Domat / E m s  una pl a n t a  piloto, En e lla se usa c o m o  m a t e r i a  p r i m a  agua aa 

tural e n r i q u e c i d a  siete veces en d e u t e r i o  por el e c t r ó l i s i s .  La m e z c l a  

de h i d r ó g e n o  y d e u t e r i o  r e s u l t a n t e  se enfría a 2 3”K y se llcda. Se pasa 

la m e z c l a  a una c o lumna rec t i f i c a d o r a  tipo Kuhn en la que a 2 3 ® K  se eji 

r iquece en d e u t e r i o  unas c u a t r o c i e n t a s  veces. El p r o d u c t o  así o b t e n i d o  

se quema con o x í g e n o  y el agua formada pasa a una segunda c o lumna de 

Kuhn d o n d e  el agua se c o n c e n t r a  al 99,8%, La p r o d u c c i ó n  fue de un litro 

por hora y la instalación est ab a p r o v i s t a  de c o m p r e s o r e s  de impulsión



exentos de a c e i t e  y de turbinas de alta v e l o c i d a d  para la e x p a n s i ó n  del 

hidrógeno, La a i s l a c i ó n  térmica se e f e c t u ó  m e d i a n t e  a l t o  vacío, (6)

En A l e m a n i a  la firma Linde A.G., c o n s t r u y ó  para la F a r b w e r k e  Hoechst 

una planta pi l o t o  capaz de p r o ducir cerca de 4 t/a de agua pesada tratan 

do gas de sí ntesis (alrededor de 70% y 30% de s a t u r a d o  de humedad 

a 20 a t m ó s f e r a s  de p r esión y 303*K, (7),

En la India (Nangal), se halla la planta más g r a n d e  de produ c c i ó n  

de agua pesada por este método: 1 k t/a (7),

En todas las plantas de d e s t i l a c i ó n  de h i d r ó g e n o  se requieren t é c ­

nicas e s p e c i a l e s  de a i s l a c i ó n  para evi t a r  p é r didas de r e f r i g e r a c i ó n  y 

el h i d r ó g e n o  deb e  ser p u r i f i c a d o  para p r e v e n i r  s o l i d i f i c a c i o n e s  en las 

supe r f i c i e s  que intercambian calor,

Bayley y ot r o s  y A.D. Lit tle investigaron los p r o b l e m a s  de a i s l a ­

ción y p u r i f i c a c i ó n  del gas de a l i m e n t a c i ó n  y llegaron a las s iguientes 

c o n c l u s I o n e s :

1) Que el n i t r ó g e n o  se c o n d e n s a  com o  niebla bajo cond i c i o n e s  de flujo 

turbulento, Debe ser c o l o c a d o  un fi l t r o  ant e s  de los I n t e rca mb iad o- 

res de calor r e v ersibles para e l i m i n a r  est e  nitrógeno,

2) El m e j o r  tipo de a i s l a c i ó n  c o n s i s t e  en un recinto interno lleno de 

pol v o  de sil lea aerogel en a t m ó s f e r a  de h i d r ó g e n o  y un recinto e x ­

terno lleno de polvo de p erlita en a t m ó s f e r a  de n i t r ó g e n o  (8),

Hay que tener en cuenta además q u e  el h i d r ó g e n o  e x i s t e  en dos for_ 

mas: o r t o  y para. A temp e r a t u r a  a m b i e n t e  el h i d r ó g e n o  está f ormado por 

7 5 % de o rto y 25% de para, pero a -235°C es todo p a r a - h i d r ó g e n o ,  La 

c o n v e r s i ó n  de o r t o  a para es e x o térmica, de m o d o  que, si la m e z c l a  n o £  

m a l m e n t e  p r e s e n t e  a tem p e r a t u r a  a m b i e n t e  es e n f r i a d a  hasta esa tempera_ 

tura, se d e s p r e n d e  s u f i c i e n t e  calor y se e v a p o r i z a  todo el hidrógeno.

Por lo tanto deben ser tomadas a l gunas p r e c a u c i o n e s  para ev i t a r  el coji 

tac t o  del h i d r ó g e n o  líquido con sust a n c i a s  que pueden c a t a l i z a r  esta 

reacción. Se ha e n c o n t r a d o  que s u sta ncias para y f e r r o m a g n é t ¡ c a s  ac t ú a n  

com o  c a t a l i z a d o r e s  (9).

Por o tro lado c u a n d o  se d estila h i d r ó g e n o  en c o n c e n t r a c i ó n  natural



se c o n c e n t r a  HD, pero, d e b i d o  a las bajas t e m p e r a t u r a s  se p r o d u c e  des p r o  

po r c i o n  a Hj y D ? (10).

Por dic h a  razón, el p r o d u c t o  de la d e s t i l a c i ó n  que c o n t i e n e  un 90 % 

de HD , s e  c a l i e n t a  a temp e r a t u r a  a m b i e n t e  y pasa a través de c a t a l i z a d o r e s  

d o n d e  se p r o d u c e  la equi 1 ibración de HD y D 2 , de a c u e r d o  a la siguien_ 

te reacción:

2HD i  h 2 +  d 2

Señal e m o s  que en este tipo de plantas, el h i d r ó g e n o  e l e c t r o l í t i c o  es 

la a l i m e n t a c i ó n  m a s  c o n v e n i e n t e  por ser el m á s  puro| p e r o  la e l e c t r ó l i s i s  

no es un m é t o d o  e c o n ó m i c o  para p r o d u c i r  h i d r ó g e n o  en m u c h o s  países, Puede 

us a r s e  gas de síntesis a m oniacal, p ero en ese caso, se n e c e s i t a n  i n s t a l a ­

ciones a d i c i o n a l e s  de pur i f i c a c i ó n ,

A pesar de los c o n s i d e r a b l e s  p r o g r e s o s  técnicos, tanto en el p r o y e c ­

to c o m o  en la c o n s t r u c c i ó n  y e q u i p a m i e n t o  de plantas, la d e s t i l a c i ó n  de 

h i d r ó g e n o  a t e m p e r a t u r a s  c e r c a n a s  a los 20®K, no ha c o n d u c i d o  todavía a 

la in stalación de p lantas de agua pes ad a en g ran escala, Prueba de e llo 

es que en n inguna de las p l a n t a s  c i t a d a s  la p r o d u c c i ó n  supera las 15 t/a,

5-2.2.1. P r o c e s o  Linde

5-2.2.1.1. Planta pi l o t o  para Fabwe r k e  H o ech st  (7 )

La planta c o n s t r u i d a  para la cit a d a  firma e n t r ó  en o p e r a c i ó n  en 1958 

y usó c o m o  fu e n t e  de d e u t e r i o  gas de s í n tesis para la p r o d u c c i ó n  de amonía^ 

co, D espués de la etapa de lavado con agua a presión, e s t e  gas de síntesis 

se u t i l i z a  s a t u r a d o  de humedad, a una p r e s i ó n  de 20 a t m ó s f e r a s  y a una tern 

p e r a t u r a  de 3 0 3“K, M o s t r a d o  de una m a n e r a  sim p l i f i c a d a ,  est e  p r o c e s o  c o m ­

p r e n d e  los s i g u i e n t e s  pasos (ver figura **9).

1) S e p a r a c i ó n  de los c o m p o n e n t e s ,  que no son hidrógeno, del gas de sínt esis 

por m e d i o  de c o n d e n s a c i ó n  y c o n g e l a m i e n t o .

2) S e p a r a c i ó n  del d e u t e r i o  por r e c t i f i c a c i ó n  del h i d r ó g e n o  líquido,

3) Q u e m a d o  del d e u t e r i o  p r o d u c i d o  par a  o b t e n e r  agua pesada,

*4) P r o c e s o  de r e f rigeración,



El pr o c e s o  de refri ge rae¡ón se hace en e ta pa s en las s iguientes con_ 

s i deraciones: para la s e paración de d e u t e r i o  por m e d i o  de la dest i l a c i ó n  

de h i d r ó g e n o  se n e c esita un ciclo de hidrógeno, el cual s u m i n i s t r a r á  la 

c a n t i d a d  de reflujo requerida y además, se utili z a r á  para r e frigeración 

por e f e c t o  J o u l e -Thompson, y ésta depende de un pre-enfri a m i e n t o , el cual 

es s u m i n i s t r a d o  por un ciclo de nitrógeno.

0 sea que el p r o c e s o  de refrige r a c i ó n  se realiza por un si s t e m a  en 

ca s c a d a  formado por:

1) Intervalo de temp e r a t u r a  entre 300 - 95°K;

Por e x p a n s i ó n  en una turbina del gas de síntesis.

2) Intervalo de temp e r a t u r a  entre 300 - 65°K;

Por e x p a n s i ó n  J o u l e - T h o m p s o n  del ciclo de nitrógeno.

3) Intervalo de t e m peratura en t r e  65 - 25°K;

Por e x p a n s i ó n  J o u 1e - T h o m p s o n  del ciclo de hidrógeno.

Al cabo de dos años de funcionamiento, la planta fue parada debido 

a la poca r e n t a bilidad del proceso, que se a t r i b u y ó  a su p e q u e ñ a  capac_i_ 

dad de p r o d u c c i ó n  ( a p r o x imadamente k t / a ) . La c o ncepción técnica de la 

planta de H o e c h s t  fue s a t i s f a c t o r i a  y se adoptó, en lo posible, para la 

pl a n t a  de agua pe s a d a  en Nangal, India.

5.2.2.1.2. Planta de Nangal

Esta planta usa como fuente de d e u t e r i o  5-000 Nm^/h de h i d r ó g e n o  

e l e c t r o l í t i c o  e n r i q u e c i d o  en d e u terio unas 3 veces respecto de su contenj_ 

do natural. C o n t r a r i a m e n t e  al diseño del p r oceso de la planta de Hoechst, 

la de Nangal no tiene turbina de e x p a n s i ó n  en el gas de a l i m e n t a c i ó n  ni 

s e p a r a c i ó n  de nitrógeno. No o b s t a n t e  el s u m i n i s t r o  de refrige r a c i ó n  por 

me d i o  de los ciclos de h i d r ó g e n o  y n i t r ó g e n o  se c o n serva (figura 50).

Desc r i p c i ó n  del proceso: El gas de a l i m e n t a c i ó n  después de ser c o m p r i m i d o  

pasa a través de dos rellenos e s p e c i a l e s  ("EVASIL" y " D E 0 X 0 " ) y  luego es 

e n v i a d o  a dos series de regeneradores. En la pr i m e r a  es e n f r i a d o  hasta 

65°K y en la s e gunda hasta 30°K; en esas condiciones se e l i m i n a n  p r á c t i ­

ca m e n t e  todas las impurezas que a c o m p a ñ a n  al h idrógeno. Este h i d r ó g e n o  

p u r i f i c a d o  pe n e t r a  en el s istema de d e s t i l a c i ó n  que lo c o n c e n t r a  hasta
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9 9 > 8 %  D^- Este d e u t e r i o  se hace r eaccionar c a t a l í t i c a m e n t e  con o x í g e n o  

puro, para p r o d u c i r  agua pesada al 99.8%, al est a d o  de vapor que luego 

se c o n densa por e n f r i a m i e n t o  con amoníaco. El p r o d u c t o  final es a l m a c e ­

nado en tambores de acero inoxidable en atm ós f e r a  de o x í g e n o  después de 

d e t e r m i n a r s e  su pH, c o n d u c t i v i d a d  y c o n c e n t r a c i ó n  de deuterio en instrij 

men t o s  de registro continuo.

Ap a r t e  de las instalaciones para la e l e c t r ó l i s i s  y la produ c c i ó n  

de D^O, la planta de Nangal tiene una para separación de aire y otra de 

s í n tesis de NH^. De esta forma se p ueden realizar los ciclos de h i d r ó ­

geno y n i t r ó g e n o  y cu b r i r  las posibles pérdidas.

Para a u m e n t a r  la aislacíón, los componentes 

se c o l o c a r o n  dentro de dos recintos c o n c é ntricos 

lana de e s c o r i a  y p uestos bajo a t m ó s f e r a  de: uno 

d r ó g e n o  y o t r o  (bloque externo) de nitrógeno.

5 .2.2.1.3- A n á l i s i s  c r í t i c o  del proceso

Tan t o  en la planta Hoechst como en ia de Nangal, se utiliza para se_ 

pa r a r  el d e u t e r i o  del h i d r ó g e n o  un sistema de des t i l a c i ó n  formado por tres 

columnas. La p r i m e r a  de T60 platos (llamada columna de p r e c o n c e n t r a c f o n  HD) 

es la que lleva la con c e n t r a c i ó n  natural (del orden de p p m ) , hasta un k% de 

HD, y c o n s t i t u y e  la parte del p r oce so  que requiere los m a y o r e s  gastos de 

en e r g í a  e instalaciones. Para reducir esos costos a un mí n i m o  se ha r e c u r n .  

do a una r ectifi c a c i ó n  de m ú l t i p l e  ef e c t o  m e d i a n t e  tres etapas a 3,2; 2 y 

1,2 a t m ó s f e r a s  respectivamente, interconectadas m e d i a n t e  c o n d e n s a d o r e s  - 

vapor  i z a d o r e s .

Este diseño p e r m i t e  reducir la relación de reflujo a p r o x i m a d a m e n t e  a 

la unidad, con la c o n s i g u i e n t e  reducción de; los gastos de Inversión y o p e ­

ración. La se g u n d a  columna (columna HD) de unos cuarenta platos, es al imeji 

tada con líquido al HD, p r o v e n i e n t e  del fondo de la tercera et a p a  de la 

p r i m e r a  colum na y lo e n r i q u e c e  hasta el 9 0 %  HD. Una tercera c o l u m n a  (colum 

na D2 ) de n oventa platos c o n c e n t r a  esta me z c l a  hasta 99. 8 %  de •

La planta  de Nangal que funciona desde 1962 ha p e r m i t i d o  a c u m u l a r  una 

gran e x p e r i e n c i a  (7) (10) y (11).

fríos de la instalación 

(coid boxes) llenos de 

(bloque interno) de h_i_



Algunos puntos dignos de c o n s i d e r a r  son los siguientes:

a) La instalación funciona, en promedio, más de 8.000 h/año, h a b i e n d o  

llegado a o p e r a r  quince meses sin interrupción.

b) Para el m a n t e n i m i e n t o  de la planta es n e c e s a r i o  parar unas tres se^ 

manas por año, lo que hace que los costos de m a n t e n i m i e n t o  sean ba_ 

jos. Además, por razones de seguridad, es n e c e s a r i o  e l i m i n a r  el oxí_ 

geno (1,1 kg/mes), que ju n t o  con el n i t r ó g e n o  (6,6 kg/mes) se d e p o ­

sita en la instalación. Como dato ilustrativo señalemos que el oxj[ 

gen o  a c u m u l a d o  en un mes e q u i v a l e  p o t e n c i a l m e n t e  en p r e s e n c i a  de 

h i d r ó g e n o  a 1,15 kg de TNT.

c) Es un pr o c e s o  limpio, simple, se g u r o  y no tiene problemas de m a t e - 

ríales. No hay pro blemas de corrosión. Posee un p e q u e ñ o  n úm e r o  de 

partes mó v i l e s  y sólo requiere c o m presores y turbinas convencional^

1 e s .

d) Las d e p o s i c i o n e s  del n i t r ó g e n o  líquido pueden causar i n c o n v e n i e n ­

tes m e c á n i c o s  en varios c o m p o n e n t e s  como: válvulas, cañerías, etc. 

Pero como el n i t r ó g e n o  sólido no se adhiere al metal, puede ser 

fáci l m e n t e  removido por m e d i o s  mecánicos.

e) La p u r i f i c a c i ó n  del h i d r ó g e n o  c o n s t i t u y ó  el principal problema, pe_ 

ro pudo ser f á cilmente r e s u e l t o  de varias formas: por adsor c i ó n  so 

bre silica-gel a la t e m peratura del n i t r ó g e n o  líquido, por m e d i o  de 

regener a d o r e s  fríos parecen ser igualmente e f i c i e n t e s  para la el tm_i_ 

n a c i ó n  del o x í g e n o  y el nitrógeno. En efecto, el o x í g e n o  y el nitro 

geno residuales, después de la p u r i f i c a c i ó n  en ambos sistemas varía 

e nt r e  0,05 a 0,15 ppm y 0,1 a 0,6 ppm, respectivamente.

f) El tamaño de las columnas de dest i l a c i ó n  y los requeri m i e n t o s  de re_ 

flujo y r e frigeración son los que deterriinan los costos de capital

y de o p e r a c i ó n  de una p l a n t a  de dest i l a c i ó n  de hidrógeno.

g) Un a n á l i s i s  de c o nsumo de e n e r g í a  ha revelado la s i g u i e n t e  distribu^ 

c i ó n :

- C ompresión de la corri e n t e  de a l imentación: 19%

- Compr e s i ó n  del reciclo de hidrógeno: 45%

- Sistema de r e f r i g e r a c i ó n : 36%

h) La e x p e r i e n c i a  a d q u i r i d a  y los cálculos realizados demo s t r a r o n  que 

la d e s t i l a c i ó n  de h i d r ó g e n o  es un pr o c e s o  e x t r e m a d a m e n t e  flexible 

desde el pun t o  de vista o p erativo. Así por ejemplo, aún cuando no



se d i s ponga de gas de a l i m e n t a c i ó n  para el proceso, la planta pue d e  ser 

m a n t e n i d a  en régimen por un p e r í o d o  m á x i m o  de diez a doce horas y por 

un pe r í o d o  indefinido si se cuenta con un s u m i n i s t r o  de h i d r ó g e n o  y nj_ 

t r óge no para c u b r i r  las pérdidas n o r m a l e s  de la planta,

i) La c a p a c i d a d  de a l i m e n t a c i ó n  y p o r  lo tanto la p r o d u c c i ó n  de la planta, 

pueden a u m e n t a r s e  respecto de los datos del proyecto, 

j) La e f i c i e n c i a  de recuperación del pr o c e s o  es del 90%. Con un m e j o r  m a ­

ne j o  de las p é r d i d a s  de HD, e sto podría ser mejorado, 

k) Existe la p o s i b i l i d a d  de p r o d u c i r  helio en caso de que  se ut i l i c e  gas 

natural para p r o d u c i r  el gas de síntesis,

l) En lugares donde la en e r g í a  es barata, una planta de agua pesada b a s £  

da en e ste p r o c e s o  puede integrarse con una pl a n t a  de a m o níaco de a l ­

rededor de cien toneladas por día, pues tanto los costos de inver­

sión com o  los de p r o d u c c i ó n  se e s t i m a n  c o m p e t i t i v o s  en la p r e sente 

e t a p a  de desarrollo.

5.2.2.1.Í». P r o y e c t o  de una planta de 105 t/a

Sobre la base de la e x p e r i e n c i a  a d q u i r i d a  en las p l antas de Hoechst 

y Nangal (primera genera ció n),  la Linde A.G. ha e l a b o r a d o  un p r o y e c t o  tne_ 

j o r a d o  (segunda generación) par a  el trat a m i e n t o  de 177-000 N m 3 /h de gas 

de síntesis a 300°K y 25 ATA, a c o p l a d o  a una pl a n t a  de síntesis a m o n i a ­

cal de 1.500 t/d. La instalación p r o d u c i r í a  unas 100 toneladas de agua 

pesada por año, s u p o n i e n d o  que la c o n c e n t r a c i ó n  de HD en el h i d r ó g e n o  

u t i l i z a d o  es de por lo menos 250 ppm. (7 ).

La d e s i g n a c i ó n  de segunda g e n e r a c i ó n  se debe a las p r o f u n d a s  m o d i ­

f icaciones introducidas. En efecto, en el p r o y e c t o  menc i o n a d o ,  los re­

q u e r i m i e n t o s  totales de r e frigeración en el intervalo de 300 a 25°K, 

son e x c l u s i v a m e n t e  c u b i e r t o s  por turbinas de e x p a n s i ó n  de h i d r ó g e n o  con 

la c o n s i g u i e n t e  e l i m i n a c i ó n  del cic l o  del n i trógeno, lo que signi f i c a  

s i m p l i f i c a c i ó n  en las m a q u i n a r i a s  y en la o p e r a c i ó n  de la planta, con 

la c o n s i g u i e n t e  reducción de costos. Esas turbinas o p e r a n  en la línea 

de a l i m e n t a c i ó n  (Ver figura 51).

