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Nota introductoria

El 1 de julio de 2002 se aprobé la Ley 16/2002 de Prevencion y Control Integrados de la Contaminacién, que
incorpora a nuestro ordenamiento juridico la Directiva 96/61/CE.

La ley exige un enfoque integrado de la industria en su entorno y el conocimiento por parte de todos los
implicados -industria, autoridades competentes y publico en general de las Mejores Técnicas Disponibles
(MTDs), con el fin de reflejar todos estos aspectos en la Autorizacién Ambiental Integrada que otorgan las
CCAA.

Se establece, en el marco de la Unién Europea, un intercambio de informacién entre los Estados miembros y
las industrias para la eleccion de estas MTDs que deben servir de referencia comin para los Estados miem-
bros a la hora de establecer el objetivo tecnolégico de aplicacion a las diferentes actividades.

A tal efecto, la Comision Europea a través de la Oficina Europea de IPPC (European Integrated Pollution
Prevention and Control Bureau), ha organizado una serie de grupos de trabajo técnico que, por epigrafes y
actividades, proponen a la Comisiéon Europea los Documentos de Referencia Europeos de las Mejores Téc-
nicas Disponibles (BREFSs).

Los BREF informaran a las autoridades competentes sobre qué es técnica y econémicamente viable para
cada sector industrial, en orden a mejorar sus actuaciones medioambientales y, consecuentemente, lograr
la mejora del medio ambiente en su conjunto.

E1 Grupo de Trabajo encargado de la valoracién de los Mejores Técnicas Disponibles en la Industria quimica
inorganica de gran volumen de produccién (Amoniaco, Acidos y fertilizantes) comenzé sus trabajos en el afio
2001 y el documento final fue aprobado por la Comisién en Agosto de 2007 : “Best Available Techniques for
the Manufacture of Large Volume Inorganic Chemicals - Ammonia, Acids and Fertilisersor” Esta disponible
en versién espafola en la pagina web del Registro Estatal de Emisiones y Fuentes Contaminantes (http://
www.prtr-es.es) y en version inglesa, en la web de la Oficina Europea de IPPC: http://ec.europa.eu/environ-
ment/air/pollutants/stationary/ippc/index.htm. y en la pagina: http:/eippcb.jrc.ec.europa.eu/reference/

El Ministerio de Medio Ambiente, y Medio Rural y Marino ha asumido la tarea, de acuerdo con los mandatos
de la Directiva IPPC y de la Ley 16/2002, de llevar a cabo un correcto intercambio de informaciéon en ma-
teria de Mejores Técnicas Disponibles; este documento, en cumplimiento de las exigencias legales, obedece
a una serie de traducciones emprendidas por el Ministerio de Medio Ambiente sobre documentos BREF
europeos.

Se pretende dar un paso méas en la adecuacién progresiva de la industria espafiola a los principios de la Ley
16/2002, cuya aplicacion efectiva debe conducir a una mejora del comportamiento ambiental de las instala-
ciones afectadas, que las haga plenamente respetuosas con el medio ambiente.






Resumen ejecutivo

El BREF (documento de referencia sobre las mejores técnicas disponibles (MTD)) titulado «Industria qui-
mica inorgénica de gran volumen de producciéon (amoniaco, acidos y fertilizantes) (LVIC-AAF)» recoge el
intercambio de informacién efectuado con arreglo a lo dispuesto en el articulo 16, apartado 2, de la Directiva
96/61/CE del Consejo (Directiva IPPC). El presente resumen describe los principales resultados, asi como
las conclusiones mas importantes sobre las MTD y los niveles asociados de consumo y emisiones. Conviene
leerlo junto con el «Prefacio», donde se exponen los objetivos del documento BREF, cémo debe consultarse
y la terminologia empleada. Este texto puede leerse y comprenderse por si solo pero, al tratarse de un re-
sumen, no es tan completo como el documento BREF integro; por este motivo, no pretende sustituirlo como
instrumento para la toma de decisiones en cuanto a las MTD.

Ambito de aplicacion del documento
El documento se refiere a los puntos siguientes del anexo I de la Directiva IPPC:

4.2 (a) Amoniaco, fluoruro de hidrégeno,
4.2 (b) Acido fluorhidrico, dcido fosférico, dcido nitrico, dcido sulfiirico, dcido sulfiirico fumante;
4.3 Fertilizantes a base de fésforo, de nitrégeno o de potasio (fertilizantes simples o compuestos).

Aunque el uso principal del amoniaco, el 4cido nitrico, el acido sulftrico y el 4acido fosférico es la produccién
de fertilizantes, el ambito de aplicaciéon del presente documento no se limita a la fabricacién de éstos. Al
abordar la lista de sustancias antes mencionada, este documento abarca también la produccién de gas de
sintesis para la obtencién de amoniaco y la produccién de 4cido sulfirico a partir del SO, emitido por varios
procesos, por ejemplo la produccién de metales no férreos o la regeneracién de acidos agotados, gastados.
No obstante, en relacién con la producciéon de metales no férreos, puede encontrarse informacién especifica
y detallada en el BREF sobre ese tipo de industrias.

l. Vision general

La actividad principal del sector de los fertilizantes consiste en producir los tres nutrientes mas importantes
de las plantas (nitrégeno, fésforo y potasio) en una forma que éstas puedan asimilar. El nitrégeno se expresa
en su forma elemental, N, pero el fésforo y el potasio pueden expresarse bien como éxido (P,0,, K,0) o como
elemento (P, K). También se proporciona azufre en grandes cantidades, a través, en parte, de los sulfatos
presentes en productos tales como el superfosfato o el sulfato de amonio. Pueden obtenerse también nutrien-
tes secundarios (calcio, magnesio, sodio y azufre) como resultado del proceso de produccién y de las materias
primas utilizadas. A los principales fertilizantes pueden incorporarse micronutrientes (boro, cobalto, cobre,
hierro, manganeso, molibdeno y zinc) que pueden suministrarse también como especialidades. E1 97 % de
los fertilizantes nitrogenados se derivan del amoniaco, y el 70 % de los fosfatados, del acido fosférico. El
NH,, HNO,, H,SO, y H.PO, se encuentran entre los productos quimicos industriales cuantitativamente méas
importantes y se utilizan principalmente para la produccion de fertilizantes, pero también para otros proce-
sos, por ejemplo dentro de la industria quimica. Por el contrario, la produccién de HF no estd generalmente
asociada a la fabricacion de fertilizantes; se utiliza principalmente como materia prima en la produccién de
fluorocarbonados, asi como en la siderurgia y en la industria del vidrio y los productos quimicos.

La figura I ofrece una visién general de las limitaciones y de las conexiones existentes entre los distintos sec-
tores implicados en la quimica inorganica de gran volumen de produccién (amoniaco, acidos y fertilizantes).
A la vista de esa figura, no sorprende el hecho de que suelan agruparse varios tipos de procesos productivos
(v no sélo de produccién de fertilizantes) en un mismo emplazamiento, enfocado en general a la produccion
de fertilizantes nitrogenados o fosfatados.
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Figura I: Vision general de las limitaciones y de las conexiones existentes entre los distintos sectores
implicados en la quimica inorgdnica de gran volumen de produccién (amoniaco, dcidos y fertilizan-
tes).

) Unicamente con produccién de NPK por la via de los nitrofosfatos.

2 En general no se produce en emplazamientos de fabricaciéon de fertilizantes.

?) No se describe en el presente documento.

? CN es Ca(NO,), y puede producirse también mediante la neutralizacién de HNO, con cal (no se

describe en el presente documento).

Il. Produccion y problemas medioambientales

En general, la produccion de LVIC-AAF tiene lugar en instalaciones especializadas segin procesos especi-
ficos que son el fruto de décadas de desarrollo. No obstante, es posible producir fertilizantes NPK, nitrato
de amonio y nitrato de amonio calcico (AN/CAN) y fertilizantes fosfatados en la misma instalacién y con el
mismo sistema de reduccién de emisiones. La capacidad de produccién suele variar entre varios cientos y
mas de 3.000 toneladas al dia. Las fabricas de fertilizantes nitrogenados consumen mucha energia porque
necesitan calor y energia mecanica para el funcionamiento de aparatos tales como compresores, bombas y
ventiladores. Con frecuencia, las maquinas de mayor tamano funcionan con turbinas de vapor y las mas
pequernias con motores eléctricos. La energia eléctrica procede de la red publica o se genera in situ. El vapor
se obtiene de calderas o plantas de cogeneracion, o en calderas de recuperaciéon que aprovechan la energia
liberada en la producciéon de amoniaco, acido nitrico o acido sulfurico.

El sector de la produccion de fertilizantes representa aproximadamente, entre el 2 y el 3 % de todo el con-
sumo energético mundial. En Europa occidental ese porcentaje se sittia alrededor del 1 %. El sector de los
fertilizantes nitrogenados es responsable de la mayor parte de ese consumo. Casi toda la energia necesaria
para la fabricacién de fertilizantes se utiliza para fijar el nitrégeno atmosférico y obtener amoniaco. La
transformacién del amoniaco en urea requiere también mucha energia. En el sector de la producciéon LVIC-
AAF, la fabricacién de acido sulftrico y acido nitrico permite exportar energia en forma de agua caliente o
de vapor a alta, media o baja presion.

Los principales contaminantes emitidos al aire son NO_, SO,, HF, NH, y polvo que se emiten caudales vo-
lumétricos elevados dependiendo de la fuente. En la produccién de HNO, se generan grandes cantidades de
N,O, que es un gas de efecto invernadero.
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Resumen

También se generan grandes volumenes de algunos subproductos como, por ejemplo, el fosfoyeso. Esos
subproductos pueden valorizarse, pero los costes de transporte, la presencia de impurezas y la competencia
con otras fuentes, como los recursos naturales, limita sus posibilidades de comercializacién. Por este motivo,
los excedentes tienen que eliminarse.

Ill. Mejores técnicas disponibles

Aspectos comunes

Es una MTD realizar auditorias energéticas periddicas de todas las instalaciones de produccién, controlar
los principales parametros de funcionamiento y establecer y mantener balances de masa del nitrégeno,
P,0O,, vapor, agua y CO,. Para minimizar las pérdidas de energia, se recurre en general a evitar bajadas
de presion del vapor sin utilizar energia o ajustar todo el sistema de generacién de vapor para que no se
produzca en exceso. El excedente de energia térmica deberia utilizarse dentro o fuera del emplazamiento;
si hubiera factores locales que lo impidieran, y como ultimo recurso, el vapor podria utilizarse inicamente
para generar electricidad.

Es una MTD mejorar el comportamiento medioambiental de las instalaciones de produccién combinando
medidas tales como reciclar o reorientar corrientes, compartir de manera eficaz la maquinaria, mejorar la
integracion energética, precalentar el aire de combustién, mantener la eficacia de los intercambiadores de
calor, reducir el volumen y la carga de las aguas residuales reciclando los condensados y las aguas de proce-
so y lavado, y aplicar sistemas avanzados de control de procesos y medidas de mantenimiento.

Produccién de amoniaco

En las instalaciones nuevas se considera una MTD el reformado convencional, el reformado primario re-
ducido o el reformado autotérmico por intercambio de calor. Para obtener los niveles de emisiéon de NO,
indicados en la tabla I, se recomienda aplicar técnicas tales como la reduccion selectiva no catalitica (SNCR)
en el reformador primario (si el horno permite obtener las gamas de temperatura y de tiempo de retencién
requeridas), la utilizaciéon de quemadores de baja emisiéon de NO,, la recuperacién del amoniaco contenido
en los gases de purga y los gases instantaneos (flash) o la desulfuracién a baja temperatura en el reformado
autotérmico por intercambio de calor.

Es una MTD realizar auditorias energéticas sistematicas. Las técnicas para conseguir los niveles de
consumo de energia indicados en la tabla II son el precalentamiento prolongado de los hidrocarburos
entrantes y del aire de combustién, la instalacién de una turbina de gas de segunda generacidn, la
modificacién de los quemadores del horno (para una distribucién adecuada de los gases de salida de la
turbina sobre los quemadores), la reorganizacién de los dispositivos de conveccidén y la instalacién de
superficie adicional y el prereformado en combinacién con un proyecto adecuado de ahorro de vapor.
Otras MTD son una extraccién perfeccionada del CO,, la desulfuraciéon a baja temperatura, la conver-
sién catalitica isotérmica (sobre todo en el caso de las instalaciones nuevas), la utilizacién de particu-
las de catalizadores de menor tamano en los convertidores de amoniaco, catalizadores de sintesis del
amoniaco a baja presién, catalizadores resistentes al azufre en la reaccion catalitica del gas de sintesis
resultante de la oxidacién parcial, el lavado con nitrégeno liquido para la purificacién final del gas de
sintesis, la refrigeracién indirecta del reactor de sintesis del amoniaco, la recuperacién del hidrégeno
del gas de purga de la sintesis del amoniaco o la implantacién de un sistema avanzado de control de
procesos. Para alcanzar los niveles de emision asociados a las MTD y a la eficiencia que se indican
en el BREF sobre refinerias de petrdleo y gas, se recupera el azufre, en parte oxidado, de los gases
de combustion combinando, por ejemplo, una unidad Claus y el tratamiento de los gases residuales.
Se considera una MTD la eliminacién de NH, de los condensados del proceso, por ejemplo mediante
separacién por desorcién (stripping). El NH, se recupera de los gases de purga e instantaneos (flash)
en circuito cerrado. En el texto integro del BREF se proporcionan orientaciones sobre la manera de
proceder en los arranques y paradas y en condiciones anormales de operacion.

Produccion de acido nitrico

Es una MTD utilizar energia recuperable, es decir, vapor o electricidad obtenidos por cogeneracién. Se
considera una MTD reducir las emisiones de N,O y obtener los niveles de emisién indicados en la tabla 11T
aplicando una combinacién de las técnicas siguientes:

i
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+ Optimizacién de la filtracién de materias primas;

* Optimizacion de la mezcla de materias primas;

* Optimizacién de la distribucién del gas sobre el catalizador;

+ Control del comportamiento del catalizador y ajuste de su periodo de funcionamiento;

* Optimizacién de la relacién NH /aire;

* Optimizacion de las condiciones de presion y temperatura en la etapa de oxidacion;

+ Descomposicion del N,O mediante la ampliacién de la cAmara del reactor en las plantas nuevas;
* Descomposicion catalitica del N,O en la camara del reactor;

* Disminucién, eliminacién combinada de NO, y N,O en los gases de cola.

Opinidén divergente: los representantes del sector y un Estado miembro no estan de acuerdo con los nive-
les de emisién de N,O asociados a la aplicacién de la MTD en instalaciones existentes debido a la poca expe-
riencia adquirida con las técnicas de eliminacién del N,O presentadas en los apartados 3.4.6 y 3.4.7 a las
diferencias entre los resultados obtenidos en las instalaciones preseleccionadas para los ensayos y a la gran
cantidad de condicionantes técnicos y operativos que pesan sobre la aplicacién de esas técnicas en las fabri-
cas de acido nitrico actualmente en funcionamiento en Europa. Consideran que los catalizadores utilizados,
aunque ya se comercializan, atn estan en fase de desarrollo. Los representantes del sector alegan, ademas,
que los niveles deberian referirse a las medias alcanzadas a lo largo de la vida del catalizador de eliminacién
del N,O, aunque esa duracién ain se desconoce. El sector y un Estado miembro afirman que las emisiones
asociadas a las MTD deberian incluir 2,5 kg de N,O/t de HNO, al 100 % para las instalaciones existentes.

Es una MTD reducir las emisiones durante el arranque y las paradas. También es MTD reducir las emi-
siones de NO_ y alcanzar los niveles indicados en la tabla IV aplicando una o varias de las técnicas siguien-
tes:

+ Optimizacién de la etapa de absorcién;

* Disminucién, eliminacién combinada de NO_y N,O en los gases de cola;
* Reduccién catalitica selectiva (SCR);

* Incorporacién de H,O, en la ultima etapa de absorcion.

Produccién de acido sulfarico

Se considera MTD utilizar energia recuperable: vapor, electricidad y agua caliente obtenidos por cogenera-
ci6n. Los métodos para alcanzar los intervalos de conversion y los niveles de emision indicados en la tabla
V son: contacto doble/absorcién doble, contacto simple/absorciéon simple, incorporacién de un quinto lecho
catalitico, utilizacién de un catalizador dopado con cesio en el cuarto o quinto lecho, paso de la absorcién
simple a la absorcién doble, procesos por via hiimeda o una combinacién de procesos por via humeda y seca,
control y sustitucién periddicos del catalizador (especialmente en el primer lecho catalitico), sustitucién de
los convertidores de arco de ladrillo por convertidores de acero inoxidable, la mejora de la depuracién del gas
crudo (plantas metalurgicas), la mejora del filtracién del aire, por ejemplo mediante una filtracién en dos
etapas (combustion del azufre), la mejora del filtracién del azufre, por ejemplo con filtros depuradores (com-
bustién del azufre), el mantenimiento de la eficacia de los intercambiadores de calor o de los dispositivos de
lavado de los gases de cola (siempre que los subproductos puedan reciclarse in situ).

Se considera MTD controlar constantemente los niveles de SO, para determinar la eficacia de conversién y
los niveles de emision de SO,. Los métodos para conseguir los niveles de emisién de nieblas de SO,/H,SO,
(véase la tabla VI) son: la utilizacién de azufre con bajo contenido en impurezas (en caso de combustién de
azufre), el secado adecuado del gas de entrada y del aire de combustion (tnicamente en el caso de los proce-
s0s por contacto en seco), la utilizacién de una zona de condensacién més amplia (dnicamente en el caso de
los procesos de catalisis por via hiimeda), una distribuciéon y una velocidad de circulacion del 4cido adecua-
das, la utilizacién de filtros de bujias de alto rendimiento tras la absorcién, el control de la concentracién y
la temperatura del acido de absorcién o la aplicacion de técnicas de recuperacion/reduccién de emisiones en
procesos de via humeda, por ejemplo, precipitadores electrostaticos, precipitadores electrostaticos de pro-
ceso hiimedo o lavado por via himeda. Es una MTD minimizar o suprimir las emisiones de NO,, asi como
reciclar los gases residuales del H,SO, producto separandolos para el proceso de contacto.

Trituracion de la roca fosfatica y prevencion de la dispersion del polvo

Constituye una MTD para la reduccién de las emisiones de polvo de la trituracién de roca, por ejemplo, uti-
lizar filtros textiles o de ceramica y obtener unos niveles de emisién de polvo de entre 2,5 y 10 mg/Nm?. Es

iv
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asimismo una MTD evitar la dispersién de polvo de roca fosfatica mediante el uso de cintas transportadoras
cubiertas, recurriendo al almacenamiento en el interior y limpiando y barriendo con frecuencia el suelo de
la instalacién y el muelle.

Producciéon de acido fosforico

En las instalaciones existentes que utilizan un proceso por via humeda, es una MTD conseguir eficiencias
de reduccién de P,0, de entre el 94,0 y el 98,5 %, por ejemplo, aplicando una o varias de las técnicas siguien-
tes:

* Proceso dihidrato o proceso dihidrato mejorado;

+ Aumento del tiempo de residencia;

» Proceso de recristalizacién;

+ Purificacién;

* Doble filtracién;

+ Reciclado del agua procedente de las pilas de fosfoyeso;
+ Seleccién de la roca de fosfato.

En las instalaciones nuevas, constituye una MTD conseguir eficiencias de reducciéon de P,O, de, al menos,
el 98,0 %, por ejemplo aplicando un proceso de recristalizaciéon del hemi - dihidrato con doble filtracién. En
los procesos por via humeda, es una MTD minimizar las emisiones de P,O; aplicando técnicas tales como los
separadores por arrastre (en caso de que se utilicen refrigeradores por expansién en vacio o evaporadores de
vacio), bombas de anillo liquido (con reciclado del liquido del anillo para el proceso) o lavado con reciclado
del liquido de lavado.

Se considera MTD reducir las emisiones de fluoruros utilizando lavadores que funcionen con los liquidos
adecuados y obtener niveles de emision de entre 1 y 5 mg/Nm? (expresados como HF). En los procesos por
via humeda, es una MTD comercializar el fosfoyeso y el 4cido fluosilicico generados y, de no existir tal
mercado, eliminarlos. Para apilar el fosfoyeso es preciso tomar medidas preventivas y reciclar el agua de
esas pilas. En los procesos por via himeda se considera MTD impedir las emisiones de fluoruros al agua,
por ejemplo utilizando un sistema de condensacién indirecta o lavado con reciclado o comercializaciéon del
liquido de lavado. Es una MTD efectuar el tratamiento de las aguas residuales con una combinacién de
las técnicas siguientes:

* Neutralizacién con cal;

+ Filtracién y, eventualmente, sedimentacion;
* Reciclado de los sélidos para las pilas de fosfoyeso.

Tabla I: Niveles de emision de NO_asociados a las MTD en la produccién de amoniaco

Emisiones de NO,_
Tipo de instalaciéon (expresadas como NO,)

mg/Nm?

Procesos avanzados de reformado convencional y procesos con reformado

primario limitado 90 — 230 *
. . . a) 80
Reformado autotérmico con intercambio de calor b) 20

a) Calentador del aire del proceso
b) Caldera auxiliar

*Los valores inferiores del rango corresponden a las instalaciones existentes con mejor comportamiento y a las
instalaciones nuevas.

No se ha podido establecer ninguna correlacion directa entre las concentraciones y los factores de emisiéon. No
obstante, unos factores de emisién de entre 0,29 y 0,32 kg/t de NH, se consideran valores de referencia en el
caso de procesos de reformado convencional y procesos con reformado primario reducido. Para el reformado
autotérmico con intercambio de calor se considera valor de referencia un factor de emisiéon de 0,175 kg/t de

NH
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Tabla II: Niveles de consumo energético asociados a las MTD en la producciéon de amoniaco

Consumo neto de energia *

Tipo de instalacion GJ (poder calorifico inferior)/t de

NH,

Procesos de reformado convencional, procesos con reformado primario

limitado o reformado autotérmico con intercambio de calor A E= S

* Para interpretar los niveles indicados de consumo de energia, véase el texto integro. Es posible una variacion
de £ 1,5 GJ. En general, los niveles se refieren a un funcionamiento en estado estable, como el que se tiene
en general durante un ensayo de rendimiento realizado inmediatamente después de una remodelacién o
modificacién dirigidas a alcanzar una capacidad deseada.

Tabla III: Niveles de emisiéon de N,O asociados a las MTD en la producciéon de HNO,

Presion Nivel de emisiéon de N,O*
A= Alto
M= Medio kg/t de HNO, al 100 % ppmv
B=Bajo
Instalaciones nuevas 0,12 -0,6 20 — 100
M/M, M/H y H/H - -
Instalaciones existentes 0,12 -1,85 20 — 300
Instalaciones L/M Sin conclusién

* Los niveles se refieren a los valores medios de emisién obtenidos en una campana del catalizador de oxidacién

Nota: Hay una opinion divergente respecto al nivel de emision correspondiente a las instalaciones
existentes (véase mds arriba).

Tabla IV: Niveles de emisién de NO_asociados a las MTD en la produccién de HNO,

Nivel de emision de NO,_ (expresado como NO,)

kg/t de HNO, al 100 % ppmv

Instalaciones nuevas -- 5-175

Instalaciones existentes -- 5-90«
Escapes de NH, durante la SCR -- <5

x Hasta 150 ppmv, cuando por razones de seguridad relativas a la existencia de depésitos de nitrato de amonio,
los efectos de la SCR son limitados; o si se afiade H,0, en vez de recurrir a la SCR

Tabla V: Eficacia de conversién y niveles de emisién de SO, asociados a las MTD en la producciéon de
H,SO,

Medias diarias

Tipo de proceso de conversion Eﬁcama. flex SO, en mg/Nm? =
conversion

Combustién de azufre, contacto doble/ Instalaciones existentes 99,8 — 99,92 % 30 — 680
ElERe CHo Instalaciones nuevas 99,9 — 99,92 % 30 — 340
Otras 1.r/15ta1a01ones de contacto doble/ 99,7 — 99.92 % 200 — 680
absorcion doble

Contacto simple/absorcién simple 100 — 450
Otras 15-170

* En estas eficacias de conversion se tiene en cuenta la torre de absorcién pero no el efecto del lavado de los
gases de cola.

= En estos valores podria tenerse en cuenta el efecto del lavado de los gases de cola.
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Tabla VI: Niveles de emisién de SO,/H,SO, asociados a las MTD en la produccién de H,SO,

Nivel de emision expresado como H,SO,
Todos los procesos 10 — 35 mg/Nm?
Medias anuales

Tabla VII: Niveles de consumo asociados a las MTD en la produccion de HF

GdJ/t de HF Observaciones
ol e 4-6,8 ' Instalaciones exis‘F?ntes .
horno 4-5 ' Instalaciones nuevas, produccion d.e HF anhlqro
4,5-6 Instalaciones nuevas, produccion de HF anhidro y soluciones de HF

Tabla VIII: Niveles de emision asociados a las MTD en la produccion de HF

kg/t de HF mg/Nm? Observaciones
SO 0,001 — 0,01

2

Fluoruros (expresados como HF) 0,6-5 iiledla uel

Tabla IX: Niveles de emisiéon atmosférica asociados a las MTD en la producciéon de NPK

Nivel Eficacia de
Parametro eliminacion
mg/Nm? o
en %
Digestion de la roca de fosfato, NO, (expresados como NO,) 100 — 425
lavado de arena, filtracion del
Ca(NO,),.4H,0 Fluoruros (expresados como HF) 0,3—-5
NH, 5 — 30~
Neutralizacién, granulacién, secado, Fluoruros (expresados como HF) 1-— 5=
revestimiento, enfriamiento Polvo 10-25 >80
HCI 4-23

* Los valores inferiores del rango se obtienen con acido nitrico como medio de lavado y los valores superiores,
con otros acidos. Dependiendo del tipo de fertilizante NPK producido (por ejemplo, fosfato diamoénico), cabe
prever niveles de emisién mas altos incluso con lavado en varias etapas.

** Fn el caso de la produccion de fosfato diaménico con lavado en varias etapas utilizando H,PO,, cabe esperar
valores de hasta 10 mg/Nm?.

Acido fluorhidrico

Los métodos para alcanzar niveles de consumo de combustible dentro de los intervalos indicados en la tabla
VII son el precalentamiento de la alimentacién de H,SO,, la optimizacién del disefio del horno y del control
de las temperaturas en el horno rotativo, la utilizacion de un pre-reactor, la recuperacion de energia a partir
del calor del horno o la calcinacién de la fluorita.

En el tratamiento de los gases de cola procedentes de la transformacién de la fluorita se considera MTD
realizar, por ejemplo, un lavado con agua o soluciones alcalinas y obtener los niveles de emisién indicados
en la tabla VIII. Es una MTD reducir las emisiones de polvo en el secado, el transporte y el almacenamiento
de la fluorita y obtener niveles de emision de particulas comprendidos entre 3 y 19 mg/Nm?,

Opinién divergente: una parte de los representantes del sector alega que no pueden obtenerse estos ni-
veles de emisién de polvo porque cambiar las mangas de los filtros textiles mas de una vez al afio resultaria
econémicamente inviable.

Las aguas residuales resultantes del lavado por via himeda se someten a un tratamiento consistente, por
ejemplo, en la neutralizacién con cal, el uso de agentes coagulantes y el filtracién y eventual sedimentacion.
En la transformacion de la fluorita se considera MTD comercializar la anhidrita y el acido fluosilicico gene-
rados, y, de no existir tal mercado, eliminarlos, por ejemplo depositandolos en un vertedero.
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Produccioén de fertilizantes NPK

Se considera MTD mejorar el comportamiento ambiental de la seccién de acabado, por ejemplo, refrigerando
el producto con bancos de placas, reciclando el aire caliente, seleccionando el tamano adecuado de los tami-
ces y molinos (por ejemplo, molinos de cadena o de rodillos), utilizando tolvas de compensaciéon o midiendo
en linea la composicién granulométrica para controlar asi el reciclado en el proceso de granulacién. Es una
MTD minimizar la carga de NO_ en los gases de emisiéon provenientes de la digestién de la roca fosfatica,
por ejemplo mediante un control preciso de la temperatura, usando una proporcién roca/dcido adecuada,
eligiendo apropiadamente la roca fosfatica o controlando otros parametros relevantes en el proceso.

Es una MTD reducir las emisiones atmosféricas originadas en la digestion de la roca de fosfato, en el lavado
de la arena y en el filtracién del Ca(NO,)2.4H,0, utilizando, por ejemplo, un lavado en varias etapas y al-
canzar los niveles de emision de la tabla IX. También es una MTD para alcanzar los niveles de emisién o la
eficacia de eliminacidén indicados en la tabla IX, reducir los niveles de las emisiones atmosféricas resultantes
de la neutralizacién, granulacién, secado, revestimiento y refrigeracién utilizando las técnicas siguientes:

+ Captadores de polvo como, por ejemplo, ciclones y/o filtros textiles;
+ Lavadores por via humeda (por ejemplo, depuracién combinada).

Es una MTD minimizar el agua residual generada, reintroduciendo en el proceso las aguas de lavado y acla-
rado, asi como las lejias de lavado, y también mediante la utilizacién del calor residual para la evaporacion
de las aguas residuales. Es también una MTD depurar el agua residual restante.

Produccion de urea y de soluciones de urea y nitrato de amonio (UAN)

Es una MTD mejorar el comportamiento medioambiental de la seccién de acabado, por ejemplo refrigerando
el producto con bancos de placas, reorientando los finos de urea a la solucién concentrada, seleccionando
el tamano adecuado de los tamices y molinos (por ejemplo, molinos de cadena o de rodillos), utilizando tol-
vas de compensacién para controlar el reciclado en el proceso de granulaciéon y midiendo y controlando la
granulometria. Es una MTD optimizar el consumo total de energia en la produccién de urea empleando una
o varias de las técnicas siguientes:

+ Continuar utilizando tecnologia de separaciéon por desorcion (stripping) en las instalaciones existentes
para tal fin;

+ Utilizar procesos de desorcién con reciclado total en las nuevas instalaciones;

+ Adoptar la tecnologia de desorcién en las instalaciones convencionales existentes de reciclado total, y solo
en el caso de producirse un aumento importante de la capacidad de producciéon de urea;

+ Aumentar la integracién de calor en las instalaciones de desorcion;

+ Utilizar tecnologias combinadas de condensacion y reaccion.

Es una MTD tratar todos los gases de emisién provenientes de las secciones humedas mediante lavado, sin
olvidar el limite minimo de explosidn, y reincorporar al proceso las disoluciones resultantes de amoniaco.

MTD es también reducir las emisiones de amoniaco y polvo resultantes del perlado (prilling) o granulado,
asi como alcanzar niveles de emisién de amoniaco de entre 3 y 35 mg/Nm? mediante lavado o mejora de las
condiciones de operacién de las torres de perlado y reutilizando los liquidos de lavado in situ. Si el liquido
de lavado puede volver a utilizarse, entonces es preferible el lavado en medio acido, de lo contrario se lleva
a cabo con agua. En el proceso de minimizacién de los niveles de emisién hasta alcanzar los mencionados
anteriormente, se considera que se alcanzan niveles de emisién de polvo de entre 15 y 55 mg/Nm?, incluso
en el caso de lavado con agua.

MTD es depurar el agua residual (haya sido o no tratada) en aquellos casos en los que no se reutiliza,
mediante desorcion e hidrolizacién para alcanzar los niveles indicados en la tabla X. Si no se logran estos
niveles en las instalaciones existentes, es una MTD efectuar una depuracién biolégica posterior de las aguas
residuales, asi como controlar los principales parametros de comportamiento tal y como aparece descrito en
el texto completo.
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Tabla X: Niveles asociados a las MTD en la depuracion de aguas residuales resultantes de la produccion
de urea

NH, Urea
Depuracién posterior Instalaciones nuevas 1 1 m o/
del agua residual Instalaciones existentes <10 <5 PP P'P

Producciéon de nitrato de amonio y nitrato de amonio calcico (AN/CAN)
Es una MTD optimizar la etapa de neutralizacién/evaporacién mediante una combinacién de las siguientes
técnicas:

+ Utilizar el calor de la reaccion para precalentar el HNO, y/o vaporizar el NH,;

+ Realizar la etapa de neutralizacién a alta presién con exportacién del vapor;

+ Utilizar el vapor generado para la evaporacién de la soluciéon de nitrato de amonio;
+ Recuperar el calor residual para refrigerar el agua resultante del proceso;

+ Utilizar el vapor generado para el tratamiento de los condensados formados;

+ Utilizar el calor de la reaccién para la evaporacién adicional del agua.

Es una MTD controlar de forma fiable y eficaz el pH, el caudal y la temperatura. Las técnicas para mejorar
el comportamiento ambiental de la seccién de acabado son: refrigeracién del producto utilizando bancos de
placas, reciclado del aire caliente, seleccién del tamanio adecuado de los tamices y molinos (por ejemplo, mo-
linos de cadena o de rodillos), utilizacién de tolvas de compensacién para controlar el reciclado en el proceso
de granulacién y medicién, y control de la composicién granulométrica.

Se considera MTD reducir las emisiones de polvo procedentes de la trituraciéon de dolomitas hasta alcanzar
niveles inferiores a 10 mg/Nm, utilizando, por ejemplo, filtros textiles. Debido a la falta de datos, no se pu-
dieron obtener conclusiones relativas a las emisiones atmosféricas en cuanto a la neutralizacién, evapora-
cién, granulacion, perlado, secado, refrigeraciéon y acondicionamiento.

Constituye MTD reciclar el agua del proceso dentro o fuera del emplazamiento y tratar las aguas residuales
restantes en depuradoras biologicas o utilizando cualquier otra técnica que alcance una eficacia de depura-
ci6n equivalente.

Produccion de superfosfato simple (SSP) y superfosfato triple (TSP)

En el caso de la depuracién de las aguas residuales, se considera MTD utilizar las MTD indicadas en el
BREF sobre los sistemas de gestién y tratamiento de aguas y gases residuales del sector quimico (Common
Waste Water and Waste Gas Treatment/Management Systems in the Chemical Sector). Es una MTD mejo-
rar el comportamiento medioambiental de la secciéon de acabado a través de una o varias de las siguientes
técnicas:

+ Refrigeracién del producto con bancos de placas;

* Reciclado del aire caliente;

+ Seleccién del tamano adecuado de los tamices y molinos (por ejemplo, molinos de cadena o de rodillos);

+ Utilizacién de tolvas de compensacion para controlar el reciclado en el proceso de granulacion;

* Medicién en linea de la composicién granulométrica para controlar el reciclado en el proceso de granu-
lacién.

Se considera MTD reducir las emisiones de fluoruros utilizando liquidos de lavado adecuados y alcanzar
niveles de emisién de entre 0,5 y 5 mg/Nm? expresados en HF. Es una MTD reducir el agua residual median-
te el reciclado de los liquidos de lavado en las instalaciones en las que, ademéas de SSP y TSP, se produce
también roca fosfatica parcialmente acidulada (PAPR). En la produccién de SSP o TSP, asi como en una po-
livalente, es una MTD para alcanzar los valores de emision o eficacias de eliminacién indicadas en la tabla
XI, reducir las emisiones atmosféricas resultantes de la neutralizacién, granulacién, secado, revestimiento
y refrigeracion utilizando las siguientes técnicas:

+ Ciclones y/o filtros textiles;
+ Lavado por via hiimeda, por ejemplo, lavado combinado.
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Tabla XI: Niveles de emision atmosférica asociados a las MTD en la produccion de SSP/TSP

Nivel Eficiencia de
Parametro eliminacién
mg/Nm? en %
NH, 5-30*
Neutralizacién, granulacién, secado, Fluoruros (expresados como HF) 1-56
revestimiento, refrigeracion
& Polvo 10— 25 > 80
HC1 4-—23

* Los valores inferiores del rango se obtienen con 4cido nitrico como medio de lavado y los valores superiores,
con otros acidos. Dependiendo del tipo de fertilizante NPK producido (por ejemplo, fosfato diamdnico), cabe
prever niveles de emision mas altos incluso con lavado en varias etapas.

> En el caso de la produccién de fosfato diamoénico con lavado en varias etapas utilizando H,PO,, cabe esperar
valores de hasta 10 mg/Nm?.

IV. Observaciones finales

El intercambio de informacién sobre las mejores técnicas disponibles para la quimica inorgénica de gran
volumen de produccién (amoniaco, acidos y fertilizantes) se efectud entre el afio 2001 y el 2006. Este docu-
mento se elabord considerando los aproximadamente 600 comentarios formulados sobre el primer proyecto
y los aproximadamente 1100 sobre el segundo, asi como las reuniones adicionales que permitieron terminar
el trabajo. Al final se alcanzé un alto nivel de consenso. Sin embargo, se recogieron dos opiniones divergen-
tes.

Mediante sus programas de RTD, la Comunidad Europea lanza y apoya una serie de proyectos sobre tec-
nologias limpias, tecnologias emergentes de tratamiento y reciclado de efluentes, y estrategias de gestion.
Estos proyectos podrian aportar una contribucién util para futuras revisiones del BREF. Por tanto, se ruega
a los lectores que informen a la Oficina Europea de Prevencién y Control Integrados de la Contaminacién
(EIPPCB) de todos los resultados de las investigaciones relativas al ambito tratado en el BREF (véase tam-
bién su prefacio).



Prefacio

1. Categoria del presente documento

Salvo que se indique lo contrario, las referencias a «la Directiva» que figuran en el presente documento remi-
ten a la Directiva del Consejo 96/61/CE relativa a la prevencion y al control integrados de la contaminacién
(IPPC). Tanto esta Directiva como el presente documento son pertinentes sin perjuicio de las disposiciones
sobre salud y seguridad en el trabajo.

Este documento forma parte de una serie que presenta los resultados de un intercambio de informacién en-
tre los Estados miembros y los sectores correspondientes acerca de las mejores técnicas disponibles (MTD),
las prescripciones de control correspondientes y su evolucién. *[Se trata de un documento publicado por la
Comisién Europea, con arreglo al apartado 2 del articulo 16 de la Directiva, y, por consiguiente, debe tenerse
en cuenta cuando se determinen las MTD, de conformidad con el anexo IV de la Directiva.]

*Nota: Los corchetes se eliminaran una vez que haya finalizado el procedimiento de publicacién por parte
de la Comisién.

2. Preceptos legales pertinentes de la Directiva IPPC y definicion de MTD

Con objeto de ayudar al lector a comprender el contexto legal en el que se ha redactado este documento, se
describen en este prefacio las disposiciones mas importantes de la Directiva IPPC, incluida la definicién
del término «mejores técnicas disponibles» (MTD). Esta descripcién es inevitablemente incompleta y tiene
una utilidad exclusivamente informativa. No tiene valor legal y no altera ni menoscaba en modo alguno las
disposiciones propiamente dichas de la Directiva.

La Directiva tiene por objeto la prevencién y el control integrados de la contaminacién procedente de las
actividades que figuran en el anexo I, con el fin de alcanzar un nivel elevado de protecciéon del medio ambien-
te considerado en su conjunto. El fundamento juridico de la Directiva se refiere a la proteccién ambiental.
Su aplicacién debera tener en cuenta asimismo otros objetivos comunitarios, como la competitividad de la
industria comunitaria, para contribuir asi al desarrollo sostenible.

Mas especificamente, establece un sistema de permisos para ciertas categorias de instalaciones industria-
les, que invita tanto a los titulares de las explotaciones como a las autoridades reglamentarias a realizar
un analisis integral y global del potencial de contaminacién y consumo de la instalacién. El objetivo general
de este enfoque integrado debera ser la mejora de la gestion y el control de los procesos industriales para
garantizar un nivel elevado de protecciéon del medio ambiente en su conjunto. Para este enfoque es funda-
mental el principio general establecido en el articulo 3, por el que los titulares de las explotaciones deberan
tomar todas las medidas preventivas apropiadas frente a la contaminacién, en especial mediante la aplica-
cién de las mejores técnicas disponibles que permitan mejorar sus prestaciones ecolbgicas.

El término «mejores técnicas disponibles» se define en el apartado 11 del articulo 2 de la Directiva como «la
fase méas eficaz y avanzada de desarrollo de las actividades y de sus modalidades de explotacion, que de-
muestren la capacidad practica de determinadas técnicas para constituir, en principio, la base de los valores
limite de emisién destinados a evitar o, cuando ello no sea practicable, reducir en general las emisiones y el
impacto en el conjunto del medio ambiente». El apartado 11 del articulo 2 continta con la siguiente aclara-
cién adicional de la citada definicion:

+ «técnicas»: la tecnologia utilizada junto con la forma en que la instalacién esté disefiada, construida,
mantenida, explotada y paralizada;

+ «disponibles»: las técnicas desarrolladas a una escala que permita su aplicacién en el contexto del sector
industrial correspondiente, en condiciones econémica y técnicamente viables, teniendo en consideracién
los costes y los beneficios, tanto si las técnicas se utilizan o producen en el Estado miembro correspon-
diente como si no, siempre que el titular pueda tener acceso a ellas en condiciones razonables;

+ «mejores»: las técnicas mas eficaces para alcanzar un alto nivel general de proteccién del medio ambiente
en su conjunto.
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Ademas, el anexo IV de la Directiva contiene una lista de «aspectos que deben tenerse en cuenta con caracter
general o en un supuesto particular cuando se determinen las mejores técnicas disponibles (...), teniendo en
cuenta los costes y ventajas que pueden derivarse de una accién y los principios de precaucién y prevencién».
Estos aspectos incluyen la informacién publicada por la Comisién de acuerdo con el apartado 2 del articulo 16.

Las autoridades competentes responsables de la concesiéon de permisos deberan tener en cuenta los prin-
cipios generales establecidos en el articulo 3 a la hora de determinar las condiciones del permiso. Estas
condiciones deberan especificar los valores limite de emisién, complementados o sustituidos, en su caso, por
parametros o medidas técnicas equivalentes. De acuerdo con el apartado 4 del articulo 9 de la Directiva,
estos valores limite de emision, parametros y medidas técnicas equivalentes deberan basarse, sin perjuicio
del cumplimiento de las normas de calidad ambiental, en las mejores técnicas disponibles, sin prescribir la
utilizacién de una técnica o tecnologia especifica, sino tomando en consideracion las caracteristicas técnicas
de la instalacién de que se trate, su implantacién geografica y las condiciones locales del medio ambiente.
En todos los casos, las condiciones del permiso deberan incluir disposiciones relativas a la reduccion de la
contaminacién a larga distancia o transfronteriza y garantizar un nivel elevado de proteccién del medio
ambiente en su conjunto.

Los Estados miembros tienen la obligacién, de acuerdo con el articulo 11 de la Directiva, de velar por que las
autoridades competentes estén al corriente o sean informadas acerca de la evolucién de las MTD.

3. Finalidad del presente documento

El apartado 2 del articulo 16 de la Directiva exige que la Comisién organice «un intercambio de informacién
entre los Estados miembros y las industrias correspondientes acerca de las mejores técnicas disponibles, las
prescripciones de control relacionadas y su evolucién» y que publique los resultados de tal intercambio.

La finalidad del intercambio de informacién se establece en el considerando 25 de la Directiva, que estipula
que «los avances y el intercambio de informacién en la Comunidad sobre las mejores técnicas disponibles
contribuiran a reducir los desequilibrios tecnolégicos a nivel de la Comunidad, ayudaran a la divulgacién
mundial de los valores limite establecidos y de las técnicas empleadas en la Comunidad y, asimismo, ayu-
daran a los Estados miembros para la aplicacién eficaz de la presente Directivar.

La Comisién (DG Medio Ambiente) cred un Foro de Intercambio de Informacién (IEF, por sus siglas en in-
glés) para contribuir al trabajo previsto en el apartado 2 del articulo 16, y al amparo del IEF se han creado
varios grupos de trabajo técnicos. Tanto en el IEF como en los grupos de trabajo técnicos participan repre-
sentantes de los Estados miembros y de la industria correspondiente, tal como se establece en el apartado
2 del articulo 16.

La finalidad de esta serie de documentos consiste en reflejar con precision el intercambio de informacién que
ha tenido lugar con arreglo a lo previsto en el apartado 2 del articulo 16 y facilitar informacién de referencia
que las autoridades competentes deberan tomar en consideracién a la hora de establecer las condiciones de
los permisos. La informacién de interés que contienen estos documentos con respecto a las MTD hace de
ellos valiosas herramientas para mejorar las prestaciones ecolégicas.

4. Fuentes de informacion

El presente documento constituye un resumen de la informacién obtenida de varias fuentes, con inclusién,
en particular, de los conocimientos de los grupos creados para asistir a la Comisién en su trabajo, y verifica-
da por los servicios de la Comisién. Se agradecen todas estas aportaciones.

5. Como entender y utilizar el presente documento

La informacién que contiene el presente documento tiene por objeto servir de punto de partida para la de-
terminacién de las MTD en casos especificos. A la hora de determinar las MTD y establecer las condiciones

de concesién del permiso basadas en dichas técnicas, debera tenerse siempre en cuenta el objetivo general
de lograr un nivel elevado de proteccion del medio ambiente en su conjunto.
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En la siguiente parte de este apartado se describe el tipo de informacién que se incluye en cada apartado
del documento.

El capitulo 1 proporciona informacién general sobre el sector industrial especifico y los procesos industriales
que se emplean en el sector. Del capitulo 3 al 10 se proporcionan los datos e informacién acerca de los niveles
de emisién y consumo actuales correspondientes a los diferentes subsectores asi como procesos y técnicas
aplicadas y MTDs, que reflejan la situacién en las instalaciones existentes en el momento de la redaccién
de este documento.

En los tltimos capitulos se incluyen algunas reflexiones sobre el intercambio de informacién llevado a cabo
y un glosario de términos orientativo que facilitara la lectura del documento.

A pesar de que, en este documento, se intentan tratar algunas de estas cuestiones, no es posible analizarlas
todas en profundidad. Por lo tanto, las técnicas y niveles que se presentan no son necesariamente adecuados
para todas las instalaciones. Por otra parte, la obligacién de asegurar un nivel elevado de proteccién del
medio ambiente, incluido minimizar la contaminacién a larga distancia y transfronteriza, implica que las
condiciones de los permisos no se pueden determinar inicamente a partir de las consideraciones locales. Por
ello, resulta sumamente importante que las autoridades que elaboran los permisos tengan en cuenta toda la
informacién que contiene este documento.

Puesto que las mejores técnicas disponibles pueden variar con el tiempo, este documento se revisard y se
actualizara cuando se considere oportuno. Cualquier comentario o sugerencia se puede enviar a la Oficina
Europea IPPC del Instituto de Prospectiva Tecnolégica (IPTS) a través de la siguiente direccién:

Edificio Expo, ¢/ Inca Garcilaso, s/n, E-41092 Sevilla, Espana
Teléfono: +34 95 4488 284

Fax: +34 95 4488 426

Correo electronico: mailto:JRC-IPTS-EIPPCB@ec.europa.eu.int
Internet: http://eippcb.jrc.es

xiii






Mejores Técnicas Disponibles de referencia europea
Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion
(Amoniaco, acidos y fertilizantes)

RESUMEN ....uciiiiiriiiinnnneieissnnesssssssssssssssssssssssssssassssssssssssssasssssssnssssssssssssssasssssssnsssssssnssssssans i
PREFACIO .....eieiieeieicreeeeccsneeescseeessessnesssssssessssssssssssssssssssssssssssssssssssnssssssasssssssnsssssssnssssssssssssssnsssssssnsssssnne xi
AMBITO DE APLICACION ......ooviteiterernereresesncsesssessssesssessssessssessssessssessssessssessssessssessssessssessssessssessssesass xxvii
1 INFORMACION GENERAL SOBRE LA FABRICACION DE LVIC-AAF 1
1.1 InfOrmacion GENETAL.........cccviiiiiiiii et e et eet e et e e et e e et e e e st a e e e e e ataeeeeeaaaeeeetaeeeesatreeeeaabaeeeeanraeeeenreeas 1
1.1.7 VISION @ENETAL ....ouiiiiiiiiiiieeciiie et e e e ettt e e e e e e e et a e e e eeeesseaataaaeeeaeessastsbbaeeeeeesaessssaaeaeeeeaannsrnnes 1
1.1.2 Cuestiones ambIENtaAlES . ......coiviiiiiiiiii ettt e e e e st e e et e e e et e e e staaeeestbaeeeetbaeeeatraaeaan 2
1.1.2.1 Consumo energético y emision de gases de efecto invernadero .........cooceeeeveeneeenieenieeenenn. 2

1.1.2.2 EXPOTtaciOn de@ @NETGIa......cccceiiiuriiiiieeeeeiiiiiieeeeeeeeieitreeeeeeeesseabaaeeeeeeessssasssseeaeessansnssraeeeeessannns 3

1.1.2.3 Flujos de gases de emision de gran VOIUMEI ...........ccoeeeiiiiiiiieeeeeeiiiiiieeeeeeeeeeeiree e e e 4

1.1.2.4 Subproductos de Zran VOIUIMEN .........ccciiuviiiiieieeiiiiiiiieeeeeeeesitreeeeeeeeeseeraaeeeeeeesssnsbreeeeeeesnnnnns 4

1.1.2.5 Problemas que acarrean las impurezas en las materias primas..........cccceeeeeeeevrvereeeeeessennnns 4

1.1.2.6 Cuestiones de SEQUIIAAM ........uvveiiiiiiiiiiiiieee et e e e et e e e e e et a e e e e e e e e eearaaeens 5

1.2 Instalaciones de producCiOn INEEGTATAS .. ....ceiiiiuiiiieeeeeeieiiieee e e e e et e e e e e e e srebraeeeeeeessantaaeeeeeeesssnnssaeeeaaeeas 6
1.2.7 VISION @ENETAL ....ouuviiiiiiiiieiciiiiee ettt e e e e ettt e e e e e e e ettt a e e e eeeesseaatbaaeeeeeeseasssssaeeeeeeeaaasssaeeeaeessannsrnnes 6
1.2.2 AlGUNOS €JEIMPLOS ..vvviiiiiiieiiiiiiie et ee et e e e ettt e e e e e e e et b b e e e e e e e e eetaaaeeeeeeeaeetraaaaaeeeeeentaares 6
1.2.3 Suministro de vapor de agua y electricidad .........ccceeeeiiiiiiiiiiiieeiiiiieee e e 9
1.2.3.1 Turbinas de vapor y red de vapor de QgUa .........ccccuvviiiieiieiiiiiiiieee e eeeeciiieee e e e e esirvraeee e e e e eaenns 9

1.2.3.2 Exportadores y consumidores en una instalaciéon de produccion integrada ...................... 10

1.3 Visién general de los niveles de emiSiOn ¥ CONSUINO ..eeeeeeuuuvriiiieeeeeriiiiiiieeeeeeessirtrreeeeeessssnnsseeeeesessnnsssssees 10
1.4 Técnicas comunes a tener en cuenta a la hora de determinar las MTD.........cccccviiiiviiiieiiiiie e, 10
1.4.1 Aumento de la integracion del ProCeso (1) .....ccccuueieeeeeeiiiiiiiieee e eeeeciiiee e e e eeeeeere e e e e e eeearreeeeeeeeeeaans 11
1.4.2 Aumento de la integracion del ProCes0 (2).....cccuuiiiieieeeiiiiiiiee e eeeeiiee e e e e e e ertareeeeeeessarreaeeaeesananes 13
1.4.3 Gestion del @XCES0 A€ VAPOT ......uiiiieiiiiiiiiieeeeeeeeiiieeeeeeeeesetbeeeeeeeeeseaaraaeeaaeessaesssssaeeeeessassrssaeeaeeesannans 14
1.4.4 Sustitucién de las valvulas PRDS antiguas ...ccc.vveiiiiiiiiiiiiiiiee et 14
1.4.5 Optimizacién/mantenimiento de las bombas de VACIO ......uvviiiiiieiiiiiiiiieee e 15
1.4.6 BAlAnCes € MASA......ueiiiiiiieieiiiee ettt e eeitee e ettt e e sttt e e e e etee e e ataeeeessaeeeessseeesassaeeeanssaeesansseeesansneeeennnneens 16
1.4.7 Recuperacién de los NO_ de los gases de €SCAPe ........c.c.eeveiiiiiiiiiiiiiiicic 17
1.4.8 Técnicas descritas en otros puntos de este dOCUMENTO ............oeiviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeaees 18
1.4.9 Herramientas de gestion ambiental ............coooiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiee et e e et e e e e earreee e e e e e e eaans 19

1.5 IMITD COMUIES .eeeeiiiiiiiiieeeeeiiiit et e e e e ettt e e e e e e ettt eeeeeee s s atbbaeeeeeesanastbbaeeaaeesansassbaeeeaessanssssaeeeeessansnsssseaeaess 26
1.5.1 MTD comunes para las industrias LVIC-AATF .......cooo ittt e e 27
1.5.2 MTD para la gestion ambiental .........cc.ooiiiiiiiiiiiiiiiic e e e earar e e e e e e e 28

2 AMONTACO ...ttt tasessstssesss st sss st bbbt b st st sss b s bt ssesasessssasess 29
2.1 INfOrmacION @ENETAL.......cccoiiiiiiiiii ettt ee ettt e e e e e e et e e e e e e s eatbaaeeeeeeeestttbaeeeaaeeeaattbraeeeeeesannrrreeeaeens 29
2.2 Procesos ¥ tECNICAS APIICAUOS ..veiiiiiiiiiiiiiiie ettt ee ettt e e e e et e e e e e e e et a e e e e e e e e et b a e e e e e e e e e eataraeaaaeeas 31
2.2.7 VISION ENETAL .ottt ettt ettt e ettt e et e e e ettt e e e bt e e e e ettt e e e anbe e e e ebbeeeeaanee 31
2.2.2 Resultado de 1a produccion de QmONIaACO ........cccceeiuviiiiieieeeiiiiiiee e e eeeeire e e e e e e eeaarre e e e e e e s eaaaraeeaaeeeas 32
D N 1) o P 1o T PO URRUPPPRON 32

Xv



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

2.2.2.2 DI0X1d0 d€ CATDOMNO .eiiiiieeiiiiiiiiiee e ettt e e e e ettt e e e e e e st e e e e e e e satbaaeeeeeeesssabbaaeeaeeeesnsssseeens 32
D A L i g -SSP 32
2.2.2.4 VAPOT A€ AGUA ....uuvvviiiiiiieeieiiiieee e e eee ettt e e e e e et e e e e e e e e etbaeeeeeeessettaaeeeeeeeseeatsrseeaeeesaansseeess 32
2.2.3 Reformado convencional CON VAPOT .......ccciuuuvieeieieeiciiieeee e e eeeeeeee e e e e eeeetae e e e e e e e e eitaaeeeeeeeeeearareeaaeeeas 32
2.2.3.1 DeSUIUTACION....ceeiiiiie ettt ettt et e e et e e e et e e et e e e e abeeeeentbeeeeansaeeeennseeesennnes 33
2.2.3.2 Reformado PIIMATIO ......ccoiuviiiieeeeeeeciiieee e eeeeite e e e e e e et e e e e e e e eattaaeeeeeeeseeanasaaeeaeeessnnesseeess 33
2.2.3.3 Reformado SECUNAATIO.......cccviiiiiiiieeeciiie e eiieee ettt e st e e et e e e s ab e e e saaaeeeearaeeesaseeeesnnns 34
2.2.3.4 Conversion CAtalIICA ........iiiiuiie ittt e et e e et e e et e e et e e et e e e enteeeeeneees 35
2.2.3.5 Eliminacién del CO, ..o 35
2.2.3.6 METANIZACION.......ueiiiiiieeeeeiiiiitteeeeeeeeititeeeeeeesasatateeeeeeesasabbaeeaeeeessansssaeeeaeeessssssssaeeaeesssnsssseees 36
2.2.3.7 COMPTESION 1oeeiieiiiiiiieee e e eeeeiiie et e e e e e e eeatreeeeeeeaes s araaaeeaeeeaaaassaaeeaaeesaassssaseeaeessassssssaeeaeessannsssnees 36
2.2.3.8 Sintesis de NH,....c..oooooiiiiii 36
2.2.3.9 Sistema de VAPOT ¥ @IIETGIA ......eciiiieiiiiiieee e e eeecceeee e eeeeee e e e e e e eetaee e e e e e e e e et e eeeeeeeeeearreeess 37
2.2.4 OX1dACION PATCIAL ..oeeeiiiiiiiiie ettt e e e e e st e e e e e e e st b b eeeeaeeessasaaseeeeeeeaanssssseeeeeesannssseeeaaenns 37
2.2.4.1 Unidad de Separacion de QITe ..........ccc.veeeeeeeeiiiiiriieeeeeeeiiiiieeeeeeeeeeeiarreeeeeeeeeeeasrrreeeaeeesennsreeess 38
2.2.4.2 Gasificacion de hidrocarburos pesados........coovuveiieiiieiiiiiiieiee e 38
2.2.4.3 Eliminacion de hollin ........oooiiiiiiiiieee et e e e e e 39
2.2.4.4 Gasificacion de CATDOM ........cccuveiiiiiieeeiiiieeeciieeeeree e e st e e e staeeeesabaeeestbeeeesssseeesssaeeesnsseeesnnsees 39
2.2.4.5 ElIMINacion de QzUTTe .........cccueiiiiiiiiiiiiie ettt e e e e e aae e e e saa e e e e saraeeesareeeesnnes 40
2.2.4.6 Conversion CAtalitICa . .......ueiiuiie ittt e et e e et e e et e e et ree e e nteeeeenees 40
2.2.4.7 Eliminacion de CO, ......ccocoiiiiiiiiiiiiiiicc 40
2.2.4.8 Depuracién con nitrdgeno HQUIAO .........eeiiiiiiiiiiirieieee e eeeeee e e e e e e e 40
2.2.4.9 SINtesis de AMONIACO .....uviieiiiiiieeiiiiee et ie et eee e ettt e e sttt e e e staeeeesnteeeesateeeeeneseeeennteeeeeneeeeeaneees 40
2.2.4.10 Sistema de compresion, VAPOT ¥ ENETZIA ...ccccuurreeeeeeeeiiiiireeeeeeeeeiirrreeeeeeeseeiarsreeeeeessssnsreeess 41
2.2.5 Arranques y paradas y sustitucidon del catalizador...........coovvvviieeiiiiiiiiiiiiee e 41
2.2.6 Equipo de almacenamiento ¥ transferenCla .......ccccuuviiiieiieeiiiiiiieeeeeeeciiee e e e e et ee e e e e e e aa e e e e e 41
2.3 Niveles actuales de emMISION § CONMSUITIO .....ceeiiuuriiiiieeeeeiiiiiieieeeeeeeieittreeeeeeeeeeearrreeeseeesssisrsaeesaeesseisssaeesaeesns 42
2.3.1 CONSUMO ENETZEEICO ...uvvvvriieeeeeeeciiiieee e e e eeeece e e e e e e eee e e e e e e eett e eeeeeeeeeetaaseeeeeeeeeettareeaeeeeeeentarreeeaeeas 42
2.3.1.1 Comparacién de las cifras de consumo energétiCo.......ccouuriereeeeiiiuirreeeeeeesiiireeeeeeeesenrvneeess 42
2.3.2 Emisiones de NO _........c.ocoiiiiiiiiiiiiiii s 45
2.3.3 Otros NIVeles de COMSUITIO ... ..cciiuiiiiiiiiieeeeitie e ettt e e eete e e e e etteeeestaeeeestaeeeesabaeeesssseeeessseeeessseeeesnsseeeanns 47
2.3.4 Otros NIVEleS de EIMISION .......uiiiiiiiieeeiiieeeeitee e ettt e ettt e e et e e e e eteeeeensaeeeeantaeeeeastaeeeasseeeeensseeesansneeeanns 48
2.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar 1as MTD ........cccoooiiiiiiiiiiiiiiiiee e 50
2.4.1 Procesos convencionales avanZadoS ......cccuuuieeeeeeeiiiiiiiiieeeeesiiiiiieeeeeeesssitreeeeeeesssnssrreeeseeesssssssneeeaaeens 50
2.4.2 Procesos con reformado primario reducido e incremento del aire de proceso ..........ccceeeevvvvveeeeeennn. 51
2.4.3 Reformado autotérmico con intercambio de Calor..........cccviiiiiiiiiiiiiiiieeiiiee e 53
2.4.4 Remodelacion: aumento de la capacidad y mejora de la eficiencia energética...........ccceevuvvveeeennn. 55
2.4.5 PrerefOrmIadO. .. .cccuveieeeiiee ettt e e e e ettt e e e ettt e e e aba e e e e nbeeeeenteeeeenaeeeen
2.4.6 AUAILOTIAS ENETZETICAS ..vvvviiieieeiiiiiiieeeeeeeieii e e e e e e e eeett e e e e e e e e s setaaaeeeeeeesetbrsaeeeeeessetssraeeeeeesannassreeeaaeens
2.4.7 Sistema de control avanzado del proceso
2.4.8 Uso de una turbina de gas para accionar el compresor de aire de Proceso..........ccceeeeeeeeevrvvreeeeeannn. 60
2.4.9 Unidad Claus y tratamiento de gas de cola combinados ...........ccceeeeviiiiiiieeeeeiiiiiiiieeeeeeeeciiireeee e 61
2.4.10 Reduccion no catalitica selectiva (SNCR) en el reformador primario..........cccevuveeeeeeeeeciinveeeeeeeenn. 62
2.4.11 Sistemas mejorados de eliminacién de CO,...........ccocuiiiiiiiiiiiiiiiii 63
2.4.12 Precalentamiento del aire de COmDUSTION. .........eiiiiiiiieiiiee et e e e e eraee e 64

2.4.13 Desulfuracién a baja temperatura

2.4.14 Conversién catalitica isotérmica
2.4.15 Uso de particulas catalizadoras méas pequenias en los convertidores de amoniaco...................... 66

xvi



indice

2.4.16 Desorcién (stripping) y reciclaje de los condensados de ProCeso ..........eeeeeeeeeeviuvereeeeeeeeiiiireneeeeenn. 67
2.4.17 Catalizador de baja presion para la sintesis de amoniaco........ccceeeeeuviiiieeeeeeiiiiiiieeee e e 68
2.4.18 Uso de catalizadores resistentes al azufre para la reaccion catalitica del gas de sintesis proce-
dente del proceso de 0X1idaciOn PATCIAL ........ccocvuiiiiiiiiieiiiieee e e e e e 69
2.4.19 Lavado con nitrégeno liquido para la purificacion final de gas de SINtesis .....ccccveeeeeevccnvieeeeeeennn. 69
2.4.20 Refrigeraciéon indirecta del reactor de sintesis de amoniaco ..........ccccuvveeeeeeeeiiiiiieeeeeeeecciieeeee e 70
2.4.21 Recuperacién del hidrégeno del gas de purga del circuito de sintesis de amoniaco..................... 71
2.4.22 Eliminacion del amoniaco de los gases de purga y los gases por evaporacién instantanea
(flash) en Un CITCUITO CETTAUO ...eeeiiieiiiiiiieeeeeeeiciiieiee e e e eeeeitee e e e e e e e e etaaeeeeeeeeeetaaareeeeeeesearbareeeeeeeaanens 72
2.4.23 Quemadores con baja emision de NO_........c..cccoiiiiiiiii 72
2.4.24 Recuperacién de metal y eliminacion controlada de catalizadores gastados, agotados............... 73
2.4.25 Gestidén de arranques, paradas y funcionamiento en condiciones anormales de operacién ........ 74
2.4.26 Produccion de amoniaco utilizando el hidrégeno de la electro6lisis del agua ............coeeevvvveeeeennn. 75
2.5 MTD Para €] QIMONIACO ......uvvviiiiiieeiiiiiiiee e e eeeeciiieee e e e e e e st e e e e e e e e s eabbaeeeeeeeessttraaeeaaesaaasssssseeeeeeeanssssneeeaeens 76
8 ACTIDO NITRICO........oooiiiiii ettt 79
3.1 Informacion GENETAL..........oiiiiiiiieeiee ettt e ettt e et e e ettt e e ettt e e e ettt e e ennrneaeens 79
3.2 Procesos v tECNIcas APIICATOS . ..cccuviiiiiiiieeiiiiiiieee e e ettt e e e e e e e e e e e e e e e e e e et baeeaeeeeeetbrraeaaeeaaaans 80
B.2.1 VISION ENETAL ...ooiiiiiiiiiiiiii e e e e e e e e e e e e e e ettt e e e e e e e e etaareeeeeeeeeeaaraaaeeeeaans 80
3.2.2 Preparacion de 12 materia PIIIIA ...........ueeeeeeeeeeeeennnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnns 80
3.2.3 Oxidacion del NH, .......ocoooiiiii 80
3.2.4 Oxidacién del NO y absorcion en HyO ... 81
3.2.5 Propiedades del gas de cola y reduccion de 1as emISIONES ........eeeeeeeieiriiiereeeeeiiiiiieeeeeeeeesennraeeeeeeens 82
3.2.6 EXPOrtacion 0@ ENETEIA .......ccciiiuriiiiiieeeeiciieeee e e e eeeciae e e e e e e e e e e e e e e e eettareeeeeeeeseettaareeeeeeesenaraareeaaeens 83
3.2.7 Produccién de 4cido Nitrico CONCENEIATO. .....cccuviiieriiieeeiiieeeeiiiee et e et e e et e e e era e e e e evae e e s areeeeeeeeas 83
3.3 Niveles actuales de emMISION ¥ CONSUITIO .....uuuuriieieeeeriiiiiiieeeeeeaiiittrreeeaeeasasarssreeaeessasssssseeeassssssssssseseeessannnns 84
3.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar 1as MTD ........ccocoiiiiiiiiiiiiiiiii e 91
3.4.1 Rendimiento del catalizador de oxidacién y duracién de la campana
(periodo de trabajo SIN INEETTUPCIONES) ..vvveieieeeiiiriiieeeeeeeiiiirrreeeeeeeaaesrreeeeaeessasssssreseesesssssssseeeseesaannnes 91
3.4.2 Optimizacion de la etapa de OXIAACION ......eeeiiiiiiiiiiiiiieee et eeeere e e e e e e et re e e e e e e s eaarraeeeeeeeas 93
3.4.3 Catalizadores de 0xX1dacion alte@rNatiVOS .......cccuviieiiuiiieeiiiieeeciieeeeree e e st e e e stre e e e srae e e s erae e e s treeeeeeees 95
3.4.4 Optimizacion de 1a etapa de aDSOTCION .........uueeeeei e nnnnnnn 96
3.4.5 Descomposicién del N,O prolongando la cdmara del reactor ...........cccoevviviiiiiiiiiiiiiiciine, 100
3.4.6 Descomposicién catalitica del N,O en el reactor de oxidacion............cccoeeeiiiiiiiiiiiiicciece, 102
3.4.7 Disminuci6n, eliminacién combinada de NO_y N,O en los gases de cola ..........cccocveiiiininnnnn. 104
3.4.8 Reduccién catalitica no selectiva de NO_y N,O en los gases de cola..........cccovvviviiiiiiiiinnne. 107
3.4.9 Reduccién catalitica selectiva (SCR) de NOX ..ccuuviiiiiiiiiiiiiiiiieee e eeeeaaae e 109
3.4.10 Adicién de H,O, en la dltima etapa de absorcion...........c.ccocoeiiiiiiiiiiiiii 111
3.4.11 Reduccién de los NO, durante los arranques/paradas ...........ccocooveviiiiiiiiniiiiniiiniiicccne 112
3.5 MTD para la produccion de ACIAdo NITTICO....cccuurieeieeeeeeiiiiriee e e eeeectie e e e eeeee e e e e e e eetrareeeeeeeeeearraeeeaeeeas 115
3.6 Técnicas emergentes para la produccion de 4c1do NIEIICO......ccccuriiiiiiiieiiiiiiieee e e e eiirreee e 116
3.6.1 Disminucién, eliminaciéncombinada de las emisiones de NO_y N,O mediantela adicién
e NIATOCATDUTOS 1.iiiiiiiiiiiiiiie e e e e e e e et e e e e e e e e sttbaeeeeeeeessnstbbreeaeeeeensssreeeaeens 116
4 ACTDO SULFURICO ....oueuunimernenneimsesssesesssessssssesssesssssessssssssssessssssssstssssssessstssesssesssssssassssssssessssssesass 119
4.1 INfOrmacION GENETAL........cceiiuiiiiiii e eeeeccee e e e e e e e e e e e e ettt e e e e e e e e e ettt aaeeeeeeeeeetaareeeeeeeeenararaeaaeas 119
4.2 Procesos ¥ tECNICAS APIICAGOS ..viiiiiiiiiiiiiie e ettt e e ettt e e e e e et e e e e e e e e sttt r e e e e e e e e aabbbaaaaeeeeennrraaaaaaeans 124
4.2.17 VISION ZENETAL ..viviiiiiiiiiiiiieie et e ettt e e e e et a e e e e e e e s e ettbbaeeeeeeessattbaeeeaeeeeaetsasaeeaeeeeanarrrees 124

xvii



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

4.2.2 CataliZAOTES. . ..ccuvviieeiiiiieeiiie et ee ettt e e et e e e st e e e e et e e e e e et bae e e s etbeeeeaataeeeaaabaeeeaabeaeeabbaeeaaabreeearreaeans 127
4.2.3 Fuentes de azufre y produccion de SO, ......c.cccooviiiiiiiiiiiiiiicc 128
4.2.3.1 CombUSEION € AZULTE......eeeeiiiiieeiiiee et e eciee et ee et e e st eeestaeeeessaaeeesasaeeesnsseeeesssseeeanes 128

4.2.3.2 Regeneracion de los dcidos gastados, agotados..........cooevvuvviieieieeiiiiiiieeeeeeeeeccireee e eeeeeaans 129

4.2.3.3 TOStACION A€ 18 PIEIEA....uueiieiiiiiiiiii s nnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnns 129

4.2.3.4 Acido gastado, agotado de la produccién de TiO, y la tostacién de sulfatos metdlicos.... 129

4.2.3.5 Produccidn de metal N0 fEITEO0 .........cccouviiiiiiiiiieiiee ettt e e e e 129

4.2.3.6 Otras fuentes de gas CIUAO.......uiiiiiiiiciiiiieee et e et e e e e e e st aae e e e e e e e s arabaeeaeeeeaananes 130

4.2.4 Tratamiento del H,SO, Producto............ccccovviviiiiiiiiiiiiiicc 132

4.3 Niveles actuales de emISION ¥ CONSUITIO ......cceiuuureieeeeeeeiiitireeeeeeeeeeeiieeeeeeeeeeeeetaeeeeeeeeeesitraeeeseeeeeeeiarrreeeeeeeas 133
4.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD ... 141
4.4.1 Proceso de contacto simple/absorcion SIMPLE .......ccccuvviiiiiiiiiiiiiiiiie e e 141
4.4.2 Proceso de contacto doble/absorcion doble...........cocviiiiiiiiieiiiiee et 142
4.4.3 Incorporaciéon de un quinto lecho catalitico en un proceso de contacto doble...........c.ccceeeuvvvnnenn.. 145
4.4.4 Aplicacion de un catalizador dopado COn CS........cooiiuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiee e e e 147
4.4.5 Paso de absorcion simple a absorcion doble ..........cccovveiiiiiiiiiiiiiieee e 149
4.4.6 Sustitucién de los convertidores de arco de 1adrillo..........eeeveiieiiiiiiiiiiiii e 150
4.4.7 Aumento de la proporcién O,/SO, en el gas de entrada.........c.ccocevviviiiiiiiiiiiiiiii 151
4.4.8 Proceso de catalisis por via himeda ........cccvvviiiiiiiiiiiiiii e 152
4.4.9 Combinacién de procesos de catalisis por via hiimeda/seca ..........oooeeeeeeiiiiii 154
4.4.10 Combinacién de SCR y catalisis por via himeda..........ccooeiiiiiiieiiiiiiiiiiieee e 155
4.4.11 Purificacion del Gas CIUAO......ccouuuriiei et e e e e e e e e e e e e e e et eee e e e eeeaarareeas 156
4.4.12 Prevencion de la pérdida de actividad del catalizador............c.eeeeeeeeeiiiiiiiiieeeeeeiiieee e 157
4.4.13 Mantener la eficiencia del intercambiador de calor...........cccouvvieeiiiiiiiiiiiiieeee e 158
4.4.14 Control de los niveles de SO, .........c.cocoiiiiiiiii 159
4.4.15 Recuperacion y eXportacion de ENETEIA .........cccceeiieiuririeeeeeeeiiiiiieeeeeeeseeirrreeeeeeessssrrseeeeeeesssnssssens 160
4.4.16 Minimizacién y reduccién de las emisiones de SO, ........ccooooiiiiiiiiiiiiiniii 164
4.4.17 Minimizacién de las emisiones de NO_..........c.ccocoooiiiiiiii 165
4.4.18 Depuracion de las aguas 1esidUales.......cc.vvviiiiiiieiiiiiiiicce et e e e 166
4.4.19 Depuracién del gas de cola con NH........cocoooiiiiiiii 167
4.4.20 Depuracién del gas de cola con ZnO .......cc.eveeeiiiieiiiiiieiee e e 167
4.4.21 Depuracién del gas de cola: proceso “Sulfazide”..........cccceeeeiiiiiiiiiiieiiiiiiieee e 168
4.4.22 Depuracién del gas de cola con H,O,.......ccooviiiiiiiiiiiiiic 169
4.4.23 Eliminacion del Hg de 10S asSes de PrOCESO0.......ccoovuurieieeeeeeeeiiiieeee e eeeeeieeee e eeeeeaee e e e eeeavaeee s 170

4.5 MTD para el 4cido sUlfUriCO ............oooiiiiiii 171
5 ACIDO FOSFORICO .......coooiiieiiieieiee ittt 173
5.1 Informacion GENETAL..........oiiiiiiiiiiiiee et e et e ettt e e et e e e ettt e e e enaeeeeenraeens 173
5.2 Procesos ¥ tCNICas APLICATOS .. ..ccoiuuriiiiiiieeiiiiiiieee e ettt e e e e e e e e e e e e e e e e e e et b r e e e e e e e e e ttrraaaaaeaas 174
5.2.1 VISION GENETAL ...ooiiiiiiiiiiiiie et e e et e e e e e e e ettt e e e e e e e e et ar e e e e e e e e e eataareeeeeeas 174
5.2.2 Proceso por VIa MUIMEA@A ........uuuuueieiieiicce e nnnnnnnnnnnn 174
5.2.2.1 MAtETIAS PIIIMAS ..veeiiiieiiiiiiiieeeeeeeeiiitreeeeeeeeeeiitrreeeeeeeasaettrsaeeeeeeasatstsseeaaeessasssrssesseeeaassrsrees 175

5.2.2.2 TTIEUTACION ....vveieeiiiieeeeiieeeeeitee e ettt e e et ee e e sttaeeeesabeeeesabeeeesatseeeeaabseeeasseeeesstsaaesassseaeansseeeesnsnes 179

5.2.2.3 ReCTISEAlIZACION «..eviiieiiiieeeiiee et et e et e et e e et e e e et e e e e entaeeeentaeeeenneeeeennees 179

5.2.2.4 FoVAPOTACION ....uvvviiiiiiiieeceiiieee ettt e e e et e e e e e e e e bbb e e e e e e e e s ettbaaeeeeeeesseatbaeeeeaeeesaanarareens 179

5.2.2.5 Coproducto de FOSTOTES0 ..uuuriiiiiiiiiiiiiieiee et e e e e e et 180

5.2.2.6 Coproducto de 4cido flUOSIIICICO ....uvvriiiiiiieiiiiiiiee e e e eeecitee e e et e e e e et e e e e e e e aaraeee s 180

5.3 Niveles actuales de emISION ¥ CONSUITIO .....c.uuuuviiereeeeiiiiiiiiieeeeeeeiiittreeeeeeeeeeiarreeeeeeeesaearrseeeaeeesssssrsreeeaeeans 180

xviii



indice

5.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar 1as MTD .........coooiiiiiiiiiiiiiiiiiie e 183
5.4.1 Proceso dihidrato (DH) ......ccoooiiiiiiiiiiece et e e e e e e e et aa e e e e e e e e e anraaeeaaeeeas 183
5.4.2 Proceso hemihidrato (HH) ......ccc.oviiiiiiiiiec ettt e e 185
5.4.3 Proceso de recristalizacién de hemi-dihidrato con filtracién en una sola etapa........ccccovveeeeennn. 187
5.4.4 Proceso de recristalizacién de hemi-dihidrato con filtracién de doble etapa.......cccccceeeevvrnnnnnnnn. 188
5.4.5 Proceso de recristalizaciéon de di-hemihidrato con filtracion de doble etapa...........ccceeevvvveeeeennn. 189
5.4.6 PUTTHICACION. .....ccuiiiieiiiie ettt ettt ettt e e et e e e eata e e e e e tbaeeestbeeeesataeeeessaaeeeanssseeesntseeesnssseeeesseeeennnns 191
5.4.7 Recuperacién y eliminacion del flUOTUTO .......cooociiiiiiiiiiiccieee e 192
5.4.8 Recuperacion y eliminacién del polvo procedente de la trituracion de la roca..........cceeeeevveeennns 194
5.4.9 Seleccion de la roca de foSFAto (1) .....cooiiiiieiiie e e e e e e e e e e 195
5.4.10 Seleccidn de 1a roca de fOSTALO (2) ...uuuuuuneeeee e nnnn 196
5.4.11 Eliminacién del cadmio del H,PO, mediante extraccion reactiva............cccocoeveeoiiiniiiicinicnnnn, 197
5.4.12 Uso de separadores POT ATTASEIE ........uuuuuuueeeeieeeiin e seennnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnn 198
5.4.13 Opciones de eliminacién y valorizacion del fosfoyeso .........uuviiiiiiiiiiiiiiiiiieieiiiiiiee e 199
5.4.14 Mejora de la calidad del foSfOYESO0....ccuuriiiiiiiiiiiiiiiiie e e 201
5.4.15 PrOCESO LEITNICO ..eeecvvviiieeiiieeeitiieeeeiteee e ettt e e sttt e e e e sataeeeestbeeeestbeeeesataeeeessaeeessseeeesatseaeansseeeessseeeeannns 202

5.5 MTD para el 4cido fOSTOTICO ....ccooeiiiiiiieeeeeeeeeeeeeee 205

6 ACIDO FLUORHIDRICO .........oooiiiiiiiiiiieii ettt 207

6.1 INfOrmaciOn GENETAL.......cccuiiiiiiiiee ettt e ettt e et e e sttt e e ettt eeesntaeeesanbaeee e nbeeeeenaeeeeennbeeeeannee 207

6.2 Procesos ¥ tCNICas APIICAMAS .....ccccuvviiiiiiieeiciiiieee et e e e e e e e e e e e e et r e e e e e e e e eatrraaaaaeeas 207
6.2.1 VISION GENETAL ..vvviiiiiiiiiiiiieee et e e e e e e e e e e e et e e e e e e e e e eettaaeeeeeeeeeeettaraeeeeeeeeeenrrrees 207
B.2.2 FIUOTIEA ...eiieeiiiiiiiee e e ettt e e e e e ettt e e e e e e e e ettbaaeeeaeeesaatbaaeeaaeesesnsssaseeaaeeeannssssteeaaeeeaannssnnes 208
6.2.3 Etapa de reaccién y opciones para aumentar la capacidad............cccoeeevviiieeeieeiiiiiiieeee e, 209
6.2.4 Depuracion del as de PIOCESO ....uuurveeieeieieeitireeee e e e eeeeee e e e e e eeeae e e e e e e e et eeeeeeeeeeitrareeeeeeeeearareens 210
6.2.5 Depuracion del as de COLA .....coiuuiiiiiiii et e ettt e e e et e e e e e e e et a e e e e e e e e s sarbbaaeeaeeeeannraaees 212
6.2.6 Coproducto de anNIATIta .........ccoeiiiiiiiiii et e e e et e e e e e e et e e e e e e enarareeas 212
6.2.7 Almacenamiento y gestion del ProducCto............ccooiiiiiuieeiieeeieiiiieeee e e 212

6.3 Niveles de emisiOn y CONSUMO ACEUALES ....ccceiuuviiiiiiie et ettt e e e et e e e e e e e eerrbaaeeeeeessanrraaeeaeeaas 212
6.3.1 NIVELES (€ COMSUIMO.....uviiiieiiiieeiiiieeestiee e ettt e e siteeeesttaeeeestsaeeestseeessssaeeesssseesassseeesassseeesnsseeesassseeenns 212
6.3.2 Niveles de emision a 1a atMOSTETa ........cccviiiiiiiiiiiiiiee e e et e e e srae e 213
6.3.3 Efluentes 1iquidos y reS1duos SOIIAOS ..ccocuuviiiiiiiiieeciiiiieee e ettt e e e e e eiitr e e e e e e e e arraae e e e e e e s ennnraaeeas 215

6.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar 1as MTD ........ccooooiiiiiiiiiiiiiii e 215
6.4.1 Diserio de la transferencia de Calor..........ccuuiiiiiuiiiiiiiiee et e e e e e e e e s are e e e sarreaeeaes 215
6.4.2 Recuperacion energética del calentamiento del horno...........cccvvveeeiieeiiiiiiiiiee e, 217
6.4.3 Valorizacion de 1a anhidrital.........cccecuiiiiiiiiieeiiiie et e e e sree e e siree e e sabeeeesesaeeeseseeessseneeeanes 218
6.4.4 Valorizacion del Acido flUOSIICICO.......uiiiiiiiiie ettt et e st e e e e e s are e e e saraeaeenes 219
6.4.5 Calcinacion del @SPAtO .....uueiiiiiiiiiiiiee ettt e e e e e e e e e e e et a e e e e e e e abaraaeaeeeaannrarees 219
6.4.6 Depuracién de los gases de cola: flUOTUIOS ......eeiiiiiiiiiiiiiii et 220
6.4.7 Depuracién de los gases de cola: fluoruros con SO, y CO,....coveviiiiiiiiiiiii, 222
6.4.8 Reduccion de las emisiones de polvo procedente de las etapas de secado, transferencia y

AlIMACEINIAINIENIEO . vviiiieiiiie ettt e ettt e ettt e e ettt e e e sttt eeesataee e e aaaeeestaeeesestseeeeassseeesssaeesansseeesassseeesnssseeeans 224
6.4.9 Depuracion del agua reSIAUAL ............oiiiiiiiiiiiiie e e e e et 225
6.4.10 Proceso de 4c1d0o fIUOSIIICICO ..evuuuviieeiiiie et ettt ettt e e et e e et eeeeeteeeesnnreeeenes 225

6.5 MTD para el 4c1do flUOTNIATICO ....uvvviiiiiiiiiiiiiiiiee e e e e et e e e e e e e e earrraeeeaeeas 227

T INPIEK Y CN oottt et s e et e e te e e ettt e eabee e see e tseeasseessseeansseesseessseessseeansseessseessseesnseeansseensseens 229

7.1 INfOrmaciOn GENETAL...........vviiiiiiiiiiiiiieee ettt e e e e ettt e e e e e et e e e e e e e e e etbaaeeeeeeesettabseeeaeeeeaatasraeeaaeeeaaans 229

xix



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

7.2 Procesos ¥ tECNICAs APLICATOS ...cooourriiiiieieeeeeciiiee e e e e e e e e e et ae e e e e et rraaaaaeaas 230
7.2, 17 VISION ZENETAL ...ttt ettt ettt e ettt e e ettt e e e abe e e e e et eeeesntaeeeeanseeeeanseeeeensneeesansseeennns 230
7.2.2 Digestion de 1a 1oca de fOSTAtO......iiiiiiiiiiiiiie e e 231

7.2.2.1 Via de NItrofOSTATO ...cccviiiieiiiei ettt e et e e s e e e e e e e e e e e e enaas 232
7.2.3 Neutralizacidon directa (reactor tUDULAT) ..........ueueeeiiieii e nnnan 232
7.2.4 PreneUtraliZACION . ....c.vviieiiiieeeciiee e ettt e eeite e e sttt e e e sataeeeesttaeeeastbaeesasesaeessssseeessssaeeeansseeesansseeesassseeennns 233
7.2.5 Granulacion con tambor CON AMONIACION. .........ueeeiiurrreeeiieeeeitteeeesteeeeesbeeeeseaseeeessseeeessaeeesssreeaeanns 233
7.2.6 Formacion y acondicionamiento de partiCulas ........cccceeeeecviiiiieiieeeiciiiieee e eevvaee e 233
7.2.7 Conversién del Ca(NO,), . 4 HIO en AN y cal......ccoocooiiiiiiiiii, 233
7.2.8 Produccién de fosfatos de amoOmnIo .........cccviiieiiiiiiiiiiie et e st et ee e et e e e s e e e s are e e e stae e e e snraeaeanes 234
7.2.9 Fuentes de las emisiones a la atmoésfera y depuracion del gas de escape ......cceeveeeeeeecnnveeeeeeenne. 234

7.3 Niveles actuales de emISION ¥ CONSUITIO .......uuuuiiiiieeeeiiiiiiiiieeeeeeeiiiirreeeeeeeeesitrraeeeeeeesaearraeeeseeessasisrrreeaaeeans 235

7.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar 1as MTD .........ooooiiiiiiiiiiiiiiiiiee e 240
7.4.1 Minimizacién de la formacion de NO ..o 240
7.4.2 Formacion de particulas (1): esferonizador ........c.uvvvveiiiiiiiiiiiiiee e 240
7.4.3 Formacion de particulas (2): granulacion con tambor .......c...eeeeiiieeiiiiieieee e 241
7.4.4 Formacién de particulas (3): torre de perlado ... ... nnes 243
7.4.5 Refrigeracién del producto con bancos de placas ..........coovvvviiiiiiiiiiiiiiiiiee e 244
7.4.6 Reciclaje del aire CAlI@NTE ..........uuuueeueiiiiiii e nanan 246
7.4.7 Optimizacion de la proporcion de reciclaje para la granulacion ..........ccccceeeeevviieeeeeeesiciiieeeeeeen. 248
7.4.8 Conversién del Ca(NO,),. 4 H,O en CN ..o 249
7.4.9 Lavado en varias etapas del gas de escape que contiene NO_............cccoooooiiiii, 251
7.4.10 Tratamiento combinado de los gases de escape de la neutralizacién/evaporacién

V18 @LANUIACION ..ot e e et e e e e e e et e e e e e e e ettt br e e e e e e e e e tbbareeaeeeeeanraraeas 252
7.4.11 Reciclaje de los licores de depuracion ¥ 1avado ..........cooeeiuuiiiieiiieeiiiiieeee e 255
7.4.12 Depuracion del agua residUal..........ccccuiiiiiiiiiiiiiiiiieec et e e e e e e rraaeaaeeeas 256

7.5 MTD para los fertilizantes NPK ...........ooooiiiiiiii et e e e e e et rraeeae e 256

8 UREA Y SOLUCIONES DE UREA Y NITRATO DE AMONIO (UAN) ...ccovtviiiieiieieeeiee e

8.1 INfOrmaciOn GENETAL..........uvviiiiiiiiiiiiiieee et ee et e e e e et e e e e e e e e e etbaaeeeeeeeeeeatabeeeeeeeeeattrrareaaeeeaaans

8.2 Procesos ¥ tECNICas APLICATOS ...ccocuuriiiiiiieeeeeieieee e e e e e et e e e e a e e e e e et araaaaaeaas
0 R U =Y I USRI

8.2.1.1 Formacion de partiCULAS..........uviiiiiieiiiiiiiee et e e e e et e e e e e earabae e e e e e e e eaens
B.2.2 UAN ittt e e e e et e e et — e e e e e e e e t—e e e e e haeeeaat—aeeeatbaeeeaaaeaeaaaraeeeatraeeearaeaeans

8.3 Niveles actuales de emISION ¥ CONMSUITIO .......uuuuiiireeeeeiiiiiiiieeeeeeeieiirreeeeeeeasasrrsseeeaeeessssssssreeaeesssnsssssseeeaeeans

8.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar 1as MTD ........ccoooiiiiiiiiiiiiiiiiiee e
8.4.1 Proceso convencional de reciclaje total ...
8.4.2 Proceso de desorcién (stripping) con CO,.......cocooiiiiiiiiiiiiiiiiiccc
8.4.3 Proceso de desorcién (stripping) con NH ..o
8.4.4 Proceso de doble reciclaje iSODATICO (IDR) ....vviiiiiiiiiiiiiiiie e
8.4.5 Lavado seguro del NH, de los elementos inertes ............ccccoeveiiiiiiiiiiiiiiiiccce
8.4.6 Reconducir las particulas finas hacia la solucién de urea concentrada
8.4.7 Remodelacién de plantas convencionales incorporando sistemas de desorcién (stripping)......... 277
8.4.8 Integracién del calor en instalaciones de desorcion (SIFipPING) ......cceceevvveeeeeeeeeeeiiireeeeeeeeenvreeens 279
8.4.9 Condensaciéon y reaccién combinadas en un Solo reCIPIeNte.........ccceeevviiriiieeeeeeiiiiiiieeeeeeeeeinrreeenn 281
8.4.10 Minimizacién de las emisiones de NH, de la granulacion..............ccococooeiiiiiiii, 282
8.4.11 Depuracién del gas de escape de la etapa de perlado (prilling)/granulacion ..............cccccuvveeee... 283
8.4.12 Depuracion del agua de PrOCESO ....uuiiiiieiciiiiieeeeeeeecetiee e e e e e eeeetraee e e e e e e e eeaareeeeeeeesettrrseeeeeeesennnraseess 285

XX



indice

8.4.13 Control de los parametros de funcionamiento Clave ..........cccccvveeiiieeiiiiiiieeee e 287
8.4.14 UAN: desorcién (stripping) de CO, con reciclaje parcial...........ccocooiiiiiiiiiiiiiiiii, 289

8.5 MTD para la urea v 1as UAN .. ...t e e e e et a e e e e e e e e et baeeeeeeeeseantrbaeeaaeeas 290
G AN Y CAN ittt ettt et e st e et e e e ta e e ssbeeeabeeesst e e tseeeabeeeaseeeata e e tbeeeaseeenbeeantaeennbeeesseeenneeentneennneens 291
9.1 INfOrmaciOn GENETAL..........uviiiiiiiiiiiiiieeee ettt e e ee et e e e e e e e e e e e e e e seatbaaeeeeeeeeeeatabaeeeeeeeeaetraraeeaaeeeaaans 291
9.2 Procesos ¥ tECNICASs APLICATOS ...cccieuuuiieiii i e eeceitie e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e et raaaaaeaas 292
9.2.7 VISION GENETAL .oiiiiiieiiiie ettt ettt e e ettt e e ettt e e e ettt e e e atb e e e e nbe e e e e nbeeeeennbeeeeenreeaeans 292
9.2.2 NEULTAIZACION ......vviieeiiiieeeeiiee e ettt e e sttt e ettt e e sseteeeeestaeeeesstaeeeessaeeeasssaeesasssaeeanssaeesassseeesanssaeesassseeeans 293
9.2.3 EEVAPOTACION .....vvvvieieeeeeeeiiieee e e eeeeee e e e et e e e e e e e e ettt e e e e e e e eeetaaeeeeeeeeeeettaaeeeeeeeeeeettarteeaeeeeeenrrrees 295
9.2.4 Purificacion del vapor de PrOCESO ......ccooeeeeieeieeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 295
9.2.5 Perlado (prilling) ¥ SranulaciOn ............coociiuiriiiiiiieiiiiiiieee e eeeeciiee e e e e et e e e e e e e s earae e e e e e e e s enaraneeas 295
9.2.5.1 Perlado (DFTILITG) c..uvvveeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee ettt e e e e e e e e e e e et a e e e e e e 296

9.2.5.2 GTANUIACION ....etiieiiiiie ettt ettt ettt e e sttt e e ettt e e e et e e e ensbeeeeentaeeesanseeeeenseeesennneeeenns 296

LS B D0 o Wi P 0001 <) 0 Lo USSP 296
9.2.7 ACONAICIONAINIEIIEO ....uvvveieiiiieeeiiteeeeetteeeeetteeeestteeeesttaeeesstsaeeestseeessssseeesassseeessseeeasssseeeanssseeeasseeeans 297

9.3 Niveles actuales de emMISION ¥ CONMSUITIO .....uuuvuriiieeeeeeiiiiieeereeeeeiiitrreeeeeeesssaarraeeeaeeessassssseeeasesssasssssseeeaeees 297
9.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar 1as MTD ........ccoooiiiiiiiiiiiiiiiie e 300
9.4.1 Optimizacién de la seccidn de neutraliZaciOn.........ccccuveeiiiieeeiiiiiieiee e 300
9.4.2 Recuperacion del calor residual para el agua de proceso helada .........cc.eeeveiieeiiiiiiiiiiiieeiiiieee. 302
9.4.3 Consideraciones energéticas y exportacion de vapor de agUa ..........ccceevuvrereeeeeeiiiinrreeeeeeeeeennnenenns 303
9.4.4 Purificacién de vapor de agua y depuracion/reciclaje de condensados ...........ccoeevvvvveeeeeeeeccnnnnnn... 304
9.4.5 Granulacion AULOTETIIICA . ... ..ceeiuiieeeiiiieeeiiiee ettt e eetteeeesateeeestteeeasntaeeessteeeeannseeeaanseeesannseeesansreeennns 306
9.4.6 Depuracion del as e @SCAPE ...cuuuviiiiie ettt e e e eecet e e e e e e eeet e e e e e e e e et rba e e e e e e e s et rareeaeeeeanarareeas 307

9.5 MTD para €l AN/CAN ... .o e e ettt e e e e e e e ettt e e e e e e e e eetaaeeeeeeeeeeetaareeeeeeeaans 308
10 SUPERFOSFATOS ...ttt ettt e ettt e e e e et e e e e st e e e astbaeeeassseeesassaeeeessaeeeassseeesansseeesnsseeeenns 311
10.1 INfOrmaciOn GENETAL.........cccoiuviiiiie e eeeeeeee e eeeeeee e et e e e e e e e e e e ettt e e e e e e e e e eeataareeeeeeeeeettaareeaeeeeeenrreees 311
10.2 Procesos ¥ tECNICAS APIICAUOS ..vviiiiieiieiiiiiiiiieeeecciiie e e e e e ee ettt e e e e e e e e s eatbbaeeeaeesssaaaaaeeeaeeesanssareeeaeessansnsseees 312
10.2.7 VISION GENETAL .....uviiiiiiiiiieeiccciiieee ettt e e e e e e e e e e et b e e e e e e e eeetbbaeeeaeeeseeatbaaaeeaeeeseearasaeeaeeas 312
10.2.2 MAtEIIAS PIIIMIAS. ..uuururureerreeeaeaeeaaenaanennnnnnnnnennnnnnnnnnnnnannnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnnsnnnnnnnnnnnnnnsaessseeessesssnn 312

10.3 Niveles actuales de emiSION § COMSUIMO ..eeiiiiiiiuriiiieeeeeeeiiiiiteeeeeeeeeittrreeeeaeessssararereeeessansssaaeeeaeessssssseees 313
10.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar 1as MTD .......cccccooiiiiiiiiiiiiiiiiiiec e 316
10.4.1 Evitar las emisiones difusas del endurecimiento ...........ccoceeeevuiiieeiiiiieeeiieeeeeiee e 316
10.4.2 Recuperacion y eliminacién del polvo de la trituracién de 1oCa.........cceeveeeeeeneiieeeiiieeeniieeene 317
10.4.3 Recuperacion y eliminacion del flUOTUIO ......cccuvvvvieiiiiieiiiiieee e 318
10.4.4 Reciclaje de los liquidos de depuracidn en €l ProCeSO0 ...........eceeeeevciireeieeeeeiiiiieeeeeeeeeeeeiireeeeeeen 318

10.5 MTD para 10S SUPETTOSTATOS. ....uiiiiiiiiiiiiiiiee ettt e e et e e e e e s r e e e e e e e e seasbaaeeeeeeesennnssaees 319
11 OBSERVACIONES FINALES ...ttt ettt e et e e e s tae e e e st e e e e savaeeesaaaeeesnaseeeanns 321
11.1 Calidad del intercambio de INfOrmMaCION .........eiieiiiiiieeiiiie ettt e e eee e eeee e e e e e e enees 321
11.2 Recomendaciones para fUtUros PrOYECTOS ....cccivuriiiieeeeeeiiiiiieeeeeeeeeeireeeeeeeeesearaeeeeeeeeseabraaeeeeeeesenasrseeess 321
12 REFERENCIAS ....coiiiitiiiittiiineiinintisssistissssstsssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssasssssssasssssssssssssassssss 325
13 GLIOSARIO ...uuciiiiiniiiiiniiiinsntieissnstsesssssessssssssssssssssssssassssssssssssssssssssssasssssssasssssssnsssssssnssssssasssssssnsssssssnssssss 331
14 ANEXOS ... cceeiiicneieecnineeeissneesessssesssssssesssssassssssssesssssssssssssssssssssssssssssnssssssssssssssssssssssnssssssanssssssssssssssnasssss 339
14.1 Estimaciones de los costes de la remodelacién de plantas de produccién de H,SO, ...............cceee. 339

xx1



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

Lista de figuras

Figura 1.1: Ejemplo A sobre la cartera y las capacidades relativas de una planta de produccién de

FertiliZAnte NITLOZEIANO ...vvveeeiiiieiiieeee e e ettt e e e e e e e e e e et e e e e e e e ettt aaeeeeeeeeeettaeaeeeeeeeeetttaaeeeeeeeeeeasraeeeaaeens 7
Figura 1.2: Ejemplos de las carteras y capacidades relativas de dos instalaciones de produccién de
fertiliZantes fOSTALATOS. .. cuviiiiiiiii ettt e e e e st e e e et e e e et e e e e e tb e e e e e abreeeeabaeeeetbeeeeetreeeenaraeaas 7
Figura 1.3: Ejemplo B de las carteras y capacidades relativas de una instalaciéon de produccién de
FertiliZante NITLOZEIANO ...vvveeeiieeiiiiieeie e e eeeeet e eeeeee e e e e e ee e e e e e e e e ettt aaeeeeeeeeeetttaeaeeeeeeeeetttaaeeeeeeeeeeasrraeeaaeens 8
Figura 1.4: Vision general de las limitaciones y conexiones existentes entre los distintos sectores
implicados en la quimica inorganica de gran volumen de producCiOn...........ccoevuvveeeeeeeeiiiiireeeeeeeeeeiiereeeeeeeann 8
Figura 1.5: Ejemplo de un sistema de vapor de agua (o red de vapor de agua) en una planta de
ProduceiOn de FEItIIZANTES ......cooiiurieiie e eecctee e e e e eeet e e e e e e e e et a e e e e e e e e eettaaeeeeeeeeeeettaaeeeeeeeeatraaaaaaeaas 9
Figura 1.6: Calentamiento del agua de alimentacién de la caldera con vapor de la planta de

PLOAUCCION A AN ..o e et e e e e e e e e e oottt ee e e e e e eeetaaaeeeeeeeeeeettraeeeeeeeeeettareaeaeeeeannnrrrees 12
Figura 1.7: Recuperacién de los NO_de los gases de escape con un lavador en cascada .........c..cccceveuennen. 17
Figura 2.1: Produccién de NH, mediante reformado convencional con vapor ............cc.cccooueiiiiiiiiiiiecnn, 33
Figura 2.2: Ejemplo de una seccién radiante de un reformador y un reformador secundario.................... 34
Figura 2.3: Produccién de NH, mediante oxidacion parcial............ccocoooiiiiiiiiii, 38
Figura 3.1: Niveles de produccién de HNO, en algunos paises europeos en 1997 y 2003.............ccccveueeee. 79
Figura 3.2: Visién general de la produccién de HNO,.........ccoooiiiiiiiii 82
Figura 3.3: Correlacién empirica entre los niveles especificos de emisién de N,O y las concentraciones

de N,O en 108 gases de COLa.........c.cuiiiiiiiiiiiic s 85
Figura 3.4: Generacién de N,O en relacién con el progreso de una campaia (periodo de trabajo sin
TIVEETTUIICIOTIES) ©.vvvvvvvvvvsereeesessesssesssssssssssssssssssssssssssss s s s s s s s s s s s s s s s s s s st s s s s st s s s sttt sttt s st s st s st s st s s s st s st st s s s s st st sssssseestasasesneaen 92
Figura 3.5: Relacién indicativa de la eficiencia y la temperatura del quemador de amoniaco a

R o -V TSSOSO PRSPPI 93
Figura 3.6: Presiones de absorcién aplicadas y niveles pertinentes de NO_en los gases de cola............... 97
Figura 3.7: Descomposicién del N,O debido a la prolongacién de la cAmara del reactor.......................... 100
Figura 3.8: Niveles de emisién de N,O alcanzados en la instalacién de ejemplo ...........ccevviiiiiininnnnnn 101
Figura 3.9: Descomposicién catalitica del N,O en el reactor de oxidacion.............cccooeeveiiiiiiiiiciccne. 102
Figura 3.10: Disminucién, eliminaciéncombinada de NO_y N O.....c..cccooiiiiiiiiiiiii, 105
Figura 3.11: Emisién de N,O antes y después de la remodelacién del sistema de

tratamiento combinado del 2as de COLA........uuiiiiiiiiiiiiiiiiee e e e e e e e e e e e e aaaraees 105
Figura 3.12: Eficiencia de eliminacién de los NO_ de las unidades de SCR instaladas en

plantas de produccién de HNO, ........ccocoiiiiiiiiii 110
Figura 3.13: Visién general del tratamiento combinado de NO_y N,O con hidrocarburos....................... 116
Figura 4.1: Distribucion del tamafio de las instalaciones en la UE-25 en 2004 ..........ccceeevvviveeniiieeennnnen. 119
Figura 4.2: Visién general de las principales materias primas, consumidores y ciclos de la

economia del H SO, ... 123
Figura 4.3: Visién general de la produccién de HySO, ..o, 124
Figura 4.4: Esquema de un convertidor de arco de ladrillo (izquierda) y un convertidor de

TUDO CENEIAL (AETECIA) ... .iiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiti ettt e e et e aaaaasaesas s s s s s s s s s s s s s s s s s ss s s s asssssssssssssssssssssssssssnnes 125
Figura 4.5: Ejemplo de un absorbedor final.............oooiiiiiiiiiiiiiii e 126
Figura 4.6: Ejemplo de una planta de produccién de acido sulftrico (vista SUPErior) .........ccceevvvveeeeeennn. 127
Figura 4.7: Porcentajes de conversién de 99,5 % a 99,9 % y niveles de SO, en el gas de cola en

relacién con el contenido de SO, antes del primer lecho............cccoooiiiiiiii 133
Figura 4.8: Porcentajes de conversién de 98,7 % a 99,5 % y niveles de SO, en el gas de cola en

relacién con el contenido de SO, antes del primer lecho............cccoooiiiiiiiii 134
Figura 4.9: Correlacién entre los porcentajes de conversiéon de SO, y las cargas especificas de SO,

en 108 @aSes de COLA ... 134
Figura 4.10: Ejemplo de un proceso de contacto simple/absorcion simple...........cceeeveeviieeeeeeeeiiiiniieeeeeenn. 141
Figura 4.11: Ejemplo de un proceso de absorcién doble/contacto doble 2+2 ...........ccoovvvviieeeeeeeiiinreeeeeeenn. 143
Figura 4.12: Concentracién de SO, en la entrada y porcentaje de conversién de la produccién a

base de combDUSEION d@ AZUTTE ........coovuiiiiiiiiie ettt e st e e e sab e e e stb e e e e etaeeeesabaeeesaseeeesnsseeeanes 144
Figura 4.13: Concentracién de SO, en la entrada y porcentaje de conversién de la produccién

A DaSE dE LOSLACION A ZN..oiiiiuiiiiieiiiie et ettt e e et e e et e e e et e e e sataeeeesabaeeesabaeeestbaeeeaataeeeesasaeeeassseeeanenes 144
Figura 4.14: Ejemplo de un proceso de catalisis por via hiimeda...........cccoeeevviiiieiiioiiiiiiiieeee e 153
Figura 5.1: Visién general de la produccién de H.PO, (proceso himedo con H,SO ) ........c.cccoeiinn 175

xx1i



Lista de figuras

Figura 5.2:
Figura 5.3:
Figura 5.4:
Figura 5.5:
Figura 5.6:
Figura 5.7:
Figura 5.8:
Figura 6.1:
Figura 6.2:

Evaporador de circulacién forzada para la concentracién de H,PO, ... 179
Visién general del proceso dinidrato........cc..veeeiiiiiiiiiiiiiieee et 184
Visién general del proceso hemihidrato.............cooeiviiieiiiiiiiiiiiiiieee e 185
Vision general del proceso de recristalaciéon de hemihidrato ........occcvveeeiiiiiiiiiiieiiiieee, 187
Visién general del proceso de recristalacién de hemihidrato con filtraciéon de doble etapa... 188
Proceso de recristalizacion de di-hemihidrato con filtracién de doble etapa .........cccuvveeeeeennn. 190
Visién general de un proceso de extraccion del Acido........ccoovuvveeeeeieeiiiiiiiieeee e, 191
Visién general de la produceion de HE ... 209
Aumento de la capacidad de produccién de un horno determinado y

SUMINISEro/recuPeracion de ENETEIA ......cccuuuiiiiiieeiciiiiieeeeeeeceiite e e e e e e e beeeeeeeessttraaeeeeeesesabssaeeaeeesanarrraeeeaeens 210

Figura 6.3:
Figura 6.4:
Figura 7.1:

Opciones de depuracion del gas de PLrOCESO .........coevvuurieeeeeeeeiiiieeee e eeeeeieee e e e eeeeaeee e e e e eeeaaes 211
Visién general de un proceso de 4cido lUOSIHCICO ..uuvviireiiieiiiiiiiiiee e e 226
Visién general de la produccién de fertilizantes NPK a partir de roca de fosfato

(OIS T A S SO SPSUUPRSN 231
Figura 7.2: Vision general del proceso de 4cido nitrofoSfOriCo ......coovuvviiiiiiieiiiiiiiiee e 232
Figura 7.3: Ejemplo de un refrigerador con banco de placas .........ccccvvieeiieieiiiiiiiieee e 244
Figura 7.4: Vision general del reciclaje de aire Caliente.............cooeeiivvieieeeieiiiiiieeee e ee e 247
Figura 7.5: Lavado en varias etapas de los gases de escape que contienen NO_.........c..ccccoeviiiiiininnn 251
Figura 7.6: Tratamiento combinado de los gases de escape de la produccién de NPK.............................. 253
Figura 8.1: Vision general de la produccion de urea mediante procesos de reciclaje total ....................... 261
Figura 8.2: Vision general de la produccién de solucién de UAN .......ooviiiiiiiiiiiieee e 262
Figura 8.3: Ejemplo de la integracién de calor en una instalacién de desorcién (stripping) con

JRc e ted P2 Y T3 o 1721 SO STUSORSURRPRRRRRRRS 280
Figura 8.4: Ejemplo de depuracion a agua de PIrOCESO .......uuveieeieeeiiiiiiieeeeeeeiiiiireeeeeeeeeeinrrreeeaeeessanrrseeeaeeans 286
Figura 9.1: Vision general de la produccién de AN y productos relacionados ..........ccoevuvveeeeeeeeciinveeeeeeenn. 293
Figura 10.1: Vision general de la producciéon de superfosfatos incluido un ejemplo de un sistema de
TedUCCION dE]l GAS (€ ESCAPE ....oceieiiieiee e e e e e e e e et e e e e e e e et e e e e e e e e et e r e e e e e e e enaaees 313

xxiii



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

Lista de tablas

Tabla 1.1: Visién general de los productos, materias primas y principales cuestiones ambientales............ 1
Tabla 1.2: Ejemplos de aplicaciones no relacionadas con los fertilizantes de algunos productos

0 A R N SR 2
Tabla 1.3: Consideraciones sobre 1a exportacion de eNergia.........cccocvvuvviieeeeeeiiiiiieeeeeeeeecciireeee e eeeeeirreee e 3
Tabla 1.4: Ejemplos de volimenes de flujos de @mISION ...........ceeiiiieiiiiiiiiiieeeeeiiiiiieee e e et e e e e e e e eearraeeaa e 4
Tabla 1.5: Visién general de los exportadores y consumidores netos de energia en una instalacién

FR N cYa e Lo b N PP PPPRPRRRRURIOt 10
Tabla 1.6: Desglose de la informacién sobre las técnicas que se incluyen en este apartado....................... 11
Tabla 1.7: Ejemplo de un balance de CO,,.........c..cccooiiiiiiiiiiiiiiicc 16
Tabla 2.1: Instalaciones de produccién de amoniaco en la Union Europea.........cc.cccoeevvvvvveeeiiieiciinieeeeeeen, 30
Tabla 2.2: Procesos y materias primas aplicados en la produccion de amoniaco.........cceeeeevveeeervveeensnnnnnn. 31
Tabla 2.3: Diferencias de costes y demandas de energia total en la produccién de amoniaco .................... 31
Tabla 2.4: Visién general de algunos procesos de eliminacion de CO, .........cccocveiiiiiiiiiiiiiiiiiicc 36
Tabla 2.5: Ejemplo de los flujos de energia en una planta de produccién de amoniaco...........ccceevvveeeeeennn. 42
Tabla 2.6: Niveles de consumo energético registrados en la produccion de amoniaco...........ccceeeuvvvvveeeeennn. 43
Tabla 2.7: Niveles de las emisiones de NO_ registradas en la produccién de amoniaco............ccceceeveiennee, 45
Tabla 2.8: Otros niveles de consumo registrados en la produccion de amoniaco.........ccccueeeeeeeeeecnnveeeeeeeenn. 47
Tabla 2.9: Otros niveles de emisién registrados en la produccién de amoniaco.........cceevvveeeeeeeeeciinveeeeeeeennn. 48
Tabla 2.10: Caracteristicas de los procesos con reformado primario reducido.........ccceevveeerruvereenieveeennnnenn. 52
Tabla 2.11: Algunas de las medidas aplicadas para remodelaruna instalacién de 20 afos de

ANEIGUEAAG ... eviiieiiieeeciiie ettt e e e e e e ettt e e e e e e e e eettaaaeeeaeessaataaaeeaaeeesaassaaeeeaeeesassssasaeaaeeeaassssaseeaeesanssssaeeaaens 56
Tabla 2.12: Ejemplo de una lista de control diaria de una instalacién de produccién de amoniaco........... 59
Tabla 2.13: Niveles de emisién de NO_asociados a las MTD...........ccccooviiiiiiiiiiiii, 76
Tabla 2.14: Niveles de consumo energético asociados alas MTD .......c.cccooooviiiiiiiiiiii e 77
Tabla 3.1: Distintos tipos de plantas de produccién de HNO, ........cccoooviiiiiiiiiiiiii, 80
Tabla 3.2: Dependencia de la presion y temperatura del NO .......ccooovvviiiiiiiiiiiiiiiieece e 81
Tabla 3.3: Propiedades del gas de cola después de la etapa de absorcion ...........ccccceeeeevviviieeeeeeicinniieeeeeen, 82
Tabla 3.4: Visién general de la exportacién de energia obtenida en la produccién de HNO,...................... 83
Tabla 3.5: Ejemplos de niveles de consumo de instalaciones de produccién de HNO, que funcionan

con turbinas de vapor con un contenido de gas de cola < 50 ppm de NO_........cccocooiiiiiiiiii, 84
Tabla 3.6: Ejemplos de consumo energético y produccion de vapor de aguaen una planta M/H y

O N F oY E=N o1 = N 7LV DSOS S RPRPPPRRRRPRN 84
Tabla 3.7: Niveles registrados de emisién de N,O en la produccién de HNO, ..o 86
Tabla 3.8: Niveles registrados de emision de NO en la produccién de HNO

Tabla 3.9: Parametros de la oxidacién de amoniaco en relacién con las pres10nes aplicadas........cccuuee.e... 92
Tabla 3.10: Parametros de las etapas de absorcién en una planta M/H y una planta L/M ........................ 97
Tabla 3.11: Estudio tedrico de la optimizacion del disefio de la etapa de absorcion en ZAK, Tarnow........ 99
Tabla 3.12: Instalaciones de ejemplo que aplican un sistema de descomposicién catalitica de N,O

IS Y =Y e do e (SN eD-w e £=Toa o) s NP SR 104
Tabla 3.13: Vision general de las dos lineas de acido nitrico de la instalacién de ejemplo.......cceeeeeeeeene. 111
Tabla 3.14: Niveles de emisién de N,O asociados a la aplicacién de las MTD para la produccién de

HINO ettt ettt b ettt s ettt 115
Tabla 3.15: Niveles de emisién de NO_ asociados a la aplicacién de las MTD para la produccién de

HINO oottt ettt ettt 116
Tabla 4.1: Niveles de produccién de H,SO, en algunos paises europeos ...........ccocceevveviiiiiiiiieciceieiennn, 119

Tabla 4.2: Productores de dcido sulfurlco organlzados en la Asociacién Europea de Acido Sulftrico

(ESA por las siglas en inglés) 0 asociados a ESA .. ..o
Tabla 4.3: Distribucién de la produccién de H,SO, en 2005 segin la fuente de SO,
Tabla 4.4: Algunas caracteristicas de los procesos metalurgicos y sus efectos en la produccion

e H SO, oo 130
Tabla 4.5: Principales fuentes de azufre y sus caracteriStiCas.......coovvviiiiieeeiiiiiiiieeeeeecciiiieee e e e eeeiirreeee e 131
Tabla 4.6: Visién general del tratamiento potencial del H,SO, producto.............cccoooiiiiiiiiiin, 132
Tabla 4.7: Porcentajes de conversién de SO, obtenidos y niveles de emisién de SO, a la atmdsfera

procedentes de la fabricacién de HySO, ..o 135
Tabla 4.8: Niveles alcanzados de emisién de SO, a la atmésfera de la fabricacién de H,SO,................. 140

XXiv



Lista de tablas

Tabla 4.9: Ejemplos de aguas residuales generadas durante la produccién de H,SO, antes de la

depuracion de aguas TESIAUALES ........cooiiiiiiiiii e e e et e e e e e e et b b e e e e e e e e e eabbaaeeeeeeeenaasrraeeaaeeas 140
Tabla 4.10: Residuos sélidos generados con la produccién de H,SO,..........coooiiiiiiiiiii, 141
Tabla 4.11: Estimacién de los costes de la remodelacion de una planta con una unidad de contacto

doble con un qUINto 16Ch0 CALAIIEICO .. ..coouvviiiiii et e e e e e e e e e e eeatrraeeeeeeas 146
Tabla 4.12: Costes de la aplicaciéon de catalizador dopado con Cs en el cuarto lecho de una planta de
[0) o N T o T (o) o] 1< RO UPURRRIRPNE 148
Tabla 4.13: Estimacion de los costes de la remodelacién de una planta de contacto simple con

catalizador dOPAAO CON €S ...ooiiiiiiiiiiiiei e e e e e e e e e ettt e e e e e e e ettt ae e e e e e e e eeetaraeeeeeeseeaaarees 149
Tabla 4.14: Estimacion de los costes del aumento de la proporcién de O,/SO, ......c..ccoveiviiiiiiiiiniinnnn, 152
Tabla 4.15: Ejemplos de la aplicacién de procesos de catdlisis por via himeda .........ccccceeeeiiiieiiinnneneneennn. 153
Tabla 4.16: Vision general de los contaminantes en 10s gases CrudosS ........oocvuvvvieeeeeeiiiiiiiieeeeeeeciirieeeee e 156

Tabla 4.17: Balance energético para un proceso de contacto doble basado en la combustién de azufre .. 161
Tabla 4.18: Consideraciones energéticas de las plantas de contacto doble con distintas configuraciones

en comparacion con una planta de contacto SIMPLE ........ccocvuiiiiiiiiiiiiiiieee e e 162
Tabla 4.19: Balance energético de un proceso de contacto doble basado en la combustién de azufre...... 163
Tabla 4.20: Balance energético de un proceso de contacto doble basado en un proceso metaldrgico ....... 164
Tabla 4.21: Visién general de las técnicas de recuperacién/reducciéon de SO,/H,SO,........cocceieiinnnin 165
Tabla 4.22: Niveles de SO, alcanzados con la depuracién del H,O, ..., 169
Tabla 4.23: Vision general de la eliminacién de Hg de los gases de proceso.........cccoeeevvviieeeeeeiicnnvieeeeeenn. 170
Tabla 4.24: Porcentajes de conversién y niveles de emisién de SO, asociados a las MTD ........................ 172
Tabla 4.25: Niveles de emisién de SO,/H,SO, asociados a las MTD ...........cccoooiiiiiiiiiiiiin, 172
Tabla 5.1: Visién general de las plantas de acido fosférico en Europa .......cccoovvveeeiiieiiiiiiieeeeeeecciiiieeeeeee, 173
Tabla 5.2: Composicion original y tipica de distintas rocas de fosfato (la columna coloreada hace
referencia al contenido de P,0,) segtin andlisis realizados en el pasado.............cocoooiiii, 177
Tabla 5.3: Elementos traza en roca de fosfato de distintos origenes (la columna coloreada hace

TEETENCIA AL Cd) . uviiiiiiiiiiiiieie e e et et e e e e e e e e e e e e e e e e ——a e e e e e e ee e a—raaaeeeeeenaaanes 178
Tabla 5.4: Radioactividad de distintas rocas de fosfato.........cccviiiriiiieeiiiiiie e 181
Tabla 5.5: Niveles de consumo registrados en la produccién de dcido fosfOrico........coovvvvvvviiieeeiciiuveeeeeeenn. 182
Tabla 5.6: Emisiones a la atmésfera registradas en la produccion de acido fosforico ..........cceeevvvveeeeennnn. 182

Tabla 5.7: Emisiones al agua registradas en la produccién de acido fosférico
Tabla 5.8: Niveles de emision registrados de los vertidos de fosfoyeso al agua en la produccién

@ ACIAO FOSTOTICO 1eouvviiieeiiiie et et e et e e ettt e e e et e e e e eaaae e e e taaeeesaaeeeesntaseeeassseaeaassseaesnssseeeensseeeeannns 183
Tabla 5.9: Distribucién tipica del fluoruro en procesos DH y HH........oooooiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeee e, 192
Tabla 5.10: Vision general de las aplicaciones del foSfOYeS0 .......coovvuvviiiiiiiiiiiiiiiee e 200
Tabla 5.11: Niveles de emisién y cogeneracion de la produccién de H,PO, térmico.........cceivieiiiinnnnnn. 204
Tabla 5.12: Niveles de consumo tipicos de la produccién de H, PO, térmico ..........cccocoeviiiiiiiiiincnnn. 204
Tabla 6.1: Plantas de produccién de HF en Europa.........cccouviiiiiiiiiiiiiiiiic et 207
Tabla 6.2: Componentes del eSPato ACIAO ........coceeuurriiie et e e eeeere e e e e e e eeatrreeeeee s 218
Tabla 6.3: Opciones para alcanzar una mayor capacidad de produccién en un horno determinado ........ 210
Tabla 6.4: Niveles de consumo registrados en la produccién de HF .........ccoooovvviiiiiiiiiiiiiiiiicceecciieeeeee 213
Tabla 6.5: Niveles registrados de emision de polvo en la produccién de HF ............cccooevviiiiiiiiiiiiiiiienceen, 214
Tabla 6.6: Emisiones registradas de SO, y flUoruros.............cccoooiiiiiiii, 214
Tabla 6.7: Niveles registrados de emision de efluentes liquidos de la produccion HF ..............cccceeeea. 215
Tabla 6.8: Niveles registrados de emision de residuos sélidos de la produccién de HF............ccccevveeeeeen. 215

Tabla 6.9: Opciones para mejorar la transferencia energética a la reaccién principal
Tabla 6.10: Niveles de emisién de fluoruro que se pueden alcanzar con distintas configuraciones

16 LS30 F= =Y Lo S SPRUUPSSN 221
Tabla 6.11: Niveles de emisién de SO, que se pueden alcanzar con distintas configuraciones

16 L3 E= =Y Lo S SPRUUPSSN 223
Tabla 6.12: Niveles alcanzados de emision de HF y SO,.......cccocoooiiiiiii, 223
Tabla 6.13: Técnicas seleccionadas de reduccion de las emisiones y niveles alcanzables de emisién de
POLVO COTTESPOIIAIEIIEES ... . vvviiiiiiiettiieietteeeteeeeeeeeeeaeeaeeases e aaasaaaea s s e s e sttt sttt sttt sttt st sttt s s s s sttt s s s st s sssssssssssnssnnnsnen 224
Tabla 6.14: Niveles alcanzables de consumo asociados con las MTD para la produccién de HF .............. 227
Tabla 6.15: Niveles alcanzables de emisién asociados a las MTD para la produccién de HF ................... 228
Tabla 7.1: Consumo de los tipos de fertilizante compuesto més utilizados en Europa occidental............ 229
Tabla 7.2: Visién general de las principales plantas de produccién de NPK en la UE-25 con una

capacidad superior a las 150 000 toneladas anuales en febrero de 2006...........ccccvvveeeeeeeiiiiiiieeeeeeeeeinreeenn. 230
Tabla 7.3: Niveles de consumo energético de la produccién de fertilizantes NPK................ccoeevivvveeneeennn. 235

XXV



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

Tabla 7.4: Niveles de consumo de agua de la produccién de fertilizantes NPK..........cccccooeiiiiiiiiiiinenneenn. 237
Tabla 7.5: Emisiones a la atmésfera de la produccién de fertilizantes NPK...........cocoovviiiiiiiiiiiiiiieeeeeen, 237
Tabla 7.6: Emisiones al agua de la produccién de fertilizantes NPK.........cccooovviiiiiiiiiiiiiiiec e, 239
Tabla 7.7: Propiedades del gas crudo que sale del esferonizador...........cccoeeeevviiieeiiieiiiiiiiieee e 241
Tabla 7.8: Niveles de emisién de las torres de perlado (prilling) en la producciéon de NPKy CN............ 243
Tabla 7.9: Comparacién de las necesidades energéticas de los distintos sistemas de refrigeracién

Ael PrOAUCEO ..o 245
Tabla 7.10: Conversién del CNTH €n CN........ccooiiiiiiiiieiiiiee et et e e e eae e e e seaeeeesraeeesnneeesenenes 250
Tabla 7.11: Niveles medios de emisién y eficiencias alcanzados con el lavado en varias etapas.............. 252
Tabla 7.12: Niveles medios de emisién y eficiencias alcanzadas con la depuracién combinada................ 254
Tabla 7.13: Emisiones que se pueden alcanzar reciclando los licores de depuracién/lavado .................... 255
Tabla 7.14: Niveles de emision a la atmosfera asociados a las MTD.......ccccevvviiiiieiiiieeeiiiie e 258
Tabla 8.1: Plantas de produccién de urea en la Unién Europea en julio de 2006.............coceeveevivnveeeeeennn. 259
Tabla 8.2: Parametros tipicos de producCiOn de UTEa .............eeeieeeiiiuiiiieeeeeeeiiiiiiieeeeeeeeerrreeeeeeeessanrraeeaaeeaas 260
Tabla 8.3: Niveles registrados de consumo de materias primas en la produccién de urea ....................... 263
Tabla 8.4: Niveles registrados de consumo de agua de refrigeracién en la produccién de urea ............... 263
Tabla 8.5: Niveles registrados de consumo de vapor en la produccion de urea ..........cccceeeeeeeeeccinvveeeeeeennn. 264
Tabla 8.6: Niveles registrados de consumo de energia eléctrica en la produccion de urea ....................... 265
Tabla 8.7: Niveles registrados de consumo total de energia en la produccién de urea

(suma de las importaciones y exportaciones de vapor y electricidad).........cccccuvvieieiieiiiiiiiiiieeeeeeeciiiieeee e 266
Tabla 8.8: Niveles especificos registrados de aguas residuales expresados por tonelada de urea............ 267
Tabla 8.9: Niveles registrados de concentracién en condensados de proceso depurados...........cccvvveeeennnn. 268
Tabla 8.10: Niveles registrados de emisién a la atmdsfera en la produccidén de urea ...........cccevvvveeeennn. 269
Tabla 8.11: Emisiones difusas a la atmdsfera de las instalaciones de los Paises Bajos........cccccvvvveeeennn. 271
Tabla 8.12: Consumo de materia prima y recursos en la produccién de UAN.........ccoovvvvvieeieieeiiiiieeeeeeen, 271
Tabla 8.13: Ejemplo de un proceso convencional de reciclaje total...........coceeuvviiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeecciiieeeeeeae 272
Tabla 8.14: Ejemplo de un proceso de desorcién (stripping) con CO, y reciclado total............................ 273
Tabla 8.15: Ejemplo de un proceso de desorcion (stripping) con NH, y reciclado total ...............ccooe.. 278
Tabla 8.16: Ejemplos de remodelacién de plantas convencionales con sistemas de separacién

(SETEDDITUS) c.eeeeee e ettt e e e e ettt e e e e e e s et aaeeeeeeeesettaaaeeaaeeesesaassaaeeaeeesastsbasseeaeeesaastssaeeeeeeeaannssaaeeeaeeesanssrssseeeens 278
Tabla 8.17: Estudios sobre el consumo de vapor y electricidad en un proyecto de remodelacién............. 284
Tabla 8.18: Vision general de la depuracion de los gases de escape del acabado de urea......................... 288
Tabla 8.19: Ejemplo de varios pardmetros de rendimiento clave en la produccién de urea...................... 290
Tabla 8.20: Niveles de acuerdo con las MTD para la depuracién de agua de proceso de la produccion

1o LR DU Y- IO PSPPSR 290
Tabla 9.1: Instalaciones de produccién de CAN en la Unién Europea en julio de 2006...........ccuvvveeeennnne. 291
Tabla 9.2: Plantas de produccién de AN/CAN en la Unién Europea en julio de 2006............cccccuvvveeeennnn. 292
Tabla 9.3: Consumo de energia y agua de refrigeracién en la produccién de CAN/AN.......cccceevveviveenneen. 297
Tabla 9.4: Emisiones a la atmédsfera en la produccién de fertilizantes de CAN .......ccooovvvveeeiiiiiiiiieeeeeeenn, 298
Tabla 9.5: Niveles de emisién de agua residual de la neutralizacién a presiéon de AN en AMI, Linz ...... 299
Tabla 9.6: Emisiones al agua de DSM Geleen y Kemira Rozenburg en la produccién de fertilizantes

PR o T Yot L= U\ S SPUUPSRN 300
Tabla 9.7: Parametros que influyen en el funcionamiento ambiental de la seccién de neutralizacién .... 301
Tabla 9.8: Comparacién de los consumos previstos para una instalacion nueva.............cccceeeeeecvvveeeeeeennn. 304
Tabla 9.9: Ejemplo de purificacién de vapor de proceso y depuracién de condensado...........cccevvvveeeennn. 305
Tabla 9.10: Vision general de la depuracion del gas de escape en las instalaciones de ejemplo............... 307
Tabla 10.1: Vision general de 10s SUPETTOSTATOS ..uvvviiiiiiiiiiiiieiie e 311
Tabla 10.2: Vision general de las instalaciones de produccion de superfosfatos en Europa en julio

8 2006......eeeeeeeiiie ettt e et e e e e e et — e e e e e ——eeeaa——ee e e ———ae e e t—eeeaataeeeaaaaeaeaatateeeahaeeeeataeeeeateeeeanrbeaeeannns 311
Tabla 10.3: Niveles de consumo en la produccién de superfosfatos.........cceecvuviiieeeiiiiiiiiiiiieee e 314
Tabla 10.4: Comparacién entre algunos aportes necesarios para el granulacién directa e indirecto

16 LT S ) =S SPUUPRSN 315
Tabla 10.5: Emisiones al aire en la produccidén de superfosfatos..........ccoooeeiviuvrieeeeiieiiiiiieeeeeeeeeciieeeeee e 315
Tabla 10.6: Ejemplo de las emisiones al agua de la produccién de superfosfatos con produccion

POSEETIOr dE INP/INPIK ..ottt ettt st sttt st sttt sttt s st st s st s s s s st ssssessssssnssnsnnnen 316
Tabla 10.7: Niveles de emisién a la atmésfera asociados a la aplicacion de las MTD...........ccccvvvvveeeennn. 320
Tabla 11.1: Proceso de elaboracién del BREF LVIC-AAF .......ccviiiiiiiiiiiee e 321
Tabla 11.2: Algunas recomendaciones para recabar informacién en el futuro ...........ccccceeeevciieeniiiee e, 322
Tabla 14.1: Estimacion de los costes de la remodelacién de plantas de produccién de H,SO,.................. 340

xxvi



Ambito de aplicaciéon

Ambito de aplicacion

Este documento se centra en la industria quimica inorganica de gran volumen de produccién (amoniaco,
acidos y abonos) y, en concreto, trata los siguientes apartados del anexo 1 de la Directiva IPPC:

4.2 (a) Amoniaco, fluoruro de hidrégeno
4.2 (b) Acido fluorhidrico, dcido fosférico, dcido nitrico, dcido sulfirico, deido sulftiirico fumante

4.3 Fertilizantes a base de fosforo, de nitrégeno o de potasio (fertilizantes simples o compuestos).

Aungque el uso principal del amoniaco, el 4cido nitrico, el acido sulftrico y el acido fosférico es la produccion
de fertilizantes, el Ambito de aplicacién del presente documento no se limita a la fabricacién de éstos.

Asimismo, al abordar la lista de sustancias antes mencionada, en el &mbito de aplicacién de este documento
también se incluye:

* La produccion de gas de sintesis para la obtencién de amoniaco;
* La produccién de 4cido sulfirico a partir del SO, emitido por varios procesos, por ejemplo la produccién

de metales no férreos o la regeneracién de acidos usados.

No obstante, en relacién con la producciéon de metales no férreos, puede encontrarse informacién especifica
y detallada en el BREF sobre ese tipo de industrias [61, Comisién Europea, 2003].

El &mbito de aplicacién de este documento no abarca:

+ Reconcentracién o purificacién de acidos sulfuricos usados;
* Produccién de fosfatos alimentarios.
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Capitulo 1. Informacion general sobre la fabricacion
de LVIC-AAF

1.1 Informacion general

1.1.1 Vision general

La actividad principal del sector de los fertilizantes consiste en producir los tres nutrientes mas importan-
tes de las plantas (nitrégeno, fésforo y potasio) en una forma que éstas puedan asimilar. El nitrégeno se
expresa en su forma elemental, N, pero el fésforo y el potasio pueden expresarse bien como 6xido (P,0,, K,0)
o como elemento (P, K). También se proporciona azufre en grandes cantidades, a través, en parte, de los
sulfatos presentes en productos tales como el superfosfato o el sulfato de amonio. Pueden obtenerse también
nutrientes secundarios como resultado del proceso de produccién y de las materias primas utilizadas. A los
principales fertilizantes pueden incorporarse micronutrientes (elementos traza) que pueden suministrarse
también como especialidades [27, UNEP, 1998]. La Tabla 1.1 presenta una visién general de la produccién
de amoniaco, acidos y fertilizantes, las materias primas y los principales aspectos ambientales a tener en
cuenta. La produccién de HF no esta generalmente asociada a la fabricacién de fertilizantes.

Tabla 1.1: Vision general de los productos, materias primas y principales cuestiones ambientales. Esta
tabla se basa en los demas capitulos de este documento

Materia prima Produccion de Principales cuestiones ambientales

Consumo energético
Suministro de hidrocarburo, agua, aire NH, Aire: NO_
Agua residual
Consumo energético
NH,, CO, Urea, UAN Aire: NH,, polvo
Agua residual: NH,, urea

Exportaciéon de energia

Alre, NH, HNO, Aire: N,O, NO_
SO, H.SO Exportacién de energia
Aire Zaia Aire: SO,, niebla de SO,/H,SO,
Aire: HF, H,SiF,
Roca fosfatica, H,SO, H,PO, Fosfoyeso

Agua residual

Aire: HF, polvo
Fluorita, H,SO, HF Anhidrita

Agua residual

Aire: HF, polvo

Roca fosfatica, H,SO,, H,PO, TSP/SSP Agua residual
Aire: NH,, polvo

NI, (0, & Agua residual
AN, CaCO, CAN Aire: NH,, polvo

Agua residual
Roca fosfatica, SSP/TSP

NH, NPK* Aire: NH,, NO_, HF, HC], polvo
H,SO,, H,PO,, HNO, Agua residual
Otros
CNTH, NH, CN Aire: NO_, polvo

* Las materias primas y las emisiones dependen del tipo de NPK que se produzca.
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E1 97 % de los fertilizantes nitrogenados se derivan del amoniaco, y el 70 % de los fosfatados, del 4cido fosf6-
rico. Durante los Gltimos 30 afios, el porcentaje de producciéon de fertilizantes a base de fosforo ha aumentado
significativamente y, por lo tanto, el consumo de potasio, que se emplea para este tipo de fertilizantes. Como
consecuencia, si se analiza la evolucién del amoniaco, el acido fosférico y el potasio, se puede obtener una
visién general de la progresion de la industria de los fertilizantes. La energia necesaria para producir ferti-
lizante nitrogenado (véase también el apartado 1.1.2.1) esté distribuida de una manera bastante uniforme
en todo el planeta, aunque se ha observado una tendencia a producir este tipo de fertilizante en lugares que
disponen de gas natural de bajo coste. Otra de las tendencias actuales es la produccién de fertilizantes nitro-
genados en paises en vias de desarrollo con una alta demanda. Por lo tanto, el emplazamiento de produccién
de nitrégeno en paises en vias de desarrollo deja entrever parcialmente la reubicaciéon a lugares més cercanos
a las fuentes de gas de bajo coste, como Oriente Préximo y el Caribe, pero también el acercamiento a las prin-
cipales zonas consumidoras, como el sur de Asia y China. En el futuro, las nuevas capacidades se desarrolla-
ran en estas regiones. En 1974, un 27 % de la capacidad de amoniaco se concentraba en los paises en vias de
desarrollo. En 1998, este porcentaje habia aumentado hasta un 51 % (véase también el apartado 2.1). Por su
parte, Europa occidental ha descendido de un 13 % en 1988 a un 9 % en el afio 2000 [2, IFA, 2005].

El 4cido fosférico se obtiene mediante una reaccién entre la roca fosfatica y un 4acido, con frecuencia, acido
sulfarico (véase el apartado 5.2). Durante las ultimas dos décadas se ha observado una clara tendencia a
procesar la roca fosfatica en paises que disponen de unos recursos naturales sustanciales de este material,
especialmente, el norte de Africa y EEUU, asi como Oriente Préximo, Africa del sur y Africa occidental y
China. Se espera que esta tendencia continte. En Europa occidental, la capacidad y la produccién de acido
fosférico han descendido un 52 % desde 1988. Los principales fabricantes de roca fosfatica y fertilizantes
fosfatados son EEUU, la antigua Unién Soviética, China, los paises del Magreb, Egipto, Senegal, Togo, Su-
rafrica y Oriente Préximo. Varios de estos paises son paises en vias de desarrollo para los cuales la industria
de los fosfatos representa una contribucién significativa para sus economias [2, IFA, 2005].

El potasio se produce en los pocos paises donde que disponen de los minerales de donde se extrae este
elemento. Rusia y Bielorrusia suman, aproximadamente, un 33 % de la capacidad de produccién mundial,
mientras que América del norte —principalmente, Canadd— representa un 40 %, Europa occidental un 17
% e Israel y Jordania un 8 %. En total, en estas zonas del planeta se concentra un 98 % de las capacidades
mundiales [2, IFA, 2005].

Con la excepcién del HF, los productos que se incluyen en la Tabla 1.1 se utilizan principalmente como fer-
tilizantes o en el sector de los fertilizantes. La Tabla 1.2 proporciona algunos ejemplos de productos LVIC-
AAF que se emplean para aplicaciones no relacionadas con los fertilizantes.

Tabla 1.2: Ejemplos de aplicaciones no relacionadas con los fertilizantes de algunos productos LVIC-AAF
[15, Ullmanns, 2001]

Producto Aplicacion, no relacionada con los fertilizantes
HNO Agente nitrante en la preparaciéon de explosivos y productos intermedios organicos y productos
3 quimicos en la metalurgia.

Medio 4cido de reacciéon deshidratante en productos quimicos orgénicos y procesos petroquimicos,
produccién de pigmentos de TiO,, cido clorhidrico, 4cido fluorhidrico, decapado y desincrustado

H,SO, de acero, lixiviacién de minerales de cobre, uranio y vanadio en el procesamiento de minerales
hidrometaltGrgicos, y en la preparacién de banos electroliticos para la purificacién y el
recubrimiento de metales no férreos

HF Véase el apartado 6.1

AN Las perlas de nitrato de amonio poroso todavia son un componente importante de los
explosivos
Produccién de melamina, preparacién de resinas de urea-formaldehido, alimentos para ganado

Urea y otros animales rumiantes (principalmente en EEUU), para procesos de desnitrificacién
(DeNO,)

1.1.2 Cuestiones ambientales
1.1.2.1 Consumo energético y emision de gases de efecto invernadero

Para obtener mds informacién sobre las emisiones de N,O procedentes de la produccién de acido nitrico,
consulte el apartado 3.1 y la Tabla 3.7.
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El consumo energético se ha convertido en una cuestién ambiental a causa del impacto ecolégico que acarrea
la produccién y el transporte de energia y la emision de gases de efecto invernadero procedentes de la quema
de combustible. Actualmente, la energia que se destina a la produccién de fertilizantes representa entre un
2 % y un 3 % del total de energia consumida en todo el mundo, mientras que, en Europa occidental, este por-
centaje se sitiia alrededor de un 1 %. La energia destinada a fabricar fertilizantes nitrogenados representa
el mayor porcentaje de este consumo. Ademas, la mayor parte de la energia que se emplea para producir
fertilizante se consume durante la fijacién de nitrégeno atmosférico en los procesos de produccién de
amoniaco. Asimismo, la conversiéon del amoniaco en urea también requiere una cantidad considerable
de energia. En la produccién de nitrato de amonio, la conversiéon de amoniaco en acido nitrico proporciona
un beneficio neto de energia que se puede utilizar, por ejemplo, para producir energia eléctrica a través de
una turbina de vapor. Por otra parte, la neutralizacién del amoniaco con 4cido nitrico para producir nitrato
de amonio también genera energia. En el caso de los fertilizantes fosfatados, la energia se emplea para la
explotacién de los minerales, la produccién de acido fosférico, el procesamiento para obtener productos aca-
bados y el control de la contaminacién [27, UNEP, 1998].

A pesar de que la produccién de fertilizante requiere grandes cantidades de energia para los procesos que
exigen temperaturas altas y presiones elevadas, las mejoras en el disefio han permitido que el sector sea
cada vez mas eficaz energéticamente. Las fabricas de amoniaco construidas en 1990 utilizan aproximada-
mente un 30 % menos de energia por tonelada de nitrégeno que las que se disefiaron en los afios setenta.
Actualmente, el consumo energético en una instalacién nueva que emplee gas natural en un proceso de
reformado puede incluso ser inferior a 30 GJ/t de NH,, incluidas las materias primas, comparado con los
75 GJ/t de NH, de los procesos que se utilizaban a principios de los afios sesenta. Los procesos de oxidacién
parcial consumen una cantidad de energia mucho mayor que los procesos de reformado. En 1995, la media
de todas las instalaciones del sector de fertilizantes de EEUU era de unos 40 GJ/t [27, UNEP, 1998].

1.1.2.2 Exportacion de energia

En el sector de la produccion de AAF, la fabricacién de acido sulfiirico y acido nitrico permite exportar
energia en forma de agua caliente o de vapor a alta, media o baja presién. Si toda la energia térmica se con-
vierte en energia eléctrica a través de una turbina de vapor, la exportacién de energia neta se puede reducir

aproximadamente en un 65 %.

Véanse también los apartados 2.3.1.1, 3.2.6 y 4.4.15 y la Tabla 4.17, Tabla 4.18, Tabla 4.19 y Tabla 4.20.

Tabla 1.3: Consideraciones sobre la exportacion de energia

Produccion de Exportacion como Observaciones

Lasinstalaciones optimizadas para conseguir la maxima exportacién
de energia suelen registrar unas temperaturas mas bajas en los
gases de cola.

1. Esta caracteristica puede suponer un problema de seguridad,

HNO, Vap(?]f die i a causa de la potencial formacion de AN en la turbina del
presion 3 p
expansor y la chimenea, véase el apartado 3.4.10
2. Esta caracteristica puede interferir con la seleccién y la
aplicabilidad de sistemas de depuracién del gas de cola, véanse
los apartados 3.4.20 y 3,.4.6
Vap(}lf de alta El potencial de la exportacién de energia depende de la combinacién
presion de la fuente de SO,, el nivel de SO, en el gas de admisién y el
H,SO, Vapor de baja proceso de conversion empleado. La exportacion de energia puede
presién aumentar significativamente si se recupera y se aprovecha el calor
Agua caliente residual del proceso de refrigeracion del acido
NH Vapor de alta Las fabricas de amoniaco se pueden disenar para exportar energia
3 presion y, al mismo tiempo, mejorar el consumo energético neto

Esta tabla se basa en los apartados mencionados como referencia
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1.1.2.3 Flujos de gases de emision de gran volumen

Los principales contaminantes que se emiten a la atmésfera son NO_, SO,, HF y polvo (véase la Tabla 1.1).
Sin embargo, para evaluar las emisiones de distintas fuentes se debe tener en cuenta el volumen real del
flujo que se emite, que puede variar notablemente de una fuente a otra. Para obtener una idea aproximada,
en la Tabla 1.4 se pueden observar algunos ejemplos de los volimenes de flujos de emisién.

Tabla 1.4: Ejemplos de volimenes de flujos de emision. Los ejemplos se han extraido del presente
documento

Fuente Volumen del flujo Unidad
Perlado (prilling), varios procesos de produccién 90 000 — 2 000 000 *
Otras secciones de acabado, varios procesos de produccion 92 000 — 340 000
Gas de cola de las instalaciones de produccién de acido nitrico 20 000 — 300 000 *
Gas de cola de las instalaciones de produccién de acido sulftirico 25 000 — 125 000 * Nm?/h
Digestion de roca fosfatica 8000 — 25 000

Cinta transportadora de velocidad reducida, triturador y cinta

transportadora cubierta (SSP/TSP)

Gas de ventilacion de la seccién de sintesis de urea 420
* [154, GT sobre LVIC-AAF, 2006]

25 000

1.1.2.4 Subproductos de gran volumen
Durante la produccion de LVIC-AAF se generan los siguientes subproductos de gran volumen:

* Fosfoyeso de la produccién de H,PO ;

* Acido fluosilicico de la depuracién de los gases de emisién que contienen HF o SiF, relevantes en todas
las actividades que incluyan digestion de roca fosfatica y produccién de HF;

e Anbhidrita de la producciéon de HF.

A modo de ejemplo, por cada tonelada de P,O, empleado en la produccién de H,PO,_ se obtienen entre 4y 5
toneladas de fosfoyeso. Por lo tanto, si se aprovechara al maximo la capacidad de produccién europea (2,25
Mt por ano, segtin la Tabla 5.1)) con procesos himedos, cada ano se producirian en el continente entre 9 y
11 Mt de fosfoyeso.

Todos estos subproductos de gran volumen se pueden valorizar, pero los costes de transporte, la presencia
de impurezas y la competencia con otras fuentes, como los recursos naturales, limita sus posibilidades de
comercializacién. Por este motivo, los excedentes tienen que eliminarse, por ejemplo depositandolos en un
vertedero.

Para obtener més informacién sobre la eliminacién y valorizacién del fosfoyeso, consulte el apartado
5.4.13.

Para obtener mas informacién sobre la recuperacién y valorizacién del acido fluosilicico, consulte los apar-
tados 5.4.7, 6.4.4.y 10.4.3.

Para obtener mas informacién sobre la valorizacién de la anhidrita, consulte el apartado 6.4.3.

1.1.2.5 Problemas que acarrean las impurezas en las materias primas
Las materias primas que pueden introducir compuestos no deseados en las instalaciones LVIC AAF son:

* Roca fosfatica (véase el apartado 5.2.2.1.1);

* Fluorita (véase el apartado 6.2.2);

+ H,SO,, por ejemplo, calidad técnica de las industrias de metales no férreos, también conocido como «acido
sintetizado» (véanse los apartados 5.2.2.1.2. y 10.2.2).
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Las impurezas influyen en la calidad de los productos y los subproductos, aumentan la concentracién de
contaminantes en los gases crudos (NO_y HF) o pueden causar olores desagradables.

Uno de los inconvenientes es la radioactividad presente en las distintas rocas fosfaticas (véanse también la
Tabla 5.4 yla Tabla 5.8) y los problemas de salud y seguridad que pueden surgir a raiz de dicha reactividad.
La roca de fosfato es la materia prima que se utiliza para producir H,PO,, SSP, TSP y fosfato, presentes en
los fertilizantes multinutrientes. Esta roca posee radioactividad natural, aunque, sin embargo, los niveles
de radioactividad que emite se consideran mas bajos que los niveles del entorno [154, GT sobre LVIC-AAF,
2006].

Para obtener mas informacién sobre la seleccién de rocas de fosfato, consulte los apartados 5.4.9 y 5.4.10.

1.1.2.6 Cuestiones de seguridad

Hay que prestar una atencién especial a las cuestiones de seguridad relacionadas con la produccién de fer-
tilizantes, que, a su vez, podrian influir considerablemente en el medio ambiente.

Se pueden producir situaciones de peligro derivadas del almacenamiento, la carga y el uso incorrectos de
algunas materias primas, especialmente los compuestos que contengan nitrégeno (como el amoniaco y el
4cido nitrico). Para obtener més informacién sobre el almacenamiento y la carga de materias primas, con-
sulte [5, Comisién Europea, 2005].

Urea

Las fuentes habituales de emisién de amoniaco durante la etapa de sintesis son los flujos de gases de ven-
tilacién no condensables procedentes de las secciones de recuperacién de amoniaco y los separadores. Estos
flujos se forman a causa de los elementos inertes presentes en el CO, y el aire de pasivacién que se afiade
para evitar la corrosién, y estdn formados por hidrégeno (H,), oxigeno (O,), nitrégeno (N,) y, en la mayoria de
casos, amoniaco (NH,) y diéxido de carbono (CO,). Sila cantidad de H,, O, y NH_ fuera especialmente eleva-
da, se podria formar una mezcla de gas explosivo. Para reducir este riesgo, se puede recurrir a un proceso de
combustién catalitica del H, presente en el suministro de CO, hasta alcanzar valores inferiores a 300 ppm o
bien diluir los flujos de gas de ventilacién con CO, o N, [154, GT sobre LVIC-AAF, 2006].

Consulte el apartado 8.4.5 para obtener mas informacion sobre el Lavado seguro del NH3 de los elementos
inertes.

AN o fertilizantes NPK a base de AN

La autodescomposicion (SSD, por las siglas en inglés) es el fenémeno que se produce cuando un fertilizante
que contiene nitrato se empieza a descomponer puntualmente y esta descomposicién se propaga a través
de toda la masa sin ningn calentamiento externo adicional (sin embargo, en la mayoria de casos, se inicia
con alguna fuente externa de calor). La autodescomposicion de AN a presién atmosférica requiere la pre-
sencia de una matriz fija, sobre la cual se produce la reaccién del AN fundido, y de un catalizador. E1 AN
no se autodescompone por si solo. Existen varios materiales que ejercen un fuerte efecto catalizador en la
autodescomposicién de AN o materiales que contengan AN, como acidos, cloruros, materiales organicos, cro-
matos, dicromatos, algunos metales (como el zinc, el cobre y el plomo) y sales de manganeso, cobre y niquel.
Algunos fertilizantes NPK a base de AN también cumplen con los dos requisitos (matriz fija y catalizador) y,
por lo tanto, se pueden autodescomponer. Sin embargo, la autodescomposicién del NPK no produce ninguna
detonacién. El proceso de autodescomposicién puede generar grandes cantidades de gases y vapores toxicos
(como NOx, con un volumen hasta 300 veces superior al fertilizante s6lido). Teéricamente, si los gases estu-
vieran atrapados en un lugar cerrado, se podria producir una explosién fisica.

En algunos casos, después de la solidificacién del fertilizante nuevo, todavia se genera una cantidad im-
portante de calor. Después de la solidificacién, algunos fertilizantes (por ejemplo, SSP y TSP) se contintian
endureciendo durante algunos dias. Algunos de los procesos que ocurren durante el endurecimiento son
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exotérmicos (por ejemplo, la neutralizacién). En general, la temperatura aumenta menos de 10 °C [154, GT
sobre en LVIC-AAF, 2006].

Consulte el apartado 9.2.2. para obtener mas informacién sobre las cuestiones relacionadas con la seguridad
en la produccién de AN.

Depositos de AN en instalaciones de producciéon de HNO,

Si desea mas informacién sobre las cuestiones relacionadas con la seguridad en los depésitos de AN de las
instalaciones de produccién de HNO,, consulte los apartados 3.4.1 ,. 3.4.10, 3.4.11 y 3.5.

1.2 Instalaciones de produccion integradas
1.2.1 Vision general

La Figura 1.4 proporciona una visién general de las limitaciones y conexiones entre las industrias de LVIC-
AAF. A partir de los datos que se incluyen en la figura, no resulta sorprendente que en muchos casos al-
gunos procesos de produccién se realicen en un emplazamiento integrado (y no sélo para la produccién de
fertilizantes).

Ademads de los atractivos econdmicos, la integracién ofrece varios beneficios ambientales:

+ Maés opciones para reciclar eficientemente flujos de material;

* Posibilidad de compartir la maquinaria de manera eficiente, por ejemplo, el vaporizador de NH,;

* Generacién y uso eficientes de los suministros;

+ Mayor integracion del calor;

+ Posibilidad de compartir las instalaciones de depuraciéon de manera eficiente, por ejemplo, las instalacio-
nes para la neutralizacién o la depuracién biolégica de las aguas residuales;

* Menor espacio de almacenamiento a granel y, por lo tanto, menos emisiones procedentes del almacena-
miento;

* Menor carga/descarga de materias primas y, por lo tanto, menos emisiones procedentes de los procesos
de carga/descarga;

+ Maés opciones para reciclar aguas de lavado, aguas de proceso y condensados que, a su vez, permiten uti-
lizar los liquidos de lavado de forma mas eficiente, por ejemplo, acido en lugar de agua;

* Menos transporte y, por lo tanto, reduccién de las emisiones a la atmdsfera y menor riesgo de accidentes
importantes.

Sin embargo, hay algunas consideraciones que contrarrestan estas ventajas:

* La integracion puede reducir la flexibilidad operativa;

+ Los problemas de una instalacién pueden afectar a las dem4s;

+ Las paradas de mantenimiento pueden provocar la interrupcion de procesos dependientes;
+ La integracién aumenta las necesidades en los Ambitos de gestién, control y logistica.

1.2.2 Algunos ejemplos

Sélo las instalaciones de grandes dimensiones producen toda la gama de fertilizantes existente. Normal-
mente, una instalacién integrada se centra en la produccién de fertilizantes nitrogenados (o a base de AN) o
fertilizantes fosfatados. Las Figura 1.1, Figura 1.2 y Figura 1.3, proporcionan ejemplos tipicos de carteras
de productos y capacidades de produccién relativas de instalaciones donde se fabrican fertilizantes nitroge-
nados y fertilizantes fosfatados.

La urea se produce sélo cuando el proceso esté integrado en una instalacién de producciéon de amoniaco.
Esta instalacién proporciona el suministro necesario (NH, y CO, incluso con la fraccién molar necesaria) y,
si estd disefiada para exportar energia, también puede contribuir aportando vapor a la planta de produccién
de urea. En el apartado 8.2, se incluye informacién mas detallada sobre la produccién de urea. Para obtener
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mas informacién sobre un ejemplo de integracién de HNO, en un proceso de produccién de AN, consulte el
apartado 1.4.1. Un ejemplo reciente sobre la produccién integrada es la utilizacién de una planta «ODDA»
para fabricar NPK mediante la via de nitrofosfato (véase el apartado 7.2.2.1). A causa de los materiales ne-
cesarios para iniciar el proceso y de la generacion de coproductos, la via de nitrofosfato se suele utilizar en
procesos integrados de produccién de amoniaco, HNO, y CAN. El amoniaco liquido también se emplea para
enfriar la secciéon de acido nitrofosférico de un modo econémico. Para obtener méas informacién sobre la via
de nitrofosfato, consulte el apartado 7.2.

Otra combinacién habitual es la produccién de H,SO, y H,PO,. E1 H,SO, producido se utiliza como ma-
teria prima para fabricar H,PO, y, al mismo tiempo, la energia disponible procedente de la instalacién de
produccién de dcido sulftrico se aprovecha para generar electricidad en las turbinas de vapor y concentrar
el H,PO, débil en concentraciones intermedias en una seccién de evaporacién al vacio. La produccién de
H,SO, también se puede integrar en procesos de producciéon de metales no férreos (cobre, plomo o zinc),
produccién de TiO, o industrias quimicas organicas mediante la recuperacién de los 4cidos gastados,
agotados procedentes, por ejemplo, de procesos de nitracién y sulfonacion.
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Figura 1.1: Ejemplo A sobre la cartera y las capacidades relativas de una planta de produccién de
fertilizante nitrogenado. En la instalacién de ejemplo también se producen otros productos quimicos,
como la urea formaldehido, la formalina y el sulfato de aluminio.
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Capacidad de produccién relativa (amoniaco = 1)

0,8

0,6

0,4

0,2

T
Acido . Solucion de
nitrico Amoniaco CAN NPK Urea UAN

Figura 1.3: Ejemplo B de las carterasy capacidades relativas de una instalacion de produccion de fer-
tilizante nitrogenado La instalacion de ejemplo fabrica melamina y CO, en el mismo emplazamiento

Aire —p CO, dolomita
Hidrocarburos —»| AmNOEIaco
H,0 = : NH,
Aire = £ ido Nitrico HNO, Urea
H,0 = HNO, UAN
AN AN |AN
Roca | Trituracién CAN
fosfatica CO,
ons [cacop NH,
Piedra caliza
S%}XPTEP dolomita
SSP/TSP
- Acido Fluorhidrico
Acido Fosférico | H; PO, NE 2
H, PO,
H, SiF;
H,0 .
50, | Acido Sulfiirico
2 H, SO, H,S0,
Alre —» Fluorita

Metanol ?

Melanina

Figura 1.4: Vision general de las limitaciones y conexiones existentes entre los distintos sectores impli-

cados en la quimica inorganica de gran volumen de produccion

La figura se basa en [9, Austrian UBA, 2002, 107, Kongshaug, 1998]. Las abreviaciones se explican en
la seccion 13. «Glosarion.

1 s6lo con producciéon de NPK utilizando la via de nitrofosfato

2 no se suele producir en las instalaciones de produccion de fertilizante
% no se describe en este documento
Y el CN es Ca(NO,),, y también se puede producir mediante la neutralizaciéon de HNO, con cal (este

proceso no se describe en este documento)
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1.2.3 Suministro de vapor de agua y electricidad

Las plantas de produccién de fertilizante nitrogenado consumen una cantidad significativa de energia para
satisfacer las principales necesidades de calentamiento y energia mecanica, necesarios para operar la ma-
quinaria, como compresores, bombas y ventiladores. Las maquinas de mayores dimensiones suelen funcio-
nar con turbinas de vapor de agua y las mas pequefias, con motores eléctricos.

La energia eléctrica se obtiene de la red publica o se genera en las mismas instalaciones.

El vapor se suministra a través de calderas o instalaciones de cogeneracion o bien se produce en calderas de
calor residual que aprovechan la energia de la produccién de amoniaco, acido nitrico o 4cido sulfarico.

Para obtener informacién mas detallada sobre la generacién de vapor de agua y energia eléctrica, consulte
[10, Comision Europea, 2005].

1.2.3.1 Turbinas de vapor y red de vapor de agua

La Figura 1.5 muestra un ejemplo de un sistema de vapor de agua (o red de vapor de agua) utilizado en una
planta de produccién de fertilizante. El vapor de agua que se extrae de las turbinas se utiliza para suminis-
trar vapor de agua de proceso a la presién adecuada. Los principales ejemplos de maquinaria que funciona
con turbinas de vapor incluyen:

* El compresor de gas de sintesis de la planta de produccién de amoniaco;

+ Los compresores de refrigeracion;

* El compresor de CO, de la instalacién de produccién de urea;

* Los compresores de aire del quemador de azufre en plantas de produccién de dcido sulfurico.

Las turbinas de condensaciéon —en la Figura 1.5, marcadas con una cruz— se utilizan para equilibrar la carga
de los distintos colectores de vapor. Normalmente, la presién no se reduce si no se va a obtener energia. Sin
embargo, para vigilar los desajustes de energia/vapor, las condiciones de arranque y las emergencias, se
suele instalar un sistema de reduccion de presién y un elemento para contrarrestar el supercalentamiento
(valvula PRDS).

107,9 bar’s10 °C

-[:]- = Turbina de vapor

43,7 bar/381 “C para consumidores o exportacion

34 bar para consumidores
Condensado de turbina

Figura 1.5: Ejemplo de un sistema de vapor de agua (o red de vapor de agua) en una planta de produc-
cion de fertilizantes.

En este ejemplo, la instalacién de produccion de amoniaco suministra 360 toneladas de vapor de agua
por hora. La figura se basa en [163, Haldor Topsoe, 2001]
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1.2.3.2 Exportadores y consumidores en una instalacion de produccién integrada

La Tabla 1.5 proporciona una visiéon general de los exportadores y consumidores netos de energia en una
instalacién de produccién integrada.

Tabla 1.5: Vision general de los exportadores y consumidores netos de energia en una instalaciéon
integrada

Potencial para

Y Potencial para el
la exportacion,

Exportadores dependiendo del funcionamiento Consumidores
p diseqio autotérmico
NH,
Urea
H SO NH Digestién de roca fosfatica Evaporacic’)'n de H,PO,
2> Neutralizacién/ (para H,PO,, SSP/TSP, NPK) Evaporacién de AN
HNO, evaporacion de AN Granulacion de AN HF

Trituracién de la roca

Secciones de acabado
(granulacion, perlado, secado,
refrigeracion)

1.3 Vision general de los niveles de emision y consumo

Para obtener mas informacién sobre las emisiones de procesos de produccion especificos, consulte los apar-
tados sobre los distintos subsectores de este documento.

1.4 Técnicas comunes a tener en cuenta a la hora de determinar las MTD

En este capitulo se determinan las técnicas que generalmente poseen potencial para alcanzar un elevado
nivel de proteccién del medio ambiente en los sectores que abarca el ambito de este documento. En él se
incluyen sistemas de gestidn, técnicas integradas en el proceso y medidas de final de linea (end-of-pipe),
aunque cuando se persiguen los mejores resultados estas tres categorias se pueden solapar.

Ademas, el capitulo también hace referencia a los procedimientos de prevencién, control, minimizacién y
reciclaje, y la reutilizacion de materiales y energia.

Las técnicas para conseguir los objetivos de la Directiva IPPC se presentan de forma independiente o en
combinaciones. En el anexo IV de la Directiva se enumeran varias consideraciones generales que se deben
tener en cuenta a la hora de determinar las MTD. Las técnicas que se incluyen en este capitulo abordan una
o mas de estas consideraciones. Para describir en lineas generales cada una de las técnicas se ha utilizado,
en la medida de lo posible, una estructura estandar que permite compararlas entre ellas y realizar una eva-
luacién objetiva en funcién de la definicién de MTD que se especifica en la Directiva.

El contenido de este apartado no es una lista exhaustiva de técnicas, y que pueden existir o se pueden desa-
rrollar nuevos métodos que resulten igualmente validos en el marco de las MTD.

En general, para describir cada una de las técnicas se ha utilizado una estructura estandar, que se puede
consultar en la Tabla 1.6 que se incluye a continuacién.
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Tabla 1.6: Desglose de la informacion sobre las técnicas que se incluyen en este apartado

Tipo de informacién
considerada
Descripcién
Beneficios ambientales

obtenidos

Efectos cruzados

Informacion operativa

Aplicabilidad

Aspectos econémicos

Motivos principales para la
aplicacién

Referencias a la bibliografia y
las instalaciones de ejemplo

Tipo de informacién incluida

Descripcién técnica de la técnica

Impactos principales en el medio ambiente que debe cubrir la técnica
(proceso o reduccion), incluidos los niveles de emision alcanzados y
el rendimiento en eficiencia. Beneficios ambientales de la técnica en
comparacién con otros métodos

Efectos cruzados e inconvenientes que pueda causar la aplicacion de la
técnica. Informacion detallada sobre los problemas ambientales que pueda
acarrear la técnica en comparacién con otros métodos

Datos sobre el rendimiento en cuanto a emisiones/residuos y consumo
(materias primas, agua y energia). Cualquier otra informacién tutil sobre
cémo funciona, se mantiene y se controla la técnica, incluidos aspectos
sobre seguridad, limites de operatividad de la técnica, calidad del producto,
etc.

Consideracién de los factores relacionados con la aplicaciéon y la
remodelacién de la técnica (por ejemplo, disponibilidad de espacio,
especificidad de proceso)

Informacién sobre los costes (inversién y funcionamiento) y posibles
ahorros (por ejemplo, menos consumo de materias primas, gastos
ocasionados por los residuos), y también sobre la capacidad de la técnica

Motivos para aplicar la técnica (por ejemplo, otra legislacién, mejora de la
calidad de produccién)

Bibliografia para consultar informacién mas detallada sobre la técnica.
Referencia a la planta donde se utiliza la técnica

1.4.1 Aumento de la integracion del proceso (1)

Descripcion

En la instalacién de ejemplo, se ha aplicado una mayor integracién del proceso de produccién de acido ni-
trico en la planta de producciéon de AN (para obtener una visién general de la produccion de acido nitrico,
consulte el apartado 3.2 ; para obtener una visién general de la produccién de AN, consulte el apartado 9.2).
Para ello, se han aplicado las siguientes medidas:

+ El NH, gaseoso (sobrecalentado) es una materia prima habitual; las dos plantas pueden compartir un
vaporizador de NH, que funcione con vapor de proceso de la planta de AN;

* El vapor de baja presién disponible en la planta de AN se puede utilizar para calentar el agua de ali-
mentacién de la caldera de 43 °C a unos 100 °C utilizando dos intercambiadores de calor (véase la Figura

1.6);

+ El agua caliente de alimentacién de la caldera también se puede emplear para precalentar el gas de cola
de la planta de produccién de acido nitrico;
+ El condensado de proceso de la planta de AN se recicla en la columna de absorcién de la planta de pro-

duccién de acido nitrico.

11



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

Colector de vapor del proceso ANS

Vapor de
alta presion

. Calentador de
[PIIEE e acido nitrico
del vapor de ANS

Agua de _b_M_

alimjntlacién 43°C Intercambio 60°C Intercambio 100°C
e la <D de calor de calor |[Sm———
caldera de I—
repuesto
Agua fria de

alimentacién de
la caldera del
precalentador de
gas de cola

Figura 1.6: Calentamiento del agua de alimentacién de la caldera con vapor de la planta de produc-
cion de AN [140, Peudpiéce, 2006]

Beneficios ambientales obtenidos
* Mejora de la eficiencia energética;

* Reduccién de las emisiones al agua;
* Ahorros en agua desmineralizada
Efectos cruzados

No se consideran probables.
Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Resulta especialmente adecuado para procesos que ya sean interdependientes. Sin
embargo, las opciones para mejorar el proceso dependeran de cada caso concreto.

Es importante tener en cuenta que, en una instalacién integrada, las modificaciones que se realicen en una
planta pueden influir en los parametros de las otras plantas. Asimismo, los cambios que se efecttien por
motivos ambientales, también pueden ejercer influencia en las demads instalaciones [154, GT sobre LVIC-
AAF, 2006].

Aspectos econémicos

Beneficios econémicos:

* Mejora de la eficiencia energética;

* Menor consumo de agua desmineralizada;

* Reduccién de la inversion gracias al uso de un vaporizador de amoniaco comun.

En el ejemplo, los ahorros en los costes de funcionamiento representan mas de 1 000 000 EUR al afio.

12
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Motivo principal para la aplicacion
Reduccion de los costes y de las emisiones al agua.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[140, Peudpiéece, 2006], Grande Paroisse, Rouen (Francia).

1.4.2 Aumento de la integracion del proceso (2)

Descripcion

En la instalacion de produccion de fertilizante que se utiliza como ejemplo, los efluentes gaseosos proceden-

tes de los descomponedores primarios y secundarios de la planta de producciéon de urea contienen NH, y

CO,,. En la configuracién de partida:

* Después de eliminar el CO, en una solucién de monoetalonamina (MEA), el NH, se recicla en el proceso.
Para el reciclaje, los vapores de NH, se enfrian y se comprimen a 18,6 bar utilizando condensadores re-
frigerados con agua y dos compresores alternativos;

* Al mismo tiempo, en la planta de produccién de NPK, el NH, a 0 °C se extrae del lugar de almacenamien-

to y se vaporiza a 5,9 bar utilizando vapor de baja presién y se emplea para neutralizar el H.PO,.

En la nueva configuracién el NH, se comprime a 5,9 bar en la seccién de urea y, a continuacién, se ex-
porta a la seccién de NPK.

Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccién del consumo de energia eléctrica para la compresion;
+ Ahorros en vapor de baja presién.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Sin embargo, las opciones para mejorar los resultados dependeran de cada caso concreto.
Es importante tener en cuenta que, en una instalacién integrada, las modificaciones que se realicen en una
planta pueden influir en los parametros de las otras plantas. Asimismo, los cambios que se efecttien por
motivos ambientales, también pueden ejercer influencia en las demads instalaciones [154, GT sobre LVIC-
AAF, 2006].

Aspectos econémicos

Reduccion de los costes. Tiempo de recuperacion de la inversion: dos meses.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[173, GreenBusinessCentre, 2002].

13
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1.4.3 Gestion del exceso de vapor
Descripcion
En las plantas de produccién integradas se genera y se utiliza vapor de agua a distintas presiones para ca-

lentar varios procesos y hacer funcionar la maquinaria eléctrica. Algunas plantas generan vapor en exceso,
que se gestiona teniendo en cuenta las siguientes prioridades:

—

En general, hay que evitar reducir la presién si no se va a aprovechar la energia generada.

2. Comprobar y configurar todo el sistema de vapor para minimizar la generacién de vapor en exceso y asi
minimizar el consumo global.

3. Utilizar el vapor en exceso en la misma instalacién o fuera de la planta.

4. Como tultima opcidn, utilizar el vapor de agua para generar sblo energia eléctrica, si los factores locales

no permiten aprovechar el exceso de energia térmica ni en la instalacién ni fuera de la planta.

Para ver un ejemplo de una instalacién que utiliza vapor de agua de baja presién para un proceso de refri-
geracion, consulte el apartado9.4.2., «Recuperacion del Calor residual para el agua de proceso helada».

Beneficios ambientales obtenidos

* Menor consumo energético.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién, pero se puede asumir que comporta una reducciéon de los costes.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion del consumo energético y reduccién de los costes.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[154, GT sobre LVIC-AAF, 2006].

1.4.4 Sustitucion de las valvulas PRDS antiguas

Descripcion

Normalmente, la presién del vapor no se reduce si no se va a obtener energia. Sin embargo, para controlar
los desajustes de energia/vapor de agua, las condiciones de arranque y las emergencias, se suele instalar un
sistema de reduccién de presiéon y un elemento para contrarrestar el sobrecalentamiento (valvula PRDS).
La antigua valvula PRDS requeria un flujo minimo de mantenimiento de 150 kg/h, para abrirse inmediata-

mente cuando fuese necesario. Este flujo erosionaba el interior de la valvula y el flujo de vapor aumentaba
todavia maés, lo cual producia una salida continua de vapor.

14
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El nuevo sistema PRDS, con valvulas de arrastre, sélo requiere un flujo de 20 kg/h para garantizar una
apertura rapida cuando sea necesario y, de este modo, la erosién se reduce notablemente.

Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccién del consumo energético.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

Reduccion de los costes. Tiempo de recuperacion de la inversién: ocho meses.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[173, GreenBusinessCentre, 2002].

1.4.5 Optimizacion/mantenimiento de las bombas de vacio
Descripcion

En las instalaciones de produccion de fertilizantes se utilizan varias bombas de vacio. La seleccion del tama-
no adecuado y el correcto mantenimiento resultan esenciales para que funcionen de manera eficiente.

En la instalacién de ejemplo se utilizaban dos bombas de vacio con una capacidad de 500 m*h y 0,3 bar de
vacio, una de ellas con una valvula de estrangulacién. La capacidad habia disminuido a causa del desgaste
desigual y se observo que las juntas de las lineas de vacio fugaban. Tras del mantenimiento, el vacio se
produce con una sola bomba.

Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccién del consumo energético;
* En la instalacién de ejemplo se obtuvo un ahorro de 15 kW.

Efectos cruzados
No se consideran probables.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.
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Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccidon de los costes.

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[173, GreenBusinessCentre, 2002].

1.4.6 Balances de masa
Descripcion

Los balances de masa son herramientas importantes para obtener un buen conocimiento de una instalacién
de produccién compleja y de las prioridades para elaborar estrategias de mejora. En este apartado se inclu-
yen balances de masa para los siguientes elementos:

* Nutrientes: nitrégeno (por ejemplo, materias primas, productos, emisiones de NH,, licores de lavado);

* Nutrientes: P,O, (por ejemplo, materias primas, productos, emisiones de polvo, fosfoyeso);

* Vapor (incluidas presiones y temperaturas);

Agua (por ejemplo, agua de alimentacién de la caldera, agua de refrigeracién, agua de proceso, conden-
sados, licores de lavado);

+ CO, (para consultar un ejemplo, véase la Tabla 1.7);

+ Entrada de materias primas (por ejemplo, el uso de cal para la conversién de CNTH en la produccion de
CAN).

Tabla 1.7: Ejemplo de un balance de CO, . Esta tabla se basa en la Figura 4 de [9, Austrian UBA, 2002]

Produccion *

VDD P?ra . Liberado
reutilizacion
Planta de produccién de 203,9 Del calentamiento
amoniaco 1 348,8
., 72,9 Del calentamiento
Planta de pr:oducmon de 75,8 De la desorcion de CO
amoniaco 2 2
97,2
Planta de produccién de CO, 57,1
Planta de ODDA 63,1 5,7
Planta de produccion de urea 279,1
Planta de produccmn de 66,9 95.1
melamina
Total liberado 383,4

* Niveles en 1000 toneladas de CO, por afio

En [9, Austrian UBA, 2002] se puede consultar un ejemplo de balance de agua para la produccién de ferti-
lizantes NPK.

Beneficios ambientales obtenidos

* Permite desarrollar estrategias de mejora.
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Efectos cruzados

No se consideran probables.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacion.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.
Aspectos econémicos

Costes adicionales destinados a controlar y crear/mantener los ficheros. Reduccién de los costes gracias a la
mejora aplicada.

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de los costes.
Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002].

1.4.7 Recuperacion de los NOx de los gases de escape
Descripcion

En la instalacién de ejemplo (produccién de explosivos), los NO_se recuperan de los gases de escape proce-
dentes de la reaccion, los depésitos de alimentacion, las centrifugaciones y las regulaciones porun proceso
de depuracién (véase la Figura 1.7). Las primeras tres torres de absorcién funcionan con agua y la Gltima
con H,0,. E1 H O, se utiliza para oxidar el NO:

NO +NO, + 2 H,0, — 2 HNO, + H,0
2 NO, + H,0, — 2 HNO,

Este proceso permite mejorar notablemente la eficiencia de absorcién y los NOx que se emiten estan forma-
dos por > 98 % de NO,.

Emisién a la
atmosfera
Gases de escape H H,0/H,0,
cargados: con NO,

avador

HNO; 55 % para
reutilizacion

Figura 1.7: Recuperacion de los NOx de los gases de escape con un lavador en cascada
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Beneficios ambientales obtenidos

* Recuperacién eficaz de los NOx de los gases de escape;
* Se han obtenido niveles de emision de entre 113 y 220 mg/Nm?.

Efectos cruzados
Consumo de energia y H,0,.
Informacion operativa

Informacién operativa del ejemplo:

+ Caudal volumétrico del lavador en cascada: 7700 m?/h
+ Medio de lavado en el Gltimo lavador: H,0,15%
Aplicabilidad

Esta técnica resulta especialmente adecuada para casos en los que incluso los sistemas de depuracién més
sofisticados no permiten obtener unos niveles de emisién comparables. Sin embargo, hay que tener en cuen-

ta que la informacién disponible sobre la aplicacién de H,O, para la recuperacién de NOx en los sectores

LVIC-AAF procede unicamente de la fabricaciéon de acido nitrico (véase el apartado 3.4.10).
Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica. Esta técnica implica unos costes adicionales en H,O, y permite
obtener beneficios gracias a la recuperacién de compuestos de nitrégeno.

Motivo principal para su aplicacion

Consulte el apartado «Beneficios ambientales obtenidos».

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[15, Ullmanns, 2001, 153, Comisién Europea, 2006]. Existen dos instalaciones de ejemplo (produccién de
explosivos) que emplean esta técnica para recuperar los NOx de varios gases de escape.

1.4.8 Técnicas descritas en otros puntos de este documento

Descripcion

Algunas de las técnicas que se han tenido en cuenta para determinar las MTD especificas para el producto
se podrian aplicar potencialmente en las industrias de LVIC-AAF:

+ Apartado 2.4.6. « Auditorias Energéticas »;

+ Apartado 2.4.7 «Sistema de control avanzado del proceso»;

+ Apartado 2.4.10 «Reduccién no catalitica selectiva (SNCR en el reformador primario)»;
+ Apartado 2.4.12 «Precalentamiento del aire de combustion»;

* Apartado 2.4.23 «Quemadores con baja emisién de NO_»;

+ Apartado 3.4.9 «Reduccién catalitica selectiva (SCR) de NO »;

+ Apartado 4.4.13 «Mantener la eficacia del intercambiador de calor»;

+ Apartado 8.4.13 «Control de los parametros de funcionamiento».

Beneficios ambientales obtenidos

Véanse los apartados mencionados.
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Efectos cruzados

Véanse los apartados mencionados.
Informacién operativa

Véanse los apartados mencionados.
Aplicabilidad

Véanse los apartados mencionados.
Aspectos econémicos

Véanse los apartados mencionados.
Motivo principal para su aplicacion
Véanse los apartados mencionados.
Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

Véanse los apartados mencionados.

1.4.9 Herramientas de gestion ambiental
Descripcion

El mejor rendimiento ambiental se suele conseguir instalando la mejor tecnologia disponible y utilizdndola
de la manera més efectiva y eficiente. Esta afirmacion se confirma con la definicién de «técnicas» la Directiva
IPPC: «tanto la tecnologia utilizada como el modo como se disefia, construye, mantiene, opera y paraliza la
instalacién».

En las instalaciones IPPC, existe una herramienta llamada Sistema de Gestion Medioambiental (EMS)
que los titulares pueden utilizar para afrontar estas cuestiones de disefio, construccién, mantenimiento,
funcionamiento y paralizacién de una forma sistematica y demostrable. En un EMS se incluye la estructura
organizativa, responsabilidades, practicas, procedimientos, procesos y recursos para desarrollar, aplicar,
mantener, revisar y controlar la politica ambiental. Para obtener la maxima efectividad y eficiencia, estos
sistemas deben ser una parte inherente de la gestién y el funcionamiento globales de una instalacién.

En la Unién Europea, muchas organizaciones han decidido de manera voluntaria aplicar sistemas de ges-
tién medioambiental de acuerdo con la norma EN ISO 14001:1996 o el Esquema Comunitario de Gestion
y Auditoria Medioambientales (EMAS, por sus siglas en inglés). Este esquema incluye los requisitos de
gestion del sistema de la norma EN ISO 14001, pero pone un énfasis particular en el cumplimiento juridico,
el rendimiento ambiental y la participaciéon de los empleados. Adem4s, también requiere una verificacién
externa del sistema de gestion y la validacion de una declaraciéon ambiental publica (en la norma EN ISO
14001 se puede realizar una declaracién propia como alternativa a la verificacién externa). Por otro lado,
muchas organizaciones han decidido aplicar EMS no estandarizados.

A pesar de que, en principio, tanto los sistemas estandarizados (EN ISO 14001:1996 y EMAS) como los
sistemas no estandarizados («personalizados») contemplan la organizacién como una entidad, este docu-
mento emplea una perspectiva mas reducida y no incluye todas las actividades de la organizaciéon, como,
por ejemplo, en cuanto a sus productos y servicios, debido a que la entidad que regula la Directiva IPPC es
la instalaciéon (tal y como se define en el articulo 2).

Un sistema de gestion medioambiental (EMS) para una instalacién IPPC puede incluir los siguientes com-
ponentes:
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(a) Definicién de una politica ambiental;

(b) Planificacién y determinacién de objetivos y metas;

(c) Aplicacién y funcionamiento de los procedimientos;

(d) Comprobacion y acciones correctivas;

(e) Revision de la gestién;

® Preparacion de una declaracién ambiental regular;

(2) Validacién del EMS a través de un organismo de certificacién o verificador externo;
(h) Consideraciones del disefio para la paralizacion de la planta al final de su vida ttil;
@) Desarrollo de tecnologias més limpias;

W) Evaluaciéon comparativa.

Estas caracteristicas se explican mas detalladamente en los siguientes apartados. Para obtener informa-
cién maés especifica sobre los componentes de la (a) a la (g) que se incluyen en el EMAS, puede consultar la
bibliografia de referencia que se incluye al final del documento.

(a) Definicién de una politica ambiental
La alta direccion es responsable de determinar una politica ambiental para la instalacion y asegurarse de que:

+ Se adecua a la naturaleza, la escala y los impactos ambientales de las actividades;

+ Incluye un compromiso de prevencién y control de la contaminacion;

* Incluye un compromiso de cumplir con toda la legislacién y normativa ambiental Pertinentes, asi como
otros requisitos a los cuales se adhiera la organizacién;

* Proporciona el marco para determinar y revisar objetivos y metas ambientales;

* Esta documentada y se comunica a todos los empleados;

* Se publica y esta disponible para todas las partes interesadas.

(b) Planificacion:

* Procedimientos para detectar los aspectos ambientales de la instalacién y, de este modo, determinar qué
actividades ejercen o pueden ejercer una influencia significativa en el medio ambiente, y mantener esta
informacién actualizada;

* Procedimientos para identificar y tener acceso a requisitos legales y de otro tipo a los cuales se adhiera la
organizacién y que sean pertinentes para los aspectos ambientales de estas actividades;

+ KEstablecer y revisar los objetivos y metas ambientales documentados teniendo en consideracion los requi-
sitos legales y de otro tipo y las opiniones de las partes interesadas;

+ Establecer y actualizar regularmente un programa de gestién ambiental, incluido el reparto de respon-
sabilidades para conseguir los objetivos y metas en cada funcién y nivel pertinentes, asi como los medios
y plazos para dichos objetivos y metas.

(c) Aplicacién y uso de los procedimientos

Es importante disponer de sistemas que permitan garantizar que los procedimientos se conocen, se entien-
den y se respetan y, por lo tanto, una gestién ambiental efectiva incluye:

(i) Estructura y responsabilidad
+ Definir, documentar y comunicar los papeles, responsabilidades y autoridades, incluido el nom-
bramiento de un representante de gestion especifico;
+ Proporcionar los recursos basicos para la aplicacién y control del sistema de gestién medioambien-
tal, incluidos recursos humanos y habilidades especializadas, tecnologia y recursos econémicos.

(ii) Formacioén, concienciacién y competencia
+ Determinar las necesidades de formacién para garantizar que todo el personal cuyas tareas
puedan afectar significativamente en los impactos ambientales de la actividad reciban la for-
macién adecuada.

(iii) Comunicaciéon
+ Establecer y mantener procedimientos para la comunicacién interna entre los distintos niveles
y funciones de la instalacién, asi como los procedimientos que fomenten el didlogo con partes
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interesadas externas y los procedimientos para recibir, documentar y, cuando sea razonable,
responder a la comunicacién pertinente de las partes interesadas externas.

(iv) Participacion de los empleados
* Implicar a los empleados en el proceso destinado a conseguir un elevado nivel de rendimiento
ambiental aplicando las formas adecuadas de participacién, como un libro de sugerencias, tra-
bajos en grupo basados en proyectos o comités ambientales.

(v) Documentacion
+ Establecer y mantener informacion actualizada, en formato impreso o electrénico, para descri-
bir los elementos principales del sistema de gestién y su interaccién y para proporcionar una
direccién a la documentacién relacionada.

(vi) Control eficiente del proceso

+ Control adecuado de los procesos en cualquier modo de funcionamiento, es decir, preparacién,
inicio, funcionamiento rutinario, apagado y condiciones anormales;

+ Detectar los identificadores y métodos de rendimiento claves para medir y controlar estos para-
metros (por ejemplo, flujo, presion, temperatura, composicién y cantidad);

* Documentar y analizar las condiciones anormales de funcionamiento para determinar las cau-
sas originarias y, posteriormente, corregirlas para garantizar que las incidencias no se repiten
(este aspecto se puede fomentar empleando una perspectiva que «sin culpas», segun la cual
determinar las causas es mas importante que encontrar el culpable).

(vii) Programa de mantenimiento
+ Establecer un programa estructurado de mantenimiento basado en descripciones técnicas del
equipo, normas, etc., asi como cualquier fallo del equipo y sus consecuencias;
+ Respaldar el programa de mantenimiento con sistemas de registro y pruebas de diagndstico
adecuados;
+ Asignar claramente la responsabilidad de la planificacién y la ejecucién del mantenimiento.

(viii) Preparacion y respuesta ante emergencias
+ Establecer y mantener procedimientos para detectar el potencial y la respuesta ante incidentes
y situaciones de emergencia, y para prevenir y reducir los impactos ambientales que se puedan
asociar con ellos.

(d) Comprobacién y acciones correctivas:

(i) Control y medicion

+ Establecer y mantener procedimientos documentados para controlar y medir con regularidad
las caracteristicas clave de las operaciones y actividades que pueden ejercer una influencia sig-
nificativa en el medio ambiente, incluido registrar la informacién para controlar el rendimiento,
controles operativos relevantes y cumplimiento de los objetivos y metas ambientales de la insta-
lacién (véase también el Documento de referencia sobre control de las emisiones);

+ Establecer y mantener un procedimiento documentado para realizar una evaluacion continua
del cumplimiento de la legislacién y las normativas ambientales pertinentes.

(ii) Acciones correctivas y preventivas
+ Establecer y mantener procedimientos para definir la responsabilidad y autoridad para ges-
tionar e investigar la no conformidad con condiciones de permiso y otros requisitos legales,
asi como objetivos y metas, actuando para reducir cualquier impacto causado y para iniciar y
completar acciones correctivas y preventivas que sean adecuadas a la magnitud del problema y
conmensuradas con el impacto ambiental detectado.

(iii) Registros
+ Establecer y mantener procedimientos para detectar, mantener y disponer de registros ambien-
tales legibles, identificables y faciles de localizar, incluidos registros de formacioén y los resulta-
dos de las auditorias y revisiones.
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(iv) Auditoria

+ Establecer y mantener (a) programas y procedimientos para realizar auditorias periédicas sobre
la gestién ambiental que incluyan conversaciones con el personal, la inspeccién de las condi-
ciones de funcionamiento y el equipo y la revisién de los registros y la documentacion, y que
se concluya con un informe escrito que debera ser redactado de manera imparcial y objetiva
por empleados (auditorias internas) o partes externas (auditorias externas), y debera incluir el
alcance, la frecuencia y los métodos de la auditoria, asi como las responsabilidades y requisitos
para realizar auditorias y presentar los resultados, para determinar si el sistema de gestion
medioambiental se adecua a las disposiciones planificadas y se ha aplicado y mantenido correc-
tamente;

+ Completar la auditoria o ciclo de auditoria, segin corresponda, en intervalos de menos de tres
anos, dependiendo de la naturaleza, escala y complejidad de las actividades, la importancia de
los impactos ambientales asociados, la importancia y urgencia de los problemas detectados en
auditorias previas y el historial de los problemas ambientales, es decir, cuanto mas complejas
sean las actividades y mas importante sea el impacto ambiental que acarrean, méas frecuente-
mente deberan auditarse;

* Disponer de los mecanismos adecuados para garantizar que se realiza un seguimiento de los
resultados de las auditorias.

(v) Evaluacién periédica del cumplimiento de la normativa

+ Revisar el cumplimiento de la legislacién ambiental pertinente y las condiciones de los permisos
ambientales de los que dispone la instalacién;
* Documentacién sobre la evaluacién.

(e) Revision de la gestion:

+ La alta direccion debera revisar, con la frecuencia que considere oportuna, el sistema de gestion medio-
ambiental para garantizar que continte siendo adecuado, apropiado y efectivo;

+ Garantizar que se recaba la informacion necesaria para permitir a la direccién llevar a cabo esta evalua-
cibn;

* Documentacion sobre la revision.

(f) Preparacion de una declaraciéon ambiental regular:

* Preparar una declaracién ambiental que preste una atenciéon especifica a los resultados conseguidos por
la instalacién en comparacién con los objetivos y metas fijados. Esta declaracién se elabora regularmente:
una vez al afio o con menor frecuencia, dependiendo de la relevancia de las emisiones, la generacién de
residuos, etc. Ademés, tiene en consideracién la informacién que puedan necesitar las partes interesadas
pertinentes y esta disponible ptublicamente (por ejemplo, en publicaciones electronicas, bibliotecas, etc.).

Cuando se elabora una declaracion, el titular puede utilizar indicadores de rendimiento ambiental existen-
tes, siempre y cuando se asegure de que dichos indicadores:

i. Proporcionan una valoracién precisa del rendimiento de la instalacién;

1. Son comprensibles y no resultan ambiguos;

ii1. Permiten realizar comparaciones de un afo a otro para evaluar la evolucién del rendimiento ambien-
tal de la instalacidn;

iv. Permiten realizar comparaciones con los puntos de referencia regionales, nacionales o del sector cuan-
do corresponda;

v. Permiten realizar comparaciones con los requisitos de la normativa cuando corresponda.

(g) Validacién del EMS a través de un organismo de certificacion o verificador externo:
+ Sise realiza correctamente, el examen y la validacion del sistema de gestién, el procedimiento de audito-

ria y la declaracién ambiental por parte de un organismo de certificacién acreditado o un verificador de
EMS externo aumentan la credibilidad del sistema.
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(h) Consideraciones del diseiio para la paralizacién de la planta al final de su vida 1til

+ Tener en cuenta el impacto ambiental de la posible paralizacién de la unidad en el momento de disefiar
una nueva planta, ya que la prevision hace que el proceso de paralizaciéon resulte mas facil, limpio y
econémico;

+ La paralizacién presenta riesgos ambientales para la contaminacién del suelo (y el agua subterranea) y
genera grandes cantidades de residuos sélidos. Las técnicas preventivas dependen del proceso, pero las
consideraciones generales pueden incluir:

1. Evitar las estructuras subterraneas;

ii. Incorporar funciones que faciliten la paralizacion;

i11. Elegir acabados de superficie faciles de descontaminar;

iv. Utilizar una configuracién de equipo que permita reducir al minimo los productos quimicos atrapados
y facilite el drenaje o lavado;

v. Disenar unidades flexibles y auténomas que permitan el cierre por etapas;

vi. Utilizar materiales biodegradables y reciclables siempre que sea posible.

(i) Desarrollo de tecnologias mas limpias:

+ La proteccion ambiental deberia ser una caracteristica inherente de cualquier actividad de disefio de
procesos que realice el titular, ya que las técnicas incorporadas en las etapas més tempranas del disefio
resultan maés efectivas y mas econdémicas. Por ejemplo, se puede tener en cuenta el desarrollo de tecnolo-
gias més limpias a través de actividades y estudios de I&D. Como alternativa a las actividades internas,
también se puede optar por mantenerse al corriente y, cuando sea pertinente, encargar estudios a otros
operadores o institutos de investigacién activos en el campo pertinente.

(j) Evaluacion comparativa:

+ Realizar comparaciones sistemadticas y regulares con los puntos de referencia regionales, nacionales y
del sector, incluidos la eficiencia energética y las actividades de conservacion de la energia, la seleccién
de materiales de origen, las emisiones a la atmédsfera y los vertidos al agua —utilizando, por ejemplo, el
Registro de Emisiones y Transferencias de Contaminantes (PRTR)—, el consumo de agua y la generacién
de residuos.

EMS estandarizados y no estandarizados

Un EMS puede ser un sistema estandarizado o no estandarizado («personalizado»). La aplicacién y adhe-
rencia a un sistema estandarizado aceptado internacionalmente, como la norma EN ISO 14001:1996, puede
proporcionar una mayor credibilidad al EMS, especialmente cuando se somete a una verificaciéon externa
adecuada. EMAS proporciona una credibilidad adicional por la interaccién con el ptublico mediante la decla-
racién ambiental y el mecanismo para garantizar el cumplimiento de la legislacién ambiental pertinente.
Sin embargo, en principio, los sistemas no estandarizados pueden resultar igual de efectivos que los estan-
darizados, siempre y cuando se disefien y se apliquen correctamente.

Beneficios ambientales obtenidos

La aplicacién y adherencia al EMS concentra la atencién del titular en el rendimiento ambiental de la insta-
lacién. En particular, el mantenimiento y el cumplimiento de procedimientos claros de funcionamiento para
situaciones normales y anormales, asi como las lineas de responsabilidad relacionadas deberian garantizar
que las condiciones del permiso de la instalacién y otros objetivos y metas ambientales se cumplen en todo
momento.

Los sistemas de gestién medioambiental suelen garantizar la mejora continua del rendimiento ambiental
de la instalacion. Cuanto mas bajo sea el punto de partida, mas mejoras significativas se pueden obtener a
corto plazo. Si la instalacién ya posee un buen rendimiento ambiental global, el sistema ayuda al titular a
mantener el elevado nivel de rendimiento.
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Efectos cruzados

Las técnicas de gestién ambiental estan disefiadas para afrontar el impacto ambiental general, que es cohe-
rente con la perspectiva integrada de la Directiva IPPC.

Informacion operativa
No hay ninguna informacién especifica disponible.
Aplicabilidad

En general, los componentes que se han descrito en los apartados anteriores se pueden aplicar a todas
las instalaciones IPPC. El alcance (por ejemplo, el nivel de detalle) y la naturaleza del EMS (por ejemplo,
estandarizado o no estandarizado) suelen estar relacionados con la naturaleza, escala y complejidad de la
instalacién, asi como el alcance de la influencia que puede ejercer en el medio ambiente.

Aspectos econémicos

Resulta dificil determinar con precision los costes y beneficios econdémicos de la aplicacién y mantenimiento
de un buen EMS. A continuacién, se presentan varios estudios sobre esta cuestién. Sin embargo, los datos
que proporcionan estos estudios s6lo son ejemplos y los resultados obtenidos no son totalmente coherentes
entre si. Ademads, quizas no sean representativos de todos los sectores en la UE y, por lo tanto, deben tra-
tarse con precaucion.

Segtin un estudio sueco realizado en 1999, en el cual se incluyeron todas las empresas con certificado ISO y
registradas en el EMAS de Suecia (360 en total) y que obtuvo un indice de respuestas del 50 %, se pueden
extraer, entre otras, las siguientes conclusiones:

+ Los gastos que comporta la aplicacién y el mantenimiento de un EMS son elevados pero no excesivos, a
excepcién de las empresas muy pequenas. Se espera que estos gastos disminuyan en el futuro;

+ Un grado mayor de coordinacién e integracién de los EMS con otros sistemas de gestién se considera una
manera positiva de reducir costes;

+ La mitad de los objetivos y metas ambientales permiten recuperar la inversién en un afo gracias a los
ahorros en los costes y/o el aumento de los ingresos;

+ Los ahorros de costes més importantes se registraron en la reduccién de los gastos en energia, tratamien-
to de los residuos y materias primas;

+ La mayoria de empresas piensan que su posicién en el mercado ha quedado reforzada con la aplicacién
del EMS. Un tercio de las empresas afirma que sus ingresos han aumentado gracias al EMS.

En algunos Estados miembros, si una instalaciéon posee un certificado, se reducen los gastos de supervi-
sién.

Varios estudios demuestran que existe una relacién inversa entre el tamano de la empresa y el coste de
aplicar un EMS. Asimismo, también existe una relacion inversa similar para el periodo de recuperacion de
la inversién realizada. Ambos elementos implican una relacién coste beneficio menos favorable para la apli-
cacién de EMS en PYME en comparacion con empresas de mayores dimensiones. Segin un estudio suizo, el
coste medio de la construccion y el funcionamiento de un sistema ISO 14001 puede variar:

+ Entre una empresa de 1 a 49 empleados: de 64.000 francos suizos (44.000 EUR) para la construccién de
un EMS y 16.000 francos suizos (11.000 EUR) anuales para su funcionamiento;

+ Para un emplazamiento industrial con més de 250 empleados: de 367 000 francos suizos (252.000 EUR)
para la construccién de un EMS a 155.000 francos suizos (106.000 EUR) anuales para su funcionamiento.

Estas cifras medias no representan necesariamente el coste real de un emplazamiento industrial determi-
nado, ya que este coste también depende en gran medida del nimero de elementos significativos (contami-

nantes, consumo energético, etc.) y la complejidad de los problemas a estudiar.

Un estudio reciente, realizado en Alemania (Schaltegger, Stefan y Wagner, Marcus, Umweltmanagement in
deutschen Unternehmen - der aktuelle Stand der Praxis, febrero de 2002, pag. 106), presenta los siguientes
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costes de EMAS para distintas sucursales. Cabe destacar que estas cifras son mucho mas bajas que las del
estudio suizo mencionado mas arriba, con lo cual queda confirmada la dificultad de determinar los costes
reales de un EMS.

Costes de la construcciéon (EUR):

Minimo: 18.750
Méximo: 75.000
Medio: 50.000
Costes de la validacién (EUR):
Minimo: 5.000
Méximo: 12.500
Medio: 6.000

Un estudio realizado por el Instituto Aleman de Emprendedores (Unternehmerinstitut/Arbeitsgemeinschaft
Selbstandiger Unternehmer UNI/ASU, 1997, Unmweltmanagementbefragung - Oko-Audit in der mittelstin-
dischen Praxis - Evaluierung und Ansitze fur eine Effizienzsteigerung von Umweltmanagementsystemen
in der Praxis, Bonn.) proporciona informacion sobre los ahorros medios anuales que proporciona el EMAS
y el tiempo de recuperacién medio de la inversién. Por ejemplo, si el coste de aplicacién es de 80 000 EUR,
los ahorros medios anuales alcanzan los 50 000 EUR, y el tiempo de recuperaciéon econémica es de un afno y
medio, aproximadamente. Los costes externos de la verificacién del sistema se pueden estimar a partir de
las indicaciones publicadas por el Foro de Acreditacién Internacional (International Accreditation Forum,
http://www.iaf.nu).

Motivo principal para su aplicacion
Los sistemas de gestiéon medioambiental pueden proporcionar distintas ventajas como, por ejemplo:

* Mejora de la comprension de los aspectos ambientales de la empresa;

* Mejora de la base para la toma de decisiones;

+ Aumento de la motivacién del personal;

* Oportunidades adicionales para la reduccion de costes de funcionamiento y mejora de la calidad del pro-
ducto;

* Mejora del rendimiento ambiental;

* Mejora de la imagen de la empresa;

* Reduccién de los costes derivados de las responsabilidades, seguros y no cumplimiento;

* Mayor atractivo para los empleados, clientes e inversores;

+ Mayor confianza en las autoridades reglamentarias, que podria comportar menos descuidos con la nor-
mativa;

* Mejora de la relacién con los grupos ecologistas.

Instalaciones de ejemplo

Las caracteristicas que se describen en los puntos anteriores (a) a (e) son elementos de la norma EN ISO
14001:1996 y del Esquema Comunitario de Gestién y Auditoria Medioambientales (EMAS), mientras que
las caracteristicas de la (f) a la (g) son especificas del EMAS. Estos dos sistemas estandarizados se aplican
en varias instalaciones IPPC. A modo de ejemplo, en julio de 2002, se registraron en el EMAS 357 organi-
zaciones del sector quimico y de productos quimicos de la UE (c6digo NACE 24), la mayoria de las cuales
gestionan plantas IPPC.

En el Reino Unido, la Agencia Ambiental de Inglaterra y Gales (Environment Agency of England and Wales)
realizd, en 2001, un estudio entre las empresas reguladas segun la IPC (precursor de la IPPC). Segun los
resultados obtenidos, un 32 % de los encuestados poseian un certificado ISO 14001 (correspondiente al 21
% de todas las instalaciones IPC), y un 7 % estaban registradas en EMAS. Todas las cementeras del Reino
Unido (en torno a 20) poseen un certificado ISO 14001 y la mayoria estan registradas en EMAS. En Irlanda,
donde el establecimiento de un EMS (no necesariamente de naturaleza estandarizada) requiere licencias
IPC, unas 100 de cada 500 instalaciones, aproximadamente, han establecido un EMS de conformidad con la
norma ISO 14001, mientras que las 400 instalaciones restantes han optado por un EMS no estandarizado.

25



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

Bibliografia de referencia

(Reglamento (CE) nimero 761/2001 del Parlamento Europeo y el Consejo que permite la participacién
voluntaria de las organizaciones en un Esquema Comunitario de Gestién y Auditoria Medioambientales
(EMAS), OdJ L 114, 24/4/2001, http://europa.eu.int/comm/environment/emas/index_en.htm)

(EN ISO 14001:1996, http://www.iso.ch/iso/en/is09000-14000/is014000/is014000index.html; http://www.
tc207.org)

1.5 MTD comunes

Para entender el contenido de este capitulo, el lector debera tener en consideracién el prefacio de este do-
cumento y, en particular, el apartado 5 del prefacio, «Cémo entender y utilizar el presente documento». Las
técnicas y niveles asociados de emisién y/o consumo o variaciones de los niveles que se presentan en este
capitulo han sido evaluados con un proceso iterativo siguiendo las siguientes etapas:

* Determinar las cuestiones ambientales clave para el sector;

+ examinar las técnicas mas relevantes para hacer frente a estas cuestiones clave;

* Determinar los mejores niveles de rendimiento ambiental a partir de la informacién disponible en la
Unién Europea y a escala mundial,

* Examinar las condiciones bajo las cuales se consiguen estos niveles de rendimiento, como los costes y
efectos cruzados, y los motivos principales para la aplicacién de las técnicas;

+ Seleccionar las mejores técnicas disponibles (MTD) y los niveles asociados de emisién y/o consumo del
sector en un sentido general, todos ellos de conformidad con el apartado 11 del articulo 2 y el anexo IV
de la Directiva.

La evaluacién de expertos de la Oficina Europea IPPC y el Grupo de Trabajo Técnico (GT) pertinente ha des-
empefniado un papel crucial en estas etapas y en el modo de presentar la informacion en este documento.

De acuerdo con esta evaluacion, las técnicas y, en la medida de lo posible, los niveles de emisién y consumo
asociados con el uso de MTD que se presentan en este capitulo se consideran adecuados para el sector en
conjunto y, en muchos casos, son un indicador del rendimiento actual de algunas instalaciones del sector.
Los niveles de emisién o consumo «asociados a las mejores técnicas disponibles» que se presentan en este
capitulo se deben interpretar como el rendimiento ambiental que se puede anticipar como resultado de la
aplicacién, en el sector, de las técnicas descritas, teniendo en cuenta el equilibrio entre los costes y las ven-
tajas inherentes a la definicion de MTD. Sin embargo, estos niveles de emisién o consumo no son valores
limite y no se deben considerar como tales. En algunos casos, técnicamente puede ser posible alcanzar unos
niveles mejores de emisién o consumo, pero, a causa de los costes o los efectos cruzados que implica, no se
consideran MTD adecuadas para el sector en conjunto. A pesar de ello, estos niveles se pueden considerar
justificados en casos mas especificos, en los cuales se contemplen motivaciones especiales.

Los niveles de emisién y consumo asociados con el uso de MTD se deben valorar junto con cualquier condi-
ci6n de referencia especificada (por ejemplo, los periodos para determinar los promedios).

El concepto de «niveles asociados a MTD» que se describe més arriba se debe distinguir del término «nivel
alcanzable» que se utiliza en otros apartados de este documento. Cuando un nivel se describe como «alcan-
zable», utilizando una técnica o combinacién de técnicas concretas, se debe interpretar que dicho nivel se
puede alcanzar durante un periodo de tiempo sustancial en una instalacion o proceso con un mantenimiento
y funcionamiento correctos utilizando las técnicas especificadas.

En los casos en los que hay informacién disponible, se han incluido datos sobre los costes junto con la des-
cripcion de las técnicas presentadas en el capitulo anterior. Estos datos indican aproximadamente la mag-
nitud de los costes que comporta cada técnica. Sin embargo, el coste real de aplicar una técnica dependera
en gran medida de la situacién concreta en relacién, por ejemplo, con los impuestos, los pagos y las carac-
teristicas técnicas de la instalacién en cuestién. En este documento no se pueden evaluar detalladamente
los factores especificos de cada emplazamiento. Cuando no hay informacién disponible sobre los costes, las
conclusiones sobre la viabilidad econémica de las técnicas se han extraido a partir de las observaciones de
las instalaciones existentes.
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Las MTD generales que se incluyen en este capitulo pretenden ser un punto de referencia para evaluar el
rendimiento actual de una instalacion existente o para valorar una propuesta para una nueva instalacion.
De este modo, las MTD pueden ayudar a determinar las condiciones «basadas en MTD» més adecuadas para
cada instalacién o contribuir a la hora de elaborar normas vinculantes generales dentro del apartado 8 del
articulo 9. Se prevé que las nuevas instalaciones se puedan disefiar para funcionar con unos niveles iguales
o superiores a los niveles generales asociados a las MTD que se presentan en este documento. También se
considera que las instalaciones existentes podrian alcanzar los niveles generales asociados a las MTD o
superarlos, dependiendo de la viabilidad técnica y econdmica de las técnicas en cada caso.

A pesar de que los documentos de referencia de MTD no determinan estandares legalmente vinculantes,
pretenden proporcionar informacién orientativa para el sector, los Estados miembros y el sector publico
sobre los niveles de emision y consumo alcanzables cuando se utilizan las técnicas especificadas. Los valores
limite adecuados para cada caso concreto se deberan establecer teniendo en cuenta los objetivos de la Direc-
tiva IPPC y las consideraciones locales.

1.5.1 MTD comunes para las industrias LVIC-AAF

Para procesos de produccién especificos, se considera MTD aplicar las MTD concretas que se especifican en
cada apartado.

Se considera MTD realizar auditorias de energia regulares en toda la instalacién de produccién (véase el
apartado 1.4.8).

Se considera MTD controlar los parametros de rendimiento clave y establecer y mantener balances de masa
(véanse los apartados 1.4.6 y 1.4.8) para:

* nitrégeno;
- PO,

+ vapor;

+ agua,

+ CO,.

Se considera MTD minimizar las pérdidas de energia mediante (véase el apartado 1.4.3):

+ En general, evitar la reduccion de presién del vapor de agua si no se va a utilizar la energia producida;

+ Configurar el sistema de vapor para minimizar la generacién de exceso de vapor de agua;

+ Utilizar el exceso de energia térmica en la instalacién o fuera de la planta;

+ Como ultima opcién, utilizar el vapor de aguapara generar sblo energia eléctrica, si los factores locales no
permiten aprovechar el exceso de energia térmica ni en la instalacién ni fuera de la planta.