Las m e j o r a s  p r o p uestas, apa r t e  de la citada p r e c e d e n t e m e n t e  son:



a) En el d i s e ñ o  anterior, la p r o d u c c i ó n  de r e f r i g e r a c i ó n  en el ci c l o  de 

h i d r ó g e n o  requería una en e r g í a  de c o m p r e s i ó n  para una p r esión de suc 

ción en el compresor, de a p r o x i m a d a m e n t e  una a t mósfera, en esas c o n ­

diciones, como todo el pr o c e s o  que se v e r i f i c a  a baja presión, se ne 

c e s i t a b a n  grandes instalaciones para o b t e n e r  las v e l o c i d a d e s  de f l u ­

jo satisfa c t o r i a s ;  además la o p e r a c i ó n  de los eq u i p o s  se hacia más 

compleja, Estos inconvenientes fueron e l i m i n a d o s  a u m e n t a n d o  la p r e ­

sión en las tres etapas de la c olumna de p r e - e n r i q u e c i m i e n t o  HD a 

4,5; 3,2 y 2,2 ATA. Esta v a r iante s i g n i f i c ó  una d i s m i n u c i ó n  en la r £  

lación de c o m p r e s i ó n  del gas de reflujo, con el c o n s i g u i e n t e  ah o r r o  

de e n e r g í a  en el c o m p r e s o r  de reflujo.

b) S i m p l i f i c a c i ó n  del sistema de a i s l a c i ó n  térmica r e e m p l a z a n d o  los dos 

recintos c o n c é n t r i c o s  de las instalaciones a n t e r i o r e s  por uno solo 

en a t m ó s f e r a  de h i d r ó g e n o  (7).

3
Los 177.000 Nm /h de gas de síntesis, a l i m e n t a n  el p r o c e s o  a una 

pr e s i ó n  de 25 ATA y a una t e m peratura de 300°K si e n d o  pr i m e r o  secado por 

a d s o r c i ó n  en Por s u b s i g u i e n t e  e n f r i a m i e n t o  del gas de s í n tesis en m  

t e r c a m b i a d o r e s  a c o n t r a c o r r i e n t e  2̂ , 3_, 4., _5 hasta 66°K los comp o n e n t e s  

que no son hidrógeno: CO^, CH^, CO, y (un total de 42. 0 0 0  Nm^/h) se 

s eparan en forma sólida y líquida hasta un c o n t e n i d o  residual pequeño.

A una temp e r a t u r a  de 66°K y una p r esión de 24 ATA este gas 

(135.000 Nm^/h) todavía c o n t i e n e  un 2% de (CO + N ^ ) , en forma gaseosa, 

y se c a l ienta  en el i n t ercambiador a c o n t r a c o r r i e n t e  4̂  hasta una t e m ­

p e r a t u r a  de 90°K y e n v i a d o  luego a la e ntrada de una t u rbina ]_ que lo 

ex p a n d e  hasta una p resión de 8 ATA, m i e n t r a s  realiza trabajo. A una 

te m peratura de 65°K el gas ent r a  en los r e g e n e r a d o r e s  8 y se enfría 

hasta 30°K con s i m u l t á n e a  s e p a r a c i ó n  de las canti d a d e s  r e siduales de

CO y N en forma sólida. T e n i e n d o  en c u e n t a  las p é r d i d a s  de ci e r r e  del

3
regenerador, 125.000 Nm /h de h i d r ó g e n o  de síntesis, se c a l i entan en el 

interca m b i a d o r  a c o n t r a c o r r i e n t e  9. hasta 36°K y luego e x p a n d i d o s  en la 

turbina J_0 de 8 a 4 ATA, m i e n t r a s  realiza trabajo. A una temp e r a t u r a  de 

28°K entra en la eta p a  de baja p r e s i ó n  de la c olumna de preenriquecimien_ 

to HD J_2. Esta a u menta la c o n c e n t r a c i ó n  de tres pasos, desde un conten_i_ 

do del ord e n  de ppm en el H^ del gas de síntesis  que entra, hasta cerca 

del 4% en HD en el s u m i d e r o  de la etapa de me n o r  presión. Una parte de



Fig.N° 51 DIAGRAMA DEL PROCESO DE UNA PLANTA DE AGUA PESADA POR DESTILACION DE
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la c o r r i e n t e  fluye de este sumidero a la columna HD _1¿ donde tiene lugar 

un e n r i q u e c i m i e n t o  hasta cerca del 30%  de HD. Para la recuperación de dei¿ 

terio puro, se saca una corri e n t e  en forma gaseosa del sumidero de la c o ­

lumna HD, se c a l i e n t a  a t e m p era tu ra a m b i e n t e  en el i n t ercambiador a contra 

c o r r i e n t e  J_5., se c o m prime en el c o m p r e s o r  2_3, y e q u i l i b r a  c a t a l í t i c a m e n t e  

en el reactor 24_ para dar 32% de 46% HD y 2 2% Después de e n f r i a r s e  

en el intercambiador e sta me z c l a  se introduce en el último paso de d e ¿  

ttlación: la c o lumna D~ J_4 en la figura. De esta última se o b t i e n e n  14,7 

Nm /h de D^ al 99 , 8 %  de D / D + H  que después de c a l e n t a r s e  en el intercambia^ 

dor se queman con ox í g e n o  puro en p r e s e n c i a  de un c a t a l i z a d o r  en el 

reactor 2jS, para dar 13,1 kg de agua pesada por hora. Para o b t e n e r  una 

c a n t i d a d  s u f i c i e n t e m e n t e  grande de r e flujo líquido en la c o lumna de p r e ­

e n r i q u e c i m i e n t o  HD es n e c e s a r i o  o p e r a r  un ci c l o  de hidró g e n o  de

132.000 Nm^/h. El h i d r ó g e n o  de síntesis y el h i d r ó g e n o  del ciclo fluyen 

s e p a r a d a m e n t e  hacia las columnas de destilación, pero salen juntos en la 

parte s u p e r i o r  de la columna de p r e - e n r i q u e c i m i e n t o  HD 12, a una tempera 

tura de 2 3 ,3°K y una presión de 2,2 atmósferas.

Después de calen t a r s e  hasta 29°K en los intercambiadores a c o n t r a ­

c o r r i e n t e  _16. y 1 1 , la c a n t i d a d  total de 257-000 Nm^/h de h i d r ó g e n o  se S £
O 7

paran en 125-000 Nm /h de hidró g e n o  de síntesis y 132.000 Nm /h de h t dro_ 

geno de cic l o  en los regeneradores fríos J3, por parcial c a l e n t a m i e n t o  

del gas en dos pasos. En el primer paso el h i d r ó g e n o  de síntesis a b sorbe 

de n u e v o  las cant i d a d e s  c o ngeladas de C0 y N 2 - En el s e g u n d o  p aso el N 2 

y C0 residuales subliman en el h i d r ó g e n o  del ciclo.

3
En el e v a p o r a d o r  a b i e r t o  de super f i c i e  5., los 42.000 Nm /h de N2>

C0 y CH^ se agregan al h i d r ó g e n o  de síntesis. Los c o m p o n e n t e s  líquidos 

que no son h i d r ó g e n o  fluyen del s e p a r a d o r  6_, se e v a poran  y son absorbj_ 

dos por el h i d r ó g e n o  que fluye en c o n t r a c o r r i e n t e .  Después de en f r i a r  

al h i d r ó g e n o  de cic l o  en el intercamb iador 2_1_, los 1 77-000 Nm^/h de gas 

de s í n tesis se calientan en los i n t e r c a mbiadores 3 y 2_, hasta cerca de 

la t e m peratura ambiente, siendo final m e n t e  recomprimidos de 2 a 25 ATA 

en el c o m p r e s o r  2 Por lo tanto, e x c e p t o  el c o n t e n i d o  de HD extraído, 

el gas de síntesis tiene de nuevo las c o n d i c i o n e s  iniciales con que en_ 

tró en e ste proceso.



Los 132.000 N m 3 /h de h i d r ó g e n o  de ciclo se calientan en el reg e n e ­

rador 8̂  hasta 64°K. P o s t e r i o r m e n t e  este gas alcanza una temp e r a t u r a  c e r ­

cana a la del agua de e n f r i a m i e n t o  en los intercambiadores de cal o r  22^ y 

1 9 , y se c o m p r i m e  de 2 a 7,2 ATA  en el c o m p r e s o r  Jl_8, y luego n u e v a m e n t e  

e n f r i a d o  en el intercambiador |9_.

A una te mp e r a t u r a  de 100°K el ciclo de h i d r ó g e n o  es p u r i f i c a d o  por 

a d s o r c i ó n  en el a d s o r b e d o r  20_ y de esa forma liberado de N^ y CO residua^ 

les a d s o r b i d o s  en el grupo  rege n e r a d o r  J3. Después de un p o s t e r i o r  enfria^ 

mie n t o  hasta 29°K en los i ntercambiadores 2J_, 22_, j3, 9. y JJ_, el hidróge_ 

no del cic l o  se licúa en los e v a p o r a d o r e s  de la sección de d e s tilación 

a una p r esió n de 6,5 ATA. La m a y o r  par t e  del c o n d e n s a d o  del hidró g e n o  

de ciclo a l i menta como reflujo la etapa de baja pr e s i ó n  de la c o lumna 

de p r e - e n r  iquecimiento HD |2_, y sólo una p e queña parte se e v a p o r a  en el 

c o n d e n s a d o r  de la columna D^ y se une con la c o r r i e n t e  de hidró g e n o  

de síntesis (agotada en deuterio) que sale por la parte superior de la 

c o l u m n a  de p r e - e n r i q u e c i m i e n t o  HD 1_2_ (7) ■

El c o n s u m o  e s p e c í f i c o  de en e r g í a  en una instalación de este tipo es 

de 2. A 0 0  kWh/kg de agua pesada. Por lo tanto, la poten c i a  instalada m í ­

nima para el p roceso será de 31,5 MW s u p o n i e n d o  una p r o d u c c i ó n  de 105 t 

de agua p e s a d a p o r  año y un tiempo anual de f u n c i o n a m i e n t o  de 8.000 h o ­

ras (7).

5.2.3. C O M P A R A C I O N  CON OTROS PROCESOS DE D E S T I L A C I O N  DE HIDRO G E N O

En la tabla 11 se c ompara el p r oceso Linde con a q u e l l o s  p u estos a 

pu n t o  por los s o viéticos y por L'Air L i q u i d e  francesa. Las dos últimas 

co l u mnas  se refieren al p r o y e c t o  de insta'ación m e n c i o n a d o  (105 t D2 0 /a) 

y a una p r o p u e s t a  e f e c t u a d a  por Linde a la C.N.E.A. en 1970.

La mayor e s c a l a  de producción, la u t i l i z a c i ó n  de turbinas de e l e ­

vada c a p a c i d a d  para la expan s i ó n  del h i d r ó g e n o  y el au m e n t o  de presión 

del gas fluyente en la col umna primaria, est á n  ent r e  las prin c i p a l e s  

razones de la n o table dism i n u c i ó n  del c o n s u m o  e n e r g é t i c o  respecto de 

los sovié t i c o s  y de los franceses, en cuyas instalaciones los requerj_ 

m i entos o s c i l a n  ent r e  *1.000 y 6. 000 kWh/kg de D 20 (*t) , (5) y (13)*



Pa rámet ros
Instalación 

Sov i ét i ca
Air Liquide

L i nde

Nanga 1 Proyecto 

105 T.

Oferta a 

C.N.E.A. 
en 1970

P roducc ion 

D 2O (t./año)

k 2 11» 105 13

A 1 i me n t a c  ión

H i drógeno 

e !ect r o 1í 

t i co

Gas de 

S íntes i s

Gas de 

Síntes i s 

(600 a 

800 ppm 

de HD)

Gas de 

Síntes i s

Gas de 

S íntes is

C a n t¡dad 
(Nm 3/h .)

4.000 i*. 000 5.900 180.000 23.600

Pres ión 

(a tm)

2-k 230 25 25 22

Re 1a c ¡ón 

Ref 1 ujo
2-2,5 - 1 . 1 1

Presión de 

r e f 1ujo 

(a tm)

5-6 1 5-kQ 50 10 10

Refr i ge rae ión

-Ciclo N H 3 

-Ciclo

~ Expans ión H 2

T u rbIna  H 2 

Expans i ón

h 2 .

Turb i na 

Ciclo

n 2

Expari- 

s i ó n H 2

Tu rbina H- Turbina H 2

R e f 1ujo

-Ciclo N 2 

'Expans ión H 2

Tu rbina H 2 

Expans i ón

h 2

Ciclo N 2

Expans iór 

h 2

Turbina H2 Turbina

Pu r i f i cae ión 

Final :
Adso re ión

1n tercam- 

b i adores

R e g e n e ­

radores

R e g e n e r a ­

dores

R e g e n e r a d o ­

res

C o nsumo de 

Potenc i a 

K W h / k g . D20

5 .000-5 -500 k. 000 - 6.000
1.450- 

2.000
2.400 3-000



En resumen, cada instalación de síntesis de a m o n í a c o  es una fuente 

potencial de deuterio. Usando est e  método, la recuperación de d e u terio 

es de un 90%. La p r o d u c c i ó n  de una tonelada de a gu a  p e s a d a  p or a ñ o  se 

puede a s o c i a r  a p r o x i m a d a m e n t e  con una p r o d u c c i ó n  de 15 toneladas de amo 

ní a c o  por día, o sea 1.200 Nm^/h de h i d r ó g e n o  tratado, c o n t e n i e n d o  cerca 

de 120 ppm de D/D + H. Pueden a n t i c i p a r s e  a p r e c i a b l e s  reducciones en los 

c o n sumos e s p e c í f i c o s  si la c a p a c i d a d  de p r o d u c c i ó n  no depende del sumi- 

ni s t r o  de hidrógeno. En ese aspecto, si fuera d e s a r r o l l a d o  un mé t o d o  ba 

rato de intercambio entre el h i d r ó g e n o  y el agua, la dest i l a c i ó n  de h i ­

d r óge no sería uno de los m é t o d o s  más a t ractivos para p r o d u c i r  agua pesa_ 

da, aunque debemos reconocer, no ha sido p r o b a d o  en plantas de p r o d u c ­

ción en gran escala.

5.2.5- I N T EGRACION DE LA PLA N T A  DE A G U A  PESADA CON UN P R O C E S O  DE 

P R O D U C C I O N  DE HIDRO G E N O

En general c u a l q u i e r  gas que est é  forma do  por más de un 6 0%  de h i ­

drógeno, con una c o n c e n t r a c i ó n  en d e u terio del orden de 120 p p m  y una 

presión del orden de 20 - 40 atmósferas, del cual además se dispo n g a  

una c a n t i d a d  mí n i m a  del orden de 50.000 Nm^/h, pue d e  ser u t i l i z a d o  c o ­

mo a l i m e n t a c i ó n  de un p roceso de d e s t i l a c i ó n  de h i d r ó g e n o  para p r o d u c i r  

agua pesada. Las c o n d i c i o n e s  referidas en cu a n t o  a c o n c e n t r a c i ó n  de h i ­

d rógeno en el gas, c o n c e n t r a c i ó n  de d e u t e r i o  en el h i d r ó g e n o  y c a n t i d a d  

de gas a p r o c e s a r  están impuestas por razones de r e n t a bilidad del m é t o ­

do. Por o tro lado, el orden de p r esión e s t a b l e c i d o  se u t i l i z a r á  con fi­

nes cri ogénicos. T e n i e n d o  en cuenta estas c a r a c t erísticas, el gas de 

síntesis resulta c o n v e n i e n t e  como fuente de h i d r ó g e n o  para este proceso. 

En ese a specto se da p r e f e r e n c  i a al p r oceso de reforming a que es s o m e ­

tido el gas natural para la o bt en c i ó n  del m e n c i o n a d o  gas de síntesis.

En dicho p roceso (figura 52) existe una etapa en la cual el gas cumple 

con estas cond i c i o n e s  y es la intermediaria en t r e  la d e s c a r b o n i z a c i ó n  

(eliminación del a n h í d r i d o  carbónico) y la m e t a n i z a c i ó n .



Es de d e s t a c a r  que, como c o n s e c u e n c i a  de los intercambios isotópi­

cos que tienen lugar d u rante la f a b r icaci ón del gas de síntesis, la coji 

c e n t r a c i ó n  en d e u t e r i o  del gas en la en t r a d a  a las e tapas de conve r s i ó n  

del m o n ó x i d o  de c a r b o n o  es un poco inferior a la natural, p u d i e n d o  lle­

gar a ser 2/3 de ésta (14).

Este p r o b l e m a  po d r í a  ser resuelto c o n d e n s a n d o  el vapor de agua e n ­

r ique c i d o  en d e u t e r i o  antes de la d e s c a r b o n i z a c i ó n ,  i n t r oduciéndolo en 

el p r o c e s o  de reforming.



FIG. N»52: PRINCIPALES PASOS DEL REFORMING Y
ACOPLAMIENTO CON UNA PLANTA DE 

DESTILACION DE H ?
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II.5.3. DESTILACION DE HgO





La d e s t i l a c i ó n  de agua no ha sid o  nunca c o n s i d e r a d a  un m é t o d o  econó^ 

m i c o  de o b t e n c i ó n  de D2O, en la etapa de p r e - e n r i q u e c i m i e n t o ,  de b i d o  al 

e l e v a d o  c o n s u m o  de vapor y el alt o  cos t o  de las instalaciones.

A pesar de ello fue uno de los p r i m e r o s  u t i l i z a d o s  para la prepara^ 

ción en escala industrial de al g u n a s  toneladas anuales. Esta e l e c c i ó n  se 

basó en la s i m p l i c i d a d  de los e q u i p o s  y en el p r o f u n d o  c o n o c i m i e n t o  de 

la teoría del proceso.

En la Tabla  12 se p r e s e n t a n  las p r e s i o n e s  de va p o r  de 1^0 y 0^0, las 

r ela c i o n e s  de las presi o n e s  de vapor P u -/P» n , las raíces c u a d r a d a s  de

las rela c i o n e s  a n t e r i o r e s  y los factores de s e p a r a c i ó n  para la concentra^ 

c ión de d e u t e r i o  por destilación. A temp e r a t u r a s  inferiores a 275°C, los 

factores de s e p a r a c i ó n  son p r á c t i c a m e n t e  idénticos a las raíces cuadr a d a s  

de las relaciones de las presi o n e s  de vapor.

Por en c i m a  de los 275°C y hasta la t e m p e r a t u r a  crítica, a  aumenta,

m i e n t r a s  q u e ( P u / P n n ) d i s m i n u y e  en forma continua. Los v a lores de a  fue

2 2

ron d e t e r m i n a d o s  experirnentalmente por Merl ivat y c o l a b o r a d o r e s  evaporar^ 

do agua natural (cerca de 300 ppm de HDO) en un d e s t i l a d o r  de un plato, 

c o n e c t a d o  d i r e c t a m e n t e  a un e s p e c t r ó m e t r o  de masas. (1)

Los factores de s e p a r a c i ó n  son d e s a l e n t a d o r a m e n t e  bajos, por e j e m ­

plo a 50°C, a  = 1,05. Esto signi f i c a  que se requi e r e n  m u c h o s  platos teó_ 

ricos, gran vo l u m e n  de c o l umnas y de agua a d e s t i l a r  y r e q u e r i m i e n t o s  

m u y  altos de vapor.