Se considera MTD mejorar el rendimiento ambiental de la instalacién de produccién combinando las si-
guientes técnicas:

* Reciclaje o redireccién de los flujos masicos (para consultar ejemplos, véanse los apartados 1.4.1 y
1.4.2);

+ Compartir el equipo de manera eficiente (para consultar un ejemplo, véase el apartado 1.4.1);

+ Aumentar la integracién del calor (para consultar un ejemplo, véase el apartado 1.4.1);

* Precalentar el aire de combustién (véase el apartado 1.4.8);

+ Mantener la eficiencia del intercambiador de calor (véase el apartado 1.4.8);

* Reducir los volumenes y cargas de aguas residuales reciclando los condensados, las aguas de proceso y
las aguas de lavado (para consultar un ejemplo, véase el apartado 1.4.1);

+ Aplicar sistemas de control del proceso avanzados (véase el apartado 1.4.8);

+ Mantenimiento (para consultar ejemplos, véanse los apartados 1.4.4 y 1.4.5).
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1.5.2 MTD para la gestion ambiental

Hay distintas técnicas de gestién ambiental que se consideran MTD. El ambito de aplicacién (por ejemplo,
nivel de detalle) y la naturaleza del EMS (por ejemplo, estandarizado o no estandarizado) dependeran ge-
neralmente de la naturaleza, magnitud y complejidad de la instalacién, asi como el alcance de los impactos
ambientales que pueda originar.

Se considera MTD aplicar y adherirse a un Sistema de Gestion Medioambiental (EMS) que posea, depen-
diendo de las circunstancias individuales, las siguientes caracteristicas (véase el apartado 1.4.9):

* Definicién de una politica ambiental para la instalacién por parte de la alta direccién (el compromiso de
la alta direccién se considera una condicién previa para la aplicacion correcta de las demas funciones del
EMS);

+ Planificacién y establecimiento de los procedimientos necesarios;

+ Aplicacién de los procedimientos, prestando una atencién especial a los siguientes aspectos:

- estructura y responsabilidad,;

- ormacién, concienciacién y competencia;

- comunicacion;

- participacién de los empleados;

- documentacion;

- control eficiente del proceso;

- programa de mantenimiento;

- preparacién y respuesta ante emergencias;

- proteccién del cumplimiento de la legislacion ambiental.

+ Comprobacién y acciones correctivas, prestando una atencién especial a los siguientes aspectos:

- Seguimiento y medicién (véase también el documento de referencia sobre Control de las Emisiones);

- Acciones correctivas y preventivas;

- Mantenimiento de los registros;

- Auditoria interna independiente (cuando sea factible) para determinar si el EMS se adecua a los arre-
glos planificados y se ha aplicado y mantenido correctamente.

+ Revisién de la alta direccion.

Ademas, hay tres puntos mas que pueden complementar los pasos anteriores y se consideran medidas de
apoyo. Sin embargo, generalmente, no son indispensables para que la técnica sea coherente con las MTD.
Estos tres pasos adicionales son:

+ Examen y validacién del EMS y el proceso de auditoria a través de un organismo de certificacién acredi-
tado o un verificador de EMS externo;

+ Elaboracién y publicacién (y posiblemente validacién externa) de una declaracién ambiental regular que
describa todos los aspectos ambientales significativos de la instalacién y permita realizar una compara-
cién afio tras afio con los objetivos y metas ambientales fijados, asi como con los puntos de referencia del
sector, segin corresponda;

+ Aplicacién y cumplimiento de un sistema voluntario aceptado internacionalmente, como el EMAS y la
norma EN ISO 14001:1996. Este paso voluntario podria aumentar la credibilidad al EMS. El EMAS en
particular proporciona una mayor credibilidad, ya que engloba todas las caracteristicas descritas en los
puntos anteriores. Sin embargo, en principio, los sistemas no estandarizados pueden resultar igual de
efectivos siempre y cuando se elaboren y se apliquen correctamente.
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2.1 Informacion general

Actualmente, en torno a un 80 % del amoniaco que se produce en todo el mundo se utiliza como fuente de
nitrégeno para fabricar fertilizantes, mientras que el 20 % restante se emplea en distintas aplicaciones
industriales, como la produccién de plasticos, fibras, explosivos, hidracina, aminas, amidas, nitrilos y otros
compuestos orgdnicos de nitrégeno que sirven de productos intermedios en la fabricacién de tintes y pro-
ductos farmacéuticos. Entre los productos inorganicos que se fabrican a partir del amoniaco destacan el
4cido nitrico, la urea y el cianuro de sodio. El amoniaco también se utiliza en medidas de proteccién para el
medio ambiente, por ejemplo, para eliminar los NO_de los gases de combustién. El amoniaco liquido es un
disolvente destacado y también se utiliza como refrigerante.

En 2003, la capacidad mundial de produccién de amoniaco alcanzd los 109 millones de toneladas. La mayor
parte de esta capacidad se encontraba en las regiones que se enumeran a continuacién [2, IFA, 2005]:

+ Asia (46 % de la capacidad mundial);

+ Europa del Este y Asia central (14 %);

* América del Norte (11 %);

+ Europa occidental (9 %), en comparacién con el 13 % que se registrd en 1988;
* Oriente Proximo (7 %);

* América Latina (6 %);

* Europa central (4 %);

« Africa (1 %);

* Oceania (1 %).

En 1974, en los paises en vias de desarrollo se concentraba un 27 % de la capacidad mundial de produccion
de amoniaco. En 1998, este porcentaje habia aumentado hasta un 51 %. En estos paises, el amoniaco se
utiliza para producir urea para el cultivo de arroz.

Una planta moderna de produccién de amoniaco suele contar con una capacidad de entre 1000 y 2000 t/d,
mientras que las plantas mas nuevas pueden alcanzar hasta 2200 t/d. En la Unién Europea, el sector del
amoniaco produce aproximadamente 11 millones de toneladas de amoniaco al afio (2001) en unas 50 plan-
tas. En la Tabla 2.1 se puede consultar méas informacién sobre la ubicacién de estas plantas, asi como su
capacidad, antigiiedad y tipo de materias primas que utilizan.

Con el aumento del precio de las materias primas y la dura competencia del mercado, muchos productores
han optado por renovar o modernizar sus instalaciones, mas antiguas y menos eficientes, para que conti-
nten siendo competitivas. En la mayoria de proyectos de renovacién realizados, se aument6 ligeramente la
capacidad de produccién, puesto que parte de la maquinaria original estaba sobredimensionada y sélo fue
necesario eliminar obstaculos especificos que no acarreaban un gasto excesivo. Dado que las posibilidades
de mercado para una empresa no aumentan de 1000 a 1500 t/d sino que mejoran paulatinamente, este in-
cremento moderado de la capacidad comporta un menor riesgo y resulta mas econémico que construir una
planta nueva.

Para obtener mas informacién sobre la integracién de la producciéon de amoniaco con otros procesos de pro-
duccién, consulte el Capitulo 1.
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Tabla 2.1: Instalaciones de produccion de amoniaco en la Unién Europea. Basado en [3, Comision

Europea, 1997]

Ubicacion
AT Linz
Amberes
L1 Tertre
CZ Litvinov
EE Kothla-Jarve
Grandpuits
Rouen
FR Gonfreville
Pardies
Ottmarsheim
Ludwigshafen
Koln
Brunsbiuttel
DE
Lutherstadt
Wittenberg
Gelsenkirchen
Salénica
121 Nea Karvali
HU Pétfiirdo
Ferrara
- Nera Montoro
LT Jonava
LV Krievu sala
Geleen
WL Sluiskil
Pulawy
Police
PL Kedzierzyn
Wiloclawek
Tarnéw
PT Barreiro
Sabinanigo
ES Palos
Puertollano
SK Sala Nad Vahom
Billingham,
Cleveland
UK Severnside
Ince, Cheshire
Hull
NG Gas natural
Ren. Renovada

Empresa

AMI

BASF
Kemira GrowHow
Chemopetrol
Nitrofert
Grande Paroisse
Grande Paroisse
Yara
Yara
Pec Rhin-BASF
BASF

Innovene

Yara
SKW Piesteritz

Ruhr O1 GmbH

EKO Chemicals A.E.
Phosphoric Fert Industry
Nitrogénmiuvek Rt.
Yara
Yara
Achema
Gazprom
DSM Agro BV

Yara

Zaklady Azotowe Pulawy
POLICE
ZAK
ANWIL
ZAK

Quimigal Adobos, S. A.
Energia e Industrias
Aragonesas
Fertiberia, S. A.

Fertiberia, S. A.
Duslo
TERRA Nitrogen
TERRA Nitrogen

Kemira GrowHow
Kemira GrowHow

(t/d)
1000
520
1800
1200
1150
500
1150
1150
1000
450
650
1200/1360
900

2000
2 x 1650

1250

400
400
1070
1500
400
1400
1770
1360/1360
C: 900
D: 1500
E: 1750
2 x 1340
2x 750
500
750
530
900

40

1130
600
1070

1150(c)

2 x 400
1050
815

Capacidad Primera

renovacion
1974
1967
1991
1968
1972
1979
1970
1969
1969
1961

1967 — 1968

1971/1982
1969 — 1970

1978
1974 — 75

1973

1966/1976
1986
1975
1977
1970
1978

1971/1984
1971
1984
1987
1966
1985
1954
1972
1964
1984

1925

1976
1970
1990

1977

1988
1970
1989

(a) Residuos de la unidad de reduccién de la viscosidad, residuos de vacio
(b) Procedente de otra instalacién
(c) Capacidad nominal, actual ~1500
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Estado

Ren. 1987 — 1990

Ren. 1996/04

Ren.

Ren. 1996

Ren.
Ren. 1989

Ren.

Ren.

Ren. planificada

Ren. 1980/95

Ren. 1986/89
Ren. 1988/92

Ren.

Materia
prima
NG
NG

NG
NG
NG
NG
NG
NG
NG/hidrégeno
NG
NG
NG
Residuos de
vacio

NG

Residuos de
vacio
Nafta

NG
NG
NG
NG
NG

NG
NG
NG
NG
NG
NG
NG
NG
NG
Residuos®

H,y N, (b)
NG
NG
NG
NG
NG

NG
H,yN,®
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2.2 Procesos y técnicas aplicados

Nota: los parametros de proceso que se presentan en los siguientes apartados, como las temperaturas y
presiones, pueden variar en casos especificos.

2.2.1 Vision general
El amoniaco se sintetiza a partir de nitrégeno e hidrégeno mediante la siguiente reaccion:
N, + 3H, <= 2NH,

La mejor fuente de nitrégeno es el aire atmosférico. Por su parte, el hidrégeno necesario se puede obtener de
distintas materias primas, pero actualmente se deriva principalmente de combustibles fésiles. Dependiendo
del tipo de combustible fosil, se suelen aplicar dos métodos principales para producir el hidr6geno necesario
para la fabricacién de amoniaco: el reformado con vapor o la oxidacién parcial.

Para obtener una descripcién detallada del reformado convencional con vapor, consulte el apartado 2.2.3.
Para obtener una descripcién detallada de la oxidacién parcial, consulte el apartado 2.2.4.

Si desea consultar mas informacién sobre el reformado convencional con vapor avanzado, los procesos con
reformado primario reducido y el reformado autotérmico con intercambiador de calor, dirijase a los aparta-
dos, 2.4.1.,2.4.2. vy 2.4.3. Asimismo, para obtener una descripcién de la produccién de amoniaco mediante
electrolisis acuosa, consulte el apartado 2.4.26.

Como se puede apreciar en la Tabla 2.2 en la actualidad en torno a un 80 % de la capacidad mundial de
produccion de amoniaco se obtiene mediante el proceso de reformado con vapor. El alto nivel de integracién
del proceso, el disefo innovador de la maquinaria y los catalizadores mejorados son las principales caracte-
risticas de las instalaciones de produccion de amoniaco actuales.

Tabla 2.2: Procesos y materias primas aplicados en la produccion de amoniaco. La tercera columna
muestra el porcentaje pertinente de la capacidad mundial (1990). [3, Comisién Europea, 1997]

Porcentaje de la

Materia prima Proceso ek e el
Gas natural Reformado con vapor 77 %
Nafta, LPG, gas de refineria Reformado con vapor 6 %
Fracciones de hidrocarburos pesados Oxidacién parcial 3%
Coque, carbon Oxidacién parcial 13,5 %
Agua Electrolisis acuosa 0,5 %

La evolucion del proceso de oxidacién parcial en las instalaciones integradas ha sido limitada. En estos
momentos, las plantas suelen utilizar una mezcla de técnicas que ofrecen distintos licenciantes realizadas
por el contratista seleccionado. Los consumos energéticos que se muestran en la Tabla 2.3 sugieren que,
en comparacion con el proceso de reformado con vapor, la eficiencia energética de los procesos de oxidacién
parcial todavia se puede mejorar.

Tabla 2.3: Diferencias de costes y demandas de energia total en la produccion de amoniaco. [3, Comision
Europea, 1997]

L e st Proceso Consumo energético primario Invergi(‘)n
neto GJ/t NH, (LHV) relativa
Gas natural Reformado con vapor 28+ 1
Hidrocarburos pesados Oxidacién parcial 38 1,5
Carb6n Oxidacién parcial 48 2-3

* Mejores resultados

31



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

2.2.2 Resultado de la produccion de amoniaco
2.2.2.1 Amoniaco

La produccién de una instalacién de amoniaco de una sola corriente, linea suele variar entre 1000 y 1500
t/d (300 000 — 500 000 t/a) [1, EFMA, 2000]. Si no se utiliza, el producto se conserva en depdsitos de alma-
cenamiento.

Dentro del amoniaco anhidro comercial se pueden distinguir dos grados de pureza:

* Amoniaco anhidro min. 99,7 % peso, contenido de agua aproximado 0,2 % peso;
* Amoniaco anhidro min. 99,9 % peso.

2.2.2.2 Dioxido de carbono

El di6xido de carbono se produce como consecuencia de una conversion estequiométrica y se puede recuperar
para utilizarlo posteriormente como materia prima en una planta de producciéon de urea, en la produccién
de fertilizantes (proceso ODDA) y/o en la produccién o licuefaccién de metanol, en el sector de las bebidas
o como gas refrigerante en reactores nucleares. Sin embargo, el exceso de CO, del proceso se debe liberar
inevitablemente al medio.

La produccién de diéxido de carbono en el reformado con vapor/aire de gas natural oscila entre 1,15 y
1,40 kg/kg de NH,_, dependiendo del grado de reformado con aire (las cifras no incluyen el diéxido de carbono
que contienen los gases de combustién). Con los procesos de reformado con intercambiador de calor se puede
obtener una fraccién molar de CO,/NH, de 0,5 (relacién en peso de 1,29), es decir, la relacién estequiométri-
ca para la produccién de urea.

En la oxidacion parcial de aceites residuales, la produccién de CO, varia entre 2 y 2,6 kg/kg de NH,, de-
pendiendo de la proporcién de C/Hde la materia prima [1, EFMA, 2000].

2.2.2.3 Azufre

Con los procesos de oxidacién parcial, entre un 87 % y un 95 % del contenido de azufre de la alimentacién al
gasificador se recupera en una unidad Claus.

2.2.2.4 Vapor de agua

El disefio de los procesos modernos de reformado con vapor se puede adaptar para no exportar vapor o bien
para exportar cierta cantidad de vapor cuando esta caracteristica favorezca el balance energético del vapor
de agua de presién baja/media de la instalacién. El vapor en exceso se suele producir en los procesos de re-
formado cuyo compresor de aire de proceso funciona con una turbina de gas y en los casos en que la energia
eléctrica se utiliza para los compresores principales y se puede exportar.

Los procesos con reformado primario calentado con gas se pueden disefiar para no exportar vapor de agua,
aunque es necesario importar cierta cantidad de energia o disponer de un suministro de vapor para accionar
la turbina de gas.

En el proceso de oxidacion parcial, se producira un déficit de vapor. si todos los compresores funcionan con
vapor

2.2.3 Reformado convencional con vapor

La Figura 2.1. presenta una visién general de un proceso de reformado convencional con vapor. Las etapas
del proceso se describen en los apartados que se incluyen a continuacién.
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Figura 2.1: Produccién de NH, mediante reformado convencional con vapor. [1, EFMA, 2000]
2.2.3.1 Desulfuracion
El catalizador utilizado en el proceso de reformado con vapor es muy sensible a los compuestos de azufre
que, por lo tanto, se deben reducir hasta alcanzar una concentracion menor a 0,15 mg de S/Nm? en el gas
de alimentacién. Para ello, el gas de alimentacién se precalienta entre 350 °C y 400 °C. A continuacion, los
compuestos de azufre se hidrogenan a H,S, normalmente aplicando un catalizador de cobalto-molibdeno y

finalmente se adsorben en 6xido de zinc granulado (R = grupo alquil):

R-SH + H, - H,S + RH
H,S + Zn0 — ZnS + H,0

El hidrégeno necesario para la reacciéon se suele reciclar de la seccion de sintesis de la instalacion.

2.2.3.2 Reformado primario

El indice de conversién de hidrocarburo en el reformador primario de una planta de reformado convencional
con vapor se sitia en torno al 60 %. En conjunto, la reaccién es muy endotérmica:

CH, + H,0 — CO + 3H, AH, = 206 kJ/mol

El gas procedente del desulfurizador se mezcla con vapor de agua y la mezcla precalentada se introduce en
el reformador primario a una temperatura de entre 400 °C y 600 °C.

El reformador primario esta formado por un gran nimero de tubos llenos de catalizador. En algunas plantas

nuevas o modernizadas, la mezcla de vapor precalentado y gas atraviesa un pre-reformador adiabatico y, a
continuacién, se vuelve a calentar en la seccién de conveccidn.
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El vapor aplicado a la fraccién molar de carbono (proporcién S/C) suele ser de 3,0. Sin embargo, la relacién
optima depende de varios factores, como la calidad de la materia prima, la recuperaciéon del gas de purga, la
capacidad del reformador primario, el funcionamiento catalitico y el balance de vapor de la planta. En las
plantas nuevas, la relacién 6ptima S/C puede ser menor de 3,0.

El calor para el proceso de reformado primario se suministra quemando gas natural u otro combustible
gaseoso en los quemadores de una cidmara radiante con tubos llenos de catalizador.

Aproximadamente la mitad del calor se emplea en la reaccién de reformado, mientras que el resto perma-
nece en el gas de combustién y se utiliza en la seccién de conveccién del reformador para precalentar varias

corrientes de proceso.

@ 1NN

e

Figura 2.2: Ejemplo de una seccion radiante de un reformador y un reformador secundario © colector
de entrada, @ quemadores, ® tuberias del reformador, ® colector de salida, ® entrada de aire de

proceso, ® lecho catalizador, @ salida de gas . [12, Uhde, 2004].

2.2.3.3 Reformado secundario

El objetivo principal del reformado secundario es anadir el nitrégeno necesario para la sintesis y para com-
pletar la conversién de la alimentacién de hidrocarburo. Para ello, se efectiia una combustién interna de
parte del gas de reaccién antes de que atraviese los catalizadores que contienen niquel y, de este modo, se

obtiene el calor de reaccién y la temperatura necesarios.

El aire de proceso se comprime y se calienta en la seccién de conveccion del reformador primario hasta al-
canzar entre 500 °C y 600 °C. Como resultado, el contenido de metano se reduce a un porcentaje residual de
entre 0,2 % y 0,3 %. La reacciéon se produce de manera adiabatica, con lo cual se obtiene una temperatura
de salida del gas de unos 1000 °C. El calor se elimina en una caldera de vapor de calor residual, un sobre-
calentador/caldera o una caldera/precalentador, donde el gas se enfria hasta unos 330 — 380 °C aproxima-

damente.
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2.2.3.4 Conversion catalitica

El gas de proceso del reformador secundario contiene entre un 12 % y un 15 % de CO (gas seco). La mayor
parte de este CO se convierte en CO, y H, en la seccién catalitica a través de esta reaccién:

CO+H,0 <= CO, + H, AHO = - 41 kd/mol

La reaccién se produce en dos etapas, con una eliminacién de calor intermedia. En la primera etapa, el gas
de proceso atraviesa un lecho de catalizador de 6xido de hierro/6xido de cromo a 350 — 380 °C, seguido de un
catalizador de 6xido de cobre/6xido de zinc a 200 — 220 °C aproximadamente. El contenido final de CO resi-
dual en el gas oscila entre 0,2 % y 0,4 %. Si se continda investigando en esta direccién, se podria conseguir
una conversion catalitica isotérmica en una sola etapa con refrigeracién interna del gas de proceso mediante
tuberias de refrigeracién que atraviesen las capas de catalizador.

Condensados del proceso. El gas que sale del reactor catalitico de baja temperatura se enfria y, después
de condensar y eliminar la mayor parte del exceso de vapor, se envia a un sistema de eliminacién de CO.,,.
Este paso es necesario para prevenir la dilucién del disolvente de eliminacién de CO, y mantener un correcto
balance de equilibrio . Los condensados con un contenido aproximado de entre 1500 y 2000 ppm de amonia-
co y de 800 a 1200 ppm de metanol se pueden reciclar en el proceso de distintas maneras. El calor que se
desprende durante la refrigeracién y condensaciéon se puede aprovechar para varios procesos, por ejemplo,
para regenerar la solucién de depuracién del CO,, para hacer funcionar una unidad de refrigeracién por
absorcién o para precalentar el agua de alimentacion de la caldera.

2.2.3.5 Eliminacion del CO,

Esta etapa del proceso elimina el CO, del gas de reaccién, cuya cantidad equivale a casi todo el carbono in-
troducido como gas de alimentacién en el proceso . El contenido de CO, residual suele variar entre 50 y 3000
ppmv. El CO, se elimina mediante un proceso de absorcién quimica o fisica. Los disolventes que se utilizan
en los procesos de absorcion quimica suelen ser soluciones aminas acuosas, por ejemplo, monoetanolamina
(MEA), metil-dietanolamina activada (aMDEA) o soluciones de carbonato potasico caliente. Para los proce-
sos de absorcion fisica se suelen utilizar dos disolventes distintos: glicol-dimetiléter (Selexol) y carbonato de
propileno.El proceso MEA requiere una elevada energia de regeneracién. En la Tabla 2.4 se puede consultar
informacion general sobre este proceso.

Otro proceso emergente en este ambito es la adsorcién con modulacién de presion (PSA), que permite com-
binar en una sola etapa el proceso clasico de eliminacién de CO, y la metanizacién (siguiente etapa del
proceso). Este método resulta adecuado cuando la pureza del CO, es poco relevante. Sin embargo, cuando se
desee obtener CO, puro como producto, se puede optar por una depuracion clasica con disolvente del efluen-
te gaseoso de baja presién del PSA para recuperar el CO,.
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Tabla 2.4: Visién general de algunos procesos de eliminacién de CO,. [4, Comisién Europea, 2000]

e o Gl Disolvente/reactivo + aditivos L el il sl
proceso (ppm)
Sistemas de absorcion fisica
Purisol (NMP) N-metil-2-pirrolidona Menos de 50
Rectisol Metanol Menos de 10
Fluorsolv Carbonato de propileno En funcién de la presion
Selexol Polietileno glicol-dimetiléter En funcién de la presion
Procesos con reactivos quimicos
MEA Agua/monoetanolamina (20 %) Menos de 50
MEA dopada Agua/MEA (25 — 30 %) + inhibidores de corrosiéon Menos de 50
Benfield Agua/K,CO, (25 — 30 %) + DEA, etc. 500 — 1000
Vetrocoke Agua/K,CO, + As O, + glicina 500 — 1000
Catacarb Agual/K,CO, (25 — 30 %) + aditivos 500 — 1000
Lurgi Agua/K,CO, (25 — 30 %) + aditivos 500 — 1000
Carsol Agua/K,CO, + aditivos 500 — 1000
Flexsorb HP Agua/K,CO, dopado con amina 500 — 1000
Alkazid Agua/K,-metilaminopropionato Segun convenga
DGA Agual/diglicolamina (60 %) Menos de 100
MDEA Agua/metil dietanolamina (40 %) + aditivos 100 — 500
Sistemas hibridos
Sulfinol Sulfonas/DIPA Menos de 100
TEA-MEA Trietanolamina/monoetanolamina agua/sulfolano/MDEA  Menos de 50

2.2.3.6 Metanizacion

Las pequeias cantidades de CO y CO, que permanecen en el gas de sintesis pueden envenenar el cataliza-
dor de sintesis del amoniaco y, por lo tanto, se deben eliminar. El proceso méas habitual es la conversién en
CH, mediante hidrogenacién en el metanizador:

CO + 3H, — CH, + H,0 — AH = -206 kJ/mol
CO, + 4H, — CH, + 2H,0 AH = -165 kJ/mol

Estas reacciones se producen a una temperatura de unos 300 °C en un reactor lleno de un catalizador a base
de niquel. La concentracion residual de estos 6xidos de carbono no suele alcanzar los 10 ppmv. A pesar de
que el metano no participa en la reaccién de sintesis, el agua que se forma se debe eliminar antes de que lle-
gue al convertidor. Para ello, se realiza un proceso de refrigeracién, seguido de una etapa de condensacion,
que se aplica después del metanizador y, por ultimo, una etapa de condensacién/absorcién del amoniaco
producto, que se lleva a cabo en el circuito o en una unidad de secado del gas de reposicion.

2.2.3.7 Compresion

En las instalaciones modernas de producciéon de amoniaco se utilizan compresores centrifugos para presu-
rizar el gas de sintesis hasta conseguir el nivel necesario (100 — 250 bar, 350 — 550 °C) para la sintesis del
amoniaco. En algunos casos, se emplean tamices moleculares después de la etapa de compresién inicial
para eliminar las ultimas trazas de H,O, CO y CO, del gas de sintesis. Los compresores suelen funcionar
con turbinas de vapor que aprovechan el vapor obtenido del exceso de calor de proceso. Durante la etapa
de compresién, una pequena cantidad de condensado, que todavia contiene amoniaco, se elimina del gas de
sintesis. Adema4s, los aceites lubricantes del equipo mecanico, que se suelen eliminar en los separadores de
aceite/agua, también les pueden contaminar.

2.2.3.8 Sintesis de NH,

La sintesis del amoniaco se produce en un catalizador de hierro con una presién que suele variar entre 100
y 250 bar y una temperatura de entre 350 y 550 °C:
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N, + 3H, <> 2NH, AH, = -46 kJ/mol

Solamente entre un 20 % y un 30 % del gas de sintesis se convierte en amoniaco en un solo paso, puesto
que las condiciones de equilibrio son poco favorables. El gas sin reaccionar se recicla después de eliminar el
amoniaco que se haya formado. A continuacién, se afiade gas de sintesis nuevo al circuito.

A medida que avanza la reaccién de sintesis exotérmica, el volumen se reduce y, por lo tanto, aumenta la
presién y disminuye la temperatura, factores que favorecen la reaccion. La temperatura del catalizador se
debe controlar, ya que el calor de la reaccién con el equilibrio y velocidad de reaccién necesarios producen un
aumento de la temperatura. Para controlar la temperatura, se puede recurrir a una técnica que consiste en
subdividir el catalizador en distintas capas. Entre estas capas, los gases se enfrian directamente, afiadiendo
gas de sintesis refrigerado, o indirectamente, generando vapor. Existen distintos disefios de convertidor que
permiten aplicar esta técnica.

Para condensar el amoniaco en el circuito, la refrigeracién con agua o aire no permite alcanzar una concen-
tracién suficientemente reducida de amoniaco en la entrada. Por este motivo, el amoniaco se vaporiza para
enfriar el gas. Los vapores de amoniaco se licuan mediante un compresor de refrigeraciéon. Las distintas
configuraciones de sintesis pueden variar segun el punto donde se anada el gas de repuesto o donde se
extraiga el amoniaco licuado y el gas de purga. Las dltimas investigaciones en este campo apuntan al uso
de catalizadores mas activos, como el hierro dopado con cobalto y el rutenio. Estos catalizadores permiten
mantener una presion de sintesis més baja y reducir el consumo energético (véase el apartado 2.4.17).

El reformado convencional con metanizacién como etapa final de purificacién produce un gas de sintesis
que contiene gases sin reaccionar y elementos inertes (metano y argén). Para evitar la acumulacién de estos
elementos inertes, se debe aplicar un flujo continuo de gas de purga. Este gas contiene, basicamente, amo-
niaco, nitrégeno, hidrégeno, elementos inertes y gases sin reaccionar. El caudal de este flujo de gas de purga
permite controlar el nivel de elementos inertes en el circuito y mantenerlos dentro de un nivel aproximado
del 10 % al 15 %. El gas de purga se depura con agua para eliminar el amoniaco antes de utilizarlo como
combustible o enviarlo a la unidad de recuperacién de hidrégeno.

2.2.3.9 Sistema de vapor y energia

Debido a la gran cantidad de excedente de calor del gas de combustién del reformador primario, el reformador
secundario, la conversién catalitica y la sintesis de amoniaco, es necesario contar con un sistema de vapor
general eficiente que permita generar vapor a alta presiéon, normalmente de mas de 100 bar. En general, todo
el vapor a alta presién se introduce en turbinas de vapor que accionan el compresor de gas de sintesis. A un
nivel de presién intermedio, una parte del vapor se extrae de esta turbina para suministrar vapor de proceso
a la reaccién de reformado y para accionar otros compresores, bombas y ventiladores. El resto del vapor de la
turbina principal se condensa. Las instalaciones modernas de produccién de amoniaco no importan energia
para el funcionamiento de los equipos mecénicos, sino que, en la mayoria de casos, exportan energia a otros
consumidores, ya sea en forma de vapor o como energia eléctrica. Una manera de mejorar la eficiencia de la
planta es utilizar una turbina de gas para accionar el compresor de aire y aprovechar los gases de escape ca-
lientes como aire de combustion precalentado para el reformador. De este modo, se evita la pérdida de energia
que supone la condensacién de vapor en la turbina de vapor que se suele emplear para estos procesos.

Asimismo, este método también se puede aplicar en el compresor de refrigeracién, necesario para condensar el
amoniaco producto, y en el compresor que se usa para presurizar el aire de proceso en la segunda etapa de refor-
mado. Una de las ventajas que ofrecen estas maquinas es que pueden funcionar directamente con la energia que
generan las turbinas de vapor, utilizando el vapor que se produce en la planta y que procede, principalmente, del
calor residual. De este modo se consigue una integracién eficiente del sistema energético de toda la planta. Ade-
mas, en comparacioén con los compresores alternativos, ofrece un elevado nivel de fiabilidad y requiere una inver-
sién y unos costes de mantenimiento minimos, que permiten optimizar la gestién econémica de la instalacion.

2.2.4 Oxidacion parcial

El proceso de oxidacién parcial se utiliza para gasificar las materias primas pesadas, como los aceites resi-
duales y el carbén. La Figura 2.3 proporciona una vision general de las distintas etapas del proceso. Este
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método es muy flexible y se puede emplear con todo tipo de materias primas de hidrocarburo, desde gas
natural hasta el asfalto mas pesado, incluidos materiales residuales, como los plasticos. Las instalaciones
de produccién de amoniaco que incineran residuos deben respetar la Directiva de incineracién de residuos
76/2000/CE, y las emisiones de dioxinas pueden resultar un aspecto problematico a tener en cuenta.

Aire, energia

l Aceite pesado
Unidad de 1
separacion —> O, —| Gasificacion [—>| Calor |
de aire 1
‘ EIiminacién/recuperacién_,| Escoria
N, de hollin
Eliminacién/recuperacion Azufre
de azufre »I—‘

H,0 —| Conversion _,IM
catallitica
Calor, o
energia —>|EI|m|naC|on de COQH Condensado, CO, ‘

:ILavado con N, liquido |—v| Gas de combustion |

l
Energia—>| Compresién |

1 Calor, gas de
Energia—>| Sintesis de NH; }—V evaporacion
1 instantanea
NH;
Combustible ——{ Caldera auxiliar Gse d?,
combustion

Figura 2.3: Produccion de NH, mediante oxidacion parcial. [1, EFMA, 2000].

2.2.4.1 Unidad de separacion de aire

La unidad de separacién de aire produce el oxigeno necesario para la etapa de oxidacién parcial. Esta uni-
dad también proporciona nitrégeno puro para la demanda estequiométrica en la reacciéon de sintesis de
amoniaco y para el lavado con nitrégeno liquido que se aplica en el proceso de purificacion final del gas de
sintesis.

2.2.4.2 Gasificacion de hidrocarburos pesados

El gasificador estd formado por un recipiente de presién vacio rodeado de ladrillos de alimina resistentes
al calor. Los hidrocarburos, el oxigeno y el vapor se introducen por las boquillas y reaccionan de modo no
catalitico para formar monéxido de carbono e hidrégeno a altas presiones de hasta 80 bar:

2CH, + 0, — 2CO + nH,

Aparte del CO y el H,, el gas de reaccién (gas crudo) contiene aproximadamente entre un 3 % y un 5 % de
CO,, y en torno a un 0,2 % de CH, y un 0,5 % de hollin, dependiendo de la calidad de la materia prima. La
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proporcién de CO/H, depende de la composicién de la materia prima y de la calidad del vapor afiadido para
atomizar la materia prima y moderar la reaccién, que aumenta la temperatura en el gasificador a 1400 °C.

El gas crudo caliente, que contiene hollin, se enfria por refrigeracién con agua o en una caldera de calor re-
sidual. Finalmente, el carbono se elimina con un proceso de depuracién con agua en una torre de lecho fijo.

2.2.4.3 Eliminacion de hollin

Para recuperar y reciclar el hollin se pueden emplear distintos métodos. En uno de los procesos, se extrae
con nafta. Después de separar el hollin del agua, la suspensién de hollin y nafta se mezcla con materia
prima de hidrocarburo y la nafta se extrae en una columna de destilacion. Esta nafta se recicla para volver
a utilizarla en la seccién de extraccién. La mezcla resultante de carbono/hidrocarburo pesado se recicla en
la reaccién de oxidacién parcial. Otra opcién consiste en extraer el hollin con gasdleo ligero en forma de
granulos de carbén. Estos granulos se separan y se reciclan en la alimentacién, entrada de hidrocarburo
pesado. El agua que se extrae de este proceso se vuelve a introducir en la seccién de depuracién de hollin.
Los metales pesados, como el niquel y el vanadio (introducidos junto con la materia prima) se encuentran
en suspension en forma de 6xidos y estan parcialmente presentes como sales en el circuito de agua y hollin.
Para evitar la acumulacién de estos compuestos en el circuito de agua, parte del agua extraida se debe
enviar a un sumidero. A continuacion, este agua se depura mediante floculacion, utilizando decantadores
y/o filtros y, tras un proceso de depuracién biolégica, se libera. La pasta resultante, que contiene vanadio y
niquel, se puede recuperar y comercializar en el sector de la metalurgia.

2.2.4.4 Gasificacion de carbon

Actualmente, en la produccién de amoniaco se utilizan dos tipos de gasificacién distintos a escala comercial:
la «gasificacién con flujo forzado» y la «gasificacién con lecho mévil». Las presiones aplicadas oscilan entre
30 y 80 bar.

La gasificacién con flujo forzado equivale basicamente al concepto de oxidacién parcial de hidrocarburos
pesados y se lleva a cabo en un recipiente vacio a presién. Las principales diferencias entre este método y la
oxidacién parcial residen en el modo de introducir la materia prima en el gasificador. El carbén se incorpora
en el generador de gas como polvo seco, a través de la cAmara de alimentacion del carbon y los dosificado-
res rotatorios, o bien como agua concentrada/soluciéon acuosa (slurry) de carbdn, a través de una bomba
alternativa/de movimiento alternativo. La direccion del flujo y el uso de calderas de calor residual o equipo
de enfriamiento y el grado de integracién en el proceso de estos elementos, asi como los mecanismos para
recoger y eliminar la escoria que se acumula en el fondo del gasificador, pueden variar de un proceso a otro.
El método que se utiliza para separar el polvo de carbén en suspensién del gas crudo, que contiene cierta
cantidad de cenizas volantes, es muy similar al proceso de eliminacién del carbén en la gasificacién de hi-
drocarburos pesados. Las temperaturas de reaccién se sitian alrededor de 1500 °C. El gas crudo presenta un
bajo contenido de metano (0,4 %), un contenido moderado de CO, y una proporcién de CO/H, mayor que 1.

En el proceso con lecho movil, el carbén triturado en particulas gruesas (entre 4 y 30 mm) se introduce en
la parte superior del gasificador desde la cAmara de alimentacién y se distribuye de manera uniforme en la
seccion transversal de la superficie del lecho de carbén. El carbén se desplaza lentamente hacia abajo y el gas
sale del gasificador por la parte superior, con unos caudales inferiores a la velocidad minima de fluidizacién.
La ceniza se elimina del fondo del gasificador utilizando una rejilla giratoria con ranuras a través de las cuales
se introducen los agentes gasificadores, el oxigeno y el vapor. Las temperaturas son méas bajas que en el proce-
so de gasificacion con flujo forzado: unos 1000 °C en la seccién inferior del lecho y en torno a 600 °C en la parte
superior, donde se libera el gas. En comparacion con la gasificacién con flujo forzado, el gas crudo contiene una
mayor cantidad de CH, y CO,, mientras que la proporcién de CO/H, es més baja debido a la mayor cantidad de
vapor, que hace que la reaccién de agua y gas se produzca en paralelo a la reaccién de oxidacién parcial:

C+%0,—CO AH_ =-100.6 kJ/mol
C+H,0—-CO+H, AH = 175.4 kJ/mol

El gas caliente de reaccién (gas crudo) se templa con condensados de gas reciclado procedente de la caldera
de calor residual. Puesto que la temperatura de gasificacién es menor, mas baja (una caracteristica que
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permite ahorrar oxigeno), el gas crudo contiene una mayor cantidad de impurezas, por ejemplo, alquitra-
nes, fenoles y algunos hidrocarburos pesados, que se suelen recuperar de los condensados de gas. Antes de
poder introducir el gas en las siguientes etapas del proceso, como la eliminacién del azufre, es necesario que
atraviese un proceso adicional de predepuracion por adsorcién.

2.2.4.5 Eliminacion de azufre

El azufre que contiene la materia prima (hasta un 7 %) esta presente en el gas crudo, principalmente en
forma de H,S. Segtn la configuracién del proceso, el gas crudo se continia enfriando con recuperacién del
calor residual y se depura con un disolvente, normalmente metanol congelado a -30 °C, mientras que una
fraccién de CO,/H,S se separa y se introduce en una unidad Claus. En esta unidad, el H,S se convierte en
azufre elemental mediante un proceso de combustién con aire y catalizadores de alimina. Las unidades
Claus requieren un sistema de reduccién de las emisiones para restringir las emisiones de SO,

Como alternativa, también se puede enviar el gas crudo directamente al proceso de conversion catalitica sin
eliminar previamente el azufre. En este caso, el H,S se elimina después de la conversién catalitica, junto con
todo el CO, que se forme durante esa etapa.

2.2.4.6 Conversion catalitica

Dependiendo del disefio del gasificador, es decir, de si estd equipado con una caldera de calor residual o
emplea un proceso de templado, se debera suministrar vapor adicional antes de la conversion catalitica
mediante saturacién e inyeccién directa. La conversién se produce paso a paso sobre catalizadores cataliti-
cos de 6xido de hierro-cromo con eliminacién de calor intermedia. El contenido de CO residual suele variar
entre un 2 % y un 3 %. Durante los Ultimos veinte afios, los catalizadores resistentes al azufre que contienen
cobalto-molibdeno han sustituido parcialmente a los catalizadores de 6xido de hierro-cromo. Este tipo de
catalizadores se mantienen activos a temperaturas de entre 230 °C y 500 °C y permiten llevar a cabo una
conversion catalitica sin eliminar previamente el azufre. En este caso, el azufre se recupera después de la
conversion catalitica, junto con el CO,. Para que los catalizadores de cobalto-molibdeno funcionen correcta-
mente, resulta esencial que el gas contenga compuestos de azufre.

2.2.4.7 Eliminacién de CO,

Después de refrigerar el gas de salida de la conversién catalitica, se separa el condensado de proceso. El
gas se enfria y se depura con metanol congelado, que absorbe el CO, y el H,S. La desorcién (stripping) per-
mite regenerar el metanol cargado. En la version del proceso sin eliminacién de azufre antes de la etapa de
conversién catalitica, la regeneracién recibe dos fracciones: una estd formada por CO, puro, que se puede
utilizar para obtener urea o para otros propésitos, y la otra contiene H,S/CO, y se introduce en la unidad
Claus.

2.2.4.8 Depuracion con nitrégeno liquido

Para la etapa final de purificacién, se suele emplear nitrégeno liquido a una temperatura aproximada de
-185 °C, que permite eliminar el CO, el CH, y la mayor parte del argén residuales. Al mismo tiempo, se
anade nitrégeno al gas de sintesis. Para evitar que la unidad criogénica se bloquee, las trazas de CO, y H,0O
se separan del gas de entrada mediante un proceso de adsorcién con tamices moleculares. El gas de sintesis
resultante es muy puro y, por lo tanto, la purga en el circuito de sintesis queda minimizada. La fraccién de
gas residual que se expulsa en esta etapa se puede utilizar como combustible.

2.2.4.9 Sintesis de amoniaco

El circuito de sintesis de amoniaco es exactamente igual que el circuito de sintesis de reformado con vapor.
Consulte el apartado 2.2.3.8 para obtener mas informacion.
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2.2.4.10 Sistema de compresion, vapor y energia

El grado de integracién energética es menor que en el proceso de reformado convencional con vapor. Para
proporcionar vapor para obtener energia mecanica y generar energia eléctrica es necesario disponer de cal-
deras auxiliares separadas, debido a la ausencia de gases de combustién calientes del reformador. Los NO_
que se emiten durante este proceso provienen principalmente del gas de combustion de la caldera auxiliar y
de los precalentadores No sé como traducir fired (fired preheaters). Los compresores centrifugos se utilizan
para comprimir aire, asi como el oxigeno necesario para el gasificador, el nitrégeno que se emplea en el la-
vado con nitrégeno liquido, el amoniaco que se usa en el sistema de refrigeracién, y el gas de reposiciéon y el
gas reciclado para el circuito de sintesis de amoniaco. Estos compresores funcionan con turbinas de vapor y,
en algunas ocasiones, con energia eléctrica.

2.2.5 Arranques y paradas y sustitucion del catalizador

Los arranques/paradas, las condiciones de las maniobras, las fugas y las fuentes fugitivas son la causa de
emisiones peridédicas. El arranque inicial suele ser el factor que acarrea consecuencias mas graves debido a su
mayor duracién. Los puntos de escape méas habituales son las salidas del desulfurizador, la salida del reactor
catalitico de alta temperatura, la entrada del absorbedor de CO,, la entrada y la salida del metanizador, la
salida del convertidor de amoniaco y la purga procedente del circuito de sintesis y el sistema de refrigeracion.
Entre los contaminantes figuran los NO,, el SO,, el CO, el H, y el gas natural. Se estima que las emisiones
de NO_ durante la combustién en antorcha del gas de sintesis que se produce en la etapa de arranque o du-
rante las maniobras/operaciones de mantenimiento oscilan entre 10 y 20 kg/h en forma de NO, [3, Comisién
Europea, 1997]. Las instalaciones de producciéon de amoniaco arrancan por etapas. El nitrégeno, calentado
en un horno del reformador primario, se introduce en el circuito. A continuacion, el vapor procedente de una
caldera auxiliar se incorpora en el reformador. El gas de suministro atraviesa el desulfurizador y va a parar
al reformador. Los gases producto se liberan y se ponen en marcha las siguientes etapas del proceso, con la
ventilacion pertinente en cada una de las etapas. La temperatura del convertidor del circuito de sintesis se
suele ajustar con un calentador de arranque No sé como traducir fired . La secuencia completa de arranque
puede durar entre uno y dos dias. La parada de la instalacion es un procedimiento inverso al arranque. Las
plantas que producen amoniaco suelen funcionar de manera continua durante largos periodos de tiempo, con
interrupciones menores que requieren una parada parcial. Las paradas causadas por fallos técnicos suceden
una media de 5,7 veces al afio. En estas ocasiones, grandes volimenes de gases se deben liberar a la atmésfera.
Los flujos no suelen alcanzar la mitad de la capacidad total del caudal. El principal problema para controlar
la contaminacién es como eliminar estos gases. Una de las practicas que se utilizan consiste en liberarlos en
lugares seguros. Si el gas de purga del circuito se libera, previamente se suele eliminar el amoniaco con un
proceso de depuracién u otros métodos. Como alternativa, los gases de ventilacién se pueden quemar. Estos
gases son muy combustibles, ya que contienen hidrégeno, mondxido de carbono y metano. Si no se queman, se
puede producir una ignicién espontdanea en la parte superior del respiradero/chimenea.

Todos los catalizadores de la instalacion se deben sustituir al final de su vida util. La vida de un cataliza-
dor varia considerablemente segin el disefio de la planta [7, UK EA, 1999]. Si se utiliza 6xido de zinc como
lecho de protecciéon de desulfuracion, el sulfuro de zinc resultante también se debera eliminar periédicamen-
te. Si se emplea gas natural sin a penas azufre, la vida de la carga del 6xido de zinc podria superar los 15
afios. Para eliminar estos sélidos se suele recurrir a los servicios de un contratista especialista, que procede
a recuperar el metal valioso y a eliminar el producto final de forma controlada.

2.2.6 Equipo de almacenamiento y transferencia
Para obtener informacién mas detallada sobre el almacenamiento a granel y el almacenamiento de materia-
les peligrosos, incluida informacion especifica sobre el almacenamiento de amoniaco, consulte [5, Comisién

Europea, 2005] y las referencias que se incluyen en dicho documento.

El amoniaco licuado de las plantas de produccion se puede utilizar directamente en las instalaciones poste-
riores o bien transferirlo a depdsitos de almacenamiento.

El amoniaco se suele almacenar utilizado uno de los métodos que se indican a continuaciéon [1, EFMA,
2000]:
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+ almacenamiento totalmente refrigerado en depdsitos de grandes dimensiones con una capacidad tipica de
entre 10 000 y 30 000 toneladas (hasta 50 000 toneladas);

+ esferas o cilindros de almacenamiento presurizados de hasta 3000 toneladas aproximadamente;

+ depositos parcialmente refrigerados.

En las instalaciones disenadas y construidas correctamente y con un funcionamiento y un mantenimiento
adecuados existen muy pocas probabilidades de que se produzcan pérdidas de amoniaco en proporciones pe-
ligrosas. Sin embargo, a pesar de que el riesgo residual sea minimo, una fuga importante en zonas con una
elevada densidad de poblacién podria acarrear consecuencias graves. Por ello, es aconsejable construir las
instalaciones para almacenar y gestionar el amoniaco a una distancia segura de viviendas, escuelas, hospi-
tales o cualquier zona donde pueda estar presente un nimero elevado de personas. Asimismo, no es aconse-
jable que los depdsitos de almacenamiento de amoniaco se encuentren cerca de instalaciones con riesgo de
incendio o explosién, ya que si se produjeran un incidente se pondria en riesgo la integridad del depésito y
aumentarian las posibilidades de causar un vertido accidental de amoniaco al medio ambiente.

2.3 Niveles actuales de emision y consumo

2.3.1 Consumo energético

En la Tabla 2.6 se pueden consultar los niveles de consumo energético relativos a la produccién de amonia-
co. Ademas, en la Tabla 2.5 se incluye un ejemplo desglosado de los distintos flujosenergético.

Tabla 2.5: Ejemplo de los flujos de energia en una planta de produccion de amoniaco (1350 t/d, reformador
primario). [13, Barton and Hunns, 2000]

Flujo energético Porcentaje
Amoniaco del producto 71,9 %
Calor de proceso no recuperado 10,5 %
Turbina del compresor de aire 7,8 %
Turbina del compresor de gas de sintesis 5,7 %
Calor del gas de combustién 2,4 %
Turbina del compresor de refrigeraciéon 1,8 %
Otros 0,6 %
Total 100 %

2.3.1.1 Comparacion de las cifras de consumo energético

Comparar las cifras relativas al consumo energético sin conocer con precisién el disefio de la planta y los
criterios de evaluacién puede llevar a conclusiones erréneas. En primer lugar, hay que tener en considera-
cion el estado del amoniaco producto. Si se suministra amoniaco liquido a temperatura ambiente dentro del
perimetro de la instalacion, la produccién de vapor de amoniaco de 3 bar a la misma temperatura permite
ahorrar 0,6 GJ/t de NH,. Sin embargo, si se suministra amoniaco liquido a una temperatura de -33 °C, son
necesarios 0,3 GJ adicionales por tonelada de NH,. Asimismo, la temperatura del medio refrigerante dis-
ponible ejerce una influencia considerable. Si la temperatura del agua refrigerante se incrementa de 20 °C
a 30 °C, el consumo de energia aumenta 0,7 GJ/t de NH,. Para realizar una comparacion fiable de distintas
plantas, es necesario disponer de un balance energético detallado que incluya todas las importaciones y
exportaciones de energia, asi como los factores de conversién caldrica utilizados para el vapor y la energia.
Ademas, la exportacion de energia puede influir positivamente en el consumo energético neto. Por otra
parte, la composicién del gas también tiene cierta importancia. El contenido de nitrégeno puede resultar
ligeramente beneficioso: un 10 % mol de nitrégeno permite ahorrar aproximadamente 0,1 GJ/t de NH,,
mientras que un contenido de 10 % molde diéxido de carbono anade 0,2 GJ/t de NH, al consumo total [15,
Ullmanns, 2001].
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2.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD

En el apartado 2.2.3 se describe el proceso de reformado convencional con vapor. El proceso de oxidacién
parcial se puede consultar en el apartado 2.2.4.

2.4.1 Procesos convencionales avanzados
Descripcion

Las distintas etapas del proceso de reformado convencional con vapor estan integradas en cuanto al flujo
masico y energético. Después de anios de investigacién, se ha conseguido reducir considerablemente el con-
sumo energético mejorando los componentes existentes del proceso. Ademas, el equipo y la maquinaria que
se utilizan hoy en dia permiten alcanzar una eficiencia termodindmica notable y ofrecen un elevado grado
de fiabilidad. En este tipo de instalaciones, se suele registrar mas de un 93 % de disponibilidad en linea. Las
caracteristicas mas habituales de las plantas con procesos convencionales son las siguientes:

+ Reformador primario de alto rendimiento con presiones elevadas de hasta 40 bar;

* Uso de quemadores con baja emisién de NO ;

+ Aire estequiométrico en el reformado secundario (proporcién estequiométrica de H/N);
* Sistema de eliminacién de CO, de bajo consumo energético.

Las diferencias entre las configuraciones que ofrecen los distintos contratistas suelen residir en la opti-
mizacién de la distribucién y los distintos disefios de maquinaria que utilizan. A continuacién se incluyen
algunos ejemplos concretos de técnicas aplicadas:

* Aumentar las temperaturas de la alimentacién compuesta y aire de proceso respetando las limitaciones
actuales de los estandares metalirgicos para la construccién. Este aumento permite reducir la combus-
tién e incrementar la presién de funcionamiento del reformador, que permite ahorrar energia para la
compresion del gas de sintesis;

+ Utilizar el calor recuperado después del reformador secundario para producir y sobrecalentar el vapor;

+ Emplear disefios mejorados de reactores cataliticos de alta temperatura para proporciones reducidas de
vapor y carbono;

+ Utilizar modelos de convertidor de amoniaco con catalizadores de tamafnio reducido para conversiones
maés elevadas;

+ Garantizar la recuperacién eficiente de un porcentaje elevado de la energia calorifica, térmica de reaccién
que se produce durante la sintesis de amoniaco extrayendo el calor del circuito de sintesis de amoniaco y
utilizandolo para obtener vapor de alta presion;

+ Aplicar un sistema de condensacion y refrigeracién del amoniaco de gran eficiencia.

Las condiciones especificas de combustion del reformador primario suelen producir unas emisiones conside-
rables de NO_ durante el proceso convencional. Los quemadores con baja emisién de NO_ permiten rebajar
estos niveles, aunque las emisiones de NO_seguiran siendo relativamente elevadas.

Beneficios ambientales obtenidos

En comparacién con los procesos convencionales, esta técnica permite obtener los siguientes beneficios am-
bientales:

*  Menor calentamiento del reformador y, por lo tanto, reducciéon de las emisiones de NOx;
+ Ahorro energético.

Para obtener més informacién sobre los niveles de emisiones y consumos, consulte:
+ La Tabla 2.6, para el consumo energético;

+ La Tabla 2.7 para las emisiones de NOx;
* La Tabla 2.8 y la Tabla 2.9 para otros niveles.
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Efectos cruzados

+ Nivel de emisiones de NOx relativamente alto.

Informacion operativa

Véase el apartado «Descripcién».

Aplicabilidad

Se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes. En las instalaciones existentes, cada caso se debe
evaluar de manera independiente.

Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Optimizacién de la planta y reduccién de los costes.

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[1, EFMA, 2000, 3, Comisién Europea, 1997].

2.4.2 Procesos con reformado primario reducido e incremento del aire de proceso
Descripcion
Algunos procesos estan disefiados para un reformado primario reducido transfiriendo parte del trabajo al

reformador secundario a causa de la baja eficiencia marginal del reformador primario. En la Tabla 2.10 se
incluyen las modificaciones caracteristicas de este sistema, en comparacion con el proceso convencional.
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Tabla 2.10: Caracteristicas de los procesos con reformado primario reducido

Etapa del
proceso

Disminucion de
la combustiéon
en el reformador
primario

Incremento del
suministro de
aire de proceso
al reformador
secundario

Conversion
catalitica,
eliminaciéon
del CO, y
metanizacion

Purificacion final
criogénica

Sintesis de
amoniaco

Descripcion

Con esta configuracion, parte de las funciones del reformador primario se transfieren
al reformador secundario y, de este modo, se reduce el nivel del reformado primario.
Como consecuencia, disminuye la combustién y, con ello, la formacién de NO,. El
suministro de calor en el reformador primario se reduce y la temperatura de salida
del proceso disminuye a unos 700 °C. Ademas, la eficiencia de combustién aumenta y
el tamano y coste del reformador primario disminuyen. Gracias a unas condiciones de
funcionamiento mas moderadas, se prolonga la vida de los tubos de catalizador y el
colector de salida. La intensidad del reformado disminuye debido al menor suministro
de calor y temperatura. La proporcion de vapor y carbono es ligeramente mas baja que
con el método convencional.

A causa de la disminucién del suministro de calor en el reformador primario, es necesario
aumentar la combustion interna para conseguir aproximadamente el mismo grado de
reformado total. En este tipo de proceso, el escape de metano, que es ligeramente mayor,
es aceptable, ya que la mayor parte del metano se elimina en una etapa de purificacién
criogénica.

La cantidad de aire de proceso necesario es hasta un 50 % mayor que en el proceso
convencional. Como resultado, la capacidad de compresién debe ser mas elevada y el
consumo energético es mayor. El compresor de aire de proceso puede funcionar con una
turbina de gas, y el gas de escape de la turbina se puede utilizar como aire de combustién
en el reformador primario. Si se utiliza una turbina de gas, se puede exportar cierta
cantidad de exceso de vapor.

Estos pasos no se diferencian de manera significativa del proceso convencional. Véase la
Tabla 2.6.

En el proceso de purificacién, el exceso de nitrégeno, la mayor parte del metano residual
y parte del argén se eliminan del gas de sintesis mediante un proceso de condensacién a
una temperatura aproximada de -180 °C. La mezcla de metano y nitrégeno separados se
utiliza como combustible en el reformador primario. El gas de sintesis purificado casi no
contiene impurezas, a excepciéon de una pequena cantidad de argon, helio y metano. En
comparacién con el proceso convencional, el elevado grado de pureza permite eliminar
una cantidad de gas de purga considerable del circuito de sintesis de amoniaco. El gas
de vaporizacién instantanea (flash), que se forma en el proceso de despresurizacién del
amoniaco condensado, todavia contiene una pequena cantidad de argén en el circuito.
La energia de refrigeracion se obtiene gracias a la expansion del flujo principal de gas
en una turbina de expansién y mediante la expansion de la fraccion de gas residual que
contiene metano.

La eliminacién de casi todas las impurezas del gas de sintesis de reposicion representa
una mejora significativa, en comparacién con la purificacién convencional mediante
metanizacién. El aumento de la conversién por paso y la reduccion del flujo de purga
permiten aumentar la eficiencia del circuito de sintesis de amoniaco.

Beneficios ambientales obtenidos

Las principales mejoras son:

* Menor formacién de NO_;

* Minimizacién del consumo energético;

* Mayor eficiencia de combustién en el reformador primario;

* Prolongacion de la vida de los tubos de catalizador y el colector de salida;

* Aumento de la conversién por paso y reducciéon del flujo de purga, que permiten aumentar la eficiencia
del circuito de sintesis de amoniaco.
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Para obtener més informacién sobre los niveles de emisién y consumo, consulte:
+ La Tabla 2.6 para el consumo energético;

+ La Tabla 2.7 para las emisiones de NO ;

* La Tabla 2.8 y la Tabla 2.9 para otros niveles.

Efectos cruzados

* Mayor consumo energético para la compresion debido a la mayor cantidad de aire de proceso necesaria.

Informacién operativa

Véase el apartado «Descripcion».

Aplicabilidad

Se puede aplicar en instalaciones nuevas.

Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Optimizacién de la planta y reduccién de los costes.

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[1, EFMA, 2000, 3, Comisién Europea, 1997].

2.4.3 Reformado autotérmico con intercambio de calor
Descripcion

Desde un punto de vista termodindmico, utilizar el calor de alto nivel del gas de salida del reformador se-
cundario y el gas de combustion del reformador primario —ambos con temperaturas en torno a los 1000 °C—
para obtener vapor de agua resulta poco econémico. Las tltimas investigaciones permiten reciclar este calor
en el mismo proceso utilizando la capacidad calorifica del gas del reformador secundario en un reformador
primario creado recientemente (reformador calentado con gas, reformador con intercambio de calor). De este
modo, se elimina la necesidad de disponer de un horno de combustién para el reformador. Sin embargo, con
este disefio autotérmico, para que el reformador secundario alcance un 6ptimo balance térmico, es necesario
disponer de excedente de aire o aire enriquecido con oxigeno.

Para aplicar el calor necesario a los tubos de reformado para la reacciéon de reformado se utiliza gas caliente
de proceso procedente del reformador secundario. Si se utiliza un reformador primario con intercambio de
calor, se debe suministrar exceso de aire al reformador secundario para garantizar el correcto balance tér-
mico entre ambas etapas. Como resultado, se produce una cantidad sobrestequiométrica de nitrégeno en el
gas. En esta técnica, el reactor catalitico de alta temperatura y el reactor catalitico de baja temperatura son
sustituidos por un solo reactor catalitico isotérmico de temperatura media que utiliza calor de la conversién
catalitica para saturar el gas de proceso con vapor y reciclar los condensados de proceso. Por otro lado, se
emplea un sistema de «adsorcién con modulacién de presién» (PSA) para eliminar el diéxido de carbono y el
monodxido de carbono y metano residuales, y producir un gas de sintesis purificado. Para eliminar el exce-
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dente de nitrégeno, se puede incorporar un sistema de purificacién criogénica. Asimismo, para simplificar

el proceso, se puede instalar un convertidor de sintesis modificado con un catalizador mejorado que permita

obtener una presién de sintesis general més reducida.

Existen otras configuraciones del reformador primario con intercambio de calor que incluyen otras etapas

para la reaccién catalizadora, la purificacién del gas de sintesis y la sintesis de amoniaco distintas de las

descritas en las tltimas lineas. En una de estas configuraciones alternativas, s6lo un tercio de la alimenta-

cién atraviesa el reformador con intercambiador, mientras que la cantidad restante se envia directamente

al reformador secundario (autotérmico), que utiliza aire enriquecido (30 % de O,) en lugar de exceso de aire.

Para la sintesis de amoniaco, se emplea un catalizador nuevo a base de rutenio.

Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccién significativa de las emisiones a la atmésfera gracias a la eliminacién del gas de combustién
del reformador primario;

* Las emisiones de NO_se pueden reducir en un 50 % o mas, dependiendo de la magnitud de la combustién
auxiliar en la instalacion comparada con la combustién del reformado convencional con vapor.

Para obtener mas informacién sobre los niveles de emisiéon y consumo, consulte:

+ La Tabla 2.6 para el consumo energético;

*+ La Tabla 2.7 para las emisiones de NO ;

+ La Tabla 2.8 y la Tabla 2.9 para otros niveles.

Efectos cruzados

+  En algunos casos, resulta necesario importar energia para accionar el equipamiento mecédnico;

+ El consumo energético total es mayor que con otras configuraciones de reformado con vapor.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Se puede aplicar en instalaciones nuevas.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion:

En las plantas que disponen de esta configuracion, el arranque es mas rapido.
Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[1, EFMA, 2000, 3, Comisién Europea, 1997], hasta ahora se han construido y estdn en funcionamiento siete
instalaciones, con una capacidad de 350 a 1070 toneladas diarias.
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2.4.4 Remodelaciéon: aumento de la capacidad y mejora de la eficiencia energética

Descripcion

Una instalaciéon de producciéon de amoniaco con reformado primario reducido de 20 afios de antigiiedad

(1100 t/d) se modernizo con el objetivo de mejorar la eficiencia de la combinacién del horno del reformador

primario y la turbina de gas. Para ello, se incorporé una etapa de precalentamiento de la alimentacién com-

puesta del horno y se instal6é una turbina de gas de alta eficiencia, cuyas condiciones de funcionamiento se

pueden adaptar para que satisfaga las necesidades de oxigeno del horno. La Tabla 2.11 proporciona infor-

macién general sobre las medidas aplicadas.

Beneficios ambientales obtenidos

* reduccién de las emisiones de NO_ a < 200 mg/Nm? gracias al bajo excedente de oxigeno;

* reduccién del consumo energético (antes y después de la remodelacién) de 36,0 a 31,1 GdJ/t (combustible
+ suministro);

* consumo energético neto después de la remodelacion: 30,6 Gd/t.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacion especifica.

Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en instalaciones existentes de reformado con vapor.

Aspectos econémicos
Inversién total: 5 700 000 EUR

El periodo esperado de recuperacién de la inversiéon es inferior a un ano.

Motivo principal para su aplicacion

Beneficios ambientales y reduccion de los costes.
Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[14, Austrian Energy Agency, 1998], [74, Versteele and Crowley, 1997], unidad C de amoniaco de Yara,
Sluiskil.
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Tabla 2.11: Algunas de las medidas aplicadas para remodelar una instalaciéon de 20 afios de antigiiedad

Medida

Precalentamiento
prolongado del
alimentacionde
hidrocarburo/vapor de
agua

Nueva turbina de gas

Modificaciones en los
quemadores

Nueva disposicion de los
serpentines de conveccion
y superficie adicional

Mantenimiento

Descripcion

Para reducir el consumo de gas combustible, se redujo el rendimiento de
la seccion radiante gracias al precalentamiento prolongado de la mezcla de
hidrocarburoy vapor de agua antes de introducirla en los tubos de catalizador.
Este precalentamiento se consiguié instalando un nuevo serpentin altamente
aleado de precalentamiento de la alimentacion compuesta en la seccion
de conveccién del horno. De este modo, el calor radiante queda sustituido
por calor disponible en la seccién de conveccién con una temperatura
suficientemente alta.

Otro factor clave para ahorrar gas de combustién fue la instalacién de una
turbina de gas de segunda generacién. La cantidad de oxigeno disponible
en los gases de escape de esta maquina es muy similar a las necesidades
de oxigeno del horno del reformador primario. De este modo, se minimiza
el flujo que atraviesa la seccién radiante del horno y las altas temperaturas
necesarias en la camara de combustion se pueden alcanzar con un consumo
menor de gas de combustién.

A causa del poco excedente de oxigeno, los quemadores del horno se tuvieron
que modificar para garantizar una distribuciéon adecuada de los gases de
emision de la turbina en los quemadores. Este aspecto es importante para
conseguir la total combustion del combustible del horno y garantizar una
produccién uniforme de calor en la cAmara de combustién. La uniformidad
del calor resulta vital para mejorar la vida util de los tubos de catalizador,
ya que el sobrecalentamiento localizado de los tubos puede ser la causa de
fallos prematuros en los mismos. Después de la remodelacidn, la energia que
produce la nueva turbina de gas es suficiente para accionar el compresor de
aire de proceso. Por lo tanto, la turbina de vapor accesoria se elimind. Los
gases de emision de la turbina de gas alcanzan una temperatura aproximada
de 520 °C y todos los gases de escape atraviesan la seccion radiante para
proporcionar el oxigeno suficiente para realizar la combustién en el horno.

A causa de la disminucién del rendimiento de combustiéon y puesto que un
porcentaje mayor del calor total es absorbido en el proceso de reformado
(serpentin de precalentamiento de la alimentacién compuesta+ tubos
radiantes), la carga térmica en el resto de la seccién de conveccién queda
reducida.

Por este motivo, todos los serpentines de convecciéon de la seccion de
recuperacién de calor se verificaron para comprobar que cumplian con los
requisitos del proceso de remodelacion y, en los casos en los que resultd
necesario, se anadié superficie adicional.

La reorganizacién de los serpentines de conveccién, que forma parte del
proyecto de remodelacién del horno, también permitié alcanzar otro objetivo:
optimizar la conservacion térmica reduciendo las pérdidas de la chimenea.

En torno a un 50 % del aumento de la eficiencia se consigue reestableciendo
el estado original de la instalacién, por ejemplo, eliminando las fugas.
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2.4.5 Prereformado

Descripcion

Antes del reformador primario se instala un prereformador que, junto con un proyecto adecuado a ahorro de
vapor, permite reducir el consumo energético y disminuir ligeramente las emisiones de NO_. El prereforma-
do se lleva a cabo antes del reformador primario en un lecho catalizador que funciona adiabaticamente. El
gas refrigerado se debe recalentar antes de introducirlo en el reformador primario. La carga de trabajo del
reformador primario disminuye, ya que requiere menos combustién (menos emisiones de NO ), factor que,
a su vez, permite reducir la proporciéon de S/C (ahorro energético).

Beneficios ambientales obtenidos

*  Reduccién de la carga térmica de hasta un 5 — 10 % (menor consumo energético);

*  Reduccion de las emisiones a la atmésfera.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes con reformado convencional
con vapor y reformado primario reducido.

Aspectos econémicos

La reduccién de las emisiones de NO_ y el uso del excedente de vapor de una fuente adyacente comportan
un ahorro general de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Conversién de los ahorros de vapor en ahorros de gas combustible.

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comision Europea, 1997], [73, Riezebos, 2000].

2.4.6 Auditorias energéticas
Descripcion

El objetivo de una auditoria energética es describir las caracteristicas del consumo energético de una planta
de proceso compleja de grandes dimensiones y detectar las oportunidades para mejorar la eficiencia ener-
gética. Para realizar una auditoria energética detallada, hay que dedicar una gran cantidad de tiempo y es-
fuerzos, por lo que se suelen observar una serie de etapas estructuradas. Estas etapas permiten determinar
el potencial de mejora con el gasto minimo e indican distintos puntos en los que se pueden tomar decisiones
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para continuar con un estudio més profundo, dependiendo de los ahorros potenciales que se hayan identifi-
cado. Un enfoque por etapas de una auditoria energética suele incluir los siguientes puntos:

Etapa 1: evaluacion comparativa preliminar

Esta etapa proporciona una evaluacién inicial rapida del potencial para mejorar el consumo energético.
Para realizar la evaluacién, se realizan algunas preguntas bésicas sobre el rendimiento de la planta, el
historial de modificaciones y el consumo de suministros. Los datos obtenidos se comparan con estandares
del sector y, de este modo, se obtiene una indicacién general de las posibilidades de mejora del consumo
energético de la unidad.

Etapa 2: auditoria preparatoria

Esta etapa requiere un conocimiento més completo del funcionamiento de la planta, incluido el balance tér-
mico y de materia de la instalacién. Esta auditoria permite obtener una lista de varios cambios simples que
podrian suponer una mejora rapida en el rendimiento de la planta. Ademas, también indica qué ambitos se
podrian estudiar con mas detalle.

Etapa 3: auditoria energética detallada

La tercera etapa del proceso de auditoria energética implica una evaluacién mas concreta del funcionamien-
to de la planta y el alcance de la mejora. Una auditoria detallada se divide en los siguientes pasos:

* recabar informacion;

+ realizar hipé6tesis de base;

+ llevar a cabo conversaciones in situ;

+ desarrollar y evaluar las modificaciones pertinentes;
+ realizar analisis e informes.

Beneficios ambientales obtenidos

* Proporciona la bases para elaborar estrategias de mejora.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

[18, J. Pach, 2004]: 1a evaluacion rutinaria de la eficiencia energética incluye los siguientes puntos:

+ Calcular el consumo energético diaria o semanalmente;

+ Realizar una conciliacién mensual o trimestral de la produccién de amoniaco;

+ Llevar a cabo un control rutinario de las operaciones de las unidades clave para detectar pérdidas anormales;
* Realizar un andlisis rutinario de la disponibilidad y la demanda de vapor de agua;

+ Llevar a cabo las reparaciones y el mantenimiento necesarios para el aislamiento;

+ Detectar las oportunidades més adecuadas para mejorar la eficiencia energética.

En una instalacién de ejemplo se emplea la siguiente lista de control diario:
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Tabla 2.12: Ejemplo de una lista de control diaria de una instalacion de produccion de amoniaco

Lista de control energético de la planta de produccion de amoniaco
Fecha de realizacion:

Descripcién Unidad Estandar Real Observaciones
Exceso de oxigeno (O,AT11) % 0,8-1,2
Estado de la llama del quemador Llana, sin humo
Vapor necesario/real t/h

Flujo de solucién pobre necesario/real m®h

SiO, en la purga segtn el laboratorio ppm

Estado del respiradero de KS (visual) Sin vapor
0,PV302 op % 0
Descenso op de KS/HS % <1
Salida del gas de proceso, si existe

Estado del quemador (visual) Sin llama
Energia especifica (suministro) 24,33
Energia especifica (combustible) Gt 6,53
Energia especifica (suministro + combustible) 30,86
Energia especifica incluidos los suministros, objetivo 32,38

Verificado por: Revisado por:

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion
Beneficios ambientales y reduccion de los costes.

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo
[13, Barton and Hunns, 2000, 18, J. Pach, 2004, 71, Maxwell and Wallace, 1993].

2.4.7 Sistema de control avanzado del proceso
Descripcion

En 2004, se aplicé satisfactoriamente un sistema de control avanzado del proceso en una planta de produc-
cién de amoniaco. El control avanzado del proceso es un sistema basado en modelos y su aplicacién no causé
ningdn impacto negativo relevante en el funcionamiento de la planta ni tampoco fue necesario realizar nin-
guna parada. Gracias a la instalacién en linea de este sistema en la instalacién de ejemplo, se ha registrado
una produccién estable y con unos niveles sin precedentes.

El sistema de control avanzado del proceso ofrece una optimizacién ponderada y jerarquica. Jerarquica
porque existen distintos tipos de problemas de optimizacién. Cuando un tipo de problema se ha solucionado
y, por lo tanto, existen mas grados de libertad, se procede a solventar el siguiente tipo, por orden de priori-
dad. Gracias a esta caracteristica, el sistema de control avanzado del proceso se puede utilizar para reforzar
estrategias de control adaptadas a situaciones concretas, por ejemplo, cuando la seguridad de la planta
tiene prioridad ante la calidad o cuando la calidad tiene prioridad ante el ahorro energético. Ponderado
porque una de las variables del problema de optimizacién adquiere mas importancia que otra (por ejemplo,
porque acarrea unos costes mas altos).

59



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

Beneficios ambientales obtenidos

En la instalacién de ejemplo de referencia, se obtuvieron unas mejoras significativas en la capacidad de
produccion y/o el consumo energético.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. La instalacién del sistema de control avanzado del proceso estaba planificada para
2005 en la unidad D de amoniaco de la misma empresa, que también tiene previsto instalar este sistema en
otras unidades.

Aspectos econémicos

Reduccion significativa de los costes. En esta instalacion de ejemplo, la inversién se empez6 a recuperar du-
rante la etapa inicial del proyecto, cuando se revisaron y reconsideraron el control completo y la estrategia
de funcionamiento de la planta.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccidon de los costes en la instalacién de ejemplo.

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[19, IPCOS, 2004], unidad E de amoniaco de Yara, Sluiskil.

2.4.8 Uso de una turbina de gas para accionar el compresor de aire de proceso
Descripcion

Cuando se emplea una turbina de vapor de condensacién para accionar el compresor de aire de proceso, mas
de la mitad de la energia que contiene el vapor se transfiere al medio de refrigeracién y, como consecuencia,
se pierde. Como alternativa, se puede instalar una turbina de gas para hacer funcionar el compresor de aire
de proceso y utilizar los gases de escape calientes, que todavia contienen oxigeno suficiente, como aire de
combustién precalentado en el reformador primario. Utilizando esta técnica se puede alcanzar una eficien-
cia global de mas del 90 % en las operaciones de accionamiento y precalentamiento. El precalentamiento del
aire de combustién permite ahorrar combustible para la combustién del reformador, pero el incremento de
las temperaturas de llama puede potenciar la formacién de NO..

Beneficios ambientales obtenidos

* Ahorros energéticos considerables.

60



Capitulo 2. Amoniaco

Efectos cruzados

* Aumento potencial de las emisiones de NO..

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en instalaciones nuevas con reformado con vapor y se suele emplear
en instalaciones con reformado primario reducido.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de los costes.

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.9 Unidad Claus y tratamiento de gas de cola combinados

Descripcion

En una unidad Claus, una parte del H,S se quema y genera SO, que, a continuacién, reacciona con el H,S
restante en un catalizador y produce azufre elemental condensado de la fase gaseosa. Los procesos Claus,
que se emplean con distintas configuraciones, son técnicas vanguardistas para la recuperaciéon del azufre
de los flujos que contienen H,S. Para recuperar una mayor cantidad de azufre, se aplica un tratamiento
posterior del gas de cola.

Para obtener informacién méas detallada sobre las unidades Claus y el tratamiento posterior del gas de cola,
consulte [8, Comisién Europea, 2002].

Beneficios ambientales obtenidos

* Recuperacién del azufre con una eficiencia del 98,66 % al 99,99 % combinando una unidad Claus con un
proceso de tratamiento del gas de cola [8, Comisién Europea, 2002].

Efectos cruzados
Véase [8, Comisién Europea, 2002].
Informacién operativa

Véase [8, Comisién Europea, 2002].
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Aplicabilidad

Esta técnica se puede aplicar en instalaciones de oxidacién parcial nuevas y existentes.
Aspectos econémicos

Véase [8, Comisién Europea, 2002].

Motivo principal para su aplicacion

Véase [8, Comisién Europea, 2002].

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997, 8, Comisién Europea, 2002].

2.4.10 Reduccion no catalitica selectiva (SNCR) en el reformador primario
Descripcion

El proceso de reduccion no catalitica selectiva (SNCR) es una medida secundaria que permite reducir los
6xidos de nitrégeno que se forman en el gas de combustién de la unidad de combustién. En la unidad de
SNCR, se inyecta aditivo y los 6xidos de nitrégeno reaccionan y generan nitrégeno y agua. Esta unidad
funciona sin catalizador a una temperatura entre 850 °C y 1100 °C. En las instalaciones de produccién de
amoniaco, el amoniaco se suele utilizar como agente reductor, puesto que esta disponible en el mismo em-
plazamiento.

La variacién de temperatura posee una importancia considerable, ya que, si se superan los limites, el amo-
niaco se oxida y aumentan las emisiones de NO_, mientras que por debajo de estos pardmetros, el indice de
conversién es demasiado bajo y se producen emisiones de amoniaco sin convertir a la atmdsfera. Adema4s, el
patréon de temperatura varia segin la carga en la seccion de conveccion. Para ajustar la variacién de tempe-
ratura necesaria con la inyeccién de amoniaco, son necesarios varios niveles de inyeccién.

La reaccion de los 6xidos de nitrégeno y el amoniaco/urea en agua y nitrégeno depende en gran medida de la
temperatura y el tiempo de retencién dentro de la franja de temperatura necesaria, asi como de la propor-
cién de amoniaco y 6xidos de nitrégeno. Como se ha mencionado anteriormente, la variacién de temperatura
del amoniaco y el amoniaco caustico varia entre 850 °C y 1000 °C, con una temperatura 6ptima de 870 °C.
Comparativamente, cuando se emplea urea, la variacién de temperatura es mas amplia (de 800 °C a 1100
°C), con una temperatura 6ptima de 1000 °C.

El tiempo de retencién dentro de la variacién de temperatura necesaria es de entre 0,2 y 0,5 segundos. En
este caso también es necesario optimizar la relacién molar entre el NH, y los NO,. El porcentaje de elimi-
nacién de NO_ mejora con una proporcién mayor, pero el escape de amoniaco también aumenta y, por lo
tanto, las unidades posteriores sufren una mayor contaminacién (por ejemplo, intercambiadores de calor,
conductos de gas de combustién). Para compensar estos dos efectos negativos, se estima que la proporcién
6ptima de NH, y NO_ se sitta entre 1,5y 2,5.

Beneficios ambientales obtenidos

Generalmente, con un sistema de SNCR se puede obtener una reduccién de entre un 40 % y un 70 % [11,
Comision Europea, 2003].

En Austria, las plantas de produccién de amoniaco que disponen de SNCR en el reformador primario han
registrado una reduccién de NO_ de entre un 30 % y un 50 % y niveles de emisiones que oscilan entre 140 y

160 mg/Nm?. El limite del escapz de amoniaco es de 10 mg/Nm? [9, Austrian UBA, 2002].

El escape de amoniaco es de 1 — 5 mg/Nm?® [17, segunda reunién del GT, 2004].
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Efectos cruzados

La mayoria de problemas de las aplicaciones de SNCR estan relacionados con una distribucién poco unifor-
me del aditivo en la cAmara de combustién. Por lo tanto, es necesario optimizar el sistema de distribucién.
Para conseguir una distribucién éptima del amoniaco y el gas de combustién, se emplean sistemas de dis-
tribucién especiales.

Ademads, para alcanzar un porcentaje elevado de reduccién de la contaminacién y reducir el escape de NH,,
el aditivo y los NO_ en el gas de combustién deben atravesar un proceso de mezclado adecuado.

* posible formacién de N,O;
* consumo de NH,.

Informacion operativa
Véase el apartado «Descripciony.
Aplicabilidad

En general, la SNCR se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes de produccién de amoniaco,
aunque se considera una medida de reduccién especialmente eficiente para las instalaciones existentes. La
SNCR es una opcién para remodelar el reformador primario, ya que se puede incorporar en plantas exis-
tentes.

La remodelacién se considera una opcidén adecuada para loshornos Kellogg, pero es una opcién poco viable
en el caso de hornos Foster Wheeler. Algunos hornos no proporcionan la variaciéon de temperatura/tiempos
de retencién adecuados para este proceso [17, segunda reunién del GT, 2004].

Aspectos econémicos

El agente reductor esta disponible en el mismo emplazamiento y, por lo tanto, los costes de la maquinaria y

el funcionamiento son mas bajos que en otras plantas de combustion. En las instalaciones de produccién de

amoniaco, no es necesario disponer de una unidad de almacenamiento para el aditivo.

Motivo principal para su aplicacion

Reducciéon de las emisiones de NO,.

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

+ Entre 1998 y 2000, se incorpord un sistema de SNCR en las dos lineas de produccién de amoniaco de
Agrolinz Melamin,;

+ DSM, Geleen;

+ Kemira, Tertre.

[9, Austrian UBA, 2002, 10, Comisién Europea, 2005, 11, Comisién Europea, 2003].

2.4.11 Sistemas mejorados de eliminacion de CO,
Descripcion

El CO, que se forma en el proceso de gasificacién y el proceso de conversién catalitica se suele eliminar
mediante un proceso de depuracién con un disolvente. Para estos procesos es necesario disponer de energia
mecanica para hacer circular el disolvente y, en la mayoria de casos, también es necesario disponer de calor
para regenerar la solucién. De este modo, se puede recuperar CO, casi puro, que se suele liberar, aunque
también se puede utilizar en otros procesos, por ejemplo, para la produccién de urea. Los sistemas de eli-
minacién de CO, que emplean disolventes mejorados consumen una cantidad de energia bastante inferior
a otros sistemas. El consumo energético de un sistema de eliminacién del CO, también depende del modo
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en que se incorpore en la planta de produccién de amoniaco, asi como de la pureza del gas de sintesis y la
recuperacién de CO.,,.

Una técnica simple y relativamente econémica para mejorar el consumo energético de los sistemas de elimi-
nacién de «CO, de carbonato potésico caliente» es aiadir catalizadores especiales.

Beneficios ambientales obtenidos

Permite obtener unos ahorros energéticos de 30 a 60 MdJ/kmol CO, (unos 0,8 — 1,9 GJ/t de NH,).
Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacion.

Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en todas las plantas nuevas y existentes de produccién de amoniaco
de reformado con vapor.

Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencia a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.12 Precalentamiento del aire de combustion

Descripcion

El aire de combustién se suele calentar con calor residual procedente del reformador primario o con gases
de combustién de la caldera auxiliar. Las altas temperaturas de llama durante el precalentamiento del aire
incrementan el nivel de emisiones de NO,. Si el aire se precalienta hasta alcanzar una temperatura conside-
rable y no se emplean gases residuales de la turbina de gas, 90 mg/Nm?; 270 g/t de NH, se podrian convertir
en 130 mg/Nm?; 390 g/t de NH..

Beneficios ambientales obtenidos

+ Ahorros energéticos.

Efectos cruzados

Aumento de las emisiones de NO .

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.
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Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes de reformado con vapor.
Aspectos econémicos

Reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.13 Desulfuracion a baja temperatura

Descripcion

En las unidades de desulfuracién estandar, la energia necesaria para calentar el gas de alimentacién proce-
de del gas de combustién del reformador. Sin embargo, en las instalaciones que utilizan un reformador con
intercambiador calentado con el efluente del reformador secundario, es necesario disponer de una fuente de
energia independiente para precalentar el gas de alimentacién, que puede ser un calentador de combustién
de gas con emisiones adicionales de NO.. Si se utilizan catalizadores de desulfuracién con una temperatura
de funcionamiento méas baja, en lugar de la combustion directa, se puede aprovechar el vapor de baja tem-
peratura para calentar el gas de alimentacién. De este modo, se eliminan las emisiones de NO_de la unidad
de desulfuracién.

Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccién del consumo energético;
+ Eliminacién de una fuente adicional de emisiones.

Efectos cruzados

No se consideran probables.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacion.
Aplicabilidad

Esta técnica integral se puede aplicar en la seccién de desulfuracién de instalaciones nuevas y existentes de
reformado con intercambiador de calor autotérmico.

Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].
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2.4.14 Conversion catalitica isotérmica

Descripcion

Las bajas temperaturas favorecen una fuerte conversion catalitica exotérmica. Por lo tanto, para conseguir

una baja concentracion de CO residual, se debe eliminar el calor. En las plantas convencionales, este proceso

se divide en dos etapas: conversién catalitica a alta temperatura (330 — 440 °C) y conversidn catalitica a baja

temperatura (200 — 250 °C), utilizando catalizadores de distintos tipos. El gas se enfria entre ambas etapas.

Asimismo, también se puede utilizar un sistema de etapa tnica. En este caso, la conversién se lleva a cabo

isotérmicamente eliminando continuamente el calor del lecho catalizador con tubos de refrigeracion. De este

modo, no resulta necesario emplear un catalizador catalitico convencional de alta temperatura que contenga

cromo. Puesto que la conversién catalitica isotérmica se produce sin un catalizador a base de cromo, la re-

accion Fisher-Tropsch en el reactor catalitico no tiene lugar y, por lo tanto, la proporcion de vapor y carbono

es menor. La sintesis Fisher-Tropsch es la reaccién del hidrégeno con el monéxido de carbono, el diéxido de

carbono o una mezcla de estos 6xidos de carbono (sintesis) y genera uno o mas compuestos de carbono, por

ejemplo, hidrocarburos, alcoholes, ésteres, acidos, cetonas y aldehidos.

Beneficios ambientales obtenidos

+ Ahorro energético;

* No es necesario eliminar el catalizador de cromo utilizado;

+ El tiempo de puesta en marcha de la conversién catalitica isotérmica en una sola etapa es menor que el
de los sistemas cataliticos en dos etapas y, por lo tanto, el nivel de emisiones es menor.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar, principalmente, en instalaciones nuevas de reformado con inter-
cambiador de calor autotérmico.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

Ahorro energético.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.15 Uso de particulas catalizadoras mas pequeias en los convertidores de amoniaco
Descripcion

La mayor actividad de las particulas catalizadoras mas pequeiias permite obtener un indice de circulacién
menor y/o una presién de sintesis més baja. Ademas, el volumen de catalizador necesario es mucho menor.

Sin embargo, como contrapartida, se produce una mayor caida de presién, que podria tener un efecto nega-
tivo en el ahorro energético.
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Beneficios ambientales obtenidos
+ Ahorro energético.

Efectos cruzados

No se consideran probables.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacion.
Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes de oxidacién parcial y refor-
mado con vapor.

Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccidon de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.16 Desorcion (stripping) y reciclaje de los condensados de proceso

Descripcion

La condensacién del excedente de vapor en el gas que se produce después de la conversién catalitica for-
ma condensado de proceso. Este condensado contiene NH, y CH,OH como contaminantes, que se pueden
eliminar mediante desorcién (stripping) con vapor de proceso y, a continuacidn, se pueden reciclar en el
reformador primario. El condensado separado, que todavia puede contener pequeiias cantidades de impu-
rezas, se puede reciclar en el agua de alimentacién de la caldera después de un proceso de depuracién con
un intercambio i6nico.

Beneficios ambientales obtenidos

Reduccion de las emisiones al agua.

Efectos cruzados

Consumo energético de la desorcion (stripping).

Informacion operativa

No se ha obtenido informacion.

Aplicabilidad

Esta técnica se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes de oxidacién parcial y reformado con
vapor.
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Aspectos econémicos

Los costes estimados oscilan entre 2,9 y 3,3 millones de EUR para la remodelacién de plantas existentes con
una capacidad de 1500 t/d.

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de las emisiones al agua.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[1, EFMA, 2000, 3, Comisién Europea, 1997].

2.4.17 Catalizador de baja presion para la sintesis de amoniaco

Descripcion

Si se utiliza un catalizador nuevo de sintesis de amoniaco con rutenio y un promotor de alcali en un soporte
de grafito, la actividad por volumen es mucho més alta que con un catalizador convencional a base de hierro.
Gracias a esta técnica, se puede ahorrar energia en el reactor de sintesis de amoniaco, ya que se utilizan
presiones de funcionamiento mas bajas y se obtiene un indice de conversién por paso més elevado. Ademas,
también se puede reducir el volumen de catalizador.

La actividad del catalizador de sintesis tradicional con hierro aumenta considerablemente si se dopa con
cobalto. Utilizando este procedimiento también se puede reducir la presion en el reactor de sintesis de amo-
niaco y/o el indice de reciclaje.

Beneficios ambientales obtenidos

Esta técnica permite reducir el consumo energético hasta 1,2 GJ/t de NH,. Sin embargo, como contraparti-
da, es necesario emplear energia adicional para refrigerar el amoniaco.

Efectos cruzados

No se consideran probables.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacion.
Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en plantas nuevas y existentes de oxidacién parcial y reformado con
vapor.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién pero seguramente comporta una reduccién de los costes.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].
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2.4.18 Uso de catalizadores resistentes al azufre para la reaccion catalitica del gas de sin-
tesis procedente del proceso de oxidacion parcial

Descripcion

Esta técnica integrada, que se puede aplicar en instalaciones nuevas de oxidacién parcial, permite eliminar
el CO, y los compuestos de azufre, que habitualmente se realiza en distintas etapas, en un solo paso. En
una planta de produccién de amoniaco con oxidacién parcial para la produccién de gas de sintesis, se pueden
emplear dos configuraciones de proceso basicas. En una configuracién, el gas de sintesis se enfria en una
caldera de calor residual después del gasificador. Posteriormente, el H,S se recupera del gas de sintesis en
una unidad de depuracién con metanol frio. Los gases depurados se saturan con vapor antes de introducirlos
en el reactor catalitico de alta temperatura, donde se emplea un catalizador convencional a base de hierro.
Después de los reactores cataliticos, el CO, se elimina en una unidad de eliminacién de CO, convencional,
por ejemplo, en una segunda etapaen una unidad de depuracién con metanol frio.

En la segunda configuracién, para refrigerar el gas de sintesis después del generador, se recurre a un
proceso de templado directo con agua, que al mismo tiempo proporciona el vapor necesario para la conver-
si6n catalitica. En este caso, la unidad de depuraciéon con metanol frio se utiliza después de la conversién
catalitica, de modo que el CO, y el H,S se eliminan en dos fracciones diferentes. En esta configuracién, la
alimentacién para la conversion catalitica todavia contiene azufre en el gas de sintesis y, por lo tanto, es ne-
cesario disponer de un catalizador catalitico que tolere el azufre. Utilizando el segundo tipo de configuracién
se puede reducir el consumo energético, ya que no es necesario volver a calentar el gas de sintesis antes de
introducirlo en el reactor catalitico de alta temperatura.

Beneficios ambientales obtenidos

* Ahorros energéticos.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en plantas nuevas de oxidacién parcial.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién pero seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccidn de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comision Europea, 1997].

2.4.19 Lavado con nitrogeno liquido para la purificacion final de gas de sintesis
Descripcion

El gas de sintesis se depura a contracorriente con nitrégeno liquido a una temperatura de unos 185 °C.
Las impurezas de CO,, CO y CH, se disuelven en el nitrégeno liquido y se recuperan mediante vaporizacién
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instantanea (flash) y destilacién para poder utilizarlos posteriormente como combustible. Durante el lavado
con nitrégeno liquido, también se proporciona nitréogeno, necesario para la reacciéon de sintesis de amoniaco.
El proceso produce gas de sintesis practicamente sin elementos inertes y, puesto que el gas de sintesis pre-
senta una pureza tan alta, no es necesario emplear gas de purga y se puede alcanzar un elevado porcentaje
de conversién por paso.

Beneficios ambientales obtenidos

* Permite eliminar el gas de purga;
* Aumenta la eficiencia del circuito de sintesis.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacion.

Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en plantas nuevas de oxidacion parcial.
Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién pero seguramente comporta una reduccién de los costes.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.20 Refrigeracion indirecta del reactor de sintesis de amoniaco

Descripcion

En el reactor de sintesis de amoniaco, el catalizador se divide en varias capas y el calor se elimina con inter-
cambiadores de calor en lugar de inyectar gas de sintesis frio. El calor de reaccién se puede aprovechar para
producir vapor de agua de alta presién, o para precalentar el agua de alimentacién de la caldera asi como
para calentarel gas de sintesis entrante a la temperatura de entrada deseada de los lechos de catalizador.
Esta técnica permite ahorrar energia, ya que el indice de conversién por paso de amoniaco es mucho mayor.
Ademads, también permite reducir el volumen de catalizador necesario.

Beneficios ambientales obtenidos

+ Ahorros energéticos;

* Mayor porcentaje de conversién de amoniaco por paso;

* Reduccién de los volimenes de catalizador.

Efectos cruzados

No se consideran probables.
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Informacién operativa
No se ha obtenido informacion.
Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes de oxidacién parcial y refor-
mado con vapor.

Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccidon de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.21 Recuperacion del hidréogeno del gas de purga del circuito de sintesis de amoniaco
Descripcion

Para eliminar los elementos inertes del circuito de sintesis de amoniaco, se debe extraer un flujo de gas de
purga continuo. En los disefios més antiguos, este gas de purga se solia afiadir, directamente o después de
un proceso de depuracién con agua, al combustible del reformador. Como consecuencia, se utilizaba el poder
calorifico intrinseco del gas, pero al mismo tiempo se perdia la energia adicional necesaria para generar
y purificar el hidrégeno. En los disefios mas recientes, el hidrégeno se recupera de este gas de purga y se

recicla en el circuito de sintesis.

Esta recuperacién del hidrégeno se puede llevar a cabo con distintas tecnologias, como la separacién criogé-
nica, la tecnologia de membranas o la adsorcion con modulacién de presiéon (PSA).

Beneficios ambientales obtenidos
* Ahorros energéticos.

Efectos cruzados

No se consideran probables.
Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.
Aplicabilidad

Esta técnica se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes de reformado con vapor y circuito de
sintesis de alta presién.

Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.
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Motivo principal para su aplicacion

Reduccidn de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.22 Eliminacion del amoniaco de los gases de purga y los gases por evaporacion
instantanea (flash) en un circuito cerrado

Descripcion

El amoniaco se elimina de los gases de purga y los gases por evaporacién instantdnea (flash) mediante un

proceso de depuraciéon con agua. Los gases por evaporaciéon instantanea de baja presiéon se comprimen con

un compresor mecanico o un ejector para introducirlos en un sistema de depuracién con agua. Los gases

depurados se queman en la seccién de reformado. La solucién de NH, que se obtiene se recicla en otros pro-

cesos o se destila para recuperar NH, puro.

Beneficios ambientales obtenidos

Reduccién de las emisiones de NOx, reduccién de las emisiones de NH..

Efectos cruzados

Consumo energético adicional.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar, principalmente, en instalaciones nuevas y existentes de reformado

convencional con vapor. No suele ser viable con corrientes de gas de evaporacién instantanea demasiado pe-

quenios, ya que los efectos cruzados que comporta (consumo energético) son mas relevantes que el beneficio

ambiental que supone (reduccién de las emisiones de NO ).

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacion.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de las emisiones de NOx, reduccion de las emisiones de NH..

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[1, EFMA, 2000, 3, Comisiéon Europea, 1997].

2.4.23 Quemadores con baja emision de NO_
Descripcion
Las emisiones de NO_ se reducen en los gases de combustién que provienen de los reformadores primarios

y las calderas auxiliares modificando la secciéon de combustién. La temperatura maxima de la llama, la dis-
ponibilidad de oxigeno y el tiempo de residencia en la zona de combustién influyen en la formacién de NO_.
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Para reducir la formacién de NO_, los quemadores de baja emisién de NO_permiten controlar estos factores
aniadiendo el aire de combustién y/o gas de combustién en distintas etapas. Ademas, también pueden incor-
porar un sistema de recirculacién parcial del gas de combustion.

Para obtener una descripcién mas detallada de los quemadores con baja emisién de NO_, consulte [10, Co-
misién Europea, 2005].

Beneficios ambientales obtenidos

Porcentaje de reducciéon de NOx de hasta un 70 % [10, Comisién Europea, 2005].
Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Esta técnica integrada se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes de oxidacién parcial y refor-
mado con vapor.

Aspectos econémicos

Se estima que el coste de los quemadores equivale al coste de la configuracién estandar + 10 % o, cuando se
incorpora un sistema de recirculacién del gas residual, + 15 a 30 % [3, Comisién Europea, 1997]. Los costes
de aplicar esta técnica en una instalacién existente pueden ser considerables.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de las emisiones de NO..

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997, 10, Comisién Europea, 2005], DSM, Gelen.

2.4.24 Recuperacion de metal y eliminacidon controlada de catalizadores gastados, agotados
Descripcion

Actualmente, existen varias empresas que ofrecen sus servicios para gestionar correctamente la descarga
de catalizadores gastados, agotados, con el posterior transporte a emplazamientos de deposicién o instala-
ciones de recuperacion de metales respetuosos con el medio ambiente.

Beneficios ambientales obtenidos

Permite recuperar y volver a utilizar los materiales.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.
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Aplicabilidad

Este concepto de gestidén se puede aplicar a todas las instalaciones de producciéon de amoniaco.
Aspectos econémicos

Beneficios obtenidos con la comercializacién de catalizadores usados.

Motivo principal para su aplicacion

Eliminacién o recuperacién segura.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.25 Gestion de arranques, paradas y funcionamiento en condiciones anormales de
operacion

Descripcion

Durante los arranques y paradas, las emisiones son mas relevantes que durante el funcionamiento normal
de los equipos. Por su mayor duracion, el arranque inicial suele generar mas emisiones. Las instalaciones
de produccién de amoniaco se arrancan o se paran en una secuencia controlada que produce gases de refor-
mado o gases de sintesis que se deben liberar a través de los distintos respiraderos de la planta. Durante
el arranque de la seccién de desulfuracién también puede resultar necesario liberar gas natural (véase el
apartado 2.2.5).

Algunas de las opciones que permiten reducir las emisiones son:

* Minimizar el tiempo de arranque y parada utilizando dispositivos de bloque y una secuencia de funcio-
namiento logica;

+ Utilizar gases inertes reciclados para el precalentamiento;

+ Aplicar los maximos porcentajes permitidos de precalentamiento en los equipos y los catalizadores, den-
tro de unos limites prudentes;

+ Reducir el catalizador catalitico de baja temperatura con un portador de gas inerte;

* Poner en funcionamiento el circuito de sintesis con la maxima rapidez posible;

* Quemar los gases de ventilacién que no se puedan tratar.

Las paradas de emergencia causadas por fallos en los equipos, alteraciones en las condiciones de proceso,
errores humanos y fuerza mayor pueden aumentar el nivel de emisiones. Para proporcionar la secuencia
preventiva o de control necesaria en caso de emergencia, se realizan analisis de riesgos. Para evitar o mini-
mizar las emisiones durante una emergencia se utilizan dispositivos de bloqueo instrumental, equipos de
soporte de emergencia, como baterias, repuestos para la maquinaria, sistemas de eleccién del instrumento
adecuado, inventario correcto del sistema, control por ordenador y lavadores. Asimismo, se establecen pro-
cedimientos de parada adecuados para evitar la formacién de niquel carbonilo téxico a partir de los gases
que contienen monoéxido de carbono. Estos gases no se suelen introducir en los dispositivos de metanizacién
que contengan catalizadores de niquel a una temperatura por debajo de los 150 °C (por debajo de esta tem-
peratura, se forma niquel carbonilo).

Beneficios ambientales obtenidos
Reducciéon de las emisiones.
Efectos cruzados

No se consideran probables.
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Informacién operativa

No se ha obtenido informacion.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacion.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de las emisiones

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[3, Comisién Europea, 1997].

2.4.26 Produccion de amoniaco utilizando el hidrogeno de la electroélisis del agua
Descripcion

El hidrégeno producido electroliticamente se puede utilizar directamente para producir amoniaco. Este tipo
de operaciones se realizan desde mediados de los afios noventa en Egipto, Islandia y Perd. En este proceso,
el hidrégeno de la planta de electrélisis del agua y el nitrégeno de la planta de separacién de aire se intro-
ducen en recipientes de almacenamiento separados, y proporcionan una capacidad reguladora y una presién
de gas estabilizada. La electrdlisis del agua genera un gas de suministro extremadamente puro que contiene
solamente una cantidad muy pequena de oxigeno (0,1 — 0,2 %), en comparacién con el gas de sintesis que
genera la materia prima de hidrocarburo. El oxigeno actiia como veneno para el catalizador del convertidor
de amoniaco y, por lo tanto, se debe eliminar. Para ello se recurre a un proceso de combustién catalitica, que
se lleva a cabo inmediatamente después de mezclar el hidrégeno y el nitrégeno. Una pequeiia cantidad de
hidrégeno reacciona con el oxigeno presente y produce agua. El gas mezclado purificado (gas de reposicién)
se introduce en un recipiente de almacenamiento que se utiliza como tanque de almacenamiento para la
etapa de sintesis de amoniaco. El circuito de sintesis es el mismo que se utiliza en las plantas de produccién
de amoniaco que funcionan con combustible f6sil.

Beneficios ambientales obtenidos

En comparacién con los procesos de oxidacién parcial y reformado con vapor, las emisiones directas de este
proceso son minimas.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Actualmente, la producciéon de amoniaco con electrélisis del agua se realiza en plantas con una capacidad
de hasta 500 t/d. El proceso no se suele considerar econémicamente viable. Sin embargo, bajo algunas
circunstancias locales (dependiendo del precio local de la energia eléctrica) puede resultar una tecnologia

interesante y competitiva, especialmente, cuando se dispone de energia eléctrica renovable en grandes can-
tidades.
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Aspectos econémicos

El proceso no se suele considerar econdmicamente viable a causa del precio actual de la energia eléctrica.
Motivo principal para su aplicacion

Consideraciones locales.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo:

[1, EFMA, 2000, 3, Comisién Europea, 1997].

2.5 MTD para el amoniaco

Se consideran MTD aplicar las MTD comunes que se detallan en el apartado 1.5.

Se consideran MTD para el almacenamiento las MTD que se describen en [5, Comisién Europea, 2005].
Se consideran MTD para las nuevas instalaciones aplicar uno de los siguientes conceptos de instalacion:

+ Reformado convencional (véase el apartado 2.4.1);
+ Reformado primario reducido (véase el apartado 2.4.2);
+ Reformado autotérmico con intercambio de calor.

Se considera MTD aplicar una o una combinacién de las técnicas que se indican a continuacién para alcan-
zar los niveles de concentracién de emision NO_ que se muestran en la Tabla 2.13:

+ SNCR en el reformador primario, si el horno permite alcanzar la variacién de temperatura/tiempo de
retencién necesarios (véase el apartado 2.4.10);

* Quemadores con baja emisién de NO_(véase el apartado 2.4.23);

* Eliminacién del amoniaco de los gases de purga y los gases de evaporacién instantanea (flash) (véase el
apartado 2.4.22);

+ Desulfuracién a baja temperatura para el reformado autotérmico con intercambio de calor (véase el apar-
tado 2.4.13).

Tabla 2.13: Niveles de emision de NO_asociados a las MTD

Emisi N N
Concepto de planta misiones de NO_como NO,

mg/Nm?
Procesos de reformado convencional avanzado y procesos con reformado 90 — 230 *
primario reducido
.. . . a) 80
Reformado autotérmico con intercambio de calor b) 20

a) Calentador de aire de proceso

b) Caldera auxiliar

* Nivel mas bajo: instalaciones existentes con un mayor rendimiento e instalaciones nuevas

No se ha podido establecer ninguna correlaciéon directa entre los niveles de concentracion y los factores de
emision. Sin embargo, los factores de emisién de 0,29 — 0,32 kg/t de NH, se consideran puntos de referencia

para los procesos de reformado convencional y reformado primario reducido. Para el reformado autotérmico con
intercambio de calor, se considera factor de emisién de referencia 0,175 kg/t de NH.,.

Se considera MTD realizar auditorias energéticas rutinarias (véase el apartado 2.4.6.).

Se considera MTD aplicar una combinacién de las siguientes técnicas y alcanzar los niveles de consumo
energético que se especifican en la Tabla 2.14:
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* Precalentamiento prolongado del alimentacién de hidrocarburo (véase el apartado 2.4.4.);

* Precalentamiento del aire de combustion (véase el apartado 2.4.12);

+ Instalacién de una turbina de gas de segunda generacién (véanse los apartados 2.4.4. y 2.4.8.);

* Modificaciones en los quemadores del horno para garantizar una distribucién adecuada del gas de escape
de la turbina de gas en los quemadores (véase el apartado 2.4.4);

* Reorganizacién de los serpentines de conveccién y adicién de superficie adicional (véase el apartado
2.4.4);

* Prereformado en combinacién con un proyecto de ahorro de vapor adecuado (véase el apartado 2.4.5);

* Eliminacién mejorada del CO, (véase el apartado 2.4.11);

* Desulfuracién de baja temperatura (véase el apartado 2.4.13);

+ Conversién catalitica isotérmica (principalmente, para instalaciones nuevas; véase el apartado 2.4.14);

* Uso de particulas de catalizador mas pequefias en los convertidores de amoniaco (véase el apartado
2.4.15);

+ Catalizador de sintesis de amoniaco de baja presion (véase el apartado 2.4.17);

+ Uso de catalizador resistente al azufre para la reaccion catalitica del gas de sintesis de la oxidacién par-
cial (véase el apartado 2.4.18);

+ Lavado con nitrégeno liquido para la purificacién final del gas de sintesis (véase el apartado 2.4.19);

+ Refrigeraciéon indirecta del reactor de sintesis de amoniaco (véase el apartado 2.4.20);

+ Recuperacién del hidrégeno del gas de purga de la sintesis de amoniaco (véase el apartado 2.4.21);

+ Aplicacién de un sistema de control del proceso avanzado (véase el apartado 2.4.7).

Tabla 2.14: Niveles de consumo energético asociados a las MTD

Consumo energético neto *

GJ(LHV)/t de NH,

Procesos de reformado convencional, procesos con reformado primario
; . . . 27,6 — 31,8
reducido o reformado autotérmico con intercambio de calor

Concepto de la planta

*Parainterpretarlosniveles de consumoenergéticode estatabla,consulteelapartado2.3.1.1.. Comoconsecuencia,
los niveles pueden variar hasta + 1,5 GJ. En general, los niveles hacen referencia a un funcionamiento estable,
tipico de una prueba de rendimiento realizada directamente después de una remodelacién o una revisiéon a una
capacidad concreta.

Se considera MTD para la oxidacién parcial recuperar el azufre de los gases de combustién, por ejemplo,
combinando una unidad Claus y un tratamiento de los gases de cola, y alcanzar los niveles de emisién y
eficiencias que se indican en [8, Comisién Europea, 2002], véase el apartado 2.4.9.

Se considera MTD eliminar el NH, de los condensados de proceso, por ejemplo, mediante un proceso de
desorcion (stripping).

Se considera MTD recuperar el NH, de los gases de purga y los gases de evaporacién instantdnea (flash) en
un circuito cerrado.

Se considera MTD gestionar los arranques y paradas y otras condiciones anormales de operacién segun se
indica en el apartado 2.4.25.
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3.1 Informacion general

El 4cido nitrico es uno de los productos quimicos industriales mas importantes y cuantitativamente ocupa
una de las diez primeras posiciones del mercado. La produccién se estabilizé en los afios noventa debido al
mayor uso de la urea. En 2003, en Europa se produjeron 16,6 millones de toneladas de HNO, [102, EFMA,
2000].

En 2006, en la UE-25, Suiza y Noruega, funcionaban unas 100 plantas europeas de 4cido nitrico, con una
capacidad de entre 150 y 2500 t/ds [154, GT sobre en LVIC-AAF, 2006].
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Figura 3.1: Niveles de producciéon de HNO, en algunos paises europeos en 1997y 2003 [117, UNFCCC,
2006]

La mayor parte del 4cido nitrico producido se destina a la produccién de fertilizantes inorgéanicos, y habi-
tualmente se neutraliza con amoniaco para formar nitrato de amonio [15, Ullmanns, 2001]. Sin embargo,
el 4cido nitrico también se utiliza en otros ambitos, como la fabricacién de explosivos de AN y productos
quimicos, como la caprolactama, el acido adipico, el dinitrotolueno o el nitrobenceno. Dependiendo de la apli-
cacién, se puede producir un 4cido débil (Ia mayor parte de la produccién de dcido nitrico) o un dcido fuerte.
El acido débil (50 — 65 % peso) resulta mas adecuado para la produccién de fertilizantes, mientras que para
muchas reacciones orgéanicas es necesario disponer de un acido mas fuerte (hasta 99 % peso). El acido nitrico
concentrado se puede producir de manera directa e indirecta. El proceso directo difiere considerablemente
del proceso que se emplea para obtener acido nitrico débil, y el proceso indirecto utiliza 4cido nitrico débil
como material de inicio.

Existen otro tipo de plantas que funcionan con un proceso dual de presién para obtener una eficiencia ma-

yor. Las plantas de actividad dual més antiguas emplean una presién baja o media, mientras que las mas
modernas utilizan una presion media o alta.
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Generacion de gas de N,O de efecto invernadero como producto secundario

La oxidacién del amoniaco produce NO, y N,O como producto secundario. El aumento de la presién de com-
bustion de 1 a 5 bar que se ha producido en las ultimas décadas ha incrementado ligeramente el nivel de
emisién de N,O. Segtn [107, Kongshaug, 1998], en Europa, una planta media emite 6 kg de N,O por tonela-
da de HNO,, que corresponden a unas 2 toneladas de CO, equivalente por tonelada de HNO, al 100 %.

3.2 Procesos y técnicas aplicados

A continuacidn se incluye la descripcién de una planta tipica. Los detalles pueden variar segtn la instala-
cién.

3.2.1 Vision general

La Figura 3.2 presenta una visién general de la produccién de HNO,. Los cuatro tipos de planta mas impor-

tantes se diferencian por las presiones aplicadas en las etapas de oxidacién y absorcién, que se detallan en
la Tabla 3.1.

Tabla 3.1: Distintos tipos de plantas de produccién de HNO,. Esta tabla se basa en [88, infoMil, 1999, 102,
EFMA, 2000, 104, Schoffel, 2001]

Presion aplicada en bar

WD Oxidacion Absorcion LB EE D
Dual baja/media <1,7 1,7-6,5 L/M
Mono media/media 1,7-6,5 M/M
Dual media/alta 1,7-6,5 6,5 —13 M/H
Mono alta/alta 6,513 H/H

Para obtener una presiéon més elevada en la seccién de absorcion, se instala un compresor entre el conden-
sador de refrigeracién y la columna de absorcién. El calor de 1a compresion se elimina mediante intercambio
de calor con el gas de cola y/o recuperacion de calor en una caldera de vapor. Un segundo condensador de
refrigeracion reduce la temperatura a 50 °C aplicando agua como refrigerante.

3.2.2 Preparacion de la materia prima

EINH, liquido se evapora y se filtra. El aire se purifica mediante un proceso de filtracién en dos o tres etapas
y, a continuacion, se presuriza. El filtro de amoniaco y de aire deberia eliminar todas las particulas con la
mayor eficacia posible para que no afecten negativamente al catalizador de la siguiente etapa de oxidacion.
El aire se divide en dos corrientes: una se dirige hacia el reactor catalitico y la otra, hacia la secciéon de
blanqueado de la columna de absorcién. EI NH, y el aire se mezclan en una proporcién aproximada de 1:10
(teniendo en cuenta el LEL) y, a continuacién, se filtra (opcional).

3.2.3 Oxidacion del NH,

El NH, reacciona con aire en un catalizador situado en la seccién de oxidacion. Este proceso produce 6xido
nitrico y agua, de acuerdo con la siguiente ecuacién principal:

4NH,+50, < 4NO +6 H,0

En esta etapa se forman simultaneamente 6xido nitroso, nitrégeno y agua, de acuerdo con las siguientes
ecuaciones:
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4NH,+30, < 2N, +6H,0
4NH,+40, < 2N,0 +6H,0

La produccién de 6xido nitrico (NO) depende de la presién y la temperatura, como se indica en la Tabla
3.2

Tabla 3.2: Dependencia de la presiéon y temperatura del NO [102, EFMA, 2000]

Presion en bar Temperatura (°C) Produccion de NO (%)

<1,7 810 — 850 97
1,7-6,5 850 — 900 96
> 6,5 900 — 940 95

La reaccién se produce en presencia de un catalizador que suele estar integrado por varios tamices meta-
licos con alambres que contienen en torno a un 90 % de platino en una aleacién con rodio, que aumenta la
resistencia, y en algunos casos con paladio.

La entalpia del gas de reaccion caliente se utiliza para producir vapor y/o precalentar el gas de cola. Después
de esta etapa, la temperatura del gas de reaccion se sittia entre 100 °C y 200 °C, dependiendo del proceso y,
posteriormente, se continua enfriando con agua. El agua que generan las reacciones de oxidacién se conden-
sa en un refrigerador-condensador y se transfiere a la columna de absorcion.

3.2.4 Oxidacion del NO y absorcion en H,0

El 6xido nitrico se oxida a didxido de nitrégeno cuando los gases de combustién se enfrian, siguiendo esta
ecuacion:

2NO + 0, <> 2 NO,

Para ello, se afade aire secundario a la mezcla de gas que se obtiene tras la oxidaciéon del amoniaco. En la
parte superior de la columna de absorcién se introduce agua desmineralizada y condensado de vapor o con-
densado de proceso. La solucién de acido débil (aproximadamente 43 %) que se produce en el condensador
de refrigeracién también se aflade a la columna de absorcién. El NO, presente en la columna de absorcién
entra en contacto a contracorriente con el flujo de H,O y la reaccién produce HNO, y NO:

3 NO, + H,0 < 2 HNO, + NO

La oxidacién y absorcion del didéxido de nitréogeno y su reaccion en acido nitrico y 6xido nitrico se producen
simultaneamente durante la fase gaseosa y la fase liquida. Ambas reacciones (oxidacién y formacion de
HNO.,) dependen de la presion y la temperatura. Las presiones elevadas y las bajas temperaturas favorecen
estas reacciones.

La formaciéon de HNO, es exotérmica y requiere un proceso de refrigeracién continuo en el absorbedor. La
temperatura reducida favorece la conversién de NO en NO,, y, por lo tanto, esta reaccién se produce hasta
que los gases abandonan la columna de absorcién. El acido nitrico que se genera en el absorbedor contiene
6xidos de nitrégeno disueltos y, mas adelante, se «blanquea» con aire secundario.

A continuacién, se extrae una solucién acuosa de acido nitrico del fondo de la torre de absorcién. La con-
centracion del acido puede variar entre un 50 %peso y un 65 %peso de acido nitrico, dependiendo de la
temperatura, la presion, el nimero de etapas de absorcién y la concentracién de los 6xidos de nitrégeno
que se introducen en el absorbedor. Los gases que no se absorben en la solucién de acido nitrico salen de la
columna de absorcién por la parte superior, a una temperatura aproximada de 20 °C a 30 °C. Esta mezcla
de gas, que se suele denominar gas de cola, se calienta con un proceso de intercambio de calor. El gas de
cola caliente se encauza hacia un sistema de reduccién de NOX y atraviesa una turbina de gas de cola que
permite recuperar la energia. El gas de cola expandido resultante (en la mayoria de casos, con una tempe-
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ratura superior a los 100 °C para evitar la deposicién de nitrato de amonio y nitrito de amonio) se libera a
través de una chimenea.

NH,

Evaporacién
Calor Filtracion

Energia
eléctrica

Aire

Filtracion

Aire para el blanqueado

I Compresion (opcional) :
»| Calentamiento (opcional) 0
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HNO;
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Energia Vapor
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Figura 3.2: Visién general de la produccién de HNO,. Esta figura se basa en [88, infoMil, 1999, 102,

EFMA, 2000]

3.2.5 Propiedades del gas de cola y reduccion de las emisiones

La composicién del gas de cola depende de las condiciones de proceso que se apliquen. La Tabla 3.3 propor-
ciona una visién general de las propiedades del gas de cola.

Tabla 3.3: Propiedades del gas de cola después de la etapa de absorcion [94, Austrian UBA, 2001], x [112,
Gry, 2001]

Parametro
NO, como NO,

Proporcion NO/NO,

N,0
0

2

Nivel

200 — 4000
1/1 aproximadamente
600 — 3000

1-4

H,0
Presion
Temperatura después de la absorcion

Temperatura después del recalentamiento

Caudal

0,3-0,7
3-12
20— 30
200 — 500
20 000 — 100 000
3100 — 3300 *
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Las técnicas méas habituales de depuracién de los gases de cola en las plantas de 4cido nitrico son:

* SCR (para la reduccién de NO, véase el apartado 3.4.9);
* NSCR (para la reduccién de NO_y N,O, véase el apartado 3.4.8.)

Algunas de las estrategias més recientes para reducir las emisiones de NO_o N,O incluyen:

* Optimizacién de la etapa de oxidacién (véanse los apartados 3.4.1, 3.4.2, 3.4.3 y 3.4.5);

* Descomposicién catalitica del N,O, aplicada en el reactor de oxidacién, directamente después del catali-
zador de oxidacion (véase el apartado 3.4.6);

+ Optimizacién de la etapa de absorcién (véase el apartado 3.4.4);

* Reduccidén catalitica combinada de NO /N,O con inyeccién intermedia de NH,, aplicada al gas de cola
delante de la turbina de expansién (véase el apartado 3.4.7).

3.2.6 Exportacion de energia

El proceso de produccion de acido nitrico ha experimentado una mejoras energéticas significativas durante
las ultimas décadas, desde las plantas atmosféricas, hasta las unidades M/M y las instalaciones M/H. Te6-
ricamente, la reaccién de NH, en HNO, produce 6,3 GJ/t de HNO, al 100 %. Sin embargo, la energia que se
pierde en los compresores de gas y la refrigeracién (agua) disminuye la exportaciéon neta de vapor. Si toda
la energia térmica se convierte en energia eléctrica en una turbina de vapor, la exportacién neta de energia
se puede reducir aproximadamente en un 65 %.

Tabla 3.4: Vision general de la exportacion de energia obtenida en la produccion de HNO, [94, Austrian
UBA, 2001, 107, Kongshaug, 1998]

Gd/t de HNO, al 100 % Observaciones

En forma de vapor de

Planta moderna M/H 2,4 -
aguade alta presion

Exportacién neta media de las 16
plantas europeas ’

Mejores plantas hace 30 afios 1,1

3.2.7 Produccioén de acido nitrico concentrado

Los procesos directos para obtener 4cido nitrico concentrado se basan en la produccién de N,O, liquido,
que reacciona bajo presién con el oxigeno y el 4cido nitrico diluido y genera HNO,:

2N,0, + 0, +2 H,0 — 4 HNO,

Los 6xidos de nitrégeno, que se forman en una unidad de combustién de amoniaco que funciona a baja pre-
si6n, se oxidan totalmente a NO, (etapa de oxidacién y postoxidacién). EI NO, se depura con 4cido nitrico
concentrado (etapa de absorcién) y con condensado de proceso y acido nitrico diluido (etapa de absorcién
final). A continuacién, el NO, (o su dimero, N,O,) se separa del 4cido concentrado (blanqueado) y se licua.
El 4cido concentrado se forma a partir de N,O, liquido, oxigeno y 4cido nitrico diluido (de la etapa final de
absorcién) en un reactor a una presion aproximada de 50 bar. Este acido concentrado se encauza hacia las
etapas de absorcién y oxidacién final, y parte del 4dcido nitrico se extrae como acido de producto. El gas re-
sidual de la etapa de absorcién final se libera al medio. La concentracién de NO_ del gas residual depende
de la temperatura de la etapa de absorcién final. Los condensados de proceso y el acido nitrico diluido que
se generan durante la oxidacion catalitica de amoniaco y las etapas de oxidacién y postoxidacién se pueden
volver a utilizar. Sin embargo, se forma més condensado de proceso del que se puede utilizar para producir
acido concentrado y, por lo tanto, parte de los condensados de proceso se aprovechan en otros procesos de
produccién o bien se depuran como agua residual.
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Los procesos indirectos se basan en la destilacién extractiva y la rectificacién de acido nitrico débil. Como
agente deshidratante, se utiliza acido sulfarico o nitrato de magnesio. En los procesos con acido sulfirico,
el acido nitrico débil se precalienta y se destila con H,SO,, mientras que en los procesos que emplean ni-
trato de magnesio, se utiliza una solucién de Mg(NO,), para extraer el agua del 4cido nitrico. Los agentes
deshidratantes se recuperan bajo vacio. Los condensados de proceso, que provienen de la concentracién del
agente deshidratante, se deben depurar con un sistema de tratamiento de las aguas residuales. El vapor
que se extrae de la parte superior de la columna de destilacién o extraccién se condensa para formar acido
nitrico concentrado. Los gases residuales contienen vapor de acido nitrico y se depuran junto con el acido
nitrico diluido.

3.3 Niveles actuales de emision y consumo

La Tabla 3.5 y Tabla 3.6 proporcionan una visién general y algunos ejemplos de los niveles de consumo aso-
ciados a la producciéon de HNO,. En la Figura 3.3 se puede consultar la correlacién empirica entre los niveles
de emisién especificos de N,O y las concentraciones de N,O en los gases de cola. Ademads, en la Tabla 3.7 se
incluyen los niveles registrados de N,O y en la Tabla 3.8, los niveles registrados de NO.

Tabla 3.5: Ejemplos de niveles de consumo de instalaciones de produccién de HNO, que funcionan con
turbinas de vapor con un contenido de gas de cola <50 ppm de NO_ [94, Austrian UBA, 2001]

M/M H/H M/H Unidad
Presién de funcionamiento 6 10 4,6/12 bar
Amoniaco 286 290 283 kg/t de HNO, al 100 %
, L . kWh/ tonelada de HNO, al
Energia eléctrica 9 13 8,5 100 % 3
Pérdidas principales de platino 0,15 0,26 0,13 g/ tonelada de HNO, al 100 %
Vapor de calentamiento a 8 bar, 0,05 0,35 0,05 t/t de HNO. al 100 %
saturado 3

Exceso de vapor de agua, 40 bar, 450 °C 0,75 0,58 0,65 t/t de HNO, al 100 %
Agua de refrigeracion * 100 125 105 t/t de HNO, al 100 %

* AT =10 K, incluida el agua del condensador de la turbina de vapor

Tabla 3.6: Ejemplos de consumo energético y produccion de vapor de aguaen una planta M/H y una planta
L/M [94, Austrian UBA, 2001]

Consumo energético M/H L/M Unidad

Capacidad 300 000 180 000 t/a

Compresién accionada con energia eléctrica 5 MWh/h

Compresion accionada con vapor de agua 20 t de vapor de agua/h

Otros consumos de energia 0,55 0,60 MWh/h

Produccién de vapor de agua 43 * P = t de vapor de agua/h
x 42 bar/520 °C xx 23 bar/350 °C
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Figura 3.3: Correlacion empirica entre los niveles especificos de emision de N,O y las concentraciones
de N,O en los gases de cola [96, Maurer y Groves, 2004]
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Tabla 3.7: Niveles registrados de emisién de N,O en la produccién de HNO,

Tipo de proceso

Con NSCR
Variacién de una
campana (periodo de
trabajo sin interrupcion)
hasta la sustitucién de
los tamices metalicos

Todas las plantas
Norsk Hydro
Oxidacién a baja presion
Oxidacién a media
presién
Plantas de presion dual
disenadas en la UE

Unas cuantas plantas
anticuadas

19 plantas Yara
Plantas atmosféricas

Oxidacién a presion
media
Plantas de alta presién

Media de la UE

Dependiendo de las
condiciones de proceso

Nivel representativo de
la UE

Media de la UE

Planta dual M/H

Planta dual L/M

Planta mono M/M

Planta mono M/M

Planta dual M/H

Planta dual M/H

Nivel de emisiéon de

N,O
kg/t de
HNO, al ppmv
100 %
300
5,6-9 900-1500
1,9-21,6 300- 3500
2.5 400
4-5 650-810
6-7,5 970-1220
1300-
8-10 1620
1620-
10-19 3080
3-9 490-1500
5 810
7 1140
5-9 810-1500
6 970
3,1-12,3 500 -2000
6-8 970-1300
7 1140
0,12-0,25 20-40
4,9-8,6 800-1400
3,4-4,9 550-800
4,9 800
1000-
6,2-7,4 1200
7,7 1250
9 1500
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Observaciones

Con un quemador

de presién media, en
correlacion con una
produccién de N,O de 1,5
-25%

Planta moderna integrada

Sistema combinado de
reduccion de los gases de
cola desde 2003

Antes de 2003, 3,3/8 bar

0/3,8 bar

Media de campana
(periodo de trabajo sin
interrupcién), catalizador
de oxidacién mejorado de
Heraeus (véase el apartado
3.4.3), 4,5 bar, 250 °C
delante de la turbina

230 °C delante de la
turbina

Capacidad: 584 000 t/a,
5/10 bar

Capacidad: 500 000 t/a,
5/11 bar, 500 °C delante de
la turbina

Referencia

[96, Maurer y Groves,
2004]

[102, EFMA, 2000]

[86, IPCC, 2000]

[80, Jenssen, 2004]

[98, ADEME, 2003]

[99, IRMA, 2003]

[87, infoMil, 2001]

[100, AMI, 2006]

[94, Austrian UBA,
2001]

[94, Austrian UBA,

2001] [100, AMI,
2006]

SKW Piesteritz

Sasol Nitro, Surafrica

YARA, Sluiskil 6

DSM Geleen
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Tipo de proceso

Planta mono M/M

Planta dual M/H

Planta mono M/M

Planta dual M/H
Planta mono M/M

Planta mono H/H

Planta dual M/H

Planta de presion media

Dual M/M (KD6)

Dual M/H (Uhde 2)
Dual M/M (Uhde 3)
Dual H/H (Dupont)

Dual M/H (SZ2)

Dual M/H (SZ3)

Dual M/H
Dual H/H

M/H

M/H

Nivel de emision de

N,O
kg/t de
HNO, al ppmv
100 %

7,1 1150
7,7 1250
5,7 920

9 1500
3,8 613
0,2 27
5,3 860
1,9 300
5,5
7,2 1350
7,1 1150
0,2 33
1,8 285
1,7 272
6,7
0,01
2,0 325
3,3 535
2,8 445
0,8 130

Observaciones

Capacidad: 210 000 t/a,
5 bar, 450 °C delante de la
turbina

Capacidad: 730 000 t/a,
4/11 bar

Capacidad: 255 000 t/a,
4 bar, 400 °C delante de la
turbina

Capacidad: 245 000 t/a,
4/10 bar

Capacidad: 80 000 t/a, 2,6
— 3,6 bar

Capacidad: 400 000 t/a,
NSCR, 9 bar

Capacidad: 1100 t/d,
3,56/12,8 bar, antigiiedad
del tamiz metalico en el
momento de la medicién:
5 meses

Catalizador secundario
Heraeus

Catalizador secundario
Heraeus

Catalizador secundario
Heraeus

Capacidad: 750 t/d
Capacidad: 550 t/d
Capacidad: 850 t/d, NSCR
Catalizador secundario
BASF, 12 cm (6,7 kg antes
de la reduccion)
Catalizador secundario
BASF, 12 cm (6,7 kg antes
de la reduccion)

NSCR

Catalizador secundario
YARA, 50% de relleno

(7 kg antes de la reduccion)
Catalizador secundario
YARA, 40% de relleno

(7 kg antes de la reduccion)
Catalizador secundario
YARA, 25% de relleno

(5,2 kg antes de la
reduccién)

Catalizador secundario
YARA, 75% de relleno

(5,2 kg antes de la
reduccion)

* Planta cerrada
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Referencia

DSM Geleen
[103, Brink, 2000]

YARA, Sluiskil 7

DSM IJmuiden
[103, Brink, 2000]

DSM IJdmuiden

Kemira Agro Pernis *

Kemira Agro
Rozenburg *

Agropolychim, Devnia

GP Rouen AN6
Lovochemie, Lovosice
Agropolychim

Kemira GrowHow,
Tertre

BASF, Amberes

YARA, Ambés

YARA, Montoir



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

Tabla 3.8: Niveles registrados de emisién de NO_ en la produccion de HNO,

Tipo de
proceso

Planta dual
M/H linea E

Planta dual
L/M linea F

Planta dual
M/H

Planta dual
M/H

Planta dual
M/H

Planta mono
M/M

Planta dual
M/H

Planta mono

M/M

Planta dual
M/H

Planta mono

M/M

Planta mono
H/H

Planta dual
/M

Nivel de

mg/
Nm?

180-

190

320-

330

158

164-

185

410

348

154

369

410

410

492

205

205

emision de NO_

ppmv

90

155-160

90

80-90

200

170

75

180

200

200

240
100

100

<200

Sistema de eliminacion

de DeNO_
Eficiencia
Tipo

%

Combinado 99

SCR 82
SCR 92-95

SCR 97

SCR 87

SCR 87

NSCR 95

SCR 80

SCR 90

88

Observaciones

Sistema combinado de
reduccion del gas de cola
desde 09/2003, 3,3/8 bar,
300 000 t/a, sin escape
de NH,

Antes de 2003, 3,3/8 bar,
300 000 t/a, escape de
NH, de 0,26 a 2,6 mg/
Nm?

0/3,8 bar, 180 000 t/a,
escape de NH, de 0,05 a
0,1 mg/Nm?
Optimizacién de la SCR
en 2006

5/11 bar, 2000 t/d, bajas
temperaturas del agua
de refrigeracion

Capacidad: 584 000 t/a,
5/10 bar

Capacidad: 500 000 t/a,
5/11 bar, 500 °C delante
de la turbina

Capacidad: 210 000 t/a,
5 bar, 450 °C delante de
la turbina

Capacidad: 730 000 t/a,
4/11 bar

Capacidad: 255 000 t/a,
4 bar, 400 °C delante del
expansor

Capacidad: 245 000 t/a,
4/10 bar

Capacidad: 75 000 t/a,
2,6 — 3,6 bar
Capacidad: 400 000 t/a,
8,4 bar

Capacidad: en torno a
73 000 t/a, 0/3,5 bar

Capacidad: 500 t/d,
absorcion a 3,67 bar,
SCR renovada en 1990

Referencia

[100, AMI,
2006]

[108, Groves,
2006]

[94, Austrian
UBA, 2001]

[94, Austrian
UBA, 2001]
[100, AMI,
2006]

YARA,

Porsgrunn

YARA,
Sluiskil 6

DSM Geleen

DSM Geleen

YARA,
Sluiskil 7

DSM
IJmuiden

DSM

IJmuiden

Kemira Agro
Pernis *

Kemira Agro
Rozenburg *

Kemira Agro
Dinamarca

Kemira Agro,
Willebroek *
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Tipo de
proceso

Planta dual
M/H

Dos plantas
duales M/H

Planta mono
H/H

Cuatro plantas
/M

Dos plantas

Nivel de
emision de NO,_
mg/
Nm? ey
S
e
156 75
<150
165
<200
<200
200
<200
<500
<200
<200
<500
<200
<200

Sistema de eliminacién

de DeNO_
Tipo Eficiencia
%
SCR 50-67
SCR 70-76
NSCR
SCR 67-81
SCR 87
SCR 60
SCR 83
SCR 90-92
SCR 64
SCR 75-83
SCR 60
SCR 60
SCR 41
SCR 60
SCR 71-80

89

Observaciones

Capacidad: 650 t/d,
5/10 bar, 350 °C delante
de la turbina(media
anual)

Capacidad: 2 x 945 t/d,
5/10 bar, escape de NH,
<10 ppm, 350 °C delante
de la turbina(media
anual)

Mono 9,5 bar, la
temperatura después de
la SNCR es de unos 620
°C (media anual)

Capacidad: 4 x 270 t/d,
presion de oxidacién
de 1,3 bar, absorcién a
7,3 bar, SCR renovada
en 1975/1977

Capacidad: 225 t/d,
absorcién a 3,3 bar, SCR
renovada en 1976

Capacidad 270 t/d,
absorcién a 4,5 bar, SCR
renovada en 1979

Capacidad: 180 t/d,
absorcién a 7,0 bar, SCR
renovada en 1983

Capacidad: 225 t/d,
absorcion a 3,4 y 3,2 bar,
SCR renovada en
1979/1980

Capacidad: 300 t/d,
absorciéon a 4,5 bar, SCR
renovada en 1982

Capacidad: 390 t/d,
absorcién a 1,5 bar, SCR
renovada en 1982

Capacidad: 360 t/d,
absorcion a 4,9 bar, SCR
renovada en 1982

Capacidad: 360 t/d,

absorciéon a 4,9 bar, SCR
renovada en 1982

Capacidad: 920 t/d,
absorciéon a 7,0 bar, SCR
renovada en 1982

Capacidad: 450 t/d,
absorciéon a 4,7 bar, SCR
renovada en 1983

Capacidad: 900 t/d,

absorciéon a 4,7 bar, SCR
renovada en 1985

Referencia

BASF
Amberes

BASF
Ludwigshafen

CFK Kéln

GUANO,
Krefeld

GUANO,
Nordenham

SUPRA

Landskrona *

SUPRA,
Koeping

SUPRA,
Koeping

Quimigal,
Alverca

Quimigal,
Lavradio

PEC,
Ottmarsheim

YARA, Rjukan

YARA,
Réavena
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Tipo de
proceso

Planta mono
M/M

Planta dual
M/H

Tres plantas

Plantas mono
H/H, UKL-7
(GIAP)

Plantas duales
M/H, AK-72
(GIAP)

M/H (Uhde 2)
M/M (Uhde 3)
H/H (Dupont)

Nivel de
emision de NO,_

mg/

Nm# PPV

<200

<200

300

<170

<200

<200

<100

<100

410

200

170-200

70

103 50

103 50

190-200
150-180
150-180

Sistema de eliminacion

de DeNO_
Eficiencia
Tipo
%

SCR 80
SCR 92
SCR 88
SCR 76
SCR 80
SCR 90
SCR 80
SCR 90
SCR 83
SCR

SCR o

NSCR 2

SCR o

NSCR 2
SCR 75— 90

NSCR 75— 90

* Planta cerrada

90

Observaciones

Capacidad: 170 t/d,
absorcién a 6,26 bar,
SCR renovada en 1988

Capacidad: 172 t/d,
absorcion a 6,35 bar,
SCR renovada en 1987
Capacidad: 670 t/d,
absorcion a 3,7 bar, SCR
renovada en 1985
Capacidad: 500 t/d,
absorcion a 4,6 bar, SCR
renovada en 1986
Capacidad: 300 t/d,
absorcion a 3,8 bar, SCR
renovada en 1987

Capacidad: 500 t/d,
absorcion a 3,57 bar,
SCR renovada en 1990

Capacidad: 225 t/d,
absorcién a 11,2 bar,
SCR renovada en 1991

Capacidad: 245 t/d,
absorcion a 11,2 bar,
SCR renovada en 1992

Capacidad:

65 000 toneladas por
ano, 4,5 bar

Capacidad: 1100 t/d,
3,5/12,8 bar, absorcion a
20 —40°C

Capacidades:

120 000 toneladas por
ano, 7 bar, escape de
NH, en torno a 50 ppm

Capacidades:

380 000 toneladas por
afo, 4/10 bar, escape de
NH, en torno a 50 ppm
Capacidad 750 t/d
Capacidad 550 t/d
Capacidad 850 t/d

Referencia

YARA,
Ravena

YARA,
Ravena

YARA,
IJmuiden

DuPont,
Orange
(EEUU)

Lonza, Visp.

RADICI,
Novara

FCC,
Pascagoula
(EEUU)

BP Lima
(EEUU)

SMX
Sasolburg

Agropolychim,
Devnia

Hu-Chems,
Corea

[88, infoMil,
1999]

Kemira
GrowHow,
Tertre
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3.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD

3.4.1 Rendimiento del catalizador de oxidacién y duraciéon de la campaia (periodo de tra-
bajo sin interrupciones)

Descripcion
El rendimiento del catalizador puede mermar a causa de:

* Envenenamiento por contaminacién atmosférica y contaminaciéon del amoniaco;
+ Mezcla pobre de amoniaco y aire;
* Mala distribucion del gas en el catalizador.

Estas tres circunstancias pueden reducir la produccién de NO hasta un 10 %. Ademas, los excesos puntua-
les de amoniaco en el quemador representan un riesgo para la seguridad de la planta (basado en LEL) y
podrian sobrecalentar el tamiz metalico del catalizador. Para minimizar estos efectos, en algunas plantas se
emplean filtros magnéticos para eliminar el 6xido del amoniaco, mezcladores estaticos para conseguir una
mezcla de mayor calidad y una etapa adicional de filtracion, que se aplica a la mezcla de amoniaco y aire.
En los cabezales del quemador suele haber una placa perforada o una rejilla de panal de abeja que garantiza
una buena distribucién. La velocidad del gas sobrela tela del catalizador debe ser estable.

Composicién del tamiz metadlico. El platino se suele alear con rodio para mejorar la resistencia del tamiz
y reducir la pérdida de catalizador. Antiguamente, el rodio resultaba més caro que el platino y, por lo tanto,
aumentaba el precio final. El contenido éptimo de rodio se sitia entre un 5 % y un 10 %. Si la temperatura de
reaccién es baja, es decir < 800 °C, se debe utilizar un catalizador de platino puro. De lo contrario, se podria
acumular 6xido de rodio (IIT) en la superficie del catalizador y disminuir la actividad de éste. El paladio tam-
bién se utiliza en aleaciones de catalizador, ya que permite reducir los costes. Si se afiade un 5 % de paladio,
la produccién de mondxido de nitrégeno no presenta diferencias sustanciales y los costes disminuyen, ya que
el paladio resulta mas econdémico que el platino o el rodio.

Efecto de la duracién de la campana (periodo de trabajo sin interrupciones) en la formacién
de N,O
2

Durante el proceso de reaccion, parte del platino y el rodio se vaporizan. Por este motivo, en la mayoria
de plantas se instala un sistema de recuperacion de platino debajo del catalizador. En este sistema se
utiliza una aleacién de paladio, algunas veces con oro, denominado desgastador, absorbente (getter) o
captador (catchment), que permite recuperar entre un 60 % y un 80 % del total de las pérdidas de catali-
zador. Sin embargo, las pérdidas de catalizador son inevitables y la tela del catalizador se debe sustituir
periddicamente. La Tabla 3.9 proporciona una visién general de varios parametros en relacién con la
presion aplicada. Las duraciones de campana (periodo de trabajo sin interrupciones) oscilan entre
1,5y 12 meses.

Con un quemador de presién media, un tamiz metalico nuevo puede producir < 1,5 % de N,0O, que genera
una concentracién de gas de cola < 1000 ppm. Esta cifra puede aumentar hasta 1500 ppm al final de una
campana (periodo de trabajo sin interrupciones). En este caso, un 2,5 % del amoniaco se convierte
en N,O [96, Maurer y Groves, 2004]. En la Figura 3.4 se puede observar el N,O generado en relacién con
el progreso de una campanfa segtn [118, French Standardization, 2003].

Un aumento repentino de los niveles de N,O puede indicar que la tela del catalizador est4 dafiada y, por
lo tanto, que el amoniaco puede traspasarla. Las consecuencias potenciales de este fendémeno incluyen
la formacién de AN en las partes més frias de la planta y el sobrecalentamiento de la maquinaria de los
procesos posteriores.

Por lo tanto, el control del rendimiento del catalizador (por ejemplo, realizando un seguimiento de los ni-
veles de N,O) resulta esencial, y la duracién de la campafia (periodo de trabajo sin interrupciones)
se puede seleccionar en funcién de este rendimiento.
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(periodo de trabajo sin interrupciones) (%)

Figura 3.4: Generacién de N,O en relacién con el progreso de una campafia (periodo de trabajo sin
interrupciones) [118, French Standardization, 2003]

Tabla 3.9: Parametros de la oxidacion de amoniaco en relacion con las presiones aplicadas
[88, infoMil, 1999, 94, Austrian UBA, 2001]

Presion de la oxidacién de NH, 1 3-17 8-12 bar

Capa de catalizador 3-5 6—10 20 - 50

Velocidad del gas 0,4—-1,0 1-3 2-4 Metro/s
Temperatura 840 — 850 850 — 900 900 — 950 °C

Pérdida de catalizador 0,04 — 0,06 0,10 - 0,16 0,25 -0,32 g/t de HNO,
Duracién de la campana 8-12 4-17 1,56-3 Meses

Beneficios ambientales obtenidos

Optimizacién de la produccién de NO;
Minimizacién de la formacién de N,O.

Efectos cruzados
No se consideran probables.
Informacion operativa

Consulte la Tabla 3.9.
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Aplicabilidad

Aplicabilidad general.
Segun las dltimas investigaciones en la fabricacion de catalizadores de oxidacién, las telas del catalizador se
deben sustituir regularmente, entre una y cuatro veces al afio [154, GT sobre LVIC-AAF, 2006].

Aspectos econémicos

+ Costes adicionales del control de rendimiento;

Costes adicionales de la sustitucién de catalizador si se reducen las campanas (periodo de trabajo sin
interrupciones),
Beneficios obtenidos por la mayor produccién de NO.

Motivo principal para su aplicacion
Aumento de la produccién de NO y reduccién de las emisiones de N,O.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[87, infoMil, 2001, 96, Maurer y Groves, 2004, 102, EFMA, 2000].

3.4.2 Optimizacion de la etapa de oxidacion
Descripcion

El objetivo de optimizar la etapa de oxidacién es obtener una produccién éptima de NO y reducir la forma-
cién de productos secundarios no deseados, como el N O. El rendimiento mas alto de produccién de NO en
la etapa de oxidacién se consigue aplicando una proporcién é6ptima de NH /aire de 9,5 — 10,5 % de amoniaco.
Ademads, una presién baja (tan baja como sea posible) y una temperatura éptima (750 — 900 °C) favorecen
la produccién de NO.

100 %
95 %
96 %
94 Y
92 %
90 %+
&8 %o
86 %o

p=4 bar

84% rr 1T r1rrrrrrrrrrrrrrr rrr— rrrrrr rrrrrrrr rrr1r1rr 1 11 1r11

Eficiencia del quemador (%)

600 650 700 750  B00 850 900 950 1000
Temperatura (° C)

Figura 3.5: Relacion indicativa de la eficiencia y la temperatura del quemador de amoniaco a 1y 4 bar
[88, infoMil, 1999].
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Proporcién amoniaco/aire. Desde el punto de vista de la ingenieria, la combustién del amoniaco es una
de las reacciones industriales cataliticas mas eficientes (la conversion maxima teérica seria del 98 % en una
planta con 1 bar de presién). Segun la ecuacidén estequiométrica, la mezcla de reaccién de amoniaco y aire
deberia contener un 14,38 % de amoniaco. Sin embargo, también se puede utilizar una proporcién de NH,/
aire mas reducida por varios motivos. La razén m4s importante es que la eficiencia de conversién disminuye
cuando la proporcién de NH,/aire es muy elevada. Ademaés, el amoniaco y el aire pueden formar una mezcla
explosiva. El «limite inferior de explosividad» (LEL) disminuye con la presién y, por lo tanto, los quemadores
de alta presion sélo pueden funcionar de forma segura con un maximo de un 11 % de amoniaco, mientras
que los sistemas de baja presién permiten trabajar con un 13,5 % de amoniaco. Puesto que es necesario con-
tar con un margen de seguridad para posibles proporciones puntualmente mas elevadas causadas por una
mezcla imperfecta, muchas plantas afiaden un +£10 % de amoniaco.

Segtn las leyes de la termodindmica, si una planta funciona con baja presién, la conversién de NH, en NO
aumenta.

Una temperatura de reaccién elevada mejora la combustiéon del amoniaco pero reduce la eficiencia de con-
versién, ya que se genera mas N, y N,O. La oxidacién se suele producir a temperaturas de entre 850 °C y 950
°C, con una produccién de NO por encima del 96 %. La temperatura puede superar los 950 °C pero, en estos
casos, se producen unas pérdidas més elevadas de catalizador, principalmente a causa de la vaporizacion.
El mecanismo de reaccién suele ser més selectivo con la formacién de nitrégeno y N,O con una temperatura
mas reducida del catalizador. El 6xido nitroso (N,O) es inestable a estas temperaturas (850 — 950 °C) y se
reduce parcialmente a N, y O,. Un tiempo de residencia prolongado y una temperatura alta en el reactor
catalitico fomentan esta reduccién. La temperatura de reaccién estd directamente relacionada con la pro-
porcién de amoniaco/aire: un aumento del 1 % en la proporcién de amoniaco hace aumentar la temperatura
unos 68 °C.

Beneficios ambientales obtenidos

* Optimizacion de la produccién de NO;
* Minimizacién de la formacién de N,O.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

Consulte el apartado «Descripcién».

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Existen limitaciones a la hora de modificar plantas existentes, pero en las plantas
nuevas la adaptacion resulta sencilla. Los parametros que se indican en los parrafos anteriores —propor-
cién NH,/aire, temperatura y presién— influyen en los porcentajes de produccién y la calidad del producto.
Por este motivo, estos parametros se suelen optimizar al maximo, dentro de las limitaciones técnicas de la
planta.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Aumento de la producciéon de NO y reduccién de las emisiones de N,O.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[88, infoMil, 1999].
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Todas las plantas de todo el mundo pueden optimizar las condiciones de funcionamiento para maximizar la
produccion de NO. Este parametro afecta la produccién y, como consecuencia, debe ser lo mas alto posible,
dentro de las posibilidades técnicas y econémicas de la instalacién. Sin embargo, la conversién a NO queda
limitada a un maximo del 98 %, y el porcentaje restante se convierte en N,O y N,.

3.4.3 Catalizadores de oxidacion alternativos
Descripcion

* Los catalizadores de platino mejorados presentan modificaciones en la composiciéon y la geometria
del catalizador, y pueden aumentar la conversién de amoniaco en NO y/o reducir la produccién de N,O.
Al mismo tiempo, permiten prolongar la duracién de la campana (periodo de trabajo sin interrupcio-
nes). Ejemplos de esta tecnologia son los catalizadores FTC y FTCplus fabricados por Heraeus o los cata-
lizadores de oxidacién fabricados por Umicore [87, infoMil, 2001, 105, Miller, 2003, 145, Nitrogen2003,
2003];

* Los catalizadores a base de Co,0, se comercializan desde hace 30 afios. Algunas fuentes declaran que
estos catalizadores permiten alcanzar unas eficiencias de conversiéon mas elevadas (94 — 95 %), mientras
que otras afirman que la eficiencia sélo oscila entre 88 — 92 % en una planta de alta presién. Normalmen-
te, la producciéon de NO en una planta existente de acido nitrico se sitia entre un 93 % y un 97 %. Por otro
lado, la duracién del catalizador es mayor, factor que reduce el nimero de paradas de la planta, y la caida
de presién es menor. Las altas temperaturas y la reduccién del Co,O, a CoO desactivan el catalizador;

* En la Comunidad de Estados Independientes (CIS), se utilizan con mucha frecuencia catalizadores de
dos etapas. En la primera etapa, se aplica uno o varios tamices metdlicos de platino, y en la segunda
etapa, se emplea un lecho de catalizador 6xido no platinico.

Beneficios ambientales obtenidos

+ En la instalacion de ejemplo se registré una reduccién del 30 — 50 % de N20 con un catalizador mejo-
rado a base de platino de Heraeus [105, Miiller, 2003]. Con el mismo catalizador, en una instalacién de
ejemplo M/M se registraron unos niveles de emisién de N,O de 500 — 1000 ppm en campaias (periodos
de trabajo sin interrupciones) de medio afio, con una media de 800 ppm. En la otra instalacién de

ejemplo (M/M) se registraron 600 — 700 ppm de N,O.

+ Con un catalizador mejorado a base de platino se puede conseguir una reducciéon de hasta un 30 % del
N,O [87, infoMil, 2001];

* Se ha demostrado que los catalizadores de oxidacién alternativos producen hasta un 80 — 90 % menos de
N,O que los catalizadores a base de platino. Sin embargo, los beneficios pueden quedar contrarrestados

por la reduccién de la produccién de NO y, por lo tanto, el aumento del consumo de NH_;

+ Eluso de catalizadores de dos etapas reduce la cantidad de platino utilizada a un 40 — 50 % y las pérdidas
de platino disminuyen entre 15 — 30 % bajo las mismas condiciones.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

Consulte el apartado «Descripcion».

Aplicabilidad

Cuando los catalizadores optimizados de platino o los catalizadores alternativos estén disponibles en el mer-

cado, resultaran més adecuados para las instalaciones de produccién de acido nitrico, tanto nuevas como
existentes y con cualquier nivel de presion.
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Aspectos econémicos

Los catalizadores alternativos pueden ser una opcién para las plantas nuevas. Para las plantas existentes,
los costes de remodelaciéon estimados en 1999 son de 1,5 a 2 millones de ddlares americanos (aproxima-
damente, 1.425.000 — 1.900.000 de EUR en 2001). La menor produccién de NO también se debe tener en
cuenta, ya que puede influir considerable en los costes. Los ahorros registrados son de 0,50 a 2,00 EUR por
tonelada de HNO, [145, Nitrogen2003, 2003].

Motivo principal para su aplicacion

Optimizacién del proceso y minimizacién de la formacién de N,O.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo
[87, infoMil, 2001, 94, Austrian UBA, 2001, 105, Miller, 2003].

+ SKW Piesteritz GmbH: catalizador mejorado a base de platino fabricado por Heraeus;

* Grande Paroisse, Rouen: catalizador mejorado a base de platino fabricado por Heraeus;
+ Incitec (Australia) y Simplot (Canad4) utilizan un catalizador de éxido de cobalto;

* Los catalizadores de dos etapas se utilizan con frecuencia en los paises de la CIS.

3.4.4 Optimizacion de la etapa de absorcion
Descripcion
Véase también el apartado 3.4.10 «Adicién de H,O, en la dltima etapa de absorcién».

La optimizacion de la etapa de absorcién permite mejorar la eficiencia de formacién de acido nitrico y mini-
mizar las emisiones de NO y NO, a la atmdsfera. En este apartado, la oxidacién de monéxido de nitrégeno
(NO) a diéxido de nitrégeno (NO,), la absorcién de NO, en agua como N, O, y la reaccién del N,O, en HNO,
se contemplan como una sola etapa (a saber, la «etapa de absorcién»). A continuacién se detallan los princi-
pales parametros que influyen en la eficiencia de absorcion.

1. Presion: Una presion elevada durante el proceso de produccion de acido nitrico favorece la etapa de ab-
sorcién. Una presién alta mejora la eficacia de la formacién de dcido nitrico y minimiza las emisiones de
NO.. La etapa de absorcién se lleva a cabo con unas presiones por encima de la presién atmosférica y en
las plantas modernas de 4cido nitrico se prefiere, como minimo, una presién media (1,7 — 6,5 bar), que se
considera 6ptima. El efecto de la presion en la etapa de absorcion se ilustra en la Tabla 3.10. La Figura
3.6 muestra la relacién entre la presién de absorcién aplicada y los niveles de gas de cola pertinentes.

2. Temperatura: La etapa de absorcién en la formacién de 4cido nitrico es una reaccién exotérmica y se
produce en el tercio inferior de la columna de absorcién. Por lo tanto, es necesario disponer de mecanis-
mos de refrigeracién para eliminar el calor producido. Para optimizar la absorcién, estos mecanismos
de refrigeracion se aplican antes de la columna de absorcion.

3. Contacto 6ptimo entre los NO_, el O, y el H,O: Conseguir un contacto éptimo depende fundamental-
mente del disefio de la torre de absorcion. Algunos pardmetros contribuyen a optimizar el disefio, como
el volumen, el nimero y tipo de platos utilizado, la distancia entre los platos y el nimero de columnas.
Ademas, un tiempo de residencia prolongado garantiza un porcentaje elevado de recuperacién de NO,
para formar HNO,, y al mismo tiempo permite minimizar las emisiones de NO,. La mayoria de instala-
ciones de produccién de acido nitrico poseen una sola torre de absorcién con tamices o platos de burbu-
jeo. El espacio entre las columnas aumenta progresivamente hacia la parte superior del absorbedor.
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Tabla 3.10: Parametros de las etapas de absorcion en una planta M/H y una planta I/M
[94, Austrian UBA, 2001]

M/H L/M Unidad
Presién de absorcién 8 3,8 bar
Temperatura de absorcién 25 25 °C
Eficiencia de absorcion 99,6 98,2 %
Concentracién de NO_antes de la SCR <500 2000 — 3000 ppm

3000

2500+—= 0 =

2000 2

1500

1000 = Q =

500 [ ] '. [ ] [ ] [ ] [ ]

0 ‘ ‘ ‘ ‘
1 3 5 7 9

Presion de absorcion aplicada en bar

1 13

Niveles de NO, en los gases de cola antes de la etapa
de reduccion de la contaminacion
[ ]

Figura 3.6: Presiones de absorcién aplicadas y niveles pertinentes de NO_en los gases de cola
Esta figura se basa en los datos proporcionados en la Tabla 3.8

Si se optimizan estos parametros de produccién de acido nitrico, se pueden minimizar las emisiones de NO
no oxidados y de NO, no absorbido. Existen varios sistemas en el mercado que permiten optimizar uno o
mas de los siguientes parametros:

Sistemas de alta presién. Las reacciones de absorcién se pueden mejorar optimizando la formacién de
HNO, y reduciendo las emisiones de NO,. En los procesos de monopresién, la oxidacién del amoniaco y la
absorcién de NO, se producen a la misma presién. En general, se pueden distinguir tres tipos de plantas
de monopresién: las plantas de baja presion ( < 1,7 bar), las plantas de presién media (1,7 — 6,5 bar) y las
plantas de alta presién (6,5 — 13 bar). Por otro lado, en las plantas de presiéon dual se aplica una presién
mas elevada en la etapa de absorcién que en la etapa de oxidacién. La mayoria de plantas de presiéon dual
emplean una combinacién de presion baja y media o una combinacién de presiéon media y alta.

La absorcion prolongada reduce las emisiones de NO_aumentando la eficiencia de absorcién. Para au-
mentar esta eficiencia, se puede instalar una sola torre de grandes dimensiones, que permita aumentar la
altura de la torre de absorcion existente, o anadir una segunda torre que funcione en serie. Si el volumen y
el nimero de platos del absorbedor aumentan, se podra recuperar mas NO_como acido nitrico y reducir los
niveles de emisiones. En algunos casos, la absorcién prolongada se combina con refrigeracién variable. El
40 — 50 % inferior del absorbedor se refrigera con agua de refrigeracién normal. El balance de platos (50 — 60
%) del absorbedor utiliza agua fria o refrigerante a unos 2 — 7 °C. Esta etapa de refrigeracion se realiza en
un sistema de refrigeracién de circuito cerrado con un refrigerante especial o bien mediante un proceso de
refrigeracién del sistema de evaporaciéon de amoniaco.
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Absorcién de alta eficiencia. Durante la absorcién de NO,, se puede formar 4cido nitroso (HNO,) median-
te las siguientes reacciones:

2 HNO,+ 0, <> 2 HNO,
3 HNO, <> HNO, + H,0 + 2 NO

El proceso de absorcién de alta eficiencia permite obtener HNO, sin producir NO. El contacto entre el gas y
el liquido en la columna de absorcién aumentan la carga de oxigeno en el acido circulante y, de este modo,
se fomenta la oxidacién del HNO, en la fase liquida que, a su vez, favorece la primera reaccién y no la se-
gunda.

Beneficios ambientales obtenidos

* Resulta técnicamente factible alcanzar unos niveles de gas de cola de 40 — 50 ppm de NO_(82 — 103 mg
de NO_/m?) (15 bar, produccién de 4cido nitrico débil tipico, columnas de absorcién totalmente optimiza-
das);

+ La viabilidad técnica y econdémica de una nueva columna de absorcién, en combinacién con una elevada
presién de absorcién, puede producir unos valores de 100 — 150 ppm (210 — 308 mg NO /m?).

El disefio de la columna del absorbedor existente limita la capacidad de alcanzar estas cifras, ya que las
columnas de absorcion se deben remodelar o sustituir por un disefio mas moderno.

Efectos cruzados

* Unas presiones altas de absorciéon pueden reducir la exportacién de vapor;

+ La absorcién prolongada con un proceso de refrigeracién adaptado puede aumentar el consumo energé-
tico. Los sistemas de refrigeracién son necesarios para reducir las temperaturas y, por lo tanto, pueden
aumentar las pérdidas de calor a la atmoésfera y los vertidos de agua caliente pueden resultar dafiinos
para los cuerpos acuaticos;

* Los sistemas H/H producen una menor cantidad de NO y generan mas N,O.

Informacién operativa
Consulte el apartado «Descripcién».
Aplicabilidad

Sistemas de alta presion. En las plantas existentes, se puede aumentar la presién en la unidad de ab-
sorcién, teniendo en cuenta algunas limitaciones técnicas. Generalmente este método se puede emplear en
instalaciones nuevas, y se suele disefiar como una planta M/H.

La absorcion prolongada se puede aplicar en plantas nuevas y existentes. Para remodelar una instala-
ci6n existente, es necesario afiadir una segunda columna de absorcién que funcione en serie con la columna
existente o sustituir la columna o columnas antiguas con una columna de absorcién de disefio moderno. Las
plantas nuevas suelen incluir una sola columna de grandes dimensiones, que es un componente integral del
disefio de la nueva planta. La reduccién de las emisiones con absorcién prolongada utilizando un sistema
distinto de refrigeracion sélo es posible en plantas de acido nitrico cuyo absorbedor funcione con una pre-
si6n superior a 9 bar. El equipo de refrigeracion y las tuberias vinculadas a este equipo comportan un gasto
adicional. Haifa Chemicals Ltd. ha afiadido una segunda columna de absorcién a la configuracion existente
(7 bar).

La columna de absorcién de alta eficiencia se puede instalar en plantas de produccién de acido nitrico
nuevas y existentes. En las instalaciones existentes, la columna de absorcién de alta eficiencia se puede
configurar para que funcione en serie junto con la torre de absorcién existente.

ZAK, Tarnow decidié sustituir las ocho lineas de produccién existentes por una linea M/H (5/15 bar) de 700

t de HNO,/d. El Instytut Nawozow Sztucznych (INS) —un instituto académico que trabaja para esta insta-
lacion— ha creado un programa informatico para optimizar el disefio de esta nueva columna de absorcién
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que simula el rendimiento de la columna. En la Tabla 3.11 se pueden observar los resultados del sistema
de absorcién de alta presion y el disefio optimizado (estructura de las placas de tamiz, distancia entre las
placas de tamiz, tamano de la columna).

Tabla 3.11: Estudio teérico de la optimizacion del diseino de la etapa de absorcion en ZAK, Tarnow [88,

infoMil, 1999]
Opcion 1 Opcion 2 Opcion 3
Valores de disenio, Baja concentracion de Opcidén mas
baja exportacion de HNO,, baja exportaciéon econdmica, elevada
vapor de agua de vapor de agua exportacion de vapor
Presion de absorcién en bar 15 15 12
Concentracién <'1e HNO, 65 56 60
producido en %
Nivel del gas de ppm 100 40 130 -170
cola de NO_ mg/Nm? 205 82 267 — 349

La planta de acido nitrico de Yara, Porsgrunn, fue construida en 1992 y posee una capacidad de 2000 t de
HNO,/d. Es una planta M/H (5/11 bar). Gracias al disefio de la columna de absorcién y a la temperatura del
agua de refrigeracién (las condiciones climaticas de Porsgrunn permiten obtener agua a una temperatura
de 4 — 6 oC sin previa refrigeracién), se consiguen unos niveles de emisién de NO_de 80 — 90 ppm (164 — 185
mg/Nm?) sin emplear ningtn sistema adicional de reduccién de las emisiones.

La planta de acido nitrico de Agropolychim, Devnia, fue construida en 2003 y posee una capacidad de
1100 t/d. Es una planta M/H (3,5/12,8 bar). Con una temperatura de absorcién de 20 — 40 °C, se obtienen
unos niveles de NO_de 170 — 200 ppm.

Aspectos econémicos

+ En el pasado, las plantas que funcionaban con una sola presiéon comportaban unas ventajas econémicas
especiales. Los costes de inversidn de este tipo de plantas son inferiores, ya que s6lo es necesario disponer
de una unidad de compresion. Cuando los precios de la materia prima y la energia son moderados, los
bajos costes de inversién garantizan una recuperacion rapida de la inversién. Si los precios de la materia
prima y la energia son altos, la eficiencia de produccién y la eficiencia energética se deben maximizar
para que los costes de inversién resulten mas aceptables. Las dimensiones de la planta también tienen
una influencia significativa. En plantas con una capacidad de produccién elevada (> 1000 t de HNO, al
100 %/d) resulta mas realista construir una instalacién de presién dual;

* En los sistemas de presién dual, es necesario instalar unidades de compresor de acero inoxidable para
comprimir los NO,. Por lo tanto, este tipo de plantas requieren inversiones en torno a un 15 — 20 % mayo-
res que las plantas con una unica presion. Por otra parte, una planta de presiéon dual permite optimizar
la produccién de NO y la recuperacion de energia y, de este modo, recuperar unos costes de inversiéon mas
elevados. Como se indica en los parrafos anteriores, una planta de presiéon dual resulta un disefio més
viable para instalaciones que pretendan alcanzar una capacidad de produccién elevada (> 1000 tonelada
de HNO, al 100 %/d);

+ En 1998, el coste total de la eliminacién de NO_utilizando un sistema de absorcién de alta eficiencia era
de 0,6 ddlares americanos/t de HNO, producido (unos 0,55 EUR/t de HNO, producido, unas cifras basa-
das en una planta con una produccién de 365 t de HNO, al 100 %/d).

Motivo principal para su aplicacion

Optimizacién de la produccién de HNO, y reduccién de las emisiones de NO_.
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Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[88, infoMil, 1999, 94, Austrian UBA, 2001], ZAK, Tarnow; Yara, Porsgrunn, Agropolychim, Devnia, Haifa
Chemicals Ltd.

3.4.5 Descomposicion del N,O prolongando la camara del reactor
Descripcion

Yara ha desarrollado y patentado una tecnologia que permite reducir la produccién de N,O aumentando el
tiempo de residencia en el reactor a altas temperaturas (850 — 950 °C). Esta tecnologia consiste en utilizar
una camara de reacciéon «vacia» de unos 3,5 metros adicionales de longitud entre el catalizador de platino y
el primer intercambiador de calor. En la Figura 3.7 se puede observar una ilustracién del proceso. Debido al
aumento del tiempo de residencia en 1 — 3 segundos, se puede conseguir una reduccién del N,O del 70 — 85
%, ya que el N,O es metaestable a temperaturas altas y se descompone en N, y O,.

NH3
Aire

Tamiz metélico de platino

Recuperacion
de calor

Hacia el
absorbedor

Figura 3.7: Descomposicion del N,O debido a la prolongacion de la camara del reactor. Figura basada
en [87, infoMil, 2001]

Beneficios ambientales obtenidos

En la instalacién de ejemplo, el nivel de emisién de N,O registrado es de 2 — 3 kg/t de HNO, al 100 % [80,
Jenssen, 2004, 104, Schoffel, 2001], en torno a 400 ppm [17, segunda reunién del GT, 2004].

Efectos cruzados

No se consideran probables.
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Figura 3.8: Niveles de emisién de N,0 alcanzados en la instalacién de ejemplo

[17, segunda reunién del TWG, 2004]. La instalacién de ejemplo funciona con una oxidacion a 5 bary
una temperatura del tamiz metalico de 890 °C. La camara del reactor se ha prolongado 4 metros.
Informacion operativa.

[104, Schoffel, 2001] proporciona una correlacién entre la prolongacién de la cAmara en metros y el porcen-
taje de descomposicién del N,O en % en una planta de presiéon dual moderna, con un gradiente térmico en
toda la camara de descomposicién. Por ejemplo, si la camara se prolonga 7 metros, se calcula que el porcen-
taje de descomposicién que se puede alcanzar es de un 80 %.

Aplicabilidad

Esta técnica se puede aplicar en instalaciones nuevas que no sean de baja presion. Hydro Agri (Yara) ha
instalado este sistema satisfactoriamente y sin registrar efectos cuantificables en la produccién de NO en

la planta de Porsgrunn (Noruega).

Instalar este sistema en plantas existentes no se considera una opcién viable debido a los costes «excesivos»
que acarrea [104, Schoffel, 2001].

Debido a la falta de soporte mecanico del catalizador oxidante, la aplicabilidad queda restringida a un dia-
metro de reactor maximo que no supere los 4 metros, [154, GT sobre LVIC-AAF, 2006].

Aspectos econémicos

+ En plantas nuevas, implica pocos costes de inversién adicionales;
* En plantas existentes, los costes de inversién son mucho mayores;
* Los costes de funcionamiento adicionales son minimos.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de las emisiones de N,O.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[17, segunda reunidén del GT, 2004, 80, Jenssen, 2004, 87, infoMil, 2001, 104, Schoffel, 2001], Yara, Pors-
grunn (1991).
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3.4.6 Descomposicion catalitica del N,O en el reactor de oxidacion
Descripcion

El N,O se puede descomponer justo después de su formacién utilizando un catalizador selectivo para la
reduccién de las emisiones de N,O en la zona de alta temperatura (entre 800 °C y 950 °C). Para ello, el cata-
lizador se debe colocar justo debajo del tamiz metélico de platino. La mayoria de quemadores de 4cido nitrico
estan equipados con una cesta llena de anillos Raschig que proporcionan apoyo estructural a los tamices
metélicos. El catalizador para la reduccion de las emisiones de N,O se puede introducir sustituyendo parte
de los anillos Raschig. Por lo tanto, normalmente no es necesario modificar la cesta, y el tamiz metalico se
puede instalar de la manera habitual.

Segtn [109, Lenoir, 2006], con una capa de catalizador de 50 — 200 mm se consigue un alto porcentaje de
descomposicién con una baja caida de presién. Sin embargo, si aumenta la presién de oxidacién, la caida de
presion sobre catalizador también aumentara.

NH;
Aire

Tamiz metalico de platino

Catalizador de
descomposicién de N,O

Recuperacién d
calo

Hacia el
absorbedor

Figura 3.9: Descomposicion catalitica del N,O en el reactor de oxidacion. Figura basada en [87, info-
Mil, 2001]

Beneficios ambientales obtenidos

Dependiendo de la altura de catalizador y el periodo de tiempo evaluado, los niveles medios de emisién de
N,O pueden oscilar entre 130 y 325 ppm, como se puede apreciar en la Tabla 3.12.

Efectos cruzados
No se consideran probables.
Informacion operativa

Actualmente, hay varios catalizadores disponibles en el mercado, como por ejemplo.
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1. Catalizador desarrollado por Yara [109, Lenoir, 2006]:

+ catalizador a base de 6xido de cerio con cobalto como componente activo;
+ granulos cilindricos con multiples nicleos de 9 x 9 mm;

* densidad aparente de 1,1 — 1,3 g/m?;

* resistencia de trituracién radial > 20 Newton;

* mayor eficiencia al aumentar la presién y la temperatura;

* eliminacién de las pérdidas en la produccién de NO.

2. Catalizador desarrollado por BASF [111, NCIC, 2004, 149, BASF, 2006]:

* varios tipos disponibles, tipos «03-85»;

* composicién (en peso): CuO 20 %, ZnO 16 %, mas Al,O, y promotores;

+ varias formas;

* se puede utilizar con sistemas de oxidacién a baja, media y alta presion;
* no se han detectado pérdidas cuantificables en la produccién de NO.

3. Catalizador desarrollado por Heraeus [113, Sasol, 2006, 116, Jantsch, 2006]:

* metal precioso depositado sobre ceramica;
* no se ha detectado ningtn efecto cuantificable en la produccién de NO;
* el nivel de N,O se puede ajustar modificando el grosor de la capa de catalizador.

Aplicabilidad

Se puede aplicar en instalaciones nuevas y existentes. En la Tabla 3.12 se incluyen instalaciones de ejem-
plo.

En las plantas a presién atmosférica, una caida de presién adicional en el reactor reduce la capacidad de la
planta [149, BASF, 2006].

Dependiendo de cada caso, la aplicacién de un catalizador de descomposicién del N,O puede quedar limitada
por los siguientes factores [149, BASF, 2006]:

+ Algunas plantas pueden requerir modificaciones para construir una cesta;

+ El disefio de la cesta y el estado real de la cesta;

* La altura disponible en la cesta del quemador para rellenarla con un catalizador de reduccién de las emi-
siones de N,0, las alturas pueden variar entre 5 — 14 cm aproximadamente;

* Potencial para un escape de gas en la pared del reactor;

+ Temperatura, presion y velocidad del gas;

+ Caida de presién adicional, dependiendo del tamario y la forma del catalizador;

+ Carga adicional en los sistemas estaticos del reactor debido a una caida de presién adicional y un mayor
peso.

Aspectos econémicos

+ Costes adicionales para el catalizador;

+ Instalacion facil y rentable, utilizando la cesta existente sin ninguna modificacién adicional,

* En la mayoria de casos, requiere un sistema de reduccién de los NO..

Segun [89, Kuiper, 2001], tras comparar varias estrategias de reduccion del N,O (incluidas las estrategias
de Yara, BASF y Uhde), no se aprecian diferencias significativas en la rentabilidad y el coste por tonelada de
HNO.,. Los costes estimados son de 0,71 — 0,87 EUR por tonelada de CO, equivalente reducido y 0,98 — 1,20
EUR por tonelada de HNO, producido.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[87, infoMil, 2001, 104, Schoffel, 2001, 106, Yara, 2006, 109, Lenoir, 2006, 110, F&C, 2005, 111, NCIC, 2004,
113, Sasol, 2006], para las instalaciones de ejemplo, consulte la Tabla 3.12.
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Tabla 3.12: Instalaciones de ejemplo que aplican un sistema de descomposicién catalitica de N,O en el
reactor de oxidacion [87, infoMil, 2001, 106, Yara, 2006, 109, Lenoir, 2006, 110, F&C, 2005, 111, NCIC, 2004,
113, Sasol, 2006, 154, GT sobre LVIC-AAF, 2006]

Nivel de N,O de
L, N :
Planta Tipo emisién de N,0 Izlzrg%%killt Observaciones
kg/t ppm 100 %3
Aplicado de mayo 2002 a junio de 2003;
M/M 2,0 325 nivel alcanzado con un 50 % de relleno de
YARA. Ambs - catalizador
> Sbes Aplicado de enero de 2004 a marzo de 2006;
M/M 3,3 535 nivel alcanzado con un 40 % de relleno de
catalizador
M/H 9.8 445 Aplicado en agosto de 2003; 25 % de relleno
YARA. Montoi ’ 55 de catalizador
, Montoir ,
Aplicado en agosto de 2005; catalizador
LA 0 150 nuevo; 75 % de relleno de catalizador
YARA, Pardies M/M
Aplicado en 1999. El catalizador de
BASF reduccién de las emisiones de N,O se elimin6
Ludwi sh’afen L/M en 2002 debido a las pérdidas de capacidad
& registradas. Actualmente, se encuentra en
desarrollo
BASF, Amberes M/H 18 985 Aplicado en 2005/2006; relleno de catalizador
SZ2 ’ 6.7 de 12 cm; catalizador nuevo
BASF, Amberes M/H 17 979 ’ Aplicado en 2005/2006; relleno de catalizador
SZ3 ’ de 12 cm; catalizador nuevo
Lovochemie KD6 M/M 5105 890 Nivel alcanzado con un catalizador Heraeus
Grande Nivel alcanzado con un catalizador Heraeus
Paroisse. Rouen M/H 1,9 300 en combinacién con un catalizador de
’ oxidaciéon mejorado (FTCplus)
U'%failg‘gfzgfs’ Catalizador BASF, 2001
F&C Ltd, Israel H/H Catalizador YARA, en proyecto
N%I}?irf;td’ M/? Catalizador BASF, en proyecto
NFL Ltd, India M/? Catalizador BASF, en proyecto
Sasol Catalizador Heraeus, en proyecto

3.4.7 Disminucion, eliminacion combinada de NO_y N,O en los gases de cola
Descripcion

Para este proceso se utiliza un reactor de disminucién, eliminacién de N,O y NO_combinado que se instala
entre el calentador final de gas de cola y la turbina de gas de cola, y funciona con una temperatura de gas
de cola de entre 420 °C y 480 °C. El reactor esta formado por dos capas de catalizador (zeolita de Fe) y una
inyeccién intermedia de NH,. En la primera capa de catalizador (etapa de reduccién de N,0), la descompo-
sicién del N,O en N, y O, se lleva a cabo con una carga total de NO_, ya que los NO_fomentan la descompo-
sicién del N,O (cocatalizacién). En la segunda capa de catalizador (etapa de reduccién de N,O/reduccién de

NO)) los NO_ se reducen mediante la inyeccién de NH,. En esta etapa el N,O continia descomponiéndose.
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Figura 3.10: Disminucién, eliminacién combinada de NO_y N,O [82, Uhde/AMI, 2004].

Beneficios ambientales obtenidos

— 40 ppm;

Disminucién, eliminacién simultdnea de N,O y NO ;
Eficiencia de disminucién, eliminacién del N,O de 98 — 99 %;
Permite alcanzar unos niveles de emisién de 0,12 — 0,25 kg de N,O por tonelada de HNO, al 100 % o 20

* Eficiencia de eliminacién de NO_de 99 %;

Niveles de emisién de NO_< 5 ppm [108, Groves, 2006];

* Sin escape de NH,.

En la figura 3.11 se puede consultar una ilustracion de la eliminacién de las emisiones alcanzada entre 2003
y 2005 en la instalacién de ejemplo.
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Figura 3.11: Emision de N,O antesy después de la remodelacion del sistema de tratamiento combinado
del gas de cola [100, AMI, 2006].
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Efectos cruzados

Consumo de amoniaco.

Informacién operativa

Informacién sobre la instalacién de ejemplo:

* tipo: planta M/H (3,3/8 bar);

+ capacidad: 1000 t/d;

+ caudal: 120 000 Nm3/h;

* NO, en el gas de cola: <500 ppm;

* N,O en el gas de cola: 800 — 1400 ppm, normalmente 1000 — 1100 ppm;

+ las mallas se sustituyen aproximadamente dos veces al afio, la etapa de absorcién funciona a una tem-
peratura de 25 °C.

Aplicabilidad

Generalmente, se puede aplicar en instalaciones nuevas de produccién de acido nitrico. También se puede
instalar en plantas existentes de 4cido nitrico con temperaturas de gas de cola > 420 °C sin necesidad de
realizar una reconstruccién significativa de la planta. Segun [104, Schoffel, 2001], los siguientes tipos de
instalaciones poseen la temperatura de gas de cola adecuada (o superior):

e Plantas M/H de reciente construccion;
e Plantas H/H (en Europa sélo existe un pequeno nimero).

En [88, infoMil, 1999, 103, Brink, 2000] se proporcionan ejemplos con una temperatura del gas de cola ele-
vada:

+ La planta M/M de DSM en Geleen (450 °C, remodelada en 1968);
+ La planta M/M de DSM en IJmuiden (400 °C, remodelada en 1966);
+ La planta M/H de DSM en Idmuiden (500 °C, remodelada en 1987);
+ La planta M/H de DSM en Geleen (500 °C, remodelada en 1989).

Segun [119, Hu-Chems, 2006], las temperaturas del gas de cola se pueden incrementar, respetando ciertas
limitaciones, eliminando la superficie de transferencia de calor del refrigerante de proceso e instalando un
mecanismo de derivacién interno (en el ejemplo, el aumento es de 387 °C a 435 °C).

Aspectos econémicos

Costes de inversién. El coste de la unidad AMI fue de 2.100.000 de EUR. Gracias a la experiencia adqui-
rida con la unidad AMI, se espera que el coste de inversion de futuras unidades para esta planta de produc-
cién de 4cido nitrico disminuya hasta 1.700.000 EUR, aproximadamente, a causa de los ahorros en piezas
del equipo.

Costes de funcionamiento. Esta tecnologia no implica costes adicionales de energia, ya que la mayor caida
de presién (aproximadamente +50 mbar) queda compensada por el aumento de la temperatura del gas de
cola (aproximadamente +10 K; la descomposicién de N,O es una reaccién exotérmica). No hay informacién
disponible sobre los costes especificos que comporta el catalizador ni sobre la vida til del catalizador y, por
lo tanto, se desconocen los costes operativos totales y los costes especificos estimados.

Segtn [89, Kuiper, 2001], después de realizar una comparacién de varias estrategias de reduccién del N,O
(incluidas las estrategias de Yara, BASF y Uhde), no se ha observado ninguna diferencia significativa en
la rentabilidad y el coste por tonelada de HNO,. Se estima que el coste por tonelada varia entre 0,71 y 0,87
EUR de CO, equivalente reducido y 0,98 — 1,20 EUR por tonelada de HNO, producido.
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Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de las emisiones de N,O.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[82, Uhde/AMI, 2004, 83, Maurer y Groves, 2005, 84, Schwefer, 2005, 85, Uhde, 2004, 92, Maurer y Merkel,
2003, 93, Uhde, 2005, 94, Austrian UBA, 2001, 95, Wiesenberger, 2004, 96, Maurer y Groves, 2004, 100,
AMI, 2006, 108, Groves, 2006].

AMI, Linz (de un sistema de SCR a un tratamiento combinado en 09/2003).

3.4.8 Reduccion catalitica no selectiva de NO_y N,O en los gases de cola
Descripcion

En los procesos de reduccién catalitica no selectiva de NO_, un agente reductor (combustible) reacciona con
los 6xidos de nitrégeno y genera nitrégeno y agua. A pesar de que se cred como sistema de reduccion de las
emisiones de NO , la NSCR también reduce considerablemente las emisiones de N,O. Este proceso se define
como no selectivo porque, en primer lugar, el combustible agota todo el oxigeno libre presente en el gas de
colay, a continuacién, elimina los NO, y el N,O. Los combustibles méas utilizados son el gas natural o metano
(CH)), el hidrégeno (H,) o el gas de purga de la planta de produccién de amoniaco (principalmente, H2). Para
reducir los 6xidos de nitrégeno y el 6xido nitroso a nitrégeno es necesario un exceso de agente reductor. Los
catalizadores para la NSCR suelen ser catalizadores a base de platino, pentéxido de vanadio, 6xido ferroso
o titanio; los soportes de catalizador suelen estar formados por granulos de alimina o un sustrato ceramico
de panal de abejas. El combustible que requiere este proceso equivale a la cantidad estequiométrica necesa-
ria para reducir todo el oxigeno presente (libre y en 6xidos de nitrégeno) més un exceso (aproximadamente
un 0,5 % v de CH,). A medida que el catalizador envejece, la cantidad de combustible se incrementa para
mantener los mismos valores de reduccién de NO_y N,O en el gas de cola.

El gas de cola se debe precalentar antes de que se produzca la reaccién en el catalizador. La temperatura
necesaria depende del combustible seleccionado y puede oscilar entre 200 — 300 °C (H,) y 450 — 575 °C (gas
natural). A causa de las reacciones exotérmicas en la instalacién de NSCR, la temperatura del gas de cola
puede alcanzar niveles muy altos (> 800 °C), y superar el limite maximo de admisién de la turbina de gas.
Para reducir estas temperaturas, se han creado dos métodos de NSCR: la reduccién de una sola etapa y la
reduccion en dos etapas.

Las unidades de una sola etapa soélo se pueden utilizar cuando el contenido de oxigeno del gas de cola del
absorbedor no supere un 2,8 % (un contenido de oxigeno del 2,8 % supondria una temperatura del gas de
cola de +800 °C después de la instalaciéon de NSCR). El efluente gaseoso que proviene de estas unidades
se debe templar o refrigerar con un intercambiador de calor para respetar los limites de temperatura de la
turbina de gas.

Las unidades en dos etapas con una seccién de templado interna se utilizan cuando el contenido de oxigeno
supera el 3 %. Se utilizan dos sistemas de reduccién en dos etapas. En un sistema se emplean dos etapas
de reactor con una etapa intermedia de eliminacién de calor. Con el otro sistema, el 70 % del gas de cola se
precalienta hasta £480 °C anadiendo combustible. A continuacidn, el gas de cola pasa sobre el catalizador
de la primera etapa. La adicién de combustible ala primera etapa se ajusta para obtener la temperatura de
salida deseada. El 30 % restante del gas de cola, precalentado a tan solo £120 °C, se mezcla con el efluente
de la primera etapa. Las dos corrientes, junto con el combustible para la reduccién completa pasan sobre el
catalizador de segunda etapa. Después del segundo catalizador, el gas de cola pasa a la turbina de gas

Beneficios ambientales obtenidos
* Reduccién simultanea de N,O y NO ;
* Reduccién de un minimo del 95 % del N,O, con una reduccién de las emisiones hasta un nivel muy por

debajo de los 50 ppm de N,O;
* Reduccién de la emisién de NO_hasta 100 — 150 ppm (205 — 308 mg/m?).
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Efectos cruzados

+ Si se utilizan combustibles hidrocarbonado, se producen emisiones de mondxido de carbono (CO), diéxido
de carbono (CO,) e hidrocarburos (CxHy). Normalmente, la emisién de monéxido de carbono no supera los
1000 ppm (1250 mg/m?), pero las emisiones de hidrocarburos pueden alcanzar los 4000 ppm. Las emisio-
nes de CO, pueden superar los 6300 ppm (en torno a los 12 g/m?);

* Kl gas de cola requiere una temperatura elevada de precalentamiento, especialmente cuando se utilizan
combustibles de hidrocarburo. Este gas se debe calentar de £50 °C a £250 — 300 °C (H,) o de 450 — 550
°C (gas natural). La energia para utilizar esta técnica de reduccién de las emisiones se puede obtener del
proceso, pero reduce la posible cantidad de vapor exportable.

Informacion operativa
Consulte el apartado «Descripcion».
Aplicabilidad

Aplicabilidad general. La aplicacién de esta técnica en una instalacion existentes requiere ajustes impor-
tantes y, por lo tanto, resulta menos viable.

Aspectos econémicos

Segtn [87, infoMil, 2001], el precio de un catalizador de NSCR varia entre 106 000 y 143 000 délares ame-
ricanos/m® (98.000 — 131.000 EUR/m?®). Los costes técnicos y de mantenimiento no estan incluidos. Para
depurar un caudal de 48 235 m?/h, es necesario un volumen de catalizador de 1,20 m?. En la instalacién de
ejemplo, para reducir la concentracién de NO_ de 2000 a 150 ppm (de 4100 a 308 mg/m?), hay que dispo-
ner de 290 m? de gas natural/h. No se ha obtenido informacién sobre la reduccién de N,O, pero se supone
que es considerable. Como consecuencia, los costes de operacion del combustible alcanzan los 29,0 d6lares
americanos’h (26,8 EUR/h) o 1,95 ddlares americanos/t de HNO, al 100 % producido (1,80 EUR). Cabe
destacar que estas cifras s6lo hacen referencia a los costes de catalizador y combustible. La instalacién, el
mantenimiento y la depreciacién no estan incluidos. Algunos de los costes de gas natural pueden quedar
compensados por la mayor recuperacion energética. Por otra parte, las elevadas temperaturas (T > 800 °C)
reducen la vida ttil del catalizador a 3 — 5 afios.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de las emisiones de NO_y N,O.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[80, Jenssen, 2004, 87, infoMil, 2001, 88, infoMil, 1999, 94, Austrian UBA, 2001].
Planta H/H de BASF, Amberes.

En Kemira Agro Rozenburg (Paises Bajos) se instalé un sistema de NSCR para reducir las emisiones de
NO.. La capacidad de produccién de la planta, que funcionaba a 9 bar (H/H), era de 400 000 t de HNO? al 100
%/a. Esta instalacién fue disefiada para ser utilizada en combinacién con un sistema de NSCR y reducir la
emisién de N,O a 27 ppm (53 mg/m?®). Kemira Agro Rozenburg cerrd sus puertas en diciembre de 2000 [87,
infoMil, 2001]. Las caracteristicas del sistema de NSCR eran las siguientes:

* NO,_ antes de la reduccién, 2000 ppm (4100 mg/m?);
* NO, después de la reduccién, 100 ppm (205 mg/m?);
+ Combustible utilizado, gas natural,

Emisiones de CH,, 0,4 t/a;
* Emisiones de CO, 0,7 t/a;
* Emisiones de CO,, 6216 t/a;
+ Emisiones de VOC (no meténico), 0.3 t/a.

Después del cierre de Kemira Rozenburg, el equipo de NSCR se reinstalé en Tertre, Bélgica [33, VITO, 2005]:
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* NO,_ antes de la reduccién, 2000 ppm;
* NO, después de la reduccién, 150 — 190 ppm;
+ Combustible utilizado: gas natural.

3.4.9 Reduccion catalitica selectiva (SCR) de NO_
Descripcion

Para obtener una descripcién més detallada de la SCR, consulte [11, Comisién Europea, 2003]. La reduccién
catalitica selectiva de NO_ aprovecha la reaccién de amoniaco con éxidos de nitrégeno para producir nitro-
geno y vapor de agua, siguiendo las siguientes ecuaciones:

6NO+4NH, < 5N,+6H,0
6 NO,+8NH, < 7N, + 12 H,0
NO +NO,+2NH, < 2N, +3 H,0
4NO+0O,+4NH, < 4N +6H0

La cantidad estequiométrica necesaria de amoniaco o solucién de amoniaco (evaporado) se inyecta en el
flujo de gas residual. El amoniaco reacciona preferentemente con los 6xidos de nitrogeno en el gas de cola,
utilizando un catalizador para iniciar la reaccién. El gas de cola se debe calentar hasta alcanzar una tempe-
ratura operativa determinada, que dependera del catalizador utilizado (120 °C y 400 °C). Para ello, el gas de
cola suele atravesar un intercambiador de calor que aprovecha el calor recuperado de la unidad de oxidacién
de amoniaco. Ademas, también se puede instalar una unidad de SCR antes y después de la turbina.

La eliminacién de NO_ de las instalaciones de 4cido nitrico utilizando un sistema de SCR presenta dife-
rencias significativas en comparacién con la eliminacién de este contaminante de, por ejemplo, centrales
energéticas, principalmente debido a las diferentes composiciones de los gases sin depurar. La elevada
concentracién de NO, en los gases de cola de una planta de 4cido nitrico, es decir, el porcentaje de NO, en
los NO_, varia entre 50 — 75 % y esta caracteristica influye considerablemente en el comportamiento del ca-
talizador. Como consecuencia, algunos catalizadores usados en centrales energéticas no se pueden emplear
en plantas de produccién de acido nitrico.

Beneficios ambientales obtenidos

* Permite convertir entre un 80 % y un 97 % de los NO_[11, Comisién Europea, 2003];

* Permite alcanzar unos niveles de emisién de 74 — 100 ppm [11, Comisién Europea, 2003];

+ El amoniaco reacciona preferentemente con los 6xidos de nitrégeno y, por lo tanto, este sistema requiere

menos cantidad de agente reductor que la NSCR; sin embargo, la NSCR permite recuperar energia.

En la Tabla 3.8 se pueden consultar los niveles de emisiones registrados. Consulte también el apartado 3.4.7
«Disminucién, eliminacién combinada de NO_y N,O en los gases de la cola».
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Eficiencia de eliminacion de
los NO,en %

@ [ |

Nivel de NO, en la entrada de la unidad de SC
(nivel minimo: 200; nivel maximo: 2500 ppm)

Figura 3.12: Eficiencia de eliminacién de los NO, de las unidades de SCR instaladas en plantas de
produccion de HNO,. Las eficiencias hacen referencia a las concentraciones de entrada de NO,_ de la
planta. Esta figura se basa en los datos que se incluyen en la Tabla 3.8.

Efectos cruzados

* Consumo de amoniaco, dependiendo de la cantidad de NO_ eliminada;
+ Escape de amoniaco, normalmente por debajo de los 10 ppm (7,6 mg/Nm?);
* Los catalizadores mas antiguos pueden producir cierta cantidad de N,O.

Informacién operativa

+ La temperatura de funcionamiento 6ptima varia entre 200 y 350 °C;

* La caida de presién antes de la turbinaes de 0,01 — 0,1 bar;

+ La temperatura del gas de cola después de la reduccion, de 200 — 360 °C, es notablemente inferior a la
temperatura en los sistema de NSCR (650 — 800 °C), factor que permite utilizar materiales de construc-
ci6n mas simples y econémicos.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. En principio, las instalaciones de SCR se pueden instalar en plantas de produccién
de acido nitrico tanto nuevas como existentes y pueden funcionar a cualquier presion.

Por motivos de seguridad, la unidad de SCR no se suele activar con una temperatura de gas de entrada
inferior a los 180 °C [154, GT en LVIC-AAF, 2006].

Aspectos econémicos

Segtn los datos obtenidos en una planta M/H con una produccién de 1000 t de HNO, al 100 %/d y un tiempo
de funcionamiento de 8400 horas/a, los costes de un sistema de SCR son los siguientes:

+ coste de inversién: 2.000.000 EUR;

+ costes anuales: 300.000 EUR;

* costes totales: aproximadamente, 1,3 délares americanos/t de HNO, producido en 1998 (en 1998, unos
1,16 EUR/t de HNO, producido).

Si el precio del catalizador oscila entre 35.000 y 53.000 délares americanos por m? (unos 32.000 — 49.000
EUR por m?), sin incluir los costes técnicos y de mantenimiento, el volumen de catalizador es de 3,75 m? con
un caudal de 48 235 m?h, el consumo de amoniaco, de 77 kg de NH_/h y la reduccién de NO_ es de 2000 a
150 ppm (de 4100 a 308 mg/Nm?), los costes se estiman en:
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+ costes operativos del combustible: 15,40 ddlares americanos/h (unos 14,20 EUR/h);
* 01,03 délares americanos/t de HNO, al 100 % producido (unos 0,95 EUR).

(Si se utiliza como referencia un precio de 200 délares americanos/t de NH, (= 185 EUR/t de NH,) y un flujo
medio de 3230 m*/t de HNO, al 100 % y 8640 horas operativas/a con un ﬁuJO de 48.235 m?h = 129 kt de
HNO, al 100 %/a).

Motivo principal para su aplicacion
Reduccién de las emisiones de NO_.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[11, Comisién Europea, 2003, 88, infoMil, 1999, 94, Austrian UBA, 2001].

3.4.10 Adicion de H,0, en la ultima etapa de absorcion
Descripcion

Haifa Chemicals debia reducir las emisiones de NO_de sus plantas de produccién de 4cido nitrico antes de
finales de 2006. Para obtener informacién general sobre las lineas de 4cido nitrico de esta empresa, consulte
la Tabla 3.13. Después de cerrar la unidad de SCR de la linea 2 por motivos de seguridad, se ha comprobado
y se ha aplicado a gran escala un proceso que permite afiadir H,0, en la dltima etapa de absorcién.

Sin embargo, se han producido problemas de seguridad cuando el gas de cola se enfria en la turbina y alcan-
za temperaturas < 85 °C y se detectan NO_ (niveles restantes después de la SCR) y NH, (escape potencial de
la SCR). Con una temperatura tan baja, se debe tener en cuenta la posibilidad de que se forme una capa de
nitrato/nitrito de amonio en los 4labes de la turbinay en la chimenea.

En lugar de utilizar un sistema de SCR, se afiade H,O, en la segunda torre de absorcién de la linea 2 para

aumentar la eficiencia de absorcién y, al mismo tiempo, mantener el consumo de H,O, en unos niveles eco-
noémicos.

Tabla 3.13: Vision general de las dos lineas de acido nitrico de la instalacién de ejemplo

Linea 1 Linea 2
Presion de absorcién 4 bar 7 bar
Temperatura antes de la turbina 210 °C 175 °C
Temperatura después de la turbina 120 °C 35 °C
Nivel de NO,_ antes de las medidas adicionales 2000 ppm * 500 ppm *
Nivel de NO_ incluyendo las medidas adicionales 80 ppm (SCR) * 150 ppm (H,0,)

Referencia: Haifa Chemicals Ltd. (Israel)
* A causa de la variacion de la temperatura del agua refrigerante (en Israel), los niveles puede
oscilar entre 1400 ppm (en invierno) y 2500 ppm (en verano). Sin embargo, la SCR limita el nivel

de emisién controlando la dosis de amoniaco

= Antes de anadir una segunda torre de absorcidon, el nivel era de 1000 ppm

Beneficios ambientales obtenidos

. En la instalacién de ejemplo, se pueden obtener unos niveles de emisién de NO_de 150 ppm;
. Aumento de la produccién de HNO,.
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Efectos cruzados
* Consumo de H,0,.
Informacién operativa

HNO, en la primera torre de absorcién: 60 — 62 %
HNO, en la segunda torre de absorcién: aproximadamente, 8 %.

Aplicabilidad
Aplicabilidad general.
Aspectos econémicos

Coste de inversién: 500 000 délares americanos para 384 t/d de HNO, al 100% (127 000 t/a).
Coste especifico: 2,5 délares americanos por tonelada de HNO,.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de las emisiones de NO,_ en instalaciones con temperaturas de gas de cola muy bajas, cuestiones
de seguridad.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

Roister Clarck Nitrogen, EEUU.

Agrium Kenewick, EEUU.

Apach Nitrogen, EEUU (para arranques y paradas).
Haifa Chemicals Ltd., Israel.

3.4.11 Reduccion de los NO, durante los arranques/paradas
Consulte el apartado 3.4.10 «Adicién de H,O, en la tltima etapa de absorcién».
Descripcion

El proceso para producir acido nitrico es inestable durante los arranques y paradas de la planta. En el
arranque,y durante los primeros 10 — 45 minutos las emisiones de NO_son més elevadas (oscilan entre 600
—2000 ppm/1230 — 4100 mg de NO /m?), que aumentan el nivel de emisiones en 100 — 1000 kg de NO /a. Las
paradas de la planta también fomentan las concentraciones de NOx en unas proporciones similares (600 —
2000 ppm/1230 — 4100 mg de NO /m?) durante 10 — 30 minutos, con unas emisiones adicionales maximas
de 500 kg de NO /a.

Durante el funcionamiento normal de la instalacién, el porcentaje de NO, en los NO_varia en un 50 — 75 %.
Pero, especialmente durante el arranque, las emisiones de NO, superan las emisiones de NO (70 % de NO,,
30 % de NO), y proporcionan un color marrén o amarillo rojizo al gas que expulsa la chimenea. El aspecto
visual de estos gases suele provocar quejas entre los habitantes de la localidad. Este problema es un asunto
local y, por lo tanto, no se detalla en este informe.

Existen varias técnicas para reducir las emisiones de NO, durante los arranques y paradas de la planta,
pero las inversiones necesarias suelen ser bastante elevadas en comparacion con el porcentaje de reduccion
de las emisiones de NO, que permiten alcanzar. Las emisiones de NO, adicionales, causadas por los arran-
ques y paradas, representan menos de un 1 % del total de emisiones de NO; durante un afio. Sin embargo,
se pueden aplicar distintas medidas para reducir el aspecto visual de los gases.

Algunas de las posibles medidas de final de linea (end of pipe) que se pueden emplear durante el arranque
son:
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Calentar el gas de cola. Para calentar el gas de cola, se puede utilizar un horno, un calentador de vapor o
un quemador individual. Con una temperatura de 180 — 450 C, que resulta 6ptima para la SCR/NSCR, esta
medida permite reducir los NO_en una etapa anterior y minimizar el periodo de arranque.

Instalar un sistema de SCR de baja temperatura. Si se instala una unidad de SCR con una amplia
variacién de temperatura se podran reducir los NO, a temperaturas mas bajas (a partir de 180 C) y, por lo
tanto, se reduciran los tiempos de parada de la unidad de SCR.

Instalar un lavador. Las emisiones excesivas durante el arranque se pueden minimizar utilizando un
lavador con carbonato caustico, carbonato de sodio o alcali de amoniaco.

Instalar una torre con material adsorbente seco. Los NO_ que se producen durante el arranque se
pueden reducir utilizando un adsorbente seco, por ejemplo, gel de silice o tamices moleculares.

Estos procedimiento resultan menos adecuados durante las paradas, ya que la presién y la temperatura
disminuyen rapidamente.

Beneficios ambientales obtenidos

Calentar el gas de cola. A pesar de que no se conocen cifras concretas, la reduccién de los NO_puede ser
de, como minimo, un 70 % durante parte del proceso de arranque.

Instalar un sistema de SCR de baja temperatura. No se conocen cifras concretas. A pesar de la baja
temperatura (a partir de 180 C), parte de las emisiones adicionales se continiian produciendo durante el
arranque, pero durante menos tiempo. Mientras funcione la unidad de SCR, se puede alcanzar una reduc-
cién del 80 — 95 % de los NO..

Instalar un lavador. A pesar de que no se conocen cifras concretas, la reducciéon de los NO_puede ser de,
como minimo, un 70 % durante parte del proceso de arranque.

Instalar una torre con material adsorbente seco. A pesar de que no se conocen cifras concretas, la re-
duccién de los NO_puede ser de, como minimo, un 70 % durante parte del proceso de arranque.

Efectos cruzados

Calentar el gas de cola. Para aumentar la temperatura hasta el nivel 6ptimo necesario para utilizar una
unidad de SCR o NSCR, se requiere energia.

Instalar un sistema de SCR de baja temperatura. El NH, anadido a la unidad de SCR y los gases ni-
trosos en el gas de cola podrian reaccionar y formar nitrato de amonio o nitrito de amonio cuando el gas de
cola atraviesa la unidad de SCR como consecuencia de estas condiciones inestables de proceso y de la baja
temperatura durante el arranque. Si estas sales se depositan, podrian ocasionar una explosién. Para mini-
mizar el riesgo, la temperatura del gas de cola debe alcanzar, como minimo, los 180 °C cuando se arranque
el sistema de SCR.

Instalar un lavador. Cuando se utilice una unidad de SCR con una temperatura de entre 200 °C y 350
°C, a causa de la elevada temperatura del gas de cola, una gran cantidad de vapor de agua se escapara del
liquido de lavado. Por este motivo, se prevé que el consumo de agua sea elevado. El fluido de lavado no se
puede reutilizar y se debe eliminar como residuo.

Instalar una torre con material adsorbente seco. El material adsorbente utilizado se debe eliminar
como residuo.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
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Aplicabilidad

Calentar el gas de cola. Una unidad de calentamiento de gas requiere mucho espacio, especialmente
cuando esta cubierta, pero se puede instalar en plantas de produccion de acido nitrico nuevas y existentes
con un sistema de SCR o NSCR. Para aumentar la temperatura hasta el nivel 6ptimo necesario para la
unidad de SCR o NSCR, de 180 °C a 450 °C, es necesario disponer de energia.

Instalar un sistema de SCR de baja temperatura. En la planta debe haber espacio suficiente para
instalar esta unidad. Cuando se sustituye el catalizador antiguo, el nuevo catalizador debera caber en la
nueva unidad.

Instalar un lavador. Debe haber suficiente espacio para instalar la unidad de depuracién, con unas di-
mensiones considerables.

Instalar una torre con material adsorbente seco. Debe haber espacio libre y suficiente para instalar un
adsorbedor. Las elevadas temperaturas necesarias para el funcionamiento de la unidad de SCR, entre 200
°C y 350 °C, podrian danar el adorbente.

Aspectos econémicos

En general, la mayoria de tecnologias de final de linea (end of pipe) para reducir las emisiones durante el
arranque y la parada de la planta resultan bastante costosas en comparacién con las tecnologias de reduc-
cién de NO ..

Calentar el gas de cola. Los costes aproximados del equipo del quemador alcanzan los 200.000 florines
holandeses (unos 91.000 EUR). La instalaciéon de un horno (equipo e ingenieria) implica unos costes de,
como minimo, 1.000.000 florines holandeses (450 000 EUR). No se ha obtenido informacién sobre el resto de
aspectos econémicos relacionados con esta técnica.

Instalar un sistema de SCR de baja temperatura. Los costes de inversién de una unidad completa de
SCR alcanzan, como minimo, los 1.000.000 florines holandeses (unos 450.000 EUR). Para reducir inicamen-
te las emisiones que se producen durante el arranque, los costes de un sistema de SCR no suelen ser facti-
bles. No se ha obtenido informacién sobre el resto de aspectos econémicos relacionados con esta técnica.
Instalar un lavador. Puesto que no se puede utilizar agua como fluido de lavado (los NO,_ convierten en
acido el gas de cola, y, por lo tanto, es necesario emplear un liquido de lavado alcalino), los costes anuales
estimados del lavador son considerables. Sin embargo, no se conocen las cifras exactas.

Instalar una torre con material adsorbente seco. Los costes anuales estimados son considerables, ya
que el material adsorbente saturado se debe sustituir con frecuencia. Sin embargo, no se conocen las cifras
exactas.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion del color marrén o amarillo rojizo del gas de la chimenea.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[88, infoMil, 1999].
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3.5 MTD para la produccion de acido nitrico
Se considera MTD aplicar las MTD que se especifican en el apartado 1.5

Se considera MTD para el almacenamiento aplicar las MTD que se describen en [5, Comisién Europea,
2005].

Se considera MTD utilizar energia recuperable: cogeneraciéon de vapor y/o energia eléctrica.

Se considera MTD reducir las emisiones de N,O y alcanzar los factores de emisién o niveles de concentracién
de emisién que se especifican en la Tabla 3.14 aplicando una combinacién de las siguientes técnicas:

+ Optimizacién del filtracién de las materias primas, véase el apartado 3.4.1;

* Optimizacién de la mezcla de materias primas, véase el apartado 3.4.1;

* Optimizacién de la distribucién del gas en el catalizador, véase el apartado 3.4.1;

+ Control del rendimiento del catalizador y ajuste de la duracién de campana, véase el apartado 3.4.1

* Optimizacién de la proporcion NH /aire, véase el apartado 3.4.2;

* Optimizacion de la presion y temperatura de la etapa de oxidacion, véase el apartado 3.4.2;

* Descomposicién del N,O mediante la prolongacién de la cAmara del reactor en plantas nuevas, véase el
apartado 3.4.5.;

* Descomposicién catalitica del N,O en la cAmara del reactor, véase el apartado 3.4.6;

* Disminucién, eliminacién combinada de NO_y N,O en los gases de cola, véase el apartado 3.4.7.

Tabla 3.14: Niveles de emisiéon de N,O asociados a la aplicacién de las MTD para la produccién de HNO,

Nivel de emisi6on de N,O~

kg/t de HNO, al 100 % ppmv
M/M, M/H y Plantas nuevas 0,12 -0,6 20 — 100
H/H Plantas existentes 0,12 -1,85 20 — 300
Plantas /M Sin conclusiones

* Los niveles hacen referencia a los niveles de emisién medios alcanzados en una
campana del catalizador de oxidacién

Divergencia de opiniones: el sector y uno de los Estados miembros no estan de acuerdo con los ni-
veles de emisién de N,O asociados a la aplicacién de las MTD en las instalaciones existentes debido a
la experiencia limitada con las técnicas de reduccién de N,O que se presentan en los apartados 3.4.6 y
3.4.7, la variacién de los resultados obtenidos en las instalaciones de prueba preseleccionadas y la gran
cantidad de limitaciones técnicas y operativas que supone la aplicacién de estas técnicas en las plantas
de produccion de 4cido nitrico que actualmente se encuentran en funcionamiento en Europa. En su opi-
nidn, los catalizadores aplicados todavia estan en fase de desarrollo, a pesar de estar disponibles en el
mercado. El sector también afirma que los niveles deberian estar relacionados con las medias alcanza-
das durante la duracién de la catalizacién de reducciéon de N, O, a pesar de que este parametro todavia
no se conoce. El sector y uno de los Estados miembros declaran que, dentro del rango considerado MTD
para las instalaciones existentes, se deberian incluir 2,5 kg de N,0/t de HNO, al 100 %.

Se considera MTD reducir las emisiones de NO_ y alcanzar los niveles de emisiones que se especifican en la
Tabla 3.15 aplicando una o una combinacién de las siguientes técnicas:

* Optimizacién de la etapa de absorcién, véase el apartado 3.4.4.

* Disminucién, eliminacién combinada de NO_y N,O en los gases de cola, véase el apartado 3.4.7.
+ SCR, véase el apartado 3.4.9.

* Adicién de H,0, en la ultima etapa de absorcién, véase el apartado 3.4.10.

Se considera MTD reducir las emisiones durante los arranques y paradas (por ejemplo, consulte los apar-
tados 3.4.10 y 3.4.11).
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Tabla 3.15: Niveles de emision de NO_asociados a la aplicacién de las MTD para la producciéon de HNO,

Nivel de emisiéon de NO_ como NO,

kg/t de HNO, al 100 % ppmv

Plantas nuevas -- 5-175

Plantas existentes -- 5-90*
Escape de NH, de la SCR -- <5

x Hasta 150 ppmyv, cuando las cuestiones de seguridad a causa de los depdsitos
de AN limiten el efecto de la SCR o con adicién de H,0, en lugar de SCR

3.6 Técnicas emergentes para la produccion de acido nitrico

3.6.1 Disminucion, eliminacion combinada de las emisiones de NO_y N,O mediante la
adicion de hidrocarburos

Descripcion

Véase también el apartado 3.4.7. Al contrario del método descrito en ese apartado, esta técnica permite
eliminar los NO_ mediante una reacciéon con amoniaco en una primer paso (comparable a un sistema de
SCR). En la segundo paso, el N,O se elimina por reduccién catalitica con un hidrocarburo, como gas natural

0 propano, como se puede apreciar en la Figura 3.13.