Las n e c e s i d a d e s  han sido c a l c u l a d a s  por B e n edict u s a n d o  los siguien_ 

tes v a l o r e s :

C o n c e n t r a c i ó n  de a l i m e n t a c i ó n  

C o n c e n t r a c i ó n  de p r o d u c t o

x p = 0 , 0 0 0 1 4 0  

x p = 0,998



El n ú m e r o  m í n i m o  de platos reque r i d o  será:

log 0 , 9 9 8  ■ 0, 99986 

0,0001*4. 0 ,002

nmín = --------------------------------------------------- - = 309

l o g . 1,05

El nú m e r o  real de platos será a p r o x i m a d a m e n t e  el doble o, según 

Bened i c t  (2), a l r e d e d o r  de 700.

El co n s u m o  m í n i m o  de vap o r  será:

— ----  • ----E— I---- —  = l.iOS— ..0-i3-3¿86 _ 1 ,5 x 10^ kg de v a p o r / k g  D?0
“ '1 X F 0,0 5  • 0,0001*4

En una plant a real el c o n s u m o  de v a p o r  o s c i l a r á  ent r e  2 y 2,5 x 10^ kg de 

v a p or/kg D2O producido. (2)

La r e c u peración  de O 2O a p a r t i r  de a l i m e n t a c i ó n  será:

a  - 1 = 0,05

a

es decir que el 95% del O2O no es a provechable.

Esto no es realmente una d e s v e n t a j a  pu e s t o  que el material de a l i m e n t a ­

ción es de s u m i n i s t r o  p r á c t i c a m e n t e  ilimitado.

5.3.2. D E S T I L A C I O N  DE A G U A  COMO PR O C E S O  PRIMARIO

Este mé t o d o  fue u t i l i z a d o  en 19^2 en el p r o y e c t o  Manhattan de la USAEC 

para p r e p a r a r  varias toneladas de agua pesada de b i d o  p r i n c i p a l m e n t e  a que 

el p r o c e s o  era simple y podría ser d e s a r r o l l a d o  con una alta p r o b a b i l i d a d  de 

é x i t o  (2) (3). El eq u i p o  referido fue de diseño standard; además no se u t i ­

lizó n¡ngún material c r í t i c o  para la c o n s t r u c c i ó n  de las plantas y la p r o d u ­

cción pud o  iniciarse más p r o n t o  que con o t r o  proceso.

Tres grandes plantas de d e s t i l a c i ó n  de agua fueron cons t r u i d a s  por la 

Dupont para el g o b i e r n o  de E.E.U.U. en 19**3 y c o m e n z a r o n  a funci o n a r  en 

W  (2) (3).



T A B L A  12: P R E S I O N E S  DE VA P O R  DE H 2 0 y D2 0, Y C O E F I C I E N T E S  DE S E P A R A C I O N  

PAR A  C O N C E N T R A C I O N  DE D E U TERIO POR D E S T I L A C I O N

Temp.

°C

p (a)

h 2°

kg/cm2

P (b>
d 2 o

kg/cm2

P /P 
r H 20 / f D 2 0

(P /P ) ̂ ^
^ h 2 o / k d 2o j

(c)

a

3,8 0,00681

10 0 ,01252 0, 0 1 0 5 0 1 ,1924 1,092 1,091

20 0 ,02384 0,02051 1 ,1624 1,078 1,079

30 0 , 0 4 3 2 7 0 , 0 3 8 0 4 1,1375 1,068 1,069

40 0,07521 0, 0 6 7 2 8 1,1179 1,057 1,060

50 0 , 1 2 5 7 7 0 , 1 14 18 1,1015 1,050 1,053

60 0 ,20308 0 , 1 8 6 6 5 1,0880 1,043 1,046

70 0, 3 1 7 1 8 0,2951 1,0748

80 0 , 4 8 2 7 6 0 , 4 5 2 7 1,0664

90 0, 7 1 4 7 8 0 , 6 7 5 7 1,0578

100 1,03323 0,9 8 3 6 1,0505 1,025 1,029

120 2 ,0245 1,9511 1,0376

140 3 ,6855 3,587 1,0275

160 6, 3 0 2 7 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 2 6,026 0,9 9 8 9 0,9994 0,999

250 40,538 40,78 0 , 9 9 4 0 0 ,9 9 7 0,997

275 60, 6 0 8 61 ,22 0, 9 9 0 0 0,995 0,996

300 87, 6 0 88,68 0,9878 0 ,9 9 4 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 21 6 , 9 6 2 2 1 ,49(crit..)

374 2 1 7 , 7 2 (cr i t ..)

(a) International Critical Ta b l e s

(b) V . A . K i r i l i n  (Ed. in Chief) Heavy W a t e r  T h e r m o - p h y s i c a 1 Properties. 

S ta t e  Power Press. M o s c o w - L e n i n g r a d . 1963 (en ruso)

(c) R e f e r e n c i a  (i)



Estas plantas fueron e r i gidas en los s iguientes lugares Morgantown, 

W. Va. ( M O W ) ; Childesbur g, Ala ( A O W ) ; Newport, Indiana ( W R O W ) .

Las c a p a c i d a d e s  de diseño y p r oducción real a l c a n z a d a  se presentan 

en 1 a Tabla 13•

T A B L A  13

P1a n t a
h^O p r o c e s a d a  

(kg/h)

C apac ida d  DO 
( t / a ñ o )

D i seño Rea 1

MOW 80.000 0.4 0.28

AOW 176-000 0.8 0.32

WROW 2 5 2 . 0 0 0 1.2 0.66

Se recuperó menos del 2% del D2 O del agua natural. El D^O se concen^ 

tro hasta el 30% y la c o n c e n t r a c i ó n  poste r i o r  hasta el 33, 8 %  se llevó a 

cabo por e l ectróli si s.

La figura 53 muestra un diagrama de la unidad MOW y la tabla 14 da 

información respecto de las torres de dicha planta.

Las 3 primeras etapas (5 torres) conti e n e n  cada una de 70 a 90 pla_ 

tos de burbujeo; de la etapa 4 o a la 8 o se usaron columnas rellena con 

anillos Raschig de 5/8 pulgadas (1,585 c m ) .

La última c o lumna de la tabla 14 m uestra la c o n c e n t r a c i ó n  de D^O 

o b t e n i d a  en cada etapa. En o c t u b r e  de 1945 después de o p e r a r  dos años y 

p r o ducir 22,8 toneladas de D2 0 las plantas fueron cerradas.

Los costos de o p e r a c i ó n  comb i n a d o s  de las 3 plantas en el m omento 

del ci e r r e  de la misma, era de unos 400 U$S/kg de DjO, los que se d i s ­

tribuían a p r o x i m a d a m e n t e  de la sigui e n t e  manera:



V a p o r ..........................  70I

Mano de o b r a -----------------

A g u a ---------------------------  10%

M a n t e n i m i e n t o ---------------  3%

Energía E l é c t r i c a ---------- 1%

S u p e r v i s i ó n ------------------  S%
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5• 3 ■ 2.1. Mejoras p r opuestas al m é t o d o

Bene dict  a n a l i z ó  los costos de la d e s t i l a c i ó n  y d i s c u t i ó  posibles 

m e j o r a s .

En las plantas del p r o y e c t o  M a n h a t t a n  se producía vapor a alta pre_ 

sión. Para reducir los costos Benedict propuso dos p o s ibles mé t o d o s  de 

u t i l i z a c i ó n  más e f i c i e n t e  del vapor.

1) U t i l i z a c i ó n  de vapor  de es c a p e  a baja pr e s i ó n  (1,5 atm) p r o v e n i e n t e  

de tu rbi n a s  de una central de potencia.

2) Em pl eo de un sistema de reco m p r e s i ó n  de vapor.

Pero, aún pudiendo a p r o v e c h a r  el vap o r  barato, resul tó  que la econo_ 

m ía del p roceso es t a b a  a f e c t a d a  por los e l e v a d o s  costos de instalación, 

siendo el más o n e r o s o  el de las columnas, razón por la cuál, la búsqueda 

se o r i e n t ó  hacia el es t u d i o  de rellenos con e l e va da  e f i c i e n c i a  y bajo cos^ 

to espe c í f i c o .  Una ten tativa de esta natur a l e z a  ha sido la sugerencia, 

por parte de Benedict> de u t i l i z a r  relleno de tipo c e l u l a r  " S p r a y - p a k "  

d e s a r r o l l a d o  por la UKAEA (4), pero aún con esta m e j o r a  los costos de pro_ 

d u c c i ó n  no resultaban com p e t i t i v o s .  Se n e c e s i t a b a n  a p r o x i m a d a m e n t e

180.000 kg de vapor a 1,5 a t m ó s f e r a  por kg de D2O.

En la e v a l u a c i ó n  e c o n ó m i c a  hecha por Benedict (5), el costo de las 

co l u m n a s  se estimó en U$S / m  (año 1957), y el v o lumen n e c e s a r i o  en 1,3 

m ^ / k g  de D^O/año.

Se tiene por lo tanto una inversión de:

Vc = U$S 155/kg O ^O/año

El c o n s u m o  e n e r g é t i c o  resulta del orden de:

E = 9.6 3 0  kWh/kg de D 2 )

S u p o n i e n d o  un 15% anual de costo del capital y U$S 0,005/kWh, se obtie^

ne:

U$S 23,30 Incidencia del co s t o  de la c olumna 

U$S 48,10 Incidencia del cos t o  de la en e r g í a

U$S 71,40 Por kg de 0 20



A estas cifras deben a g r e g a r s e  otros costos (intercambiadores de 

calor, bombas, etc.). El costo total resultaba s e n s i b l e m e n t e  superior 

al pr e c i o  de venta fijado en esa época por los EE.UU. en U$S 86/kg de

d 2 o .

Un e s t u d i o  reciente tiende a revalorizar la d e s t i l a c i ó n  del agua 

como p r oceso p r i m a r i o  (6).

Las m e j o r a s  previstas consi s t e n  en rellenos " P o l p a c k "  de elevada 

e fici e n c i a  y un e squema de u t i l i z a c i ó n  de vapor m ú l t i p l e  e f e c t o  en una 

serie de columnas en paralelo. Como se ve en la figura 5^, cada una de 

ellas recibe el calor de c o n d e n s a c i ó n  del vapor s a l iente de la columna 

que tiene al lado.

FIG.N°54: ESQUEMA DE UTILIZACION DE VAPOR A M U L T IP L E  EFECTO



Com o  en un e v a p o r a d o r  de m ú l t i p l e  efecto, en una planta de d e s t i l a ­

c ión que ut i l i c e  el m i s m o  principio, el c o n s u m o  de cal o r  por unidad de 

p r o d u c t o  es, en forma aproximada, inversame nt e proporcional al número de 

u n i dades de destilación, ésta es la razón del a u m e n t o  en el nú m e r o  de 

u n i dades de la instalación. El vapor a b s o r b i d o  por el pr o c e s o  c o r r e s p o n ­

de r í a  a un c o n s u m o  de 37-500 kWh térmicos por kg de D^O.

En la tabla 15 se hace una c o m p a r a c i ó n  a p r o x i m a d a  ent r e  los d i s t i n ­

tos rellenos: polpack, s p r a y p a c k  y láminas paralelas. Como índices de 

c o m p a r a c i ó n  se dan los v a lores a p r o x i m a d o s  del v o l u m e n  de torre r e q u e r i ­

d o  para p r o ducir la misma c a n t i d a d  de agua pesada en el m i s m o  tiempo, 

el c o n s u m o  relat i v o  de e n ergía para ve n c e r  la resistencia del flujo 

en co ntr a c o r r i e n t e  v a p o r - l í q u i d o  y el tiempo relativo reque r i d o  para 

a l c a n z a r  el e s t a d o  est acionario.

- TABLA 15-

COMP A R A C I 0 N  DE P O L P A C K  CON A L G U N O S  OTROS RELLENOS DE C O LUMNA

R E LL ENO

A L T U R A  DE 

PLATO 

TE O R I C O  

m

VELOC I D A D

m/seg

R E T E NCION

DE

l í q u i d o

%

VOLUMEN 

RELATIVO 

DE TORRE

D E M A N D A  R E ­

LATIVA DE 

E N ERG IA

TI E M P O  

RE L ATI VO  

PARA A L C A N ­

ZAR EL R E ­

GIMEN

P O L P A C K

5 A 5 0,25 2,8 7,5 1,0 1,0 1,0

S P R A Y P A C K

37 0 ,60 2,0 5,5 3,3 13,3 2,5

HOJAS 

PARAL E L A S  

d = l O m m

0,80 2,3 5,0 3,9 1,1 M

Los índices d i s p o n i b l e s  y al g u n a s  c a r a c t e r í s t i c a s  c u a l i t a t i v a s  atri- 

b u ibles a la planta de d e s t i l a c i ó n  de m ú l t i p l e  e f e c t o  se comparan, en la 

tabla 16, con los de la planta del p r o y e c t o  Manhattann,  el pr o c e s o  GS 

(basado p r i n c i p a l m e n t e  en los dat o s  de la planta de S a v annah River) y 

una unidad de d e s t i l a c i ó n  de h i d r ó g e n o  (planta soviética).



TABL A 16

C O M P A R A C I O N  DE O P E R A C I O N E S  BASICAS, INDICES DE INVERSION Y C A R A C T E R I S T I C A S  

INHERENTES DE 3 METODOS PARA PRODU C C I O N  DE D2 0

Mé t o d o

Dest i 1ac i ón 

por m ú 11 i ple 

ef e c t o

Des ti 1 ación 

en

pr o yec to
Manhattan

1nte rcamb i o

h 2 s /h 2 o

Dest i 1ac ión 

de

H 2

K  Demanda Energéti­

ca .

a) Vapor para ca- 

)en tam i en to
68 a 2,8 atm 320 a 10 , 5 a t m 6 a 20 atm No disp o n i b l e

t/kg D20 

b) Potencia eléc­

trica kWh/kg 

D2 0

100 No d i sponible

Oor*- 5 0 0 0 -5500

2 , V o l u men de torre 

en m^/ k q  D 20 año
0,14 1,11 0,06

No dis po n i b l e  

pro b a b l e m e n t e  

un valor p e ­

queño

3-Area de i n t ercam­

biador de calor 

en m 2 / k g  D2 0 año

2,1 No d i spon i b 1e 1,1

4.Ti e m p o  necesario 

para a l c a n z a r  el 

func ionami ento 

norma 1

17 90

5 - M a t e r i a l e s  de 

C o n s t r u c c  ión

A c e r o  al 

ca rbono

A c e r o  al 

ca rbono

A ce r o  

i nox i dable

Muchos m a t e ­

riales d i s t i n 

tos para v a ­

rios propósitos

6 . Corros i ón
no es un 

p r o b 1ema

no es un 

p r o b 1ema

un qran 

probIema

Un problema en 

los materiales 

es la resister 

cía al stress 

a muy bajas 

t emperaturas

7 . C o m p 1ej i dad no compleja no compleja c o m p 1ej a m u y  compleja

8 . Par tes móv i i es m uy pequeñas pequeñas grandes m u y  grandes

9 . Tox i c i dad no es un 

p r o b 1ema

no es un 

problema
m uy grande

no es un 

problema

1 0. Di rección s i m p 1e simple c o m p 1ej a muy compleja

11. Segu r i dad 
o p e r a c  i o n a 1

fuera de 

pe 1 i g ro

fuera de 

pe 1 igro
r i esgoso r iesgoso



El a n á lisis de estos puntos co n d u j o  a las s i guientes conclusiones:

1) El m é t o d o  p r o p u e s t o  de d e s t i l a c i ó n  por m ú l t i p l e  e f e c t o  podrfa evidente_ 

m e n t e  m e j o r a r  la e c o nomía del pr o c e s o  de d e s t i l a c i ó n  de agua natural.

2) Los resultados obten i d o s  sugieren que puede ser de interés la revisión 

de a l gunos viejos proyectos sobre el uso de vapor geotermal (7).

3) Parece razonable la s uposició n que en c i r c u n s t a n c i a s  locales definidas, 

y g racias a la simp l i c i d a d  del m é t o d o  y de instalación, una planta de 

d e s t i l a c i ó n  por m ú l t i p l e  efecto, pueda, en las actua l e s  ci r c u n s t a n c i a s  

ser e c o n ó m i c a m e n t e  c o m p a r a b l e  con otros métodos.

4) Se de ben c o n t i n u a r  los estudios p o s t e r i o r e s  de ingeniería por detal le 

sobre el método.

Baertschi y Kund (8) d e s c r i b i e r o n  algunos e x p e r i m e n t o s  que r e a l i z a ­

ron con una c o lum na de di s e ñ o  propio de alta eficiencia. La c olumna de 

Kund c o n s i s t e  en un gran número cíe tubos delgados paralelos de fracciona^ 

m i e n t o s  con un c o m p l i c a d o  d i s p o s i t i v o  para d i s t r i b u i r  la a l i m e n t a c i ó n  en 

las columnas Individuales. La figura 55 ilustra el di s e ñ o  y o p e r a c i ó n  de 

la columna.

El agua de a l i m e n t a c i ó n  se e v a p o r a  c o n t i n u a m e n t e  en la c aldera (j_) 

y el vapor se dist r i b u y e  por m e d i o  de capilare s s o b r e c a l e n t a d o s  (2) en 

v arios tubos de fraccionamien to.  El agua en la parte superior (3) se d i ¿  

tribuye Igualmente m e d i a n t e  capilares como reflujo en los tubos de f r a £  

clonamiento; (¿) es un m a n o s t a t o  diferencial para m a n t e n e r  las r e l a c i o ­

nes de presi o n e s  adecuadas.

La par t e  inferior de los tubos de f r a c c i o n a m i e n t o  es s o b r e c a l e n t a d a  

por m e d i o  de vapor que entra en la cámara de c a l e n t a m i e n t o  (6) provenien 

te del g e n e r a d o r  de vapor (7)• Puesto que la d e s t i l a c i ó n  se lleva a cabo 

a p r e s i ó n  reducida y m a n t e n i d a  por m e d i o  de m a n o s t a t o  (13), toda el agua 

que fluye hacia aba j o  es c o m p l e t a m e n t e  e v a p o r a d a  a lo largo de las pare^ 

des internas de los tubos de f r a c c i o n a m i e n t o  en la región (6), m i e ntras 

la c a n t i d a d  c o r r e s p o n d i e n t e  del vapor c a l e f a c t o r  se c o n densa en la super^ 

fíele e xterna de los tubos. Los e x t remos inferiores de los tubos están 

casi cerrados por capilares sobrec a l e n t a d o s ,  a través de los cuales, la 

pequeña c a n t i d a d  de agua pesada e n r i q u e c i d a  al es t a d o  de vapor, es intro 

duclda en la cámara común (8), y a  través de la v álvula de control de 

flujo (9.) se condensa en el r ecipiente de a l m a c e n a j e  (10).



El vapor que a s c i e n d e  en los tubos de f r a c c i o n a m i e n t o  sale de los m i s ­

mos por sus e x t remos super i o r e s  abiertos en (4_) y se c o n den sa  c o m p l e ­

tamente en (11). El condensado, a g o t a d o  en (12), se bombea al interior 

del recipiente (¿) de donde una cierta c a n t i d a d  de a l i m e n t a c i ó n  a b a n d o ­

na la c o lumna por un escape c o n t r o l a d o  b a r o m é t r i c a m e n t e ,  (14).

Se ha sugerido, para reducir los costos de capital que o c a s i o n a n  

la util i z a c i ó n  de una torre de f r a c c i o namiento, r eemplazar el c o n d e n s a ­

dor en una planta de potencia, c omo por e j emplo  un reactor n u c l e a r  de

1.000 MWe p r o p o r c i o n a r í a  a l r e d e d o r  de 2.600 MWt como vapor de es c a p e  a 

baja p r esión (0,17 a 0,24 atm). Esta e nergía térmica sería sufic i e n t e  

para una planta de 200 t/a de O 2O por dest i l a c i ó n  de agua.

La figura 56 m u e s t r a  dos e s q uemas de u t i l i z a c i ó n  de e sta e n ergía 

t é rmi ca para p r o d u c i r  DjO.

En el caso de a l i m e n t a c i ó n  directa (A) el va p o r  de e s c a p e  provenien_ 

te de la turbina se en v í a  a una gran torre con relleno. El v a p o r  la a- 

traviesa hacía arriba en c o n t r a c o r r i e n t e  a la a l i m e n t a c i ó n  (agua d e s t i ­

lada). El c o n d e n s a d o  en el fondo de la columna es t a r á  e n r i q u e c i d o  en 

deuterio. Una porción se saca como p r o d u c t o  y el resto se d e v uelve al 

sistema. El vap o r  a gotado en la parte s u p erior de la torre se condensa 

en una co l u m n a  b a r ométrica y se desecha, (a menos que pueda ser usado 

para otros f i n e s ).

En el e squema de c a l e n t a m i e n t o  indirecto (B) el vap o r  de escape 

forma parte de un ciclo pa s a n d o  a través de la c olumna en un serpentín

o serie de tubos. La ali m e n t a c i ó n  (agua tratada) se calienta, vaporiza, 

y f r a c cion a en la columna.

En c u a l q u i e r a  de las dos variantes, la columna con relleno y el 

c o n d e n s a d o r  baro m é t r i c o  reemplazan al c o n d e n s a d o r  usual de descarga.

La p rimera v a r iante es más e f iciente, con un diseño de torre más s i m ­

ple, pero requiere a l i m e n t a c i ó n  más costosa.

Debería hacerse un d e t a l l a d o  e studio e c o n ó m i c o  a c t u a l i z a d o  del 

pr o c e s o  de des t i l a c i ó n  de agua, para poder dete r m i n a r  cuando, la t e c ­

nolo gí a más reciente y la u t i l i z a c i ó n  de va p o r  de bajo costo harán a este



VACIO

F 1 6. N 0 55 P L A N T A  PILOTO U S A D A  POR B A E R T S C H I  Y 

K H U N  PA R A  L A  C O N C E N T R A C I O N  DE OXIDO  
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FIG.N° 56: E S Q U E M A S  A L T E R N A T I V O S  P A R A  P R O D U C I R  D 2 0 P O R  D E S T I L A C I O N

DE A G U A  C O N  E L  C A L O R  DE D E S E C H O  DE U N A  C E N T R A L  DE E N E R G I A

A: C O N  A L I M E N T A C I O N  D I R E C T A  DE E S C A P E  DE T U R B I N A  

B: C O N  A L I M E N T A C I O N  I N D I R E C T A  DE E S C A P E  DE T U R B I N A



p r o c e s o  competitivo.

5.3.3. D E S T I L A C I O N  DE A G U A  PARA T R A T A M I E N T O  DE A G U A  P R E - E N R I Q U E C I D A

Una c o l u m n a  de d e s t i l a c i ó n  para est e  fin d ebe tener una reten ció n de 

líquido lo más baja posible, pu e s t o  que, el D^O es e x t r e m a d a m e n t e  cara com 

parada con otros materiales.

En con s e c u e n c i a ,  las c a r a c t e r í s t i c a s  de una instalación de este tipo 

d e b e r á n  ser:

1) Infimas p é r didas de carga.

2) Gran n ú m e r o  de platos teóricos por metro.

3) Pequeña retención de líquido.

En c o l a b o r a c i ó n  con el P r o fesor Kuhn, la firma Sulzer Brothers Ltd. 

ha c o n s e g u i d o  a d a p t a r  a escala industrial, una c o l u m n a  con r elleno de t e ­

la m e c á n i c a  o r d e n a d o  que c u m p l e  con estas c o n d i c i o n e s  (9).

Inicialmente, se e m p l e a b a n  c o l u m n a s  con an i l l o s  Dixon (anillos Ras- 

c hig pequeños de tela mecá n i c a ) ,  m i e n t r a s  que des d e  1966 se est á n  usando 

c o l u m n a s  con relle no Sulzer.

Este tipo de c o l u m n a s  tiene tres a p l i c a c i o n e s  diferentes:

a) E n r i q u e c i m i e n t o  final en instalaciones de p r o d u c c i ó n  de D 2 O.

b) R e c o n c e n t r a c i ó n  de 0^0 diluida, de las c e n t r a l e s  nucleares.

c) Extra c c i ó n  del H^O c o n t e n i d a  en el D^O de las c e n t r a l e s  nucleares.

D e b i d o  a que en el p r e s e n t e  e s t u d i o  se trata plantas de producción, 

sólo se c o n s i d e r a r á  el c aso a).

5.3.3.1- E'nr iquec imiento final

Para el e n r i q u e c i m i e n t o  p r i m a r i o  en gran es c a l a  se usan p r i n c i p a l ­

m e n t e  los p r o cesos de intercambio I ^ O/l^S y Con ellos se puede 

e n r i q u e c e r  el D2 O hasta una c o n c e n t r a c i ó n  de 3 a 30% en moles. C o mo  e s ­

te e n r i q u e c i m i e n t o  influye en un gran p o r c e n t a j e  del c o s t o  total, en la 

e l e c c i ó n  del p r o c e d i m i e n t o  para el e n r i q u e c i m i e n t o  final, deben tenerse 

en cu e n t a  la sim plicidad, est a b i l i d a d ,  f l e x i b i l i d a d  y seguridad, partí-



c u l a r m e n t e  con respecto a las p é r didas por fugas, que los costos mínimos 

por si mismos.

La d e s t i l a c i ó n  dfel sistema l^ O / D g O  s a t i s f a c e  estas c u a t r o  c o n d i c i o n e s  

ya que se trata de un p r o c e s o  c o n o c i d o  y s u f i c i e n t e m e n t e  p r obado que se 

realiza a temp e r a t u r a s  m o d e r a d a s  (50 a 100°C) y presiones que varían 

e nt r e  100 y 760 m m  Hg.

La capacidad de las instalaciones industriales d e s t i n a d a s  a la p r o ­

d u c c i ó n  de agua pesada varían, en la ma y o r í a  de los casos, ent r e  50 y 

400 t de 0^0 por año, lo que implica colum n a s  de respetables dimensiones. 

Para que el v o lumen de la c olumna y su altura puedan ser m a n t e n i d o s  lo 

más pe q u e ñ o  posible, se les diseña f r e c u e n t e m e n t e  en forma de cascada 

en dos etapas.

La planta de Savannah River usa la dest i l a c i ó n  de agua para el e n r i ­

q u e c i m i e n t o  final p a r t i e n d o  de s oluciones con el 15% de D^O. Como las c o ­

lumnas de d e s t i l a c i ó n  op e r a n  al vacío, se evitan pérdidas de agua pesada. 

El c o s t o  del e n r i q u e c i m i e n t o  final representa solo 3-6% del c o s t o  total 

( 10) .

El tren de d e s t i l a c i ó n  de S a v a n n a h  River c o n t i e n e  seis torres de 

24,4 m  de al t u r a  cada una que c o n t i e n e n  70 platos. A c t u a lment e, se p r e ­

fieren para el e n r i q u e c i m i e n t o  final las colum n a s  "Kuhn" d i s e ñ a d a s  por 

la Sulzer. En la tabla 17 se mu e s t r a  una c o m p a r a c i ó n  de la p erfomance 

de las c o l u m n a s  Sulzer y las de platos perf o r a d o s  de Savan n a h  River (9). 

C omo ambas c o l u m n a s  son muy d i sti ntas, la c o m p a r a c i ó n  se lleva a cabo 

por c o n v e r s i ó n  de los datos en una m a g n i t u d  c o n v e n i e n t e  de referencia.

La c o m p a r a c i ó n  d e m u e s t r a  que la c o l um na  de Kuhn es m u y  superior 

en c u a n t o  se refiere al n ú m e r o  de platos teóricos a la retención de 

líquido en la c o lum na (hold-up) y a la caída de presión, m i e n t r a s  que su 

c a p a c i d a d  e s p e c í f i c a  de carga es, en cambio, a lgo mejor.
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C O M P A R A C I O N  DE LA C O L U M N A  DE KUHN CON UNA E X I S T E N T E  EN S A V A N N A H  RIVER

C o lum na  de 

Savannah 

River

C olumna 

Sulzer

P r e s i ó n  en la cabeza de la c o lumna 100 m m  Hg 100 m m  Hg

Carga e s p e c í f i c a  (boilup) g

cm2/ h

120 100

N ú m e r o  de platos teóricos por m e t r o 3 50

Caída de p r esión por plato 2,8 m m  Hg 0,4 m m  Hg

2
R e t e n c i ó n  por cm y por plato 4,8 cm^ 0,34 cm^

Peso p o r  c m 2 24,2 g / c m 2 11,2 g / c m 2

5.3.3.1.1. Co l u m n a  de d e s t i l a c i ó n  en la planta de Port H a w k e s b u r y  

C a n a d á  (11)

En dicha planta  se e n r i q u e c e  el agua natural m e d i a n t e  el p r o c e d i ­

m i e n t o  de intercambio f^ O / l ^ S  hasta 30% en mol e s  de D 2 0.

Luego de una p u r i f i c a c i ó n  de esta solución, se e f e c t ú a  el enrique^ 

c i m i e n t o  final de 30 a 99 , 7 5 %  en moles. La c o l u m n a  ha sido d i s e ñ a d a  p ¿  

ra una p r o d u c c i ó n  anual de 381 toneladas.

La instalación c o m p r e n d e  dos c o l u m n a s  c o n e c t a d a s  en c a s c a d a  pero 

sin c o n d e n s a d o r  intermedio, un e s q u e m a  se m u e s t r a  en la figura 57

El fluido de a l i m e n t a c i ó n  se bombea desde un gran d e p ó s i t o  de a l ­

m a c e n a m i e n t o  a uno de los tanques de a l i m e n t a c i ó n  y, tras haber sido 

e v a p o r a d o  y c o n d e n s a d o  para su pur i f i c a c i ó n ,  llega en forma líquida a 

la p r imera columna. Una parte del reflujo líquido de esta columna, se 

bombea a la cabeza de la segunda columna, m i e n t r a s  que el resto se e- 

vapora en el h e r v i d o r  y fluye por la p r imera c o lumna hacia el c o n d e n ­

sador de cabeza de ésta, do n d e  se condensa. Parte del c o n d e n s a d o  se 

e x t r a e  de la cabeza con un c o n t e n i d o  de 25% en mol e s  de D 2 0 y es d e ­



vue l t o  a la planta de H^S. El resto retorna hacia abajo y se e v a p o r a  en 

el fondo de la segunda columna, desde donde se ex t r a e  con un c o n t e n i d o  

de 99 , 7 5 %  de D^O en moles. El vapor fluye hacia la cabeza de la segunda 

c olumna y de allí, aún en forma de vapor, vuelve al pie de la p rimera co 

1u m n a .

La m i s m a  tiene un d i á m e t r o  de 1,5 m, está e q u i p a d a  con r e lleno Sul 

zer del tip o  c y está d i v i d i d a  en siete secciones; en cada una de ellas 

se e n c u e n t r a  un c o l e c t o r  y un d i s t r i b u i d o r  del r efluj o para a s e g u r a r  la 

d i s t r i b u c i ó n  u n i f o r m e  de e ste  líquido sobre toda la sección transversal. 

La al t u r a  total es de 28 m.

La 2° columna se c o m p o n e  de un haz de 164 tubos cone c t a d o s  en para^ 

lelo que están rellenos con a n illos Dixon activados. Tubos de d o s i f i c a ­

ción cali b r a d o s  d i s t r i b u y e n  el reflujo u n i formemente. Los tubos indivi­

duales que se e x t i e n d e n  hasta el fondo ac t ú a n  c omo e v a p o r a d o r e s  de f o n ­

do. El p r o d u c t o  de cola se e x t r a e  igualmente en forma de vapor, mediar^ 

te tubos de d o s i f i c a c i ó n  c a l ibrados, desde el fondo de los tubos indív^_ 

d u a l e s .

Hoy día, en una instalación de e ste tipo se c o n s t r u i r í a  la 2 o c o ­

lumna como la Io , es decir, r e e m p l a z a n d o  los anillos Dixon por los re­

llenos Sulzer' pues c u a n d o  se f abricó esta instalación no se habían f i ­

na l i z a d o  los e nsayos con rellenos Sulzer de gran diámetro.

A) c o n s t r u i r  la c olumna y sus acces o r i o s  se pr e s t ó  gran a t e nción 

a la p r o t e c c i ó n  contra fugas para g a r a n t i r  la m a g n i t u d  de pérdida de 

D2O. Los intercamb¡adores de calor fueron, sometidos también a r i g u r o ­

sas pruebas de e s t a n q u e i d a d  con el fin de localizar los puntos por 

donde el agua de ref r i g e r a c i ó n  o el vapor podrían llegar a m e z c l a r s e  

con el agua pesada. Como toda la instalación está al va c í o  es p r á c t i ­

ca m e n t e  imposible que el agua pesada salga al ambiente.

El control de la instalación se e f e c t ú a  en forma c o m p l e t a m e n t e  a u ­

tomática. Sólo se n e c esita personal de s e r vicio para el a r r anq ue  y p a ­

rada de la instalación, la carga y d e s carga de los depós i t o s  y el lle­

nado de los tambores de D^O.



1 Depósito de alimentación
2 Eyaporador de alimentación
3 Condensador de alimentación
4 Primera columna de rectificación
5 Condensador de cabeza de columna

6 Hervidor
7 Bomba de circulación
8 Segunda columna de rectificación 
9 Tubos de dosificación del reflujo 
lOTubos de dosificación de la extracción

12 T
O

13

14

B J

11 Camisa de calefacción 
12Condensador de exfracción 
13 Depósito del producto final 
14Estación de trasiego 
15Depósito del producto de cabeza

16Grupo de bombas de vacio 
17Alimentación déla instalación 

de H2 S
18 Produelo de cabeza de retorno 

a la instalación de HgS
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Los valores de régimen más importantes como: t e m p e r a t u r a s , p r e s i o ­

nes, niveles y c o n t e n i d o s  de D^O, se c o n t r o l a n  a intervalos regulares 

m e d i a n t e  una c o m p u t a d o r a  e l e c t rónica. Si se sobre p a s a n  los v a lores 1 ím_i_ 

tes prefijados, una alarma avisa al personal de s e r v i c i o  y, según la u £  

gencia, se realizan c i e r t a s  funciones a u t o m a t i c a m e n t e  para rest a b l e c e r  

el e s t a d o  de s e g u r i d a d  o p e racional en la planta. Como la e x t r a c c i ó n  del 

p r o d u c t o  final se regula a u t o m á t i c a m e n t e  con un e s p e c t r o f o t ó m e t r o  de 

infrarrojo (mide la c o n c e n t r a c i ó n  de D 2 0 ) , queda a s e g u r a d o  un c o n t e n i d o  

c o n s t a n t e  de D 20 en el p r o d u c t o  final, aún cua n d o  haya una cierta f l u c ­

tuación en el c o n t e n i d o  de D2 0 en el fluido de a l i m e n tación. En caso de 

importantes m o d i f i c a c i o n e s  en las c o n d i c i o n e s  de opera c i ó n ,  la c o m p u t a ­

dora e l e c t r ó n i c a  ca l c u l a  las nu e v a s  c o n d i c i o n e s  en base a una c o l u m n a  mo 

délo.

Una interrupción de la o p e r a c i ó n  o c a s i o n a  p é r didas en la prod u c c i ó n  

por e j e m p l o  una d e t e n c i ó n  de 15 m i n u t o s  r e presenta una pérdida e q u i v a ­

lente a 6-8 horas de f u n c i o n a m i e n t o  n o r m a l . Por e s o  al di s e ñ a r  los e q u i ­

pos se tuvo muy en cuenta su s e g u r i d a d  de funcion a m i e n t o ,  p a r t i c u l a r m e n t e  

de las instalaciones de m a n d o  y de regulación. Los d i s p o s i t i v o s  más im­

po r t a n t e s  (bombas, sistemas de m e d i c i ó n  de D^O, etc.) e x i s t e n  por d u p l i ­

cado y una gran parte del c i r c u i t o  de regul a c i ó n  puede ser reemplazado, 

en caso de e m e r gencia, por un control manual. Se deben e v i t a r  fallas en 

el s u m i n i s t r o  de servi c i o s  (vapor, en e r g í a  e léctrica, aire comprimido) 

p u e s t o  que c o n d u c e n  también a una interrupción con las c o n s e c u e n c i a s  ya 

e n u n c  i a d a s .

La importante relación que ex i s t e  entre la p é rdida de p r o d u c c i ó n  y 

el tiempo de interrupción, se debe a la m e z c l a  del líquido r e t enid o en 

la columna, ya que se ac u m u l a  en el fondo. Esta es la principal razón 

de pérdidas de producción.

Esta instalación para el e n r i q u e c i m i e n t o  final de D^O está en f u n ­

c i o n a m i e n t o  desde fines de 1970. Mer e c e  d e s t a c a r s e  el h ec h o  que d u rante 

la puesta en mar c h a  de la instalación de H ^ S , c u a n d o  el c o n t e n i d o  de a- 

1 ¡mentación era de sólo 4 a 15% en moles en lugar del 30%, se o b t u v o  y 

hasta se e x c e d i ó  la c o n c e n t r a c i ó n  d eseada de 99 , 7 5 %  de D^O en el p r o d u c ­

to final .
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II. 5.4. DESTILACION DE NH3





La d e s t i l a c i ó n  de a m o n í a c o  presenta ciertas v e n tajas con respecto a la 

del agua a saber:

a) El calor latente m o l a r  del a m o n í a c o  es un b0% del c o r r e s p o n d i e n t e  agua, 

por lo que las cargas en la ca l d e r a  y c o n d e n s a d o r  son c o n s i d e r a b l e m e n t e  

m e n o r e s .

b) A p r e s iones de 1 atm. y superiores, el factor de s eparación es mayor 

que el del agua. Para aum en t a r  la d e n s i d a d  del vapor y reducir los tama^ 

ños de torre es c o n v e n i e n t e  el f u n c i o n a m i e n t o  a varias a t m ó f e r a s  de pre_ 

s ión.

c) El a m o n í a c o  posee un 50% más de h i d r ó g e n o  que el agua. Las velo c i d a d e s  

de fl ujo de vapor se reducen con se c u e n t e m e n t e .

Drews (1) y Gami y col. (2) e s t u d i a r o n  la e c o nomía de la d e s t i l a c i ó n  

de amoníaco. Drews c o n s i d e r ó  dos tipos de plantas: una instalación parásita 

que opere c o n j u n t a m e n t e  con una de amoníaco, o una planta que c o ntara con 

una etapa de reposición de d e u t e r f o  en la a limentación, a través de la r e a £  

c ión de intercambio NH^/H^O. Los req u e r i m i e n t o s  de e nergía para una planta 

parásita fueron e s t i m a d o s  en 3*^00 Kw/h por kg de agua pesada.

La Tabla 18 m u e s t r a  los resultados de los e s t u d i o s  de costos realiza_ 

dos. Aún, en los casos más optimistas, la produ c c i ó n  de a m o n í a c o  no es c o m ­

petitiva. Barr y Drews (3) d e t e r m i n a r o n  que la d e s t i l a c i ó n  de a m o n í a c o  única 

m e n t e  sería de interés, si el factor de s eparación no e s t u v i e r a  d a d o  por la 

raíz cúbica de la relación de p resión del vapor de las e s p e c i e s  isotópicas 

puras, (NH^ y ND^) según lo e s t a b l e c i e r o n  en su trabajo. Los resultados pos^ 

teriores indicaron que esta supos i c i ó n  era c o r r e c t a  (Petersen and Benedict 

W , Benedict (5))- Sin embargo, es interesante realizar la d e s t i l a c i ó n  de 

a m o n í a c o  como o p e r a c i ó n  final por las m i s m a s  razones que lo es la dest i l a c i ó n  

de agua en el p r oceso GS.

La d e s t i l a c i ó n  de a m o n í a c o  se e m p l e ó  para producir ND^ con una c o n c e n ­

tración del 99,75% a partir de a l i m e n t a c i ó n  al 1-2%, que p r o v e n í a  de la plar^ 

ta de intercambio NH^/H^ de M a z i n g a r b e  (Francia) (Le Chatelier) (6).