Gas de

proceso hacia

el condensador

refrigerador Emision al

aire

Gas caliente
de proceso

Gas de cola de

la absorcion: ‘
* NO, 5 >
*N,O alentador del
gas de cola NH; P |
300 - 500 °C =
Turbina de
expansion
A &Xp
Reducc‘.lon
e
Reactor [T —
combinado Hidrocarburo

Reduccion
del NO, &

Figura 3.13: Visiéon general del tratamiento combinado de NO_y N,O con hidrocarburos.
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Beneficios ambientales obtenidos

* Se calcula que el N,O y los NO, se pueden disminuir, eliminar simultAneamente hasta alcanzar unos
niveles similares a los que se indican en el apartado 3.4.7;

* Se estima una reduccién aproximada de un 97 % del N,O.

Efectos cruzados

*+ Consumo de hidrocarburos y NH.;
* No hay informacién disponible sobre otros contaminantes potenciales (por ejemplo, CO).

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Esta técnica se puede aplicar en plantas donde la temperatura del gas de cola oscile entre 300 °C y 500 °C.
Las investigaciones actuales apuntan a ampliar esta variacién de temperatura. Las temperaturas del gas
de cola se pueden ajustar hasta cierto punto eliminando superficie de transferencia de calor del refrigerante
de proceso y/o instalando mecanismos de derivacién internos.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de las emisiones de N,O.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[146, Uhde, 2006]
Abu Qir Fertilizer Company, Egipto, que se terminara en septiembre de 2006.
Hu-Chems Fine Chemical Coorperation, Corea del Sur, que se terminara en 2007
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4.1 Informacion general

El H,SO, es el producto quimico que més se produce en todo el mundo. En 1997, en Europa occidental se
fabricaron méas de 19 millones de toneladas de acido sulfurico, y la produccién mundial estimada se sitia
en torno a los 150 millones de toneladas. Aproximadamente la mitad de la produccién mundial se genera
en Norteamérica, Europa occidental y Japon. En la Tabla 4.1 se pueden consultar los niveles de produccién
de algunos paises europeos. En 2004, la capacidad de produccién de acido sulftrico estimada en la UE-25
era de 22 millones de toneladas anuales [17, segunda reunién del GT, 2004]. En ese mismo afio, el acido
sulfurico que se fabricaba en la UE-25 provenia de 95 plantas. La Figura 4.1 muestra la distribucion por
tamanos de las plantas. En la Tabla 4.2 se incluye un listado de los productores de 4cido sulfarico recogidos
por Asociacién Europea de Acido Sulfurico (ESA por las siglas en inglés).

Tabla 4.1: Niveles de producciéon de H,SO, en algunos paises europeos [58, TAK-S, 2003]

Mt de H,SO, 1994 1997 2000 2006
Bélgica/Luxemburgo 1515 2160 2238 1942
Finlandia 1373 1570 1655 1760
Francia 2227 2242 2269 1755
Alemania 3380 3496 4898 4595
Grecia 630 0675 688 815
Ttalia 1228 1590 1042 1616
Paises Bajos 1073 1040 988 988
Noruega 585 666 569 S5
Espana 2348 2810 2418 3500
Suecia 518 630 629 1010
Reino Unido 1225 1205 1058 447

> 1000 t/d
12 %

<250 t/d
32 %

De 500 a
1000 t/d
27 %

De 250 a 500 t/d
29 %

Figura 4.1: Distribucion del tamario de las instalaciones en la UE-25 en 2004
[17, segunda reunién del GT, 2004]
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Capitulo 4. Acido Sulfarico

La Figura 4.2 presenta una visién general de las principales materias primas, consumidores y ciclos de la
economia del H,SO,. En la Tabla 4.3 se puede observar la distribucién de la produccién de H,SO, segin la
fuente de SO,. El sector de los fertilizantes fosfatados representa, con diferencia, el usuario mas importante
de este producto. Asimismo, el H,SO, también se utiliza para otras aplicaciones, como el refino de petréleo,
la produccién de pigmentos, el decapaje de acero, la extracciéon de metales no férreos y la fabricacién de ex-
plosivos, detergentes (procesos de sulfonacién organica), plasticos y fibras artificiales. La industria quimica
también emplea distintas cantidades de H,SO, en aplicaciones de produccién especializada para tintes,
productos farmacéuticos y productos quimicos con fltor.

Minerales de azufre

I Tostacion,

. fundicion, =~
Pirita === sinterizacion Prodq(_:mon
de fertilizante
Combustion
Azufre === " fre Depuracion del
et = N : agua residual

Gases de cola/ { N

de combustion w.y,| OXidacion, > ‘
H,S, CS,, COS concentracion H, SO, \

_ _/ Diéxido de
Tostacion titanio
de sulfato
Sulfato Descomposiciéon T
de hierro Otras aplicaciones
(procesamiento de
Compuestos metales, baterias)
miento ge [+ Crgénicos e
4cidos inorganicos
organicos/ <
inorganicos

Figura 4.2: Vision general de las principales materias primas, consumidores y ciclos de la economia
del H,SO, . Esta figura se basa en [58, TAK-S, 2003]

Tabla 4.3: Distribucién de la produccién de H,SO, en 2005 segtin la fuente de SO, [154, GT sobre
LVIC-AAF]. Esta tabla hace referencia a la produccion en la UE-25, Noruega y Suiza.

Fuente de SO, % de distribucion
Azufre 43,7
Metales no férreos 39,0
Regeneracién de H,SO, 7,5
Pirita 4,2
Recuperacién y otros 5,6
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4.2 Procesos y técnicas aplicados
4.2.1 Vision general

Para obtener una visién general de la producciéon de H,SO,, consulte la Figura 4.3. El H,SO, se produce a
partir del SO,, que se deriva de distintas fuentes (véase el apartado 4.2.3.), como la combustién de azufre
elemental o la tostacién de sulfuros metalicos. A continuacién, el SO, se convierte en SO, en una reaccién de
equilibrio quimico en fase gaseosa con la ayuda de un catalizador:

SO, +% 0, <= SO, AH, = -99 kdJ/mol
El indice de conversién se define con la siguiente férmula:

Indice de conversién = SO SO

x 100 (%)

2 entrada 2 salida

SO

2 entrada

Al maximizar la formacién de SO, se tienen en cuenta tanto cuestiones termodindmicas como estequiomé-
tricas. Para optimizar el equilibrio, se debe tener en consideracion el principio Lechatelier-Braun, segin
el cual cuando un sistema en equilibrio se ve afectado por una perturbacion, el sistema tiende a ajustarse
para aliviar parcialmente dicha perturbacion. Se considera una perturbacion, por ejemplo, una variaciéon
de la temperatura, la presién o la concentraciéon de un reactivo. Para maximizar la formacién de SO, en los
sistemas SO,/SO,, se pueden aplicar los siguientes métodos:

* Puesto que se trata de un proceso exotérmico, eliminar el calor para reducir la temperatura puede favo-
recer la formacién de SO,;

* Aumentar la concentracién de oxigeno;

* Eliminar el SO, (como en los procesos de absorcién doble);

* Aumentar la presion;

+ Seleccionar el catalizador para reducir la temperatura de trabajo (equilibrio);

* Prolongar el tiempo de reaccion.

— Emision a la
Fuente de Produccién atmosfera
#
azufre de SO, 1
Purificacion Depuracion del
(opcional)

gas de cola | °pcional

Conversion de
opcional SO, en SO3

Aire u oxigeno

Absorcion de
HZO B — SQ3 en H2804

Purificaciéon por

dilucion

(opcional) H, SO, u
Oleum

Figura 4.3: Visién general de la produccién de H,SO,.
Esta figura se basa en [58, TAK-S, 2003].
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Para optimizar el comportamiento global del sistema, es necesario que la velocidad de reaccién y el equi-
librio de reaccion estén en armonia. Sin embargo, este parametro también depende de la concentraciéon de
S0, en el gas crudo y de su variabilidad. Por este motivo, las caracteristicas de un proceso dependen mas o
menos de la fuente concreta de SO, que se emplee.

Hasta ahora se han utilizado con frecuencia dos tipos de convertidor general:

+ Convertidores de arco de ladrillo;
+ Convertidores de vigas de hierro fundido y columnas (que todavia es muy popular en Norteamérica).

Entre los tipos mas nuevos de convertidor se incluyen:

+ Convertidores con tubo principal central;
+ Convertidores con uno o méas intercambiadores de calor integrados (con el intercambiador de calor coloca-
do en el tubo centralo «enrollado» alrededor de la estructura exterior del recipiente de conversién).

En los convertidores convencionales, el recubrimiento suele ser de acero para calderas, con un revestimien-
to interno de ladrillo y, en la mayoria de casos, aluminio pulverizado adicional para evitar que se formen
incrustaciones. Una de las ventajas que ofrecen los recipientes con revestimiento de ladrillo es la gran ca-
pacidad térmica, que permite realizar paradas prolongadas sin necesidad de precalentar el producto. Sin
embargo, los arcos de ladrillo antiguos pueden ser porosos y, por lo tanto, el gas de proceso se puede filtrar
parcialmente en el absorbedor intermedio (véase también el apartado 4.4.6 «Sustituciéon de los convertido-
res de arco de ladrillo»).

Los nuevos convertidores estan fabricados con acero inoxidable de tipo 304 o 321 para garantizar la estabi-
lidad a largo plazo. El coste del acero inoxidable queda compensado con la reduccion de peso que se obtiene
gracias al menor grosor de la pared. En la Figura 4.4 se puede observar un convertidor de arco de ladrillo y
un convertidor de tubo central.

Lecho de catalizador 1 v

RN

Lecho de catalizado

r2

NN

ANMRRRNNNNN

ARMNMINRNARTEE RRNRNNNS.

Lech

0 t_:lel'cat

Lecho de catalizador 4

Figura 4.4: Esquema de un convertidor de arco de ladrillo (izquierda) y un convertidor de tubo central
(derecha). Estas figuras se basan en [67, Daum, 2000].

Por tltimo, la absorciéon de SO, y agua en H,SO, (con una concentracién minima de un 98 %) produce 4cido
sulfirico. En la Figura 4.5 se proporciona un ejemplo de un absorbedor final. La eficiencia del paso de ab-
sorcién depende de:
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La concentracién de H,SO, en el liquido de absorcién (98,5 — 99,5 %);

La variacion de temperatura del liquido (normalmente 70 — 120 °C);

La técnica de distribucién del 4cido;

La humedad del gas crudo (las nieblas se trasmiten al equipo de absorcion);

El filtro de nieblas;

La temperatura del gas de entrada;

La direccién del flujo de gas en el liquido de absorcién (en el mismo sentido que la corriente o a contra-
corriente).

Para obtener mas informacién sobre la correlacién entre los niveles de SO,, las cargas especificas de SO, en
los gases de cola y los indices de conversidn, consulte el apartado 4.3.

‘ Gas de
é cola

T

Filtro de bujias

A QL)

E:’ij{- H2 SO4
Soportes del
Entrada enclavamiento

de gas AT T e

/ H,O

A~ H,SO,

Figura 4.5: Ejemplo de un absorbedor final. Esta figura se basa en [68, Outukumpu, 2006].

Las emisiones de SO, dependen de:

La temperatura del gas tras la etapa de absorcion;

La construccion y el funcionamiento del absorbedor final;

El equipo para separar los aerosoles de H,SO ;

La niebla de acido que se forma antes de la etapa de absorcién a causa de la presencia de vapor de
agua;

La eficiencia general de la etapa de absorcion.

La Figura 4.6 permite obtener una visién general de una planta de acido sulfurico. En el ejemplo se muestra
una instalacién de contacto doble/absorcion doble que se basa en la combustién de azufre:

NootE =

almacenamiento de azufre sélido;

fundicién de azufre;

filtracién de azufre liquido;

almacenamiento de azufre liquido;

filtro de aire y silenciador;

secador de aire;

combustion de azufre, dos quemadores con suministro de aire individual;
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8. tambor de vapor, dep6sito de agua de alimentacion, caldera de calor residual;
9. convertidor;

10. absorbedor intermedio;

11. absorbedor final;

12. chimenea;

13. intercambiadores de calor, economizadores y sobrecalentador.

Con los afios se han desarrollado muchos procesos para la produccién de acido sulfurico. Estos procesos
dependen de la gran cantidad de fuentes de materia prima que se pueden utilizar para generar SO,. Para
obtener una descripcién mas detallada de los procesos concretos, consulte:

+ Apartado 4.4.1 «Proceso de contacto simple »

+ Apartado 4.4.2. «Proceso de contacto doble/absorcién doble»;

+ Apartado 4.4.8. «Proceso de catalisis por via humeda»;

+ Apartado 4.4.9 «Combinacién de procesos de catdlisis por via himeda/seca».

Para obtener més informacién sobre la depuracién del gas de cola, consulte los apartados 4.4.19 a 4.4..22.

Figura 4.6: Ejemplo de una planta de produccién de dcido sulfurico (vista superior).
[68, Outukumpu, 2006].

4.2.2 Catalizadores

La actividad catalitica de los compuestos de vanadio, el platino y el 6xido de hierro es la tinica que resulta
técnicamente satisfactoria para los procesos de oxidacién de didéxido de azufre. Actualmente, se utiliza casi
exclusivamente el pentéxido de vanadio.

Los catalizadores comerciales contienen entre un 4 % y un 9 %peso de pentéxido de vanadio (V,0,) como
componente activo, junto con promotores de sulfato de metal alcalino. Bajo las condiciones de operacién
del proceso, este catalizador se funde creando un liquido donde se desarrolla la reaccién. Normalmente, se
emplea sulfato de potasio como promotor, aunque en los ultimos afios también se ha empezado a utilizar
sulfato de cesio. El sulfato de cesio reduce el punto de fusion, es decir, que el catalizador se puede utilizar a
temperaturas mas bajas. El soporte de catalizador esté formado por distintas formas de silice.
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El soporte del catalizador se mezcla hasta obtener una pasta y, a continuacién, se suele extrudir en granulos
sélidos en forma de cilindros, anillos o anillos estrellados que se hornean a altas temperaturas. Los catali-
zadores en forma de anillo (o anillos estrellados), que actualmente son el tipo més utilizado, producen una
menor caida de presién y son menos sensibles a la acumulacién de polvo.

En los procesos industriales, la variacién minima de temperatura con catalizadores convencionales es de
410°C a 440 °C y de 380 °C a 410 °C con catalizadores tratados con cesio. La variacién maxima de tempera-
tura es de 600 °C a 650 °C. Por encima de esta franja, la actividad catalitica se puede perder permanente-
mente a causa de la reduccion del area de la superficie interna. La vida til media de un catalizador es de 10
anos, aunque suele depender de las pérdidas de catalizador durante el tamizado, que se debe llevar a cabo
periédicamente para eliminar el polvo.

Véanse también los apartados 4.4.4. «Aplicacién de un catalizador dopado con Cs » y 4.4.12 «Prevencion de
la perdida de actividad del catalizador ».

4.2.3 Fuentes de azufre y produccion de SO,

La Tabla 4.5 proporciona una vision general sobre las principales fuentes de azufre para la fabricaciéon de
H,S0,, asi como algunas caracteristicas del gas procedente de estas fuentes, que contiene SO,.

4.2.3.1 Combustion de azufre

El azufre elemental, que se obtiene con la desulfuracion de gas natural o petréleo crudo mediante un proce-
so Claus, se suele suministrar en forma liquida, aunque también se puede proporcionar en estado sélido (a
unas temperaturas de 140 — 150 °C) y, si fuera necesario, se puede filtrar antes de la combustién.

La combustién se lleva a cabo en una unidad de una o dos etapas y a una temperatura de entre 900 °C y 1500
°C. La unidad de combustién estd formada por una cAmara de combustion, seguida de una caldera de calor
residual. El contenido de SO, de los gases de combustién suele alcanzar hasta un 18 % v, mientras que el con-
tenido de O, suele ser bajo (pero superior a un 3 %). El contenido de SO, de los gases de entrada en el proceso
de conversion oscila entre un 7 % y un 13 %, pudiéndolo ajustar diluyéndolo con aire, si fuera necesario.

4.2.3.2 Regeneracion de los acidos gastados, agotados

Los 4cidos gastados, agotados provienen de procesos que utilizan H,SO, u 6leum como catalizador (alqui-
lacién, nitracién, sulfonacién, etc.) o de otros procesos en los que se emplea H,SO, para limpiar, secar o

eliminar el agua.

La descomposicion térmica de los acidos sulfuricos gastados, usados en diéxido de azufre se produce bajo
condiciones oxidativas en un horno a una temperatura aproximada de 1000 °C. El proceso sigue la siguiente
ecuacion:

H,S0, - S0, + H,0 + %0,  AH = + 202 kJ/mol

Los acidos gastados, agotados se atomizan en pequefias gotas para conseguir una buena descomposicién
térmica. La energia necesaria se suministra inyectando gases de combustion calientes. A causa del volumen
adicional, el contenido de SO, queda diluido. Para reducir la dilucién se puede precalentar el aire de com-
bustién o enriquecerlo con O,.

La descomposicion reductiva del acido sulfurico gastado, agotado en diéxido de azufre se lleva a cabo
calentando el acido sulftrico gastado, agotado y los residuos del horno rotatorio en un lecho de coque a
unas temperaturas de entre 400 °C y 1000 °C. El 4cido sulfirico gastado, agotado se descompone en SO,.
Los compuestos orgdnicos se reducen parcialmente a coque, pero debido a sus condiciones reductivas, estan
presentes en el gas de escape como CO y VOC. Los materiales inorganicos, como el Mg, el Fe, el Pb, y los
compuestos de metales pesados permanecen en el coque. Los gases de escape se depuran mediante un pro-
ceso de oxidacién térmica a unas temperaturas de 1100 °C a 1300 °C con tiempos de residencia suficientes.
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El contenido de SO, en los gases de combustiéon depende principalmente de la composicién de los acidos
usados (contenido de agua y elementos organicos) y puede variar entre un 2 % y un 15 %. Para ajustar el
contenido de SO, y minimizar las variaciones, se puede suministrar azufre. La mayor parte de la energia de
los gases de combustion se recupera en forma de vapor en una caldera de calor residual. Los gases de escape
se depuran en una unidad posterior, donde se separan del agua, se secan y se vuelven a calentar antes de
introducirlos en el convertidor.

Como alternativa, se puede producir SO, liquido o bisulfito de sodio como producto secundario de la planta
de 4acido sulftrico.

4.2.3.3 Tostacion de la pirita

El equipo mas utilizado para tostar la pirita son los hornos de tostacién con lecho fluidizado, ya que resultan
mejores respecto a otros tipos de equipos, tanto econémicamente como por su tecnologia de proceso y sus
indices de produccién. Durante la tostacién de la pirita para obtener gas de SO,, se generan dos productos
secundarios: 6xido de hierro y energia. Para obtener una tonelada de acido, es necesario emplear media
tonelada de pirita.

Debido al caracter heterogéneo de la materia prima de pirita, el contenido de SO, en los gases puede variar
ligeramente en el tiempo (generalmente, entre 6 — 14 %, sin O,). Los gases se depuran en todos los procesos.
Para ello, se aplican de tres a cuatro etapas de depuracién con ciclones, filtros de tela, lavadores y precipita-
dores electroestaticos. El agua residual de los lavadores se depura antes de verterla al medio. El gas limpio
se diluye con aire a un 6 — 10 % y se seca antes de que pase al proceso de conversion.

4.2.3.4 Acido gastado, agotado de la produccién de TiO, y la tostacion de sulfatos metalicos

El acido gastado, agotado procedente de la produccion de TiO, se vuelve a concentrar aplicando un
vacio y calentandolo con el calor de la instalacién posterior de producciéon de H,SO,. E1 H SO, se recicla para
producir TiO, y los sulfatos metalicos precipitados se descomponen.

La descomposicion de sulfatos, por ejemplo, de sulfato de hierro, se lleva a cabo en hornos de hogares
multiples, hornos rotatorios u hornos con lecho fluidizado a mas de 700 °C con adicién de azufre elemental,
pirita, coque, plastico, alquitran, lignita, hulla o petréleo como combustible adicional. El contenido de SO, de
los gases obtenidos depende del tipo de combustible, pero después de la limpieza y el secado, puede situarse
en torno a un 6 %. Sin embargo, la variabilidad en el tiempo del SO, es bastante elevada.

Durante la primera etapa, el heptahidrato se deshidrata con gases de combustion a una temperatura de 130
°C a 200 °C en secadores con pulverizacién o secadores de lecho fluidizado hasta obtener un monohidrato o
una mezcla de hidratos. En la segunda etapa, el material se descompone a unos 900 °C. Los gases de este
proceso contienen en torno a un 7 % v de SO,. Actualmente, el sulfato de hierro se suele descomponer en un
horno de tostacién de pirita con lecho fluidizado a 850 °C o0 més. También se puede utilizar azufre elemental,
carbén o fueléleo como combustible adicional. El gas que sale del horno y contiene SO, se enfria en una calde-
ra de calor residual hasta alcanzar una temperatura de 350 °C a 400 °C y, a continuacién, se envia a un sis-
tema de depuracién de gas. Los gases depurados se alimentan ala planta de produccién de acido sulfarico.

La mezcla de sulfatos metéalicos o sulfatos amoénicos y, en algunos casos, de acido sulfurico, resultantes de la
concentracién de residuos 4cidos de la produccién de 6xido de titanio o de sulfonaciones orgdnicas también
se puede procesar en un reactor de lecho fluidizado o en un horno. En algunos casos concretos, el sulfato de
hierro también se descompone en hornos de hogares multiples con los gases de la combustién del fueldleo o
el gas natural.

4.2.3.5 Produccion de metal no férreo
Algunos ejemplos de la produccién de metal no férreo son los procesos metalirgicos, como la tostacién, fun-

dicién o sinterizaciéon de minerales para producir metales, como Cu, Zn o Pb. Para obtener una descripcién
detallada de la producciéon de metal no férreo, consulte [61, Comisién Europea, 2003].
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La fundicién de metal no férreo representa un 39 % de la produccién de H,SO, (véase también la Tabla 4.3)).
Muchos de los sulfuros metalicos producen gases que contienen SO, cuando se tuestan durante los procesos
metaldrgicos. La concentraciéon de SO, en los gases que se introducen en la planta de 4cido determina la
cantidad de gas que se debera depurar por tonelada de azufre fijo. Con frecuencia, la capacidad de flujo de
los hornos de fusién debe estar sobredimensionada para ajustarse al flujo de gas metaltrgico fluctuante y de
gran caudal que proviene del horno. Ademas, existe un minimo de concentracién de SO, que se puede tratar
sin incrementar el nimero de etapas del proceso. La Tabla 4.4. proporciona algunas caracteristicas de los
procesos metalurgicos y sus efectos en la produccién de H,SO,.

Tabla 4.4: Algunas caracteristicas de los procesos metalturgicos y sus efectos en la produccién de
H,SO, [154, TWG en LVIC-AAF, 2006]

Variacion de la Efecto en el indice .
., ., Fluctuacion de SO
concentracion de SO, de conversiéon en % 2
y/O
por hora absoluto 2
>4 %v -0,4 Extremadamente alta
2—-4%v -0,3 Muy alta
1-2%v -0,2 Alta
<1%v -0,1 Moderada

-0,2 % durante la limpieza y el control
-0,2 % durante la variacién del caudal del gas > 10 %

En las plantas de cobre, ademas de las fluctuaciones de la concentraciéon de SO, en los convertidores, tam-
bién es habitual detectar fluctuaciones en el flujo de gas. Esto se debe a que aproximadamente un 30 % del
tiempo de funcionamiento del convertidor se destina a la carga y la separacién de escoria. La extraccién de
cobre pirometaldrgico se basa en la descomposicién de complejos de mineral de sulfito de hierro-cobre en
sulfuros de cobre, seguido de una oxidacién selectiva, la separacién de la porcién de hierro como escoria y la
oxidacién final del sulfuro de cobre restante. Estas etapas se denominan tostacién, fundicién y conversién
(la tendencia actual es llevar a cabo las dos primeras etapas en un tnico proceso). El proceso de fusién ins-
tantaneo (flash) es uno de los procesos pirometaltargicos que mas se utiliza.

Los convertidores se emplean con frecuencia para introducir aire o aire enriquecido con oxigeno en la mata
de cobre y producir cobre blister. Casi todo el azufre de los concentrados se convierte en SO,. Un concentrado
de CuFeS, produce casi una tonelada de azufre (dos toneladas de SO,) por tonelada de cobre extraido.

Los procesos de cobre se han desarrollado en base a dos objetivos principales. El primero consiste en aho-
rrar energia aprovechando al maximo el calor de reaccién que se obtiene del proceso. El segundo ha sido la
necesidad de reducir el volumen de gas y aumentar la concentracién de SO, en los gases metaltrgicos con
un enriquecimiento de oxigeno para mejorar los controles ambientales. El gas se purifica mediante refrige-
racién, depuracién y lavado electroestético, que permiten eliminar el polvo y el SO,.

4.2.3.6 Otras fuentes de gas crudo

Para producir H,SO, se pueden utilizar distintos gases que contengan azufre, bien directamente o después
de procesarlos como gases crudos. Entre ellos se incluyen:

* Varios gases procedentes de la combustién o conversién catalitica de H,S y/o CS, o COS;

Algunos ejemplos de este tipo de gases son los gases de cola ricos en H,S procedentes de hornos de
coque, procesos de produccion de gas de sintesis, gasificadores y unidades de hidrodesulfu-
racion (HDS) situadas en refinerias, gases de cola de unidades Claus o procesos de fabricacién de
viscosa. Los gases crudos de SO, resultantes también contienen agua, con lo cual se deben secar antes de
utilizarlos para producir H,SO, o emplearlos en procesos especificos de catalisis por via himeda (véanse
los apartados 4.4.8 y 4.4.9).
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* Gases de combustién procedentes de la combustiéon de combustibles que contengan azufre [10, Comisién
Europea, 2005];

Un ejemplo es el proceso «Wellman-Lord», que elimina el SO, de los gases de combustién y produce un
gas rico en SO, para la produccién de H,SO,. El proceso se basa en la absorcién y desorcién de SO, en
soluciones de NaSO,.

Otro ejemplo es el proceso «Bergbau-Forschung» o «carbon activado», que también sirve para elimi-
nar el SO, de los gases de combustién. Este proceso se basa en la absorcién y desorciéon de SO, en carbén
activado y produce una mezcla de SO, y vapor que se utiliza enla planta final de H,SO, con cat4lisis por
via humeda (véanse los apartados 4.4.8 y 4.4.9).

* Gases que contienen hasta un 90 % de SO, procedentes de la produccién de compuestos organicos, como
sulfonatos o sulfitos. Estos gases también se pueden utilizar como fuente de SO,, después de eliminar los
compuestos organicos.

En estos casos, se puede considerar que el motivo principal para producir H,SO, es la recuperacién de com-
puestos de azufre de los gases de cola o como técnica para reducir emisiones.

Tabla 4.5: Principales fuentes de azufre y sus caracteristicas [57, Austrian UBA, 2001, 154, GT sobre
LVIC-AAF]

Fuente de azufre/ SO, en SO, antes VN ¢l
P duceid el gas del proceso  contenido de C topisticas tii
proceso de produccion erudo de contacto SO con el aracteristicas tipicas
de SO, 0 k2
% v % v tiempo
Azufre elemental 9-12 9-12 Muy baja W @3 mesesim dlgpui 1o
gases crudos
Es necesario depurar los gases
Pirita <15 810 Baja cruflos; grandes cant.l’dades de
residuos de combustién, que
normalmente no se aprovechan
Es necesario depurar los gases
Cobre crudos; cuando las fluctuaciones
Plomo 1-20 1-192 Bastante, de los contenidos de SO, o
m| SRR 20 | £ | o |
A1s ostacién )
met‘allcos fundicién de =20 7-12 discontinuos  conversién de SO,; el contenido
no férreos A . .
plomo de SO, aumenta si se aplica aire
enriquecido con O,
Zine 5_10 5-10 R Es necesario depurar los gases
crudos
El FeSO, se procesa junto con
Sulfato de Fe(II) 6—-15 6—-12 Alta el acido diluido procedente de la
produccion de pigmentos
; Dependiendo  Es necesario depurar los gases
Acido residual con del acido crudos; el gas residual puede
contaminacioén organica; 53— 110) &5—10 residual, contener hidrocarburos sin
lodos acidos normalmente quemar — postcombustion
alta térmica
. Con la combustion de H.S, se
Media, con . dos hi 2 dos:
0,3—10* Dependiendo combustién orman gases Crucos numecos;
Gases de H S == .. gas del horno de coque: el gas de
2 del proceso adicional de
. H,S se separa con procesos de
azufre, baja 2 .
depuracion
G cle oen oo die Dependiendo Bajo contenido de SO,, grandes
combustible f6sil 0,1-6 P De baja a alta J 2 &

sulfurado

del proceso

volumenes de gas residual

* Contenidos de SO, mas elevados con combustién de azufre > Gas del horno de coque, gas residual del bafio de
hilatura, gases del procesamiento de gas natural y petrdleo crudo
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Capitulo 4. Acido Sulfarico

4.3 Niveles actuales de emision y consumo

La Figura 4.7 y la Figura 4.8 y la muestran la correlacién entre los niveles de SO, en los gases de cola y los
porcentajes de conversién de SO,. La Figura 4.9 muestra la correlacién entre las cargas especificas de SO,
en los gases de cola y los indices de conversién de SO,. En la Tabla 4.7 se pueden consultar los porcentajes
de conversiéon de SO, y los niveles de emisién de SO, obtenidos. La Tabla 4.8 proporciona informacién sobre
los niveles de emisién de SO, a la atmoésfera, la Tabla 4.9 muestra algunos ejemplos de aguas residuales
procedentes de la produccién de H,SO, antes de la depuracién de aguas residuales y la Tabla 4.10 incluye
informacién sobre los residuos sélidos que se generan con la producciéon de H,SO,.

Porcentajes de conversion de SO; en %

99,95 99,9 99,85 998 99,75 99,7 9965 996 99,55 99,5
"+ —t — ettt 600

1700 |-

1600 |-
1500+ 12
1400+ /////

) - - - 450
1300 4
1200 - -
1100 |-

////////;:;

1000+
900 -+ L , , ,9//5/// | [ 300
e
0 //8/' Contenido de/
SO; antes del
/ 7 / primer lecho /

en %viv 150

Nivel de SO, en el gas de cola en ppm

Nivel de SO, en el gas de cola en mg/Nm®

4—

Figura 4.7: Porcentajes de conversion de 99,5 % a 99,9 % y niveles de SO, en el gas de cola en relacién
con el contenido de SO, antes del primer lecho. Esta figura se basa en [57, Austrian UBA, 2001, 58,
TAK-S, 2003] y hace referencia principalmente a procesos de contacto doble/absorcion doble, véase el
apartado 4.4.2.

Nota: para la conversion de ppm a mg/Nm?, se ha utilizado un factor de 2,93
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Porcentajes de conversion de SOz en %

99,5 99,4 99,3 99,2 99,1 99 98,9 98,8 98,7
600

1700+ P

1600+
e 15001 — = £
< 1400 500 &
(=2} - c
£ 1300] — // M
] // — 8
2 12001 S Contenido de 400 8
o
g 1100y P SO_z antes del // @
@ 10001 e _ 4~ primer lecho | o
g / / en %V // ch
S 900} s s00 2
o~ T // °
S ] / = = - 3
3 — — 2
s 00 L O 200 2
> "
2 500 | — _—
z L—1 //

4001 ///

-
300 =] S P e 100
R—
200} .
0,5
1004 '
0 0

Figura 4.8: Porcentajes de conversion de 98,7 % a 99,5 % y niveles de SO, en el gas de cola en relacion
con el contenido de SO, antes del primer lecho. Esta figura se basa en [57, Austrian UBA, 2001, 58,
TAK-S, 2003] y hace referencia principalmente a procesos que no sean de contacto doble/absorcién
doble.

10

de cola en kg/t de H,SO, (100 %)
o
/

Carga especifica de SO, en el gas

| \
1+ \
N
N
0 : t : : t : : : t : t : t : t : t :
98,7 988 989 99 991 99,2 993 994 995 996 99,7 99,8 99,9 100
Porcentaje de conversién de SO, en %

Figura 4.9: Correlacion entre los porcentajes de conversién de SO,y las cargas especificas de SO, en los
gases de cola. Esta figura se basa en [57, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003].
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Tabla 4.8: Niveles alcanzados de emision de SO, a la atmoésfera de la fabricacion de H,SO,

Emision de SO,y nieblas
acidas en forma de H,SO,

Sistema de reduccion de la

contaminacion mg/m? kg/t de H,SO, Referencias
Filtros de ].OuJ.laS de alto 25— 35 Grillo-Werke AG, Francfort
rendimiento
18 VOEST Linz
10-15 0,01 — 0,02 Donau Chemie
30 0,07 Lenzing AG
<50 < 0,08 Lenzing AG
WESP no detectable no detectable Glanzstoff Austria
20 — 30 [67, Austrian UBA, 2001]
Filtro de malla metalica < 100 <0,14
Filtros de bujias de alto
rendimionto <50 < 0,07 [58, TAK-S, 2003]
Depuraciéon del gas de cola
ESP <20 < 0,03
0,21
0,053
0,056
0,017
8:821 [6, Gern}an UBA, 2000]
0.094 (varias plantas)
0,08
28
35
42

Tabla 4.9: Ejemplos de aguas residuales generadas durante la produccion de H,SO, antes de la
depuracion de aguas residuales [21, German UBA, 2000]

Fuente de Acido gastado, Acido gastado,
SO agotado y sales de la agotado y sales de la
2 produccioén de TiO, produccién de TiO,
g/t g/t
SO, 2910 2380
Fe 23 90
Pb 0,1 0,38
Ni 0,05
As 0,24
Cd 0,005
Cr 0,38
7n 1
Cu 0,16 0,1
Hg 0,002 0,02
N total
COD 445 19
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Tabla 4.10: Residuos sé6lidos generados con la producciéon de H,SO, [62, EFMA, 2000]

Residuo sélido g/t de H,SO, al 100 %
Combustion de azufre/contacto simple .
Combustion de azufre/contacto doble Catiplimalor asiade, agolie RO
Tostacion de pirita Catalizador gastado, agotado en torno a 40
Horno de fundicién de Zn y Pb Catalizador gastado, agotado 20 — 40
Tratamiento discontinuo de complejos de g
(Pb,Cu)S Catalizador gastado, agotado 20 — 40

15 — 35 % del catalizador

Horno de fundicién de Cu . . 20 — 40
instalado y tamizado
. , . Catalizador gastado, agotado 40
Descomposicion del acido gastado, agotado Conizas 400

4.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD
4.4.1 Proceso de contacto simple/absorcion simple
Descripcion

Tras la purificacién y el secado, el SO, se convierte en SO,. Para ello, se utilizan cuatro lechos de catalizador
en serie que contienen alcali y V,0,. A continuacién, el SO, es absorbido y en 4cido sulftirico concentrado.
Cuando el producto lo requiere, se instala un absorbedor de 6leum antes de estas etapas. El SO, reacciona
con el agua que contiene el acido del absorbedor y produce H,SO,. El 4cido del absorbedor se mantiene a una
concentracién deseada de aproximadamente 99 % peso mediante la adiciéon de agua o H,SO, diluido.

Lechos
catalizadores

Emision a
la
Intercambio atmosfera
de calor

Depuracion del
gas de cola

Intercambio
de calor

Intercambio
de calor

-

—
Intercambio
de calor

L >

Absorcién
etapa Unica

Gas de SO, P Hz SO,

purificado y Aire seco *
seco H, SO,
producto

Figura 4.10: Ejemplo de un proceso de contacto simple/absorcion simple.
Esta figura se basa en [59, Outukumpu, 2005] y [57, Austrian UBA, 2001].
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Beneficios ambientales obtenidos

Nota: los porcentajes de conversién, las concentraciones de SO, del gas de cola y la carga especifica de SO,
en los gases de cola estan correlacionados, como se puede apreciar en la Figura 4.7, la Figura 4.8 y la Figura
4.9.

En las plantas existentes, puede resultar dificil alcanzar un porcentaje de conversién > 98 %. Sin embargo,
en algunas instalaciones se han registrado unos porcentaje de conversion de 98,5 % [58, TAK-S, 2003].

Sin aplicar medidas de reduccién primaria o secundaria, se pueden conseguir unos porcentajes de conver-
si6n aproximados de 97,5 % [57, Austrian UBA, 2001].

En las instalaciones nuevas se alcanzan unos porcentajes de conversién de 98 — 99 % [59, Outukumpu,
2005].

Efectos cruzados

Sin medidas adicionales: nivel relativamente alto de emisiones de SO2 debido a los bajos porcentajes de
conversion.

Informacién operativa

Proporcién tipica de O,/SO,: 1,7.

Aplicabilidad

El proceso de contacto simple/absorcién simple se suele utilizar con gases cuyo contenido en SO, oscila entre
un 3 % y un 6 %. Las nuevas plantas de contacto simple estan disefiadas solamente para gases de entrada
con una fluctuacién considerable del contenido en SO, [58, TAK-S, 2003].

Este proceso se puede aplicar a gases de entrada con un contenido tipico de SO, de <4 % v, y sélo se puede
utilizar si se combina con una medida primaria o secundaria de reduccién de las emisiones (por ejemplo,

catalizador dopado con Cs o depuracién del gas de cola) [57, Austrian UBA, 2001].

Gracias a un balance energético favorable, una planta de absorcién simple puede mantener un funciona-
miento autotérmico con concentraciones de entrada de SO, de > 2 % v [59, Outukumpu, 2005].

Aspectos econémicos

Esta técnica requiere una inversion mas asequible que las plantas de contacto doble.
Motivo principal para su aplicacion

Gases de entrada con un contenido bajo y/o variable de SO,.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Voest Alpine Stahl.

4.4.2 Proceso de contacto doble/absorcion doble
Descripcion

En los procesos de contacto doble, se alcanza una conversién primaria del SO, de un 85— 95 % en la primera
etapa de catalizador del convertidor antes de entrar en un absorbedor intermedio, dependiendo de la dispo-
sicién de los lechos del convertidor y el tiempo de contacto. Después de refrigerar los gases hasta una tempe-
ratura aproximada de 190 °C en un intercambiador de calor, el SO, que se haya formado se absorbe en 4cido
sulfirico a una concentracion de 98,5 — 99,5 %. Cuando el producto lo requiere, se instala un absorbedor de
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6leum antes del absorbedor intermedio. La absorcién de SO, modifica notablemente el equilibrio de reaccién
y favorece la formaciéon de mas SO,, con lo cual el porcentaje de conversién aumenta considerablemente si
el gas residual atraviesa los lechos del convertidor siguiente (normalmente uno o dos). El SO, que se forma
en la segunda etapa de catalizador se absorbe en el absorbedor final. La Figura 4.11 muestra el ejemplo de
una planta de absorcién doble y contacto doble 2+2. Las cifras 2+2 indican el nimero de lechos de cataliza-
dor antes y después de la absorcién intermedia. Asi, 3+1 representa la configuracion alternativa con cuatro
lechos, y 3+2 es la configuracién habitual, con cinco lechos (véase el apartado 4.4.3).

Azufre Quemador de azufre
I—> Vapor de N Caldera_ de calor
I_> agua residual

Aire seco H,0

Lechos
catalizadores

Gl Gas de cola

I

Filtro de
bujias

I Intercam- /\
biador de »

' Intercam- V
biador de == |
calor =
c.© O
© 9 ‘o
o2 =
c E 2w
@
g3 B > 2 2
< £ [ G calor b

H, SO, . L H, SO,
¥ \

H, SO, H,SO,
producto producto

Figura 4.11: Ejemplo de un proceso de absorcion doble/contacto doble 2+2.
Esta figura se basa en [57, Austrian UBA, 2001].

Beneficios ambientales obtenidos

Nota: los porcentajes de conversién, las concentraciones de SO, del gas de cola y la carga especifica de SO,
en los gases de cola estan correlacionados, como se puede apreciar en la Figura 4.7, la Figura 4.8 y la Figura
4.9.

Con procesos de contacto doble, los porcentajes medios de conversién diarios son, como minimo, de 99,7 % a
99,9 % [154, GT en LVIC-AAF]. Si se utilizan cuatro lechos de catalizador y la variabilidad del gas de entra-
da es moderada, se pueden alcanzar unos porcentajes de conversién de 99,8 %. Si se emplean cuatro lechos
de catalizador y los gases de entrada proceden de la produccién de metales no férreos (mayor variabilidad),
se puede obtener un porcentaje de conversiéon de 99,7 % [57, Austrian UBA, 2001]. En la Figura 4.12 y la
Figura 4.13 se pueden observar algunos ejemplos del grado de variacién de la concentraciéon de SO, en la
entrada y las diferencias en el porcentaje de conversion.

Para obtener mas informaciéon sobre la recuperacién y la exportacién de energia, consulte el apartado
4.4.15.
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Figura 4.12: Concentracion de SO, en la entrada y porcentaje de conversién de la produccion a base de
combustion de azufre [154, GT sobre LVIC-AAF, 2006].
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Figura 4.13: Concentracién de SO, en la entrada y porcentaje de conversién de la produccién a base de
tostacién de Zn [154, GT sobre LVIC-AAF, 2006].

Efectos cruzados
No se consideran probables.
Informacion operativa

En general, el proceso utiliza gases con un contenido en SO, del 10 % al 11 % [58, TAK-S, 2003]. La tempe-
ratura del gas de entrada se sitiia en torno a los 400 °C. Los gases con temperaturas mas bajas, como por
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ejemplo los gases metalirgicos después de la purificacién, requieren un proceso de calentamiento de 50 °C a
400 °C, que se suele llevar a cabo con calor recuperado del proceso de conversién [57, Austrian UBA, 2001].

Aplicabilidad
* se puede aplicar con un contenido en SO, en la entrada de 5 — 12 % v [58, TAK-S, 2003];
* se puede aplicar con un contenido en SO, en la entrada de > 4,5 a 14 % v. Por debajo de un 4,5 % v, los
procesos de contacto doble no funcionan autotérmicamente [59, Outukumpu, 2005].
Proceso de contacto con alta presién. Se conoce de una instalaciéon que funciona con un proceso de con-
tacto doble a una presién elevada de 5 bar. Este factor permite aumentar el porcentaje de conversién, ya
que desplaza el equilibrio de conversién y favorece la formacién de SO,. El proceso de contacto doble con alta
presién proporciona unos porcentajes de conversién de 99,8 — 99,85 %, y el gas de cola contiene de 200 a 250
ppm de SO,. Los inconvenientes de este proceso son el mayor consumo de electricidad y, al mismo tiempo,
la menor produccién de vapor. El aumento de las emisiones de NO, se debe al aumento de las temperaturas
de combustién del azufre (1800 °C). Comparativamente, este proceso permite ahorrar entre un 10 % y un 17
% de los costes de inversién. Sin embargo, los beneficios que comporta la construccién de una planta para
volimenes de gas reducidos (a alta presién) son contrarrestados por unas normativas de seguridad mas
estrictas y por los costes adicionales de los materiales resistentes a la presion.

Aspectos econémicos

El proceso de contacto doble/absorcién doble se considera el punto de partida para concentraciones de > 4,5
% v de SO, en el gas de entrada.

Motivo principal para su aplicacion
Desarrollo del proceso de contacto simple/absorcién simple.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Donau Chemie AG, Lenzing AG, Degussa AG.

4.4.3 Incorporacion de un quinto lecho catalitico en un proceso de contacto doble
Descripcion

Si se remodela una planta de contacto doble y se incorpora un quinto lecho catalitico, se puede alcanzar un
porcentaje de conversion del 99,9 % y se pueden compensar las fluctuaciones de la concentracién de SO, en
la entrada. Esta remodelacion sélo es posible si la instalacién dispone de espacio suficiente. La planta de
contacto doble con un quinto lecho se construye con una distribucién 3+2 (tres lechos de catalizador antes
del absorbedor intermedio).

Beneficios ambientales obtenidos

Nota: los porcentajes de conversién, las concentraciones de SO, del gas de cola y la carga especifica de SO2
en los gases de cola estan correlacionados, como se puede apreciar en la Figura 4.7, la Figura 4.8 y la Figura
4.9.

* Reduccién de las emisiones de SO, gracias al aumento de los porcentajes de conversién.

Efectos cruzados

Mayor caida de presion y, por lo tanto, un consumo ligeramente superior de electricidad para la compensacion.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
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Aplicabilidad

Generalmente, se puede aplicar en plantas de contacto doble, siempre que dispongan del espacio necesario.
En la planta Hamburgoer Affinerie AG, los gases residuales de un proceso de fundicién de cobre se utilizan
para producir acido sulftrico (tres lineas). La tercera linea de 1300 t/d (instalada en 1991), esté integrada
por cinco capas de catalizador. Los costes adicionales aproximados del quinto lecho catalitico alcanzaron
1.000.000 EUR. Las emisiones medias de SO, de esta planta de contacto doble son de 300 mg/Nm?, que co-
rresponden a un porcentaje medio de conversion de 99,89 %.

Aspectos econémicos

Para obtener mas informacién sobre los costes estimados para remodelar plantas de producciéon de H,SO,,
consulte la tabla 14.1.

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de las emisiones de SO,.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003, 60, Windhager, 1993], Hamburgoer Affinerie AG, Atlantic Co-
pper, Huelva, Rontealde, S. A., Bilbao.

Tabla 4.11: Estimacion de los costes de la remodelacion de una planta con una unidad de contacto
doble con un quinto lecho catalitico [57, Austrian UBA, 2001]

EUR/a

Volumen del gas residual (Nm?/h) 36.000
Tiempo de funcionamiento (horas/a) 8400
Concentracién de SO, en el gas residual antes de la reduccién 1200

- 3
de emisiones (mg/Nm?)
Concentracién de SO, en el gas residual después de la 300

. o 5
reduccién de emisiones (mg/Nm?)
Reduccién de emisiones de SO, (kg/h) 32
Costes de inversiéon adicionales (EUR) 1.090.000
Recuperacién de la inversiéon incluyendo el interés (EUR/a) 112 300
Periodo de depreciacion (ano) 15
Tipo de interés (%) 6
Costes adicionales de mantenimiento y desgaste (EUR/a) 21 800
Mantenimiento y desgaste (% de los costes de inversién) 2
Consumo adicional de energia de la caida de presion de la 60

quinta capa de catalizador (mbar)
Consumo adicional de energia del ventilador (kWh/h) 92 0,044 EUR/kWh 33 700

Consumo adicional de energia de las bombas de circulacion y

consumidores adicionales de energia (kWh/h) £ 0,044 EURkWh Ll
Costes adicionales de catalizador (incluido un tipo de interés

8900
del 6 %)
Cantidad adicional de catalizador para la quinta capa de 30
catalizador (m?®)
Vida ttil del catalizador (afios) 10
Costes especificos de catalizador 2180 EUR/m?
Acido sulftrico recuperado (kg/h) 50 0,051 EUR/kg -21 200
Costes adicionales anuales estimados (EUR/a) 171 000
Costes especificos relacionados con la reduccién de emisiones de SO, (EUR/t de SO,) 629
Costes adicionales especificos relacionados con la producciéon de H,SO, (EUR/t de H,SO,) 1,18

Base: concentracién de entrada de SO, de 10,5 % v, produccién de 145 000 t/a
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4.4.4 Aplicacion de un catalizador dopado con Cs
Descripcion

Las bajas temperaturas favorecen la conversién de SO, en SO, termodindmicamente, por tratarse de una-
reaccion exotérmica. Los catalizadores convencionales suelen funcionar a una temperatura aproximada de
420 °C a 660 °C. Los catalizadores dopados con Cs son suficientemente activos a bajas temperaturas (380 —
400 °C) y, por lo tanto, pueden funcionar a temperaturas mas reducidas (380 — 620 °C), factor que permite
aumentar el porcentaje de conversién de SO,. Ademas, los catalizadores dopados con Cs se pueden emplear
en el primer lecho para reducir la temperatura de entrada del lecho, o en el lecho final (a una temperatura
de entrada baja).

Beneficios ambientales obtenidos

* Aumento del porcentaje de conversién en un 0,1 % [17, segunda reunién del GT, 2004];

* Una planta en la Republica Checa registra unos porcentajes de conversién de 99,8 % a 99,9 % (contacto
doble, cuatro lechos, catalizador dopado con Cs, 150 000 t/a). Después de cuatro afos, el catalizador se debe
sustituir y el porcentaje de conversiéon ha disminuido hasta 99,7 % [17, segunda reunién del GT, 2004];

+ En las instalaciones de contacto doble con combustién de azufre se pueden alcanzar unos porcentajes de
conversién de SO, de 99,9 % y una reduccién de las emisiones de 30 — 70 % (en comparacién con los cata-
lizadores convencionales). En las instalaciones de contacto simple, se pueden alcanzar unos porcentajes
de conversion de 99,5 % y una reduccién de las emisiones de 50 — 70 %.

Efectos cruzados

Caida de presién adicional de 15 mbar y necesidad de un mayor volumen de catalizador [58, TAK-S, 2003].
Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

La planta Voest Alpine Stahl Linz GmbH, una instalacién de contacto simple (que procesa gases de H,S
procedentes de un horno de coque), se ha modificado ampliando las capas de catalizador y aplicando un
catalizador dopado con Cs en la cuarta capa. Las emisiones de SO, se han reducido de 1500 mg de SO,/Nm?
a < 500 mg/Nm? aproximadamente. Ademas, en esta planta se inyecta oxigeno entre la tercera y la cuarta

capa de catalizador.

En los sistemas de recuperacién de calor existentes, la aplicacién de un catalizador dopado con Cs podria
resultar contraproducente [154, GT sobre LVIC-AAF, 2006].

Aspectos econémicos

A pesar de que los catalizadores dopados con Cs comportan unos costes mas elevados que los catalizadores
convencionales, el gasto adicional queda parcialmente compensado con el aumento de la produccion:

+ La Tabla 4.12 presenta un ejemplo de los costes de la aplicacién de catalizadores dopados con Cs en el
cuarto lecho de una planta de contacto doble;

+ La Tabla 4.13 muestra un ejemplo de los costes que implica la remodelaciéon de una planta de contacto
simple con un catalizador dopado con Cs;

* En la Tabla 14.1 se proporciona mas informacién sobre los costes estimados de la remodelacién de plan-
tas de produccién de H,SO,.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los niveles de emisién de SO,,.
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Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Voest Alpine Stahl, Kemira Kemi, Atlantic copper Huelva.

Tabla 4.12: Costes de la aplicacion de catalizador dopado con Cs en el cuarto lecho de una planta de
contacto doble [57, Austrian UBA, 2001]

EUR/a
Volumen del gas residual (Nm?h) 36 000
Tiempo de funcionamiento (h/a) 8400
Concentracién de SO, del gas residual antes de la reduccion de
. 2 1200
emisiones (mg/Nm?)
Concentracién de SO, del gas residual después de la reducciéon de 400
emisiones (mg/Nm?)
Reduccién de las emisiones de SO, (kg/h) 29
Costes adicionales de inversion
Costes adicionales del catalizador (incluido un tipo de interés del
21 700
6 %)
Cantidad adicional de catalizador para el cuarto lecho (m?) 40
Vida 1til del catalizador (afios) 10
Costes especificos del catalizador 4000 EUR/m?
Acido sulftrico recuperado (kg/h) 44 0,051 EUR/kg -18 800
Costes anuales adicionales estimados (EUR/a) 2900
Costes especificos relativos a la reduccién de las emisiones de SO, 12
(EUR/t de SO,)
Costes especificos adicionales relativos a la produccién de H,SO, 0.020
b

(EUR/t de H,S0,)

Base: concentracién de entrada de SO210,5 % v, produccién de H,SO,: 145 000 t/a, volumen del gas residual
de 36 000 Nm?*h, aumento del porcentaje de conversion de 99,6 % a 99,85 — 99,9 %
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Tabla 4.13: Estimacion de los costes de la remodelacion de una planta de contacto simple con
catalizador dopado con Cs [57, Austrian UBA, 2001]

EUR/a

Volumen del gas residual (Nm?®h) 10 000
Tiempo de funcionamiento (horas/a) 8400
Concentracion de SO, en el gas residual antes de la

- N p 1500
reduccién de emisiones (mg/Nm?)
Concentracién de SO, en el gas residual después de la

. Lo p 500
reduccién de emisiones (mg/Nm?)
Reduccién de emisiones de SO, (kg/h) 10
Costes de inversién adicionales (EUR) 580 000
Recuperacion de la inversién incluyendo el interés (EUR/a) 59 900 59.900
Periodo de depreciacion (anos) 15
Tipo de interés (%) 6
Costes adicionales de mantenimiento y desgaste (EUR/a) 11 650 11.600
Mantenimiento y desgaste (% de los costes de inversién) 2
Costes adicionales de catalizador (incluido un tipo de interés

13.450

del 6 %)
Cantidad adicionales de catalizador (m?) 16
Vida ttil del catalizador (afos) 10
Costes especificos de catalizador 6200 EUR/m?
Acido sulftrico recuperado (kg/h) 15 0,051 EUR/kg - 6550
Costes anuales estimados (EUR/a) 78 400
Costes especificos relacionados con la reduccién de emisiones de SO, (EUR/t de SO,) 930

Base: concentracién de entrada de SO,de 2 % v, volumen del gas residual de 10 000 mg/Nm? aumento del
porcentaje de conversion de 98 % a 99,5 %.

4.4.5 Paso de absorcion simple a absorcion doble
Descripcion

Si el gas crudo de una planta de contacto simple contiene mas de un 4 % v de SO,, la planta se puede con-
vertir en una planta de contacto doble instalando un absorbedor intermedio.

Beneficios ambientales obtenidos
Reduccién aproximada de las emisiones de SO, en un 75 %.
Efectos cruzados

+ Caida de presién adicional de 70 mbar, 100 kW maés de energia necesarios para la compresion;
+ Pérdida de energia recuperable.

Informacién operativa
No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicable en plantas de contacto simple con el nivel necesario de SO, en el gas de entrada.
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Aspectos econémicos

Para obtener mas informacién sobre los costes estimados para remodelar plantas de producciéon de H,SO,,
consulte la Tabla 14.1

Motivo principal para su aplicacion
Reduccién de las emisiones de SO,.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Rhodia: dos plantas en Europa, UMICORE, Hoboken en 2004.

4.4.6 Sustitucion de los convertidores de arco de ladrillo

Descripcion

Los convertidores de arco de ladrillo han sido una tecnologia muy utilizada en el pasado. Una de las ventajas
que ofrecen es la elevada capacidad térmica, que facilita las paradas y arranques del proceso de conversion.
Uno de los inconvenientes que presentan es que los arcos de ladrillo mas antiguos pueden ser porosos y, por
lo tanto, el gas de proceso se puede filtrar parcialmente en el absorbedor intermedio. Esta caracteristica dis-
minuye los porcentajes de conversion. Normalmente, reformar los arcos de ladrillo poroso no es una opcién
econémicamente viable y el convertidor se sustituye por un convertidor moderno.

Beneficios ambientales obtenidos

Aumento del porcentaje de conversién.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Se puede aplicar a convertidores de arco de ladrillo. Este tipo de convertidores no se fabrica desde los afios
ochenta. Por lo tanto, los convertidores de arco de ladrillo existentes suelen tener una antigiiedad de 25 afios
o més. Ademaés de sustituir el convertidor de arco de ladrillo, puede resultar necesario reemplazar otros
equipos. Antes de sustituirlos, se debera realizar una evaluaciéon de la rentabilidad de la remodelacion.

Aspectos econémicos

La sustitucion del convertidor representa una inversién importante, pero el aumento del rendimiento per-
mite recuperar la inversion.

Motivo principal para su aplicacion
Bajo rendimiento del sistema de arco de ladrillo. Reduccién de las emisiones de SO,.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[17, segunda reunién del GT, 2004, 68, Outukumpu, 2006].
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4.4.7 Aumento de la proporciéon 0,/SO, en el gas de entrada

Descripcion

El equilibrio termodindmico limita la conversién y, por lo tanto, influye en el nivel de emisién de SO, resi-
dual. El equilibrio depende en gran medida del contenido en oxigeno y diéxido de azufre del gas de entrada,
asi como de la proporcién O,/SO,. Las plantas de combustién de azufre modernas funcionan con una alimen-
tacién de gas con un 11,8 % v de SO, y un porcentaje residual de 8,9 % v de O,, que representa una propor-
cién de 0,/S0, de 0,75. De este modo, la planta puede alcanzar unos niveles de emisién inferiores a 2 kg de

SO, por tonelada de H,SO, producido (equivalente a un porcentaje de conversién aproximado de 99,7 %).

Las instalaciones suelen aportar un gas muy rico en SO,, especialmente las que utilizan aire enriquecido
con oxigeno o aire de dilucién para ajustar la proporcién de O,/SO,,.

Beneficios ambientales obtenidos

Esta técnica permite reducir las emisiones de SO,. En la instalacién de ejemplo, las emisiones han dismi-
nuido aproximadamente en un 30 %.

Efectos cruzados

* Reduccién de la produccién de energia;
+ Consumo de oxigeno o aire enriquecido con oxigeno.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Esta medida resulta especialmente adecuada para plantas de produccion de acido sulftrico existentes cuya
produccion real sea inferior a su capacidad de produccion. En las instalaciones nuevas, se debe tener en
consideracién un mayor dimensionamiento de la planta.

Aspectos econémicos

La Tabla 4.14 proporciona una estimacién de los costes que implica el aumento de la proporcién de O,/SO
en el gas de entrada.

2

Motivo principal para su aplicacion
Reduccién de las emisiones de SO,.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 67, Daum, 2000], Donauchemie GmbH.
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Tabla 4.14: Estimacién de los costes del aumento de la proporcién de 0,/SO, [57, Austrian UBA, 2001]

EUR/a

Volumen del gas residual (Nm?h) con un contenido en SO, en 36.000
el gas de entrada de 10,5 % v ’
Concentraciéon de SO, del gas residual (mg/Nm?) con un 1200
contenido en SO, en el gas de entrada de 10,5 % v
Volumen del gas residual (Nm?h) con un contenido en SO, en 40.000
el gas de entrada de 9,5 % v ’
Concentraciéon de SO, del gas residual (mg/Nm?) con un 700
contenido en SO, en el gas de entrada de 9,5 % v
Tiempo de funcionamiento (horas/a) 8400
Reduccién de las emisiones de SO, (kg/h) 15

Costes adicionales de inversion
Consumo adicional de energia/pérdidas de energia -
Consumo adicional de energia para el ventilador con una
concentracién de SO, de 9,5 % v (kWh/h) € U0 ULy e 2
Pérdida de produccion de vapor (40 bar) con una concentracion 11
de SO, de 9,5 % v (t/h) ’
Pérdidas de energia eléctrica correspondientes a la pérdida de
produccién de vapor (9,5 % v de SO,) (kWhh) R B I
Acido sulftrico recuperado (kg/h) 28 0,051 EUR/kg -9950
Costes anuales adicionales estimados (EUR/a) 29 600
Costes especificos relacionados con la reduccién de emisiones de SO, (EUR/t de SO,) 232
Costes adicionales especificos relacionados con la producciéon de H,SO, (EUR/t de H,SO,) 0,204

Base: reduccién de la concentracién de entrada de SO,de 10,5 a 9,5 % v, planta de contacto doble, 145.000 t de
H,SO,/a; produccién inferior a la capacidad de produccion. Aumento del volumen de gas residual de 36 000 a
40 000 Nm?®/h, aumento del porcentaje de conversion de 99,6 % a 99,74 %.

4.4.8 Proceso de catalisis por via humeda
Descripcion

Los gases hiimedos de SO, (por ejemplo, de la combustién de gases de H,S o de la conversién catalitica de
gases de H,S) se introducen directamente en la torre de contacto sin una etapa previa de secado. El SO, que
se forma con la conversién catalitica reacciona inmediatamente con la humedad de los gases y genera acido
sulfarico. Este acido sulfurico se condensa en un condensador instalado después de la torre de contacto. Las
variantes del proceso permiten mejorar la condensacién y la produccion de acido concentrado, por ejemplo:

* El proceso Concat estd disefiado para producir H,SO, de concentraciones més elevadas a partir de gases
con un bajo contenido en SO,. El H,SO, generado se condensa en dos etapas: un condensador Venturi
de alta temperatura (que produce un H,SO, al 93 %) y una torre de condensador (que produce H,SO, al
70 — 80 %);

* El proceso Topsge WSA esta disefiado para reducir la formacién de niebla de H,SO,. Después de la con-
versién de SO, en SO,, los gases condensan en un evaporador de capa delgada con tubos de vidrio. La
formacién de nieblas se evita con un control preciso de la temperatura.
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Figura 4.14: Ejemplo de un proceso de catdlisis por via humeda.
Lenzing AG después de la expansion [63, Laursen, 2005]

Beneficios ambientales obtenidos

En la Tabla 4.15 se incluyen ejemplos de la aplicacion de procesos de catalisis por via himeda.
* Permite la conversién de los gases htimedos de SO,;

* Emisiones del proceso Concat: <200 ppm de SO, y < 70 mg/Nm? de SO_;

* Proceso Topsge WSA: porcentajes de conversiéon de 99,3 %.

Tabla 4.15: Ejemplos de la aplicacion de procesos de catalisis por via humeda [63, Laursen, 2005, 64,
Kristiansen and Jensen, 2004]

SO, de Porcentaje de Nivel de
Planta Fuente de SO, entrada conversion emision
% v % mg/m?
Lenzing AG, después de la Gas pob.r °ygas ule il 98,8
expansin ’ produccion de viscosa + 5,9 170 =
P azufre elemental 99,9 x
PT South Pacific Viscose,
Indonesia
Irving Oil L4d., Canada 228 de coladeuna planta 1 98,1 341
Claus
Molymezx, S. A., México Tostacién de molibdeno 3,0-4,1 98,7 - 99,0 1100 -1170
Sokolovska Uhelna, Regeneracién de rectisol 1,58 97,9 944

Republica Checa
* Incluido el lavador de H,O,
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Efectos cruzados

Potencial formacién y emisién de niebla de H,SO,.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Se puede aplicar a gases htiumedos de SO,. La formacién potencial de nieblas de H,SO, puede requerir una
etapa de depuracién del gas de cola, por ejemplo, un ESP, WESP o depuracién [57, Austrian UBA, 2001].

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

No se ha obtenido informacién especifica.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003, 63, Laursen, 2005, 64, Kristiansen and Jensen, 2004], Glanzstoff
Austria, central energética de Arzberg, KMG Krefeld, Bayer Krefeld, véase también Tabla 4.15.

4.4.9 Combinacion de procesos de catalisis por via humeda/seca

Descripcion

La combinacién de procesos de contacto hiimedo/seco son procesos de contacto doble/absorcién doble que se
utilizan especialmente con los gases de proceso que contienen H,S. Si el contenido de H,S es bajo, los gases
de H,S se queman junto con azufre elemental. Después de reducir la temperatura a unos 400 °C, los gases de
combustién himedos se introducen directamente en la torre de contacto. El SO, que se forma en la conversién
catalitica reacciona inmediatamente con la humedad de los gases y forma 4cido sulfarico. Este acido sulfirico
es absorbido en un absorbedor intermedio instalado después del segundo o tercer lecho de catalizador. E1 SO,

restante se convierte en el siguiente lecho o lechos de catalizador mediante un proceso por contacto en seco.

En la combinacién de procesos htimedos y secos se utilizan los mismos materiales catalizadores que en las
plantas convencionales de contacto doble.

Beneficios ambientales obtenidos

* Permite la conversién de los gases himedos de SO,;
* Porcentajess de conversién del SO, de hasta 99,8 %;
* Emisiones de SO, de 30 mg/Nm?.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Se puede aplicar a gases himedos de SO,, por ejemplo, con un bajo contenido de H,S.
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Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Recuperacion del azufre de los gases residuales.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001], Lenzing AG.

4.4.10 Combinacion de SCR y catalisis por via hiimeda

Descripcion

El proceso SNOX™ y el proceso Desonox son dos ejemplos de este tipo de tecnologia.

Después de eliminar las particulas con un filtro de tela o un precipitador electroestatico, el gas de combus-
tién se calienta en un intercambiador de calor. En el sistema de eliminacién de NOx (DeNO ) catalitica, los
6xidos de nitrégeno en el gas de combustién se reducen selectivamente con amoniaco y se produce nitrégeno.
En el convertidor de SO, posterior, el SO, se oxida cataliticamente en SO,, que se recupera en un conden-
sador como acido sulfturico concentrado. En el condensador se utiliza aire atmosférico precalentado como
aire de combustién para la caldera. Las plantas combinadas de SCR y catélisis por via himeda se pueden
automatizar totalmente y se pueden controlar desde la sala de control principal de la central eléctrica sin
necesidad de disponer de mano de obra adicional. Ademas, no se produce ninguna retencién de liquidos o
sélidos y la respuesta a las variaciones de la carga de la caldera es muy rapida.

Beneficios ambientales obtenidos

* Permite producir directamente H, SO, a partir del SO, de los gases de combustién;
* Recuperacién del 95 % del contenido en azufre del gas de combustién.

Efectos cruzados

Consumo de NH..

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Esta técnica se puede aplicar a gases con un bajo contenido de SO, y caudales volumétricos elevados. Nor-
malmente, se aplica en gases de cola procedentes de la combustiéon de combustibles que contengan azufre.
El proceso se puede aplicar a instalaciones nuevas o instalaciones existentes renovadas.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de las emisiones de SO,. Seguramente, comporta una reduccién de los costes gracias a la venta
de H,SO, coproducto.
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Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 66, Haldor Topsoe, 2000].

4.4.11 Purificacion del gas crudo
Descripcion

Para obtener mas informacién sobre la produccién de metales no férreos, consulte también [61, Comisién
Europea, 2003].

Los gases crudos de la tostacién de pirita, la produccién de metales no férreos y la descomposicién térmica
de los gases gastados, agotados pueden contener distintos contaminantes, que se eliminan antes del proceso
de produccién de H,SO, para evitar la contaminacién del H,SO, producto o prevenir los efectos negativos en
el rendimiento y la vida util del catalizador. La Tabla 4.16 proporciona una visiéon general de los contami-
nantes méas importantes y su origen.

Tabla 4.16: Vision general de los contaminantes en los gases crudos
[67, Austrian UBA, 2001], * [58, TAK-S, 2003]

Contaminante Origen

Principalmente, de la tostacion de minerales, y los

Lolio procesos de fundicién y refino

i latiles de A dyH ., . (1
Sl OS,VF) tinllen flo b B C — T De la tostacion de minerales metalicos
Vapores de 6xidos y cloruros metalicos volatiles

Descomposion de gases gastados, agotados, tostacion de
Sustancias gaseosas, como HCI, HF, CO y VOCs pirita o procesado de metales no férreos bajo condiciones
reductivas

Dioxinas/furanos *

Para eliminar los contaminantes del gas crudo se aplican las siguientes técnicas:

+ Eliminacién de las particulas secas gruesas y finas (ciclones, ESP de gas caliente);
+ Lavado humedo (Venturi);

* Refrigeracién/secado;

+ Adsorciéon de F reactivo (opcional);

+ WESP.

Los gases crudos se enfrian hasta temperaturas de 320 °C a 400 °C y, a continuacién, se utiliza un ciclén
para eliminar entre un 85 % y un 90 % del polvo. El polvo se continta eliminando con un ESP hasta alcanzar
unos niveles aproximados de 20 — 200 mg/Nm?. Dependiendo del caso, el polvo recuperado se puede reciclar
o eliminar. La depuracién hiimeda se realiza con un 50 % de H,SO, como medio de depuracién para eliminar
el HCly el HF y, al mismo tiempo, condensar los compuestos volatiles de Se y As. Los sdlidos sedimentados
se eliminan del liquido de depuracién y se depositan en un vertedero, y el liquido de depuracion se sustituye
continuamente. El liquido de depuracién usado es sometido a desercién (eliminacién del SO,), se neutraliza
y se vierte o se recicla, segun el caso.

Después de la refrigeracién/secado, las cargas potenciales de fluoruros se eliminan del gas mediante un
proceso de adsorcion reactiva en lechos de silice.

Por dltimo, se aplica un WESP de dos etapas para reducir los niveles de polvo a < 1 mg/Nm?.

El CO se oxida a CO, en el proceso de contacto. Los contaminantes restantes se absorben en el H,SO, pro-
ducto o se liberan junto con el gas de cola de chimenea.
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Beneficios ambientales obtenidos

+ Minimizacién de los efectos negativos en el rendimiento y la vida 1til del catalizador;
* Reduccién de los niveles de emision.

Efectos cruzados

Consumo de elementos quimicos auxiliares y energia.
Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Esta técnica se puede aplicar generalmente a los gases crudos procedentes de procesos metalirgicos y de la
descomposicién de gases gastados, agotados.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Requisitos de pureza del proceso de H,SO,.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003].

4.4.12 Prevencion de la pérdida de actividad del catalizador
Descripcion

Los catalizadores se deterioran con el funcionamiento, ya que estan expuestos a altas temperaturas (pér-
dida de componentes activos) y se pueden obstruir al acumularse la suciedad. Ademas, en algunos casos,
el azufre, el fueldleo, el agua o el acido sulfirico también pueden «reducir» los catalizadores. En muchas
instalaciones metalurgicas, el catalizador queda expuesto al “envenenamiento” del portador de silice por
fluoruros o a causa de la volatilizacién del vanadio por ataque de cloruro.

Es necesario llevar a cabo un control y sustituciones periddicas, especialmente en el primer lecho, donde
el catalizador acttia como filtro para eliminar el polvo y la suciedad residuales del gas. Un sistema adecuado
de depuracién del gas, con precipitadores de niebla electroestaticos correctamente disefiados, puede minimi-
zar este efecto en las plantas metalirgicas, mientras que las plantas de combustién de azufre pueden pro-
longar los periodos de control considerablemente si se garantiza un filtracién perfecto del aire (por ejemplo,
en dos etapas) y un buen filtracién del azufre, por ejemplo, utilizando filtros de pulido adicionales.
Beneficios ambientales obtenidos

La pérdida de actividad del catalizador tiene un impacto negativo sobre la conversién de SO, y las emisiones
de SO..
2

Efectos cruzados

No se consideran probables.
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Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

El motivo principal para sustituir/controlar el catalizador suele ser el aumento de la caida de presién o la
necesidad de realizar una inspeccién de la caldera. Puesto que para sustituir/controlar el catalizador se debe
detener la instalacidn, los costes que implica este proceso son mucho mayores en las plantas metaltrgicas,
yva que el proceso metalurgico también se debe parar [75, MECS, 2006].

Sustitucién del catalizador segin [17, segunda reunién del GT, 2004]:

Primer lecho: después de 2 — 3 anos;
Otros lechos: después de unos 10 afios.

El control del catalizador (primer lecho) se realiza después de 1 — 3 afios y, en algunos casos, después de 4
afos, segun [68, Outukumpu, 2006].

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Medida integrada para minimizar las emisiones de SO,
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[17, segunda reunién del GT, 2004, 67, Daum, 2000].

4.4.13 Mantener la eficiencia del intercambiador de calor

Descripcion

La eficiencia de los intercambiadores de calor disminuye con los afios de funcionamiento debido a la acumu-
lacién de suciedad y a la corrosién. EI mantenimiento de los intercambiadores de calor internos o externos
garantiza que el calor se elimine eficientemente del convertidor y, por lo tanto, que el catalizador funcione
6ptimamente. Cuando los intercambiadores de calor no se puedan limpiar, serd necesario considerar la
posibilidad de sustituirlos.

Beneficios ambientales obtenidos

+ Contribuye a optimizar la actividad del catalizador.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.
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Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Medida integrada para minimizar las emisiones de SO,,.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[17, segunda reunién del GT, 2004].

4.4.14 Control de los niveles de SO,

Descripcion

Para determinar el porcentaje de conversion de SO, es necesario realizar un control de los niveles de SO, en
la entrada del convertidor y después de la etapa final de absorcién (equivalente al nivel de emisién de SO, si
no se aplica ningln tratamiento del gas de cola). Si se aplica un tratamiento al gas de cola (depuracién), los
niveles de emisién de SO, después de la depuracién también se deben controlar. Estos controles se llevan a

cabo con la siguiente periodicidad:

+ Determinar los indices de conversién: diariamente;
* Controlar los niveles de SO,: continuamente.

Beneficios ambientales obtenidos

El porcentaje de conversién y los niveles de emisién son los indicadores principales del rendimiento.
Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Control de los indicadores de rendimiento.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[17, segunda reunién del GT, 2004].
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4.4.15 Recuperacion y exportacion de energia
Descripcion

En la Tabla 4.18 se incluyen las consideraciones energéticas de las plantas de contacto doble con distintas
configuraciones de planta, en comparacién con una planta de contacto simple. En la Tabla 4.17, la Tabla
4.19 y la Tabla 4.20 se pueden consultar ejemplos de balances energéticos de procesos de contacto doble.
Cabe destacar que los ejemplos de la Tabla 4.17 y la Tabla 4.19 incluyen la energia liberada durante la
produccién del gas de entrada (combustién de azufre), mientras que los demas ejemplos se basan en gas de
entrada refrigerado.

La entrada de los materiales de arranque proporciona la energia necesaria para producir acido sulfirico.
La principal caracteristica del proceso de contacto doble es el funcionamiento autotérmico de la planta,
que es posible en las instalaciones modernas con una concentracién de SO, de entrada minima de 4 % a
4,5 % v. Hasta un 67 % del calor residual de proceso que liberan las plantas de contacto doble a base de
combustién de azufre se recupera de los gases de combustién y del calor de reaccién del proceso de contacto
en forma de vapor de alta presién. El calor residual procedente de la refrigeracién del dcido representa entre
un 30 % y un 40 % del de calor residual de proceso total. El calor residual generado durante la refrigeraciéon
del acido para los procesos de secado o para la produccion de vapor de baja presién con un sistema de recupe-
racion de calor especial se puede aprovechar para obtener una eficiencia térmica del 85 % al 90 %.

Para que las plantas modernas de contacto simple puedan funcionar autotérmicamente, es necesario dispo-
ner de una concentracién de SO, de entrada > 2 % v [59, Outukumpu, 2005].

En los casos en que sea necesario aplicar un proceso de depuracién del gas (por ejemplo, para los efluentes

gaseosos metalurgicos), los gases crudos frios se vuelven a calentar hasta alcanzar la temperatura de reac-

cién del catalizador utilizando calor residual de la torre de contacto.

Beneficios ambientales obtenidos

+ Una planta moderna de contacto doble (combustién de azufre) puede exportar aproximadamente 6 GdJ/t
de H,SO,;

+ Tostacién de ZnS: produccién de 0,6 — 1 tonelada de vapor de alta presién (40 bar/400 °C) por tonelada
de materia prima.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

* Energia eléctrica necesaria: 35 — 50 k€Wh/t de H,SO ;
+ La tostacién de pirita con aire libera 13 Gd/t de pirita.

Aplicabilidad
Aplicabilidad general. La cantidad de energia recuperable y las opciones de exportacién dependen de la
situacién de cada instalacién (principalmente de la fuente y el proceso del SO,). Si no existen consumidores,

la energia recuperada se puede convertir parcialmente en energia eléctrica.

El calor recuperado de la refrigeracién del acido se puede utilizar en tres aplicaciones principales [59,
Outukumpu, 2005]:

* Suministro de agua caliente para sistemas de calefaccién municipal/doméstico;

+ Concentraciéon de acido fosférico;
* Suministro de agua caliente para usos industriales, como lavado de filtros o destilaciéon de agua marina.
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Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Tessenderlo, Ham.

Tabla 4.17: Balance energético para un proceso de contacto doble basado en la combustion de
azufre [57, Austrian UBA, 2001]

Aporte de
energia

Azufre

97 %

Energia
eléctrica
(compresion)

3 %

Recuperacion y pérdidas

Elemento

Combustion de azufre y caldera
de calor residual

37 %

Lecho catalizador y refrigeracion
del gas de proceso

30 %
Refrigeracion del acido

(absorbedor intermedio,
absorbedor final, secador de gas)

31 %

Gas residual (pérdida)
1,5 %

Acido producto (pérdida)
0,5 %

Propiedad

85—-120°C

GJ/t de H,SO0,

Recuperable al 100 5

como vapor de
alta presion 3,1-3,4

67 %

Para procesos
de secado, como
vapor de baja 21-24
presién

31 %

Base: combustién de azufre, 1000 t/d de H,SO,al 100 %, 11 % v de SO, de entrada
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Tabla 4.19: Balance energético de un proceso de contacto doble basado en la combustiéon de azufre
[568, TAK-S, 2003]

Aporte de . L 1.
e Recuperacion y pérdidas
Elemento Propiedad Recuperable Gt (i?)g{ (%SO‘* al
Combustion de azufre y caldera
de calor residual
Como vapor de
34-37% alta presion a
) 30 bar
Lecho catalizador y
refrigeracion del gas de proceso 57— 62 %
24 %
Refrigeracion del acido
Azufre (absorbedor intermedio) <120°C
98 — 98,7 % 21-24 %
Refrigeracion del acido
(absorbedor final) < 85°C
7-9%
Gas residual (pérdida)
75 °C
3 %
Energia Acido producto (pérdida)
eléctrica 75 °C
(compresion) 1,6 %
1.3-2%

Otras pérdidas

2-3%
Base: combustién de azufre, 500 t/d de SO,, 10,5 % v de SO, de entrada
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Tabla 4.20: Balance energético de un proceso de contacto doble basado en un proceso metalargico
[67, Austrian UBA, 2001]

Aporte de ‘s 2 5
o Recuperacion y pérdidas
Elemento Propiedad Recuperable G/t de H(’ZSO4 al
100 %
Refrigeracion del acido Para los procesos
(absorbedor intermedio, de secado, como
absorbedor final, secador de o vapor de baja .
gas) 120 — 180 °C presién En torno a 2,4
Gas 92 % 92 %
procedente
de la . T
tostacién Gas residual (pérdida)
0,
94 % 5%
Acido producto (pérdida)
1%
Energia Otros (pérdida)
eléctrica
(compresion) 2 %
6 %

Base: gas de cola metaltrgico recalentado después de la purificacién, 1000 t/d de H,SO, al 100 %, 8,5 % v de
SO, de entrada

* Calculado a partir de 100 GJ/h y 1000 toneladas de H,SO, por dia

4.4.16 Minimizacion y reduccion de las emisiones de SO,
Descripcion

Las emisiones de nieblas de SO, o H,SO, que proceden de la absorcién incompleta (procesos por contacto
en seco) y especialmente de la condensacién incompleta (proceso de catalisis por via hiimeda) se minimizan
realizando un seguimiento y control regulares de los parametros del proceso, como:

* Funcionamiento constante de la produccién de gas de SO,, minimizacién de la variacién del nivel de
S0,;

+ Uso de azufre con un bajo contenido de impurezas (en caso de combustién de azufre);

Secado adecuado del gas de entrada y el aire de combustién en procesos por contacto en seco;

* Uso de una zona de condensaciéon mas amplia (proceso de catalisis por via himeda);

+ Optimizacién de la distribucién del acido;

+ Filtro de bujias de alta eficiencia y control;

+ Cantidades recicladas;

+ Concentracién y temperatura del acido del absorbedor;

* Control de las nieblas de SO,/H,SO,.

La Tabla 4.21 muestra distintas opciones para reducir mas las emisiones de SO,/H,SO,.
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Tabla 4.21: Vision general de las técnicas de recuperacion/reduccion de

SO,/H,S0,

Niveles de emision alcanzables

mg/
3
Nm® ) o de SOt de H,SO, basiiEne
como inversion
H,SO,
Filtros de
bujias de alto <50 <0,14 1 500 000
rendimiento
Depuracion
humeda
il éle waallls <100 <0,07 500 000
metalica
ESP <20 <0,03 3 000 000
WESP No detectable

Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccién de las emisiones de nieblas de SO, 0 H,SO,.
Efectos cruzados

Consumo de productos quimicos y energia para la depuracién humeda.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

Véase la Tabla 4.21.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de los niveles de emisién de SO,.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003].

4.4.17 Minimizacion de las emisiones de NO,

Descripcion

La formacién de NO_ se debe tener en cuenta en los siguientes casos:

+ Combustién de azufre o gases que contengan azufre a altas temperaturas;

* Descomposicién de acidos gastados, agotados;
* Tostacién de minerales de azufre y pirita.
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Los niveles de NO_ se pueden minimizar utilizando quemadores de baja emisién de NO..
Beneficios ambientales obtenidos

* Con combustién de azufre, se pueden alcanzar unos niveles de NO_ de 20 mg/Nm?®.
Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de las emisiones de NO_ y calidad del producto.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001].

4.4.18 Depuracion de las aguas residuales

Descripcion

Las corrientes de aguas residuales proceden principalmente de la depuracién htimeda y, en especial, de la
depuracion de los gases de cola metaltrgicos, los gases de la tostacién de pirita y los gases de la regeneracién

de acido gastado, agotado.

Para eliminar lo sélidos, las aguas residuales se depuran mediante sedimentacién y filtracién/decantacion.
En algunos casos, antes de verterlas al medio, las aguas también se deben neutralizar.

Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccién de los niveles de emisién de agua residual.
Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.
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Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los niveles de emisién de agua residual.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003].

4.4.19 Depuracion del gas de cola con NH,
Descripcion
E1 SO, se depura con una solucién acuosa de NH, y se convierte en (NH,),SO,/SO,.
Beneficios ambientales obtenidos
* Reduccién de los niveles de emisién de SO, hasta > 88 %;
Nivel de emisién alcanzado: 150 mg/Nm?;
* Se estima que puede reducir las emisiones de nieblas de SO,/H,SO,.

Efectos cruzados

+ Consumo de productos quimicos y energia;
Formacién de NH,SO,/SO, como subproducto.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Generalmente, se puede aplicar cuando el subproducto se puede reutilizar en el mismo emplazamiento.
Aspectos econémicos

Los costes de inversion estimados son de 6.000.000 EUR [58, TAK-S, 2003].

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de las emisiones.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], DSM, Geleen.

4.4.20 Depuracion del gas de cola con ZnO
Descripcion

E1 SO, se depura con una solucién acuosa de ZnO y se convierte en ZnSO,.
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Beneficios ambientales obtenidos

* Niveles de emisién alcanzables de 600 mg/Nm?;
* Se estima que puede reducir las emisiones de nieblas de SO,/H,SO,.

Efectos cruzados

* Consumo de productos quimicos y energia;
* Formacién de ZnSO, comosubproducto.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Generalmente, se puede aplicar cuando el subproducto se puede reutilizar en el mismo emplazamiento o se
puede comercializar.

Aspectos econémicos

En 2002, los costes de inversién eran de 2.000.000 EUR para una produccién de 50.000 m?®/h.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de las emisiones.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[75, MECS, 2006], UMICORE, Balen.

4.4.21 Depuracion del gas de cola: proceso “Sulfazide”

Descripcion

En el proceso Sulfazide, el gas de cola se humedece con vapor y atraviesa un reactor relleno de carbén acti-
vado. E1S0,, SO, y H,SO, se adsorben y el SO, se oxida con O, para obtener SO,. La regeneracién del carbén
activado con agua produce un 20 — 25 % de H,SO,, que se puede reciclar en la planta de acido sulfirico.

Beneficios ambientales obtenidos

* Las emisiones de SO, se reducen a > 90 %;
* Se estima que puede reducir las emisiones de nieblas de SO,/H,SO,.

Efectos cruzados

Consumo de carbén activado y energia.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.
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Aspectos econémicos

Los costes de inversién estimados son de 5.500.000 EUR.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccidn de las emisiones.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003], Kerr McGee, Krefeld (como tratamiento del gas de cola para
una central eléctrica).

4.4.22 Depuracion del gas de cola con H,O,

Descripcion

E1 S0, también se puede convertir en SO, mediante un proceso de oxidaciéon con H,0, o H,SO,. El porcentaje
de conversién supera un 99 %. Sin embargo, si se utiliza un proceso H,0O, en lugar de un proceso convencio-
nal de contacto simple o doble no resulta viable econémicamente debido al coste de las materias primas. Aun
asi, el H,O, o el H,SO, generado electroquimicamente se aplican como medio de depuracién para recuperar
el SO, de los gases de cola. La depuracién genera H,SO,, que se puede reciclar en la etapa de absorcién de
la planta de H,SO,. Por lo tanto, este tratamiento del gas de cola no produce ninguna corriente de residuos
adicional ni ningin subproducto.

Beneficios ambientales obtenidos

* Eficiencias de eliminacién del SO, de 98 % [57, Austrian UBA, 2001];
+ Nivel de emisién alcanzable: 60 mg/Nm? [59, Outukumpu, 2005].

En la Tabla 4.22 se incluye informacién sobre algunas instalaciones de ejemplo, el tipo de conversién apli-
cada y, cuando procede, los niveles de SO, obtenidos.

Tabla 4.22: Niveles de SO, alcanzados con la depuracién del H,0,

Nivel de SO, en mg/Nm?

Instalacion de ejemplo Tipo de conversion L . .
Gas de cola Emision Eficiencia
Degussa, Wesseling Contacto doble 1100 8 99 %
Lenzing AG L2 DR s 2000 170 91,5 %
via humeda
Kemira Kemi, Helsingborg Contacto doble con 250 30 88 %

quinto lecho catalitico
Newmont Gold, EEUU Contacto doble
CPM, Brasil Contacto doble

Efectos cruzados

Consumo de productos quimicos y energia.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
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Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

[68, TAK-S, 2003] estima que los costes anuales adicionales de la aplicaciéon de un proceso de depuracién
de H,0O, después del absorbedor final en una planta de contacto simple son los siguientes (base: 1000 t de
H,S0,/d, eliminacién de 10 toneladas de SO, por dia):

Costes totales: 1.965.000 EUR.

Esta cifra incluye los costes de personal, depreciacion, mantenimiento, energia eléctrica y materias pri-
mas.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los niveles de emisién de SO,,.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[67, Austrian UBA, 2001, 58, TAK-S, 2003, 62, EFMA, 2000, 63, Laursen, 2005], Rohm GmbH Wesseling,
Kemira Kemi Helsingborg (en combinaciéon con un quinto lecho), Lenzing AG, Newmont Gold (EEUU), CPM
(Brasil).

4.4.23 Eliminacion del Hg de los gases de proceso

Descripcion

Los 4cidos que se producen durante los procesos de fundicién o en las plantas de reciclaje pueden contener
mercurio. La mayor parte del mercurio se trasfiere a la planta de acido sulftrico con el gas de proceso, que
contiene SO, y, si no se depura en la instalacién de lavado y refrigeracion, puede acabar en el acido sulfirico

producto. Ademas de eliminarlo del 4cido producto (véase la Tabla 4-6) ), el mercurio también se puede eli-
minar de los gases de proceso. La Tabla 4.23 proporciona una visién general de esta técnica.

Tabla 4.23: Vision general de la eliminacion de Hg de los gases de proceso

Concentracion de
Método Condiciones especiales Hg después del
tratamiento

Depuracion del gas con una solucién que contiene

Método Boliden-Norzink Hg*, con formacién de Hg,CL

(el < 0,5 ppm, dependiendo de las temperaturas
alcanzables en la planta de lavado y refrigeracién

Depuracion del gas con dcido sulfurico (en torno a
Método Outokumpu un 90 %) caliente (aproximadamente a 190 °C), con < 0,5 ppm
formacién de Hg,SO,

Método DOWA Absorcion en granulos cubiertos de PbS, con

formacién de HgS REEE
Método de tiocianato de  Lavado con una solucién de tiocianato, con formacién .
. Desconocido
sodio de HgS
Fll‘gro dis calbin Adsorcién de HgO Desconocido
activado
< 0,1 ppm,

Formacién de HgSe en material inerte/zeolitas

Filtro de selenio g
dopados con selenio

principalmente para la
produccién de SO,
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Beneficios ambientales obtenidos

* Menor dispersion del Hg con el acido producto.
Efectos cruzados

Consumo de productos quimicos y energia.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.
Motivo principal para su aplicacion

Pureza del producto.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[58, TAK-S, 2003]

4.5 MTD para el acido sulfurico
Se considera MTD aplicar las MTD que se especifican en el apartadol.5.

Se considera MTD para el almacenamiento aplicar las MTD que se especifican en [5, Comisién Europea,
2005].

Se considera MTD utilizar energia recuperable: vapor, electricidad y agua caliente obtenidos por cogenera-
cién (véase el apartado 4.4.15).

Se considera MTD aplicar una combinacién de las siguientes técnicas para alcanzar los porcentajes de con-
version y niveles de emisién que se indican en la Tabla 4.24:

+ Contacto doble/absorciéon doble (véase el apartado 4.4.2);

+ Contacto simple/absorcién simple (véase el apartado 4.4.1);

* Incorporacion de un quinto lecho catalitico (véase el apartado 4.4.3);

+ Utilizacién de un catalizador dopado con cesio en el cuarto o quinto lecho (véase el apartado 4.4.4.);

* Paso de la absorcién simple a la absorcién doble (véase el apartado 4.4.5);

* Procesos himedos o una combinacién de procesos humedos y secos (véanse los apartados 4.4.8 y 4.4.9
4.4.8);

+ Control y sustitucién periddicos del catalizador, especialmente el catalizador del primer lecho (véase el
apartado 4.4.12);

+ Sustitucién de los convertidores de arco de ladrillo por convertidores de acero inoxidable (véase el apar-
tado 4.4.6);

+ Mejora de la depuracién del gas crudo (plantas metaltrgicas) (véase el apartado 4.4.12);

* Mejora del filtracion del aire, por ejemplo mediante una filtracién en dos etapas (combustién del azufre)
(véase el apartado 4.4.12);

* Mejora del filtracién del azufre, por ejemplo con filtros de pulido (combustién del azufre) (véase el apar-
tado 4.4.12);
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+ Mantenimiento de la eficacia de los intercambiadores de calor (véase el apartado 4.4.13);
* Depuracion de los gases de cola (siempre que los subproductos puedan reciclarse in situ) (véanse los apar-
tados, 4.4.19, 4.4.20, 4.4.21 y 4.4.22).

Tabla 4.24: Porcentajes de conversion y niveles de emisiéon de SO, asociados a las MTD

Medias diarias

Tipo d d i6 .
1pO de proceso ade conversion Porcenta:_]’e dxe SO2 en mg/Nm3 xx
conversion

Combustién de azufre, contacto Instalaciones existentes 99,8 — 99,92 % 30 — 680
doble/absorcién doble Instalaciones nuevas 99,9 — 99,92 % 30 — 340
Otras p}antas de contacto doble/ 99,7 — 99,92 % 200 — 680
absorcién doble

Contacto simple/absorcion simple 100 — 450
Otros 15—-170

x Estos porcentajes de conversién hacen referencia a la conversion incluyendo la torre de absorcion, y no
incluyen el efecto de la depuraciéon del gas de cola

x Kstos niveles pueden incluir el efecto de la depuracion del gas de cola

Se considera MTD controlar constantemente los niveles de SO, para determinar el porcentaje de conversion
y el nivel de emisiones de SO,.

Se considera MTD minimizar y reducir la emisién de nieblas de SO,/H,SO, aplicando una combinacién de
las siguientes técnicas y alcanzar los niveles de emisién que se especifican en la Tabla 4.25 (véase el apar-
tado 4.4.16):

+ Utilizacién de azufre con bajo contenido en impurezas (en caso de combustién de azufre);

+ Secado adecuado del gas de entrada y del aire de combustién (tnicamente en el caso de los Procesos por
contacto en seco);

+ Utilizacién de una zona de condensacién mas amplia (Unicamente en el caso de los procesos de catalisis
por via hiimeda);

* Una distribucién y una velocidad de circulacién del acido adecuadas;

+ Utilizacion de filtros de bujias de alto rendimiento tras la absorcion;

+ Control de la concentracion y la temperatura del acido de absorcién;

+ Aplicacién de técnicas de recuperacion/reduccién de emisiones en procesos de via humeda, por ejemplo,
precipitadores electrostaticos, precipitadores electrostaticos de proceso himedo o lavado por via humeda.

Tabla 4.25: Niveles de emision de SO,/H,SO, asociados a las MTD

Nivel de emisién como H,SO,
Todos los procesos 10 — 35 mg/Nm?

Medias anuales

Se considera MTD minimizar o suprimir las emisiones de NO_(véase el apartado 4.4.17), asi como reciclar
los gases residuales resultantes de la desorcién (stripping) de H,SO, producto para reintroducirlos en el
proceso por contacto (véase la Tabla 4.6).
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5.1 Informacion general

[29, RIZA, 2000], para consultar mas informacién sobre los fosfatos alimenticios, véase [155, Comisiéon Eu-
ropea, 2006].

El 4cido fosférico, H,PO,, es un compuesto incoloro, cristalino y facilmente soluble en agua. El producto
principal es el acido fosférico con una concentracién comercial de 52 — 54 % de P,O,. Después del 4cido sul-
furico, el acido fosférico es el 4cido mineral més relevante en cuanto a volumen y valor.

El 4cido fosférico se consume principalmente para fabricar sales de fosfato, en lugar de utilizarlo direc-
tamente como acido. Los mercados se diferencian segin la pureza del acido. La aplicacion principal es la
produccién de fertilizantes (aproximadamente un 80 %) y los complementos alimenticios para animales (8
%). El acido fosférico mas puro se emplea en la producciéon de fosfatos industriales, especialmente sales de
sodio, de potasio, de calcio y de amonio, y para el tratamiento de superficies metélicas. La calidad de clase
alimentaria se utiliza para acidular, acidificar bebidas y alimentos y producir sales de fosfato alimenticias.

En 2004, la capacidad de produccién de acido fosférico en todo el mundo era de 41.600 k toneladas [154,
TWG en LVIC-AAF, 2006]. En Europa occidental, el consumo de fertilizantes disminuy6 radicalmente a
finales de los afios ochenta y principios de los noventa. Por motivos econémicos, las instalaciones se cons-
truyen en lugares donde el acceso a las materias primas resulte mas econémico (al lado de una mina de
fosfato o de una fuente de azufre o acido sulfurico). En Europa, un gran ntimero de plantas de produccién
de 4cido fosférico relativamente pequefias han cesado su actividad y, como consecuencia, la produccién se
ha concentrado en unas cuantas plantas de gran produccién. Entre 1980 y 1992, el total de instalaciones en
Europa occidental disminuy6 de 60 a unas 20 plantas, mientras que el tamafio medio aumenté de 80.000
t/a a 180.000 t de P,O,/a. La Tabla 5.1 proporciona una visién general de las plantas de produccién de 4cido
fosférico en Europa.

Tabla 5.1: Vision general de las plantas de acido fosforico en Europa. [154, GT en LVIC-AAF]

Ubicacion Empresa g;ggeif) Eliminacion del yeso Ci‘;?;dpi%fn

Nilefos DH Apilamienlto,. fraccién 130
07

e e corIr)lercializado 80% —
Rep. Checa Fosfa Térmico 50
Finlandia Kemira GrowHow DH Apilamiento 300
Francia Grand Quevilly (cerrada) DH Apilamiento 200
Grecia PFI Ltd., Kavala DH Apilamiento 70
PFI Ltd., Salénica DH Apilamiento 110
Lituania AB Lifosa HH Apilamiento 350
Hygro Agri Réterdam (cerrada) HDH-2 Mar 160
Paises Bajos  Kemira Agro Pernis (cerrada) HDH-1 Mar 205
Thermphos Térmico 155
Police, S. A., Police DH Apilamiento 400
Polonia Fosfory N.F., Gdansk DH Apilamiento 110
Alwernia, S. A. Térmico 40
Wizow, S. A. HH Apilamiento 50
Esparia Fertiberia, S. A. DH Apilamiento 420
FMC Foret, S. A. DH Apilamiento 130
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5.2 Procesos y técnicas aplicados
5.2.1 Vision general

Para producir acido fosférico, se pueden emplear dos procesos distintos que utilizan materias primas dife-
rentes:

1. el proceso térmico utiliza fésforo elemental como materia prima. Este material se produce a partir de
roca de fosfato, coque y silice en un horno de resistencia eléctrico (véase el apartado 5.4.15. procesos
himedos, que emplean minerales de fosfato que se descomponen con un acido.

El 4cido fosférico huimedo representa en torno a un 95 % del total de acido fosférico producido en la UE. Par-
te del acido del proceso humedo se purifica para fabricar sales de fosfato técnicas alimenticias, normalmente
mediante un proceso de extraccién con disolvente. En la UE, la produccién de acido fosférico utilizando el
método de purificacién con extraccién con disolvente se utiliza méas que el método térmico, ya que este alti-
mo comporta unos costes energéticos mayores.

5.2.2 Proceso por via huimeda

Existen tres subgrupos de procesos por via himeda, dependiendo del acido que se emplee para la acidu-
lacién: HNO,, HCl 0 H,SO,. La digestién htimeda de roca de fosfato con H,SO, es el proceso mas utilizado
en cuanto a volumen. Para consultar las descripciones de procesos por via himeda especificos con H,SO,,
véase:

+ Apartado 5.4.1, «Proceso dehidrato (DH»;

+ Apartado 5.4.2, « Proceso hemihidrato»;

+ Apartado 5.4.3, «Proceso de recristalizaciéon de hemi-dihidrato con filtracién en una sola etapa» Apartado
5.4.4, «Proceso de recristalizacién de hemi-dihidrato con filtracién filtraciénn»;

+ Apartado 5.4.5, « Proceso de recristalizacién de hemi-dihidrato con filtracién de doble etapa filtracién »

Para consultar una descripcién de la «Via de nitrofostato» utilizando HNO,, véase el apartado 7.2.2.1.

La Figura 5.1 proporciona una visién general de la produccién de H,PO, mediante procesos por via himeda.
El fosfato tricdlcico de la roca de fosfato reacciona con el H,SO, concentrado y produce H_.PO, y la sal inso-
luble, sulfato de calcio.

Ca,(PO,), + 3 H,SO, - 2 H,PO, + 3 CaSO,

El sulfato de calcio insoluble se filtra para separarlo del H,PO,. La reaccién entre la roca de fosfato y el
H,S0, queda restringida por una capa insoluble de sulfato de calcio que se forma en la superficie de la roca.
Esta restriccién se minimiza afiadiendo H,PO, recirculado a la roca de fosfato, que permite convertir la
maxima proporcién de roca posible en fosfato monocélcico soluble, seguido de una precipitacién como sulfato
de calcio con H,SO,.

Ca,(PO,),+ 4 H,PO, — 3 Ca (H,PO,),
3 Ca(H,PO)), +3 H,SO, — 3 CaSO, + 6 H,PO,
El sulfato de calcio puede existir en distintas formas de cristal, dependiendo de las condiciones dominantes
de temperatura, concentracién de P,O, y contenido de sulfato libre.
Las condiciones de funcionamiento se suelen adaptar para que el sulfato de calcio se precipite en forma
de dihidrato o hemihidrato, es decir, entre un 26 % y un 32 % de P205 a 70 — 80 °C para la precipitacién
de dihidrato y entre un 40 % y un 52 % de P205 a 90 — 110 °C para la precipitacién de hemihidrato. Con

la circulacién de los contenidos del reactor se consigue la mezcla necesaria. El sistema de reaccién esta
integrado por una serie de reactores agitados individuales. El sistema de reaccién de multiples recipientes
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se sustituye por un depdsito Gnico en algunos procesos para ahorrar materiales y espacio. Algunos de estos
depositos Unicos se pueden dividir en compartimentos para crear reactores individuales. La temperatura
de la solucién acuosa (slurry) se controla utilizando un refrigerador instantaneo. De este modo, también se
eliminan los gases de la solucién acuosa (slurry) y se facilita el bombeado. La temperatura también se puede
controlar, por ejemplo, utilizando un refrigerador con circulacién de aire.

La etapa de filtracién permite separar el acido fosférico del sulfato de calcio. Por cada tonelada (equiva-
lente a P,0,) de 4cido producido se generan aproximadamente entre cuatro y cinco toneladas de yeso. Los
equipos de filtracién més habituales incluyen una plataforma basculante, mesas giratorias o cintas trans-
portadoras.

El medio de filtracién se mueve en secuencias a través de las distintas etapas para operar en continuo. Tras
la separacion inicial, se llevan a cabo, como minimo, dos etapas de lavado, que garantizan la recuperacién
de todo el P,O, soluble. Sélo se puede alcanzar el indice de separacién necesario si la filtracién se realiza con
presién o a vacio, aunque en la practica, siempre se recurre al vacio. Al final de la secuencia de lavado, el
liquido restante se extrae de la torta de filtracion. Esta torta se vierte y la tela se lava debidamente para evi-
tar que el filtro se obstruya. El vacio se libera durante la descarga de la torta. En este punto, también puede
ser positivo introducir aire en la direcciéon opuesta para que los sélidos se desprendan mas facilmente.

A continuacién, el filtrado y los productos del lavado se separan. Estos se deben continuar tratando en
condiciones de vacio para eliminar el aire y poderlos transportar bajo presién atmosférica, como producto o
para reciclarlos en el proceso. La diferencia de presiéon se suele mantener introduciendo tubos de aspiracion
en depésitos barométricos situados a un nivel inferior al de los separadores para que la altura hidrostatica
pueda mantener un vacio equilibrado.

Roca fosfatica

Trituracion:
Opcional
Reacciony H,O
> cristalizacion Opcional:
H,O Recristalizacion
con control de Purificacion
temperatura Yeso
Filtracion CaS0,nH0
H,SO4 _
I Opcional:
Acido débil Evaporacion

Acido fosforico
Hs;PO,

Figura 5.1: Vision general de la produccion de H,PO, (proceso hiumedo con H,SO).
Esta figura se basa en [29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000].

5.2.2.1 Materias primas
5.2.2.1.1 Roca de fosfato
[31, EFMA, 2000]

La Tabla 5.2 y la Tabla 5.3 proporcionan una vision general de las rocas de fosfato de distintos origenes.
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Los minerales de fosfato proceden de dos fuentes geoldgicas principales: rocas igneas y rocas sedimentarias.
En ambos tipos de mineral, los minerales de fosfato pueden pertenecer al grupo apatito, cuyas variantes
méds frecuentes son la fluorapatita Ca, (PO ) (F,OH), y la francolita Ca, (PO, (CO,) (F,OH),, . La fluora-
patita es el mineral que predomina en las rocas de fosfato igneas, mientras que la francolita prevalece en
las rocas de fosfato sedimentarias.