DREWS (1955)
Gami y c o l . 

(195)

RUBROS
Etapa de 

terio en

r e pos ic ión  de deu- 

1 a a l i m e n t a c  ión

PI anta 

Paras i ta

Planta parásita. 

C á l c u l o  o p t i m i s t a

Planta para 

sita 9t/a

Inversión en u$s/kg. 

de D^O a n ual es

400 320 275 337

Costo de p r o d u c c i ó n  

uSs/kg, de D^O

138 90 66 81
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La e le c t r ó l i s i s  fue uno de los pri me ro s métodos u ti l i z a d o s  para obteji 

ción de D 2O, e m p e z a n d o  por la p r e p a r a c i ó n  de G. N. Le wi s en la U ni v e r s i d a d  

de C a l i f o r n i a  en 193^. p oco después de la p r im er a s e p a r a c i ó n  por d e s t i l a ­

ción de h id ró ge no  hecha por Urey en 1931-

Su e l e c c i ó n  se b asó en el a l t o  c o e f i c i e n t e  de s ep a r a c i ó n  -5/20- y en 

la e x i s t e n c i a  de instalaciones grandes de e l e c t r ó l i s i s  en lugares de bajo 

costo de energía eléctrica.

La deman da  de D 2O en esa época j u s t i f i c a b a  su p r o d u c c i ó n  en pequeña 

escala, g en e r a l m e n t e  c om o  s u b p r o d u c t o  de la o b t e n c i ó n  de y e l e c t r o ­

líticos, estando, hasta 19^ 3 . toda la p r o d u c c i ó n  mundial ba sa da  en la e l e £  

t ró 1 i s i s .

Así, se instalaron las plantas de Trail B.C., en Canadá, M o r g a n t o w n  

W .V a (MOW) en EE.UU. y R juk an  en Noruega.

Después de 19^*0 au m e n t ó  el interés por el agua pesada, y se pus ie ro n 

en  ma rc ha  trabajos de in ve stigación y de sa rrollo, de los qu e s ur gieron 

ot r o s  mé t o d o s  de o btención, pero igualmente, y en especial en un principio, 

se si gu ió  a p l i c a n d o  el proce so  e l e c t r o l í t i c o  (a veces en c o m b i n a c i ó n  con 

d e s t i l a c i ó n  o i nt ercambio químico).

Las plantas en EE.U U fueron p o s t e r i o r m e n t e  c e r r a d a s . a u n q u e  par te  de 

sus instalaciones de e l e c t r ó l i s i s  fueron tr an sf er id as  a etapas de c o n c e n ­

tración final de las plantas GS de Dana y Sav an na h River. En fecha p o s t e ­

rior se instalaron plantas en N a n g a l , Ind ¡a, y en Chalk R i v e r , C a n a d á .

Ad e m á s  de la e l e c t r ó l i s i s  de agua (o de s oluciones acuo sa s diluidas) 

a que nos hemos referido, también se ha s u g e r i d o  la e l e c t r ó l i s i s  de a m o n í a c o  

o  de sales a mo ni ac al es , indicándose ex ce l e n t e s  factores de s ep ar a c i ó n  -15/20' 

lo q u e  po dr ía  c o n s t i t u i r  un m é t o d o  de p r e - e n r i q u e c i m i e n t o  para la alimenta_ 

c íón de m é to do s basados en NH^ (NH^/f^ o d e s t i l a c i ó n  de N H ^ ) . Sin embargo, 

no se han re al iz ad o de sa r r o l l o s  posteriores.



El c o e f i c i e n t e  de s e p a r a c i ó n  de esta última reacción 

ce rc an os  a A, de m anera que algun o s de los otros procesos 

importancia fundamental, c om o  lo d e m u e s t r a  la co mp a r a c i ó n  

tes o b t e n i d o s  con di s ti n t o s  electrodos. (Ver Tabla 19)

T AB L A  19

CO E F I C I E N T E S  DE S EP A R A C I O N  P AR A DISTINTOS 

E LE CT RO DO S

E LE CT R O D O Pt Ni Fe

a  (20°C) 5,3 7 10

T e n i e n d o  en cu en ta  la alta m o v i l i d a d  iónica de los iones hidrógeno, 

se as i g n a  escasa importancia al p ro c es o 1 de m i g r a c i ó n  en el electr ol it o,  

h a b i é n d o s e  c o m p r o b a d o  una c o n c e n t r a c i ó n  normal en las c e r c a n í a s  del e l e c ­

trodo.

La t r an sf er en ci a de e le c t r o d o s  del c átodo a los iones h i d r ó g e n o  (pro­

c es o  2) se efect úa  en fu n ción de una barrera de energía o s ob r e t e n s i ó n  que 

es dist in ta  para H+ y D+ . Igual me nt e hay di fe r e n c i a s  en las e n e r g í a s  de 

a c t i v a c i ó n  de los proc es os  de a d s o r c i ó n  (3) y r e c om bin ac ió n m o l e c u l a r  de 

am b o s  Isótopos (A).

El al t o  valor de a  se debe p r o b a b l e m e n t e  a la c o n t r i b u c i ó n  de los pro 

cesos 2,3 y sumados al valor ya m e n c i o n a d o  de a  del p ro ceso i.

El valor  de a  varía co n la temperatura, aun c u a n d o  e llo d ep en de  en 

parte del material del cátodo. En general, a  a umenta al baja r la tem pe ra tu ra  

(cátodos de Pt, Ni, Fe), a u n q u e  para cátodos de a l ea ci on es  de Sn/ Fe  se o b ­

serva que la da/dt es po sitiva d e b a j o  de 39% de Sn y se hace nega ti va  para 

valor es  al t o s  de Sn.

tiene valores 

son también de 

en tr e c oe fi ci en



La importancia de e ste m é t o d o  para la pr odu c c i ó n  en gran e sc al a ha 

sido a m p l i a m e n t e  sup er ad a por los m é to do s de intercambio químico, pero se 

sigue invest ig an do  el p r o c e s o  con la intención de reducir la incidencia 

de su a l t o  c o n s u m o  energético.

6.2. F U N D AM EN TO S  DEL PROCESO

El p r o c e s o  c o n s i s t e  en la d e s c o m p o s i c i ó n  por pas aj e de c or ri en te  

e l é c t r i c a  de s o lu ci on es  c o n d u c t o r a s  que co nt i e n e n  H^O y D^O, p r o d u c i é n d o ­

se 0^ y una mez c l a  de y D 2 cuya c o n c e n t r a c i ó n  isotópica es d ist i n t a  a 

la de la sol uc ió n ac uosa origi na l.  C om o  la v e l o c i d a d  de d e s c o m p o s i c i ó n  e l e c ­

tr ol ítica del es ma y o r  que la de) D 2O, la solu ci ón  r em anente se e n r i ­

qu ec e en D^O y las ú l ti ma s p or ci on es  de gas p r o d u c i d o  son más ricas en D^ 

que las primeras.

Como en los demás proc es os  de s e pa ra ci ón  isotópica, se puede d e f i ­

nir un c o e f i c i e n t e  de s e pa r a c i ó n  a, como la relación entr e el c o n t e n i d o  

isotópico en la fase líquida y en la fase gas.

Se a l c a n z a n  altos v al or es  de a, entre 5 y 30, según las co nd i c i o n e s  

de o p e ra ci ón , (temperatura, c o n c e n t r a c i ó n ,  p ar ám e t r o s  el éc tricos) y la 

c o n s t i t u c i ó n  o di s e ñ o  de elec tr od os , e l e c t ro li to , celda, etc.

La s e p ar ac ió n isotópica se debe a d i f e r e n c i a s  de v e l o c id ad  de varios 

pr oc es os  que tienen lugar d u ra nte  la elec tr ól is is :

1.- T r a n s p o r t e  de iones en el e l e c t r o l i t o

2.- N e u t r a l i z a c i ó n  e l é c t r i c a  de iones h i d r ó g e n o  secos o solva ta dos

3-~ A d s o r c i ó n  de átomos de h i d r ó g e n o  sobre el cátodo

A.- F or ma ci ón  de h i d r ó g e n o  m o l e c u l a r  a p artir de átomos y su l ib er a­

ción en forma de gas

5-~ Intercambio entr e á tomos y m o l é c u l a s  de h i d r ó g e n o  con la g ase a c u o ­

sa sobre la s up e r f i c i e  del el ectrodo, ca ta l i z a d a  o no por el mismo,

o sea :

H2 0 + HD t  HDO + H 2



C ua nd o se usa c át o do  de níquel se debe p ro ve er  un e n f r i a m i e n t o  a d e ­

cuado, ya que el p r o c e s o  genera calor.

La c o r r i e n t e  n ec esaria para que la e l e c t r ó l i s i s  tenga lugar depen de

de:

1.- Potencial de d e s c o m p o s i c i ó n  del agua.

2.- S o b r e t e n s i ó n  de los gas es  y po l a r i z a c i ó n  

de las s up e r f i c i e s  de los electrodos.

3.- R e s i s t e n c i a  del el ectrolito.

k.- R e s i s t e n c i a  de las líneas de c o n d u c c i ó n  y 

c o n e x i o n e s .

En base a ello, el vo l t a j e  r eq ue ri do  p or celda es de 2,5 a 3,5 voltios. 

Un ex c e s o  de v o l t a j e  se traduce en ma y o r  e v o l u c i ó n  de calor, m a y o r  e v a p o ­

ración de a gua y menor c o e f i c i e n t e  de a.

La relación en tr e c o n c e n t r a c i o n e s  isotópicas, vo lú m e n e s  de cada fase 

y c oe f i c i e n t e  de intercambio a  está dada por la fórmula de Rayleigh:

(  r s )
a * » 

V
lD l 0

Í D 1 V
A  o). s

d o n d e  V, [h ] y [üj r ep r e s e n t a n  r e s p e c t i v a m e n t e  v o l u m e n  de solución, c o n ­

c e n t r a c i ó n  m o l a r  de H y D en cada instante, y el s u b í n d i c e  o c o r r e s p o n d e  

a c o n d i c i o n e s  iniciales.

Con esta fórmula o bien con su r ep r e s e n t a c i ó n  gráfica para d e t e r m i n a ­

dos valores de a  (ver Figura 58), se puede d educir la c o n c e n t r a c i ó n  isotó­

pica a obtener, después de e l e c t r o l i z a r  c ie rt a porc ió n de un volumen ini­

cial de electroli to.

A sí  por ejemplo, p a r t i e n d o  de agua con 1^0 p pm  de d e u t e r i o  y con un 

a=10, se debe reducir el v o l u m e n  a 1/1500 del v o l u m e n  inicial, para a l c a n ­

zar una c o n c e n t r a c i ó n  de 10% de D 20.

Se pue de ver que los vo lú m e n e s  y el nú m e r o  de e tapas de una casc ad a 

no son m uy  grandes, dado el al t o  valor de a



FIG.N° 58 Representac ión de la f ó rm u la  

de R a y le i g h .



6.3.1. G e n e r a l i d a d e s

El p r o c e s o  de e l e c t r ó l i s i s  pue de  llevarse a cabo r e d u c i e n d o  el v o lu me n 

de e l e c t r o l i t o  c o n t e n i d o  en las celdas hasta q ue  se e n r i q u e z c a  lo s u f i c i e n ­

te en deuterio. Esto tiene el i n co nv en ie nt e de que el p r oc es o es d i s c o n t i ­

nuo, y q ue  el h i d r ó g e n o  que se d e s p r e n d e  d e s pu és  de un c i e r t o  t iempo de t r a ­

b ajo está también b a s t a n t e  e n r i q u e c i d o  y no es c o n v e n i e n t e  de se ch ar lo .

R e s u l t a  n e c e s a r i o , p o r  lo tanto, q u e m a r  el h id ró g e n o  d e s p r e n d i d o  y v o l ­

ver a i ntroducir en la celda  de e l e c t r ó l i s i s  el agua formada. Se p u e d e  así 

h ac e r  f u n c i o n a r  un s i s te ma  de m a n e r a  que el nivel de e l e c t r o l i t o  perma ne zc a 

consta n te . Las p l a nt as  di se ña da s para re al i z a r  la etap a de c o n c e n t r a c i ó n  fj_ 

nal son de e s te  tipo.

En las p l an ta s d is eñ ad as para útil izar com o  a l i m e n t a c i ó n  a gua natural, 

la c i r c u l a c i ó n  de e l e c t r o l i t o  se h ac e en cascada, de manera q ue  la entrada 

y salida de líquido es continua.

Para e v i t a r  v a r i a c i o n e s  de c o n c e n t r a c i ó n  de ONHa ó O H K  en los baños de 

e l e c t r óli si s , se pu ed e u ti li z a r  para la t r a n s f e r e n c i a  de líqui do  el v a p o r  

de a g ua  que a c o mp añ a a los gases d es pr en d i d o s ,  ya que la te mp e r a t u r a  de las 

celdas al c a n z a  a 60-80°C y a esa t em p e r a t u r a  la c a n t i d a d  de va p o r  de agua 

d e s p r e n d i d o  es b a s t a n t e  grande.

T e n i e n d o  en c ue nt a qu e p ar t e  del v o l u m e n  del e l e c t r o l i t o  se retira c o n ­

tinuamente, por e j e m p l o  para a l i m e n t a r  una etapa p o s t e r i o r  de c o n c e n t r a c i ó n

o c om o  p r o d u c t o  final, la c o n c e n t r a c i ó n  en d e u t e r i o  de la f r a cc ió n retirada

1 + <¡> ( a - 1)

do n d e  p o J es la c o n c e n t r a c i ó n  de la s o l u c i ó n  o r i g i n a l , a  es el c o e f i c i e n t e  

de in te rcambio y <p es la re lac ió n en tr e v o lu me n qu e sa l e  y v o l u m e n  que entra 

en la celda.



El r en d i m i e n t o  en d e u t e r i o  del e l e c t r o l i z a d o r  p, o sea la rel ac ió n e n ­

tre la c a n t i d a d  de d e u t e r i o  q u e  sale y la c a n t i d a d  q u e  entr a es:

a • d> p = -----------1----

1 + <f) (a-1)

C on  estas e c u a c i o n e s  se pu e d e  calc ula r el nú m e r o  de e tapas n e ce sa ri as  

para o b t e n e r  un c i e r t o  e n r i q u e c i m i e n t o  si se co n o c e  a  y f

En general se pr o c u r a  que  <J> sea el má x i m o  q ue perm it a la c a n t i d a d  de 

vapo r de agua a r r a s t r a d o  por el h i d r ó g e n o  desprendido.

Para tener la m áx i ma  e f i ci en ci a,  el di señ o de las ce l d a s  se h ace de ma_ 

ñera de o p t i m i z a r  los s ig u i e n t e s  factores:

a) U n i f o r m i d a d  de c o m p o s i c i ó n  de el ectrolito.

b) E n f r i a m i e n t o  del cátodo.

c) S e l e c c i ó n  del material de electrodos.

d) Limp ie za  de la s u p e r f i c i e  de electrodos.

e) P r e v e n c i ó n  de p é r di da s de líquido y gas.

Otras c on d i c i o n e s  ne ce s a r i a s  son las siguientes:

- M á x i m a  s e g u r i d a d  de o p e r a c i ó n  respecto de 

a c c i d e n t e s  e l é c tr ic os , q u í m i c o s  y e xp lo si on es .

- P o s i b i l i d a d  de recibir v a r i ac io ne s de a l i m e n t ac ió n.

- O p t i m o  b a l a n c e  económico.

6.3.2. D e s c r i p c i ó n  de plantas

6.3.2.1. P lanta de Rjukan. Norue ga

Opera da  por la Comp añ ía  " N o r s k  Hy d r o  E l e c t r i s k  K u a e l s t o f o k t i e s e l s k a b " ,  

fue la prime ra y hasta 19^3 la única fuente comercial de agua pesada.

Las últimas e s t a d í s t i c a s  p u b l i c a d a s  indican que sigu e a c t u a l m e n t e



en pr o du cción, con a p r o x i m a d a m e n t e  20 t/a.

La planta p r i m ar ia  co ns istía en 9 etapas de celdas en casc ad a en serie, 

q ue  f u n c i o n a b a n  en flujo continuo, sin reci cl o (ver figura 5 9 ) . El p r o d u c ­

to de esta p lanta con 15? de D2O a l i m e n t a b a  a una planta secundaria, también 

de 9 etapas y flujo continuo, para dar D^O de 39,8% de pureza; el h i d r ó g e n o  

formado, p a r c i a l m e n t e  e nr iq ue ci do , se q u e ma ba  y con el agua a l i m e n t a b a  la 

etapa posterior.

6.3-2.2. P la ntas de Trai 1 , B . C .,C an ad á y M o r g a n t o w n  , W .V a . , E E .UU. (MOW)

La primera fue o p e r a d a  por la e mp resa C o n s o l i d a t e d  M i n i n g  and S m e l ti ng  

Co. (Comineo), en base a una planta e x i s t e n t e  de e l e c t r ó l i s i s  para pro du ci r 

como m a t e r i a  prima para s íntesis de HN^

La p r o d u c c i ó n  de a gua pesada fue c o n c e b i d a  como d e p e n d i e n t e  de esa plan 

ta. El h i d r ó g e n o  p r o d u c i d o  se hacía pasar por una p r i me ra  etapa c o n s i s t e n t e  

en una c as c ad a de un idades a l t e r n a d a s  de unid ad es  de intercambio c a t a l í t i c o  

(h^-t^O) y celdas el e ct r o l í t i c a s ,  q ue  p roducía D2O de 2,b%. Este prod uc to  

a l i m e n t a b a  una segunda etapa que c on si st ía  e n t e r a m e n t e  en celdas e l e c t r o l í ­

ticas, para dar una c o n c e n t r a c i ó n  de 99 ,8 1 de D 2O (figura 6 0 ).

La prime ra  etap a es d es cr ip ta en más d e t a l l e  en el c a p í t u l o  c o r r e s p o n ­

d iente al mé to do

La s eg unda etapa era de tipo continuo, con 3 u n i da de s c o n s i s t e n t e s  

cada una de un tanque de a l i m e n t a c i ó n ,  celdas e l e c t r o l í t i c a s ,  tanque de 

c a r b o n a t a c  i o n , q u e m a d o r  de h i d r ó g e n o  y e va porador. La a l i m e n t a c i ó n  se 

llevaba a una c o n c e n t r a c i ó n  de 0, 5 M en O H K  y se e l e c t r o l i z a b a  hasta 15% 

del v ol um en  inicial. Los gases se c o m b i n a b a n  en el q u e m a d o r  y con el 

a gua p r o d uc id a se a l i m e n t a b a  la p r im er a etapa.

La s o l u c i ó n  residual de e l e c t r o l i t o  se c a r b o n a t a b a  para formar 

y se evaporaba, r e c i c l á n d o s e  el destilado, una parte a la misma celda 

desde donde p r o v i e n e  y otra a la celda siguiente.



El c o n d e n s a d o  final se a c i d i f i c a b a  l i g e ra me nt e con ^ S O ^  y se de st il ab a 

para dar el pr oducto final con un r e n d im ie nt o de 67 t / a . A c t u a l m e n t e  no 

está en oper ac ió n.

Una planta s i m i l a r  se usó en M o r g a n t o w n ,E E .U U . , para c o n c e n t r a c i ó n  f i ­

nal des de  90 a 99,7%, con una p r o d u c c i ó n  de a p r o x i m a d a m e n t e  t/a, en c o ­

ne xi ón  con una etapa pr im ar ia  de d e s t i l a c i ó n  de agua. Esta planta fue c e r r a ­

da en 19^5 d e s pu és  de o p e r a r  unos 2 años.

6 .3-2.3- Pl a n t a  en Ch a l k  River, Ontario, Canadá

C o n s is te  en h celdas con cátodos de hi er ro  y ánodos de níquel, c o n e c t a ­

dos en serie (ver figura 6 1 ) y e stá c o m p u e s t a  de 3 unidades, para p r o d uc ir  

hasta 20 t/a a p artir de la a l i m e n t a c i ó n  de c o n c e n t r a c i ó n  variable.

La planta sigue en o p e r a c i ó n  a c t u a l m e n t e  para p r o c e s a r  agua degrad ada  

p r o v e n i e n t e  de di st in to s reactores n uc leares y o pe r a  por lo tanto con cierto 

c o n t e n i d o  en tritio. El pr o c e s o  incluye un p r e t r a t a m i e n t o  a l c a l i n o  y ácido, 

e le c t r ó l i s i s  y r e c om bi na ci ón  de los gases.

6 .3 -2 . U. P lanta en Nangal, India

Esta planta e n r i q u e c e  hi dr ó g e n o  c omo mater ia  prima para otra planta de 

d e s t i l a c i ó n  de hidrógeno. El hidrógeno, p r o d u ci do  p r i m a r i a m e n t e  para síntesis 

de NHj, pasa por 3 etapas de elect ró li si s,  c o n c e n t r á n d o s e  por un factor de 

3 (ver fi gura 6 2 ).

6 .3*2.5- Proce so  E. Planta de Dana y S a v ann ah  River

Esta planta fue d i s eña d a con la c a p a c i d a d  n e c e sa ri a para p r o c e s a r  s o l u ­

ciones de a g ua  pesada o r i g i n a d a s  en etapas pr evias de los pro ce so s GS 

(SHj/HjO) y DW (destilación). La p r o d u c c i ó n  de D^O de 9 9,75% de pureza, 

variaba según la a l i m e n tac i ón : c uando el proce so  GS y DW f un c i o n a b a n  al 

m á x i m o  a l c a n z a b a  a 2.800 libras/día (~ 550 t/a)
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La p r odu c ci ón  actual de la p lanta de S a v an na h River, única qu e sj_ 

gue en operac ió n,  es de 180 t /a  y la sección de e l e c t r ó l i s i s  fue c e ­

rrada en 1958.

La a l i m e n t a c i ó n  p as ab a p r i m e r o  por una etapa de o x i d a c i ó n  con pejr 

m a n g a n a t o  de po t a s i o  para e l i m i n a r  m ate ri a o r g á n i c a  y una d e s t il ac ió n 

para separ ar  sólidos disueltos. Luego se a g r e g a b a  c a r b o n a t o  de potasio 

(electrolito) y se p as ab a a las celdas de e l ec tr ól is is . Los gases f or ­

mados (H^ + 0 2 ) se qu em a b a n  en una cámara e n f r i a d a  y el agua pr od uc id a 

era c on de n s a d a  y reciclada según su c o n t e n i d o  en deuterio.

El p r o d uc to  final se e x tra ía  como residuo de las c eldas y se d e s ­

tilaba para s e p a r a r  el e l e c t r o l i t o  e impurezas existentes.

Las celdas no tenían di s p o s i t i v o s  para se pa r a c i ó n  de los gases for^ 

mados en el áno do  y en el cátodo, ya q ue  e ll o  no er a necesario. Esto 

repres en ta ba  una ventaja respecto del tipo a d ia fr a g m a  en lo que se re_ 

fiere a consumo de energía, factor de se pa ra ci ón , si mp l i c i d a d  de d i s ¿  

ño y cos to  del equipo.

El di agrama del proc es o se m u e s t r a  en la figura 63 y una d e s c r i p ­

ción de ta llada del m i s m o  esta incluida en el Informe DP-*t00, " P r o du ct io n 

of Heavy W a t e r "  por W . P .B e b b i n g t o n , V - R . T h a y e r  y J . F . P r o c t o r  (1959)»

6.3.3- Factores de seg uridad

Los pel ig ro s pr in c i p a l e s  derivan del uso de:

1) Cor r ie nt e c o n t in ua  de hasta 600 V, en algu no s casos m e d i a n t e  

cond uc to re s desnudos.

2) M a n i p u la ci ón  de m e zc la s e x p l o s i v a s  de ^  y 0^.

Las medidas de se gur id ad  incluyen el uso de guantes, zapatos y a n ­

teojos e s p e ci al es , e q uip os  de alarma visual y a udible, p r o t e cc io ne s 

trans pa re nt es  c on tr a explos ión , etc.



Las celdas, qu em a d o r e s  y cañerías son d is eñ ad as  para re sistir la e x p l o ­

sión de m ez clas de y son f recuentes los e s t a m p i d o s  p r o d u c i d o s  en q u e ­

ma dores que o c a s i o n a l m e n t e  o p e r a n  en forma inestable.

6.¿4. D E S A R R O L L O S  P ARA ME J O R A R  EL M ETODO

Se han s u g e r i d o  en la literatura varias ideas con el fin de p e r f e c c i o ­

nar el p r o c e s o  o m e j o r a r  su b a la nc e e n e r g é t i c o  y económico.

A l g u n a s  de las p r o p o s i c i o n e s  son las siguientes:

a) Co mb i n a r  el pr o c e s o  de e l e c t r ó l i s i s  con d e s t i l a c i ó n  de agua, u s á n d o s e  el 

h i d r ó g e n o  para s íntesis de a m o n í a c o  sin r ec ic lo  o q u e m a d o  del mismo. Este 

sistema está c o n d i c i o n a d o  al c os t o  y c o n s u m o  de e n e rg ía  e l é c t r i c a  y al 

uso del hidrógeno.

b) E l e c t r ó l i s i s  c o m b i n a d a  con un p r oc es o de alta e f i c i e n c i a  para la r e c o m ­

b i n a c i ó n  del y 0^ g e n e r a d o s ,c o m o  en una celda de c o m b u s t i b l e  (fuel cell). 

La ener gí a e lé ct r i c a  recuperada c o m p e n s a r í a  en par te  el a l to  c o n s u m o  del 

proceso.

c) El e c t r ó l i s i s  de otro s e l e c t r o l i t o s  no acuosos, h a b i é n d o s e  m e n c i o n a d o  ya 

la e l e c t r ó l i s i s  de NH^ y sales a m o n i a c a l e s  fundidas.

d) E l e c t r ó l i s i s  s e l e ct iv a de D2 0 con fo rm a c i ó n  de y q u e d a n d o  agua liviana 

como residuo. En el p r o c e s o  q ue  se usa a c t u a l m e n t e  se e l e c t r o l i z a n  6.9 99  

p artes de H 20 para o b t e n e r  una par te  de D^O. El m é t o d o  p r o p u e s t o  c o n s i s ­

tiría en e l e c t r o l i z a r  s ólo esa part e de 0^0 a p artir de 7-000 pa rt es  de 

agua natural. Se pr o p u s o  un m é t o d o  para c o n s e g u i r  este fin; sería la su­

p e r p o s i c i ó n  de una c o r r i e n t e  a l t e r n a d a  so b r e  la c o r r i e n t e  c o n t i n u a  para 

excit ar  s e l e c t i v a m e n t e  los iones D+ , ba sad o en las d is ti n t a s  frecuencias 

de resonancia de D y H. Esta idea no fue e n s a y a d a  en el laboratorio.

e) En sa yo  de nuevos e l e c t ro do s,  con d i c i o n e s  de e l e c t r ó l i s i s  y n a t u r a l e z a  de 

electroli tos.

Est ud io s de este tipo se siguen realizando, por e j e m p l o  en la U n i v e r s i d a d  

de O t a w a , Ca na dá  (c.f.AECL ^828, p-92) con e l e c t r o d o s  de Hg, Fe, uso de 

urea y medios no ac u o s o s  como e le ct ro l i t o s ,  etc.



O xigeno

A lm a c e - .a je  d e l p ro d u c to

Residuo d e sp u é s  de 
lix iv ia c ió n

¿ J  F i l t r o  

• f  ^  ^  ▼ ♦ L le n a d o  de ta m b o re s  

^ P r o d u c t o
F ra c c ió n  de ca b e za

Fig N ° 6 3 :  D iag ram a de flujo del Proceso E lectro lít ico .



H I D ROGE NO QUEMADO A5 8

M ole s  D 2  -------- >  0 ,408
% Q ----------------0.0563

1,998
0 ,29 8
0,0149

7,5 2 
0,296  
0,0 394

285,0
0 .297
0,0394

1 07,8 
0,297  
0,1042

41,1
0,299
0,275

0,189 
1,8 6 
97.85

% D ------- =► 0,0149 0,0394 0,1042 0,275 0,725 1,89 4,84 99,175 99,687
Moles agua 10 000,5 2750,5 7 52,5 285.5 108,3 41,6 16,24 0,679 0,490
D O ------->  1,49 1,082 0,784 0,785 0,785 0,787 0,789 0,674 0,488

Fl G. N*64: CASCADA E L E C T R O L IT IC A  O PTIM IZADA



Un es t u d i o  de los factores e co n ó m i c o s  de la e l e c t r ó l i s i s  fue h e c h o  por 

Be n ed i c t  en 1955 y, a u n q u e  los valores m o n e t a r i o s  no son válidos a la fecha, 

la mayor ía  de las co nc l u s i o n e s  retienen validez.

E ste aut or  parte de un diag ra ma  óp t i m o  de p r o ce so  de 15 etapas, con una 

a l i m e n t a c i ó n  de agua con 140 p pm  de D y un a  de 7, para dar un p r o d u c t o  de 

99 ,7 % de D (ver figura 64).

Las f r a cc io ne s de h i d r ó g e n o  de las pri me ra s 3 e ta pa s c o n t i e n e n  b a jo  0^ 

y no es e c o n ó m i c o  q u e m a r l o  para reciclarlas; en cambio, los gases de las 

e ta pa s 4 a 15 son recomb ina do s y rea 1 i ment ad os  a una etapa anterior. La re­

c u p e r a c i ó n  de es de 32% de la a l i m e n t a c i ó n  y así se requiere un total de 

127-000 kWh por kg/D^O producido.

Si se s up on e que el hid ró g e n o  se vende, sólo 5*500 kWh se debe rí an  

a s i g n a r  d ir e c t a m e n t e  a la p r o d u c c i ó n  de 1 kg/D^O.

Esto indica que en áreas con c o r r i e n t e  el éc tr ic a de bajo c o s t o  puede 

ser a t r a c t i v o  el método, siempre que e xista un m e r c a d o  s u f i c i e n t e  para el 

hi dr ó g e n o  producido. Por lo tanto, la m a g n i t u d  de la p ro du c c i ó n  de agua pe­

sada estar í a c o n d i c i o n a d a  también por el c o n s u m o  de hidrógeno.
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7.1. INTRODUCCION

El gas natural ha sido m e n c i o n a d o  f r e c u e n t e m e n t e  en la bi b l i o g r a f í a  

c om o  p o s i b l e  f uente de Deuterio. En lo que sigue se hace una d e s c r i p c i ó n  

de la información d i s p o n i b l e  hasta el p re se n t e  sobre el tema, incluyendo 

t a mb ié n dato s p r e l i m i n a r e s  y p r o y e c t o s  de e s t u d i o  e l a b o r a d o s  en la Comi si ón  

Nacional de Energía At ó m i c a  al respecto.

El p r e s e n t e  t r a ba jo  tiene un c ar ác t e r  d i s t i n t o  al de los que se refie^ 

ren a pr oc e s o s  de fa b ri ca ci ón,  e incluye sólo p r o p o s i c i o n e s ,  f un d a m e n t o s  

te ór i co s y a l g un os  da to s e x p e r i m e n t a l e s  de laboratorio, ya que no se ha 1 l£ 

v a d o  a la pr á ct i c a  n ingún m é t o d o  b a s a d o  en es ta s ideas.

7.2. A N T E C E D E N T E S  SOBRE P R O C ES OS  CON ME T A N O

7.2.1. C o n s i d e r a c i o n e s  g e n e r a l e s

La información sobre la p o s i b i l i d a d  de u t i l i z a r  me tano, o más espec_¡_ 

f f e a m e n t e  gas natural, co m o  fu en te  de D e u t e r i o  para o b t e n c i ó n  de agua p e ­

sada, no es escasa, p er o no hay d at o s  c o n c r e t o s  sobre su a p i i c a b i 1 idad in_ 

med i a t a .

Exist e n n u m e r o s a s  m e n c i o n e s  en d i v e r s o s  artíc ul os , p a t e n t e s  y t r a b a ­

jos c i e n t í f i c o s  v i n c u l a d o s  al tema. Una r ec o p i l a c i ó n  de b i b l i o g r a f í a  hasta 

19^9 se e n c u e n t r a  en el libro de K i r s h e n b a u m  y Kimball (1) d o n d e  hay datos 

sobre in te rcambio D^/CH^, d at o s  e s p e c t r o s c ó p i c o s  y t e r m o d i n á m i c o s , prepara_ 

c ión de CD^, etc. Esta b i b l i o g r a f í a  no se refiere a la o b t e n c i ó n  de D 2O pe^ 

ro ap o r t a  al g u n o s  da t o s  b ásicos de interés.

Los c o n c e p t o s  en que se basa la p r o p o s i c i ó n  de e x t r a e r  d e u t e r i o  o agua 

pe s a d a  del gas na tural, ya s eñ al ad os  por Barr y Drews (2), Law (3)(*0» 

Ba nc ro ft  (5), etc. son los siguientes:

1) R e s p e c t o  de la c a n t id ad  d i s p o n i b l e  co m o  f uente natural, o cu p a  el s eg un do  

lugar d es pu és  del agua, lo que p e r m i t i r í a  p r o d u c c i o n e s  r e )a t i v a m e n t e  al ta s 

de agua pesada.

2) Una vez e m p o b r e c i d o  en De ut erio, el gas natural sigue si en do  un material



valioso, con m ú l t i p l e s  a p l i c a ci on es . El agua en un ca s o  similar, es 

g e n e r a l m e n t e  d e v u e l t a  a sus fuent es  sin d ar l e  u so  inmediato.

3) El c o n t e n i d o  en h i d r ó g e n o  del m e t a n o  es a p r o x i m a d a m e n t e  2 5 % en peso, 

m i e n t r a s  que en el agua es de 11%.

A) Los proc es os  de e n r i q u e c i m i e n t o  isotópico a p artir del gas natural no 

son imposibles, a u n q u e  los p r o p u e s t o s  hasta aho ra  pr es e n t a n  bajo coefi 

c í e n t e  de s ep a ra ci ón  o son de baja v e l o c i d a d  de  e xt racción.

En resumen, en estas  c o n s i d e r a c i o n e s  de c a r á c t e r  general, se d e st ac a 

la importancia y a l gu na s de las v e n t a j a s  del metano, p er o se señala al mis 

m o  ti e m p o  la c a r e n c i a  de un m é t o d o  a d e c u a d o  de extracción.

El c o n t e n i d o  del resto de la 'nformación (patentes, tra ba jo s c i e n t í ­

ficos, etc.) se trata en los p á r ra fo s si gu i e n t e s  y d e n t r o  de cada tema 

e s pe cí f ico .

7.2.2. D es t i l a c i ó n

La d e s t i l a c i ó n  de gas natural fue c o n s i d e r a d a  en t r e  los 98 pr ocesos 

p o t e n c i a l e s  e v a l u a d o s  para la C o m i s i ó n  Nacional de Energía A t óm ic a de los 

Estad os  U n i d o s  en 1953/55 y fue c o n s i d e r a d a  men os  a t r a c t i v a  que la d e s ti la  

c ión de NH^ (ver cita (2) pág. 5*t. N°91 , Tabla 1).

Esta idea no co in c i d e  sin e m b a r g o  con lo so st e n i d o  por Law {k) , quien 

era o p t i m i s t a  sobre la instalación de una planta de de s t i l a c i ó n ,  con v e n t a ­

jas incluso en el c o s t o  de prod uc ci ón , baseda en d i v e r s a s  p a t e n t e s  (6). E s ­

tas p a t en te s m e n c i o n a n  proc es os  de d e s t i l a c i ó n  a baja temp er at ur a o a d s o r ­

ción, en p re se n c i a  de a d i t i v o s  es pe ciales.

En el libro de K i r sh e nb au n (7) se indica que la re lación de p res io ne s 

de vapo r P C H ^/ PC H^ D es de sólo 1,0016 a la t e m p er at ur a de pun to  triple 

(- 18 5, 2°C) y 0,9 96 5  a la t e m pe r at ur a del punto de e b u l l i c i ó n  (-162°C) a 1 

atm. El c o e f i c i e n t e  de s e pa ra ci ón  a 1 atm. es men or  que el del agua e n

1 ó 2 ó r d e n e s  de magnitud.

De a c u e r d o  a esto s datos, J.A. Ay r e s  (8) señala que el co s t o  de pro-



d u c c i o n  de D^O por d e s t i l a c i ó n  de m e t a n o  sería m u y  alto. Sin embargo, se 

refie re  luego a las pat en tes  an t e s  m e n c i o n a d a s  (6), con los sigui en te s 

da t o s  favorables:

"La re lación ^ CH ^ D / ^ C H ^  a u m en ta con la p r es ió n y a -85°C a l c a n z a  un valor 

de 1,031 (ver tabla 1). Lo m i s m o  sucede en el sistema H^O/D^O, p er o la 

inversión o c u r r e  para una rel ac ió n de p re si o n e s  m u c h o  m e n o r  (a 255°C y 

*43,5 atm. ^ D ^ O / ^ H ^ O  = 1,007). La p r e si ón  de vapor a u m e n t a  en v ar io s ór_ 

dene s de m a g n i t u d  si el sistema es per tu rb ad o,  por e j e m p l o  en un s i s t e ­

ma t e r na ri o a  = 1,22 (ver figura 6 5 ). Estos v a lo re s de a  son m u y  a t r a c ­

tivos, aún en c o m p a r a c i ó n  con la d e s t i l a c i ó n  de agua, a lo que se agrega 

la v e n ta ja  de que el p r o d u c t o  tiene una p r e si ón  de vapo r m a y o r  y por lo 

ta nt o a p a r e c e r á  en el dest ila do ".  Al resp ec to  se r e p r o d u c e n  la figura 65 

y Tabla 20 e x t r a í d a s  del t ra ba jo  de Ayres.

El pro bl em a de la re lación de pr es i o n e s  de vapor de los m e t a n o s  no 

está sin e m b a r g o  s u f i c i e n t e m e n t e  claro. Los v a l o r e s  para CH^ líquido e n ­

tre -173°C y — 7 3°f- han sido d e t e r m i n a d o s  por Itterbek y c o l a b o r a d o r e s  (9) 

y e x i s t í a  una c o m p i l a c i ó n  a n t e r i o r  de G . T . A r m s t r o n g  (10) y o tr o  trab aj o 

del m i s m o  aut or  sobre m e t a n o s  (11). Más r e c ie nt em en te , un t r ab aj o de Gr igov 

y St ee le  (13) se refi er e a CD^ en e s t a d o  líquido. T a n t o  las d e t e r m i n a c i o ­

nes e x p e r i m e n t a l e s  c om o  su c o n c o r d a n c i a  con los v al or es  c a l c u l a d o s  p r e s e n ­

tan d i f e r e n c i a s  c o n s id er ab le s.

B ig e l e i s e n  (12) indica que todos los datos de pres ió n de vap or  pueden 

r e p r e s e n t a r s e  por e c u a c i o n e s  del tipo:

t  n El_ _ _ B (T = °K)
p j 2 ~T

do n d e  p y p1 son las p r e s i o n e s  de va po r de los c o m p u e s t o s  con isótopo li­

v i a n o  y p es ad o r e s p e c t i v a m e n t e  y A y B son c o n s t a n t e s  que tienen una sic[ 

n i f i c a c i ó n  física de a c u e r d o  a la teoría de e f e c t o s  isotópicos en m e d i o s  

co nd en sa d os . Aún c u a n d o  esta teoría presenta una d e s c r i p c i ó n  sim p l i f i c a d a  

del fenómeno, se puede  sin e m b a r g o  indicar que su a p l i c a c i ó n  c o i n c i d e  en 

general con los dat os  e x p e r i m e n t a l e s  c o n o c i d o s  y no pe r m i t e  e x p li car  a l ­

gu na s de las p r e v i s i o n e s  de las p a t en te s ante s m en ci on ad as .