Los depdsitos de fosfato mas faciles de extraer se encuentran en las grandes cuencas sedimentarias. Estos
depositos de sedimentos suelen estar mezclados con materia derivada de seres vivos y, por lo tanto, contiene
compuestos orgdnicos. Los fosfatos que se encuentran en estos depdsitos se interponen con estratos sedi-
mentarios de los demas materiales interpenetrados por minerales de ganga. Por este motivo, los minerales
de fosfato sedimentarios pueden presentar distintas composiciones, incluso cuando proceden de la misma
fuente.

La mayor parte de minerales de fosfato se deben concentrar o preparar antes de poder utilizarlos o ven-
derlos en el mercado internacional de fosfato. Existen distintas técnicas para la etapa de preparacién que
permiten tratar el mineral y eliminar la ganga y las impurezas que pueda contener. Este paso puede causar
maés variaciones en el producto acabado. de mineral concentrado. La tecnologia de dcido fosférico se basa en
materias primas de consistencia variable y, por lo tanto, la tecnologia se debe adaptar continuamente para
ajustarla a estas variaciones.

Segtn la IFA, en 2004, la roca de fosfato suministrada a la UE procedia de Marruecos (47,5 %), Rusia
(24,3 %), Jordania (8,1 %), Siria (6,2 %), Tunez (4,9 %), Israel (4,2 %), Algeria (3,8 %) y otros paises (1,0 %)
[2, IFA, 2005].

5.2.2.1.2 Acido sulfuarico

[29, RIZA, 2000]

Los tipos de H,SO, que se utilizan principalmente como materia prima para la produccién de 4cido fosférico
son el acido producido a partir de azufre elemental, el acido sintetizado (procedente de la producciéon de
metales no férreos) y el 4cido gastado, agotado.

La cantidad de impurezas que el H2S0O, introduce en el proceso suele serbaja o despreciable en comparacién
con la cantidad de impurezas que aporta la roca de fosfato. S6lo en el caso del mercurio y, en algunas ocasio-
nes, el plomo, el uso de H,SO, puede aportar una cantidad significativa de impurezas especialmente cuando

el tipo principal de H,SO, utilizado es 4cido sintetizado. Los contenidos tipicos de mercurio son:

+ H,SO, producido con azufre elemental: < 0,01 ppm;
+ 4cido sintetizado: 0,1 — 1 ppm.
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Tabla 5.3: Elementos traza en roca de fosfato de distintos origenes (la columna coloreada hace referencia al

Cd). Tabla basada en [31, EFMA, 2000]

R o 2
L o Q. © H b = = g ]
Origen Mina/region 8 E g =) < < T R~ Z 2 © '§
Q -
= &8 o
Elementos traza ppm
China
Israel Nahal Zin 22
Jordania El-Hassa 6
200 -
Khouribga 900 185 13 200 0,1 10 35 40 15
Marruecos 400
Youssoufia
Bu-Cra
Rusia Kola® 6200 11 0,5 19 <0,1 2 20 37 1,2
Kovdor®® 1400 2 3 0,001 2 5 30 0<4
Senegal Taiba 124 18 6 0,2 53
Surafrica Pharlaborwa® 4800 134 13 1 0,1 11 2 6 102 1,3
Siria 8
Togo 12 0,6 53
Tuhnez Gafsa 62
Florida 600 101 11 60 0,02 17 28 70 13 9
EEUU Carolina del
Norte
Otros
Todo el
mundo
® fgneos @ Parcialmente [32, Comisién Europea, 2001] ® 129, RIZA, 2000]

Tabla 5.4: Radioactividad de distintas rocas de fosfato [29, RIZA, 2000] y las referencias que se incluyen en
el documento

Origen Mina/region o~ @ - =

(0.2} o [\ — —

= o ":g S N

o) = & & o

Radioactividad Bq/kg
China
Israel Nahal Zin 1325 2 1325 1325 1325
Jordania El-Hassa
Khouribga
Marruecos Youssoufia
Bu-Cra 750 16 750 750 750
Rusia Kola® 35 90 35 35 35
Kovdor® 30 30 12 13 8
Senegal Taiba
Surafrica Pharlaborwa® 110 360 110 110 110
Siria
Togo
Tanez Gafsa
Florida 1500 37 1300 1300 1300
EEUU Carolina del Norte ’
® Tgneos
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5.2.2.2 Trituracion

Dependiendo de las propiedades de la roca de fosfato y del proceso que se aplique, puede resultar necesario
triturar la roca. Normalmente, este proceso se realiza en molinos de bolas o de cilindros barras. Estos dos
tipos de molino pueden triturar tanto roca seca como himeda. Algunas clases de roca comercial no requie-
ren trituracién, ya que la distribucién del tamafio de particulas ya es aceptable para la secciéon de reaccion
de dihidrato. Sin embargo, la mayoria de tipos de roca de fosfato si requieren una reduccién del tamano de
las particulas. El consumo energético para la trituracién depende del tipo de roca y oscila entre 15y 18 kWh
por tonelada de roca de fosfato [9, Austrian UBA, 2002].

5.2.2.3 Recristalizacion

La recristalizacién se aplica para mejorar la produccién global de P,O, (eficiencia de P,0,). En los apartados
5.4.3, 5.4.4 y 5.4.5 se incluyen algunas descripciones de distintos procesos de recristalizacion.

5.2.2.4 Evaporacion

Actualmente, casi todos los evaporadores son de circulaciéon forzada (véase la Figura 5.2). Este
tipo de evaporadores estan formados por un intercambiador de calor, una camara de vapor o de evaporacién
inmediata (flash), un condensador, una bomba de vacio, una bomba de circulacién de acido y las tuberias que
vinculan todo el proceso. Adema4s, en el sistema se suele incluir un lavador de acido fluosilicico.

Todos los evaporadores de este servicio suelen ser de efecto tinico, dada la naturaleza corrosiva del acido
fosférico y el elevado punto de ebullicién del proceso. Los intercambiadores de calor se fabrican con grafito o
acero inoxidable, mientras que el resto del equipo esta hecho de acero con forro interior de caucho. El disefio
de todo el equipo se debe realizar utilizando las mejores practicas disponibles en ingenieria. Dependiendo de
la concentracion necesaria, se puede utilizar un sistema de evaporacion de efecto multiple.

Sistema de vacio,
depuracion del gas de cola

Agua de
refrigeracion

Jopesuspuo)

o Sistema de
HoO = T 0y refrigeracion
§ g:_ (alternativa-
8 e g s} mente)
% ~
g Cierre
barométrico

H,O y condensado
para reciclaje o
vertido

v H,0O para reciclaje o
apor vertido o

. recuperacion del
. H,SiF
| » Intercambiador |_ 2oe

de calor
A

lopeiodend
18p oduany

- Acido producto

Acido débil

Bomba |@==

Figura 5.2: Evaporador de circulacion forzada para la concentracién de H PO,
Esta figura se basa en [15, Ullmanns, 2001, 31, EFMA, 2000]
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5.2.2.5 Coproducto de fosfoyeso

El yeso (sulfato de calcio) es un coproducto inevitable en la produccion de acido fosférico humedo («fosfoye-
so»). Por cada tonelada de 4cido fosférico (P,0,) se generan entre 4 y 5 toneladas de yeso. La roca de fosfato
contiene varias impurezas que se distribuyen entre el acido producto y el sulfato de calcio. Debido al volu-
men de la produccién de yeso y al tipo y nivel de las impurezas en el yeso, este coproducto supone un reto
para la produccién respetuosa con el medio ambiente.

5.2.2.6 Coproducto de acido fluosilicico

La mayoria de rocas de fosfato contienen entre un 2 % y un 4 % peso de fluoruro. Este fluoruro se libera
durante la acidulacién acidificacién en forma de acido fluorhidrico, pero reacciona rapidamente con el exceso
de silice y genera 4cido fluosilicico (H,SiF,). Los compuestos de magnesio y aluminio también reaccionan
con el HF y forman MgSiF, y H AIF,. Parte del fluoruro se libera junto con el vapor (la cantidad depende de
las condiciones de reaccién), mientras que el resto permanece en la solucién acida. Parte de esta cantidad
residual se puede combinar con otras impurezas hasta alcanzar un porcentaje suficiente para emplear un
proceso de filtracién para eliminarlo. La cantidad restante aparecera como lodos en el acido producto. Los
compuestos de flaor volatiles también pueden estar presentes en los vertidos procedentes del evaporador.

5.3 Niveles actuales de emision y consumo

Los datos que se presentan a continuacién hacen referencia al proceso por via himeda basado en el uso de
H,SO,. Para obtener méas informacién sobre los niveles de emisién y consumo del proceso térmico, consulte
el apartado 5.4.15. En la Tabla 5.5 se incluyen los niveles de consumo registrados en la produccién de acido
fosférico. La Tabla 5.6 muestra los niveles de las emisiones a la atmdsfera y la Tabla 5.7, los niveles de emi-
siones al agua. La Tabla 5.8 proporciona informacion sobre las emisiones procedentes del vertido de sélidos
al agua.
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Tabla 5.5: Niveles de consumo registrados en la produccioén de acido fosforico

Consumo

Roca de
fosfato

H,SO

2 4

Agua de
proceso

Agua de
refrigera-
cion

Energia
eléctrica

Vapor de
agua

Por
tonelada de
P205
2,6-3,5 t
2,6-3,3 t
3,1t

2,8t

2,6t
2,4—-29t¢t
2,6t

51 m?

52 m?

3,6 — 4 m?

4-7 m?

100-150 m?

110-120 m?

40-50 m?

101 m?

173 kWh
167 kWh

170-180 kWh
120-180 kWh

0,5-2,2 t
1,0 tonelada
2,2t

1,924t

Observaciones

Dependiendo de la composicién de la roca

Planta: Nilefos. Los niveles dependen de

la composicién de la roca
Hydro Agri, proceso HDH-2

Planta: Kemira, proceso HDH-1

Planta: Nilefos. Los niveles dependen de

la composicién de la roca
Hydro Agri, proceso HDH-2

Planta: Kemira, proceso HDH-1

Hydro Agri, proceso HDH-2

Planta: Nilefos. Dependiendo de la
concentracion de acido obtenida en el
filtro

Dependiendo de la concentracion de
acido débil obtenida en el filtro y de si
el agua condensada en el circuito de
evaporacion se recicla

Dependiendo del proceso

Planta: Nilefos

Hydro Agri, proceso HDH-2

Planta: Kemira, proceso HDH-1

Hydro Agri, proceso HDH-2
Planta: Nilefos

Depende de si latrituracion se lleva a
cabo o no

Principalmente utilizado para la
evaporacion

Hydro Agri, proceso HDH-2

Planta: Kemira, proceso HDH-1

Planta: Nilefos. dependiendo de la
fraccidén que se deba concentrar

Incluyendo el
agua del lavador

Incluyendo el
agua del lavador

Sin incluir el
agua del lavador

Sin incluir el
agua del lavador

Agua del
refrigerador y el
condensador

Agua del
refrigerador y el
condensador

Agua del
refrigerador y el
condensador

x Plantas cerradas por verter fosfoyeso al mar
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Fuente

[31, EFMA,
2000]
[33, VITO,
2005]

[29, RIZA,
2000] *

[33, VITO,
2005]

[29, RIZA,
2000] *

[33, VITO,
2005]

[31, EFMA,
2000]

[33, VITO,
2005]

[29, RIZA,
2000] *

[33, VITO,
2005]

[31, EFMA,
2000]

[29, RIZA,
2000] *

[33, VITO,
2005]
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Tabla 5.6: Emisiones a la atmésfera registradas en la produccion de acido fosforico

Emision de mg/Nm? g/t de P,O, Observaciones Fuente
5 40 Instalaciones nuevas
30 Instalaciones existentes [31, EFMA, 2000]
Fluoruro <1 6,1 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
[29, RIZA, 2000] *
2,8 Hydro Agri, proceso HDH-2 1996/97
10-15 90 — 135 Nilefos [33, VITO, 2005]
50 Instalaciones nuevas
150 Instalaciones existentes [31, EFMA, 2000]
10-15 Nilefos, estimado [33, VITO, 2005]
30 12 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
Polvo [29, RIZA, 2000] *
19 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97 ’ ’
. . [17, segunda reunion del
10 Kemira Chemicals Oy GT, 2004]
x Plantas cerradas por verter fosfoyeso al mar
Tabla 5.7: Emisiones al agua registradas en la produccion de acido fosférico
Emisiénde mg/l g/t de P,O, Observaciones Fuente
1300 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97 .
700 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97 (25, 1R, 2000

Fosfato (P)
1000 Nilefos

15 000 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
31 000 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97

Fluor (F)
2000 Nilefos, recuperacién del acido fluosilicico
0.03 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97, valor estimado
> basado en el calculo de aporte/produccion
: Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97, todos los
Cadmio 0 P Y
valores calculados son el limite de deteccion
0-0,01 Nilefos
0 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97, valor estimado
basado en el calculo de aporte/produccion
Mercurio 0,01 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
< 0,002 Nilefos
0.02 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97, valor estimado
i basado en el cdlculo de aporte/producciéon
Arsénico 1,9 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
<0,3 Nilefos
1.9 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97, valor estimado
’ basado en el calculo de aporte/produccion
Metales 2,8 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
pesados
<3 Nilefos

* Plantas cerradas por verter fosfoyeso al mar
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[33, VITO, 2005]
[29, RIZA, 2000] *

[33, VITO, 2005]

[29, RIZA, 2000] *

[33, VITO, 2005]

[29, RIZA, 2000] *

[33, VITO, 2005]

[29, RIZA, 2000] *

[33, VITO, 2005]

[29, RIZA, 2000] *

[33, VITO, 2005]
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Tabla 5.8: Niveles de emision registrados de los vertidos de fosfoyeso al agua en la produccion de acido
fosforico

Emisién D
ds ° Unidad tonelada Observaciones Fuente
e
de P,O,
Yeso T 4 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
4,7 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
8,1 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
linslizin (12) K 5,8 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
Fltor (F) g 33 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
45 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
. 0,5 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
Cadmio .
1,4 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
Mereurio 0,2 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
0,5 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
0,7 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
Arsénico g 0 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97, todos los  [29, RIZA, 2000] ©
valores calculados son el limite de deteccion
Metales 53 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
pesados® 27 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
Tierras 2200 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
raras® 360 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
. 1,4 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
Radio-226 2,3 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
. 1,4 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
Polonio-210 mBq RS Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97
1,4 Kemira, proceso HDH-1, 1996/97
2l 2,1 Hydro Agri, proceso HDH-2, 1996/97

@ Plomo, cobre, zine, niquel y cromo
@ Principalmente, lantano, cerio, praseodimio, neodimio
® Plantas cerradas por verter fosfoyeso al mar

5.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD
5.4.1. Proceso dihidrato (DH)
Descripcion

El proceso dihidrato se desarrolla en cuatro etapas: trituracién, reaccion, filtracién y concentraciéon. La Fi-
gura 5.3 presenta una visién general del proceso. El proceso dihidrato ofrece un amplio abanico de opciones
y proporciona las siguientes ventajas:

* Sin limitacién de calidad de la roca de fosfato;

+ Aumento del tiempo en linea;

+ Bajas temperaturas de funcionamiento;

+ Arranques y paradas sencillos;

* Se puede utilizar roca himeda y, de este modo, reducir los costes de secado.

Las condiciones 6ptimas de funcionamiento para la precipitaciéon de dihidrato son entre un 26 % y un 32 %
de P,O, y 70 — 80 °C. La temperatura de la solucién acuosa (slurry) se controla utilizando un refrigerador
instantaneo (flash). De este modo, también se eliminan los gases de la solucién acuosa (slurry) y se facilita el
bombeo. La temperatura también se puede controlar, por ejemplo, utilizando un refrigerador con circulacién
de aire.
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Figura 5.3: Vision general del proceso dihidrato. [31, EFMA, 2000]

Beneficios ambientales obtenidos

Bajas temperaturas de funcionamiento;
* Ahorro de la energia destinada al secado de la roca.

Efectos cruzados

El 4cido producto es relativamente débil (26 — 32 % de P,0,) y, por lo tanto, la etapa de concentracién del
acido consume una gran cantidad de energia;

Baja eficiencia del P,O,: 94 — 96 %. Las pérdidas se producen principalmente en forma de cocristalizacién
con el sulfato de calcio;

Produce dihidrato impuro con un 0,75 % de P,0O,;
Puede ser necesario triturar la roca.
Informacién operativa
Véase el apartado «Descripcion».
Aplicabilidad
Aplicabilidad general.

[33, VITO, 2005] ha aportado informacién sobre un proceso DH modificado que permite alcanzar un nivel de
produccién superior. Las modificaciones incluyen:

Sistema de doble ataque (primera etapa, 70 % de la roca; segunda etapa, 30 % con H,SO, nuevo);
+ Tiempo de reaccién prolongado;

Recuperacién del P,O, procedente del lavado de fosfoyeso durante el bombo a la pila y del agua pluvial.

El proceso DH modificado permite alcanzar una eficiencia media de P,0, > 97,5 %. El dihidrato contiene
0,58 % de P,0O,. Cuando se dispone de calor residual en el mismo emplazamiento que no se puede utilizar en
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ningin otro lugar, la concentracién de H,PO, del DH no se considera un efecto cruzado. Para llevar a cabo
esta modificacion, es necesario realizar una inversioén considerable para aumentar el tiempo de residencia.
Reciclar el agua de la pila, apilado es una practica habitual en el sector.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

No existen limitaciones en cuanto a la roca de fosfato, el tiempo en linea es mayor, se puede utilizar roca
humeda, los procesos de arranque y parada son sencillos.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000, 33, VITO, 2005], Nilefos Chemie.

5.4.2 Proceso hemihidrato (HH)
Descripcion

Las condiciones de funcionamiento del proceso se ajustan para que el sulfato de calcio se pueda precipitar
como hemihidrato. Con este proceso se puede producir entre un 40 % y un 46 % de acido de PO, directamen-
te, con unos ahorros significativos en el consumo de energia. La Figura 5.4 proporciona una visién general
del proceso hemihidrato.

El 4cido que se genera del proceso hemihidrato suele contener una cantidad mucho menor de sulfato libre y
sé6lidos suspendidos, y unos niveles mas bajos de aluminio y fldor que los acidos de la misma fortaleza eva-
porados procedentes del proceso dihidrato. Ademaés, se puede alcanzar un porcentaje de reaccién satisfacto-
rio con roca mucho mas gruesa que con el proceso dihidrato, ya que las condiciones de reaccién del proceso

hemihidrato son més severas.
Condensador Vacio

Refrigerador
instantaneo (== H,SO,
(flash)

|
=l

i de

Hy0 m—————p|  ataque mackira- 1 l

Gas residual4—|

Depuracion
del gas de
escape

Roca fosfatica

o
»

> Yeso
| Filtraciéon de CaS0,-2 H,0O
dihidrato —1
Acido débil HsPO,

40- 46 % de P,0s5
Figura 5.4: Vision general del proceso hemihidrato. [31, EFMA, 2000]
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Los cristales de hemihidrato suelen ser més pequenos y suelen estar peor formados que los cristales de
dihidrato. Por lo tanto, las soluciones acuosas de hemihidrato suelen ser mas dificiles de filtrar que las de
dihidrato, a no ser que se empleen modificadores de la forma del cristal para eliminar la nucleacién excesi-
va. Sin embargo, con un buen proceso hemihidrato, los modificadores no resultan necesarios.

La cantidad de agua de lavado que se puede utilizar queda limitada por las necesidades de balance hidrolé-
gico. Por otra parte, a causa de la elevada concentraciéon de P O, de la solucién acuosa (slurry) que se filtra,
las cantidades de P,O, soluble e insoluble que permanecen en la torta de filtracién son mayores. Sin embar-
go, a pesar de estas pérdidas, la simplicidad de la instalacién de hemihidrato y la ausencia de incrustaciones
de silicofluoruro y chucrovita (un compuesto mineral cristalizado) en el filtro de hemihidrato pueden com-
pensar unas pérdidas superiores de P O, insoluble a través de la torta de hemihidrato.

El hemihidrato no es una forma estable del sulfato de calcio y, por lo tanto, tiene cierta tendencia a volver
a convertirse en yeso, incluso antes de que el acido se haya filtrado. Las condiciones durante el lavado son
todavia mas favorables para la rehidratacién. En una planta de hemihidrato que funcione correctamente,
no se produce ninguna conversién en el tren de reactores. Sin embargo, en una planta de hemihidrato de
una sola etapa, puede ser necesario aplicar una pequenia cantidad de agente antiincrustante en el filtro para
minimizar las incrustaciones.

Debido a las pérdidas adicionales de P,O,, esta torta es mds 4cida que la torta del filtro de yeso. Ademads,
también contiene més fluoruro y méas cadmio.

La temperatura (100 °C) y la concentracién de acidez (40 — 50 % de P,O,) son més elevadas que en las plan-

tas de dihidrato y, por lo tanto, las demandas de las partes mas vulnerables de la maquinaria, especialmen-

te los agitadores y las bombas de solucién acuosa (slurry), también alcanzan mayores proporciones.

Beneficios ambientales obtenidos

+ Ahorros energéticos gracias a la reduccién o eliminacién de la etapa de evaporacion;

+ Ahorros energéticos gracias a unos requisitos menores de trituracién de la roca (se puede utilizar roca
mas gruesa).

Efectos cruzados

* Reduccidn de la eficiencia de P,0,: 90 — 94 %;
* Produce hemihidrato impuro (1,1 % de P,O,).

Informacion operativa
Véase el apartado «Descripcién».
Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Numero limitado de rocas procesadas a escala industrial. La eficiencia general de-
pende del tipo de roca utilizado.

Aspectos econémicos

Requiere aleaciones de mayor calidad, en comparacién con procesos con una temperatura més baja.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccidn de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], Kemira Chemicals Oy, Finlandia.
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5.4.3 Proceso de recristalizacion de hemi-dihidrato con filtracion en una sola etapa
Descripcion

La Figura 5.5. proporciona una visién general del proceso de recristalizacién de hemihidrato (HRC o HDH-1).
El reactor de disolucién funciona bajo condiciones de hemididrato y los reactores siguientes, bajo condicio-
nes que favorecen la rehidrataciéon del hemihidrato en yeso. Los cristales de dihidrato en la solucién acuosa
(slurry) reciclada de la alimentacién del filtro inician esta rehidratacién. El acido producto presenta una
concentracién similar a la del proceso dihidrato, pero el yeso obtenido es mucho més puro.

Roca fosforica
Condiciones de

hemihidrato T =100 °C Condiciones de dihidrato
T=80°C
Reacciony
H20— . . . # 1 H 1A
cristalizacién Recristalizacion
A H-,O
H,SO, l

Yeso
\q )
Filtrado CaS0,2 H,0

-

Acido débil H3PO,
30— 32 % de PO

Figura 5.5: Vision general del proceso de recristalaciéon de hemihidrato . [29, RIZA, 2000].

Beneficios ambientales obtenidos
Produce dihidrato relativamente puro;
+ Alta eficiencia de P,0,: 97 %;
Menor consumo de acido sulfirico.
Efectos cruzados
Requiere una trituracion fina de la roca;
Requiere la dilucién del acido sulftrico;
Puede disolver mas impurezas parcialmente solubles;
Requiere la evaporacién del acido.
Informacién operativa
Véase el apartado «Descripcion».
Aplicabilidad
Se puede aplicar en instalaciones nuevas [154, GT en LVIC-AAF].

Aspectos econémicos

Requiere materiales de construccion sofisticados.
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Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de los costes.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], Kemira Pernis (Paises Bajos, cerrada), no hay ninguna instalacién de
este tipo en funcionamiento en la UE.

5.4.4 Proceso de recristalizacion de hemi-dihidrato con filtracion de doble etapa
Descripcion

La Figura 5.6 proporciona una visién general del proceso de recristalizacién de hemi-dihidrato con filtracion
de doble etapa (HDH-2). Con este proceso se puede obtener entre un 40 % y un 52 % de acido de P,0O, direc-
tamente, acidulando, acidificando bajo condiciones de hemihidrato y separando el hemihidrato antes de la
recristalizacion. El filtro adicional y el resto de maquinaria necesaria suponen un coste de inversién afiadido
para la planta pero, al mismo tiempo, permiten ahorrar en la evaporacion.

Roca fosférica Condiciones
de dihidrato
T=80°C
< Acido devuelto
> Reaccién y
cristalizacion 1
> HsPO4
H2S0, Filtrado 32— 38 % P20s
Vapor H,SO,
Recristalizacion
H,O
Condiciones de
hemihidrato T =100 °C l
Yeso
» .1
Filtrado | C850¢72H0

Figura 5.6: Visiéon general del proceso de recristalacion de hemihidrato con filtracién de doble etapa
[29, RIZA, 2000]

Beneficios ambientales obtenidos

+ Ahorros energéticos gracias a la reduccién o eliminacién de la necesidad de utilizar equipos para la eva-
poracién si el Acido concentrado se puede aprovechar en procesos posteriores;

* Produce un 4acido mas puro (bajo contenido de SO,, Al, F);

* Ahorros energéticos gracias a la eliminacién de la etapa de trituracién de la roca (se puede utilizar roca
mas gruesa);

* Bajo consumo de acido sulftrico;

* Mayor eficiencia de P,0.: 98,5 %;

* Produce dihidrato relativamente puro (0,19 % de P,0,).
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Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

Véase el apartado «Descripciony.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Sin embargo, el nimero de rocas procesadas a escala industrial es limitado.
Aspectos econémicos

* Mayor eficiencia de P,0;

* Ahorros en equipos de evaporacion;

+ Filtracién en dos etapas, menor utilizacién;

+ Elevado volumen de recristalizacién necesario;

+ Aumento del coste de inversidn;

* Requiere unos materiales de construcciéon mas sofisticados.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccidon de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], Hydro Agri Rotterdam (Paises Bajos, cerrada). Actualmente, no hay
ninguna instalacién que utilice este proceso en la UE.

5.4.5 Proceso de recristalizacion de di-hemihidrato con filtracion de doble etapa
Descripcion

La Figura 5.7 proporciona una visién general del proceso de recristalizacién de di-hemihidrato con filtracién
de doble etapa (DH/HH o DHH). En este proceso, a pesar de que la reacciéon se produce bajo condiciones
de dihidrato, no resulta necesario alcanzar un alto grado de recuperacién del P,O, durante la desorcién del
acido del dihidrato. La siguiente etapa de deshidrataciéon produce entre un 20 % y un 30 % de P,O, y entre
un 10 % y un 20 % de acido sulftrico. La fortaleza, fuerza del 4cido producto es de 32 — 38 % de P,O..
Beneficios ambientales obtenidos

* Produce hemihidrato relativamente puro;

+ El yeso se puede utilizar directamente como placas de yeso laminado, yeso calcinado o retardador de cemen-

to, después de aniadir cal y tras un proceso de rehidratacién natural en una pila de almacenamiento;
+ Alta eficiencia de P,0,: 98 %.

Efectos cruzados
+ A pesar de que se produce un acido més fuerte, la evaporacién del acido resulta necesaria;

* Requiere vapor para la conversién del dihidrato en hemihidrato;
+ Normalmente requiere una etapa de trituracién de la roca.
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Figura 5.7: Proceso de recristalizacion de di-hemihidrato con filtracién de doble etapa. [29, RIZA,
2000, 154, GT en LVIC-AAF]

Informacion operativa
Véase el apartado «Descripcion».
Aplicabilidad

Se puede aplicar en instalaciones nuevas. Se pueden utilizar roca de distintos origenes. Véase también el
apartado «Motivo principal para su aplicacion».

Aspectos econémicos

+ Filtracién de doble etapa, menor utilizacion;

* Mayor coste de inversion;

+ Requiere unos materiales de construccién més sofisticados.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes, principalmente debido a la comercializacién del fosfoyeso que se obtiene con este
proceso.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], Prayon, S. A.
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5.4.6 Purificacion
Descripcion

La Figura 5.8 proporciona una vision general del proceso de extraccién de 4cido, que permite optimizar el
proceso de recristalizaciéon hemihidrato (HRC o HDH-1). Para ello, se vuelve a introducir el yeso en una
solucién acuosa (slurry) y se repite el proceso de lavado. A continuacion, se lleva a cabo una segunda etapa
de filtracion en el «proceso de extraccidn de acido». La mayor parte del 4cido libre que no se elimina en la
primera etapa de filtracién se puede eliminar en este proceso y la eficiencia puede aumentar hasta un 1 %
(dependiendo de la cantidad de acido libre).

El yeso procedente del primer filtro se vuelve a introducir en un depdsito con soluciéon acuosa y, a conti-
nuacién, se bombea a un segundo filtro donde sele extrae el agua. Mas adelante, este yeso se lava con agua
potable que se suministra a la planta. El liquido que se obtiene después del segundo filtro se usa para lavar
el yeso en el primer filtro. En realidad, el proceso de desaceitado es una etapa adicional en el lavado a con-
tracorriente del yeso en el cual se emplea el agua que entra en la planta.

Yeso
Filtrado l
Depésito de
desaceitado
v H.0
Acido suministrada a la
v planta
FiItro_de > Yeso
desaceitado limpio
Depdsito
de
filtrado

Figura 5.8: Visiéon general de un proceso de extraccion de dacido. [29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000].

Beneficios ambientales obtenidos

* yeso mas puro;
* mayor eficiencia.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.
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Aplicabilidad
Se puede aplicar en plantas de hemihidrato.

Aspectos econémicos

Elevados costes de inversion.

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000], actualmente este proceso no se emplea en ninguna instalaciéon de la
UE.

5.4.7 Recuperacion y eliminacion del fluoruro
Descripcion

El fluoruro es un elemento presente en la mayoria de rocas de fosfato, con un nivel que oscila entre un 2 %
y un 4 %, es decir, de 20 a 40 kg/t de roca, o aproximadamente, de 60 a 120 kg/t de P,O,. El fluoruro esta
distribuido entre el 4cido producto, el yeso y los gases generados en el reactor y la secciéon de concentracién
de acido durante el proceso. Inicialmente, durante la reacciéon el fluoruro se libera en forma de fluoruro
de hidrégeno (HF), pero en presencia de silice, reacciona rapidamente y forma 4cido fluosilicico (H,SiF,) y
distintos compuestos, como MgSiF, y H AIF . El 4cido fluosilicico se puede descomponer por calentamiento,
generando tetrafluoruro de silicio volatil y fluoruro de hidrégeno.

En un proceso dihidrato (DH), la temperatura suele ser demasiado baja para provocar la descomposicién
del acido fluosilicico. LLa mayoria de compuestos de fltior se generan con los gases del evaporador durante la
concentracién del acido fosférico débil. En el proceso hemihidrato (HH), la mayor parte del fluoruro se libera
durante la reaccién. El fluoruro abandona el reactor junto con el agua de condensacién del refrigerador de
vacio o con el aire de refrigeracién, dependiendo del sistema de refrigeracién que se utilice (refrigerador
instantaneo o refrigerador con circulacion de aire). Para prevenir las emisiones de fluoruro en el agua del
condensador, se puede aplicar un sistema de condensacién indirecto en lugar de un condensador de contacto
directo y, de este modo, evitar que el agua del condensador se contamine con fluoruro. La Tabla 5.9 presenta
una distribucién tipica de fluoruro en el proceso dihidrato y el proceso hemihidrato.

Tabla 5.9: Distribucion tipica del fluoruro en procesos DH y HH. [31, EFMA, 2000]

Proceso DH (%) Proceso HH (%)
Acido 15 12
Yeso 43 50
Efluentes gaseosos del reactor 5 8
Gases del refrigerador instantaneo (flash) 3 30
Gas del concentrador 35 - X

* Sin concentracién

El fluoruro se puede eliminar con distintos sistemas de depuracién (véase también el apartado 6.4.6). Los
gases de los refrigeradores instantaneos de vacio y los evaporadores de vacio atraviesan un separador que
elimina las gotitas de acido fosférico que son arrastradas con estos gases para asi minimizar la contamina-
cién del acido fluosilicico con P,O, y minimizar la contaminacién del efluente del lavador.

Si el fldor no se recupera, el efluente del lavador se vierte al medio. Este efluente se puede neutralizar con

cal o caliza para precipitar el flior como fluoruro de calcio sélido antes de verterlo (véase también el apar-
tado 6.4.9).
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Muchas empresas recuperan el flior en forma de acido fluosilicico (H,SiF,), que se puede utilizar para la
produccion de fluoruro de aluminio, y otros compuestos de flior, como los fluosilicatos de sodio y/o potasio.
En este caso, se emplea una solucién diluida de 4cido fluosilicico como liquido de depuracién. La reaccién con
acido fluosilicico genera silice libre. Si se verifica correctamente la fortaleza del acido fluosilicico se puede
controlar la deposicién de silice. A continuacién, el silice se elimina con un proceso de filtracién. Normal-
mente, el sistema de recuperacién de fluoruro permite recuperar un producto con un contenido en de acido
fluosilicico entre un 20 % y un 25 %.

Beneficios ambientales obtenidos

+ Si se emplean dos o mas absorbedores, se puede alcanzar una eficiencia de recuperacién del 99 % o maés.
Segtn [31, EFMA, 2000], el nivel de emisién de fluoruro que se puede alcanzar en las plantas nuevas es
de 5 mg/Nm? (40 g/t de P,O,). En una planta de los Paises Bajos, se han registrado unos niveles de emi-
si6n de 1 — 5 mg/Nm? [29, RIZA, 2000];

* Recuperacion del 4cido fluosilicico (H,SiF,), con posible comercializacién (véase el apartado 6.4.4); para
la produccién de HF a partir de 4cido fluosilicico, consulte el apartado 6.4.10.

Efectos cruzados

Consumo de agua, energia y productos quimicos para la depuracion.
Informacion operativa

No se ha obtenido informacion.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. El acido fluosilicico se puede comercializar si existe un mercado disponible.
Aspectos econémicos

Para obtener mas informacién sobre los costes estimados, consulte la Tabla 6.10.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccidn de los niveles de emisién de fluoruro.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000].
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5.4.8 Recuperacion y eliminacion del polvo procedente de la trituracion de la roca
Descripcion

Las emisiones de polvo se producen con la descarga, el manejo y la trituracién de la roca de fosfato. Esta roca,
que se suele transportar en barcos, se descarga con grias y se transfiere a las secciones de almacenamiento
y trituracién con cintas transportadores o camiones. Para evitar que el polvo de roca de fosfato se disperse,
la roca se transporta en cintas transportadoras cubiertas y se almacena en lugares cerrados. Ademas, para
prevenir que la roca de fosfato se esparza por otros motivos (a causa del viento o la lluvia), se pueden aplicar
otras medidas de mantenimiento, como la limpieza/barrido frecuente de los suelos de la planta y el muelle.
El polvo de roca de fosfato procedente del proceso de trituracién se puede recuperar encauzando el aire con
polvo hacia filtros de tela. En general, si se utilizan este tipo de filtros, se pueden obtener unos niveles de
emisién de 2 — 10 mg/Nm?[11, Comisién Europea, 2003]. Sin embargo, las particulas de roca son bastante
adherentes y, por lo tanto, pueden obstruir facilmente la tela del filtro, factor que podria reducir la eficiencia
de recuperacién de un filtro de tela. Segun [31, EFMA, 2000], el nivel de emisién de polvo alcanzable con
filtros de tela en instalaciones nuevas de producciéon de acido fosférico es de 50 mg/Nm?®. Sin embargo, en
una instalacién de los Paises Bajos se han registrado unos niveles de emisién de polvo inferiores a 30 mg/
Nm? utilizando filtros de tela. En las plantas de SSP/TSP se pueden alcanzar emisiones inferiores a 10 mg/
m? utilizando filtros de tela. Por otra parte, el polvo de los procesos de trituracién se puede reducir con filtros
de ceramica, hasta alcanzar unos niveles de < 2,5 — 8 mg/Nm?.

Beneficios ambientales obtenidos

* Recuperacién de materia prima;
+ Las emisiones de polvo no alcanzan los 10 mg/m? [17, segunda reunién del GT, 2004].

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. La necesidad de triturar la roca depende del tipo de roca y del proceso. [33, VITO,
2005] ha proporcionado informacién sobre una instalacién que tritura la roca de fosfato ocasionalmente. El
edificio no tiene respiraderos y sélo se producen emisiones difusas.

Aspectos econémicos

Véase [11, Comisiéon Europea, 2003].

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los niveles de emisién de polvo.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[11, Comisién Europea, 2003, 17, segunda reuniéon del TWG, 2004, 29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000].
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5.4.9 Seleccion de la roca de fosfato (1)
Descripcion

La fuente ideal de roca de fosfato es una roca formada totalmente por fosfato tricalcico Ca,(PO,),. Las im-
purezas de la roca de fosfato son naturales pero normalmente no son aconsejables por motivos tanto econé-
micos como técnicos y ambientales.

La roca de fosfato puede ser de origen igneo/volcanico o proceder de minerales sedimentarios. Las rocas
igneas (Surafrica, Rusia) contienen un porcentaje mayor de P,O,, aunque no suelen estar disponibles en el
mercado. Los minerales sedimentarios (EEUU, Marruecos, Algeria) estan formados por unas cantidades
mayores de compuestos de calcio y, por lo tanto, el contenido en P,O, es menor y la proporcién de CaO/P,0,
es mas elevada. En muchos casos, los minerales sedimentarios se concentran y se preparan en la mina para
aumentar el contenido de fosfato y eliminar las impurezas, como la arena y las piedras insolubles. Para la
preparacién por flotacion, se suelen utilizar aditivos organicos, una parte de los cuales permanece en la roca
de fosfato. El nimero de paises que suministran este tipo de roca es limitado. Algunos paises han dejado de
exportar roca de fosfato (EEUU), mientras que otros han limitado su exportacién (Rusia). Este fenémeno
influye en los precios de la roca de fosfato. Para seleccionar la fuente de roca de fosfato, no sélo se debe tener
en cuenta la disponibilidad del producto, sino también la logistica, el disefio de la planta donde se procesara,
y el tipo y la cantidad de los demés componentes (Ca, Fe, Al, C, SiO,, etc.), asi como varios factores locales,
entre los cuales figuran:

* El contenido en PO, para determinar el coste logistico;

* La proporcién de CaO/P,0O, para determinar la cantidad de 4cido y productos secundarios (yeso, carbo-
nato calcico);

* La calidad fisica de la roca (formacién de polvo durante el manejo);

+ La presencia de carbén organico que interfiera en la disolucién o el proceso, y produzca, por ejemplo,
cantidades excesivas de NO_y malos olores;

+ La presencia de otros componentes, como F, Fe o Al, que interfieran en el proceso y produzcan, por ejem-
plo, unas cantidades excesivas de NO_o emisiones de fluoruro o generen soluciones acuosas tixotrépicas
(debido a los compuestos de Fe y Al) que no se puedan gestionar facilmente; estos componentes pueden
favorecen la aparicion de incrustaciones en el equipo, en especial en los intercambiadores de calor y las
tuberias de efluentes gaseosos; la capacidad de filtracién puede quedar reducida; para algunas clases de
producto, la presencia de cantidades limitadas de estos componentes puede resultar positiva;

+ La presencia de otros componentes, como Si, As o Cd, que pueden ser desaconsejables por distintos moti-
vos. Ademas, algunos elementos traza sirven de micronutrientes y su presencia es positiva;

+ La capacidad de procesar una roca de fosfato (0 una combinacion de rocas de fosfato) no se puede evaluar
solamente a partir de los analisis de la roca. Es necesario realizar pruebas en las instalaciones y contar
siempre con una experiencia a largo plazo para combinar y optimizar el disefio del proceso, los parame-
tros de funcionamiento y la calidad de la roca.

Beneficios ambientales obtenidos

La seleccién correcta de la roca de fosfato para un disefio concreto de planta permite:
* minimizar el 4cido necesario;

* optimizar el tipo y las cantidades de coproductos;

* minimizar las emisiones al medio ambiente.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.

195



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

Aplicabilidad

En general, se puede aplicar a todo tipo de instalaciones, aunque la aplicabilidad puede estar limitada por
la disponibilidad de roca de fosfato de la clase adecuada.

Aspectos econémicos

Se estima que los precios de la roca con bajo contenido de impurezas aumentaran con la demanda [49, ERM,
2001].

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de los costes si la eficiencia del proceso se puede incrementar.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 49, ERM, 2001].

5.4.10 Seleccion de la roca de fosfato (2)
Descripcion

Para producir yeso limpio es necesario emplear una roca de fosfato con un bajo nivel de impurezas. Actual-
mente, en los materiales de construccién o la pavimentacion de carreteras se emplean cantidades limitadas
de yeso. Sin embargo, teniendo en cuenta la magnitud y los aspectos econémicos, los materiales de construc-
cién y, en particular, los productos de construccion de interiores representan un ambito de posible aplicacion
del subproducto yeso. Para poder utilizarlo en este mercado, es importante que el contenido de componentes
radioactivos del yeso sea bajo.

Beneficios ambientales obtenidos

+ Facilitacién de la valorizacion del fosfoyeso;
* Reduccién de la contaminacién potencial causada por la dispersion en el medio ambiente.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

La seleccién de una roca de fosfato con un bajo contenido en impurezas también es un aspecto relevante si

se tiene en consideracion la acumulacién de cadmio en los suelos agricolas [49, ERM, 2001]. Sin embargo, el
principal obstaculo para la valorizacién del fosfoyeso es encontrar un mercado para comercializarlo.

Aspectos econémicos
Se estima que los precios de la roca con bajo contenido en impurezas aumentaran con la demanda.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccidon de los costes si el fosfoyeso se puede valorizar.
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Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 49, ERM, 2001].

5.4.11 Eliminacién del cadmio del H,PO, mediante extraccion reactiva
Descripcion

El proceso de eliminacién de cadmio se instal6 en la planta de ejemplo en 1973, y se aplicaba después de
una descomposicién humeda de los minerales con 4cido sulftrico. Una version mas antigua de este proceso
incluia varias etapas de extraccién a contracorriente, utilizando isopropanol como disolvente. La intencién
inicial era eliminar los componentes organicos del acido fosférico crudo. A principios de los noventa, los
estandares de calidad en cuanto a los contenidos metélicos, especialmente el cadmio, aumentaron. Por este
motivo, la instalacién de ejemplo desarrollé un proceso para aplicarlo antes de las etapas de extracciéon que
ya se habian instalado.

El proceso de eliminacién de cadmio se puede describir de la siguiente manera:

+ El cadmio se elimina del 4cido fosférico crudo en una etapa de extraccién utilizando un disolvente orga-
nico formado por una mezcla de disolvente inerte/aminas o compuestos de amonio con un clorocomplejo
como contra-ién;

+ La fase orgénica se separa;

+ El cadmio se elimina de la fase orgénica con un proceso de reextraccién con una fase acuosa (que contiene
acido clorhidrico y un clorocomplejo de, por ejemplo, Zn o Fe. El mecanismo consiste en el intercambio del
clorocomplejo y el cadmio entre las dos fases);

+ Las fases se separan;

+ El cadmio se elimina de la fase acuosa.

La temperatura de proceso ideal es de 15 °C a 25 °C. El proceso se puede aplicar de modo continuo o discon-
tinuo. Una condicién previa para aplicar este proceso es que el dcido fosférico se produzca utilizando H,SO,
de roca fosfatica, y no HCl o HNO.,. Si el proceso se aplica a un acido fosférico con un contenido de P,0O, de
28 % a 58 % peso, el cadmio se puede reducir en un 95 %.

El cadmio se separa de la fase acuosa con una etapa final de precipitaciéon que se aplica después del proceso
de eliminacién de cadmio. Esta etapa incluye:

+ Separacioén fisica de la fase acuosa y la fase organica;

+ Destilacién de la solucién de acido clorhidrico diluido;

+ Refrigeracién de la solucién concentrada que provoca la precipitaciéon de compuestos de cadmio con una
fina modificacion cristalina;

* Decantacion de los compuestos de cadmio precipitados.

El producto filtrado que queda, tras eliminar el 4cido clorhidrico y el cadmio, se vuelve a introducir en el aci-

do fosférico crudo inicial y el acido clorhidrico se recicla en la etapa de extraccion. De este modo, los liquidos
se mantienen en un circuito cerrado.

Beneficios ambientales obtenidos
Eficiencia de eliminacién de cadmio de 95 %.
Efectos cruzados

Gran consumo energético.

Informacion operativa

Véase el apartado «Descripcién».
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Aplicabilidad

Esta técnica se recomienda para aplicaciones especificas, por ejemplo, fosfatos alimenticios o aplicaciones
farmacéuticas, [50, German UBA, 2002].

Para separar el arsénico, se ailade una solucién de Na,S al 4cido crudo y el sulfuro de arsénico precipitado
se elimina con un proceso de filtracién.

La separacién del cadmio con un agente complejante, como éster aquilico de acido alquilditiofosférico, tam-
bién se puede clasificar como una reaccién de precipitacién, ya que el complejo de cadmio precipitado se
separa en forma sélida directamente o después de afiadir un coayudante de la filtracién o un absorbente. En
la instalacién de Tessenderlo Chemie (Bélgica) se aplica este tipo de proceso a escala comercial.

El acido fosférico hiimedo se puede continuar purificando mediante la precipitacién de las impurezas catié-
nicas, especialmente Fe, Al, Mg, y Ca, que se puede realizar neutralizando el acido con sosa cdustica. Los
fosfatos metalicos precipitados de la solucién de fosfato de sodio resultante, que contiene entre un 18 % y un
20 % de PO, se filtran a presién. Para reducir las pérdidas de P,O, en la torta de filtracién de > 10 % a <5 %,
la torta se mezcla con méas sosa caustica y se forma una solucion de fosfato trisédico e hidroxidos metalicos
precipitables. En este proceso de neutralizacion el acido fosférico se convierte en una solucién de sal de fosfa-
to y, por lo tanto, sus usos son limitados. Por ejemplo, en la UE, el acido fosférico htimedo producido con este
método se utiliza para obtener fosfatos para detergente (trifosfato de pentasodio) [15, Ullmanns, 2001].

Aspectos econémicos

Elevados costes adicionales.

Motivo principal para su aplicacion

Estandares de calidad para productos que no sean fertilizantes.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[60, German UBA, 2002], Chemische Fabrik Budenheim (CFB), el proceso ya no esta en funcionamiento.

5.4.12 Uso de separadores por arrastre

Descripcion

Para minimizar la contaminacién del efluente del lavador con P,O,, los gases de los refrigeradores instan-
taneos (flash) de vacio y los evaporadores de vacio se suelen hacer pasar primero hacia un separador que
elimina las gotitas de acido fosférico que arrastran dichos gases.

Incluso utilizando un separador, los efluentes del lavador de gas y el condensador pueden contener bajos
niveles de acido fosférico. El fosfato se puede eliminar anadiendo fosfato de amonio-magnesio (estruvita) o

aplicando un proceso de precipitacién de fosfato célcico. A pesar de que existen varias plantas de recupera-
cién de fésforo, la eliminacion del fosfato todavia no se ha llevado a cabo en plantas de acido fosférico.

Beneficios ambientales obtenidos
Incremento de la eficiencia de PO, y reduccién de las emisiones de fosfato al agua.
Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

198



Capitulo 5. Acido fosférico

Aplicabilidad

Generalmente, se puede aplicar en las plantas que disponen de refrigeracién instantanea (flash) o evapora-
ci6én de vacio.

Se puede conseguir un efecto similar utilizando bombas de anillo liquido o con un lavado y reciclando liquido
del anillo o el liquido de lavado.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica. Puede ser un requisito para la recuperacion del acido fluosilicico.
Motivo principal para su aplicacion

Prevencion de las emisiones.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000].

5.4.13 Opciones de eliminacion y valorizacion del fosfoyeso
Descripcion

Hoy en dia, todas las plantas de la UE depositan los residuos en vertederos [154, GT en LVIC-AAF], puesto
que los vertidos al mar han dejado de ser aceptables.

Muchas de las consideraciones importantes para el disefio y la construccién de zonas de vertido de yeso se
basan en la necesidad de mantener el yeso y los productos de combustion acidos en un sistema cerrado. Para
evitar la contaminacién del subsuelo y las aguas subterraneas con lixiviado y escorrentia de fosfoyeso acido
y contaminado (agua de proceso y agua pluvial), es necesario aplicar rigurosas medidas preventivas, como
colectores de filtracién, pozos de interceptacidn, barreras naturales y sistemas de revestimiento. Ademas,
para prevenir o minimizar la contaminacién de la zona y los sistemas acuaticos circundantes, es necesario
prever el posible desbordamiento de los efluentes. Los efluentes requieren un tratamiento adecuado, como
la inmovilizacién del P,O, soluble y los elementos traza mediante neutralizacién, antes de ser liberados del
sistema. Ademaés de controlar la acumulacién del yeso, la escorrentia de las pilas de yeso se debera tratar
durante muchos anos después de que la planta de produccién de acido haya cesado su actividad.

Una tercera via interesante de afrontar el problema de la eliminacién del fosfoyeso consiste en mejorar
la calidad del yeso para poder utilizarlo como recurso, como yeso natural y yeso de desulfuracién del gas
de combustion. El fosfoyeso se puede emplear en muchos ambitos distintos. La Tabla presenta una visién
general de diferentes aplicaciones del fosfoyeso. Hay que tener en cuenta que las distintas aplicaciones co-
merciales requieren distintos tipos de yeso.

No todos los esfuerzos que se han realizado hasta ahora para utilizar el yeso han llegado a buen fin, princi-
palmente, a causa de distintas consideraciones de calidad. En la mayoria de casos, los aspectos relacionados
con la radioactividad del yeso han representado un problema importante. Ademas, la acidez residual o el
contenido de P,O, del yeso también son factores relevantes. Para poder utilizar el fosfoyeso en aplicaciones
comerciales, se debe producir un yeso limpio y puro.
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Tabla 5.10: Vision general de las aplicaciones del fosfoyeso [29, RIZA, 2000]

Anbhidrita Dihidrato CaSO,-2
4 Hemihidrato CaSO, % H, O
CaSoO, H,0 S
Cemento de revestimiento Cemento (como Yeso calcmado.(estuco), placas
0 de yeso laminado, placas
Construccion para suelos (como regulador de regulador de
L .. para techos, bloques de yeso,
endurecimiento) endurecimiento)

revestimiento para suelos

Portador de
acondicionador de
terrenos y carga en
insecticidas y como
carga en la produccién
de fertilizante

Acondicionador de terrenos,
como fuente de calcio y
Agricultura portador de azufre y carga en
insecticidas y como carga en la
produccién de fertilizante

Como fuente de calcio y azufre

Carga/pigmento en

Usos . . varias aplicaciones, . .

3 : Carga/pigmento en varias Y Carga/pigmento en varias

industriales/ B0 produccién de sulfato T
aplicaciones . Y aplicaciones

otros de amonio y acido

sulftrico

Beneficios ambientales obtenidos

* La valorizacién del fosfoyeso seria la solucion deseable.

Efectos cruzados

* Vertidos al mar: el fosfoyeso suele contener una gran variedad de impurezas, algunas de las cuales se
consideran potencialmente peligrosas para el medio ambiente y la salud puablica.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

La valorizaciéon suele ser viable si existe un mercado. Actualmente, en Europa el inico fosfoyeso que se usa
a escala comercial es el que produce Prayon, S. A.(Bélgica) (80 % de la produccion total), donde el yeso se
utiliza como yeso calcinado. En Finlandia (Kemira), parte del fosfoyeso producido se utiliza en el sector del
papel. En los Paises Bajos (Kemira), la aplicacién de fosfoyeso en distintos productos de construcciéon de yeso
(yeso calcinado, bloques de construccién, placas de yeso laminado) ha obtenido unos resultados positivos en
distintos proyectos piloto.

Segun [33, VITO, 2005], el obstaculo principal para valorizar el fosfoyeso es el transporte de un producto
de bajo precio.

Aspectos econémicos
Reduccion de los costes en caso de valorizar el fosfoyeso.
Motivo principal para su aplicacion

Necesidad de eliminar o valorizar (mejor) el gran volumen del subproducto fosfoyeso como producto secun-
dario.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000, 33, VITO, 2005].
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5.4.14 Mejora de la calidad del fosfoyeso
Descripcion

Muchas de las impurezas presentes en el fosfoyeso estan presentes en las particulas de yeso mas pequenas.
Entre estas impurezas, se incluyen el mercurio, los metales pesados comunes, los radionucleido y los lan-
tanidos. Por lo tanto, si se separa la fraccién granulométrica con las particulas mas pequefas, la calidad
del yeso restante puede mejorar sustancialmente. La separacion se puede realizar haciendo pasar al yeso a
través de un hidrociclén, como se ha demostrado en un proyecto piloto que llevaron a cabo Kemira y Hydro
Agri en los Paises Bajos [29, RIZA, 2000]. En este caso, solo el 4 % de la cantidad total de yeso se separd
en particulas finas. La aplicacién de esta técnica a escala comercial no requiere el uso de hidrociclones més
grandes que los que se utilizaron en el proyecto piloto, pero si seria necesario contar con varios hidrociclones
y, por lo tanto, la reproduccién no deberia representar ninguin problema.

Una ventaja adicional de la separacion de las particulas méas pequenas de la solucién (slurry) de yeso es la
optimizacion de las caracteristicas de lavado y filtracion del yeso. Las pruebas realizadas en la planta piloto
en Kemira y Hydro Agri, en los Paises Bajos, demuestran que después del lavado y filtracién de la solucién
acuosa (slurry) obtenida tras la separaciéon granulométrica con un hidrociclon, todavia se podria eliminar
una cantidad sustancial de P,O,, a pesar de que Kemira utiliza un filtro de purificacién en el proceso habi-
tual. Por lo tanto, deberia ser técnicamente posible devolver estos valores de PO, al proceso y, de este modo,
aumentar la eficiencia general de P,O,. Después de la filtracién a vacio, se obtiene una torta de yeso con
un contenido en humedad que no alcanza el 10 %, que es el porcentaje que requiere el sector del yeso para
continuar procesandolo y obtener distintos productos.

Las particulas finas separadas en el hidrociclén se liberan en forma de fango (slurry) diluida (0,5 — 1 %
peso). Resulta dificil encontrar una aplicacién tutil para esta fraccion, debido al contenido de impurezas re-
lativamente alto de las particulas finas. Por lo tanto, en este punto se puede elegir una de las dos opciones
basicas mencionadas en los parrafos anteriores, es decir, el vertido al mar o el almacenamiento en vertede-
ros. Si se escoge esta ultima opcidn, las particulas finas se deberan recuperar del fango (slurry), por ejemplo,
con un proceso de filtracion.

Beneficios ambientales obtenidos

* Un fosfoyeso méas limpio para su reutilizacién o su eliminacién;
* Potencial para aumentar la eficiencia de P,O, del proceso de produccién.

Efectos cruzados

+ Consumo de electricidad;
+ La fraccion resultante, con un elevado porcentaje de impurezas, se debe tener en consideracion.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Sin embargo, no se ha demostrado a escala comercial.
Aspectos econémicos

Reduccion de los costes si el fosfoyeso se puede valorizar.

Motivo principal para su aplicacion

Beneficios ambientales y reduccion de los costes.
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Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000]. Kemira Agro Pernis llevé a cabo pruebas piloto antes de cerrar. El objetivo principal de
estas pruebas era conseguir un yeso que se pudiera utilizar, por ejemplo, en la construccion.

5.4.15 Proceso térmico
Descripcion
Para obtener mas informacién sobre el proceso térmico, consulte también [155, Comisién Europea, 2006].

La produccién de acido fosforico térmico se realiza en dos etapas. En primer lugar, se produce fésforo ele-
mental a partir de roca de fosfato. A continuacién, este fésforo elemental se oxida con aire para formar P O,,
que posteriormente se hidrata para obtener acido fosforico.

El fosforo elemental se obtiene de la roca de fosfato. La instalacién de ejemplo emplea una mezcla de roca
sedimentaria y roca ignea. El proceso empieza con la trituracién de la roca de fosfato que, a continuacion,
se mezcla con una solucién (slurry) formada por agua, arcilla y varias corrientes residuales que contienen
fésforo y se introduce en un granulador. Los granulos que se obtienen se sinterizan en un horno a una tem-
peratura aproximada de 800 °C. Para extraer el fésforo, los granulos sinterizados se introducen en un horno
de resistencia eléctrica a unos 1500 °C, junto con coques (para proporcionar un medio reductor) y grava
(formacién de escoria). La reacciéon global se puede resumir con la siguiente ecuacién:

2 Ca,(PO,), + 6 Si0, + 10 C — P, + 10 CO + 6 CaSiO,

Con este proceso se obtiene principalmente fésforo gas, mondxido de carbono y una escoria liquida. La fase
gaseosa atraviesa un electrofiltro, para que se elimina el polvo (polvo Cottrell). A continuacién, el fésforo
gaseoso se recupera completamente con un proceso de condensacién. La fase gaseosa restante esta formada
principalmente por monoéxido de carbono. Este gas se utiliza como gas de combustién en el mismo emplaza-
miento (por ejemplo, en los hornos de sinterizacién, sinterizado) y se vende a una central eléctrica cercana.
El gas sobrante, en caso de que exista, se quema. La escoria liquida se extrae del horno de manera disconti-
nua y produce un subproducto de escoria de fésforo (la mayor parte) y escoria de ferrofésforo (una cantidad
menor). La escoria de fosforo se contintia procesando para utilizarla como material de cimentacién de obras
de construccion de grandes dimensiones, mientras que la escoria de ferrofésforo se usa como aditivo de ace-
ro en la industria del hierro y el acero. La eficiencia de recuperacién de fosforo del proceso puede alcanzar
aproximadamente un 94 %. El f6sforo restante suele terminar en la escoria del horno (como fosfato sin reac-
cionar), y un porcentaje mas reducido queda atrapado en el ferrofésforo (como aleacién) y el polvo Cottrell.

Para producir 4cido fosférico a partir de fésforo elemental, el fésforo se debe introducir en un reactor con
aire para oxidarlo a P,O,. El calor que produce esta reaccién se utiliza para generar vapor de alta presion.
Posteriormente, el P O, entra en contacto con acido fosférico diluido, reacciona con el agua presente en el
acido y forma acido fosférico. Actualmente, para este proceso se utilizan dos configuraciones distintas. En
una de ellas, el P,O, es absorbido por el acido fosférico diluido en la misma unidad de reaccién en la cual se
produce la oxidacién del fésforo. En la otra configuracion, que se emplea con mayor frecuencia, la reacciéon
del PO, en acido fosférico tiene lugar en una torre de absorcién separada, que permite recuperar la energia
en forma de vapor de alta presiéon. La produccién de acido fosférico a partir de fosforo elemental sigue las
siguientes reacciones:

P,+50,—-2P0,
P,0,+3H,0— 2 H,PO,
Beneficios ambientales obtenidos

* Produccién de 4dcido més puro.
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Efectos cruzados

En la Tabla 5.11 se incluye un ejemplo de los niveles de emision y cogeneracion del proceso. La Tabla 5.12
muestra los niveles de consumo tipicos de la produccién de H,PO, con un proceso térmico. Las principales
fuentes de emisiones y residuos en la producciéon fésforo y acido fosférico a partir de fésforo elemental son
las siguientes:

1.

Sinterizado de los granulos de roca de fosfato y secado de los coques en el horno de sinterizacién.

El gas residual del horno de sinterizaciéon contiene una gran variedad de contaminantes, como polvo,
fluoruro, fosfato, metales pesados, radionucleidos, SO, y NO_. Los gases residuales de los hornos se de-
puran en sistemas de depuracién de dos etapas y con circuitos de agua cerrados antes de ser liberados
a la atmoésfera. Para evitar la acumulacién, los contaminantes se eliminan del flujo de agua de lavado
circulante mediante un proceso de neutralizacién y consiguiente floculacién y separacién de los sélidos.
Los sé6lidos obtenidos se devuelven al proceso a través de la estacién de fangos (slurry) o de la roca de
fosfato (después de secarlos).

Calcinacién del polvo Cottrell, quemado del gas de combustion y drenado de la escoria liquida del horno
de fosforo.

La fase gaseosa producida en el horno de fésforo contiene una cantidad considerable de polvo (llamado
polvo Cottrell), que se elimina con un electrofiltro. Dado que en el proceso se emplean circuitos cerrados
(reutilizacién de los flujos residuales), el polvo esta enriquecido con metales pesados (principalmente
zinc) y radionucleidos (como 210-Po y 210-Pb). El polvo se mezcla con agua y se recicla en la estacién
de fangos (slurry). Sin embargo, a causa del alto contenido en zinc, para evitar la acumulacion excesiva
se debe eliminar parte del polvo. Este polvo se calcina (emisién de polvo, F 'y P O, a la atmésfera) y se
almacena. En el futuro préximo, la unidad de almacenamiento quedara sustituida por una instalaciéon
de almacenamiento especial para todo tipo de residuos radioactivos.

Tras la recuperacién del fosforo, el gas restante estd compuesto principalmente por monéxido de carbo-
no. Este gas se utiliza como gas de combustién en las mismas instalaciones (por ejemplo, en los hornos
de sinterizacién) y se vende a una central eléctrica cercana. El gas sobrante, en caso de que exista, se
quema y genera emisiones de SO, y NO_a la atmésfera.

Los gases que se producen durante el drenaje de las escorias liquidas del horno de fésforo se eliminan y
se depuran con agua en un lavador Venturi antes de ser liberadas a la atmdésfera.

Los efluentes del proceso que han estado en contacto con el fésforo se envian a la unidad de aguas resi-
duales.

Después de la depuracion (sedimentacion, neutralizacion, floculacién y separacién de los sélidos forma-
dos), entre un 70 % y un 90 % del agua se recicla en el proceso. El porcentaje restante se depura con cal
para eliminar el P,O, residual y, a continuacion, se introduce en una planta de depuracién biolégica. Des-
pués de esta etapa de depuracidn, el agua se vierte al mar. Todos los sélidos se reciclan en el proceso.

Oxidacién del fésforo en la planta de produccién de dcido y eliminacién del arsénico del dcido.

Los gases residuales de las torres de acido estdn contaminados con trazas de P,O, y 4cido fosférico. Para
minimizar las emisiones, estos efluentes se enfrian y se lavan con acido y agua en circulacién y, poste-
riormente, se depuran en un lavador Venturi (4cido diluido) y un separador de particulas. La purga del
sistema de recuperacién se reutiliza en la planta de purificaciéon de acido fosférico himedo o en la uni-
dad de depuracién de fangos (slurry). Los niveles de las emisiones de la planta de produccién de acido
son bajos en comparacién con las emisiones de la unidad de sinterizacién y la unidad de fésforo.

Segun los campos de aplicacion especificos a los que se destine el producto (por ejemplo, aditivos para
alimentos y bebidas), las trazas de arsénico presentes en el dcido fosférico se deben eliminar. Para ello,
se aniade sulfuro de hidrogeno sédico (NaHS) al acido, que provoca la precipitacion del arsénico como
sulfuro de arsénico (As,S,). Después de la separacién y posterior tratamiento, se obtiene sulfuro de ar-
sénico en forma concentrada, que se almacena como residuo quimico peligroso.
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Tabla 5.11: Niveles de emisién y cogeneracion de la produccion de H,PO, térmico. [29, RIZA, 2000]

Por tonelada de P,O,

Emisién o generacion de - -
Nivel Unidad

Fosfato (P) 0,6
Fluor (F) 0,1 kg
Polvo 0,4
, Cadmio 1,0
A la atmosfera Plomo 6.0 g
Zinc 5,9
Po-210 3,5
Pb-210 0,3 MBq
Fosfato (P) 0,7 K
Fldor (F) 0,7 g
Cadmio 0,2
Al agua Mercu?io <0,01 .
Arsénico <0,07
Metales pesados 14
Po-210 0,05
Pb-210 0,06 MBq
Coproducto Gas de combustiéon® 1500 — 1600 Nm?
Escoria del horno de fosforo 3,2 t
Residuo Polvo Cottrell 3,2 o
Torta de filtracién de sulfuro de arsénico 0,1

@ En 1998 en torno a un 20 % de este gas se quemaba en antorcha

Informacion operativa

En la Tabla 5.12 se indican los niveles de consumo tipicos de la produccién de H,PO, térmico.

Tabla 5.12: Niveles de consumo tipicos de la producciéon de H,PO, térmico. [29, RIZA, 2000]

ComeEnm® dle Por tonelada de P,0,

Nivel Unidad
Roca de fosfato 3,0-3,4
Arcilla 0,2-0,3 t
Coques 0,5-0,6
Agua de proceso 40 3
Refrigeracion 120 o
Electricidad 5700 - 6000 ~ kWh
Gas natural n.d.
Vapor n.d.

n.d. = no disponible

Aplicabilidad

Actualmente, s6lo un 20 % del fésforo producido se convierte en acido fosférico. En el pasado, una propor-
cién considerable del acido fosférico térmico se destinaba a la produccién de sales de fosfato de sodio. Sin
embargo, cada vez maés, el acido fosférico se esta sustituyendo (por motivos econémicos) por acido fosférico
himedo purificado. El acido fosforico térmico se produce casi exclusivamente para aplicaciones especificas
que exigen un acido con una pureza muy elevada, como el tratamiento de superficies metélicas en la indus-
tria de la microelectronica y la acidulacién de bebidas.

Aspectos econémicos

Mayores costes de produccién por tonelada de H,PO, en comparacién con los procesos por via himeda.
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Motivo principal para su aplicacion
Requisitos de pureza del producto.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[29, RIZA, 2000], Thermphos International, Vlissingen.

5.5 MTD para el acido fosférico
Se considera MTD aplicar las MTD que se especifican en el apartado 1.5.

Se considera MTD para el almacenamiento aplicar las MTD que se especifican en [5, Comisién Europea,
2005].

En las instalaciones existentes que utilizan un proceso por via hiimeda, se considera MTD conseguir eficien-
cias de reducciéon de P,O, de entre el 94,0 y el 98,5 %, por ejemplo, aplicando una o varias de las técnicas
siguientes:

* Proceso dihidrato o proceso dihidrato mejorado (véase el apartado 5.4.1);

* Aumento del tiempo de residencia (véase el apartado 5.4.1);

* Proceso de recristalizacion (véanse los apartados 5.4.3, 5.4.4 y 5.4.5);

* Purificacién? (véase el apartado 5.4.6);

+ Filtracién de doble etapa (véanse los apartados 5.4.4 y 5.4.5);

* Reciclado del agua procedente de las pilas de fosfoyeso (véase el apartado 5.4.1);

+ Seleccién de la roca de fosfato (véanse los apartados 5.4.9 y 5.4.10).

Se considera MTD para las instalaciones nuevas alcanzar unas eficiencias de reduccién de P,O, de 98,0 % o
superior, por ejemplo, aplicando un proceso de recristalizaciéon del hemihidrato con doble filtracién (véanse
los apartados 5.4.4 y 5.4.5).

En los procesos por via himeda, es una MTD minimizar las emisiones de P,O, aplicando una o una combi-
nacién de las siguientes técnicas (véase el apartado 5.4.12):

+ Separadores por arrastre (en caso de que se utilicen refrigeradores instantaneos (flash) a vacio o evapo-
radores de vacio);

* Bombas de anillo liquido con reciclaje del liquido del anillo al proceso;

+ Lavado con reciclado del liquido de lavado.

Se considera MTD reducir las emisiones de polvo de la etapa de trituracién de la roca, por ejemplo, aplican-
do filtros de tela o filtros de ceramica y alcanzar unos niveles de emisién de polvo de 2,5 — 10 mg/Nm? (véase
el apartado 5.4.8).

Se considera MTD prevenir la dispersion del polvo de roca de fosfato utilizando cintas transportadoras cu-
biertas, instalaciones de almacenamiento interiores y limpiando/barriendo periédicamente los suelos de la
planta y el muelle (véase el apartado 5.4.8).

Se considera MTD reducir las emisiones de fluoruros utilizando lavadores que funcionen con los liquidos ade-
cuados y obtener niveles de emisién de entre 1 y 5 mg/Nm? (expresados como HF) (véase el apartado 5.4.7).

En los procesos por via himeda, es una MTD comercializar el fosfoyeso y el acido fluosilicico generados y,
de no existir tal mercado, eliminarlos. Para obtener més informacién sobre las medidas preventivas y el
reciclaje del agua de estas pilas, consulte el apartado 5.4.13).

En los procesos por via himeda se considera MTD impedir las emisiones de fluoruros al agua, por ejemplo

utilizando un sistema de condensacién indirecta o lavado con reciclado o comercializando el liquido de lava-
do (véase el apartado 5.4.7).
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Se considera MTD depurar el agua residual aplicando una combinacién de las siguientes técnicas (véase el
apartado 5.4.7).

* Neutralizacion con cal;

+ Filtracién y, eventualmente, sedimentacién;
* Reciclado de los sélidos en las pilas de fosfoyeso.
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6.1 Informacion general

En la UE, la capacidad de produccién se sittia en torno a las 300.000 toneladas de HF por afio. Cerca de un
80 % de la produccién se genera en forma anhidra y el resto, en forma acuosa. La mitad de esta produccién
se utiliza internamente, como producto intermedio en las empresas productoras, mientras que la otra mi-
tad se comercializa en el mercado libre. Las principales aplicaciones del acido fluorhidrico, ademas de su
uso como materia prima para fabricar fluorocarbonados, son los procesos de acero, cristal y alquilaciéon en
sectores industriales. El mercado se ha mantenido bastante estatico en los Gltimos afios. E1 HF también se
emplea como materia prima para producir sales inorganicas, hidroclorofluorocarbonados, perfluorocarbona-
dos y fluoropolimeros.

En el mercado se comercializan clases de HF de distintas calidades, que pueden requerir diferentes medidas
de purificaciéon segtn los requisitos finales.

Durante los ultimos 25 afos, los productores han elaborado conjuntamente directrices y recomendaciones
sobre la gestién y la produccién seguras de HF, teniendo en consideracion la naturaleza corrosiva y téxica
de esta sustancia.

Las instalaciones de la UE estan ubicadas en la Republica Checa, Reino Unido, Alemania, Francia, Italia,
Espafia y Grecia. En la Tabla 6.1 se pueden consultar las distintas plantas de produccién que existen en
Europa. La mayoria se construyeron entre 1917 y 1989, pero en todas ellas se han realizado reformas signi-
ficativas durante los Gltimos 12 afios. El tamarfio de las plantas varia entre menos de 5000 y méas de 40 000
t/a. En Europa, hay unas 400 personas empleadas directamente en la fabricacién de HF.

Tabla 6.1: Plantas de produccion de HF en Europa
[6, German UBA, 2000, 22, CEFIC, 2000, 24, Dreveton, 2000]

Empresa
Arkema, S. A., (antiguamente Atofina, S. A.), Pierre-Bénite
Lanxess, (antiguamente Bayer AG), Leverkusen
Derivados del fltor, S. A., Ontén
Fluorchemie Dohna GmbH, Dohna
Fluorchemie Stulln GmbH, Stulln
Honeywell Specialty Chemicals Seelze GmbH
INEOS fluor Limited, Runcorn
Chemical Works Lubon, S. A., Lubon
Phosphoric Fertilizers Industry, S. A., Salénica
Solvay fluor GmbH, Bad Wimpfen
Solvay fluor Italia, Porto Marghera
Spolchemie AS, Usti nad Labem

6.2 Procesos y técnicas aplicadas
6.2.1 Vision general

El fluoruro de hidrégeno y el 4dcido fluorhidrico se producen mediante un proceso de conversién de fluorita
seca con acido sulftrico concentrado a elevadas temperaturas, de acuerdo con la siguiente reaccion:

CaF, + H,S0, — 2HF + CaSO0, AH, =59 kJ/mol (1)
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A causa de las impurezas que contiene la fluorita, se producen algunas reacciones secundarias, que se produ-
cen al mismo tiempo que la reaccion principal y forman, por ejemplo, tetrafluoruro de silicio, diéxido de azufre,
sulfuro de hidrégeno, diéxido de carbono, agua y azufre elemental, siguiendo estas ecuaciones de reaccion:

Si0, + 2CaF, + 2H,S0, — SiF, + 2CaS0O, + 2H,0 )
CaCO, + H,SO, — CaSO, + CO, + H,0 3)
R,0, + 3H,SO, = R,(SO,),+ 3H,0 (R ="Fe, Al 4)
CH,(CH,) COOH + (2n + 3)H,SO, — (n + 2)CO, + (3n + 5)H,0 + (2n + 3)SO, (5)
Fe (Reactor) + 2H,SO, — FeSO, + SO, + 2H,0 (6)
MS + H, SO, - MSO, + H,S (M = Metales) (7
2H,S + SO, — 3S + 2H,0 ©)

E1 H,S que se forma con la reaccion (7) se convierte en azufre con la reaccién (8). El agua que generan estas
reacciones se elimina de los gases de reaccién por absorciéon en acido sulfurico. El 6leum se anade para pro-
porcionar el SO, que reacciona segin la ecuacién (9) y mantener a un nivel constante la concentracién de
acido sulftrico que se alimenta al reactor.

H,0 + SO, — H,S0, (€)

Asimismo, también se puede producir HF a partir de H,SiF, (véase el apartado 6.4.10).

6.2.2 Fluorita
[22, CEFIC, 2000]

La materia prima que se utiliza para la produccion de HF es la fluorita, que se extrae con un contenido mésico
de CaF, de entre un 30 % y un 60 % en el mineral crudo. Este mineral crudo se tritura y el CaF, se separa de los
demas minerales mediante un proceso de flotacién fisica en la mina. Los productos quimicos de flotacién que se
utilizan en la actualidad son, principalmente, acidos grasos vegetales saturados e insaturados. Estos productos
permanecen en la fluorita, que deberia contener, como minimo, un 97 % de CaF, para poderla utilizar como
«espato acido».

En la Tabla 6.3 se enumeran los componentes del espato acido. Este producto, que no deberia contener
ninguna fracciéon de mas de 0,2 mm de didmetro, se suministra al usuario como material a granel, con un
contenido de agua aproximado del 10 % para minimizar la generacién de polvo.

La fluorita se debe secar antes de introducirla en la planta de produccién de fluoruro de hidrégeno. Este pro-

ceso se suele realizar en secadores de gas de combustién calentados directamente a unos 120 °C. También
hay plantas que no utilizan ningtn equipo de secado, sino que adquieren el espato directamente seco.

Tabla 6.2: Componentes del espato acido [22, CEFIC, 2000]

Porcion (contenido masico en %)

Lo Valores maximos aceptables
CaF, > 97,0
Sio, <2,0
CaCO, <2,0
Oxidos residuales (Fe y Al) <20
MgCO, <1,0
BaSO, <1,0
Sulfuros como S <0,05
Fosfatos como PO, <0,2
Productos quimicos de flotacién (acidos grasos saturados <03

e insaturados)
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6.2.3 Etapa de reaccidon y opciones para aumentar la capacidad

La Figura 6.1 proporciona una visién general de la produccién de HF. Los procesos de HF que se utilizan
actualmente suelen ser de funcionamiento continuo, con hornos rotatorios de gas de combustién calentados
de forma indirecta. El SO, se suministra en forma de 6leum, que se mezcla con 4cido sulfdrico concentrado
nuevo (entre un 95 % y un 99 % de H,S0,), agua y sélidos que contienen &4cido sulftrico, que se reciclan
después de ser utilizados como medio de depuracién en el lavado de los gases de proceso y la seccién de
condensacion de la planta. A partir de este punto, la mezcla se denomina «acido sulfurico de alimentacion»
y posee una concentracién de entre un 90 % y un 95 % de H,SO,. La energia de la reaccién endotérmica se
proporciona calentando la estructura de acero del horno hasta unos 450 °C.

Toda la planta de HF se mantiene bajo succién para minimizar las emisiones de HF. Los reactores deben

estar correctamente precintados para evitar que se introduzca aire y, de este modo, minimizar el volumen
del gas residual [22, CEFIC, 2000].

Depuracion del gas de escape

l

Calderas bajas

C&Fz

Fluorita seca Egr:msl(\:/lgn Condensacion Purificacion
H.SO polvo =9 ge HF  [|(destilacion)
290, (depuracioén)

Horno rotatorio
Reaccion endotérmica Calderas altas

HF : + H,0 HF
CaSO0, acuoso anhidro
Anhidrita, solido

Figura 6.1: Vision general de la produccién de HF.
La figura se basa en [22, CEFIC, 2000] y [20, Eurofluor, 2005]

Con esta configuraciéon, para producir una tonelada de HF por dia, se deben calentar entre 5y 10 m?de la
superficie del horno. La fluorita seca no se mezcla facilmente con el acido sulfurico a causa de los productos
quimicos de flotacién que contiene. En la Tabla 6.3 se muestran las opciones que permiten alcanzar una
capacidad de produccion de HF maés elevada con un horno determinado, y en la Figura 6.2 se pueden ob-
servar las distintas opciones, incluido el suministro de energia y la recuperacién de calor. En la mayoria de
instalaciones, el consumo energético se reduce con un proceso de recuperacién de calor, precalentando el
aire que se suministra al quemador principal en un recuperador y utilizando el gas de combustién del horno
de rotaciéon como fuente de calor. La produccion de la soluciéon de HF aumenta el consumo de combustible,
debido al mayor nivel de H,O presente en el horno.
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Tabla 6.3: Opciones para alcanzar una mayor capacidad de produccion en un horno determinado

Precalentado
del H,SO,

Prereactor
(mezcladora)

Calcinacion

Mezcla de la fluorita y el acido sulfirico de alimentacion en un prereactor calentado de
forma indirecta antes de introducir la masa parcialmente reaccionada en el horno rotativo.
En el prereactor, la mezcla de reaccién en estado liquido adquiere una consistencia pastosa
y pegajosa, extremadamente corrosiva y abrasiva. Para reducir la corrosién, es necesario
poseer conocimientos especificos sobre los materiales de construccién. El uso de prereactores
puede reducir considerablemente la zona de la superficie del horno que se debe calentar,
normalmente, hasta un 30 %

Calcinacion de la fluorita seca con un proceso de calentamiento directo con gases de
combustién que contengan oxigeno a 400 — 450 °C. El espate calcinado no contiene elementos
organicos; el 95 % se queman y generan CO, y H,O, y el 5 % se emiten como productos de
craqueo, que se pueden alimentar facilmente con el acido sulfirico. Con este proceso se evita
la formacién de SO, y la superficie calentada del horno necesaria para producir una tonelada
de HF/d se reduce a 2,5 — 3 m?

Los gases de proceso se pueden liberar en la entrada del horno o en el punto donde se libera la anhidrita.
En el primer caso, la temperatura de los gases de proceso que salen del reactor se sitia en torno a los 150 °C
y, en el segundo caso, en torno a los 220 °C, donde la temperatura de la anhidrita oscila entre 200 °C y

220 °C.

H2S0,4 o
de Prereactor principal
suministro Mezcladora Horno rotatorio
Precalenta-
miento

Gas de
ventilacion

Gas de
ventilacion

Recupera- )
Aire=>{ ci6nde == Aire

Calcinacion de allar prehC:an:do
espato quemador |

Suministro de
energia
Quemador I

Gases de
Reactor proceso

a

Suminist(o de Anhidrita

- energia
ylo Quemador |

{ S

Figura 6.2: Aumento de la capacidad de produccion de un horno determinado y suministro/recupera-
cién de energia [22, CEFIC, 2000]

6.2.4 Depuracion del gas de proceso

Los gases de proceso que salen del reactor contienen, ademas de polvo y aire, H,O, SO,, CO,, gas sulftrico,

SiF, y otros, y las cantidades dependen de la calidad de la fluorita utilizada. Las funciones principales de
esta seccién de la planta de HF son:

* Eliminar el polvo de CaF, y CaSO,;
Condensar el HF;

* Eliminar las impurezas del HF crudo de puntos de ebullicién bajos y altos.
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Existen posibilidades diferentes para alcanzar estos objetivos, como se puede observar en la Figura 6.3.

H,SO.
Gas de escape

Lavador hacia la unidad

- central de
final de  fu depuracion y

H,SO, succion de gas

|
H20, (HF)

|

@] >

s z

Q Q mo
»;g EEEEEEEEE *_—na
7] s~ O

m o =]
s a

e ®

Solucién de H,SiFs
para comercializar
o eliminar

seleq selop|e)

OS?H op Jopene1]

Gases de

proceso v
del horno o
: : tagli)
EEEEN| (LR RRy 11 11] n -
n 8‘
L]
L]
v [ ]
n
Mezclador ;
H,50, —| 98H2S0 lq . Gieum :
de Almacenamiento
suministro de HF anhidro
Suministro de I
H.SO,

al reactor

Figura 6.3: Opciones de depuracion del gas de proceso [22, CEFIC, 2000]

En la mayoria de plantas, los gases de proceso se depuran primero en una columna de prepurificacién con
H,SO, concentrado para eliminar el polvo y el agua y enfriar el gas por debajo de 100 °C. La depuracién se-
cundaria y la refrigeracién se realizan con HF liquido para eliminar el polvo, el H SO, y el agua residuales,
y enfriar el gas hasta unos 20 °C. En este lavador de HF, el gas sulfarico se desublima parcialmente. Como
alternativa, también se puede evitar el uso de los dos lavadores o bien utilizar sélo el segundo lavador y en-
cauzar los gases a través de un purificador de azufre refrigerado. El lavador de HF y el purificador de azufre
se deben limpiar peridédicamente para eliminar cualquier rastro de azufre desubliminado. La frecuencia de
limpieza dependera de la calidad de la materia prima.

A continuacién, los gases purificados y refrigerados se introducen en condensadores utilizando agua fria o
salmuera como medio de refrigeracién. En este punto, la mayor parte del HF se licua. Una parte del liquido
de HF se introduce en el lavador de HF, mientras que el porcentaje restante, que representa la produccién
de HF, se conduce hasta la zona de almacenamiento o la columna de destilacién para eliminar las sustan-
cias disueltas de baja ebullicién, principalmente SO, y SiF,. Cuando estas sustancias salen de la columna
se mezclan con los gases residuales de los condensadores y atraviesan el lavador final de H,SO,, donde se
recupera la mayoria del HF. Posteriormente, los gases residuales se introducen en un absorbedor de SiF,,
que permite obtener H,SiF, en forma de solucién acuosa. En las plantas que no disponen de lavador final de
H,SO,, se produce 4cido de H,SiF, con un contenido de HF relativamente alto.

El H,SO, refrigerado procedente del lavador final de H,SO,, que contiene HF disuelto, se introduce en el
primer lavador de H,SO, (columna de prepurificacién), donde se calienta al entrar en contacto con los gases
de proceso del horno. El 4cido del lavador se mezcla en un recipiente que contiene H,SO, nuevo y 6leum, y
se genera H, SO, de alimentacién para el proceso de reaccion.

Dependiendo de la calidad del HF después de la destilacién de las sustancias de baja ebullicién y de la ca-
lidad necesaria para el uso final, puede resultar necesario aplicar un segundo proceso de destilacién para
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eliminar las sustancias de alta ebullicién, principalmente H,O y H,SO,. Puesto que el HF se debe evaporar
en su totalidad, esta destilacién requiere una cantidad de energia considerable, que se estima en 350 kg de
vapor por tonelada de HF (0,6 GJ/t de HF). La cantidad correspondiente de energia de refrigeracion necesa-
ria para condensar el HF también se debe tener en cuenta. E1 HF liquido que sale del condensador superior
es HF puro. Una parte de este HF se mezcla con agua para producir HF de distintas condensaciones: 85 %,
73 %, 60 % y 40 %. Puesto que la mezcla es muy exotérmica, es necesario disponer de los sistemas de refrige-
racién suficientes para evitar las pérdidas de HF por evaporacién. Para producir HF de calidad electrénica
de alta pureza a partir del HF de calidad técnica, es necesario disponer de instalaciones especiales y aplicar
técnicas analiticas sofisticadas.

6.2.5 Depuracion del gas de cola

La cantidad de gases de cola que se deben depurar depende de la composicién de la fluorita. El tratamiento
de absorcién con agua y/o absorcion caustica de los gases de cola produce un efluente acuoso neutralizado
que contiene sulfatos y fluoruros, por ejemplo, impurezas de silice en la fluorita, que permaneceran en la
anhidrita o se liberardn en forma de SiF, en los gases de cola. Para reducir las concentraciones de SO > y
F-, se aplican técnicas de precipitaciéon con compuestos de calcio y separacién sélido/liquido, que permiten
obtener un residuo sélido (CaSO,, CaF,)) que se puede combinar con el flujo principal de coproducto de anhi-
drita. La absorcién con agua del SiF, produce H,SiF, acuoso, que en algunos casos se puede comercializar o
utilizar como material de alimentacién para fabricar fluoruros o silicofluoruros. El H,SiF también se puede
combinar quimicamente para producir CaF, y silice.

6.2.6 Coproducto de anhidrita

El proceso genera anhidrita, CaSO,, que se puede utilizar posteriormente como producto comercial en la
industria del cemento o como aglutinante para revestimientos de suelo después de recibir un tratamiento de
distintas complejidades y efectos cruzados (después de la neutralizacién). Gracias a este aprovechamiento,
se reduce la cantidad de residuos a eliminar [6, German UBA, 2000]. Si no se puede comercializar, la anhi-
drita se debe eliminar.

6.2.7 Almacenamiento y gestion del producto

El HF anhidro es un liquido con una temperatura de ebullicién de 19,5 °C. E1 HF se puede mantener liquido
conservandolo a bajas temperaturas, preferiblemente a menos de 15 °C, refrigerandolo o instalando conden-
sadores en las tuberias de ventilacién del almacenamiento, que condensen el HF evaporado. E1 HF liquido
se suele almacenar en depdsitos de acero al carbono a presién atmosférica. Una delgada capa protectora de
FeF, se forma rapidamente y previene la corrosién. Para evitar la erosién de esta capa de FeF,, la velocidad
del liquido en las tuberias no debe superar 1 m/s.

E1 HF 4cido con una concentracién de, como minimo, un 70 % se almacena en depdsitos de acero al carbono.

El 4cido con unas concentraciones inferiores al 70 % se almacena en depésitos de acero revestido o bien en
depésitos de polietileno.

6.3 Niveles de emision y consumo actuales

6.3.1 Niveles de consumo

En la Tabla 6.4 se pueden observar los niveles de consumo registrados en la produccién de HF.
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Tabla 6.4: Niveles de consumo registrados en la produccion de HF

Consumo de

Fluorita (CaF,)
H,SO,
Productos NaOH

Materias primas

quimicos auxiliares  Ca(OH),, CaO
Vapor
Agua de proceso

Agua de
refrigeracion

Electricidad
Refrigeracion

Recursos

Combustible

Por tonelada
de HF

2100 — 2200 kg
2600 — 2700 kg

150 — 800 kg
0,5 — 25 m?

30 — 100 m?

150 — 300 kWh
2-3Gd

4-10Gd

6.3.2 Niveles de emision a la atmosfera

Observaciones

Of CaF,
De H,SO, al 100 % equivalente

Para la depuracion alcalina

Para la neutralizacion

Para la destilacion, el
calentamiento del horno, la
refrigeracién/condensaciéon  del
HF.

Segin un conjunto de datos
recogidos en 1999 en 11 empresas
en relacion con el consumo de
combustible:

7 plantas con unos niveles de
4,5y 6,5 GJ/t de HF

2 plantas con unos niveles de <
4,5 GJ/t de HF

2 plantas con unos niveles de >
7 GJ/t de HF

Referencias

[22, CEFIC,
2000]

En la Tabla 6.5 se incluyen los niveles de emisién de polvo registrados en la producciéon de HF. La Tabla
6.6. muestra los niveles de emisién de SO, y HF registrados.
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Tabla 6.5: Niveles registrados de emision de polvo en la produccion de HF

Emision de kgI{Ithe Observaciones

Emisiones medias de los gases de combustiéon de los
secadores calentados de forma directa y/o de los gases
0.05 — transportados r}euméticamente,.depurados con ciclones y
’O 1 filtros. Los maximos valores medios son de 0,50 kg/t de HF,
> dependiendo de la extension de las cintas transportadoras
y el nimero de silos de almacenamiento (concentraciones

medias anuales de 24 — 45 mg/Nm?)
CaF, 0.01— Planta sin secci'(')n de secado, fiqnde la fluorita ha recibido
(’),05 un secado previo. El valor maximo es de 0,15 kg/t de HF

(concentraciones medias anuales de 10 — 20 mg/Nm?)

Si se calcina el espato, que requiere una ventilacién
adicional, aumentan las emisiones de polvo (normalmente
0,005 kg/t de HF) y las emisiones de compuestos de carbén
organico (aproximadamente 0,1 kg/t de HF)

<0,07 Filtracién de polvo de CaF,

Referencias

[22, CEFIC,
2000]

[6, German UBA,

2000]
Polvo De un proceso de neutralizacién de la anhidrita y tratamientos
adicionales, que se deben aplicar incluso cuando el producto
se deposita en vertederos o se vierte a los rios o al agua del
CaSO 0,05~ mar. El tratamiento de eliminacién de contaminantes incluye
4 0,1 ciclones, filtros y/o lavadores htimedos.
- . . [22, CEFIC,
Maximo: 0,25 kg/t de HF, dependiendo del tipo de 2000]
tratamiento
Para reducir las emisiones de polvo generado durante
CaO ylo <0.001 el manejo del CaO y/o Ca(OH),, necesarios para la
Ca(OH), > neutralizacién de la anhidrita, se emplea un equipo de
filtraciéon
Valores medios: 25,6 mg/Nm? (2000), 13 mg/Nm? (2004). Se Solvay, Bad
alcanzaron: 3,4 — 4,2 mg/Nm?® (muestreo oficial en 2004) Wimpfen
CaF, Valores medios: 35 mg/Nm? (2001), 15 mg/Nm? (2004) Flu%};(il}ﬁerrlnle,
Valores medios: 15,9 mg/Nm?® (2000), 18,8 mg/Nm? (2003) Flug:}}:r?;me’
Tabla 6.6: Emisiones registradas de SO, y fluoruros
LOmrL e Gl Observaciones Referencias
de HF
Media anual, depuracion alcalina, concentracién < 20 mg/m?,
0,010 otros parametros de esta planta: (por tonelada de HF) NO: [6, German UBA,
0,325 kg, NO,: 0,056 kg, CO: 0,054 kg 2000]
. . . s 9
< 0,007 Medias anuales, depuracién alcalina, concentracion < 20 mg/m [28, Comentarios
2 Nuevos datos: < 0,020 kg SO,/t de HF con concentraciones < 10 sobre D2, 2004]
0,017 mg/m?
0,3-0,5 Depuracion con agua, maximo: 1 kg/t de HF [22, CEFIC,
0,001- 0,01 Depuracién alcalina, méximo: 0,065 kg/t de HF 2000]
0,002 Medias anuales, depuracién alcalina, concentracion < 5 mg/m? [GRCETRamUER:
0,005 2000]

Fluoruros 0,002
como HF
0,005 —
0,015

Nuevos datos: < 0,002 kg de HF/t de HF con unas
concentraciones < 0,6 mg/m?

Maximo: 0,1 kg/t de HF. Los niveles de emisién dependen de la
efectividad y la complejidad de la absorcién y el tratamiento de
la anhidrita
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6.3.3 Efluentes liquidos y residuos solidos

En la Tabla 6.7 se incluyen los niveles registrados de emisién de efluentes liquidos de la produccién de HF.
En la Tabla 6.8 se muestran los niveles registrados de residuos sélidos.

Tabla 6.7: Niveles registrados de emision de efluentes liquidos de la produccién HF

kg/t de

Parametro HF Observaciones Referencias
SO,* 0,7-20 13 cantidad de gases de cola que se deben tratar depende de
Fluoruro 0,07—1 la composicién de la fluorita.
El tratamiento de absorcién con agua y/o absorcion cau'stlca [22, CEFIC, 2000]
de los gases de cola produce un efluente acuoso neutralizado.
SS 0,1-1

Neutralizacién con cal, adicion de agentes de coagulacion,
sedimentacién, filtracion [6, German UBA, 2000]

Tabla 6.8: Niveles registrados de emision de residuos so6lidos de la produccion de HF

Parametro kg/t de HF Observaciones Referencias
en torno a Si no se puede comercializar como coproducto de desecho.
CaSO, 3700 El CaSO, contiene H SO, sin reaccionar
5_50 . - [22, CEFIC,
= Sélidos de la precipitacién de SO,* y F de los efluentes 2000]

del lavador. Esta cantidad se puede combinar con el flujo

CaF principal de coproducto de anhidrita

6—-"70

2

6.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD
6.4.1 Diseio de la transferencia de calor
Descripcion

Unos de los problemas principales de la transferencia de calor en la produccién de HF proviene de la limita-
cién de suministrar energia suficiente para la reaccién principal. Esta limitacién se debe a:

* Las propiedades de los productos en polvo, que adquieren un estado viscoso y adherente, y los productos
corrosivos, que limitan la seleccién de los materiales;

+ La amplia zona superficial del equipo, que comporta unas pérdidas notables de calor, junto con las limita-
ciones de temperatura de la pared a causa de la corrosién y la resistencia mecanica de la maquinaria.

La Tabla 6.9 muestra cuatro opciones para mejorar la transferencia de energia. Véase también la Figura
6.2.
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Tabla 6.9: Opciones para mejorar la transferencia energética a la reaccion principal

Proceso Descripcion

En el proceso basico, la fluorita seca y el acido sulftrico de alimentacién se
introducen directamente, con una proporcion determinada, en un horno rotatorio.
Toda la energia necesaria para la reaccién endotérmica se suministra calentando la
estructura del horno. Este calentamiento indirecto aumenta la temperatura del gas
de calentamiento generado por los niveles de produccion necesarios expresados en t
de HF/m? de la zona superficial del horno. Como consecuencia, en algunos casos, se
pueden obtener unos niveles de corrosion del horno mas elevados y unas calidades
de anhidrita y HF crudo mas bajas.

0 Proceso basico

La primera mejora de este proceso basico consiste en instalar varias camisas dobles

Camisas dobles alrededor del horno rotatorio e introducir los gases de calentamiento en el horno a
y control unas temperaturas descendientes, desde la entrada a la salida del horno. De este
1 optimizado modo, se puede ejercer un mejor control del perfil de la temperatura dentro del horno,
del perfil de ademas de optimizar el consumo energético. Esta mejora sélo resulta rentable en las
temperatura plantas nuevas, ya que la inversién que requiere modificar la camisa y las tuberias

vinculadas a ella en una unidad existente no resulta viable econémicamente.

. La segunda mejora se consigue precalentando el H SO, antes de introducirlo en
Precalentamiento a 274 . .
2 el horno. El precalentamiento del H SO, suele ser sencillo, pero si contiene HF se
del H SO , s . 20y .
27 deberan utilizar materiales de construccion especiales.

Para el precalentamiento indirecto de la fluorita en polvo es necesario disponer
de un equipo mas complejo. El porcentaje de polvo arrastrado (del precalentador
o del horno) aumenta considerablemente cuando se incrementa la temperatura
de la fluorita, debido a la mayor reactividad de los reactivos calientes, que a su
vez limita la temperatura maxima. El precalentamiento directo se puede realizar
3 Precalentamiento calcinando la fluorita calentandola directamente con gases que contengan oxigeno
de la fluorita a una temperatura aproximada de 400 °C a 450 °C. Esta opcién ofrece la ventaja de
eliminar la mayoria de productos quimicos de flotacion y, de este modo, el producto
resultante se mezcla méas facilmente con el acido sulfirico de alimentaciéon y
aumenta el indice de reaccién. Como consecuencia, la carga de trabajo del horno se
reduce considerablemente. El inconveniente es que la maquinaria necesaria para
calcinar la fluorita requiere una inversién significativa.

Otra mejora consiste en introducir las materias primas en un prereactor antes
de depositarlas en el horno. El equipo rotativo, que esta disefiado para mezclar
y calentar los reactivos para conseguir un porcentaje de conversién del CaF, de
aproximadamente un 50 %, tiene un precio elevado, ya que es un equipo complejo
y esta fabricado con aleaciones especiales resistentes a la corrosién. En este equipo
se introducen reactivos adherentes, corrosivos y calientes y, por lo tanto, esta sujeto

4 Prereactor a un elevado nivel de corrosién. La sustancial conversién de CaF, en el prereactor
produce dos consecuencias positivas importantes: reduce la carga de trabajo del
horno y elimina casi por completo el estado pastoso y adherente en el horno, lo cual
permite mejorar la transferencia de calor y evitar problemas de incrustacién. Si se
utiliza un prereactor, se pueden reducir las temperaturas del gas de calentamiento
y, con ello, los riesgos de corrosion en el horno para conseguir una reaccion mas
estable.

Beneficios ambientales obtenidos

Aumento de la eficiencia.

Efectos cruzados
La siguiente numeracién hace referencia a la Tabla 6.9.

3) El punto débil de este proceso es la emisién a la atmdsfera de entre un 2 % y un 5 % de los productos
quimicos de flotacién como carbono organico en forma de productos de craqueo.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.
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Aplicabilidad
La numeracién de la siguiente lista hace referencia a la Tabla 6.9.

1) aplicable en instalaciones nuevas y existentes;
2) aplicabilidad general;
3) aplicabilidad general;
4) aplicabilidad general.

Aspectos econémicos
La numeracién de la siguiente lista hace referencia a la Tabla 6.9.

1) costes de inversién muy elevados para las instalaciones existentes;
2) costes de inversion relativamente bajos;

3) costes de inversién elevados;

4) inversién considerable, elevados costes de mantenimiento.

Motivo principal para su aplicacion

Optimizacién del proceso e incremento de la capacidad de la planta con un horno determinado. Reduccién
de los riesgos de corrosién y mayor estabilidad de reaccion.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[22, CEFIC, 2000], Lanxess (precalentamiento de la fluorita), Arkema (mezclado para un horno), Deriva-
dos del fltior, S. A. (precalentamiento del H,SO,).

6.4.2 Recuperacion energética del calentamiento del horno

Descripcion

La temperatura del gas de salida de la estructura del horno asciende a unos 400 °C, dependiendo del indice
de produccién de HF (expresado en t de HF/m? de superficie de la estructura del horno). Existen varios siste-
mas de recuperacién de calor para eliminar el exceso de calor y reducir la temperatura del gas a 200/250°C.
El calor recuperado se utiliza para precalentar los reactivos de entrada, el aire de combustién u otros fluidos
en la unidad de produccién.

Beneficios ambientales obtenidos

Ahorros energéticos. Se estima que la energia recuperada en toda las instalacién representa aproximada-
mente un 20 % del total de energia utilizada.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacion.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general en instalaciones nuevas.

La instalacion de un sistema de recuperacién en una planta existente puede quedar restringida por limita-
ciones técnicas en algunos casos concretos. Atin cuando resulta factible instalar un sistema de recuperacion,

los costes asociados y las modificaciones pertinentes suelen ser desproporcionados en comparacién con los
ahorros reales de energia.
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Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Ahorros energéticos y reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[22, CEFIC, 2000].

6.4.3 Valorizacion de la anhidrita
Descripcion

Junto con el fluoruro de hidrégeno, se produce una cantidad sustancial de sulfato de calcio en forma de anhi-
drita (CaSO, sin cristalizacién del agua). Normalmente, este producto se utiliza como materia prima, aunque
existen multiples usos potenciales para la anhidrita sintética: yeso calcinado, aglutinante para revestimiento
de suelos, aditivos para la industria del cemento, agricultura, rellenos para plasticos, ladrillos porosos, etc. La
anhidrita es el material méas utilizado en algunas de estas aplicaciones, pero por varios motivos, como la com-
petencia de las materias primas, el miedo al cambio y la calidad, la producciéon de anhidrita siempre supera la
demanda. El método més comun para eliminar la cantidad sobrante de anhidrita es depositarla en vertederos.
Sin embargo, en tres plantas europeas, la anhidrita se dispersa en aguas superficiales o en el mar.

Beneficios ambientales obtenidos
Si se utiliza anhidrita como materia prima, disminuye la necesidad de eliminarla vertiéndola al medio.
Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Los coproductos de sulfato de calcio deben competir en mercados libres con la anhidri-
ta natural y sintética y el cemento. Por lo tanto, la recuperacién resulta méas sencilla en los paises donde la
anhidrita natural o el yeso son escasos. En algunos casos, la calidad de la anhidrita no alcanza la calidad de
otros productos. Las condiciones para la reutilizacién de la anhidrita como materia prima dependen de las
propiedades fisicas y de la estructura de las concentraciones de impurezas del producto. En muchos casos,
es necesario mejorar la calidad de la anhidrita, factor que aumenta los costes del material. La anhidrita
compite con los materiales naturales. Por ejemplo, a pesar de que la anhidrita presenta algunas ventajas
como aglutinante para revestimientos de suelos frente al cemento, que se utiliza con mayor frecuencia, las
costumbres y practicas locales dificultan la creaciéon de un mercado y, por lo tanto, el mercado se resiente.

Aspectos econémicos

Reduccidon de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[22, CEFIC, 2000].
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6.4.4 Valorizacion del acido fluosilicico
Descripcion

La absorcién de SiF, en soluciones de acido fluorhidrico produce entre un 25 % y un 35 % de solucién de
calidad técnica de acido fluosilicico. Los posibles usos de este producto son:

+ Uso directo en la fluoracién de agua potable;

* Produccién de hexafluorosilicatos de sodio, potasio, magnesio, plomo, cobre, zinc, amonio;

» Produccién de fluoruro sédico;

* Produccién de criolita (hexafluoroaluminato de sodio), hexafluoroaluminato de potasio y fluoruro de alu-
minio, para la producciéon de aluminio;

* Dependiendo de la magnitud que se pretenda alcanzar, producciéon de HF.