T E M P E R A T U R A

°C

p c h 4 A P ( PC H 3 D "P C H 4 ) (psi) C O E F I C I E N T E S  DE S E P A R A C I O N

(ps i) Sistema Siste ma  

B inario T e r na ri o

Siste ma  Bi nario 

( a ^

Siste ma  T e r n a r i o

( a  2 )

-160 17,1 d esp re c i a b 1e

-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 ,019 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

-95 449,6

-90 546,0 15,3 1,028

-85 620,4 19,5 1,031
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DESTILACION EN UN SISTE M A B I N A R I O (QC) )Y E N UN 
SISTEMA TERNARIQ(<x 2>

T e m p e r a t u r a  ° C

7.2.3. Pr ocesos de  a d s o r c i ó n  o de c r o m a t o g r a f í a

Este tipo de proc es os  no han adqu ir id o,  en general, gran d e s a r r o l l o  

para separac i ón  isotópica preparativa.

En el c a so  del h i d r ó g e n o  se han m e n c i o n a d o  va r i a s  pos ib i 1 idades (2) y 

e x i s t e n  n um er o s o s  trabajos con fi na lidad f u n d a m e n t a l m e n t e  a n al íti ca , pero 

tambi én  algun os  se refieren a su e x t e n s i ó n  a escala pr ep ar at iv a,  inclusive 

para o p e r a c i ó n  continua. (17a)

R e s p e c t o  del CH^ también e x i s t e n  a l g u n o s  tr abajos a n a l í t i c o s  cu y o  tras^ 

lado a m é t o d o  p r e p a r a t i v o  puede seguir el m i s m o  r a z o n a m i e n t o  a rriba s e ñ a l a ­

do. Una buena re c o p i l a c i ó n  se da en el a r t í c u l o  de Van H oo k sobre c r o m a t o ­

g ra fí a g aseosa, p r e s e n t a d o  en el S i m p o s i o  de Efectos Isotópicos de 1967 

(17b)

E xi st en  t rabajos de Liberti (29) sobre la se pa r a c i ó n  de d e u t e r o m e t a n o s  

(y otr os  d e u t e r o - a l c a n o s )  en c o l u m n a s  de v i d r i o  de hjm de longitud tratados



c o n  O H N a  e h i d r ó g e n o ,  y o t r o s  (30) e n  c o l u m n a s  r e c u b i e r t a s  i n t e r i o r m e n t e  de 

g r a f i t o  y t a m b i é n  c o n  r e l l e n o  " p o r a p a k "  a s í  c o m o  t a m b i é n  d e  o t r o s  a u t o r e s  

(32). T a m b  ién se han c o r r e l a c i o n a d o  c o n c l u s i o n e s  de la t e o r í a  de e s t a d í s ­

t ica d e  e f e c t o s  i s o t ó p i c o s  e n  s i s t e m a s  c o n d e n s a d o s ,  co n  d a t o s  e x p e r i m e n t a  

les d e  s e p a r a c i ó n  s o b r e  s í l i c e  ( v i d r i o  p o r o s o )  (33) y e x i s t e n  c á l c u l o s  t e ó ­

r i c o s  d e  b a s e  t e r m o d i n á m i c a .  (34)

T o d o s  e s t o s  t r a b a j o s  son d e  i n t e n c i ó n  a n a l í t i c a ,  p e r o  e x i s t e n  t a m b i é n  

s e p a r a c i o n e s  en m a y o r  e s c a l a  (35). La e x t e n s i ó n  de los m i s m o s  p a r a  el d e s a ­

r r o l l o  d e  m é t o d o s  d e  p r e p a r a c i ó n  p a r e c e  s er p o s i b l e .

7 . 2 . 4 .  I n t e r c a m b i o

7 . 2 . 4 . 1 .  I n t e r c a m b i o  M e t a n o / H i d r ó g e n o

Es e n  e s t e  c a m p o  d o n d e  e x i s t e  el m a y o r  v o l u m e n  d e  i n f o r m a c i ó n  r e s p e c t o  

d e  r e a c c i o n e s  c o n  d e u t e r o - m e t a n o s  , ya q u e  es un t ema d e  g r a n  i n t e r é s  c i e n ­

t í f i c o  y d e  a b u n d a n t e s  a p l i c a c i o n e s  p r á c t i c a s .  Se t r a t a  a d e m á s  d e  un p r o b l e m a  

d e  c a r á c t e r  b á s i c o  y q u e  c o m o  tal ha s i d o  e s t u d i a d o  a f o n d o ,  t a n t o  e x p e r i m e n ­

tal c o m o  t e ó r i c a m e n t e .

Ya en 1 949 e x i s t í a n  i m p o r t a n t e s  d a t o s  s o b r e  e s t e  i n t e r c a m b i o  (l) y h a s t a  

el p r e s e n t e  se s i g u e  t r a b a j a n d o  s o b r e  el tema.

Su i n c l u s i ó n  en e s t e  t r a b a j o ,  q u e  se r e f i e r e  a la p r o d u c c i ó n  d e  D^O, 

se b a s a  en:

1) La p o s i b i l i d a d  d e  a c o p l a m i e n t o  d e  un a  r e a c c i ó n  d e  e s t e  t i p o  a o t r a  d e  t ras 

p a s o  de d e u t e r i o  al a g u a  o a c u a l q u i e r  o t r o  c a m i n o  p a r a  c o n v e r t i r  e n  D ^ O  

el c o m p u e s t o  e n r i q u e c i d o  en d e u t e r i o .

2) La c o n v e n i e n c i a  d e  d i s p o n e r  d e  la m a y o r  i n f o r m a c i ó n  p o s i b l e  s o b r e  el compor^ 

t a m i e n t o  del CH ^  en r e a c c i o n e s  d e  i n t e r c a m b i o  i s o t ó p i c o ,  p a r a  lo cual sus 

r e a c c i o n e s  c o n  los c o m p u e s t o s  m á s  s i m p l e s  son d e  p a r t i c u l a r  u t i l i d a d .

El v a l o r  del c o e f i c i e n t e  d e  i n t e r c a m b i o  p a r a  e s t e  t i p o  de r e a c c i o n e s  es 

m u y  a l t o  ( a p r o x i m a d a m e n t e  3), o se=3 s e m e j a n t e  al del i n t e r c a m b i o  N H ^ / H ^  y ma_ 

y o r  q u e  p a r a  H ^ S / H ^ O .  Sin e m b a r g o ,  h a y  q u e  s e ñ a l a r  q u e  el i n t e r c a m b i o  i s o t o -



pico entre hi d r o c a r b u r o s  y d e u t e r i o  no p r o ce de  a v e l o c i d a d e s  ap re c i a b l e s  

en au s en c i a  de c a t a l i z a d o r e s  y es así que su e s t u d i o  se ha c o n v e r t i d o  en 

un tema importante en el ca m p o  de la catálisis.

Resul ta  de e x c e l e n t e  re ferencia el c a p í t u l o  sobre e ste tema de C. 

Kemball en " Ad va n c e s  in Catalysis". (18)

Dada su gran extensión, sólo nos r e f e ri re mo s a algu no s datos sobre el 

intercambio m e t a n o /de ut e rio . Este ha sido e s t a b l e c i d o  en presen ci a de p e K  

culas de níquel (19), r h o d i o - p l a t i n o  (2 3 ), p a l a d i o  y t u n g s t e n o  (20), de 

c a t a l i z a d o r  de Co-Th ( Fischer-Tropsch) (21) y de c a t a l i z a d o r e s  homog én eo s 

(fase gaseosa) (22) .

En general se forman los k d e u t e r o m e t a n o s  pos ib le s co m o  p ro duc to s in_i_ 

cí al es  y su p r o po rc ió n en 'os pr od u c t o s  finales varíe algo según el cata1_i_ 

zador de que se trate. (Ver Tabla 21).

T AB L A  21

C A T A L I Z A D O R
P RO PO R C I O N  DE ES PECIES ISOTOPICAS

D 1 D2 °3 D l*

Rh 0,21 0,0¿*5 0,29 0,^5

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 a u m e n t o  de la relación de d e u t e r i o  a m e t a n o  reduce la ca nt id ad  de 

^ 2 ^ 2  ^ CHD^ '° clue indica que los otro s dos p rod uc to s (CH^D y CD^) son los 

p r i n c i p a l e s  pr od uc to s iniciales.

Sobre el m e c a n i s m o  y c i n ét ic a de esta reacción e xi st en  nu me ro so s datos 

que indican que se trata de un p r o c e s o  complejo, con, por lo menos, dos m e ­

cani sm os  s i m u lt án eo s y do nd e tanto act úa n proc es os  d i s o c i a t i v o s  c om o  asocia^ 

tivos. {2k)



Otros trabajos sobre el tema se indican en la bibli og ra fí a.  (25)

7 . 2 . 2 .  Intercambio Me ta n o / A g u a

Esta r eacciói de in te rcambio es sin duda la más interesante desde el 

pu n to  de vista de la o b t e n c i ó n  de agua pesada, ya que pre se nt a un c a m i n o  

d i r e c t o  en t r e  el d e u t e r i o  c o n t e n i d o  en el gas natural y el c o m p u e s t o  deute^ 

rado que se busca.

Sin embargo, al respecto ex is te  m u c h o  m e n o r  información que sobre el 

i nt er cambio m e t a n o / h i d r ó g e n o  y a l gu no s de los dato s no son del todo favora 

bles.

7 . 2 . h . 2.1. C o n s t a n t e  de e q u i l i b r i o  o c o e f i c i e n t e  de in te rcambio y datos 

c i ent í f i eos

Los ú nicos datos que e x is t en  son los c o n s i g n a d o s  por V ar shavskii en 

1955 (26). Este ha c a l c u l a d o  c o e f i c i e n t e s  de d i s t r i b u c i ó n  de D e u t e r i o  e n ­

tre pares de compuestos, e x p r e s a d o s  como la re lación en t r e  dos v a lo re s que 

son propios de cada uno de ellos y que se pueden c a l c u l a r  en base a datos 

e s p e c t r o s c ó p i c o s  de los mismos. E xi st e además una re lación simple que p e r ­

m i t e  co n o c e r  la v a r i a c i ó n  con la temperatura. Este es un p r o c e d i m i e n t o  de 

c á l c u l o  c o n o c i d o  y d e s c r i p t o  también por otros a u t o r e s  (27) y que para este 

tipo de reacc ion e s da la m ej o r  c o i n c i d e n c i a  c o n o ci da  hasta ahora entr e datos 

t eóricos y valor es  e x p e r i m e n t a l e s  de c o n s t a n t e s  de e qui librio. El err or  depen_ 

de de los dat os  e s p e c t r o s c ó p i c o s  y de las a p r o x i m a c i o n e s  que se usen y es, en 

general, del ord en  del 10-20%.

Este auto r da una tabla para d i s t i n t o s  c o m p u e s t o s  (e xp re sá nd ol os  sólo como 

c o m p u e s t o s  h id ro genados) y para el c as o  " C H ^ / H ^ O "  da un val or de a  = 1,08 para 

20°C y los dat os  ne ce s a r i o s  para c a l c u l a r l o s  a otr as  temperaturas. Este valor es 

b a s t an te  bajo y su v a r i a c i ó n  con la t e m p er at ur a t a m po co  es favorable.

Sin embargo, d e b i d o  a que la información c o n s i g n a d a  en la p u b l i c a c i ó n  no 

es exha us ti va , estos datos a d o l e c e n  de v arios inconvenientes:

1) La d e f i n i c i ó n  de  a  usada por el a u t o r  no es s u f i c i e n t e m e n t e  clara.



2) No puede a s e g u r a r s e  a qué re acción en p a r t i c u l a r  ent re  los p o s ib le s com 

puestos isotópicos de m e t a n o  y agua se refiere, aún cu a n d o  m e n c io na  d a ­

tos e s p e c t r o f r á f i c o s  de CD^, CH^, H^O y D^O.

3) A l g u n a s  de las a p r o x i m a c i o n e s  y datos u sados pueden ser s u p l an ta do s al 

p r e s e n t e  con v e n ta ja s en e xa ct it ud  y r i g u ro si da d conceptual.

No e x is te n otros c á l c u l o s  de e q u i l i b r i o  o c inéticos, pero puede decir_ 

se que t ra tá nd os e  de una re acción de c a r á c t e r  n o - i ó n i c o  y d ada la gran af_i_ 

nidad de la unión C-H del metano, la v el oc id ad  de reacción será lenta y se 

r eq ue ri rá  el uso de c a t a li za do re s.

7 .2.4.2.2. Datos e x p e r i m e n t a l e s

La única información c o n s i s t e  en un trab aj o r eciente de M e t c a l f  y 

Vi c k e r s  (28), dond e se dan datos c i n é t i c o s  y de m e c a n i s m o  del intercambio

s°bre níquel f i n a m e n t e  dividido. En base a d e t e r m i n a c i o n e s  de v e l o ­

ci d a d e s  de reacción se e s t a b l e c e  que hay dos p o s i bl es  m ecanismo: 

uno sobre la su pe r f i c i e  limpia del metal y otra sobre la s up er f i c i e  contam_j_ 

nada con oxígeno. Sobre ésta última, la v e l o ci da d de in te rcambio es unas 10 

veces menor.

La su b s t i t u c i ó n  sobre níquel r e d uc id o pa r e c e  ser de primer orden en 

m e t a n o  y de orden ce r o  en D^O y es p o s i b l e  que o curra d i r e c t a m e n t e  ent re  los 

co mp u e s t o s  a d s o r b i d o s  sobre la s u p e r f i c i e  o bien por r eacción entr e CH^ y pe_ 

queñas c a n t i d a d e s  de D^ f ormadas por reacción ent re  el D^O y el Ni.

La d i s t r i b u c i ó n  de p ro du ct os  de la r eacción incluye los 4 pos ib le s m e t a ­

nos d e u t e r a d o s  con mayo r p r o p o r c i ó n  de CH^D^ y CHD^ c omo p ro du c t o s  finales. 

(Ver f¡gura 66 ).

7.2.4.3. Otros H i d r o c a r b u r o s / A g u a

3e co ns i g n a n  en la b i b l i o g r a f í a  algun os  datos sobre intercambio a c e t il e-  

no/H^O, que pueden servir co m o  a n a l o g í a  para el e s t u d i o  del C H ^ / h ^ O  d e b i é n d o ­

se tener en cuenta sin embargo, la gran d i f e r e n c i a  q u ím ic a ent re  ambos h i d r o ­

c a r b u r o s  .



Tanto para el a c e t i l e n o  como para a l g un os  de sus a 1 qui 1 _ de r¡ v a d o s  

se ha e s t u d i a d o  el m e c a n i s m o  de i nt e rcambio con agua, c a t a l i z a d o  p or OHNa 

(36) (amberlite IRA-40Q y otras).

La reacción

C H + HDO +  C 2 DH + H 20

tiene una co ns t a n t e  de e q u i l i b r i o  K = 0, 6 8 7  (25°C) y una v e l o c i d a d  razo^ 

nab le  en p r e s e n c i a  de esos ca ta li z a d o r e s .  Existe además e x c e l e n t e  concor^ 

da ncia de los datos e x p e r i m e n t a l e s  y ca lc u l a d o s  a p a r t i r  de datos espec. 

troscop i e o s .

7.3. ENSAYOS Y P R O Y EC TO S EN M A R C H A  EN LA CNEA.

En función de la in fo rmación c o n s i g n a d a  más arriba, se i ni ciaron en 

la C o m is ió n Nacional de Ener gí a At ó m i c a  algunos trabajos d e s t i n a d o s  a e>< 

p l o r a r  la p o s i b i l i d a d  de m é to do s de i n tercambio q u í m i c o  a p a r t i r  del gas 

natural para o b t e n c i ó n  de a gua pesada.

Los trabajos en m a r c h a  comprenden:

1) Ensayo de c at a l i z a d o r e s  para la r eacción CH.D/H 0 en fase gas o en
5 ¿

fase líquida, y e s t u d i o s  cinéticos.

2) E studios de intercambio H i d r ó x i d o / C H ^ D

3) C á l c u l o  y d e t e r m i n a c i ó n  e x p e r im en ta l de co ns t a n t e s  de e q u i l i b r i o  de 

reacci on es  de intercambio isotópico con d e u t e r o m e t a ñ o s .

T a n t o  los datos e x p e r i m e n t a l e s  como teóricos o b t e n i d o s  has ta  la f£ 

cha, aún cu an do  son de c a r á c t e r  p r e l i m i n a r  y deben ser c o m p l e t a d o s  y con^ 

firmados, p e r m i t e n  a b ri ga r un re la ti vo  o p t i m i s m o  sobre la fa ct i b i l i d a d  

técni ca  de e ste tipo de procesos.
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7.4. D I S P O N I B I L I D A D  DE GAS N A TU RA L EN LA A R G E N T I N A  Y SU R E L A CI ON  CON 

LA P R O D U C C I O N  DE D2 0

Se u t i l i z a r o n  los datos c o n s i g n a d o s  en la p u b l i c a c i ó n  " R e c u r s o s  Ener_ 

g é tic o s A r g e n t i n o s " .  Cap. 3 . (38 )

Las reservas totales del país (1974) son de a p r o x i m a d a m e n t e  2 0 0. 00 0 

m i l l o n e s  de m  (ver Tab la  22) con una gran p r e p o n d e r a n c i a  en la zona Oes te  

y Sur.

3
La p r o d u c c i ó n  en 1974 fue de a p r o x i m a d a m e n t e  9-200 m i l l o n e s  de m

(ver T a b l a  23) y se e s t i m a  un au m e n t o  de a p r o x i m a d a m e n t e  10%/año, lo que

3
llevaría la p r o d u c c i ó n  a unos 15-000 m i l l o n e s  de m  en 1980.

La r e l ac i ón  e nt r e  vo l u m e n  de m e t a n o  y c a n t i d a d  de agua p es ad a ex- 

t r aíb l e a p ar ti r de los d e u t e r o m e t a n o s  co nt e n i d o s  en el m i s m o  es f a c M m e r ^  

te c a l c u l a b l e  t e n ie nd o en c u e n t a  un c o n t e n i d o  de D e u t e r i o  a p r o x i m a d a m e n t e  

14o p p m  (átomos de D/10^ át om os  de H) y una r ec u p e r a c i ó n  del 100%. A  paj^ 

tir de es t o s  datos se o b t i e n e  que p ara p r o d u c i r  una t de D„0 se re qu ie re n 

2.800 t ( a p r o x i m a d a m e n t e  4 x 10 m  ) de CH^. Si se su p o n e  una r e c u p e r a ­

ción del 501 (que es un valor alto), se re qu e r i r á  por lo tanto 5-600 t 

(8 x 106 m 3 ) de CH^.

Esto c o i n c i d e  con los datos de B a n c rof t (Tabla III, pág. 7- en refe_ 

rencia 5), el que usa n ue st r a s  m i s m a s  h i p ó t e s i s  y d i f i e r e  en aproximada^ 

m e n t e  un factor 2 con los c o n s i g n a d o s  por L aw  (3 ), ya c it ad o en 7-2.1. 

el que, aún c ua n do  no lo e s p e c i f i c a ,  debe c o n s i d e r a r  r e c u p e r a c i ó n  de D^ 

de ha s t a  100%.

T e n i e n d o  en c uenta las r eservas y p r o d u c c i ó n  anual de gas natural 

y s u p o n i é n d o l o  100% de CH^, se pued e d e d u c i r  una reserva total de agua 

p e s a d a  de 25 -0 00  t y una p r o d u c c i ó n  anual de unas 1.100 t (año 1974).

Para llegar a est os  v a lo re s se d e b e r í a  p r o c e s a r  la to ta l i d a d  de la re^ 

ser va  e x i s t e n t e  de gas natural o la t o t a l i d a d  de la p r o d u c c i ó n  anual 

re sp ec t i v a m e n t e .  T e n i e n d o  en c ue nt a la d i v e r s i d a d  de fuentes de p r o ­

d u c c i ó n  y líneas de c o n d u c c i ó n  (ver T a b l a s  22 y 23) esto no sería fá­

c i l m e n t e  realizable.



T A B L A  22

RE SE RV AS  CO MP R O B A D A S  DE GAS N A T UR AL AL 3 1 / 1 2 / 7 4 *

C U E N C A

A Ñ 0

1 9  7 1 1 9  7 4

N OROESTE 6.5 94 8.100

CU V A N A 1.708 1 .470

NE U Q U I N A 6 4.1 52 7 2.030

GOLFO SAN JORGE 43.955 44.790

A U S T R A L 7 3-472 7 5-340

T O T A L 189.881 201.730

* Datos ex tr aí do s de (38) e x p r e s a d o s  en 

106m 3

TA B L A  2.3

P R O D U C C I O N  AN U A L  DE GAS N A T U R A L *  

*Datos ex t ra íd os  de (38 )

Z O N A

A Ñ 0 S

1 9  7 1

10^ m3 / año %

1 9 7 

10é m3 /

4

año %

NORTE 2.113 26 2.701 29,2

OESTE 2.642 32,5 3-285 35,6

SUR 3-361 41,5 3.2 48 35,2

T O T A L 8.116 -- 9.234 --

D I F E R E N C I A -- -- + 1 . 1 1 8 + 13 , 8



7-5- C O N C L U S I O N E S

a) El uso de gas natural como fuente de d e u t e r i o  ha 5 ido c o n s i d e r a d o  y 

e v a l u a d o  en otr os  países- al e s t u d i a r s e  'os ms todos . d i spon i bl es para 

o b t e n c i ó n  de a gua pesada, y ex is te  al gu na  i nf or mación al respecto.

b) Es indudable su importancia como m a t e r i a  prima, ya que sigue al agua 

en c a n t i d a d  d i s p o n i b l e  y tiene la v e n t a j a  de c o n t e n e r  más h i d r ó g e n o  

que el agua.

c) Las reservas y la p r o d u c c i ó n  total de gas natural en la A r g e n t i n a  

(197*0 . se c o r r e s p o n d e n  con 25 -0 00  t de D^O de reserva y 1.100 t/año 

de p r o d u c c i ó n  de D^O como máxim o.

d) No e x i s t e n  p r o c e s o s  c o m p r o b a d o s  de o b t e n c i ó n  de agua p e s a d a  a pa r t i r  

de m e t a n o  (aún c u a n d o  hay p a t e nt es  sob re  la d e s t il ac ió n)

e) Las pos ibi 1 ídades de e x t r a c c i ó n  incluyen 3 sis te ma s

1 - Des t i 1ac ion 

2~C r o m a t og ra fí a 

3- Intercamb io

respe c to  a los cu al es  e x i s t e  un n úm er o li mit ad o de a nt e c e d e n t e s ,  los

que s e ñ a l a n  d i f i c u l t a d e s  y a l g una s p o s i b i l i d a d e s  de desa rr ol lo .
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8.1. INTRODUCCION

8.2. F U N DA ME NT OS

8.3. P ER S P E C T I V A S





8.1. INTROD UC C IO N

Existen p r o ce s os  s e J e c t i v o s  de s e p a r a c i ó n  isotópica, p r e s u m i b l e m e n t e  

apto s para su a p l i c a c i ó n  en e sc al a industrial, pero que se ha ll an  aún en 

las e ta pa s p r e l i m i n a r e s  de d e s a r r o l l o  para d e t e r m i n a r  su f a c t i b i l i d a d  cier^ 

tífica. Entre ellos se m e n c i o n a  el que se basa en la e x c i t a c i ó n  se le ct iv a 

de las m o l é c u l a s  de D^O y HDO p r e s e n t e s  en el agua n atural, m e d i a n t e  r a d i a ­

ci on es  ópticas, que o c u p a n  en el e s p e c t r o  la zona c o m p r e n d i d a  d e s d e  el u l ­

t r a v i o l e t a  y el infrarrojo, y que se g e n e r a n  por m e d i o  de láseres.

8.2. F UN D A M E N T O S

Las r a d ia c io ne s de or i g e n  e x t r a n u c l e a r  e m i t i d a s  por una e s p e c i e  q u í ­

mi c a  y e x a m i n a d a s  con e s p e c t r ó m e t r o s  de gr a n  r es olución, e x h i b e n  una e s ­

truc tu ra  " h i p er f ¡n a" : las líneas e s p e c t r a l e s  a p a r e c e n  d e s d o b l a d a s  en c o m ­

ponentes, d e b i d o  a que el e s p e c t r o  de cada e l e m e n t o  resul ta  de la s u p e r ­

p o s i c i ó n  de los c o r r e s p o n d i e n t e s  a cada uno de sus isótopos, cuyo s r e s p e c ­

tivos n i v el es  e n e r g é t i c o s  d i f i er en  l i g e ra me nt e e nt r e  sí. Lo m i s m o  o cu r r e  

con los e sp ec t r o s  m o l e c u l a r e s  (véase Ta b l a  2**).

Inversamente, si una s us ta n c i a  se la irradia con la f r e c u e n c i a  a p r o ­

piada, podrá lograrse que s o l a m e n t e  los á to mo s de u no  de los isótopos 

p r e s e n t e s  la absorban. De s d e  luego, s im il ar  e f e c t o  se p r o d u c i r á  i r r a d i a n ­

do  un c o n j u n t o  de m o l é c u l a s  q u í m i c a m e n t e  si milares, pero de d i v er sa s 

c o m p o s i c i o n e s  isotópicas.

Si el increm en to  de en e r g í a  a b s o r b i d a  por las m o l é c u l a s  que co nt i e n e n  

el isótopo buscado, fue lo s u f i c i e n t e m e n t e  e levado, és ta s ha br án  a l c a n z a d o  

un e s t a d o  e x c i t a d o  inestable, en el que p odrán re ac c i o n a r  con una su st ancia 

in tr oducida al efecto. En e sas co nd i c i o n e s ,  las m o l é c u l a s  que c o n t i e n e n  el 

isótopo no deseado, a u n q u e  se ha ll en  p r e s en te s en n ú m e r o  m u c h o  mayor, no 

i nt er vienen en el p r o c e s o  químico. A pesar de que es n e c e s a r i o  s a t i s f a c e r  

otr as  c o n d i c i o n e s  a d i c i o n a l e s  (por ejemplo, que las m o l é c u l a s  e x c i t a d a s  

re ac c i o n e n  q u í m i c a m e n t e  antes de que puedan t r a n s f e r i r  su e x c e d e n t e  e n e r ­

gético, v o l v i e n d o  al e s t a d o  inicial), la c o n s e c u e n c i a  t e c n o l ó g i c a  es e v i d e n ­

te: en una sola etapa, la c o n c e n t r a c i ó n  del d e u t e r i o  p u e d e  c re ce r v ar io s 

ó r d e n e s  de magnitud.



La su ge r e n c i a  de a p l i c a r  esto s p r o c e s o s  ó p t i c o s  a la s e p a r a c i ó n  iso tó ­

pica, hace casi c u a t r o  d écadas, no pudo ser llevada a c a bo  d e b i d a me nt e,  

pues se ca r e c í a  de em is o r e s  a p r o p i a d o s ,  cuyas f re c u e n c i a s  p u d i e s e n  ser e l e ­

gida s a v ol untad, y p e r f e c t a m e n t e  m o n o c r o m á t i c a s .  Sin embargo, ti e m p o  d e s ­

pués se pudo c o m p r o b a r  que tales p r o c e s o s  eran p r a c t i c ab le s;  así, fueron 

s e p a ra do s isótopos de m er cu ri o,  irrad iá nd ol os  con luz e mi ti da  por lámparas 

con vapo r de d ic h o  elemento.

En 1970, d i s p o n i é n d o s e  ya del láser de hidróg en o,  se lo e m p l e ó  para 

irradiar una m ez c l a  e q u i m o l a r  de metanol y d e u t e r o m e t a n o l , e x c i t a n d o  así 

las m o l é c u l a s  que c o n t e n í a n  protio. La c o n s i g u i e n t e  d i s o c i a c i ó n  de estas 

ú l ti ma s p e r m i t i ó  su inmediata e l i m i n a c i ó n  h a c i é n d o l a s  r ea cc i o n a r  con bromo, 

con lo que la p r o p o r c i ó n  de d e u t e r i o  en la m e z c l a  a u m e n t ó  de 50 a 95% en 

una sola etapa.

Para ap l i c a r  la e x c i t a c i ó n  ó p t i c a  a la p r o d u c c i ó n  de agua pesada, 

pa r e c e  c o n v e n i e n t e  irradiar el agua de c o m p o s i c i ó n  isotópica natural, en 

e s t a d o  de vapor, m e d i a n t e  una frecuencia tal que d i s o c i e  s o l a m e n t e  m o l é c u ­

las que c o n t e n g a n  deuterio. El umbral e n e r g é t i c o  para la r ad iólisis, es 

de 5,113 eV por m ol é cu la ; es decir, que és t a s  d e b e r í a n  a b s o r b e r  fotones 

c o r r e s p o n d i e n t e s  a longi tu de s  de onda no ma y o r e s  que 0,2 42  ym.

Exist en  dos inconvenientes. En p r i m e r  lugar, el agua c o m i e n z a  a a b s o r ­

ber r ad ia ci ón  de esta longitud de onda (ultravioleta) c u a n d o  la e ne rg ía  

de los fotones es ma yo r que 6 ,6 6  eV, es decir, para A= 0 , 1 8 6  ym. Por otra 

parte, a u n q u e  se a b s o r b i e r a n  los fotones de e n er gí a c o i n c i d e n t e  con la 

de radiólisis, no se d i s p o n d r í a  de emi so re s m o n o c r o m á t i c o s  de longitudes 

de onda tan cortas, qje p u d i e s e n  ser puestos en c o i n c i d e n c i a  con las m o l é ­

cu la s que c o n t i e n e n  d eu te ri o,  sin a f e c t a r  las de protio.

Se r ec urre e n t o n c e s  a una i rr ad iación doble, con f ot ones p ro v e n i e n t e s  

de dos e m i s o r e s  d istintos. Un láser de iodo que em i t e  p ulsos c or to s (120 ns) 

de  ra di ac ió n infrarroja V^, cuya longitud de onda (1,35 lim) pued e ser a j u s ­

tada para que c o i n ci da  con una de las bandas del e s p e c t r o  de a b s o r c i ó n  de 

agua. Las m o l é c u l a s  de D2O y - en m e n o r  p r o p o r c i ó n -  de HDO, a s c i e n d e n  a 

una e s t a d o  vi br acional E^ (figura N° 6 7 ). Las m o l é c u l a s  de H^O, en cambio, 

no a l c a n z a n  su c o r r e s p o n d i e n t e  e s t a d o  v i b r ac io na l E^. S i m u l t á n e a m e n t e ,  el



FIG N°6 7  RADIOLISIS SELECTIVA DE D20 EN PRESENCIA DE H O MEDIANTE DOS FOTONES: v A y

'B

<

o
cr
LU
z
LU

(em itida por 
lampara u ltra­
violeta es ab­
sorbí da' por 
el D2 O excita­
da que disocia)

V^A' h ‘  EA~ E0 
(suministrada por 
láser)

MOLECULA DE D2 0

E ‘rB

Umbral de radiólisis

E‘

9a  no alcanza
a excitar el 
H2 O hasta el 

estudio intermedio

]
losniveles 

energéticos no 
coinciden

MOLECULA DE H2 0

B

V h = E B - EA < E B-E 0

( la r a d i a c i ó n  ,de la  
l á m p a r a  u l t r a v i o l e t a  
no d is o c ia  el  1 ^ 0  )

No se d i s p o n e  de fotones m o n o c r o m á t i c o s  de f r e cu en ci a v g = — ^ — —  (que c o r r e s p o n d e n  al u l t ra vi ol et a) . En c a m b i o

el láser de i nfrarrojo puede s i n t o ni za rs e e m i t i e n d o  fotones v que son a b s o r b i d o s  por el D,0 pero no por el H 0. Lo 
£  -  2 2 
fotones de la lampara u l t r a vi ol et a son filtrados para que solo pas en  los de X m a yo re s que c i e r t o  valor, tal que

<Eg < E q . Por lo tanto, no a lc an z a r á n  a d i s o c i a r  el h^O.



vap or  de agua recibe un d e s t e l l o  de ma y o r  d u r a ci ón (10 ys) , e m i t i d o  por 

una lámpara ul tr a v i o l e t a  (X > 0, 18 6 y m ) . A u n q u e  no es p o s i b l e  o b t e n e r  ra­

d i a c i ó n  m o n o c r o m á t i c a  con esta última, se la puede filtr ar  para a s e g u r a r  

que el sistema no reciba longitudes de onda menores. En otra s palabras, 

e ste s e gu nd o pulso V g  nunca a l c a n z a r á  a tener energ ía  su fi c i e n t e  c om o  para 

e l e v a r  el e s t a d o  e n e r g é t i c o  de las m o l é c u l a s  de h^O hasta el umbral de 

radiólisis, pero en c a m b i o  podrá hacer tal cosa con las m o l é c u l a s  que ya 

h abían a b s o r b i d o  el puls o del láser y se ha lla ba n en el e s t a d o  vibracional

e a *

Las m o l é c u l a s  que, c o n t e n i e n d o  de ut erio, t r a s p usi er on  el umbral E ,
D

liberan iones (de h i d r ó g e n o  y o x h i d ri lo s) , que quedan d i s p e r s o s  d en tr o de 

la masa de vapor de agua. Estos, en gran parte, p ro vi e n e n  del deuterio; 

los pocos que d e r i v a n  del protio, son los o r i g i n a l m e n t e  pr es en te s en las 

m o l é c u l a s  de HDO que se disociaron.

Ante s que los iones p r o v e n i e n t e s  de la ra diólisis (ecuación {1}) p u e ­

dan r ec om binarse, se e l i m i n a n  los o x h i d r i l o s  por c o m b i n a c i ó n  con m o n ó x t d o  

de c a r b o n o  p r e v i a m e n t e  in tr oducido en el sist em a (ecuación {2}). El d e u ­

terio  que conti en en , queda en forma de át omo s neutros. A su vez los iones 

h idrógeno, en gran pr op o r c i ó n  d eu terones, qu ed an  n e u t r a l i z a d o s  e l é c t r i c a ­

me n t e  (ecuación (3)). Los á to mo s n e u tr os  de d e u t e r i o  que a p a r e c e n  c om o c o n ­

s ec ue nc ia  de los procesos {2} y (31, son rec up era do s por reacción con etí- 

leno, también p r e s e n t e  en la m ez c l a  gaseo sa  (ecuación {4}).

D2 0 DO' + D+ {1}

C0 + D O - •* C 0 2 + D + e- {2}

D + e" -*■ D {3>

c 2 h íj + 2d -*■ c 2 h Í4d2 W

d2o + co + c2hÍ} -  c2h¿4d2 + co2 {5}

Al d e u t e r i o  se lo recupera m e d i a n t e  c om bustión:

C 2 H /)d 2 + 7/2 0 2 = 2 C 0 2 + D2 0 + 2 H 2 0 {6}

segui da  de una d e s t i l a c i ó n  que p e r mi te  o b t e n e r  el D 2 0.



Se pu ed en  e s t i m a r  las c a n t i d a d e s  de reacti vo s que sería n e c e s a r i o

usar:

M r h
2 MA _ 28 = 1 ,4kg C 2 Hit

M 20 kg D 20

M C0 = 28 = 1,A kg C ? HA 

M 20 “ kg D 20

(7>

{8 }

As im is mo , a p ar ti r de la r eacción {6 }: 

3 x M rn
2 _ 1A4 _ 7,2 kg C02 (9>

M D 2 0 20 k9 °20

En ot r a s  pa la bras, una p la nt a capa z de p r o d u c i r  por eje mp lo , **00 t 

de D20 /año c o n s u m i r í a  unas 560 t de etileno.

El ú n i c o  s u b p r o d u c t o  sería un par de mil es  de t on el a d a s  a n u a l e s  de 

C0 2 de e s c a s o  va l o r  intrínseco, a u n q u e  en e ste c a so  se lo o b t e n d r í a  con 

gran pureza. Más s i g n i f i c a t i v o  sería a p r o v e c h a r  el cal or l iberado en la 

c o m b u s t i ó n  {6 }; incluso, si el d e s a r r o l l o  de la técni ca  llegase a a c o n ­

sejarlo, po dr ía  ser e m p l e a d o  para g e n e r a r  e n e r g í a  e l é c t r i c a  aplic an do , 

por ejemplo, DÍlas de c o m b u s ti bl e.

8 .3 . P E R S P E C T I V A S

T o d a v í a  resulta p r e m a t u r o  e f e c t u a r  p r e d i c c i o n e s  m uy  e l a b o r a d a s  r e s ­

p e c t o  de la a p l i c a c i ó n  c o n c r e t a  de los p r o c es os  de e x c i t a c i ó n  que aquí se 

c on s i d e r a n ,  a la p r o d u c c i ó n  de a gua pesada.

A u n q u e  recién se h al la n en la et ap a de d e s a r r o l l o  incipiente, c abe 

d e s t a c a r  o tra ventaja: la de sus r ed uc id os  r e q u e r i m i e n t o s  energé ti co s.

En efecto, no sería n e c e s a r i o  m o d i f i c a r  c o n t i n u a m e n t e  el nivel en- 

t á l p i c o  de la gran masa de agua liviana en que es t á n  d i s p e r s o s  los ó x i ­



dos de deuterío. B a s taría con una sola v a p o r ¡ z a c ¡ 5 n , cor r e s p o nd ie nt e a 

la única eta pa  en la que se irradia el agua de c o m p o s i c i ó n  isotópica na^ 

tural. El calor n e c e s a r i o  para aquel la  pue de  ser r e cu pe ra do  eficientemen^ 

te por int er ca mb io  térmico con sub s i g u i e n t e s  cargas de m a t e r i a  prima. El 

gr u e s o  de los c o n su mo s e n e r g é t i c o s  es d e s t i n a d o  a d i s o ci ar  el deu te ri o 

m e d i a n t e  radiólisis.

A d m i t i e n d o  que la relación entr e la e n er gí a e lé ct r i c a  c on su mi da  por 

los láseres y la t eó r i c a m e n t e  n ec es a r i a  para radio li za r los óx id os  de 

d e u t e r i o  tiene un val or  e s t i m a t i v o  de 100, resulta:

5 2 7
e n e rg ía  c o n s um i da  _ 6,4 x 10 J 10 6,4 x 10 J

* " Je D,

kWh

X
mol d e u t e r i o  mol de D^O 1 g de D2O

{9}

ó 0,9
g de D-0

El va l o r  o b t e n i d o  j u s t i f i c a  las i nv es ti ga ci on es  que a c t u a l m e n t e  se 

re alizan en m ét od os  para s e par ar  d e u t e r i o  por e x c i t a c i ó n  óptica. Carecién^ 

dose todavía de datos n um ér ic os  prec is os  y no d i s p o n i é n d o s e  aún de insta­

laciones e x p e r i m e n t a l e s  de e l e va da  capa ci da d,  pue de  su po n e r s e  que en un 

futuro, la a p l i c a c i ó n  ma s i v a  de láseres po dr ía  llevarse a una es ca la  in­

dustrial.
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F RE C U E N C I A S  FU N D A M E N T A L E S  v. DE M O L E C UL AS  DE A G U A  CON D I F E R E N T E S  C0MP0SI
1 —

C IO NE S ISOTOPICAS (EXPRESADAS COMO LO NG I T U D E S  DE ONDA A Y ENER GI AS  E)

MO L E C U L A v i \ E

pm eV

V 3 2,541 0, 4 8 8

H,0 V1 2,614 0,4 74
L

v 2 6,046 0,205

v 3 2,575 0,481

HD0 A 3,546 0, 350

V2 6,899 0,180

v 3 3,467 0,357

D 20 vi 3,626 0,342

V2 8,263 0,150