Beneficios ambientales obtenidos

No es necesario verter el subproducto almedio.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

Puesto que compite con los subproductos procedentes del grabado de cristal con producciéon de HF y acido

fosférico, y que la demanda es limitada, el exceso de produccién se neutraliza con cal para generar CaF,y

Si0, antes de depositarlos en vertederos.

Para obtener més informacién sobre la produccién de HF a partir de 4cido fluosilicico, consulte el apartado
6.4.10.

Aspectos econémicos

Reduccidon de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccidn de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[22, CEFIC, 2000, 24, Dreveton, 2000, 25, Davy, 2005].

6.4.5 Calcinacion del espato
Descripcion

Un 25 % del combustible total se utiliza en un quemador separado para calcinar la fluorita de alimentacion.
El espato entra en contacto a contracorriente con los gases de combustién, que se encuentran a unos 900 °C,
y se calienta hasta alcanzar aproximadamente 400 °C. Los gases salen del calcinador a una temperatura
aproximada de 110 °C. Debido al elevado aporte energético de la alimentaciéon del horno rotatorio, las di-
mensiones del horno pueden ser relativamente pequenas.
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Beneficios ambientales obtenidos
La reaccién entre los productos quimicos de flotacién y el acido sulftirico no produce SO,.
Efectos cruzados

Emisién de entre un 2 % y un 5 % de los productos quimicos de flotaciéon como carbono orgénico en forma de
productos de craqueo.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Dada la elevada reactividad del espato a altas temperaturas, los reactivos se deben enviar directamente al
horno, sin pasar por un prereactor. Por lo tanto, no se obtienen las ventajas que proporciona un prereactor;
por ejemplo, el proceso es bastante sensible a las variaciones de la proporcién de alimentacién y las concen-
traciones de 4cido, que pueden producir un nivel significativo de incrustaciones en el horno.

Aspectos econémicos

El coste de inversién de un proceso de calcinacion de espato es entre un 50 % y un 100 % mayor que el coste
de inversién de un prereactor. Esta diferencia puede quedar parcialmente compensada gracias a la reduc-
cién del consumo de combustible y los costes de mantenimiento en comparacién con los del prereactor.

Motivo principal para su aplicacion
Aumento de la capacidad de la planta con un horno existente.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[22, CEFIC, 2000].

6.4.6 Depuracion de los gases de cola: fluoruros
Descripcion

El HF gaseoso se absorbe facilmente en agua o soluciones alcalinas. La absorcién es exotérmica. Con agua
pura, se produce una solucién acida que se puede reutilizar en el mismo emplazamiento. La depuracién de
un gas de ventilacion que contenga HF se puede realizar con un absorbedor con agua a contracorriente de
un sélo paso. Normalmente, la concentracién y el flujo del gas de ventilacién son variables y, por lo tanto,
el equipo de absorcion (con frecuencia, una torre de relleno fijo) debe estar disenado para trabajar con unas
condiciones maximas de flujo de gas y una cantidad minima de flujo liquido, para garantizar que el relleno
se humedezca correctamente. Como consecuencia, se generan grandes flujos de efluente liquido sin que sea
posible valorizar el HF absorbido.

El flujo liquido también se puede aumentar recirculando una parte del liquido pulverizado, que permite
obtener una concentracién méas elevada del HF en el liquido y recuperar parte de la produccién. En este
caso, la concentracién del HF en el gas en el punto de salida del equipo es un valor distinto de cero, mien-
tras que la concentracién de HF en el gas de salida obecede al equilibrio termodinamico, que depende de la
composicién y la temperatura del liquido. Ademés de la concentracién de HF correspondiente al equilibrio
termodinamico, se pueden producir otras fuentes de emisiones acidas. Estas emisiones pueden proceder de
la canalizacién del gas en el equipo, cuando el gas no absorbido sale de la unidad de absorcién, o de gotitas
acidas liquidas presentes en el flujo de gas. Estos tltimos problemas no suelen ocurrir si se emplea una
solucién alcalina para el proceso de absorcién, aunque no es posible recuperar el gas absorbido. También
se puede emplear un separador de particulas después del lavador. Cuando las soluciones de HF se deban
recuperar y se deba garantizar una emisién de gas muy reducida, se recomienda utilizar un sistema de
absorcién en dos etapas.
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Beneficios ambientales obtenidos

Para obtener mas informacién sobre los niveles de emisién que se pueden alcanzar con distintas configura-

ciones de lavador, consulte la Tabla 6.10.

La depuracién alcalina también reduce sustancialmente la emisién de SO, [6, German UBA, 2000].

Tabla 6.10: Niveles de emision de fluoruro que se pueden alcanzar con distintas configuraciones de

lavador [22, CEFIC, 2000]

Configuracion del lavador

Una sola etapa, absorcién

de una sola etapa con gran
cantidad de pulverizadores de
agua de repuesto o agua en
varias etapas

Agua, una sola etapa, circuito
cerrado con produccion de
solucion de HF

Absorcion con agua en dos
etapas

Absorcién alcalina en fase
liquida (una sola etapa)

Combinacién de absorcién con
agua y alcalina

Absorcién alcalina sélida

Efectos cruzados

Nivel de emisiéon de fluoruro
como HF en mg/Nm?

5—-10

La concentracién de HF en el gas de
salida depende de la concentracién
de acido en el circuito y, por lo
tanto, suele ser necesario emplear
un segundo lavador para depurar el
gas residual

Bajos niveles de emision

Normalmente 1 — 5

Normalmente 1 — 5

<5mg

Coste estimado

La maquinaria necesaria es muy
simple (no requiere ni recirculacion
ni control de temperatura). Los
costes de inversion también son
moderados

El acido resultante se purga y

se puede reutilizar para otros
propositos, con concentraciones

de hasta un 20 %. Puede resultar
necesario controlar la temperatura
refrigerando la solucién recirculada

Los costes de inversién son elevados
(mas del doble que la absorcién con
agua, debido a la instrumentacién de
control necesaria)

Para pequenas corrientes de
efluente, resulta una opcién
econbémica

Consumo de energia, agua y, en el caso de la depuracién alcalina, productos quimicos.

Informacién operativa

El equipo necesario para la absorcién de HF suele estar fabricado con acero con forro interior de caucho o
PVC macizo, polipropileno o polietileno (o bien fibra de vidrio reforzada).

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. La depuracién con agua o con una solucién alcalina es una técnica consolidada y
probada.

La absorcion alcalina en fase liquida (una sola etapa) resulta suficiente para flujos de HF limitados o inter-
mitentes. Si se utiliza esta configuracién, no se puede recuperar ni el HF ni el dlcali. Ademas, las elevadas
cantidades de NaF en el agua residual pueden representar un problema. Por lo tanto, esta solucién no se
recomienda para grandes cantidades HF continuas de. En este caso, se prefiere la combinacién de absorcion
con agua y absorcién alcalina.

La absorcion alcalina sélida en un lecho fijo es una opcién econdémica para pequenas corrientes de efluente
de gases himedos que contengan HF.
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Aspectos econémicos
Véase también la Tabla 6.10.

La inversién para la absorcién en una sola etapa de un flujo de gas de 100 m?*h oscila entre 50.000 y 80.000
EUR (datos validos para plantas nuevas).

Para los tratamientos en dos etapas, el coste de inversion varia entre 150.000 y 200.000 EUR (plantas nue-
vas), o entre 2.000 y 4.000 EUR por 1000 m?/h.

Si no se dispone de solucién alcalina en el emplazamiento, el coste de inversién puede aumentar significa-
tivamente. En estos casos, puede resultar necesario instalar un dep6sito, una linea de transferencia y una
estacion de descarga. Los costes de funcionamiento surgen principalmente del consumo alcalino (si procede),
el consumo energético, la neutralizaciéon del efluente liquido y los costes de mantenimiento. El consumo al-
calino para la recuperacién de la solucién de HF es muy reducido (sin tener en cuenta la absorcién de SO,).
Cuando el HF no se puede recuperar, se consume un flujo alcalino equivalente, ya sea en la fase de absorcion
o en la fase de neutralizacién del efluente. Este paso no se produce si en otra unidad de produccién se genera
un efluente alcalino. En este caso, los dos flujos se mezclan y los efluentes se depuran en un proceso comun.
La energia consumida corresponde basicamente al bombeo de agua y la cantidad no suele ser demasiado
elevada.

Los costes de mantenimiento suelen ascender a un 5 % de los costes de inversién por afno de funcionamien-
to.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[22, CEFIC, 2000], [6, German UBA, 2000]. En estos documentos de referencia aparecen tres instalaciones
de ejemplo.

6.4.7 Depuracion de los gases de cola: fluoruros con SO, y CO,
Descripcion

La absorcién de SO, con agua es limitada y con el bajo pH resultante de la absorcién de HF, la absorcién de
SO, es casi cero. Sin embargo, la eficiencia de absorcién se puede mejorar utilizando una elevada cantidad
de agua alcalina tamponada en un proceso de un solo paso. Este procedimiento resulta especialmente ade-
cuado cuando se emplea agua marina para la depuracién. El CO, no se puede absorber si los valores de pH
son 8 o menos. En algunos casos, puede ser necesario someter el agua residual a un tratamiento oxidante
para oxidar el SO, a sulfatos (con oxigeno, peréxido de hidrégeno). Para la absorcién de HF, véase el apar-
tado 6.4.6.

Beneficios ambientales obtenidos

El SO, se convierte a sulfitos y, después de la absorcién, se oxida de manera natural a sulfatos. Con esta
conversion a sulfatos neutros se evitan los posibles problemas de niveles excesivos de COD en las aguas
superficiales procedentes de los vertidos. En la Tabla 6.11 se incluyen los niveles de emisién que se pueden

alcanzar.

La depuracién combinada con agua y solucién alcalina permite alcanzar unos niveles de SO, de < 20 mg/
Nm? [6, German UBA, 2000].

Dependiendo del método utilizado, el tipo de liquido de depuracién y si el proceso se realiza en una o dos
etapas, se pueden alcanzar unos niveles de SO, de < 40 mg/Nm? [11, Comisién Europea, 2003].

En [28, Comentarios sobre D2, 2004] se incluyen los niveles que se presentan en la Tabla 6.12, registrados
en una instalacién de referencia ubicada en Alemania.
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Tabla 6.11: Niveles de emisién de SO, que se pueden alcanzar con distintas configuraciones de lavador [22,
CEFIC, 2000]

Configuraciéon del lavador Nivel de emisién de SO, Coste estimado
Una sola etapa, absorcién de Eficiencia de eliminacién La maquinaria necesaria es muy
una sola etapa con gran cantidad del SO, de 20 — casi 100 %, simple (no requiere ni recirculaciéon ni
de pulverizadores de agua de dependiendo de la cantidad y la  control de temperatura). Los costes de
repuesto o agua en varias etapas  alcalinidad del agua empleada inversion también son moderados

El 4cido resultante se purga y se

Aty i ol G, GRet o puede reutiliza.r para otros propoésitos,

cerraao T (’)’n de E1 SO, practicamente no se con concentraciones de hasta un 20 %.

solucién de HF absorbe (pH bajo) Puede resultar necesario controlarj la
temperatura refrigerando la solucion
recirculada

Absorcién con agua en dos etapas

Absorcién alcalina en fase La concentracién de SO, suele
liquida (una sola etapa) oscilar entre 5 —100 mg/m?

Los costes de inversion son elevados
Combinacién de absorcion con 1 — 100 mg/m?, dependiendo del ~ (mas del doble que la absorcion con
agua y absorcion alcalina pH y el disefio agua, debido a la instrumentacion de

control necesaria)

Absorcién alcalina sélida

Tabla 6.12: Niveles alcanzados de emisién de HF y SO, [28, Comentarios sobre D2, 2004]

kg/t de HF mg/m?
SO, 0,02 <10
HF 0,002 <0,6

Efectos cruzados

Consumo adicional de agua y productos quimicos.
Informacion operativa

Absorcién alcalina: pH 7 — 9.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. La depuracién con agua o con una solucién alcalina es una técnica consolidada y
probada.

Aspectos econémicos

Véase el apartado 6.4.6.
Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de las emisiones.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[22, CEFIC, 2000], [6, German UBA, 2000]. En estos documentos de referencia aparecen tres instalaciones
de ejemplo.
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6.4.8 Reduccion de las emisiones de polvo procedente de las etapas de secado, transferen-
cia y almacenamiento

Descripcion

Las principales fuentes de emisién de polvo de la producciéon de HF son:

* Emisién de polvo de CaF, procedente del secado (secadores calentados directamente), la transferencia
(transporte neumatico) y el almacenamiento de la fluorita;

* Emisién de polvo de CaSO, procedente del tratamiento de la anhidrita;

* Emisién de polvo de CaO y/o Ca(OH), procedente de las etapas de transferencia y almacenamiento.

Entre las técnicas de reduccion de las emisiones de polvo se incluyen ciclones, filtros y lavadores htimedos.

Beneficios ambientales obtenidos
Reduccion de las emisiones de polvo.

Los niveles de emisién asociados a las MTD que se especifican en [11, Comisiéon Europea, 2003] se pueden
consultar en la Tabla 6.13.

Tabla 6.13: Técnicas seleccionadas de reduccion de las emisiones y niveles alcanzables de emisiéon de
polvo correspondientes [11, Comision Europea, 2003]

.. Nivel de emision Porcentaje de eliminacion
Técnica
mg/Nm? %
Filtro de tela 2—-10 99 -99,9
Ciclén seco o humedo 20 - 99
Lavador humedo 50-99

Efectos cruzados

La depuracion himeda genera una corriente de agua residual adicional.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica. Véase también [11, Comision Europea, 2003].
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de las emisiones de polvo.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[6, German UBA, 2000, 11, Comisién Europea, 2003, 22, CEFIC, 2000].
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6.4.9 Depuracion del agua residual
Descripcion

El agua residual proviene de las distintas etapas de depuracién del gas residual (depuracién por via hume-
da) y contiene componentes inorganicos. Los métodos mas habituales de depuracién del agua residual son:

* neutralizacién con cal;
+ adicién de agentes coagulantes;

* sedimentacién;
+ filtracién.

Beneficios ambientales obtenidos

Reduccion de las emisiones al agua.

Efectos cruzados

Consumo de productos quimicos auxiliares.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de las emisiones al agua.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[6, German UBA, 2000, 28, Comentarios sobre D2, 2004].

6.4.10 Proceso de acido fluosilicico
Descripcion

El fluoruro de hidrégeno se produce mediante la descomposicién de una solucién acuosa de H,SiF en un
reactor en presencia de 4cido sulftrico fuerte. Esta descomposicién produce SiF, y HF. E1 HF abandona el
reactor junto con la solucién de acido sulfarico. A continuacion, el HF se evapora y se purifica para obtener
la calidad de producto deseada. El gas de SiF, que sale del reactor es absorbido en la solucién de H,SiF, de
alimentacién y se obtiene H SiF  adicional y silice. Para obtener una visién general del proceso, consulte la
Figura 6.4.
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Agua de proceso
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Figura 6.4: Visiéon general de un proceso de acido fluosilicico [25, Davy, 2005]

Beneficios ambientales obtenidos

* Reciclaje de gran cantidad de subproducto de H,SiF, eliminando el consumo de recursos naturales;
+ Si se lleva a cabo en un emplazamiento integrado con un proceso de produccién de acido fosférico, el

H,SO, diluido se puede reciclar.

Efectos cruzados

El consumo de energia directa es entre 5 y 6 veces superior que en el proceso de fluorita.

Informacion operativa

Especificaciones de los productos introducidos en el proceso:

* 4cido fluosilicico, F como H,SiF,

+ acido sulfurico

18 — 25 % peso

96 — 98 %.

Especificaciones de los productos obtenidos:

+ H,SiF,
+ Acido sulftrico
+ silice

99,98 %
70 —-75 %
1,35 - 1,8 t/t de HF
(reciclado en la planta de 4cido fosf6rico).
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Consumos por tonelada de HF anhidro:

+ H,SiF, 1,5 t;

+ acido sulfurico 28 — 30 t (reciclado en la planta de acido fosférico);
+ vapor de alta presién 5,5t;

+ vapor de baja presion 0,43 t;

+ agua de proceso 4,5 t;

+ electricidad 220 kWh.

Aplicabilidad

Solo se puede aplicar en emplazamientos de produccién integrados con una planta de produccién de acido
fosférico.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[24, Dreveton, 2000, 25, Davy, 2005], Chemical Works Lubon, S. A., Oswal (en proyecto).

6.5 MTD para el acido fluorhidrico

Se considera MTD aplicar las MTD que se especifican en el apartado 1.5.

Se considera MTD para el almacenamiento aplicar las MTD que se especifican en [5, Comisién Europea,
2005].

Se considera MTD para el proceso de fluorita aplicar una combinacion de las siguientes técnicas y alcanzar
unos niveles de consumo de combustible similares a los que se especifican en la Tabla 6.14:

* Precalentamiento de la alimentaciéon de H,SO, (véase la Figura 6.2 y el apartado 6.4.1);

* Optimizacién del disefio del horno y del control de las temperaturas en el horno rotatorio (véase el apar-
tado 6.4.1);

+ Utilizacién de un prereactor (véase la Figura 6.2 y el apartado 6.4.1);

* Recuperacion de energia a partir del calor del horno (véase el apartado 6.4.2);

+ Calcinacién del espato (véase la la Figura 6.2 y el apartado 6.4.1y 6.4.5).

Tabla 6.14: Niveles alcanzables de consumo asociados con las MTD para la produccion de HF

GdJ/t de HF Observaciones
4-6,8 Instalaciones existentes
Combustlble para el 4-5 Instalaciones nuevas, produccion de HF anhidro
calentamiento del
horno 456 Instalaciones nuevas, produccion de HF anhidro

y soluciones de HF

Se considera MTD para la depuracién de los gases de cola procedentes del proceso de fluorita aplicar, por
ejemplo, un lavado con agua o soluciones alcalinas y obtener los niveles de emisién indicados en la Tabla
6.15 (véanse los apartados 6.4.6 y 6.4.7).
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Tabla 6.15: Niveles alcanzables de emision asociados a las MTD para la produccion de HF

kg/t de HF mg/Nm? Observaciones
802 0,001 — 0,01
Fluoruros como HF 0,6 -5

Medias anuales

Se considera MTD reducir las emisiones de polvo procedentes del secado, la transferencia y el almace-
namiento de la fluorita y alcanzar unos niveles de emisién de polvo de 3 — 19 mg/Nm? (véase el apartado
6.4.8).

Opinion divergente: una parte del sector afirma que los niveles de emision de polvo no son factibles,
ya que cambiar las mangas de los filtros de tela mas de una vez al afio no es una soluciéon econémica-
mente viable.

Se considera MTD depurar las aguas residuales procedentes de la depuraciéon hiumeda aplicando una com-
binacién de las siguientes técnicas (véase el apartado 6.4.9):

* Neutralizacién con cal;
+ Adicién de agentes de coagulacidn;

+ Filtracién y, eventualmente, sedimentacién.

Se considera MTD para el proceso de fluorita comercializar la anhidrita y el acido fluosilicico generados y,
s no existiera mercado, eliminarlos, por ejemplo, depositandolos en vertederos.
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7.1 Informacion general
[154, GT en LVIC-AAF, 2006]

Para definir los fertilizantes compuestos, hay que tener en cuenta un gran ntmero de proporciones de
N/P/K, asi como los numerosos procesos necesarios para su produccién. Los tipos de producto existentes son:
PK, NP (por ejemplo, DAP), NK y NPK. Estos productos pueden contener:

+ Nitrégeno, expresado como porcentaje de N, en forma ureica, amoniacal, y/o de nitrato;

+  Fésforo, normalmente expresado como porcentaje de P,O,, en forma soluble en agua y/o citrato de amo-
niaco neutro y/o acidos minerales;

*  Potasio, normalmente expresado como porcentaje de K O, en formas solubles en agua;

*  Nutrientes secundarios, como calcio (Ca0), magnesio (MgO), sodio (Na,O) y/o azufre (SO,);

*  Microelementos (zinc, cobre, boro, etc.);

*  Otros elementos.

Por ejemplo, el NPK(Mg-S) con boro -6-12(3-20) 0,1B indica que esta clase concreta contiene un 20 % de ni-
trégeno (N), un 6 % de fésforo (P,0,), un 12 % de potasio (K,0), un 3 % de magnesio (MgO), un 20 % de azufre
(SO,) y un 0,1 % de boro (B). El contenido tipico de nutrientes (N + P,O, + K O) oscilara entre un 30 % y un
60 %. En la Tabla 7.1 se muestran los niveles de consumo de los fertilizantes compuestos més habituales.

Para satisfacer la demanda de fertilizantes NPK en varias composiciones, se pueden utilizar basicamente
dos tipos de instalaciones: plantas de produccién por via de mezcla acida y plantas de produccién por via de
nitrofosfato. A pesar de que el método de nitrofosfato requiere una inversién mas elevada y la integracién
con otros procesos de produccién de fertilizante, también ofrece la opcién de aumentar el componente de P
en el producto sin utilizar 4cido fosférico. En Europa, hay cinco plantas que emplean este proceso (BASF,
Amberes, AMI, Linz, Lovochemie, Lovosice, YARA, Porsgrunn, YARA, Glomfjord).

El tamano de la planta oscila entre algunos centenares hasta mas de 3000 toneladas por dia. Una planta de
tamanio tipico produce unas 50 toneladas por hora (1200 toneladas por dia o 350 000 toneladas al afio).

Tabla 7.1: Consumo de los tipos de fertilizante compuesto mas utilizados en Europa occidental
[9, Austrian UBA, 2002]

Expresado en 1000 t de nutriente

N P,0, K,0
NPK 2171 1739 2253
NP 461 807 0
PK 0 498 525
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Tabla 7.2: Vision general de las principales plantas de producciéon de NPK en la UE-25 con una capacidad
superior a las 150 000 toneladas anuales en febrero de 2006

Pais Empresa Ubicacion kt de producto
Austria Lol : L?nz =0
Donauchemie Pischelsdorf 150
Boltice BASF Amber.es 1200
Rosier Moustier 300
Rep. Checa Lovochemie Lovosice 160
Siilinjarvi 500
Finlandia Kemira GrowHow . . 525
Uusikaupunki 495
Roullier Group CFPR St Malo 250
CFPR Tonnay-Charente 200
Grande Paroisse Grand-Quevilly/Rouen ;188
Francia CEDEST Mont Notre Dame 150
Yara Francia Montoir 500
Pec-Rhin Ottmarsheim 200
S.Engrais Chim.Orga. Seco Ribecourt 300
Roullier Group Sete 200
Alemania Compo Krefeld 250
Grecia PFI Kavala 270
Hungria Kemira GrowHow Kft Veszprem 200
Italia Yara .Italia R.évena 480
Roullier Group Ripalta 200
Kemira GrowHow/Lifosa Kedainiai 240
Lituania Eurochem/Lifosa Kedainiai 800
Arvi & CO JSC Marijampole 160
Amfert Amsterdam 200
B DSM Agro IJmuiden 230
Zuid Chemie Sas van Gent 260
200
Fabryka Nawozow Fosforow  Gdansk 150
Polonia Zaklady Police Police o80
550
, . 250
Portugal Adubos Setubal/Lisboa 200
Eslovaquia Duslo Sala Nad Vahom 290
o Avilés 200
Fertiberia Huelva 200
Espaiia Roullier Group Lodosa 270
Sader Luchana 150
Mirat, S. A. Salamanca 150
Agrimartin Teruel 200
Suecia Yara Suecia Koeping 330
Reino Unido Kemira Grow How Ince 630

7.2 Procesos y técnicas aplicados

7.2.1 Vision general

La Figura 7.1 proporciona una visién general de la produccién de fertilizantes NPK. Basicamente, los ferti-

lizantes compuestos se pueden producir de cuatro maneras distintas:

+  Produccién por via de mezcla 4cida, sin digestién de la roca de fosfato;
Produccién por via de mezcla acida, con digestion de la roca de fosfato;
+  Produccién por la via de los nitrofosfatos (proceso ODDA);
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*  Mezcla o compactacién mecédnica de componentes con un solo nutriente o multinutrientes (no se incluye
en la figura).

Via de nitrofosfato

Via de acido mezclado (proceso ODDA)

H2SO3/HzPO4
NH; NH; y/o HNOg3

H2S04, H3PO4, HNO3 Roca fosforica

! !

Neutralizacién

HNO3

directa

Preneutralizacion

Digestion de
roca fosforica

Digestion de
roca fosforica

(reactor tubular) (deposito)
Eliminacion de ‘ Eliminacién de ‘
arena arena
Solucién
acuosa de ————
4cido Cristalizacion y
mezclado filtrado de
Ca(NOs).
Acido NP <J
Distintas
i:?\m;:lades de: Ca(NOs),4 H,0
¢ Urea/(NH4)2SO4 NH3/CO,
* Solucién de AN Neutralizacion,
* N,SO, evaporacion,
* NsPO, ajuste de Conversion
* NNO; composicion
* SSP/TSP
* MAP/DAP l NHLNO
* N,OA/ Aa G
. Sgle:?j’;ol; Formacién y /CaCO;
« Otros nutrientes acondicionamiento
« Rellenos de particulas
I v

Hacia la produccién de
NPK, AN, CAN o CN

Fertilizante NPK

Figura 7.1: Vision general de la produccién de fertilizantes NPK a partir de roca de fosfato o
SSP/TSP [154, GT en LVIC-AAF, 2006]

7.2.2 Digestion de la roca de fosfato

La digestion de la roca de fosfato se lleva a cabo con acido nitrico (via de nitrofosfato) o con una combinacién
de acido nitrico, sulftrico y/o fosférico (via de mezcla acida).

Para obtener mas informacién sobre la digestion de la roca de fosfato, consulte:

*  Produccién de acido fosférico, apartado 5.2.2. «Proceso por via humeda»;
*  Apartado 7.2.2.1. «Via de nitrofosfato»;
*  Producciéon de SSP/TSP, apartado 10.2 «Procesos y técnicas aplicados».

A causa de los materiales de inicio necesarios y los coproductos que se forman con esta técnica, la via de
nitrofosfato (también llamada proceso «ODDA») se suele integrar en procesos de produccién de amoniaco,
NO, y CAN. Adema4s, el amoniaco liquido se puede utilizar econdmicamente para enfriar la seccién de acido
nitrofosférico (cristalizacién del CNTH).
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7.2.2.1 Via de nitrofosfato

Para obtener una visién general de la via de nitrofosfato, consulte la Figura 7.2. El proceso de nitrofosfato
para generar clases de NPK se caracteriza por el uso de 4cido nitrico en la digestién de la roca de fosfato y
la posterior refrigeracién de la soluciéon de digestién, que permite separar la mayor parte de iones de calcio
de la solucién en forma de cristales de nitrato calcico. La diferencia principal respecto a los procesos a base
de 4cido sulftirico es que este proceso no genera yeso. Después de la filtracién de los cristales de nitrato
calcico, la solucién de NP resultante se utiliza para los procesos de neutralizacion y particulacién, igual que
en otros procesos de NPK. La temperatura final de refrigeracién influye en la variedad de formulaciones
de NPK que se pueden obtener con este proceso. El subproducto de nitrato calcico se convierte en nitrato
de amonio y carbonato célcico para producir CAN o, después de una etapa de purificacién, se comercializa
como fertilizante CN. A causa de los materiales de inicio necesarios, la via de nitrofosfato se suele integrar
en procesos de produccién de amoniaco, acido nitrico y CAN.

Roca fosforica

T=60-70°C
q
[
6al\f>0de ====p| Reaccion
3 q
Filtracion
(elementos —————————p Materia insoluble
insolubles)
T=0-20°C
) L. Hzo Yy HN03
Refrigeracion y
P cristalizacion
de Ca(NO;),
Solucién
Filtrado > acuosade
Ca(NO3)2-4H20
Acido devuelto 1
H3POy4

hacia la produccion
de fertilizante NPK

Figura 7.2: Vision general del proceso de dacido nitrofosférico. Basado en [29, RIZA, 2000].

7.2.3 Neutralizacion directa (reactor tubular)

En los reactores tubulares se neutralizan distintas cantidades de H,PO,, H,SO, y HNO, con NH, liquido
o gaseoso. El reactor tubular suele estar instalado en el tambor de granulacién, aunque también se puede
utilizar otro en el secador.

Con esta técnica se puede producir una gran variedad de tipos de producto, incluidos fosfatos de amonio
(DAP/MAP). El calor de la reaccién se utiliza para evaporar el agua que contiene el acido fosférico, de mane-
ra que el proceso puede funcionar con porcentajes reducidos de reciclaje y, de este modo, consumir un bajo
nivel de recursos.
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7.2.4 Preneutralizacion

El proceso convencional con solucién acuosa (slurry) se lleva a cabo en una serie de depdsitos/reactores con
la ayuda de un preneutralizador. Con esta técnica, se pueden neutralizar distintas cantidades de H.PO,,
H,SO, y HNO, con NH, y la solucién (slurry) resultante se puede evaporar parcialmente hasta alcanzar el
contemdo en agua necesarlo para la posterior formacién de particulas. Este proceso permite obtener NPK
y fosfatos de amonio (DAP/MAP) con una elevada calidad en el producto final, pero también produce una
solucién acuosa (slurry) con un alto contenido en agua y, por lo tanto, el porcentaje de reciclaje es elevado
y el consumo energético aumenta.

7.2.5 Granulacion con tambor con amoniacion

En este proceso se utilizan principalmente materias primas sélidas. Parte del NH, reacciona con el H,SO,/
H,PO,/HNO, en el lecho de materia prima sélida y material reciclado del tambor de granulacién. Este pro-
ceso es muy flexible y permite producir un amplio abanico de clases de producto, incluidos productos con un

bajo contenido de nitrégeno.

7.2.6 Formacion y acondicionamiento de particulas
Las opciones para la formacién de particulas son:

+ esferonizador, véase el apartado 7.4.2;

* tambor de granulacién, véase el apartado 7.4.3;

* torre de perlado (prilling), véase el apartado 7.4.4;

+ granulacién con mezclador de paletas (también llamado agitador diluidor);
* granulacién en cubetas (para la producciéon de CN, véase el apartado 7.4.8);
* compactacion.

Las temperaturas necesarias para la formacién de las particulas y el secado con el esferonizador o tambor
de granulacién depende de la composicion del NPK producto. Por ejemplo, con un NPK 15-15-15, se suele
aplicar una temperatura de entrada al secador de 320 °C, mientras que para un NPK 20-8-8, la tempera-
tura no debe superar los 200 °C. Estas temperaturas también dependen del tipo de producto (por ejemplo,
los productos con un elevado contenido de AN tienden a fundirse si se les somete a altas temperaturas).
Ademas, puede ser necesario que las temperaturas del aire sean mas bajas, a pesar de que el aporte total
de calor sea similar, y, por lo tanto, los porcentajes de produccion diarios pueden variar considerablemente
en la misma planta.

Después de la formacion de las particulas, el producto se seca y se tamiza. Las particulas demasiado finas y
el material triturado demasiado grueso se vuelven a introducir en el proceso. El producto comercial se enfria
y se recubre antes de almacenarlo para minimizar la aglomeracion del material. Véase también:

*  Para la refrigeracién del producto, véase el apartado 7.4.5;
+  Para el reciclaje de aire caliente, véanse los apartados 7.4.6 y 7.4.2;
* Relativo al reciclaje de la granulacién, véase el apartado 7.4.7.

7.2.7 Conversion del Ca(NO,), "4 H,0 en AN y cal

La produccién de fertilizantes NPK mediante la digestién de roca de fosfato con HNO, en el proceso ODDA
genera nitrato calcico tetrahidrato (CNTH, Ca(NO,), - 4 H,0) comosubproducto. Con la conversién del CNTH
con NH, y CO, se obtiene nitrato de amonio y cal, que se pueden utilizar para producir CAN (véase también
el apartado 9.2.1).

Para la conversién, el NH, y el CO, se disuelven en una solucién de NH ,NO,, que circula en una columna de

carbonizacién y forma carbonato de amonio, de acuerdo con la siguiente reaccion:
2NH, + CO, + H,0 » (NH),CO,
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La reaccidén es exotérmica y el calor que genera se elimina con un sistema de refrigeraciéon. Ademas, el
CNTH se disuelve en una solucién de NH ,NO, y ambas soluciones reaccionan de la siguiente manera:
Ca(NO,), + (NH,),CO, » 2 NH NO, + CaCO,

Una vez terminado el proceso, el exceso de (NH,),CO, se neutraliza con HNO,, y la solucién, con un porcen-
taje de NH,NO, (AN) aproximado de 65 %, se separa (filtro banda) de la CaCO, (cal) y se concentra en un
evaporador de dos etapas (por ejemplo, tipo capa/pelicula descendente) utilizando vapor.

Asimismo, el CNTH también se puede convertir en fertilizante de nitrato calcico comercial.

7.2.8 Produccion de fosfatos de amonio

Los fosfatos de amonio —DAP, MAP- son un caso especial dentro de la via de mezcla acida (los fosfatos de
amonio no se pueden producir por la via de nitrofosfato), y se suelen fabricar en una unidad especifica de
grandes dimensiones. En primer lugar, grandes cantidades de 4cido fosférico diluido se neutralizan con
amoniaco en un preneutralizador, un reactor tubular, o una combinacién de ambos. La solucién acuosa (slu-
rry) resultante se granula, se seca y se acondiciona en un circuito de granulacién convencional. El gas de
escape se depura con una combinacion de ciclones de alto rendimiento y un sistema de depuracién humeda
intensiva con licores de acido fosférico y agua acida.

7.2.9 Fuentes de las emisiones a la atmodsfera y depuracion del gas de escape
Los gases de escape proceden de distintas fuentes. Los principales contaminantes son:

NO_ (principalmente NO y NO,) con algo de acido nitrico. La principal fuente de NO_ es la disolucién de
la roca de fosfato en 4cido nitrico. La cantidad de NO_ que se genera durante la formacién de particulas de-
pende del tipo de producto (temperatura de reaccién, porcentaje de secado, etc.) y del proceso de produccién
(cantidad de HNO, utilizado). La naturaleza de la roca, por ejemplo, la materia orgdnica y el contenido de
hierro, y la temperatura de reacciéon también influyen en la cantidad de NO,_ emitidos.

NH, procedente del proceso de neutralizacién (reactor tubular, depésito de preneutralizacién, amoniacién
en el tambor de granulacién o depdsitos de amoniacién). La cantidad generada depende basicamente del tipo
de producto (cantidad de amoniaco que debe reaccionar, pH, temperatura y viscosidad de la solucién acuo-
sa (slurry), porcentaje de secado) y del proceso de produccion (cantidad de amoniaco que debe reaccionar,
disponibilidad de los licores de lavado acido, etc.). Parte del amoniaco se evapora en el esferonizador (si se
utiliza) o en el tambor de secado, a causa de las temperaturas que se aplican en estos procesos.

En la via de nitrofosfato, las emisiones de amoniaco proceden de la seccién de conversiéon del CNTH y la
seccién de evaporacion del AN.

Compuestos de flior procedentes de la roca de fosfato. En la practica, la mayor parte de los compuestos
de flior estan presentes en el proceso y terminan en el fertilizante, mientras que el porcentaje restante se
libera en la fase gaseosa.

Las principales fuentes de polvo de fertilizante son los tambores de secado y granulacién, el esferonizador
y/o las torres de perlado (prilling), aunque también se genera polvo en el tambor de refrigeracion, los tami-
ces, las trituradoras y las cintas transportadoras.

Para seleccionar el mejor sistema de depuracion del gas de escape, hay que tener en cuenta las fuentes de
las emisiones, la concentracién de entrada de los contaminantes y la disponibilidad de licores de lavado 6p-
timos, asi como el proceso de produccién que se emplee y el tipo de producto que se desee obtener.

La depuracion del gas de escape debe incluir:

+  Depuracién humeda de los gases de escape de la digestién de la roca de fosfato, véase el apartado 7.4.9;

+  Condensacion de los vapores de neutralizacién/evaporacién;

+  Depuracién combinada de los gases de escape de la neutralizacién/evaporacién y la formacién y acondi-
cionamiento de las particulas, véase el apartado 7.4.10;

+  Ciclones y filtros de tela para eliminar el polvo en seco.
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Tabla 7.4: Niveles de consumo de agua de la produccion de fertilizantes NPK
[9, Austrian UBA, 2002]

m?’/t de producto Observaciones

Agua de refrigeracion 17 Via de nitrofosfato AMI, Linz
Granulaciéon y 14 NPK Reactor tubular, via de
depuracion del gas mezcla acida a partir de  Donauchemie
de escape 0.9 PK SSP/TSP
Tabla 7.5: Emisiones a la atmésfera de la produccion de fertilizantes NPK
Nivel de emision
Observaciones Referencias

mg/

Nm? PPM kg/h
0,8 -
100 e
<
100 L
425 8,1
ON
S 50 4,5
g 206 5,15
8
o 245 6,12
Z
22 5,6
500 250
500
16 1,4
6 0,05
21—
34
0-— 0—
10 3,4
NH,
4,6 0,74
7,4 1,9
60 100
60

8.000 — 12.000 m?/h, gases de escape del proceso himedo (diges-
tién de la roca de fosfato), lavadores humedos

19.000 m?h, gas de escape de la digestién de roca de fosfato Kola,
lavador humedo

19.000 m?h, gas de escape de la digestion de roca de fosfato Flo-
rida, lavador hiimedo

90.000 m?h, gases de escape del proceso en seco, sélo ciclones

25.000 m?®h, niveles de 2001, digestion de roca de fosfato, lavado
en varias etapas (véase el apartado 7.4.9)

25.000 m?h, niveles de 2000, digestion de roca de fosfato, lavado
en varias etapas (véase el apartado 7.4.9)

250.000 m?*h, depuracién combinada de los gases de escape de la
neutralizacién/evaporacién y la granulacién (véase el apartado
7.4.10)

Via demezcla acida, niveles indicativos

Via de nitrofosfato

90.000 m?*h, gases de escape del proceso en seco, sélo ciclones

8.000 — 12.000 m?/h, gases de escape del proceso himedo (diges-
tién de la roca de fosfato), lavadores himedos

Via de mezcla acida reactor tubular, depuracién de tres etapas

340.000 m?h, gases de escape de la neutralizacion, granulacion,
secado, ciclones y lavador

160.000 m?h, gas de escape de la granulacion/ reactor tubular,
secado, refrigeraciéon y tamizado, ciclones y depuraciéon de tres
etapas

250.000 m?h, depuraciéon combinada de los gases de escape de la
neutralizacién/evaporacién y la granulaciéon (véase el apartado
7.4.10)

Via de mezcla acida, niveles indicativos

Via de nitrofosfato, incluidas las unidades de conversién
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Compo, Krefeld

BASF, Lud-
wigshafen

BASF, Lud-
wigshafen

Compo, Krefeld
AMI, Linz

AMI, Linz

AMI, Linz

[77, EFMA,
2000
[77, EFMA,
2000]

Compo, Krefeld

Compo, Krefeld

CFL, India
[79, Carillo,
2002]

BASF, Lud-

wigshafen

Donauchemie

AMI, Linz
[77, EFMA,
2000]

[76, EFMA,
2000]
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Fluoruro como HF

Polvo

HCI

Nivel de emision

/
;ﬁis ppm kg/h

6

1-3

1—
2,7

3,2

1,65
0,34

0,30

40 —
75

16,8

10=
35

26,6

70

20
50
23

3.7
15

<30

<30

19,1

1,4 —
2,0

30 —
40

0,05

0,07
0,02

0,66
0,34
0,92
0,51
0,4
0,008

0,008

3,6 —
6,8

3,4
11.9

6,7

11,2

2,5

7,4

3,7

Observaciones

8.000 — 12.000 m?h, gases de escape de la parte hiumeda del pro-
ceso (digestion de la roca de fosfato), lavadores hiumedos

19.000 m?h, gases de escape de la digestién de roca de fosfato de
Florida, lavador himedo

340.000 m?*h, gases de escape de la neutralizacion, la granula-
cién, el secado, el acondicionamiento, los ciclones y el lavador

160.000 m?h, gases de escape de la granulacién/ reactor tubular,
el secado, la refrigeracién y el tamizado, los ciclones y la depura-
cién en tres etapas

250.000 m?/h, depuraciéon combinada del gas de escape de la neu-
tralizacién/evaporaciéon y granulaciéon (véase el apartado 7.4.10)

25.000 m?®h, niveles de 2001, digestion de la roca de fosfato, lava-
do en varias etapas (véase el apartado 7.4.9)

25.000 m?h, niveles de 2000, digestion de la roca de fosfato, lava-
do en varias etapas (véase el apartado 7.4.9)

Via de mezcla acida reactor tubular, depuracién en tres etapas

Via demezcla acida, niveles indicativos

Via de nitrofosfato y unidades de conversién

90.000 m?%h, gases de escape de la parte seca del proceso, sdlo
ciclones

Tambor de granulacién, tambor de secado, ciclones y lavador

340.000 m?*h, gases de escape de la neutralizacion, la granula-
cién, el secado el acondicionamiento, los ciclones y el lavador

250.000 m?h, depuraciéon combinada del gas de escape de la
neutralizacién/evaporacion y la granulacion (véase el apartado
7.4.10)

160.000 m?%h, gas de escape de la granulacion/ reactor tubular,
el secado, la refrigeracién y el tamizado, los ciclones y la depura-
cién en tres etapas

Via demezcla acida, reactor tubular, depuracion en tres etapas

500.000 m?h, via de nitrofosfato, emisiéon de la torre de perlado
(prilling), sin reduccién de las emisiones

370000 m?h, produccién de CN, emisiones de la torre de perlado
(prilling), sin reduccién de las emisiones

Polvo humedo expresado como materia seca, via de mezcla acida
160.000 m®h, gas de escape de la granulacién/ reactor tubular,

el secado, la refrigeracion y el tamizado, los ciclones y la depura-
cién en tres etapas

Gas de escape del tambor de secado, los ciclones y el lavador
Gas de escape del tambor de granulacién y secado

Eliminacién del polvo del suelo de la planta, el transporte, los
tamices y dos filtros textiles

Gas de escape del granulador con tambor, los ciclones y dos la-
vadores

Produccién de PK, lavador
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7.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD

7.4.1 Minimizacion de la formacion de NO_

Descripcion

Las cargas de NO_en los gases de escape procedentes de la digestién de roca de fosfato se pueden minimizar
seleccionando las condiciones de operacién més adecuadas, por ejemplo, controlando la temperatura y apli-
cando una proporcién correcta de roca de fosfato/acido. Si la temperatura de la digestion es demasiado alta,
se puede formar una cantidad excesiva de NO,. Por otro lado, la formacién de NO_también se puede reducir
utilizando roca de fosfato con un bajo contenido en compuestos organicos y sales ferrosas.

Beneficios ambientales obtenidos

Minimizacién de la formacién de NO_. En [78, German UBA, 2001], se incluye un ejemplo con los siguientes
valores:

Emisién de NO_ utilizando roca de Florida (IMC): en torno a 425 mg/m?®
Emisién de NO_ utilizando roca rusa (Kola): <100 mg/m?.

Efectos cruzados

No se consideran probables.
Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Sin embargo, puede quedar limitada por la disponibilidad de clases de roca de fosfato
de calidad. La importancia de la roca de Florida es minima en el mercado europeo.

[52, infoMil, 2001]: el contenido organico de la roca de fosfato también puede ocasionar malos olores.
Véanse también los apartado 5.4.9 y 5.4.10 sobre la seleccién de la roca de fosfato.

Aspectos econémicos

Es previsible que los precios de la roca con un nivel de impurezas reducido aumenten.

Motivo principal para su aplicacion

No se ha obtenido informacién especifica.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002, 78, German UBA, 2001].

7.4.2 Formacion de particulas (1): esferonizador
Descripcion
La granulacién de las soluciones acuosas (slurry) producidas por la digestién de la roca de fosfato se suele

realizar en esferonizadores. El proceso de esferonizacién combina la granulacién y el secado en una sola eta-
pa y consiste en un tambor rotatorio inclinado dividido en una zona de granulacién y una zona de secado.
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Las particulas de material demasiado finas y las particulas demasiado gruesas y trituradas se reciclan en la
zona de granulacion (circuito de granulacién). Estas particulas recicladas forman un lecho mévil en el tambor
sobre el cual se pulveriza una solucién acuosa (slurry) con entre un 10 % y un 20 % de agua. El aire, que se
precalienta con quemadores de gas a una temperatura de 400 °C y fluye en una corriente paralela a través del
esferonizador, evapora el agua y acumula los granulos secos con un contenido en agua de menos de 1,5 %.

Una parte del aire de granulacién se puede extraer del gas de escape caliente en la siguiente etapa de re-

frigeracion («Reciclaje del aire caliente», véase el apartado 7.4.6) y de los procesos de eliminaciéon de polvo
(caudales de las cintas transportadoras y los elevadores).

Beneficios ambientales obtenidos

En la Tabla 7.7 se pueden consultar las propiedades del gas crudo del esferonizador.

Tabla 7.7: Propiedades del gas crudo que sale del esferonizador [9, Austrian UBA, 2002]

Gas crudo
mg/Nm?® kg/h Nm?h
Polvo 150 37

En la produccién de por la via de nitrofosfato, el gas crudo se
En torno a p
NH, 150 37 depura junto con los gases de escape procedentes de la neu-
245 000 - o7 2
tralizacién/evaporacion (véase el apartado 7.4.10)

NO, 25 6

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

No se ha obtenido informacién especifica.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002], AMI, Linz (via de nitrofosfato), Kompo, Krefeld (via de mezcla 4cida).

7.4.3 Formacion de particulas (2): granulaciéon con tambor
Descripcion

El licor de NP que se obtiene después de la neutralizacién, con una temperatura aproximada de 135 °C y un
contenido de agua que oscila entre un 4 % y un 12 %, se mezcla con las sales y el producto reciclado necesa-
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rios y se bombea y se pulveriza en un granulador con tambor rotatorio. El agua que se evapora en el tambor
se extrae junto con un flujo de aire paralelo. Los granulos que se forman se secan con aire caliente en un
tambor de secado rotativo. El contenido de agua de los granulos no suele superar un 1,5 %. El aire que sale
de los tambores —en torno a 100 000 Nm?h si se producen 55 toneladas por hora de NPK 15-15-15— contie-
ne vapor de agua, polvo, amoniaco y gases de combustién. El aire de los tambores de granulacién y secado
se depura en ciclones de alto rendimiento, hasta alcanzar unos niveles reducidos de polvo ( < 50 mg/Nm?).
Igual que sucede con la torre de perlado (prilling), la cantidad de amoniaco que se pierde en los tambores de
granulacién y secado dependera de la temperatura de funcionamiento y del pH final de la solucién (slurry)
neutralizada. Bajo condiciones normales, el contenido medio de amoniaco no alcanza los 150 mg/Nm?, si el
pH final se mantiene en torno a 5. Después del secado, el producto de NPK se selecciona y el material calien-
te seleccionado se envia a la seccién de acondicionamiento. Los granulos que resultan demasiado gruesos
después de la trituracion y los granulos demasiado finos se vuelven a introducir en el granulador. A conti-
nuacién, se elimina el polvo de los puntos de descarga de los tamices, trituradoras y cintas transportadoras
en un modo de funcionamiento utilizando el aire que se introduce en los tambores.

Beneficios ambientales obtenidos

+  Bajos niveles de polvo del gas de escape después de la depuracion con ciclones: < 50 mg/Nm?, pero tam-
bién hasta 75 mg/Nm? (via de nitrofosfato);

+  Contenido medio de amoniaco en los gases de escape con un pH 5 de < 150 mg/Nm?

(via de nitrofosfato);

- AMFERT Amsterdam alcanza unos niveles de polvo de 16,8 mg/Nm? aplicando ciclones y lavadores
para depurar los gases de escape del tambor de granulacion y el tambor de secado con. AMFERT es una
instalacién multifuncional (via de mezcla 4cida);

*  Zuid Chemie alcanza unos niveles de emisién de NH, < 100 mg/Nm? aplicando un ciclén y dos lavadores
(acido/agua) en serie para depurar los gases de escape de la linea 1 de la planta multifuncional;

*  Zuid Chemie alcanza unos niveles de emisién de NH, < 30 mg/Nm?aplicando un ciclén y dos lavadores
(dcido/agua) en serie para depurar los gases de escape de la linea 2 de la planta multifuncional.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

El volumen de gas de escape que se obtiene con una produccién de 55 toneladas por hora de NPK 15-15-15
se situia en torno a 100 000 Nm?h (via de nitrofosfato).

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

No se ha obtenido informacién especifica.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[76, EFMA, 2000].

242



Capitulo 7. NPK y CN

7.4.4 Formacion de particulas (3): torre de perlado
Descripcion

El licor de NP que se evapora durante la neutralizacién se mezcla con las sales y el producto reciclado nece-
sarios. El contenido final en agua es de aproximadamente un 0,5 %. La mezcla rebosa en una cuba de perla-
do rotatoria. A continuacién, esta solucién acuosa (slurry) se pulveriza en la torre de perlado (prilling). Los
ventiladores colocados en la parte inferior de la torre hacen circular el aire atmosférico a contracorriente con
las gotitas que se forman por solidificacion. Las perlas s6lidas caen al fondo de la torre rotatoria, se extraen
y se introducen en el sistema de tratamiento seco. El producto que sale de la torre de perlado (prilling) se
tamiza para cumplir las especificaciones del producto. El material demasiado grueso o demasiado fino se
vuelve a introducir en el proceso y el producto de NPK se envia a la secciéon de acondicionamiento.

Beneficios ambientales obtenidos

En la Tabla 7.8 se incluyen los niveles de emisién de las torres de perlado (prilling) en la produccion de NPK
y CN.

Tabla 7.8: Niveles de emision de las torres de perlado (prilling) en la producciéon de NPK y CN
[76, EFMA, 2000]

Emision
mg/m? kg/h m3/h
Polvo 5 2,5 Produccién de NPK por la via de nitrofosfato; niveles sin sistema
500 000 de reduccién de las emisiones (la emisién de polvo depende del
contenido de AN, la emisién de NH, depende del pH, la tempera-
NH, 10-15 5-15 tura y la proporcién de NH, /PO, del 4cido NP)
Polvo de 20 7.4 370 000 Produccién de CN; los niveles proceden de una planta con una

CN capacidad de 40 t/h

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad
Aplicabilidad general. Actualmente, en Europa occidental, slo existe una torre de perlado (prilling) de NPK

operativa. Sino se lleva a cabo en un entorno con unas condiciones climaticas favorables, el perlado de NPK
puede acarrear unos costes de inversién muy elevados.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

No se ha obtenido informacién especifica.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[76, EFMA, 2000], YARA, Porsgrunn.
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7.4.5 Refrigeracion del producto con bancos de placas
Descripcion

Tras el secado y el tamizado, la mayoria de fertilizantes requieren una etapa adicional de refrigeracién para
evitar la aglomeracion en los depésitos de almacenamiento. Los principales tipos de refrigeradores que se
emplean con mayor frecuencia son los siguientes:

*  tambor rotatorio;
* lecho fluidizado;
* intercambiador de calor con banco de placas (o de flujo global).

El tambor rotatorio utiliza aire atmosférico o aire frio como medio de refrigeracién y, seguramente, es el
sistema que mas se usa en el sector. A pesar de que implica una inversién importante, tanto desde el punto
de vista de los gastos de inversién como de funcionamiento, este método ha demostrado ser un método fiable.
Los refrigeradores de lecho fluidizado también utilizan aire como medio de refrigeracién y se suelen emplear
fuera de Europa. Son unidades mas pequenias que los tambores rotativos y el coste de inversiéon que impli-
can es menor. Sin embargo, los costes de funcionamiento aumentan considerablemente por la necesidad de
disponer de mas flujo de aire con una caida de presién mayor.

El intercambiador con banco de placas representa una opcién adicional que ofrece unas ventajas significa-
tivas en cuanto a costes de inversién y de funcionamiento y se ha utilizado con éxito en varias aplicaciones
recientes. E1 método que utiliza este intercambiador para enfriar un producto sélido es muy sencillo. La
unidad esta integrada por un banco vertical de placas huecas de acero inoxidable. Los sélidos a granel salen
de la tolva de alimentacién y pasan lentamente entre las placas, mientras se introduce agua de refrigera-
cién a contracorriente en las mismas placas huecas. El espaciado entre las placas es un factor crucial para
conseguir una refrigeracién eficiente sin que el material sélido se obstruya. El material enfriado se descarga
por una compuerta situada en la parte inferior del refrigerador. Esta unidad esta disenada para funcionar
al maximo nivel, y el nivel de la tolva de alimentacién controla la apertura de la compuerta. Para purgar la
unidad de humedad y evitar la aglomeracién del material, se utiliza una pequena cantidad de aire seco. En
la Figura 7.3 se puede observar una ilustracién del proceso.

Figura 7.3: Ejemplo de un refrigerador con banco de placas
® Entrada de granulos calientes, @ banco de placas, ® colector del agua de refrigeracion, ®
salida de los granulos refrigerados. [55, Piché and Eng, 2005]
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Beneficios ambientales obtenidos

*  Reduccién de las emisiones a la atmédsfera. El flujo de aire de purga es una fraccién muy pequena (en
torno a un 1 %) del flujo de aire que se suele emplear en un refrigerador rotatorio o de lecho fluidizado;
+  Para consultar los ahorros energéticos, véase la Tabla 7.9.

Tabla 7.9: Comparacion de las necesidades energéticas de los distintos sistemas de refrigeracion
del producto [54, Snyder, 2003]

Por tonelada
de producto

Para accionar el refrigerador rotatorio, el ventilador de ex-

Refrlgerador 3 kWh traccién y la bomba de circulacién del lavador, es necesario
rotativo .

disponer de unos motores bastante grandes
el il ¢l El refrigerador de lecho fluidizado requiere unos motores

. 1e 5 kWh todavia mas grandes para accionar el ventilador de extrac-
lecho fluidizado - . .
ci6n y la bomba de circulacién del lavador

. Sélo requiere motores para accionar una pequena bomba
Refrigerador con a p peq

T 0,6 kWh de agua de refrigeracion, el ventilador y la cinta transpor-
tadora
Efectos cruzados
Agua de refrigeracion: 280 — 4200 1/min [52, infoMil, 2001]

200 — 300 m*h (BASF, Amberes)
150 m?/h (AMI, Linz).

Parte del ahorro energético queda contrarrestado con las necesidades energéticas del sistema de refrigera-
ci6én interno y el secado/compresion del aire de purga. Por ejemplo, BASF (Amberes) aplica 10 000 m®h de

aire de purga, y AMI (Linz), 300 m%h [154, TWG en LVIC-AAF, 2006].

El refrigerador con bancos de placas no elimina las particulas finas que contiene el producto, mientras que
los refrigeradores de tambor y lecho fluidizado si tamizan las particulas [154, TWG en LVIC-AAF, 2006].

Informacion operativa

[62, infoMil, 2001]:

Produccién tipica: 5—-60 t/h
Capacidad térmica aproximada: 209 300 — 3 140 000 kd/h
Aire de instrumentacién: 10 I/min.

La temperatura de entrada de agua de refrigeracion deberia ser 10 °C més baja que la temperatura que se
pretenda alcanzar en el material que se va a refrigerar.

Aplicabilidad
Aplicabilidad general. El disefio del refrigerador con banco de placas es compacto. Para una unidad que
produzca 100 toneladas por hora, el refrigerador debera contar aproximadamente con 1,8 m de superficie y

9 metros de altura.

La altura es necesaria para acomodar las dos pisos de bancos de placas, una inmediatamente encima de la
otra. Ademas, este tipo de refrigerador requiere la misma cantidad de equipo auxiliar. El producto se trata
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con suavidad; cae lentamente en la unidad sin que se genere ninguna cantidad cuantificable de polvo ni se
degrade el producto. En [52, infoMil, 2001] se describe la técnica para la urea, aunque también se mencio-
nan instalaciones de ejemplo que producen otro tipo de fertilizantes.

Los refrigeradores con banco de placas se han utilizado para enfriar una gran variedad de fertilizantes:
granulos y perlas de urea, nitrato de amonio, CAN, NPK, MAP, DAP, TSP y sulfato de amonio [55, Piché
and Eng, 2005].

Este tipo de refrigeradores no siempre se pueden utilizar como refrigerador primario en procesos de pro-
duccién de fertilizantes NPK con base de urea y fertilizantes AN/CAN. Asimismo, su uso en procesos de
produccién de fertilizantes SSP/TSP también esta restringido [154, GT en LVIC-AAF, 2006].

Aspectos econémicos

Reduccién de los costes de funcionamiento.

Costes de instalacién reducidos: los elementos necesarios para un sistema de refrigeraciéon de flujo global
son los siguientes [54, Snyder, 2003]:

*  Refrigerador del evaporador con placa de tubos exteriores;

+  Bomba de agua de refrigeracion;

*  Paquete de aire de purga (ventilador y secado por aire);

*  Refrigeracion interna, por ejemplo, paquete de torres de refrigeracion pequenas (puede no resultar
necesario);

*  Puede ser necesario contar con un elevador adicional [154, GT en LVIC-AAF, 2006];

*  Elcoste aproximado de instalacion total para un sistema de 100 toneladas por hora oscila entre 1 400 000
y 1 800 000 de délares americanos. Se estima que estas cifras son ligeramente inferiores a los costes de
instalacién de un refrigerador de lecho fluidizado, y considerablemente inferiores a los costes de insta-
lacion de un refrigerador rotativo, incluso sin tener en cuenta el coste del sistema de depuracién que
requieren este tipo de refrigeradores. La diferencia econémica que implican los refrigeradores de flujo
global se acentda con plantas de tamafo reducido;

+  Bajo coste de funcionamiento: los refrigeradores de flujo global consumen mucha menos energia eléctri-
ca que los refrigeradores rotatorios o de lecho fluidizado. Los ahorros netos en consumo de energia que
proporcionan los refrigeradores con banco de placas (en comparacién con los demés tipos de refrigera-
dores) pueden variar entre 0,12 y 0,22 délares por tonelada.

La justificacién econémica de esta opciéon aumenta notablemente cuando es necesario reparar, actualizar o
sustituir el refrigerador (y/o lavador). Como se ha mencionado anteriormente, en un estudio de casos en el
cual se utilizé un refrigerador de aire global, el menor flujo de aire permitié reducir las emisiones y, a su vez,

eliminar la necesidad de renovar el lavador.

Si se deben aplicar unos volimenes superiores de aire de purga seco, los costes pueden ser més elevados
[154, GT en LVIC-AAF, 2006]. Consulte también el apartado «Efectos cruzados».

Motivo principal para su aplicacion
Reduccidn de los costes.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[62, infoMil, 2001, 54, Snyder, 2003], BASF Amberes, AMI Linz, Yara, Porsgrunn, P.F.i., Kavala.

7.4.6 Reciclaje del aire caliente
Descripcion

La préactica habitual para tratar el aire de escape del refrigerador (y los respiraderos del equipo) ha sido
enviarlo a un lavador. Sin embargo, utilizar un sistema de recuperacién himedo no es una practica nece-
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saria o eficiente. La opcién més adecuada consiste en encauzar este aire caliente (entre 60 °C y 65 °C, y en
torno a 40 000 m?®h) y utilizar un filtro textil o ciclones de alto rendimiento para recuperar el polvo. Una vez
eliminado el polvo, el aire caliente se recicla como aire de dilucién en el sistema de combustién del secador y
sustituye el aire atmosférico. Este método ha proporcionado unos resultados satisfactorios en varias plantas
que han incorporado este tipo de sistema. Esta técnica es viable tanto en climas secos (EEUU occidental)
como humedos (costa del golfo de los EEUU). Sin embargo, el contenido de humedad del aire reciclado es un
factor delicado que se debe evaluar con precaucion.

La Figura 7.4 proporciona una visién general del paso de una configuracién convencional a una configura-
ci6n optimizada. Los componentes principales de esta configuracién revisada son:

*  Eliminacién de la maquinaria y sistema de tuberias antiguas;

*  Nuevo filtro textil (o ciclones de alto rendimiento);

*  Nuevo ventilador del «aire de reciclaje» (si el equipo existente no esta disponible o no resulta
suficiente);

* Sistema de tuberias revisado.

Emision a
N la
H.O j atmosfera
Convencional S'Stema_qe
depuracion

Efluente del lavador
—p hacia el sistema de

reaccion

Gas de escape Optimizado  [Fjltro de Aire calientg hacia la

del refrigerador r— el === combustion del
secador

q
icléon
> Ciclo
Gas de escape Reciclaje en
de los Pol el proceso
respiraderos ovo
del equipo

Figura 7.4: Visién general del reciclaje de aire caliente [54, Snyder, 2003]

Beneficios ambientales obtenidos

En general, un sistema de recuperacion seco es un sistema simplificado, con un funcionamiento mas eficien-
te y menos obstruccion, corrosién y mantenimiento. Los beneficios especificos que comporta un sistema de
reciclaje del aire caliente son:

*  El calor recuperado del aire caliente permite ahorrar en combustible para el secador;

+  Comporta varios beneficios, debido al menor volumen de flujo que se introduce en el lavador, entre
ellos:

*  Reduccién de la energia para el ventilador (menor caida de presion en el filtro textil o los ciclones);
*  Reduccién de la energia para la bomba de circulaciéon del lavador;
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+  Reduccién de la cantidad de agua de repuesto necesaria (y evaporacion pertinente);
*  Reduccién de las emisiones de fluoruro a la atmésfera relacionadas con el flujo de gas humedo.

El ahorro total de combustible para el secador puede variar entre un 6 % y un 12 %, que equivale aproxima-
damente a 0,1 — 0,2 délares americanos por tonelada. Los ahorros totales en energia se sittian en torno a los
2 kWh por tonelada, o 0,1 délares por tonelada.

Efectos cruzados

Esta técnica requiere un quemador con un disefio especifico, y las emisiones de NO_pueden ser més eleva-
das (por debajo de los 200 mg/Nm? de NO_con un 3 % de O, [52, infoMil, 2001].

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Esta técnica se puede aplicar generalmente a todos los tipos de fertilizantes. En las plantas de Fertiberia
(Huelva) y BASF (Ludwigshafen), la aplicacién/uso de esta técnica ha causado algunos problemas, por lo
que las instalaciones han vuelto a utilizar la configuracién original. El motivo principal de estos problemas
ha sido el aumento de las obstrucciones en la maquinaria y el incremento del coste de mantenimiento [154,

GT en LVIC-AAF, 2006].

Cuando se recicle aire caliente en un proceso de produccién de AN/CAN, habra que tener en consideraciéon
la seguridad de la planta [154, GT en LVIC-AAF, 2006].

Aspectos econémicos
El coste total de instalaciéon de un sistema de reciclaje de aire caliente para una planta de 100 toneladas
por hora oscila entre 600 000 y 1 000 000 de délares americanos. La justificacién econdmica de esta opcién

aumenta notablemente cuando es necesario reparar, actualizar o sustituir el lavador.

En la instalacion de ejemplo, se ahorran unos 61 000 de EUR anuales en combustible (utilizando como refe-
rencia un precio de 0,14 EUR/m? de gas natural).

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de los costes gracias al ahorro en combustible.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[62, infoMil, 2001, 54, Snyder, 2003], AMFERT, Amsterdam, AMI, Linz.

7.4.7 Optimizacion de la proporcion de reciclaje para la granulacion
Descripcion

Otro método para maximizar la eficiencia de la planta consiste en controlar y minimizar la cantidad de
material que se recicla de los tamices y molinos al granulador y el secador. Para ello, se pueden utilizar
distintos métodos:

*  Seleccionar la combinacién adecuada de tamices y molinos;
*  Gestionar la composiciéon granulométrica en linea;

*  Molinos, por ejemplo, molinos de cadena o de rodillos;

+  Tolvas de compensacidn.
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Beneficios ambientales obtenidos

El beneficio principal es la reduccién del porcentaje de reciclaje, que permite aumentar la capacidad de la
planta y la eficiencia de consumo energético.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica, pero seguramente comporta una reduccién de los costes.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[54, Snyder, 2003, 154, GT en LVIC-AAF, 2006].

7.4.8 Conversion del Ca(NO,), "4 H,0 en CN

Descripcion

La Tabla 7.10 proporciona una visién general de la conversién del CNTH en CN.
Beneficios ambientales obtenidos

Para obtener més informacién sobre los niveles alcanzables de emisién, consulte la Tabla 7.10.

Efectos cruzados
No se consideran probables.
Informacién operativa

El volumen del aire de ventilaciéon de un granulador en cubetas que produzca 50 t/h de fertilizante CN es
de 170 000 Nm?h.
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Tabla 7.10: Conversiéon del CNTH en CN

Proceso

Neutralizacion y
evaporacion

Granulacion en
cubetas

Perlado (prilling)

Aplicabilidad

Descripcion

Los cristales de CNTH procedentes de la unidad de acido nitrofosférico se calien-
tan para formar una mezcla que se bombea a un reactor atmosférico en dos eta-
pas, donde se neutraliza con amoniaco gaseoso. La reaccién entre el amoniaco y
los acidos restantes en la mezcla de CNTH es una reaccion exotérmica. Los gases
de ventilacién de los dos reactores se depuran con agua antes de liberarlos a la
atmosfera. El vertido total de los lavadores en una planta de 100 t/h es < 0,3 kg/h
(NO,-N y NH-N) y la concentracién de los efluentes gaseosos es < 35mg N/Nm?.
El 60 % de la mezcla de CNTH, que contiene pequenas cantidades de nitrato de
amonio, se evapora en una o dos etapas hasta alcanzar una concentracién final
del 85 %, y esta solucién concentrada se trasfiere al proceso de perlado (prilling)
o granulacion en cubetas. El vapor de proceso, que contiene amoniaco, se depu-
ra con condensado y se comprime para recuperar la energia y utilizarla en los
evaporadores. Parte del condensado se vierte al agua, mientras que el resto se
vuelve a introducir en el proceso. Si se instala un colector de derrames en la parte
hiimeda del proceso, el vertido aproximado de NO, y NH, al agua de una planta
de produccién de CN es de 100 t/h es de 30 kg/h. Lo que se derrama se devuelve
al proceso.

La mezcla concentrada del evaporador se pulveriza en el granulador en cubetas
junto con las particulas finas recicladas. Los granulos se alisan en un tambor de
alisamiento y se refrigeran con aire en un lecho fluidizado. El producto refrigera-
do se tamiza en dos etapas y las particulas con el tamano adecuado se trasfieren
a un tambor para revestimientos y, finalmente, a un dep6sito de almacenamiento.
Las particulas demasiado gruesas se trituran, se mezclan con las particulas finas
y se reciclan en el granulador. Los gases de ventilacion de la granulaciéon y la par-
te seca del proceso se depuran con agua y el condensado de producto procedente
de la seccion humeda del proceso en un separador de laminas antes de liberarlos
a la atmosfera. La emision a la atmosfera de aerosoles que contienen CN suele ser
de <4 mg de NO_-N/Nm? de efluentes gaseosos. El volumen del aire de ventilaciéon
de un granulador en cubetas que produzca 50 t/h de fertilizante CN es de 170 000
Nm?h. El condensado del separador de laminas, que contiene nitrato calcico, se
mezcla con el producto derramado recogido en la parte seca del proceso y se vuel-
ve a introducir en la seccién de neutralizacion. De la parte seca del proceso no se
produce ningtin vertido de NO,-N al agua .

Para obtener mas informacion sobre el perlado (prilling), consulte el aparta-
do 7.4.4.

Aplicabilidad general. Este método se puede aplicar a la produccién por via de nitrofosfato.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

No se ha obtenido informacién especifica.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[76, EFMA, 2000].
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7.4.9 Lavado en varias etapas del gas de escape que contiene NO_
Descripcion

Los gases de escape de la produccién de NPK que se depuran en varias etapas proceden de las siguientes
fuentes:

Digestién de la roca de fosfato;
Separacién/lavado de la arena;
Filtrado/lavado del Ca(NO,), - 4 H,O (CNTH).

Una solucién con un 10 % de AN se utiliza como medio de depuracién y se recicla en el proceso de produccion
de NPK, con un nivel de concentracién suficiente. Gracias a la secuencia de introduccién que se aplica a los
gases de escape en el lavador, los gases con una carga mas elevada atraviesan un mayor nimero de etapas
de lavado.

Emision a la
atmésfera

Solucién de AN
hacia la
P produccion de
NPK

Gas de escape del
filtrado de CNTH

Refrigeracion

Gas de escape de la
separacion de arena

Neutralizaciéon €= NH;

1

Descomposi-
cion de nitrito

Gas de escape de la
digestion de fosfato

=== Vapor

alentamiento

Figura 7.5: Lavado en varias etapas de los gases de escape que contienen NO_. Figura basada en
[9, Austrian UBA, 2002]

Beneficios ambientales obtenidos

Esta técnica permite depurar los gases en varias etapas y reciclar los nutrientes. En la Tabla 7.11 se pueden
consultar los niveles de emisién alcanzados.
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Tabla 7.11: Niveles medios de emisién y eficiencias alcanzados con el lavado en varias etapas [9,
Austrian UBA, 2002]

Gas crudo Nivel de emisién Eficiencia Referencias
mg/Nm? Nm?h mg/Nm? kg/h %
NO, 160 — 288 * 5,2 —6,1
25.000 AMI, Linz
HF 0,30 — 1,40 0,035

x Utilizando roca de fosfato marroqui, los niveles mas altos provienen del funcionamiento de la
planta a la maxima capacidad

Efectos cruzados

Consumo de energia y productos quimicos.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Se puede aplicar en procesos de produccion de NPK a base de AN.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de las emisiones de NOx.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002], AMI, Linz.

7.4.10 Tratamiento combinado de los gases de escape de la neutralizacion/evaporacion y
la granulacion

Descripcion

En la instalacion de ejemplo, se renovo el proceso de produccion de fertilizante NPK y se instalé un nuevo
lavador combinado del gas residual para depurar los gases/vapores de escape generados durante la neutra-
lizacién/evaporacion y los gases de escape procedentes de los dos esferonizadores. La antigua configuracion
(lavador Venturi y cocondensacién de los vapores de escape de la neutralizacién/evaporacién, depuracién de
los gases cargados con NH,) fue sustituida. La Figura 7.6 ilustra este tratamiento combinado.

En lugar de condensar los gases procedentes de la neutralizacién/evaporacion, estos gases se combinan con
el gas de escape caliente que produce el esferonizador (unos 100 °C, no saturado con H,0) y el calor afiadido
produce una evaporacién adicional de H,O en el lavador. La eliminacién adicional de H,O permite reciclar
todos los liquidos del lavador (y los nutrientes que contienen) en el proceso de produccidn.

En el ejemplo, el caudal volumétrico de gas alcanza unos 250 000 Nm?h, y el del licor de depuracién que se
recicla equivale a unos 1800 m%h. Aproximadamente 1 m?®h de licor de depuracién, que contiene en torno a
un 25 % peso de AN, se extrae para reciclarlo en el proceso de produccién de NPK. El lavador se alimenta
con efluentes liquidos procedentes de la produccion de NPK. Este lavador esta dotado de un separador de
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particulas situado encima del relleno del lavador y requiere una limpieza periédica, debido a los compuestos
insolubles de los gases de escape, por ejemplo, dolomita, CaSO, y Ca,(PO,),, que pueden obstruir el equipo.

Emision a la
atmosfera

Lavado
periédico con
HNO;

y agua dulce

Agua de proceso
de la produccion
de NPK
Vapores de escape
de la fase de
neutralizacion/
evaporacion

Gas de escape de los
esferonizadores

Regresa a la
Licor de produccién de NPK
produccién
de NPK

Figura 7.6: Tratamiento combinado de los gases de escape de la produccion de NPK .

Figura basada en [9, Austrian UBA, 2002]

Beneficios ambientales obtenidos

El tratamiento combinado elimina una cantidad considerable del agua residual que se genera con la depura-
cién de los gases de escape procedentes de la neutralizacién/evaporacién y los esferonizadores, y la soluciéon

de AN se puede reciclar en el proceso.

En la Tabla 7.12 se incluyen los niveles de emisién del tratamiento combinado de los gases/vapores de esca-
pe procedentes de la neutralizacién/evaporacién y el esferonizador.
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Tabla 7.12: Niveles medios de emision y eficiencias alcanzadas con la depuraciéon combinada [9,
Austrian UBA, 2002, 78, German UBA, 2001]

Gas crudo Nivel de emision Eficiencia Referencias
mg/Nm? Nm?’/h mg/Nm? kg/h %
11,1 -
Polvo 150 26.6 6,7 82
En torno
NH, 200 a 250 000 7,4-11,2 1,9 96 AMI, Linz
NO 95.3 4-_994 56 12 (via de nitrofosfato)
HF 0,2-1,7 0,4
Polvo 20 6,8
En torno BASF, Ludwigshafen
NH, 340 000 0-10 0-3,4 (via de mezcla 4cida con
a HNO,)
HF 1,4 0,5

[154, GT en LVIC-AAF, 2006]: en la produccién de DAP con depuracién en varias etapas con H,PO,, se pue-
den registrar unos niveles de HF de hasta 10 mg/Nm?.
Efectos cruzados

Consumo de energia.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Sélo se puede aplicar a procesos de producciéon de NPK a base de AN.
Aspectos econémicos

Segtun [9, Austrian UBA, 2002], los costes de esta técnica son los siguientes:

inversion: 5 600 000 EUR
mantenimiento (4 % de la inversién) 225 000 EUR al afio.

Motivo principal para su aplicacion

Renovacion de la planta.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002], AMI, Linz (via de nitrofosfato), BASF, Ludwigshafen (via de acido mezclado).
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7.4.11 Reciclaje de los licores de depuracion y lavado
Descripcion

Las siguientes medidas permiten reducir notablemente los volimenes de agua residual procedentes de los
procesos de produccién de NPK:

*  Reciclar los licores del lavador cargados con NO_ procedentes del tratamiento de los gases de escape de
la digestién de la roca de fosfato;

*  Reciclar el licor de lavado del lavado de la arena;

+  Evitar la cocondensacién de los vapores de la etapa de evaporacion;

*  Reciclar los licores de lavado de la depuracién de los gases de escape procedentes de la etapa de neu-
tralizacidn;

* Aplicar un tratamiento combinado a los gases de escape procedentes de las unidades de neutralizacion/
evaporacién y granulacién (véase el apartado 7.4.10);

+  Utilizar efluentes como medio de depuracion.

Beneficios ambientales obtenidos

En la Tabla 7.13 se muestran las reducciones que se pueden alcanzar en los niveles de emision.

Tabla 7.13: Emisiones que se pueden alcanzar reciclando los licores de depuracion/lavado

Reciclaje
Sin Con
Reciclaje de los licores de 1.2 0,6 kg N/t de P,0,
depuracién de NO_ 0,7 0,02 kg F/t de P,O,
Reciclaje del licor de lavado de la 0.4 0,02 kg P,O./t de P,0,
arena

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Sin embargo, el grado de agua de reciclaje en el proceso dependera del balance de
agua del proceso de produccion especifico de NPK. Para consultar un ejemplo de balance de agua, véase [9,
Austrian UBA, 2002].

En la instalaciéon de Kompo, Krefeld, toda el agua de lavado y depuracién se recicla y no se generan aguas
residuales [78, German UBA, 2001].

En la instalacién de Donauchemie, la producciéon de NPK no genera aguas residuales, puesto que todos los
licores de depuracion se reciclan en el proceso. Normalmente, las aguas de aclarado y lavado se recogen y
se aprovechan como liquido de depuracién en la siguiente campana de produccién, siempre y cuando se al-
ternen los procesos de produccién con condiciones acidas (PK) y alcalinas (NPK). Sélo se tiene que eliminar
agua residual cuando se produce el mismo tipo de fertilizante en dos campafas (periodos de trabajo sin
interrupciones) sucesivas [9, Austrian UBA, 2002].
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[79, Carillo, 2002] describe algunas técnicas en las que las condiciones atmosféricas favorables se utilizan
para mejorar el balance de agua de la produccién de NPK gracias a una etapa de evaporacién. Algunas va-
riantes utilizan Unicamente el viento o el sol como recursos, o emplean sistemas de ventilacién de apoyo, o
bien aprovechan el calor residual de otros procesos.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacion.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccidon de las emisiones al agua.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002, 76, EFMA, 2000, 77, EFMA, 2000, 78, German UBA, 2001], Compo, Krefeld, AMI,
Linz.

7.4.12 Depuracion del agua residual

Descripcion

El agua residual que se genera se vierte inevitablemente al medio después de recibir un tratamiento ade-
cuado, por ejemplo, depuracién bioldgica con nitrificacién/desnitrificacién y precipitaciéon de los compuestos
de fésforo.

Beneficios ambientales obtenidos

Reduccion de los niveles de emision al agua.

Efectos cruzados

Consumo de energia y productos quimicos.
Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de los niveles de emision al agua.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002], AMI, Linz, BASF, Ludwigshafen.

7.5 MTD para los fertilizantes NPK
Se considera MTD aplicar las MTD que se especifican en el apartado 1.5

Se considera MTD para el almacenamiento aplicar las MTD que se especifican en [5, Comisién Europea, 2005].
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Se considera MTD reducir las emisiones de polvo procedentes de la trituracién de la roca, por ejemplo, uti-
lizando filtros textiles o filtros de ceramica y obtener unos niveles de emisién de polvo de entre 2,5 y 10 mg/
Nm? (véase el apartado 10.4.2).

Se considera MTD evitar la dispersién de polvo de roca fosfatica mediante el uso de cintas transportadoras
cubiertas, recurriendo al almacenamiento en el interior y limpiando y barriendo con frecuencia el suelo de
la instalacién y el muelle (véase el apartado 5.4.8).

Se considera MTD mejorar el comportamiento ambiental de la seccién de acabado aplicando una o una com-
binacién de las siguientes técnicas:

*  Refrigeracion del producto con bancos de placas (véase el apartado 7.4.5);

* Reciclar el aire caliente (véase el apartado 7.4.6);

*  Seleccionar el tamafo adecuado de los tamices y molinos, por ejemplo, molinos de cadena o de rodillos
(véase el apartado 7.4.7);

+  Utilizar tolvas de compensacién para controlar el reciclado en el proceso de granulaciéon (véase el apar-
tado 7.4.7);

*  Medir en linea la composicion granulométrica para controlar asi el reciclado en el proceso de granula-
cién (véase el apartado7.4.7).

Se considera MTD minimizar la carga de NO_ en los gases de escape procedentes de la digestién de la roca
de fosfato, aplicando una o una combinacién de las siguientes técnicas:

* Aplicar un control preciso de la temperatura (véase el apartado7.4.1);

«  Utilizar una proporcién roca/dcido adecuada (véase el apartado 7.4.1);

* Realizar una seleccion de la roca de fosfato (véanse los apartados 5.4.9 y 5.4.10);
* O controlar otros parametros relevantes en el proceso.

Se considera MTD reducir las emisiones a la atmédsfera procedentes de la digestién de la roca de fosfato, el
lavado de la arena y la filtracién del CNTH aplicando, por ejemplo, un lavado en varias etapas, para alcan-
zar los niveles de emisién que se indican en la Tabla 7.14 (véase el apartado 7.4.9).

Se considera MTD reducir los niveles de emisién a la atmésfera de la neutralizacién, granulacién, secado,

revestimiento y refrigeracion aplicando las siguientes técnicas para obtener los niveles de emisién o eficien-
cias de eliminacién que se especifican en la Tabla 7.14.

Captadores de polvo como, por ejemplo, ciclones y/o filtros textiles (véanse los apartados 7.4.6 y 7.4.10);
Lavadores por via humeda, por ejemplo, depuracién combinada (véase el apartado 7.4.10).

Se considera MTD minimizar los volimenes de agua residual reciclando las aguas de lavado y aclarado y
los licores de lavado en el proceso, por ejemplo, utilizando el calor residual para la evaporacién de las aguas
residuales (véanse los apartados 7.4.10 y 7.4.11).

Se considera MTD depurar el agua residual restante segin se indica en el apartado 7.4.12.
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Tabla 7.14: Niveles de emision a la atmosfera asociados a las MTD

Digestién de la roca de fosfato, lavado de la
arena, filtracién del CNTH

Neutralizacién, granulacién, secado,
revestimiento, enfriamiento

Parametro
NO, como NO,

Fluoruro como
HF
NH

3

Fluoruro como

HF

Polvo

HCl1

Nivel Eficiencia de
mg/Nm? eliminacion en %

100 — 425
0,3-5
5-30*
1-5=

10-25 >80

4-23

* Las cifras més bajas se han obtenido utilizando 4cido nitrico como medio de depuracién, mientras que
las cifras més altas se han alcanzado empleando otros dcidos como medio de depuracién. Dependiendo
del tipo de NPK que se produzca (por ejemplo, DAP), e incluso si se aplica un lavado en varias etapas, se
pueden registrar unos niveles de emision mas elevados
™ La produccién de DAP con lavado en varias etapas con H,PO, puede generar unos niveles de hasta 10

mg/Nm?
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8.1 Informacion general

El uso de urea como fertilizante se introdujo lentamente en el mercado, pero actualmente se ha convertido
en el fertilizante de nitrégeno sélido més utilizado del mundo, sobre todo por su uso en los campos de arroz
inundados. De hecho, la mayor demanda de urea proviene del continente asiatico. Ademas, la urea también
se emplea como materia prima para fabricar melamina y distintas resinas/adhesivos de urea o formaldehido,
ademas de como complementos alimenticios para animales, ya que resulta una fuente econémica de nitrogeno
para la acumulacién de proteinas. Asimismo, la urea se aplica en tratamientos de eliminaciéon de NO_ de los
gases residuales (SCR y SNCR). La produccion mundial anual ha aumentado aproximadamente en 30 millones
de toneladas en los tltimos 10 anos, hasta alcanzar una cifra actual de més de 100 millones de toneladas al afo.
En el ano 2000, Europa occidental contaba con 16 plantas operativas de produccién de urea, con una capacidad
total de 5,141 Mt en 1999/2000. La capacidad de las nuevas instalaciones de produccién de urea puede variar
hasta 3500 t/d, aunque la produccion mas habitual de este tipo de unidades se sitiia en torno a las 2000 t/d.

Los compuestos de sulfato de amonio y urea se producen en algunas instalaciones afiadiendo sulfato de
amonio a la urea fundida antes de la etapa de granulacién.

Nitrato de amonio y urea (UAN)

Las soluciones de UAN suelen contener entre un 28 % y un 32 % de N, aunque también se producen otras
concentraciones que se adaptan a las necesidades del producto (incluidos nutrientes adicionales). Las ca-
pacidades de las plantas de produccién de soluciones de UAN oscilan entre 200 y 2000 t/d. La mayoria de
unidades de produccién a gran escala estan ubicadas en instalaciones integradas donde se produce urea,
nitrato de amonio o ambos productos. En 1998/99, el consumo de UAN en Europa occidental era de 3,72 Mt
de solucién, un 41 % de la cual era importada.

Tabla 8.1: Plantas de produccion de urea en la Union Europea en julio de 2006 [154, TWG en LVIC-AAF, 2006]

Ano de

Capacidad

Pais Empresa Ubicacion ... Comentario
inicio en kt/a
Austria Agrolinz Linz 1977 380 Uso cautivo
Ieeindloltion Chemopetrol Litvinov 1973 204
Checa
. . 1968 90
Estonia Nitrofert Kothla Jarve 1969 90
Francia Grande Paroisse Oissel 1969 120
Yara El Havre 1970 300
BASF Ludwigshafen 1968 545 Uso cautivo
1974 Tres instalaciones
Alemania SKW Piesteritz 1975 1221 después de la
1976 renovacién en 2004
Yara Brunsbittel 1979 530
Hungria Nitrogenmuvek Petfuerdoe 1975 198
Italia Yara Ferrara 1977 500
Lituania Achema Jonava 1970 445 Estado desconocido
DSM Colierm 1998 525 WA RGO
, . cautivo
Paises Bajos o 1971 495
Yara Sluiskil 1979 295
Zaklady Azotowe ZAK  Kedzierzyn 1957 167
Polonia Zaklady Azotowe ZAP  Pulawy L8 abll
1998 214
Zaklady Chemiczne Police 1986 400
Portugal Adubos Lavradio 1963 80
Eslovaquia Duslo Sala Nad Vahom 1973 204
Esparia Fertiberia Palos 1976 250 Renovada en 1988
Puertollano 1970 135
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8.2 Procesos y técnicas aplicados
8.2.1 Urea
La sintesis comercial de urea se produce mediante la reaccion de amoniaco y diéxido de carbono a alta

presién, que permite obtener carbamato de amonio, que se deshidrata aplicando calor para generar urea y
agua:

2 NH, + CO, - NH,COONH, < CONH,), + H,0
Carbamato de Urea
amonio

Ambas reacciones tienen lugar en la fase liquida en el mismo reactor y se encuentran en equilibrio. La
produccion depende de varios parametros de funcionamiento. Las condiciones mas habituales de produccion
se resumen en la Tabla 8.2. La primera reaccion es rapida y exotérmica y se completa bajo las condiciones
de reaccion industrial aplicadas. La segunda reaccion es mas lenta y endotérmica y no se completa. La
conversion (a base de CO,) suele ser del 50 % al 80 %, aunque el porcentaje aumenta si se aplica una
temperatura mas elevada y se aumenta la proporcion de NH,/CO, y disminuye cuando incrementa la
proporcion de H,O/CO,,.

Tabla 8.2: Parametros tipicos de produccion de urea [121, German UBA, 2001]

Parametro Unidad
Presion 140 — 250 bar
Temperatura 180 — 210 °C
Proporciéon NH,/CO, 2.8:1—-4:1 Fraccién molar
Tiempo de retencién 20 — 30 min

Durante la sintesis de urea tienen lugar varias reacciones secundarias, de las cuales las reacciones de equi-
librio méas destacadas son:

* Hidrdlisis de la urea: CO(NH,), + H,0 < NH,COONH, < 2 NH, + CO,
* Formacién de biuret: 2 CO(NH,), < NH,CONHCONH, + NH,
+ Formacién de acido isocianico: CO(NH,), <= NH,NCO < NH, + HNCO.

La reaccién de hidrolisis es la reaccion inversa a la formacion de urea y sélo se produce en presencia de agua.
Las soluciones acidas o alcalinas también pueden acelerar el porcentaje de hidrolisis. En la practica, los
tiempos de residencia de las soluciones de urea con un bajo contenido en NH, y unas temperaturas elevadas
se deben minimizar. En la urea fertilizante, el biuret se debe limitar (preferiblemente, hasta un méximo de
1,2 % de EC), ya que este ingrediente puede dafiar las cosechas, especialmente durante la pulverizaciéon en
el follaje. En la urea técnica (por ejemplo, la que se utiliza en la produccién de resinas sintéticas) el conteni-
do en biuret suele ser de 0,3 — 0,4 % o mucho menor (incluso < 0,15 %), dependiendo de las necesidades del
cliente. Las bajas concentraciones de NH, y las altas temperaturas también favorecen la formacién de 4cido
isocidnico, especialmente en la seccidon de evaporacion de la planta, y el equilibrio de reacciéon que genera
acido isocianico se desplaza hacia la derecha.

Con un porcentaje de conversiéon de NH, y CO, a urea econémico, actualmente, el proceso se disefia para
separar eficientemente la urea producto del resto de componentes de reaccién, recuperar el exceso de NH,
y descomponer el carbamato de amonio residual en NH, y CO, para reciclarlos en el proceso («procesos de
reciclaje total»). Para conseguir estos resultados, se suele recurrir a la desorcién (stripping) (a alta presion)
y la posterior despresurizacién/calentamiento de la soluciéon de urea o una combinacién de ambos.
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Para llevar a cabo «procesos de reciclaje total», se han desarrollado varias estrategias, entre ellas:

* Procesos convencionales sin desorcién (stripping) (instalaciones més antiguas, suministrados por varios
proveedores, véase el apartado 8.4.1);

* Procesos de desorcion (stripping) de CO,, por ejemplo el proceso Stamicarbon o el proceso ACES de Toyo
(véase el apartado 8.4.2);

* Procesos de desorcion (stripping) de NH_, por ejemplo, de Snamprogetti (véase el apartado 8.4.3);
El proceso de doble reciclaje isobarico (Isobaric Double Recycling, IDR), aplicando un proceso de desor-
cién (stripping) con NH, y CO,, de Montedison (véase el apartado 8.4.4).

Por dltimo, la solucién de urea de las etapas de sintesis/reciclaje del proceso se concentra mediante eva-
poracidén o cristalizacién en urea fundida para convertirla en un sélido perlado o un producto granulado
para utilizarlo como fertilizante o producto técnico. En algunos casos, la urea se produce Unicamente para
fabricar melamina.

Emisién ala
atmosfera

Depuracion del
gas de escape

1 Emisién a la
atmosfera
Recuperacion
de carbamato, 1
NH;y CO; Depuracién del
A A gas de escape
A

Sintesis
CO; ml
2 (alta presion)

NH;3 clp iy
: Desorcion (stripping
(opcional)

Descomposicién
del carbamato [r—
(presiones mas bajas)

Condensacion y

depuracion del
condensado 1
1 Agua
residual

Evaporacion o
cristalizacion y

Solucion de ~
urea fundido Perlado
(prilling) y
Urea granulacién
fundida ;
Urea

Figura 8.1: Vision general de la produccién de urea mediante procesos de reciclaje total.
Figura basada en [52, infoMil, 2001]
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8.2.1.1 Formacioén de particulas
Perlado (prilling)

La urea fundida concentrada se pulveriza a través de una paleta rotatoria o un cabezal de perlado situado
en la parte superior de una torre. Las gotitas liquidas («perlas») que se forman caen a través de la torre y se
enfrian con un flujo de aire a contracorriente que las solidifica. Normalmente, es necesario aplicar otro pro-
ceso de enfriamiento. Algunos disefos de planta incorporan el refrigerador en la base de la torre de perlado,
mientras que en otros el enfriamiento se efectiia después que las perlas hayan salido de la torre.

Granulacion

Existen varios tipos de equipos de granulacion, incluidos los granuladores con tambor, granuladores de
bandeja y granuladores de lecho fluidizado. El principio basico del proceso es la pulverizacién de la mezcla
concentrada sobre las particulas cristalinas que circulan en el granulador. EI aumento del tamafo de los
granulos y el secado del producto ocurren al mismo tiempo. El aire que atraviesa el granulador solidifica la
mezcla depositada en el material cristalino. En todos los procesos comerciales se recicla el producto. Des-
pués de la formacién de los granulos, puede ser necesario secar y/o enfriar el producto.

8.2.2 UAN

Para obtener mas informacion sobre la producciéon de UAN a través de un proceso de desorcion (stripping)
de CO, con reciclaje parcial, consulte el apartado 8.4.14.

Existen procesos continuos y discontinuos para producir UAN. En ambos casos, la urea concentrada y las
soluciones de nitrato de amonio se cuantifican, se mezclan y, a continuacién, se enfrian. La Figura 8.2 pro-
porciona una visién general de estos procesos.

En el proceso continuo, los ingredientes de la solucién de UAN se introducen continuamente y se mezclan
en una serie de mezcladores estaticos con las dimensiones apropiadas. El flujo de materia prima, el flujo de
producto acabado, el pH y la densidad se miden y se ajustan continuamente. El producto acabado se enfria
y se transfiere al depésito de almacenamiento para su posterior distribucion.

En el proceso discontinuo, las materias primas se introducen secuencialmente en un recipiente de mez-
clado con un agitador y se acumulan en celdas de carga. La disolucién de las materias primas sélidas se
puede mejorar mediante reciclaje e intercambio de calor, segiin sea necesario. El pH del UAN producto se
ajusta antes de anadir el inhibidor de corrosion.

Agua de proceso

Mezclado
de la

SO|UCién Solucién de
T UAN para

Urea (solida o en solucion) ===

AN (s6lido o en solucidn) =

almacenaje o
distribucion
Ajuste del pH (HNO3; o NHj)
inhibidor de corrosion

Figura 8.2: Vision general de la produccién de solucion de UAN [128, EFMA, 2000]
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Capitulo 8. Urea y soluciones de urea y nitrato de amonio (UAN)

Tabla 8.11: Emisiones difusas a la atmésfera de las instalaciones de los Paises Bajos [52, infoMil, 2001]

Planta Emision Cantidad (t/a) Medicion/estimacion

DSM, Geleen NH, <11 Estimaciéon
L NH, 12,4 Estimaciéon

YARA Sluiskil 5 - .,
Co, 15,2 Estimaciéon
L NH, 11,6 Estimacion

YARA Sluiskil 6 - .,
CO, 12,9 Estimaciéon
Kemira Rozenburg NH, 10 Estimacion

Tabla 8.12: Consumo de materia prima y recursos en la produccion de UAN [128, EFMA, 2000]

Materia prima Por tonelada de solucion de UAN al 30 %
Urea 327,7 kg
AN 4257 kg
NH, 0,3kg
Inhibidor de corrosiéon 1,4 kg
Agua 244,9 kg

Vapor y electricidad 10— 11 kWh

La urea utilizada tiene un contenido de nitrégeno del 46 %, una concentracién minima del 75 % y un pH de
9 — 10. El1 AN tiene un contenido de nitrégeno del 33 — 34 %, una concentraciéon minima del 85 % y un pH de
4 — 5. El inhibidor de corrosién se utiliza para proteger los depésitos de almacenamiento de acero al carbono,
cuando resulta necesario. EIl HNO, o gas de NH, puede ser necesario para ajusta el pH de la solucién final. El
condensado, que contiene nitrégeno de las instalaciones de AN o urea, se puede utilizar como disolvente en este
proceso. El consumo de vapor y electricidad dependen del tipo de materia prima empleado (s6lido o solucién)
asi como de la temperatura ambiente.

8.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD

+ Para obtener mas informacion sobre el enfriamiento del producto, consulte el apartado 7.4.5;
+ Para obtener més informacién sobre el reciclaje de la granulacién, consulte el apartado 7.4.7.

8.4.1 Proceso convencional de reciclaje total
Descripcion

La Tabla 8.13 proporciona una visiéon general de un proceso convencional de reciclaje total. Una caracteristi-
ca basica de este proceso es la desorcién del NH, y el CO, de la solucién de reaccién mediante una reduccién
sucesiva de la presién (descomponedores) y el reciclaje de éstos s en el reactor (como carbamato o NH,).

Para minimizar los volimenes de efluente, las soluciones acuosas de NH, de distintas procedencias se re-
ciclan en el reactor. De este modo, se reduce la conversion en urea en el reactor, debido al mayor contenido
de agua. Para mantener el nivel de produccién general, se amplia el reciclaje de carbamato y NH, y, por lo
tanto, el proceso requiere energia adicional.

271



MTDs Industria quimica inorganica de gran volumen de produccion

Tabla 8.13: Ejemplo de un proceso convencional de reciclaje total [121, German UBA, 2001], BASF,
Ludwigshafen

Secuencia del proceso Etapas y condiciones
Proporcién NH,/CO, 4:1
Reactor Conversién 65— 67 % de aporte de CO,
Presion 200 bar

Descomponedor 1 A 16 — 20 bar
Descomponedor 2 A 3 bar
Descomponedor 3 A 1 bar
Reciclaje del carbamato  Absorcién/rectificacion

Descomposicién de carbamato
(destilacién por calor)

Reciclaje del NH, Condensacién, regulacién de NH,

Depuracion del gas de purga

T [ Depuracién con H,0, el licor (soluciéon de NH,) se recicla en el proceso

Cristalizacién a vacio, depuracion del condensado (desorcién)

Centrifugado

Secado, ciclones (himedos), depuracién para el tratamiento de los gases de
escape

Fusién

Perlado (prilling), lavador para el tratamiento de los gases de escape

Solidificacién y acabado

Beneficios ambientales obtenidos
* Permite recuperar casi toda la materia prima.
Efectos cruzados

Elevado consumo energético en comparacién con los procesos de desorcién (stripping) méas nuevos (véase
también la Tabla 8.5).

Informacion operativa

Véase la Tabla 8.13.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Las plantas de reciclaje total convencional se construyeron hasta principios de los

afios noventa. Las instalaciones modernas incorporan tecnologia de desorcién (stripping) y proporcionan un
funcionamiento mas favorable.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

Configuracién econdémica en aquel momento.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002, 52, infoMil, 2001, 121, German UBA, 2001, 122, Toyo, 2002, 123, Toyo, 2003, 128,
EFMA, 2000], BASF, Ludwigshafen (remodelada por primera vez en 1968, ampliada en 1979), Achema,
Lituania.
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8.4.2 Proceso de desorcion (stripping) con CO,
Descripcion

La Tabla 8.14 proporciona una visién general de un proceso de desorcién (stripping) con CO, y reciclaje total.
Una caracteristica bésica de esta tecnologia es la eliminacién de la mayor parte de carbamato y NH, residua-
les de la solucién de reaccién mediante la separacién (stripping) con CO, a alta presion. En comparacién con
los procesos convencionales, este proceso permite ahorrar una cantidad considerable de energia, ya que no es
necesario descomponer el producto a presiones reducidas y recomprimirlo para reciclarlo en el proceso.

Tabla 8.14: Ejemplo de un proceso de desorcion (stripping) con CO2 y reciclado total [121, German UBA,
2001]

Secuencia del proceso Etapas y condiciones
Proporcion de 2,8, el CO, se introduce a través del separador de alta
NH,/CO, presion
Lifereifons Temperatura 180 °C
Presion 140 bar

Desorcién (stripping) con CO, Separador de alta presiéon
y reciclaje a alta presiéon  Condensador de alta presion

Se depura en el lavador de alta presion, lavador de baja presion (4 bar), las

Sl e iz (el dteercion) soluciones de NH, se reciclan

Descomponedor de carbamato

(rectificacién) Presion 3 bar

Reciclaje del carbamato Condensacion, gas de escape depurado con lavadores
Reciclaje del NH, Condensacién, regulador de NH,, la solucién de NH, se recicla

Cristalizacion a vacio, depuracion del condensado (desorbedor/hidrolizador/
desorbedor)

Centrifugacién

Solidificacién y acabado Secado, ciclon, depuracion en medio acido para el tratamiento del gas de
escape

Fusién

Perlado (prilling) o granulacién

Beneficios ambientales obtenidos

* Permite recuperar casi toda la materia prima;
* Ahorros energéticos en comparacién con los procesos convencionales.

Efectos cruzados

No se consideran probables en comparacion con otros procesos de produccién de urea.
Informacion operativa

Véase la Tabla 8.14.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Actualmente, el método de desorcién (stripping) con CO, es el tipo de instalacién mas
frecuente para producir urea.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.
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Motivo principal para su aplicacion

Mejora del rendimiento en comparacién con los procesos convencionales de reciclaje total.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002, 52, infoMil, 2001, 121, German UBA, 2001, 124, Stamicarbon, 2004, 125, Stamicar-
bon, 2003, 128, EFMA, 2000], SKW, Piesteritz.

8.4.3 Proceso de desorcion (stripping) con NH,
Descripcion

La Tabla 8.15 proporciona una visién general del proceso de desorcién (stripping) con NH, y reciclaje total.
La caracteristica bésica de esta tecnologia es la eliminacién de la mayor parte del carbamato residual de la
solucién de reacciéon mediante un proceso de autodesorcién con NH, a alta presién. En comparacién con los
procesos convencionales, este proceso permite ahorrar una cantidad considerable de energia, ya que no es
necesario descomponer el producto a bajas presiones y recomprimirlo para reciclarlo en el proceso.

Secuencia del proceso Etapas y condiciones
Proporcion NH,/CO, 3,5
Reactor Temperatura 170 °C
Presion 150 bar

Separador de alta presién (introduccién del NH, a través del separador o
auto desorcion)

Condensador de alta presién

Desorcion (stripping) con NH, y
reciclaje a alta presion

Predescomponedor
Descomposicién del carbamato Descomponedor 1 17 bar
Descomponedor 2 4,5 bar

Reciclaje del carbamato Condensacién
Reciclaje del NH, Condensacién

Gas de purga (de la Depurado en un lavador de dos etapas, las soluciones de NH, se reciclan

descomposicién)
Descomponedor a vacio Depuracién del condensado  (desorcién,
., hidrolizacion con vapor de agua a 25 bar,
Solidificacién Evaporacion hidrolizacion con vapor de agua a 70 bar)
Perlado (prilling)

Beneficios ambientales obtenidos

* Permite recuperar casi toda la materia prima;
+ Ahorros energéticos en comparacién con los procesos convencionales.

Efectos cruzados

No se consideran probables en comparacion con otros procesos de produccién de urea.

Informacion operativa
Véase la Tabla 8.14.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general. E1 método de desorcién (stripping) con NH, es un tipo de instalacién habitual para
producir urea.
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Aspectos econémicos
No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

Mejora del funcionamiento en comparacion con los procesos convencionales de reciclaje total.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002, 52, infoMil, 2001, 121, German UBA, 2001, 126, Snamprogetti, 1999, 128, EFMA,
2000], Yara, Brunsbuttel; AMI, Linz.

8.4.4 Proceso de doble reciclaje isobarico (IDR)
Descripcion

En este proceso, la sintesis de la urea se produce a una presién de 180 — 200 bar y una temperatura de
185 — 190 °C. La proporcién NH,:CO, es de 3,5 — 4 aproximadamente, con una conversién por paso de CO,
aproximada del 70 %.

La mayor parte de los materiales sin convertir presentes en el efluente procedente del fondo del reactor se
separan calentandolos y resorbiéndolos (stripping) en dos separadores consecutivos que funcionan a la misma
presién que el reactor y se calientan con vapor de agua a 25 bar. El carbamato se descompone en el primer
separador, y el NH, restante se elimina en el segundo separador utilizando CO, como agente de desorcién. Los
productos de cabeza del primer separador se introducen directamente en el reactor, y los productos de cabeza
del segundo reactor se reciclan en el reactor a través del condensador de carbamato. El calor de condensacién se
recupera como vapor de agua a 7 bar y se aprovecha en etapas posteriores del proceso.

Mientras que todo el diéxido de carbono se introduce en la planta a través del segundo separador, en el
condensador de carbamato sélo se incorpora un 40 % del amoniaco. La cantidad restante se encauza directa-
mente hacia el reactor para controlar la temperatura. Los vapores ricos en amoniaco del primer separador
se introducen directamente en el reactor de urea, y los vapores ricos en diéxido de carbono del segundo
separador se reciclan en el reactor a través del condensador de carbamato, pulverizandolos con solucién de
carbamato reciclada de la seccion de presion media de la planta.

El calor de condensacién se recupera como vapor de agua a 7 bar y se aprovecha en etapas posteriores del pro-
ceso. La solucién de urea que sale del circuito IDR contiene amoniaco sin convertir, diéxido de carbono y carba-
mato. Estos elementos residuales se descomponen y se vaporizan en tres destiladores sucesivos y se calientan
con vapor de media presién y vapor recuperado de baja presién. A continuacién, los vapores se condensan en
solucién de carbamato y se reciclan de nuevo en el circuito de sintesis. La solucién de urea que sale de la unidad
de descomposicién de baja presion se concentra y se introduce en dos evaporadores de vacio que funcionan en
serie y producen urea fundida para los procesos posteriores de perlado (prilling) y granulacion.

Beneficios ambientales obtenidos

* Permite recuperar casi toda la materia prima;
+ Ahorros energéticos en comparacién con los procesos convencionales.

Efectos cruzados

No se consideran probables en comparacion con otros procesos de produccién de urea.

Informacion operativa

Véase el apartado «Descripcién».
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Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

Mejora del funcionamiento en comparacién con los procesos de reciclado total convencionales.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[52, infoMil, 2001, 128, EFMA, 2000], Yara, Ferrara, Zaklady Azotowe Pulawy, Pulawy.

8.4.5 Lavado seguro del NH, de los elementos inertes
Descripcion

Para eliminar el NH, de los elementos inertes del flujo de gas de purga de la seccién de sintesis de urea de
la planta con la maxima seguridad, se ha desarrollado un método de lavado especial. Este proceso consiste
en lavar los elementos inertes con agua después de afiadir una cantidad determinada de gas inflamable, por
ejemplo, gas natural. Esta cantidad debe ser la adecuada para que la composicién no se acerque a los limites
de explosién. Los elementos inertes depurados se envian a un quemador junto con el gas natural.

Beneficios ambientales obtenidos

* reduccién de las emisiones de NH;

* recuperacién del NH,;

* recuperacion de calor del H,.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

La aplicabilidad depende de:

La disponibilidad in situ de gas inflamable con la presién adecuada;
La disponibilidad del sistema de recuperacién de NH.;

La posibilidad de utilizar el flujo de gas resultante como combustible, por ejemplo, para la caldera.
Aspectos econémicos

Seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduction of NH, emission and energy recovery from the inert gas.
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Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

YARA, Ferrara.

8.4.6 Reconducir las particulas finas hacia la soluciéon de urea concentrada

Descripcion

Cuando se emplea la granulacién como técnica de acabado, los productos con un tamano demasiado pequefio
o demasiado grande se reciclan en el granulador y forman ntcleos de granulos. El polvo se suele separar
después del granulador y también se encauza hacia la instalaciéon donde se junta con el aire de fluidizacién
y se envia al lavador para terminar en una solucién diluida. Esta solucién se concentra por evaporacion.
Sin embargo, también se puede reconducir el polvo hacia la solucién concentrada en lugar de enviarlo al

granulador [52, infoMil, 2001].

Beneficios ambientales obtenidos

Ahorros energéticos.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Se puede aplicar a todas las plantas de produccién de urea que cuenten con un proceso de solidificacion.

Esta técnica se aplicé en YARA Sluiskil en 1999, y desde entonces ha supuesto un ahorro de 32 000 tonela-
das de vapor de agua anuales [52, infoMil, 2001].

Aspectos econémicos

El coste del proyecto que se llevé a cabo en 1999 fue de 143 000 EUR.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[62, infoMil, 2001],YARA, Sluiskil.

8.4.7 Remodelacioén de plantas convencionales incorporando sistemas de desorcion (strip-
ping)

Descripcion

La remodelacién de una planta convencional con un sistema de desorcién (stripping) suele incluir una o més
de las siguientes modificaciones:

* Aumento de la capacidad de produccion frontal.

+ Reduccién del consumo de recursos;
* Potencial para reducir la contaminacion;
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* Reduccién de los costes de mantenimiento;
+ Aumento del factor de servicio.

En la Tabla 8.16 se pueden observar ejemplos de remodelacién de plantas convencionales con la incorpo-
racién de sistemas de desorcion (stripping). La Tabla 8.17 incluye un estudio de casos de un proyecto de
remodelacion.

Tabla 8.15: Ejemplos de remodelacion de plantas convencionales con sistemas de separacion (stripping)
[123, Toyo, 2003, 124, Stamicarbon, 2004]

Ejemplo 1 Ejemplo 2
CEEt ER R Ao 1620 / 2460 1065 / 1750 t/d
remodelacion
Ahorro de energia 30 % Pl ool
de urea
Consumo de vapor de
agua antes/después de la 1,6/1 t/t de urea
remodelacion
Consumo de agua de
refrigeracion antes/después de 100/ 173 m?/t de urea
la remodelacion
Compresion de CO MG compresor
: centrifugo
Separad9r cle alibz resilo ACES mejorado Stamicarbon
instalado
Condensador instalado CCVS * Condensador piscina*

Sin reciclaje de NH,, menos requisitos de

ol 615 WL, 6o el peesiin bombeo y aumento de la capacidad

Realineado con acero
25Cr-22Ni-2Mo
Instalacion de
deflectores

Instalacion de

Reactor de sintesis .
bandejas

Control continuo de la
proporcion N/C

x Véase también el apartado 8.4.9

Tabla 8.16: Estudios sobre el consumo de vapor y electricidad en un proyecto de remodelacion [122, Toyo,
2002]

Caso 3

Opcion de remodelacion

Caso 2

Opcién de remodelacion

Instalacion existente

Desorcién (stripping) con CO,, Dsenaitin (shdastiog) con

Convencional, evaporacion a vacio, perlado 5 ;
Algunas . . g . CO., evaporacién a vacio,
;e cristalizacién, perlado (prilling) con ventilador, 2 -y
caracteristicas L . - granulacién, depuracion del
(prilling) de tiro natural  depuraciéon del condensado de
condensado de proceso
proceso
Consumo energético en GJ/t de urea

Vapor de agua 4,6 3,1 3,1
Electricidad 0,9 0,7 0,8
Total 5.5 3,8 359
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Beneficios ambientales obtenidos

* Potencial especial para reducir el consumo de vapor de agua (véase también la Tabla 8.5);
+ Potencial considerable para reducir el consumo de energia eléctrica;
+ Potencial considerable para reducir el consumo de agua de refrigeracion.

Efectos cruzados
No se consideran probables.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

En general, se puede aplicar en plantas convencionales existentes de reciclaje total. Varios proveedores
de tecnologia afirman que el equipo de desorcién (siripping) que proporcionan es compatible con distintos
sistemas existentes.

Aspectos econémicos

Los elevados costes de inversién se pueden recuperar gracias a los considerables ahorros que proporcio-
nan:

+ Aumento de la capacidad, teniendo en cuenta que requiere una capacidad de compresién adicional del
CO, y una capacidad adicional para el acabado del producto;

* Reduccién de las necesidades de recursos;

* Reduccién de los costes de mantenimiento;

+ Aumento del factor en servicio.

Motivo principal para su aplicacion

Aumento de la capacidad de produccion.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo
[52, infoMil, 2001, 123, Toyo, 2003, 124, Stamicarbon, 2004, 126, Snamprogetti, 1999].

* En 2004 Sichuan Chemical Works Ltd modernizé un sistema Toyo TR-Ci y lo convirtié en un sistema
ACES mejorado;

+ En 2004 PIC Kuwait moderniz6 una planta convencional de 1065 t/d hasta alcanzar una capacidad de
1750 t/d con un sistema de desorcién (stripping) con CO, y un condensador piscina.

8.4.8 Integracion del calor en instalaciones de desorcion (stripping)
Descripcion

La integracion de calor entre la seccién de sintesis y las secciones posteriores de la instalacion permite redu-
cir la energia necesaria para el proceso. La seccion de sintesis recibe vapor de agua de media presién para
descomponer y separar el exceso de NH, y carbamato en el separador. La mezcla de gas de CO, y NH, sepa-
rados se envia al condensador de carbamato y el calor de condensacién se recupera como vapor de agua de
baja presién o mediante un intercambio de calor de proceso a proceso en las secciones de descomposicién de
vapor de agua de media y baja presién y las etapas de evaporacién. Dependiendo del grado de integracion,
la planta de produccién de urea puede exportar vapor de agua de baja presién.

Consulte también el apartado 8.4.7 «Remodelacién de plantas convencionales incorporando sistemas de
desercion (stripping)».
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Figura 8.3: Ejemplo de la integracion de calor en una instalacion de desorcion (stripping) con reci-
claje total

IE: intercambio de calor de proceso a proceso Basado en [124, Stamicarbon, 2004]. Similar: [122, Toyo,
2002, 126, Snamprogetti, 1999]

Beneficios ambientales obtenidos
* Reduccién de las necesidades energéticas.
En un proceso moderno de reciclado total, la conversiéon de amoniaco en urea sélida requiere 3,3 Gd/t de

urea. Se presupone que el requisito medio en las plantas europeas es de 4,1 GdJ/t de urea [107, Kongshaug,
1998].

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica, pero se presupone que puede comportar unos ahorros considerables.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes energéticos.
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Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[122, Toyo, 2002, 124, Stamicarbon, 2004, 126, Snamprogetti, 1999].

8.4.9 Condensacion y reaccion combinadas en un solo recipiente
Descripcion

La condensacién y reaccién combinadas en un solo recipiente se puede llevar a cabo siguiendo dos configu-
raciones diferentes:

* Separador + condensador/prereactor combinados + reactor (opcién méas adecuada para procesos de remo-
delacion);
+ Separador + condensador/reactor combinados (opcién méas adecuada para instalaciones nuevas).

Reactor piscina. Los efluentes gaseosos del separador se condensan en un condensador sumergido hori-
zontal, integrado en el reactor de urea. De este modo, dos etapas completas del proceso, la condensacién y la
deshidratacién, se pueden combinar en un solo recipiente. El separador de CO,no se modifica. Sin embargo,
el efluente gaseoso del separador, junto con la solucién de carbamato reciclada y la alimentacién de amonia-
co, se introducen en el reactor piscina. La fase liquida es agitada por los gases. El calor de condensacién se
utiliza para fomentar la reaccién de deshidratacién y generar vapor de agua en el haz de tubos. La presion
del vapor generado permite controlar el porcentaje de condensacion. La parte del reactor piscina donde se
encuentra el haz de tubos es la zona de condensacién, mientras que la otra seccién se puede denominar zona
de reaccién. La presion en la estructura del reactor alcanza los 140 bar, y la temperatura en la salida del
reactor es de 185 °C [52, infoMil, 2001, 124, Stamicarbon, 2004].

Condensador piscina. Otra configuracién posible consiste en instalar solamente un condensador piscina.
El condensador piscina es un recipiente horizontal con un haz de tubos en U sumergido. Esta fabricado en
acero al carbono y las partes internas y el revestimiento son de acero inoxidable. Los gases de desorcién
se condensan en una piscina, depésito de liquido en el cuerpo del reactor, y en la zona del haz de tubos se
genera vapor de agua de baja presién. Con el tiempo de residencia adecuado, la reaccién del carbamato de
amonio en urea y agua puede alcanzar un 60 % de equilibrio. La temperatura de condensacion en la estruc-
tura del reactor es elevada, debido a la formacién de componentes de urea y agua con un elevado punto de
ebullicién, que incrementan el diferencial de temperatura en el intercambiador. La formacién de burbujas
de gas garantiza un elevado grado de turbulencia y ofrece una amplia zona para la transferencia de masa
y de calor. Ambos fenémenos contribuyen a aumentar la transferencia de calor [52, infoMil, 2001, 124, Sta-
micarbon, 2004].

Condensador de carbamato vertical sumergido (CCVS/ACES21). Los gases separados procedentes
del separador se encauzan en un condensador de carbamato vertical sumergido, donde el NH, y el CO, se
condensan y forman carbamato de amonio y urea en la estructura del condensador. El calor de condensacién
se recupera para generar vapor de agua de baja presion en las tuberias. En la parte superior del condensa-
dor de carbamato se instala un lecho fijo para la depuracién, que permite absorber el NH, y el CO, sin con-
densar en la solucién de carbamato reciclada (procedente de la seccion de presion media). En el condensador
de carbamato se forma cierto porcentaje de urea y la reaccién se completa en el reactor [122, Toyo, 2002,
123, Toyo, 2003].

Los beneficios técnicos del condensador/reactor combinados son:

+ La transferencia de calor en el conjunto del reactor/condensador es mucho mejor que en condensadores
de capa delgada;

* Los deflectores del reactor evitan la retromezcla;

+ La respuesta inversa del circuito de sintesis queda eliminada;

* La sintesis es mucho menos sensible a las variaciones en la proporciéon de N/C.

Los beneficios técnicos del condensador/prereactor combinados son:

+ El volumen del reactor de urea disminuye o en consecuencia aumenta la capacidad del reactor;
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+ La zona de intercambio de calor se reduce;

+ La disposicion horizontal ofrece una alternativa estructural;
+ Disminuye la corrosién bajo tensidn;

* Aumenta la flexibilidad operativa.

Beneficios ambientales obtenidos

+ Sise utiliza un reactor piscina, se puede alcanzar un nivel de emisién de amoniaco en la etapa de sintesis
de 2,5 g/t de producto (< 700 mg/m?);
+ Potencial ahorro energético.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

El condensador/reactor combinado se puede aplicar principalmente en instalaciones nuevas, puesto que en
instalaciones existentes de produccién de urea podria no resultar rentable. Sin embargo, la aplicabilidad de
esta tecnologia es general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica. Es posible que la instalacién de un condensador/reactor combina-
do en una planta de produccién de urea existente no resulte viable econémicamente. En general, se espera
que el aumento de la eficiencia y la disminucién del consumo de suministros comporten un ahorro en la
instalacion.

Motivo principal para su aplicacion
Aumento de la capacidad del reactor.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[132, Stamicarbon, 2001], [52, infoMil, 2001], [122, Toyo, 2002], [123, Toyo, 2003], [124, Stamicarbon,
2004], [125, Stamicarbon, 2003], [127, Toyo, 2006], [129, Stamicarbon, 2006], [130, Uhde, 2004], [131, Toyo,
2002].

DSM Geleen (1998, 525 kt/a): reactor piscina.

Karnaphulli Fertilisers Company, Bangladesh: condensador piscina.
P.T. Pupuk Kujang, Indonesia: ACES21.

Sichuan Chemical Works, China: ACES21.

8.4.10 Minimizacion de las emisiones de NH, de la granulacion
Descripcion

La urea liquida alimentada en la seccién de solidificacién, ya sea en forma de urea fundida o como solucién
concentrada, contiene NH, disuelto procedente de las trazas residuales de carbonatos de amonio o de los
productos de la descomposmlon de urea y la dimerizacién en biuret. Este NH, residual se resorbe (stripping)/
evapora instantaneamente (flash) durante el proceso de solidificacién y se hbera a la atmésfera junto con el
aire de refrigeracion.

El formaldehido gaseoso, vaporizado a partir de una niebla liquida fina inyectada en un flujo de aire caliente
del respiradero del granulador, reacciona preferentemente con NH, desorbido y forma HMTA (hexameti-
lentetramina). En esta atmdsfera caliente y seca, esta reaccién tiene preferencia ante la reaccién estandar
urea-formaldehido, que prevaleceria en la etapa de solucién de urea diluida del proceso de depuracion poste-
rior. El compuesto inestable de HMTA se disuelve en el licor de depuracién diluido (en este ejemplo, conden-
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sado de agua de proceso) y se recicla en la seccién de concentracién de vacio, donde la HMTA se descompone
en NH, y formaldehido. El formaldehido permanece en la solucién, donde reacciona con el exceso de urea
¥y, por dltimo, pasa a formar parte del aditivo de granulaciéon. E1 NH, se recicla mediante absorcién en el
condensado de agua de proceso y se introduce en la seccién de sintesis de urea. El formaldehido termina en
la urea producto, donde se utiliza como un aditivo estandar.

Beneficios ambientales obtenidos
Reduccién del 50 % de las emisiones de NH,.
Efectos cruzados

No se consideran probables si se tiene en consideracién que el formaldehido se utilizaria como aditivo es-
tandar de todas formas.

Informacion operativa

Véase el apartado «Descripciény».
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de los niveles de emision.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[133, Hydro Fertilizer Technology, 2000], YARA, Sluiskil and Incitec, Brisbane.

8.4.11 Depuracion del gas de escape de la etapa de perlado (prilling)/granulaciéon
Descripcion

En las plantas modernas de produccién de urea, la principal contaminacién del medio ambiente proviene
de la seccién de acabado: perlado (prilling) o granulacion. En ambos casos, la carga de elementos contami-
nantes (0,4 — 0,6 % del alimentacién total de la planta) contrarresta la carga de la seccién humeda de la
planta en, como minimo, un orden de magnitud (aproximadamente 0,005 — 0,05 % del alimentacion total).
Durante el acabado (perlado o granulacién), una gran cantidad de aire entra en contacto con una solucién
de urea caliente y con urea sélida y, por lo tanto, los gases de escape contienen NH, y polvo. En relacién
con la depuracién del gas de escape, al comparar la granulacién y el perlado (prilling) se han obtenido los
siguientes resultados:

+ Para aplicaciones industriales especificas posteriores, se prefiere el uso de perlas de urea;

+ Los gastos de depuracién anulan el principal beneficio que proporciona el perlado (prilling): Los bajos
costes;

* La granulacién requiere una cantidad menor de aire;

+ El polvo procedente de la granulacién es mas grueso y, por lo tanto, eliminarlo resulta mas sencillo.

Las eficiencias de eliminacién de NH, dependen principalmente del medio de depuracién que se emplee

(medio 4cido o agua) y del niimero de etapas de absorcion. Si se aplica un proceso de depuracién con agua,
los licores de lavado, que contienen NH, y polvo de urea, se puede reciclar en la produccién de urea.
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Tabla 8.17: Vision general de la depuracion de los gases de escape del acabado de urea

Niveles alcanzables en mg/

Fuente Depuracion Nm? leilemmois
Polvo NH,
(sin depuracién) 60 — 130 70 — 140 b
Depuracion en medio acido, hasta
350 000 Nm?%h 15-28 8-9 b
Perlado Depuracion, 1 kWh/1000 Nm? 25 —-30* a
(prilling) 15 20 *x f
Depuracién con agua 55 30 e
Lavador de lecho fijo 30 d
30 30 == c
» Lavador de lecho fijo 30 d
Granulaciéon - .
Lavador con agua, ligeramente acido Hasta 30 10— 20 g
15 20 = f

* Se pueden obtener uno niveles mas bajos, pero causarian un rapido incremento de la caida de presion y el
consumo energético

* Incluida la depuracién en medio acido

a [129, Stamicarbon, 2006]

b [9, Austrian UBA, 2002], niveles medio, el nivel permitido para ambos es de 30 mg/Nm?, lavador en medio
acido

¢ [130, Uhde, 2004], especificaciones de proceso

d [127, Toyo, 2006]

e [121, German UBA, 2001]

f [126, Snamprogetti, 1999]

g SKW Piesteritz

Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccién de las emisiones a la atmoésfera. Para consultar los niveles alcanzables, véase la Tabla 8.18.

Efectos cruzados

* Consumo de agua;

+ El reciclaje de una mayor cantidad de agua en la seccion de sintesis de urea puede influir negativamente
en el porcentaje de conversién por paso y, por lo tanto, el consumo energético en la posterior descompo-
sicién y recompresion puede aumentar. Este factor resulta especialmente significativo en las plantas de
reciclaje total convencional [121, German UBA, 2001]

* Consumo adicional de energia eléctrica.

Informacién operativa

Véase el apartado «Descripcion».

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

La formacién de nitrato de urea se debe considerar una cuestién de seguridad cuando se utilice HNO, como
medio de depuracién [154, GT en LVIC-AAF, 2006].
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El espacio disponible o las limitaciones de la base estructural de la planta pueden ser un impedimento a la
hora de instalar una unidad de depuracién con la capacidad suficiente sobre la torre de perlado (prilling) de
urea. Los lavadores a ras de suelo pueden resultar excesivamente caros.

Aspectos econémicos

Los gastos correspondientes a la instalacién de un sistema de depuracién para la secciéon de perlado (pri-
lling) en 1994 [9, Austrian UBA, 2002] eran:

+ inversion: 2.900.000 EUR (sobre la torre de perlado)
+ coste total de funcionamiento: 110.000 por afio.

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de los niveles de emision.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002, 52, infoMil, 2001, 121, German UBA, 2001, 127, Toyo, 2006, 129, Stamicarbon,
2006].

BASF, Ludwigshafen; SKW Piesteritz, AMI, Linz.

8.4.12 Depuracion del agua de proceso
Descripcion

Una planta de produccién de urea de 1000 t/d genera aproximadamente 500 m? de agua de proceso por dia.
La fuente principal de este agua es la reaccién de sintesis, donde se forman 0,3 toneladas de agua por tone-
lada de urea producida. Las otras fuentes de agua son el eyector de vapor de agua, el agua de aclarado y de
sellado y el vapor de agua que se utiliza en la unidad de depuracién de agua residual.

En la Figura 8.4 se puede observar un ejemplo de depuracién de agua de proceso. El agua de proceso calen-
tada se introduce en la parte superior del desorbedor 1, donde el NH, y el CO, se eliminan con el flujo de gas
del desorbedor 2 y el hidrolizador. El liquido que sale del fondo del desorbedor 1 se precalienta y se incor-
pora, bajo presion, en la parte superior del hidrolizador. El vapor se encauza hacia la base del hidrolizador.
Bajo estas condiciones, la urea se descompone y los gases de separan a contracorriente. Los vapores que se
generan durante esta etapa se introducen en el desorbedor 1. La corriente de liquido sin urea que sale del
hidrolizador se utiliza para calentar el flujo de alimentacién del hidrolizador y, tras la expansién, entra en
el desorbedor 2, donde el vapor de agua de baja presiéon separa el NH, y CO, restantes a contracorriente y el
efluente gaseoso pasa al desorbedor 1.

El efluente gaseoso del desorbedor 1 se condensa en un condensador/separador de reflujo refrigerado. Una
parte del liquido separado se bombea hacia el desorbedor 1, mientras que el resto se devuelve a la planta de
proceso de urea. EI NH, residual presente en el efluente gaseoso del separador se recupera en un absorbedor
atmosférico y se recicla en el proceso.
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Gas de escape
hacia el lavador
atmosférico
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Condensador
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Vapor de Vapora
baja 20 bar
presion

Agua depurada
para los usuarios
(por ejemplo, agua
de suministro para
la caldera)

EI mm‘m %4_ Agua de proceso

Figura 8.4: Ejemplo de depuracion de agua de proceso. [52, infoMil, 2001, 125, Stamicarbon, 2003]

Existen otros métodos para depurar el agua de proceso, entre ellos:
* Destilacién e hidrolisis [52, infoMil, 2001];
+ Desorcién (stripping) e hidrélisis [52, infoMil, 2001];

* Eliminacién del CO,/NH, (destilacién, desorcién) y posterior depuracién biolégica del agua residual [52,
infoMil, 2001, 121, German UBA, 2001].

Beneficios ambientales obtenidos

+ Reduccién del consumo de agua, si se puede reutilizar el agua de proceso depurada;

* Reduccién de los niveles de emisién al agua (para més informacién sobre los niveles alcanzables, véase
la Tabla 8.9);

* Reciclaje del NH, y el CO, en el proceso.

Efectos cruzados

Consumo de energia.

Informacion operativa

Véase el apartado «Descripcion».
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Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Esta técnica sélo se puede combinar con un proceso de depuracién biolégica si se dis-
pone de la fuente de C necesaria y los equivalentes de neutralizacién, por ejemplo, en el caso de depuraciéon
conjunta en una unidad de depuracién municipal de aguas residuales [52, infoMil, 2001].

Aspectos econémicos
No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Beneficios para el medio ambiente.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[62, infoMil, 2001, 121, German UBA, 2001, 125, Stamicarbon, 2003, 126, Snamprogetti, 1999, 127, Toyo,
2006].

+ En [125, Stamicarbon, 2003], se hace referencia a 36 plantas que aplican un proceso de hidrolizacién a
contracorriente;

+ Todas las plantas de produccién de urea de los Paises Bajos cuentan con sistemas de depuracién de las
aguas de proceso y reutilizan parcialmente el agua depurada,;

+ Sichuan Chemical Works Ltd ha remodelado un sistema de hidrolizacién/desorcién;

+ SKW Piesteritz aplica un sistema de eliminacién de CO,/NH, y depuracién biolégica del agua residual;

+ BASF aplica un sistema de desorcién (stripping) y reutiliza el agua depurada de la torre de refrigera-
cién.

8.4.13 Control de los parametros de funcionamiento clave
Descripcion
El control de los parametros de funcionamiento clave representa la base para desarrollar estrategias de

mejora y permite realizar evaluaciones comparativas. La Tabla 8.19 ofrece una visién general de los para-
metros de funcionamiento clave en la produccién de urea.
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Tabla 8.18: Ejemplo de varios parametros de rendimiento clave en la produccion de urea. Cuestionario de
evaluacion comparativa (Process Design Center)

Nivel
Total t/d
NH, Presion bar
Fase Liquida o gaseosa
Total t/d
Materia Co, Presién bar
DI Fase Liquida o gaseosa
Total t/d
Otros Especificar Por.ejem’plo, aiie alo
pasivacién
Condiciones Por ejemplo, presion
Energia MWh/d
Temperatura °C
Presion bar
Vapor de agua 1 Cantidad t/d
Recursos Ret d o
consumidos - ’
Temperatura °C
Presion bar
Vapor de agua 2 Cantidad vd
Retorno cond. %
Energia MWh/d
Temperatura °C
Vapor de agua 4 Presion bar
Cantidad t/d
Recursos T oC
generados emperatl}?a
Vapor de agua 5 Presion bar
Cantidad t/d
Temperatura °C
Condensado Cantidad t/d
Total t/d
Urea Contenido % peso
Temperatura °C
Total t/d
Productos Agua NH, % peso
Temperatura °C
Total t/d
0,
Qi Especificacion O/é —

Notas: en las cifras de consumo de energia no se incluyen el perlado (prilling) y/o la granulacién

Beneficios ambientales obtenidos

Los parametros de funcionamiento clave crean la base para elaborar estrategias de mejora.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No disponible.
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Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién.

Motivo principal para su aplicacion

Evaluacién comparativa.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

AMI, Linz

8.4.14 UAN: desorcion (stripping) de CO, con reciclaje parcial

Descripcion

En los procesos de desorcién (stripping) de CO, con reciclaje parcial, el NH, y el CO, sin convertir de la so-
lucién de urea separada y los gases de la unidad de depuracién de agua se introducen en soluciones de UAN
para su posterior conversion.

En este tipo de instalaciones, la produccién de UAN es una parte integral de un fertilizante compuesto. Las
UAN de los sistemas de depuracién, maquinas de tamizado, etc. se alimentan a un sistema central de UAN,

donde se pueden realizar ajustes de calidad.

Beneficios ambientales obtenidos

Ahorros considerables en el consumo de recursos gracias a la eliminacién de varios pasos de acabado de la
urea.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

Aunque no se ha obtenido informacién especifica, seguramente comporta una reduccién de los costes.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes gracias a la eliminacién de varios pasos de acabado de la urea.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002, 128, EFMA, 2000].
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8.5 MTD para la urea y las UAN
Se considera MTD aplicar las MTD que se especifican en el apartadol.5.

Se considera MTD para el almacenamiento aplicar las MTD que se especifican en [5, Comisién Europea,
2005].

Se considera MTD mejorar el comportamiento medioambiental de la seccién de acabado utilizando una o
una combinacién de las siguientes técnicas:

+ Refrigerar el producto con bancos de placas (véase el apartado 7.4.5);

* Reorientar los finos de urea a la solucién concentrada;

+ Seleccionar el tamafio adecuado de los tamices y molinos (por ejemplo, molinos de cadena o de rodillos);
+ Utilizar tolvas de compensacién para controlar el reciclado en el proceso de granulacién;

* Medir y controlar la granulometria.

Se considera MTD optimizar el consumo total de energia en la produccién de urea empleando una o varias
de las técnicas siguientes:

+ Continuar utilizando tecnologia de separaciéon por desorcion (stripping) en las instalaciones existentes
para tal fin;

+ Utilizar procesos de desorcién con reciclado total en las nuevas instalaciones (véanse los apartados 8.4.2.,
8.4.3.y 8.4.4.);

+ Adoptar la tecnologia de desorcién en las instalaciones convencionales existentes de reciclado total, y solo
en el caso de producirse un aumento importante de la capacidad de produccién de urea (véase el apartado
8.4.7);

+ Aumentar la integracién de calor en las instalaciones de desorcién (véase el apartado 8.4.8);

+ Utilizar tecnologias combinadas de condensacién y reaccién (véase el apartado 8.4.9).

Se considera MTD tratar mediante lavado todos los gases de emisién provenientes de las secciones hime-
das, sin olvidar el limite minimo de explosidn, y reincorporar al proceso las disoluciones de amoniaco resul-
tantes (véase el apartado 8.4.5).

También se considera MTD reducir las emisiones de amoniaco y polvo resultantes del perlado (prilling) o
granulado, asi como alcanzar niveles de emisiéon de amoniaco de entre 3 y 35 mg/Nm?® mediante lavado o
mejora de las condiciones de operacién de las torres de perlado y reutilizando los liquidos de lavado in situ
(véase el apartado 7.4.11). Si el liquido de lavado puede volver a utilizarse, entonces es preferible el lavado
en medio acido, de lo contrario se lleva a cabo con agua. En el proceso de minimizaciéon de los niveles de
emisién hasta alcanzar los mencionados anteriormente, se considera que se alcanzan niveles de emisién de
polvo de entre 15 y 55 mg/Nm?, incluso en el caso de lavado con agua.

Se considera MTD depurar el agua de proceso (haya sido o no tratada) en aquellos casos en los que no se
reutiliza, mediante desorcién e hidrolizacién para alcanzar los niveles indicados en la Tabla 8.20 (véase el
apartado 8.4.12). Si no se logran estos niveles en las instalaciones existentes, es una MTD efectuar una
depuracidon bioldgica posterior de las aguas residuales.

Tabla 8.19: Niveles de acuerdo con las MTD para la depuracion de agua de proceso de la produccién de
urea

NH, Urea
» . Instalaciones nuevas 1 1
Depuracion posterior de agua de proceso - - ppm peso
Instalaciones existentes <10 <5

En la produccién de urea, se considera MTD controlar los principales parametros de funcionamiento tal y
como aparece descrito en el apartado 8.4.13.
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9.1 Informacion general

El nitrato de amonio (AN) se utiliza con mucha frecuencia como fertilizante nitrogenado. Los principales
productos comercializables son los siguientes: solucién caliente de nitrato de amonio, nitrato de amonio con
entre un 33,5 % y un 34,5 % de nitréogeno y nitrato de amonio calcico con menos de un 28 % de nitrégeno. Se
estima que la produccién mundial de soluciéon de AN (ANS) oscila entre 40 y 45 Mt anuales.

El nitrato de amonio calcico (CAN) se obtiene mezclando una solucién de AN con dolomita, caliza o car-
bonato calcico, y constituye el fertilizante mas utilizado en Europa occidental. La produccién diaria de las
instalaciones de AN y CAN suelen variar entre algunos centenares de toneladas y 3600 toneladas.

Asimismo, existen otros productos que se obtienen de manera similar mediante mezclado, como el fertilizante
nitrogenado con magnesio, MAN por sus siglas en inglés, (afiadiendo unas cantidades relativamente gran-
des de dolomita), el sulfonitrato de amonio, ASN por sus siglas en inglés, (afiadiendo (NH,),SO, 0 H,SO)) y
los fertilizantes de NS (generalmente a base de yeso).

Los productos fertilizantes deben respetar la normativa 2003/2003/CE de la Unién Europea. Los fertilizan-
tes AN y CAN que superan los limites especificados de nitrato de amonio estan clasificados como sustancias
oxidantes en las Normativa de Transporte de las Naciones Unidas.

Tabla 9.1: Instalaciones de produccion de CAN en la Unién Europea en julio de 2006 [154, GT en LVIC-
AAF, 2006]

Ano de Capacidad

Pais Empresa Ubicacion Bf Comentarios
inicio en kt/a
Austria Agrolinz Linz 1989 630
Bélgica BASF Amberes 1990 650
Republica Checa Lovochemie Lovosice 1991 415
Francia Grande Paroisse Mazingarbe 1971 250
Alemania Yara Rostock 1985 633 Linea 1
Rostock 1985 633 Linea 2
Lituania Achema Jonava 2003 415 Estado desconocido
, . 1979

Paises Bajos DSM Geleen 1993 1150

Anwil Wiloclawek 2000 500
Polonia Zaklady Azotowe Kedzierzyn 1987 616

Zaklady Azotowe Tarnow 1965 360
Portugal Adubos Alverca 1961 290

Chemko Strazske Straske 1997 75
Eslovaquia Duslo \S/,ala R, 1976 500

ahom

Espana Fertiberia Avilés 1970 250
Suiza Lonza Visp 1982 120 Sl cl jplanibas iy

estado desconocidos
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Tabla 9.2: Plantas de produccion de AN/CAN en la Union Europea en julio de 2006 [154, GT en LVIC-AAF,
2006]

Ano de Capacidad

Pais Empresa Ubicacion o . Comentarios
inicio en kt/a
Bélgica BASF Amberes 1980 300
Kemira GrowHow Tertre 1990 900
Grandpuits 1970 300
Grande Paroisse Rouen 1989 550
Mazingarbe 150 Técnico
Francia PEC RHIN Ottmarsheim 1970 330
Ambes 1990 500
Yara Montoir 1972 260
Pardies 1990 120 Técnico
Alemania Yara Rostock 1985 65 Técnico
Grecia PFI Kavala 1982 300
p . 197 479
Hungria Nitrogenmuvek Petfuerdoe 1991 200
Italia Yara Ravena 1970 500
Lituania Achema Jonava 1972 550 Estado desconocido
. 1948
Paises DSM IJmuiden 1997 550
Bajos . 1983 550
Yara Sluiskil 1989 1100
Polonia Anwil Wloclawek 2000 353
Zaklady Azotowe Pulawy 1968 1100
Luchana 1974 300 Cerrada en 2006
Espana Fertiberia Puertollano 1959 215 Remodelada en 1980
Sagunto 1988 500
Suecia Dyno Ljungaverk 44 Técnico
Yara Koeping 1991 170 Técnico
. Kemira GrowHow Ince 1971 400 Perlado (prilling)
peino _— il 1979 500
Severnside 1965 500

9.2 Procesos y técnicas aplicados
9.2.1 Vision general
E1 AN (NH,NO,) se produce neutralizando un 50 — 70 % peso de HNO, acuoso con NH, gaseoso:
NH, + HNO, — NH ,NO,
La reaccién es altamente exotérmica y avanza con rapidez. El calor generado se suele emplear para producir
vapor de agua. La solucién de AN obtenida se puede concentrar por evaporacion. Los procesos de produccién

mas habituales incluyen tres operaciones principales: neutralizacion, evaporacién y solidificacion (perlado
o granulacion).
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H,SO, HNO, NH, Vapor

(opcional para la 1
roduccion de ASN - >
P ) Purificaciéon del vapor,

. . condensacion,
I—> Neutralizacion >

depuracion del

Emisién a
la condensado
atmosfera ‘

t

Depuracion del
gas de escape

A A

Condensado

Vapor ====p Eyaporacion >

Opcional:
dolomita,
yeso, caliza 1

y otros
aditivos Mezclado
Perlado
(prilling) o
granulacion

Secado, enfriado,
acondicionamiento

!

AN
Opcional: CAN, ASN, MAN, etc.

Figura 9.1: Vision general de la produccion de AN y productos relacionados
Esta figura se basa en [52, infoMil, 2001] y las descripciones en [148, EFMA, 2000]

9.2.2 Neutralizacion

La neutralizacién exotérmica del HNO, con gas de NH, genera ANS (solucién de nitrato de amonio) y vapor
de agua. El HNO, se suele precalentar en equipos resistentes a la corrosién, especialmente si la concentra-
cién de acido nitrico en la parte final se sitia en torno al 50 — 70 %. El precalentamiento con vapor o conden-
sado caliente del proceso de AN representa el uso mas efectivo de este exceso de calor.

El grado de precalentamiento necesario se puede estimar a partir de un balance energético de entalpia, uti-
lizando la concentraciéon de HNO, y la concentracién de AN de los datos fisicos medidos. La neutralizacién se
lleva a cabo en una sola etapa o en dos etapas. Los neutralizadores en dos etapas funcionan con un pH bajo
en la primera etapa (condiciones acidas) y con un pH neutro en la segunda etapa. El equipo puede funcionar
a distintas presiones y temperaturas. En la mayoria de neutralizadores, la presion, la temperatura y las
concentraciones dependen del punto de ebullicién de las soluciones de AN, y sélo dos de estas variables son
independientes. A modo de ejemplo, cuando un neutralizador funciona a 4 bar de presion y si se controla la
ANS a un 76 % peso, la temperatura sera de 180 °C.
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Por motivos de seguridad, la temperatura del neutralizador se debe controlar. Una de las técnicas para
limitar la temperatura consiste en reciclar en el neutralizador una parte del vapor de agua conden-
sado. Otra estrategia es limitar la fortaleza del acido que se introduce en el neutralizador. Se puede
alcanzar la misma temperatura proporcionando un 55 % de HNO, al neutralizador. Por lo tanto, en
un proceso convencional, no es posible aprovechar al méximo el uso de HNO, altamente concentrado
para reducir el contenido de agua.

El gas de NH, puede contener pequetias cantidades de H, sin reaccionar y N, inerte. Estos se liberan
fuera del neutralizador en el momento mas adecuado, dependiendo de las caracteristicas del proceso
concreto. A la temperatura de funcionamiento del neutralizador, el control de impurezas es un factor
muy importante, ya que si se produjera un incidente, podria causar graves dafios ambientales. Por
este motivo, algunos fabricantes no reciclan los cribados de AN en el neutralizador. El reciclaje se debe
evitar especialmente si el cribado estd contaminado con un aditivo organico antiaglomerante. Cabe
destacar que una ANS 4cida es més inestable que una solucién alcalina.

A la hora de seleccionar la presién del neutralizador se debe tener en cuenta, entre otros factores, una
compensacién entre la seguridad inherente y la eficiencia energética.

Los neutralizadores pueden ser recipientes de ebullicién libre, sistemas de circulacién o reactores tubulares.
Los factores que se deben tener en cuenta para seleccionar un neutralizador son:

+ Los neutralizadores de dos etapas generan la mayor parte del vapor de ebulliciéon en la primera etapa, y
la mayoria de las emisiones de NH,, en la segunda etapa. Esta configuracién permite reducir la emisién
total de NH,;

+ Los neutralizadores de una sola etapa son més simples y resultan més econémicos;

+ La neutralizaciéon con una presién elevada produce vapor de agua a una temperatura mas alta, que re-
sulta més adecuado para los procesos posteriores, como la evaporacién y el secado;

+ El control del neutralizador es un parametro fundamental. El pH y la temperatura se deben controlar
estrictamente para limitar las pérdidas del neutralizador. Por lo tanto, todas las instalaciones deben
contar con sistemas de control del pH y la temperatura, utilizar maquinaria fiable para este propésito y
realizar pruebas periédicas del funcionamiento.

Los reactores tubulares son un ejemplo de neutralizador. La reaccién de neutralizacién se produce dentro
de un tubo. El disefio de este reactor permite mezclar eficientemente el HNO, y el NH,, que a su vez permite
reducir el tiempo de residencia. Tanto el HNO, como el NH, se precalientan utilizando parte del vapor de
agua de proceso generado durante la reacciéon. La dosificacién de la materia prima se optimiza midiendo el
caudal. A causa de la mezcla y la reaccion, la presién en la tubo disminuye hasta alcanzar unos 4 — 7 bar en
el cabezal del reactor y 1 bar en el depdsito de separaciéon posterior, donde se encuentra la salida del reactor
tubular. En el separador, la ANS fluye hacia la parte inferior de la maquina y el vapor de agua de proceso
generado se desplaza hacia la parte superior. Por accion de la gravedad, la ANS se rebosa en un acumulador
intermedio, donde el pH se ajusta automaticamente con un pequefio flujo de NH, gaseoso. El proceso del
reactor tubular puede operar con un 63 % de HNO, (precalentado a 60 °C) y puede producir un 97 %w de
ANS sin aplicar ninguna etapa adicional de concentracién/evaporacién.

La ANS es el producto del neutralizador. Las concentraciones son variables y dependen de los materiales
de alimentacién y/o de las condiciones de operacion. La soluciéon producto se puede almacenar sin aplicar
ningun proceso posterior. Si se debe utilizar en la produccién de fertilizante sélido de AN, CAN o NPK, se
suele concentrar mediante evaporacion.

Los procesos de nitrofosfato permiten obtener materiales de arranque, como AN y carbonato calcico (véase
el apartado 7.4.8).
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9.2.3 Evaporacion

La ANS se suele concentrar en un evaporador hasta alcanzar el contenido de agua necesario para el acabado
especifico del producto que se desee obtener. La concentracion de agua se suele situar por debajo de un 1 %
en el caso de los productos perlados, y puede alcanzar hasta un 8 % en algunos procesos de granulacion.

El vapor de agua que se genera en el neutralizador o en cualquier unidad que produzca vapor dentro de las
instalaciones se utiliza como fuente de calor para la evaporacién. Para evitar la descomposicién del AN, se
debe utilizar vapor saturado a una temperatura controlada. La evaporacién se puede efectuar a una presion
atmosférica o a vacio. Esta tltima opcién permite reutilizar el vapor del neutralizador, pero el proceso im-
plica un mayor capital.

Existe una gran variedad de evaporadores para uso industrial: de circulacién, intercambiadores de calor
tubulares y evaporadores de capa delgada. La ventaja de los evaporadores de capa delgada es que emplean
un volumen de trabajo y un tiempo de residencia reducidos. El vapor que se forma durante el proceso de
evaporacién puede estar contaminado con amoniaco, junto con gotitas de nitrato de amonio. Algunas de las
técnicas para descontaminar este producto son:

* Separadores de gotas, como los que se emplean en los neutralizadores;

+ Lavadores, como los que se emplean para eliminar particulas finas de polvo y vapores en la produccion
de producto sélido;

+ Vapor de agua, que se puede condensar y utilizar en el sistema para purificar el condensado del neutra-
lizador.

La solucién de AN producida se debe mantener a una concentraciéon y una temperatura que evite la cristali-
zacién del AN. Para minimizar los efluentes de la maquinaria posterior, es posible que sea necesario enfriar
la solucién del evaporador.

9.2.4 Purificacion del vapor de proceso

El vapor de proceso que sale del neutralizador se puede utilizar directamente, después de una etapa de
purificacién o se puede condensar y, a continuacién, purificar. El vapor de agua se puede emplear en el
evaporador o se puede aprovechar para precalentar y evaporar el amoniaco, o bien para precalentar el acido
nitrico. Las técnicas que se incluyen a continuacién se han utilizado para purificar el vapor:

Técnicas de separacion de gotas:

+ Separadores de particulas de tela metdlica;
* Separadores de platos ondulados;
+ Separadores de fibra utilizando, por ejemplo, fibras de politetrafluoroetileno.

Equipos de depuracién:

+ Columnas fijas;
+ Lavadores Venturi;
* Placas filtrantes de irrigacion.

Las emisiones de AN de los neutralizadores son muy dificiles de eliminar, ya que las particulas son muy
finas. Para este fin se puede utilizar una combinacién de separadores de gotas y lavadores. Ademas, es
necesario anadir acido (normalmente, acido nitrico) a los lavadores para neutralizar el amoniaco libre que
puedan contener y optimizar la eliminacién de esta sustancia. Para condensar el vapor de agua, se prefiere
el intercambio de calor de proceso a proceso, siempre y cuando sea posible. De lo contrario, es necesario
utilizar intercambiadores de agua o aire refrigerado.

9.2.5 Perlado (prilling) y granulacion

La técnica de perlado (prilling), es decir, la formacién de esferas mediante la solidificacion de gotitas liqui-
das de material fertilizante, se utiliza en muchas instalaciones de produccién de AN y en algunas plantas
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de producciéon de CAN. El granulado de AN se puede realizar en una instalacién especifica o en una unidad
de produccién de CAN. En la misma planta se pueden fabricar fertilizantes de CAN y NPK.

9.2.5.1 Perlado (prilling)

E1 AN de la torre de perlado (prilling) debe ser practicamente anhidro. Para ello, la solucién acuosa (slurry)
se pulveriza a través de boquillas de un solo componente, placas perforadas o centrifugadoras perforadas
situadas en la parte superior de la torre. Para extraer el calor de cristalizacién, en la torre se introduce un
flujo de aire frio a contracorriente. Las gotitas se solidifican en granulos redondos a medida que caen de la
torre, y se eliminan del fondo de la torre de perlado, donde se enfrian y se tamizan. En las instalaciones de
produccion de CAN, se anade un material de aporte triturado (caliza y/o dolomita) antes de perlar la solu-
cién acuosa (slurry). En algunos casos, se puede aumentar el tamafo de las perlas de la torre de perlado
procesandolas con un tambor de engorde.

EI NH, y el AN (y el material de aporte en la produccién de CAN) quedan atrapados en el aire que sale de
la parte superior de la torre de perlado. Si se reduce la temperatura de fusién, se puede rebajar el nivel de
emisiones. El amoniaco se suele eliminar por absorcion en un lavador humedo. Las pequenias particulas de
nitrato de amonio (miniperlas) arrastradas en el aire se pueden eliminar utilizando equipos relativamente
simples. Los vapores de AN que se desprenden de la superficie de las perlas son submicrénicos y, por lo
tanto, resultan mas dificiles de eliminar.

9.2.5.2 Granulacion

Al contrario que la técnica de perlado (prilling), el proceso de granulado requiere una planta mas compleja y
varios equipos, incluidos paletas y tambores rotatorios, lechos fluidizados y otra maquinaria més especiali-
zada. La principal ventaja ambiental que ofrece el granulado es que, a pesar de que la naturaleza del efluen-
te es similar, la cantidad de aire que se debe depurar es mucho menor y, por lo tanto, el equipo utilizado
para reducir la contaminacién suele ser mas rentable. El producto granular se puede procesar en particulas
de distintos tamafios, mas grandes que las perlas. En algunos procesos de granulado se utiliza AN con un
contenido de hasta un 8 % de agua, aunque esta agua también se debe eliminar. Sin embargo, puesto que la
temperatura necesaria es bastante baja, este proceso permite reducir el consumo energético.

Algunos ejemplos de granuladores utilizados en instalaciones de produccién de AN/CAN son cubas y tam-
bores rotatorios, esferonizadores, mezcladores de paletas/ amasadoras y lechos fluidizados. Ademas, en
los procesos de produccién de CAN, el material de relleno se suele afiadir antes del granulador, mientras
que el AN se pulveriza en el granulador en forma de soluciéon concentrada caliente. Normalmente, no
es necesario aplicar ninguna etapa adicional de secado. Los granulos se criban y los que son demasiado
grandes se trituran y, junto con las particulas finas, se reciclan en granulador. Los granuladores de CAN
y CAN/NPK incluyen tambores y mezcladores de paletas/ amasadoras, donde el material de aporte se
mezcla con la solucién de AN antes del proceso de granulado o en el mismo granulador. Con frecuencia,
los granulos de este proceso se deben secar en un lecho fluidizado o un secador rotatorio. Cuando se seca
CAN, no siempre es necesario anadir calor adicional, ya que los granulos han absorbido el calor suficiente
para proporcionar la suficiente fuerza motriz al proceso. Este tipo de procesos se denominan procesos au-
totérmicos. Los granulos se tamizan después del secado.

9.2.6 Enfriamiento

Normalmente, el producto de los granuladores y las torres de perlado se debe enfriar en sistemas de refri-
geracién rotativos o con lecho fluidizado, con aire depurado. El aire depurado en un sistema seco se puede
reutilizar como aire secundario en el secador, tras eliminar el polvo que pueda contener.

Asimismo, también se puede utilizar un intercambiador de calor para sélidos. El producto se enfria trans-

firiendo el calor al agua desde una torre de refrigeracién en un intercambiador de calor de placas. Este
proceso emite muy pocos efluentes a la atmésfera.

296



Capitulo 9. AN y CAN

En algunos casos, se emplea un proceso de enfriamiento en dos etapas. En este caso, el intercambiador de
calor de flujo masico se aplica en la segunda etapa [28, Comentarios sobre D2, 2004].

9.2.7 Acondicionamiento
El AN y el CAN se suelen aglomerar durante el almacenamiento y, por lo tanto, se deben acondicionar. Los
agentes antiaglomeracion se pueden incluir como parte del producto o aplicar como revestimiento exterior.

Ademas, estos aditivos permiten minimizar la formacion de polvo y la absorcién de humedad durante el
almacenamiento del producto.

9.3 Niveles actuales de emision y consumo

Tabla 9.3: Consumo de energia y agua de refrigeraciéon en la produccién de CAN/AN

Vapor de Agua de

Producto Electricidad . . . Total
agua refrigeracion
kg/t de kWh/t de m¥d Gd/t de
producto producto producto
13 13,2 24 500 * AMI, Linz
CAN [148, EFMA, 2000] / [52,
150 =200 10-50 infoMil, 2001]
95— 60 Nueva instalacion de AN [148,
EFMA, 2000]
0-50 [148, EFMA, 2000]
AN soélido 07 Media europea [52, infoMil,
’ 2001]
Plantas modernasde produccién
0,09-0,22 40 AN [52, infoMil, 2001]
ANS - 170 = 5 [148, EFMA, 2000]

* Con un AT de 10 °C, se produjeron 663 000 toneladas de CAN en 2000

= Exportacion de vapor de agua
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Tabla 9.4: Emisiones a la atmésfera en la produccion de fertilizantes de CAN

Contami-
nante

Polvo

mg/Nm?

14,5- 14,8

5-6,5

15

30

50

72

37
44
26

25

g/t de
producto

17,4

13,5

20,5

12

86
99

70

17

400

30

Observaciones

Lavador central de gas residual (volumen del
gas residual: 92 250 Nm?/h)

Del tambor de enfriado, ciclones (volumen del
gas residual: 107 750 Nm?h)

Del tambor de enfriado, ciclones (volumen del
gas residual: 91 500 Nm?/h)

De la torre de perlado (prilling) que produce
AN técnico, en torno a 100 000 Nm?/h,
depuracién en columna fija, caudal de emisiéon
de 10 000 Nm?® depurado con filtros de bujias

De la torre de perlado (prilling) de
instalaciones nuevas, sin sélidos insolubles

Instalaciones nuevas, fuentes que no sean el
perlado, sin sélidos insolubles

Instalaciones nuevas, con presencia de sélidos
insolubles, incluido CAN

Concentracion, lavador de alta eficiencia

Granulacién, secador de tambor rotativo 1,
filtro de tela

Granulacién, secador de tambor rotativo 2,
filtro de tela

Granulacién, secador de tambor rotativo 3,
filtro de tela

Refrigeracion con lecho fluidizado 1
Refrigeracion con lecho fluidizado 2

Refrigeracion con lecho fluidizado 3

Granulacién con sistema de eliminacién de
polvo

De las torres de perlado (prilling) y los
refrigeradores, tecnologia CFCA

De la torre de perlado (prilling) («con

sistemas de tltima generacién para reducir la
contaminacién»)
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sobre D2, 2004]

Terra, Severnside
[28, Comentarios
sobre D2, 2004]

(52,
(52,
(52,
(52,
(52,
(52,

(52,
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Contami-
nante

2

36
38

41

1,30 -
NH 5,07

2,75 —
3,65

3,2 3,05

4,25 —
6,55

10
50

50

F como 0,40 —
HF 0,44

mg/Nm?

g/t de
producto

4

47
47

49

1,6

6,7

13,7

0,5

Observaciones

Refrigeracion con lecho fluidizado 1
Refrigeracion con lecho fluidizado 2
Refrigeracion con lecho fluidizado 3

Secador con tambor rotatorio 1, filtro de tela
Secador con tambor rotatorio 2, filtro de tela
Secador con tambor rotatorio 3, filtro de tela
Concentracién, lavador de alta eficiencia

Lavador central de gas residual (volumen del
gas residual: 92 250 Nm?/h)

Del tambor de refrigeracion, ciclones
(volumen del gas residual: 107 750 Nm?/h)

Del tambor de refrigeracion, ciclones
(volumen del gas residual: 91 500 Nm?/h)

De la torre de perlado (prilling) que produce
AN técnico, en torno a 100 000 Nm?/h,
depuracién en columna fija, caudal de emisién
de 10 000 Nm? depurado con filtros de bujias

De la torre de perlado (prilling) de
instalaciones nuevas, sin sélidos insolubles

Instalaciones nuevas, fuentes que no sean el
perlado, sin sdlidos insolubles

Instalaciones nuevas, con presencia de sélidos
insolubles, incluido CAN

Lavador central de gas residual (volumen del
gas residual: 92 250 Nm?h), las plantas de
CAN utilizan materias primas procedentes de
la unidad ODDA

Referencias

DSM Geleen [52,
infoMil, 2001]

DSM Geleen [52,
infoMil, 2001]

DSM Geleen [52,
infoMil, 2001]

DSM Geleen [52,
infoMil, 2001]

DSM Geleen [52,
infoMil, 2001]

DSM Geleen [52,
infoMil, 2001]

DSM Geleen [52,
infoMil, 2001]

AMI, Linz [9,
Austrian UBA,
2002]
AMI, Linz [9,
Austrian UBA,
2002]

AMI, Linz [9,
Austrian UBA,
2002]

AMI, Linz [9,

Austrian UBA,
2002]

[148, EFMA, 2000]
[148, EFMA, 2000]
[148, EFMA, 2000]

AMI, Linz [9,
Austrian UBA,
2002]

Tabla 9.5: Niveles de emision de agua residual de la neutralizacion a presion de AN en AMI, Linz
[9, Austrian UBA, 2002]

Parametro

Volumen de agua residual
Total de N (NH,-N + NO,-N)

x Kl calculo se basa en una capacidad de produccién de 612 t de N/d (equivalente a una capacidad de
produccion de 1800 t/d de AN y un contenido de N del 34 % en el AN

Niveles de emision de agua residual

6 m*h
16 ke/d
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Tabla 9.6: Emisiones al agua de DSM Geleen y Kemira Rozenburg en la produccion de fertilizantes a base
de AN [52, infoMil, 2001]

Planta Cantidad Emision especifica ®
(m?h) Emision de N g/m? g/t de CAN
376 Kj-N 8,4 —11,7 (167) 2,5 — 3,4 (49)
NO, como N 33,8 — 67,5 (225) 9,9 — 19,8 (66)
DSM Geleen © 10w KN 1-1,4(20) 0,08 - 0,11 (1,6)
NO, como N 16,5 — 33 (110) 1,3-2,6 (8,8)
Kemira 20 ® Kj-N
Rozenburg NO, como N

Las cifras entre paréntesis son los niveles antes de la depuracién
@ Calculos basados en un proceso continuo (+ 8640 h/a)

@ Incluida el agua de refrigeracién

® Descarga en una unidad de depuracién de aguas residuales

@ Agua residual liberada del sistema de refrigeracién por agua

® Condensado de proceso + agua del lavador

9.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD
+ Para obtener més informacién sobre la refrigeracion del producto, consulte el apartado 7.4.5.;

+ Para obtener mas informacion sobre el reciclaje de aire caliente, consulte el apartado 7.4.6.;
+ Para obtener més informacién sobre el reciclaje del granulado, consulte el apartado 7.4.7.

9.4.1 Optimizacion de la seccion de neutralizacion

Descripcion

La seccién de neutralizacién ejerce un efecto considerable en el funcionamiento ambiental del sistema. Ac-
tualmente, se utilizan distintos procesos de neutralizaciéon y hay varios parametros que pueden influir en

el funcionamiento ambiental de la seccién de neutralizacién. La Tabla 9.7 presenta una visién general de
esta seccion.
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Tabla 9.7: Parametros que influyen en el funcionamiento ambiental de la seccion de neutralizacion [52,
infoMil, 2001]. Todas las situaciones mencionadas dependen de la instalacion. Los valores reales pueden
variar considerablemente de una planta a otra.

Parametro

Precalenta-
miento

Control del pH

Contenido de
agua

Temperatura

Presion

Impurezas

Descripcion

La formacién de AN es una reaccién exotérmica. El calor que se produce se suele emplear
para precalentar el HNO, o concentrar el ANS

Un neutralizador de dos etapas funciona con un pH reducido en la primera etapa y un pH
neutro en la segunda etapa. A causa de este cambio en el pH, la mayor parte del vapor de
agua se produce en la primera etapa, y el porcentaje principal de emisiones de NH,, en la
segunda. Los neutralizadores de dos etapas reducen las emisiones generales de NH, en
comparacién con los neutralizadores de una sola etapa, aunque resultan més costosos

La descomposicion de AN se produce mas lentamente cuando el contenido de agua es
elevado

Las altas temperaturas favorecen la descomposicion del AN. Cuanto més elevada sea la
temperatura en el neutralizador, mas importante sera controlar el valor del pH y el nivel
de impurezas

La neutralizacién con una presion elevada aumenta la temperatura del vapor de agua
y la concentracién de AN en la solucién. A pesar de que es necesario consumir energia
para presurizar el neutralizador, la mayoria de procesos modernos con altas presiones son
productores netos de energia (sinincluirla secciéon de acabado). Gran parte de lasinstalaciones
antiguas que funcionan a presién atmosférica importan vapor. Los neutralizadores
atmosféricos implican unos costes de inversién relativamente bajos y su funcionamiento
es bastante simple. Por estos motivos, este tipo de neutralizadores son los méas frecuentes
en las instalaciones que disponen de suficiente vapor derivado del subproductoo de otras
fuentes de bajo coste. Aunque la acumulacién de presion puede ocasionar explosiones fisicas,
en todos los casos deberia ser posible rebajar la presion.

Muchas sustancias ejercen un efecto catalitico significativo en la descomposicion de
AN. Aunque todos los contaminantes son potencialmente peligrosos, se deben evitar los
materiales organicos ( < 100 ppm de carbono total en comparaciéon con un 100 % de AN), el
cloruro( < 300 ppm), los metales pesados (Cu, Zn, Mn, Fe, Cr < 50 ppm) y el nitrito ( < 200
ppm). Los materiales organicos, el cloruro, los metales pesados y el nitrito producen mezclas
especialmente peligrosas. Por este motivo, algunos fabricantes no reciclan los tamizados
en el neutralizador. El reciclaje se debe evitar especialmente si el tamizado puede estar
contaminado con aditivos organicos antiaglomeracion.

Beneficios ambientales obtenidos

* Menor concentraciéon de NH, y AN en el vapor de agua;
+ La neutralizacién con una presiéon elevada produce vapor con una temperatura mas alta y AN mas con-

centrado.

Efectos cruzados

En los procesos con una presién elevada puede ser necesario disponer de energia para comprimir el NH..

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Las cuestiones que

se mencionan en este apartado no s6lo son importantes para evitar consecuencias en el

medio ambiente y situaciones peligrosas, sino que ademaés permiten garantizar que el producto sera de alta
calidad y el proceso funcionara de manera mas eficiente. El equilibrio entre estos parametros es muy deli-

cado. Se presupone

que estos parametros se optimizan en cada caso, de acuerdo con la especificacién técnica

de la planta existente. La instalacién de neutralizadores que funcionen bajo presion o en dos etapas para
mejorar el funcionamiento ambiental en plantas existentes es técnicamente factible, pero puede resultar
econémicamente inviable.
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Aspectos econémicos

La optimizacién de la seccién de neutralizaciéon no sélo es importante desde un punto de vista ambiental,
sino que ademads, permite mejorar el proceso. Las inversiones elevadas que requieren, por ejemplo, los neu-
tralizadores en dos etapas, se suelen recuperar con el proceso. Los neutralizadores de una sola etapa son
mas simples y resultan mas econémicos.

Motivo principal para su aplicacion

Cualquier instalacién del mundo debe poder funcionar éptimamente, dentro de las limitaciones técnicas
de la planta. Utilizando neutralizadores que funcionen con un pH bajo y/o una presién elevada, se puede
mejorar el rendimiento del proceso.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo
[62, infoMil, 2001], AMI, Linz.

DSM Agro IJmuiden (Paises Bajos) emplea neutralizadores de dos etapas. La primera etapa se lleva a cabo
en un medio acido, presurizado a 2 bar. La solucién de AN se despresuriza antes de enviarla a la segunda
etapa, donde se neutraliza [10, InfoMil, 2001].

Kemira Agro Rozenburg (Paises Bajos), que ha dejado de estar operativa, utilizaba un neutralizador de dos
etapas. La primera etapa de la neutralizacién funcionaba con un pH 2 para evitar las pérdidas de amoniaco,
y en la segunda etapa la solucién se neutralizaba a un pH 6.

Lovochemie (Republica Checa) emplea un neutralizador de una sola etapa presurizado a 3,5 bar y la concen-
tracién resultante de AN es del 72 — 75 %, a una temperatura de 168 — 171 °C.

9.4.2 Recuperacion del calor residual para el agua de proceso helada
Descripcion

Durante la produccién de AN, se generan grandes volimenes de vapor de agua contaminado a baja tempe-
ratura (125 — 130 °C). Parte de este vapor se libera directamente al medio.

Sin embargo, el calor residual a baja temperatura se puede aprovechar para enfriar agua utilizando un
refrigerador de absorcién de LiBr/H,O. En la instalacién de ejemplo, el agua fria se utiliza para refrigerar
el aire que, mas adelante, se emplea para enfriar el producto.

Beneficios ambientales obtenidos
* Reduccién del consumo energético.
Efectos cruzados

Consumo energético de las bombas.

Informacion operativa

+ fuente de calor: vapor de agua de proceso;
+ presién del vapor de agua de proceso: 180 kPa;
+ flujo del vapor de agua de proceso: 2,77 kg/kWh,;
+ concentrador, nimero de pasos: 1;
* potencia de refrigeracién: 2019,05 kW;
+ consumo de energia eléctrica:
- bombas del sistema: 11,19 kW;
- bomba de agua fria: 88 kW;
- bomba de condensado: 14 kW,
- bomba de agua de refrigeracién: 57 kW.
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Aplicabilidad

Los procesos de refrigeracién con absorcion se utilizan con frecuencia en este sector. Estos sistemas resultan
especialmente interesantes para la industria de los fertilizantes cuando no se dispone de consumidores de
NH, a baja presién. Ademas, son mas rentables que un sistema de refrigeracién con compresién de amonia-
co tradicional.

Aspectos econémicos

Inversién: aproximadamente, 900 000 EUR.

Motivo principal para su aplicacion

Remodelacion de la planta y reduccién de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo
[62, infoMil, 2001, 152, Galindo y Cortén, 1998].

La empresa Fertiberia, S. A., en Cartagena (Espana), gestionaba dos unidades de granulacién para la pro-
duccion de AN/CAN y fertilizantes de NPK, con una capacidad de hasta 900 t/d cada una. Esta instalacién
cerré sus puertas en 2003. Las unidades funcionaban desde 1969. La produccién se basaba en un licor de AN
suministrado por la instalacion de neutralizacién, construida durante el mismo afio y modernizada en 1975,
afio en el cual se afadi6 una segunda unidad de 4cido nitrico al complejo. En un principio, la instalacién
tuvo problemas con la concentracién del licor de AN, el consumo energético, la contaminacion y la calidad y
capacidad de produccién. La empresa decidié instalar el sistema de refrigeracién con absorcién en la planta
de AN para superar estas dificultades.

9.4.3 Consideraciones energéticas y exportacion de vapor de agua
Descripcion

La reaccion que genera AN es altamente exotérmica. El calor producido se suele utilizar para generar vapor
de agua, que a menudo se emplea para precalentar el 4cido nitrico o para concentrar la solucién de AN obte-
nida. La concentraciéon del HNO, utilizado es un factor relevante, ya que influye en la cantidad de agua que
se debe eliminar. El proceso de acabado del producto requiere energia, pero debido a la cantidad de energia
que proporciona el ANS caliente a la seccion de acabado, la energia adicional necesaria para el secado suele
ser nula o minima (véase también el apartado 9.4.5).

En Europa, el consumo energético medio es de 0,7 GJ/t de AN producido, pero las instalaciones modernas
de produccién de AN requieren solamente de 0,09 a 0,22 GdJ/t de AN. El consumo energético de las plantas
de producciéon de CAN es ligeramente superior, ya que el proceso de trituraciéon de las materias primas (por
ejemplo, dolomita) también consume energia. Para el proceso se emplean de 150 a 200 kg de vapor/t de CAN
y entre 10 y 50 kWh/t de CAN (unas 36 — 180 Md/t de CAN) [52, infoMil, 2001].

Ademas, el vapor es necesario para evaporar la ANS, aunque la cantidad depende de la concentracién de
HNO, y las necesidades de concentracion del producto. En algunas instalaciones, se utiliza vapor de los neu-
tralizadores en el proceso de evaporacién, aunque es posible que no sea factible instalar este sistema en una
planta existente. Ademas, en algunas instalaciones también se necesita energia para evaporar el amoniaco
liquido. Esta energia se suele obtener del proceso, por ejemplo, aprovechando el vapor del neutralizador.
El vapor necesario puede oscilar entre cero y 50 kg/t de producto. Si en la planta sélo se produce ANS, se
pueden exportar hasta 170 kg de vapor por tonelada de AN y, en algunas instalaciones, también se puede
exportar agua caliente. Asimismo, si se aplica un proceso de neutralizacién a presion, la producciéon de ANS
permite alcanzar un porcentaje aproximado del 95 % de AN sin ninguna demanda adicional de energia para
la evaporaciéon. Las instalaciones que fabrican CAN s6lido también requieren entre 150 y 200 kg de vapor
por tonelada de producto, ademés de una cantidad de electricidad que puede variar entre 10 y 50 kWh/t de
producto [148, EFMA, 2000]. En la Tabla 9.8 se presenta una comparacién de los niveles de consumo pre-
vistos para instalaciones nuevas.
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Tabla 9.8: Comparacion de los consumos previstos para una instalacion nueva [101, Uhde, 2003]

Neutralizacién a presion

Neutralizacion a A 2 bar con oz
. . A 4 bar con produccién
vacio recuperacion de de vavor limpio

calor directo p P

Importacion de vapor, kg/t de AN 130 (10 bar) 10 52 (10 bar)

Exportacion de vapor, kg/t de AN Ninguno Ninguno 240 (5 bar)
Agua de refrigeracion, m?/t de AN 31,0 22,5 3,8
Electricidad, kWh/t de AN 2,0 3,8 4,8
Amoniaco, kg/ tde AN 213 213 213
Acido nitrico, kg/ tde AN 789 789 789

Cifras de un 60 % peso de HNO, y un 96 % peso de AN producto, y agua de refrigeracién con una AT de 10 °C

Beneficios ambientales obtenidos

Si en la planta sélo se produce ANS, se pueden exportar hasta 170 kg de vapor de agua por tonelada de AN y, en
algunas instalaciones, también se puede exportar agua caliente. Asimismo, si se aplica un proceso de neutrali-
zacibén a presion, la produccién de ANS permite alcanzar un porcentaje aproximado del 95 % de AN sin ninguna
demanda adicional de energia para la evaporacion.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién adicional pero seguramente comporta una reduccién de los costes.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[17, segunda reunién del GT, 2004, 52, infoMil, 2001, 101, Uhde, 2003, 148, EFMA, 2000].

9.4.4 Purificaciéon de vapor de agua y depuraciéon/reciclaje de condensados
Descripcion

En todos los procesos se introduce cierta cantidad de agua junto con el HNO,, y puesto que la ANS sélo pue-
de contener parte de esta agua, un porcentaje importante se debe eliminar del proceso, en forma de vapor
de proceso, o de la seccién de evaporacion. Dependiendo de las condiciones del proceso y de la depuracién
del vapor de proceso, el condensado resultante puede estar contaminado con distintas cantidades de AN,
HNO, o NH,.
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La Tabla 9.9 muestra un ejemplo de un proceso combinado de purificaciéon de vapor y depuracién de con-
densado. Segun [148, EFMA, 2000], el condensado contaminado se puede reutilizar si se aplica unas de las
siguientes técnicas:

+ Desorcién (stripping) con aire o vapor y adicién de alcali para liberar el amoniaco ionizado, si procede;
+ Destilacién;
+ Técnicas de separacién de membranas, como la osmosis inversa.

Otra opcidn es el intercambio idnico, pero cabe recordar los riesgos de seguridad que comporta el uso de ma-
terial organico. Las resinas organicas no se deben reciclar en el proceso de produccion de nitrato de amonio,
y la resina de intercambio no se debe nitrar.

A la hora de verter el condensado que se origina cuando el vapor sale del neutralizador, hay que tener en
consideracién las siguientes opciones [148, EFMA, 2000]:

+ Conducirlo hacia una unidad de depuracion biolégica (depuraciéon en el mismo emplazamiento o depura-
cién conjunta con las aguas residuales municipales);

+ Conducirlo hacia una planta de acido nitrico para utilizarlo como agua de absorcidn, si la calidad es acep-
table para la produccién;

* Conducirlo hacia otros puntos de uso de la instalacion, como la fabricacion de solucién de fertilizante;

+ Utilizarlo como agua de alimentacién de la caldera, después de la purificacién correspondiente;

* Conducirlo hacia la seccién de depuracién de un proceso de perlado (prilling) o granulado de AN/CAN.

Tabla 9.9: Ejemplo de purificacion de vapor de proceso y depuracion de condensado
[140, Peudpiéce, 2006]

Entrada Vapor de proceso del neutralizador

Lavador Venturi

o Depuracién en medio 4cido con ANS para neutralizar el NH,
Columna ciclénica

Filtros de bujias Eliminacion de las gotitas de AN restantes

En una estructura con tuberias, una parte del vapor de proceso se utiliza para
Evaporador producir un vapor «limpio» y un condensado concentrado calentando las tuberias y
mediante la evaporacion que se produce en la estructura

Condensador Condensacion del vapor «limpio»
Condensado concentrado para reciclarlo como liquido de depuracién en una

instalacién de produccion de ANS, hacia la torre de absorciéon de la planta de

Salida producciéon de HNO, o hacia otro lugar

Condensado «limpio» con un contenido de AN < 50 mg/l

Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccién de las emisiones al agua;
* Reciclaje de los compuestos de N en el proceso de produccién.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa

No se ha obtenido informacién especifica.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general.
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Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica pero seguramente comporta una reduccién de los costes.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[9, Austrian UBA, 2002, 52, infoMil, 2001, 148, EFMA, 2000], [140, Peudpiéce, 2006].

Grande Paroisse, v, o014 Tabla 9.9

Mazingarbe:
El vapor «sucio» se limpia con un lavador Venturi y un filtro de bujias, y se utiliza
para vaporizar y calentar el amoniaco a 90 °C. El vapor usado se condensa (25 m®h de
DSM Geleen: condensado) y entre un 20 % y un 25 % se recicla como agua para el lavador, mientras
que el porcentaje restante se envia hacia la unidad de depuracién de agua residual de la
instalacion.

El vapor «sucio» a 2 bar se utiliza para vaporizar y calentar el amoniaco, para calentar el
4cido nitrico y para producir vapor «limpio» a 1,5 bar. El vapor «sucio» restante se condensa

DSM Idmuiden: y una parte se vuelve a utilizar, mientras que otra parte se vierte al agua superficial. E1
vapor de agua que se genera en la seccién de concentracion se condensa, se depura con una
solucién 4cida de AN reciclada y se vierte al agua superficial.

El vapor «sucio» se condensa y se recoge junto con el condensado de la seccién de
Kemira evaporacion. La mitad de esta agua se vuelve a utilizar como agua de absorcién en la
Rozenburg: planta de produccién de acido nitrico, y un 3 % se recicla como agua de dilucién en la
planta de produccion de UAN. El resto se vierte al agua superficial.

El vapor «sucio» se condensa y se encauza en un sistema de aguas residuales que permite
o recoger el liquido en un recipiente. Toda el agua del recipiente se recicla como agua
Yara Sluiskil: . s Py P
de lavado y agua de proceso en la unidad de produccién de urea o acido nitrico y/o se
desmineraliza antes de reciclarla en otros procesos.

Esta empresa emplea un proceso de intercambio iénico para depurar los condensados de
AB ACHEMA proceso. El producto regenerado, que contiene hasta 180 g/l de AN y hasta 70 g/l de HNO,,
se utiliza en la planta de producciéon de HNO.,,.

9.4.5 Granulacion autotérmica

Descripcion

Los efluentes gaseosos de los refrigeradores con lecho fluidizado se pueden utilizar para secar el producto en
un tambor de secado. Esta opcién representa un ahorro significativo del consumo energético y permite que
la planta funcione de manera autotérmica para casi todos los tipos de CAN.

Véase también el apartado 7.4.6.

Beneficios ambientales obtenidos

+ Ahorros energéticos significativos;
* El volumen del gas de escape se puede reducir hasta un 50 % aproximadamente.

Efectos cruzados

No se consideran probables.
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Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Aplicabilidad general en la produccién de CAN.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica, pero seguramente comporta una reduccién de los costes.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccién de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[147, Uhde, 2006, 148, EFMA, 2000].

9.4.6 Depuracion del gas de escape
Descripcion

La Tabla 9.10 proporciona una visién general de la depuracién del gas de escape en las instalaciones de
ejemplo.

Tabla 9.10: Vision general de la depuracion del gas de escape en las instalaciones de ejemplo
[9, Austrian UBA, 2002, 52, infoMil, 2001, 154, GT sobre LVIC-AAF, 2006]

Fuente Depuracion Referencias
Lavador huiimedo, columna fija para flujos reciclados,

Torre de perlado (prilling) filtros de bujias irrigados para el flujo liberados a
Efluentes gaseosos no
condensables de la neutralizacién/  Purificacién de vapor, condensaciéon, lavador central a
evaporacion
Evaporacién Lavador de alta eficiencia b
Granulacién, secado Ciclones, lavador central a
Granulacién Filtro de tela c
Secado Filtro de tela b
Tambores de refrigeracién Ciclones a
Trituracién de material de relleno ~ Filtros de tela, ciclones b,c,d, f

Torre de perlado (prilling) + Filtros de bujias irrigados

efluente evaporado ©
) o Ciclones e
Refrigerador en lecho fluidizado TS ¢

a) AMI, Linz

b) DSM, Geleen

¢) DSM, IJmuiden

d) Kemira, Rozenburg
e) Terra, Severnside
f) Yara, Sluiskil
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Beneficios ambientales obtenidos

* Reduccidén de los niveles de emision a la atmésfera.

Con filtros de tela, se pueden obtener unos niveles de polvo de < 10 mg/Nm?.
Efectos cruzados

No se consideran probables si se reciclan los liquidos de depuracién.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién especifica.

Aplicabilidad

Los filtros de bujias irrigados no se pueden utilizar con productos acabados que contengan material insolu-
ble. El reciclado de las soluciones de depuracion y, en particular, de la produccién de CAN, puede influir en
la calidad del producto.

El espacio disponible o las limitaciones de la base estructural de la planta pueden ser un impedimento a la
hora de instalar una unidad de depuracién con la capacidad suficiente encima de la torre de perlado (pri-
lling) de AN, e instalar un lavador a ras de suelo pueden resultar excesivamente caro.

Aspectos econémicos

Costes adicionales relativos a los sistemas de recuperacion/reduccion de las emisiones.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de las emisiones a la atmésfera.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

AMI, Linz.

DSM, Geleen.
DSM, IJmuiden.

9.5 MTD para el AN/CAN

Se considera MTD aplicar las MTD que se especifican en el apartado 1.5.

Se considera MTD para el almacenamiento aplicar las MTD que se especifican en [5, Comisién Europea,
2005].

Se considera MTD optimizar la etapa de neutralizacién/evaporacién aplicando una combinacién de las si-
guientes técnicas:

+ Utilizar el calor de la reaccién para precalentar el HNO, y/o vaporizar el NH, (véase el apartado 9.4.1);

* Realizar la etapa de neutralizacién a alta presion con exportacion del vapor (véase el apartado 9.4.1);

+ Utilizar el vapor generado para la evaporacién del agua de la solucién de nitrato de amonio (véase el
apartado 9.4.3);

* Recuperar el calor residual para refrigerar el agua resultante del proceso (véase el apartado 9.4.2);

+ Utilizar el vapor generado para el tratamiento de los condensados formados;

+ Utilizar el calor de la reacciéon para la evaporacion adicional del agua.

Se considera MTD controlar de forma fiable y eficaz el pH, el caudal y la temperatura.
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Se considera MTD mejorar el comportamiento ambiental de la seccién de acabado aplicando una o una com-
binacién de las siguientes técnicas:

* Refrigeracién del producto utilizando bancos de placas (véase el 7.4.5.);

* Reciclado del aire caliente (véanse los apartados 7.4.6 y 7.4.5;

+ Seleccién del tamarnio adecuado de los tamices y molinos (por ejemplo, molinos de cadena o de rodillos)
(véase el apartado 7.4.7);

+ Utilizacién de tolvas de compensacién para controlar el reciclado en el proceso de granulacion (véase el
apartado 7.4.7.);

* Medicién, y control de la composicion granulométrica (véase el apartado 7.4.7);

+ Se considera MTD reducir las emisiones de polvo procedentes de la trituraciéon de dolomita hasta alcan-
zar niveles inferiores a 10 mg/Nm?® utilizando, por ejemplo, filtros textiles.

Debido a la falta de datos, no se pudieron obtener conclusiones relativas a las emisiones atmosféricas en
cuanto a la neutralizacién, evaporacién, granulacién, perlado, secado, refrigeracién y acondicionamiento.

Constituye MTD reciclar el agua del proceso dentro o fuera del emplazamiento y tratar las aguas residuales

restantes en depuradoras biolégicas o utilizando cualquier otra técnica que alcance una eficacia de depura-
cién equivalente.
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10.1 Informacion general

Los superfosfatos, es decir, el superfosfato simple (SSP) y el superfosfato triple (T'SP), representan un 25 %
de la produccién de fertilizante fosfatado de todo el mundo. Los superfosfatos se definen por el porcentaje
de fésforo como P,O, y se utilizan directamente como fertilizantes (productos comercializables), aunque
también son una materia prima para muchos fertilizantes multinutrientes. La Tabla 10.1 proporciona una
vision general de los superfosfatos. E1 SSP y el TSP se utilizan principalmente para la posterior produccion
de fertilizantes de PK y NPK.

Tabla 10.1: Vision general de los superfosfatos [154, GT sobre LVIC-AAF, 2006]

Consumo
Contenido % mundial Materias primas
1999/2000
PO, CaSO, Mt P,O, Roca de fosfato y ...
SSP normal 16 *— 24 50 — 38 61 H,SO,
SSP concentrado 25— 37 37-15 ’ H,SO, y H,PO,
TSP 38*-48 15-5 2,2 H.PO,

* De conformidad con la Directiva de la CE 2003/2003, los SSP deben contener, como minimo, un 16 % de
P,0, soluble en citrato de amonio neutro, del cual un minimo de un 93 % es soluble en agua. Los TSP deben
contener, como minimo, un 38 % de P,O_ soluble en citrato de amonio neutro, del cual un minimo de un 85 %

es soluble en agua

Tabla 10.2: Vision general de las instalaciones de produccion de superfosfatos en Europa en julio de 2006
[154, GT sobre en LVIC-AAF, 2006]

Capacidad en 2006 kt

de P,O,

Austria Donauchemie (Roullier Group) 16
. Ste Chimique Prayon Ruppel * 60
Ereles Rosier, S. A. 27

Francia Roullier Group * 101
Alemania Amfert 54

Hungria Tiszamenti Vegyimuvek 211
. Roullier Group 41
Ll Puccioni 15

Paises Bajos Arr}fert - ; 110
Zuid Chemie * 40

Zaklady Chemiczne Siarkopol 110

. Zaklady Chemiczne Lubon 100

Polonia =

Fabrija Nawozow Fosforowych Ubozcz 50

Szczecinskie Zaklady Nawozow Fosforowych 80

Portugal Adubos 56
Rumania SA Continatul de Ingrasaminte 15
Asturiana de Fertilizantes 90

Espana Roullier Group 28
Mirat 9

* También producen TSP
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10.2 Procesos y técnicas aplicados

10.2.1 Vision general

Para obtener una visién general de la produccién de superfosfatos, consulte la Figura 10.1.

El proceso de produccién de SSP y TSP empieza con la roca de fosfato, que se tritura muy finamente y se
mezcla con 4cido (SSP: 65 — 75 % de H,SO,; TSP: un H,PO, con un contenido de P,0, de 50 — 55 %). Esta
mezcla produce las siguientes reacciones generales:

(SSP) Ca, F,(PO),+ 7H,SO, + H,0 — 3 Ca(H,PO,),H,O + 7 CaSO, + 2 HF

107 2
(TSP) Ca,F,(PO,), + 14 H,PO, + 10 H,0 — 10 Ca(H,PO,),H,0 + 2 HF

En el proceso de fabricaciéon de SSP, el H,PO, se forma sélo como producto intermedio. Las reacciones son ra-
pidas (mas de un 96 % de produccion) pero pueden durar varios dias, ya que el acido libre restante contintia
reaccionando con el exceso de roca fosfatica. Al contrario que con la reaccién similar que permite obtener
4cido fosférico, con el proceso de producciéon de SSP, el sulfato de calcio (CaSO,) permanece en el producto.

La roca de fosfato triturada y el acido se mezclan en un recipiente de reaccién. La reaccién se inicia en el
reactor, es exotérmica y puede alcanzar una temperatura de 90 °C a 100 °C. La solucién acuosa (slurry) se
incorpora en una cinta transportadora de velocidad reducida o un recipiente de retencién, donde se mantie-
ne durante un periodo de 10 a 40 minutos. El superfosfato se tritura y, a continuacion, se introduce en una
linea de granulacién (granulacién directa) o en un depésito de almacenamiento para que se «endurezca»
durante entre una y seis semanas. Posteriormente, el superfosfato se puede introducir en la linea de granu-
lacién (granulacién indirecta) o se puede comercializar sin ningun proceso adicional, directamente desde la
unidad de almacenamiento.

Ademads de SSP o TSP, este proceso también permite obtener roca de fosfato parcialmente acidulada (PAPR),
que es una mezcla de superfosfato y roca fosfatica. Este producto se puede fabricar en una instalacién de
produccién de SSP o TSP utilizando una proporcién reducida de H,SO, o H.PO, y roca de fosfato.

El superfosfato endurecido del depdsito de almacenamiento se tritura y se granula. Para favorecer la granu-
lacién, se puede anadir vapor, agua o acido. La granulacién directa ofrece algunas ventajas respecto a la
granulaciéon después del almacenamiento para el endurecimiento del producto: los costes de produccién
suelen ser menores y los granulos resultantes suelen ser més densos y resistentes [52, infoMil, 2001]. Sin
embargo, también acarrea algunos inconvenientes, como la necesidad de utilizar roca de fosfato reactiva y la
posibilidad de que se produzcan pérdidas mayores de P O, soluble a causa de las reacciones incompletas.

La roca de fosfato puede contener pequenas cantidades de compuestos organicos. Durante la reaccién con el
acido, los compuestos se liberan, y algunos de ellos, como los mercaptanos, pueden producir olores desagra-
dables. Para obtener méas informacién sobre la seleccién de la roca de fosfato, consulte el apartado 5.4.9.

10.2.2 Materias primas

Un factor importante en la produccién de SSP y TSP es la cantidad de compuestos de aluminio (como Al,O,),
hierro (como Fe,0,) y magnesio que contiene la roca de fosfato, puesto que la presencia de estos elementos
reduce la solubilidad en agua del fosfato. Dos de las fuentes de H,SO, utilizadas en el proceso de produccién
de superfosfato son el acido crudo y el 4cido gastado, agotado de suficiente calidad. El 4cido crudo se genera
a partir del SO, derivado de la combustién de azufre elemental (azufre-H,SO,) o pirita (4cido de pirita), o
bien como subproducto dcido de los hornos de fusién de metal no férreo para el proceso mineral con sulfuros
(acido sintetizado). El acido gastado, agotado se recicla de varias industrias (por ejemplo, los hornos de fu-
sién de metal no férreo), que emplean grandes cantidades de H,SO,. Para obtener mas informacién sobre la
roca de fosfato y el acido sulfurico, consulte los apartados 5.2.2.1.1y 5.2.2.1.2.
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Emisién Emision
ala I ala
atmosfera atmosfera
t o — F3
Roca Filtro
fosforica de tela
‘ Lavador Lavador Lt lor
Trituracion _I
2 y N S
de la roca I . Agua I I
» residual Ciclén
S
Fosfato crudo ) _|Depuracion del
triturado v | agua residual
—p o
Mezclador
" |Granulacion —b%’—
. Emision al
H,SO, H2PO,4 Cinta transportadora 4 Vsl agua
cubierta de velocidad Refrigera- |_|
HO reducida y trituracion Unidad d&L—<¢ion
2 endureci-
T iento

Producto granulado

Producto de la directa o
CamF:;'I’;f dela indirectamente

Figura 10.1: Vision general de la produccién de superfosfatos incluido un ejemplo de un sistema de

reduccion del gas de escape
Esta figura se basa en [9, Austrian UBA, 2002, 52, infoMil, 2001, 53, German UBA, 2002]

10.3 Niveles actuales de emision y consumo

La Tabla 10.3 presenta una visién general de los niveles de consumo en la produccién de superfosfato. Para
efectuar una comparacién entre el granulacién directa e indirecta de TSP, consulte la Tabla 10.4. En la Ta-
bla 10.5 se puede observar una visién general de las emisiones a la atmédsfera, y la Tabla 10.6 muestra un

ejemplo de los niveles de emisién al agua.

313



ica de gran volumen de produccién

»

-

ia quimica inorganica

.

MTDs Industr

uotorIodeas el vred ) ‘0 £ uoroRNURIS
e[ exed (‘T ‘oajod op ugmonpod ey eied ) ‘0 eAnfouy
(1002 ‘TNoFuT “Z¢]
uorOR[NUBIS
e[ eaed o ‘T £ oajod op uotoonpoxd e[ eaed pX) §°() aAnpouy
aJre JBJUS[RD BIBJ

[2003 VAN uewIoy ‘g¢l
a[quIsnquiod Tu 10deA 9p OWNSUOD UTS

0s9004d [0 Ue UR[OIVAL 89S UoroRINdap op sopinbi[ op vLIOARW Br]

uonorandep e[ vaed ojonpod op 3()°H Op (W 8°Q dAnPUL

LINJUS A SOIOPBAR[ SO[ U UQIsaId op BpIed BpeAd[e

B[ © opIqep ‘ojonpord ap YYMI 0g :Sedeie soa) ue uororinde(
071BJSO0J Op BOOI 9p BPR[OU0)}

T0d MY 8T — GT soun :09BJSOJ op B20I op odiy [op opuade(y

[200% ‘VdN ueLnsny ‘6]

D0
UM 61
OV

£ SL0
3 gg
I 0°G

UMY 7€

W T°0
UM 6T
W BT

ojonpoxd
op epe[auo0] I0g

BJODIIP
UQIOR[NUBIS U0D JS,

oArod ue JSS

809D
uoroR[NULIS U0d JSS

(“0°d P % 8T dSS)
ope[nueIL)

(‘0°d @p % 81 dSS

‘oaTod us ojonpoud)
eid e[ op eueduie))

uororande (g

UQIORINILL],

RBISIOUG
BOLIJO9[O BISIOU

BISI9UY

CIGAEING eIy
ense op Jodep
ensy

BOLIJO9[® BISIOUY
|[qIISNquUIOd
ense ap Jode A
ensy

BOLIJ09[ BISIQUY]
endy

BOLIO9T® BISIOUY

sojejsojradns ap uoroonpoid e[ Ud OWNSU0D P SI[AAIN :€°0T BIqe.L

314
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Tabla 10.4: Comparacion entre algunos aportes necesarios para la granulacion directa e indirecta de TSP.
La tabla se basa en [52, infoMil, 2001, 154, GT en LVIC-AAF, 2006]

Granulacion indirecta Granulacion directa
Basado en un 52 % de PO, >50 % de P,O,
Por tonelada de TSP granulado

Aporte
H,PO,

Porcentaje de reciclaje 1,0-1,25
TSP endurecido 1,02 t -
Vapor de agua 75 kg 50 — 60 kg
Agua de refrigeracion 250 kg 250 kg
Consumo de agua 60 — 65 kg
Combustible 0,67 GJ

Energia eléctrica 29 kWh 36 kWh

Trabajo operacional 0,3 horas de trabajo 0,25 horas de trabajo

Tabla 10.5: Emisiones al aire en la produccion de superfosfatos

mg/Nm? kg/h
AMPFERT. trituracién de <7-8 < 0,05 Ciclones, filtros de tela
roca, distintos molinos <9,3 < 0,05 Ciclones, filtros de tela
AMFERT, eliminacién
del polvo del suelo del <10 < 0,05 Filtros de tela
molino
Pol ST, anculiadion il 16,8 Ciclones, lavador [52, infoMil,
olvo tambor, tambor de secado 2001]
95_38 0.04 Ciclones/filtros de
Zuid-Chemie, trituracion ceramica
de roca, distintos molinos, _ Ciclones/filtros de
caudales de 1x 3600 y 2 x 2,5-38 e ceramica
4900 Nm?*h .
25-38 0,05 Clcl’on.es/ﬁltros de
ceramica
Polvo dDonauchemle, trituracién 42 Filtros de tela
e roca
Polvo Donauchemie (de la 46 Secuencia de [9, Austrian
cinta transportadora tres lavadores, UBA, 2002]
Fl de velocidad reducida, 25 000 Nm?/h, eficiencia
uortgg el triturador y la cinta 4,9 de eliminacién de >
como transportadora cubierta) 99 % para el HF
Fluoruro AMFERT, varias fuentes 0,2*-5 {:\1:2&(;1", ciclones y [52, infoMil,
om0 EL e <5 Lavador 2001]
W00 Amsterdam Fertilizers, 0,5—4
como HIF gases de escape de [63, German
Glururos la acidulacién, la 19.1 Lavadores, ciclén UBA, 2002]
Polvo granulacién y el secado 30150

* La informacién posterior indica que este nivel hace referencia a la producciéon de productos de NPK
* En la produccién posterior de NPK
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Tabla 10.6: Ejemplo de las emisiones al agua de la produccion de superfosfatos con produccion posterior
de NP/NPK

Volumen 5—10 m%h

Temperatura 29 °C

pH 6-1,5

Sustancias filtrables 0,36 kg/ t de P,O,

Total de P 0,59 kg/ t de P,O, ; ;
De la depuracién ~ NH,-N 1,7kg/ t de P,O, D"nauc%egxe’zg%z‘?usman

Fluoruro como F 1,17 kg/ tde PO,

Cd < 0,01 g/ tde P,O,

Hg <0,01 g/ tde P,O,

Zn n.d.

COD 0,6 kg/t de P,O,

En la instalacion de Donauchemie, la produccion de NPK no genera aguas residuales, puesto que to-
dos los licores de depuracion se reciclan en el proceso. Normalmente, las aguas de aclarado y lavado
se recogen y se aprovechan como liquido de depuracion en la siguiente camparia (periodo de trabajo
sin interrupciones) de produccion, siempre y cuando se alternen los procesos de produccién con con-
diciones dcidas (PK) y alcalinas (NPK). Sélo se tiene que eliminar agua residual cuando se produce
el mismo tipo de fertilizante en dos camparias (periodo de trabajo sin interrupciones) sucesivas [9,
Austrian UBA, 2002].

10.4 Técnicas a tener en cuenta para determinar las MTD

+ Para obtener mas informacién sobre el enfriado del producto, consulte el apartado 7.4.5;

* Para obtener mas informacion sobre el reciclaje del aire caliente, consulte el apartado 7.4.6;

+ Para obtener mas informacién sobre el reciclaje del granulado, consulte el apartado 7.4.7.

10.4.1 Evitar las emisiones difusas del endurecimiento

Descripcion

En los procesos con granulacién directa, el producto no se almacena para que se endurezca y, por lo tanto,

se producen menos emisiones difusas. Sin embargo, para la granulacién directo es necesario utilizar roca
fosfatica reactiva y las reacciones incompletas pueden causar pérdidas en del P,O, disponible en la planta.

Beneficios ambientales obtenidos

* La granulacién directa es una medida para reducir las emisiones difusas potenciales que se generan
durante el endurecimiento.

Efectos cruzados

La granulacién directa puede causar pérdidas en el P,O, disponible en la planta.

Informacion operativa
No se ha obtenido informacién.
Aplicabilidad

La granulacién directa requiere el uso de roca fosfatica reactiva para reducir la cantidad de P,O, no dis-
ponible en la planta. En el caso de la granulacién indirecta, la seccion de endurecimiento se puede disenar
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como un sistema cubierto y el respiradero de la zona de endurecimiento se puede conectar al lavador o a la
seccion de granulado.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.

Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los costes.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[62, infoMil, 2001, 154, GT en LVIC-AAF, 2006], Donauchemie.

10.4.2 Recuperacion y eliminacion del polvo de la trituracion de roca
Descripcion

Para ver la descripcién de este proceso, consulte el apartado 5.4.8.

Beneficios ambientales obtenidos

Recuperacion de materia prima;
Las emisiones de polvo se mantienen muy por debajo de los 10 mg/m?® [17, segunda reunién del GT, 2004].

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacion operativa
Véase la Tabla 10.5.
Aplicabilidad

Aplicabilidad general. Si el producto es soluble en agua, no se puede humidificar para prevenir la formaciéon
de polvo.

Aspectos econémicos

Costes de la instalacién de un filtro de cerdmica [52, infoMil, 2001]:

+ Inversién por 1000 m?h: de 30 000 a 55 000 EUR (aproximadamente en relacién directa con el caudal, ya
que el material del filtro determina la cantidad de la inversion);

+ Costes de funcionamiento por 1000 m?h: > 650 EUR anuales.

Véase también [11, Comisién Europea, 2003].

Motivo principal para su aplicacion
Reduccion de los costes.
Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[11, Comisién Europea, 2003, 17, segunda reunién del GT, 2004, 29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000].
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10.4.3 Recuperacion y eliminacion del fluoruro

Descripcion

Para ver la descripcién de este proceso, consulte el apartado 5.4.7.

Beneficios ambientales obtenidos

+ En los Paises Bajos, se alcanzaron unos niveles de emisién de 0,2 * a 5 mg/Nm? [52, infoMil, 2001];

* En una instalacion de ejemplo en Alemania, se alcanzaron unos niveles de 0,5 a 4 mg/Nm? [53, German

UBA, 2002].

(* La informacién posterior indica que este nivel hace referencia a la produccién de productos de NPK).

Efectos cruzados

Consumo de agua, energia y productos quimicos para la depuracion.
Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.

Aplicabilidad

La aplicabilidad de las técnicas de eliminacién de fluoruros es general. Sin embargo, la recuperacién de
H,_SiF, suficientemente puro para valorizarlo no se considera viable.

Aspectos econémicos

Para obtener mas informacion acerca de los costes estimados, véase la Tabla 6.10.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion de los niveles de emision de fluoruro.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo
[29, RIZA, 2000, 31, EFMA, 2000].

10.4.4 Reciclaje de los liquidos de depuracion en el proceso

Descripcion

La depuracién de los gases de escape de los procesos de produccién de superfosfatos genera agua residual.
En las instalaciones donde, ademéas de SSP o TSP, se produce roca de fosfato acidulada (PAPR), el balance
de agua permite reducir notablemente los volimenes de agua residual gracias al reciclaje de los liquidos de
la depuracién en el proceso.

Beneficios ambientales obtenidos

Reduccion de los volimenes de agua residual.

Efectos cruzados

No se consideran probables.

Informacién operativa

No se ha obtenido informacién.
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Aplicabilidad

Este proceso se puede aplicar en los sistemas de produccién de roca de fosfato parcialmente acidulada
(PAPR), ademas de la fabricaciéon de SSP/TSP.

Aspectos econémicos

No se ha obtenido informacién especifica.
Motivo principal para su aplicacion

Reduccion del volumen de agua residual.

Referencias a la bibliografia y las instalaciones de ejemplo

[53, German UBA, 2002].

10.5 MTD para los superfosfatos
Se considera MTD aplicar las MTD que se especifican en el apartadol.5.

Se considera MTD para el almacenamiento aplicar las MTD que se especifican en [5, Comisién Europea,
2005].

Se considera MTD para el tratamiento del agua residual aplicar las MTD que se especifican en [11, Comi-
si6n Europea, 2003].

Se considera MTD reducir las emisiones de polvo de la trituracién de roca utilizando filtros textiles o de
ceramica y obtener unos niveles de emisién de polvo de entre 2,5 y 10 mg/Nm? (véase el apartado 10.4.2).

Se considera MTD evitar la dispersién de polvo de roca fosfatica mediante el uso de cintas transportadoras
cubiertas, recurriendo al almacenamiento en el interior y limpiando y barriendo con frecuencia el suelo de
la instalacién y el muelle (véase el apartado 5.4.8).

Se considera MTD mejorar el comportamiento medioambiental de la seccién de acabado a través de una o
varias de las siguientes técnicas:

* Refrigeraciéon del producto con bancos de placas (véase el apartado 7.4.5);

* Reciclado del aire caliente (véase el apartado 7.4.6);

+ Seleccién del tamano adecuado de los tamices y molinos (por ejemplo, molinos de cadena o de rodillos);

+ Utilizacién de tolvas de compensacion para controlar el reciclado en el proceso de granulacién;

+ Medicién en linea de la composicién granulométrica para controlar el reciclado en el proceso de granu-
lacién.

Se considera MTD reducir las emisiones de fluoruros utilizando lavadores y liquidos de lavado adecuados y
alcanzar niveles de emision de entre 0,5 y 5 mg/Nm? expresados en HF (véase el apartado 10.4.3).

Se considera MTD reducir el agua residual mediante el reciclado de los liquidos de lavado en las instalacio-
nes en las que, ademas de SSP y TSP, se produce también roca fosfatica parcialmente acidulada (PAPR).

En la producciéon de SSP o TSP, asi como en la produccién polivalente, es una MTD para alcanzar los valo-
res de emision o eficiencias de eliminacién indicadas en la Tabla 10.7, reducir las emisiones atmosféricas
resultantes de la neutralizacién, granulacién, secado, revestimiento y refrigeracién utilizando las siguientes
técnicas:

+ Ciclones y/o filtros textiles (véanse los apartados 7.4.6 y 7.4.10);
+ Lavado por via himeda, por ejemplo, lavado combinado (véase el apartado 7.4.10).
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Tabla 10.7: Niveles de emision a la atmoésfera asociados a la aplicaciéon de las MTD

Nivel
Parametro

mg/Nm?

NH, 5—30*

.., ., Fluoruro como HF =5

Neutralizacién, granulacion, secado,
timient o .,

revestimiento, refrigeracién Polvo .

HC1 4-23

Eficiencia de
eliminacion
en %

>80

* Las cifras mas bajas se han obtenido utilizando acido nitrico como medio de depuracién, mientras que las
cifras mas altas se han alcanzado empleando otros dcidos como medio de depuraciéon. Dependiendo del tipo
de NPK que se produzca (por ejemplo, DAP), e incluso si se aplica un lavado en varias etapas, se pueden

registrar unos niveles de emisién mas elevados

= En el caso de la produccién de DAP con depuracién con H,
niveles de hasta 10 mg/Nm?
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Capitulo 11. Observaciones finales

11.1 Calidad del intercambio de informacion
Proceso de elaboracion del documento
El intercambio de informacién sobre las mejores técnicas disponibles relativas a la industria quimica inor-

génica de gran volumen de producciéon (amoniaco, acidos y fertilizantes) se llevo a cabo entre 2001 y 2006.
Enla Tabla 11.1 se pueden consultar los hitos del proyecto.

Tabla 11.1: Proceso de elaboraciéon del BREF LVIC-AAF

Reunioén inicial 29 — 31 de octubre de 2001
Primer borrador Marzo de 2003
Segundo borrador Agosto de 2004
Reunién final con el Grupo de Trabajo Técnico 6 — 10 de septiembre de 2004
Reunién complementaria de la reunién final 07 de octubre de 2004
Sobre amoniaco, HF 18 — 19 de enero de 2006
. Bipbloes gl Sobre H.PO,, SSP/TSP, NPK, H,SO 02 — 05 de mayo de 2006
erminar el proyecto 30 T4 2774
Sobre AN/CAN, urea, HNO, 12 — 14 de junio de 2006

Fuentes de informacién y desarrollo del documento

Algunos informes se elaboraron a prop6sito para proporcionar informacién definida para redactar el presen-
te documento. Los folletos de la Asociacién Europea de Fabricantes de Fertilizantes (EFMA por sus siglas
en inglés) sobre «Las mejores técnicas disponibles para la prevencién y el control de la contaminacién en
el sector de los fertilizantes en Europa» y los informes facilitados por Austria, Alemania, Paises Bajos, la
Asociacién Europea del Acido Sulftrico (ESA por sus siglas en inglés) y Eurofluor se pueden considerar los
pilares del primer borrador.

Este documento se elabord teniendo en cuenta unos 600 comentarios que recibi6 el primer borrador y unos
1100 comentarios mas del segundo borrador.

Nivel de consenso

El proceso de intercambio de informacién no permitié redactar un segundo borrador suficientemente ela-
borado para dar por acabado el documento basado en los comentarios del GT y la reunién final del GT con
un nivel de calidad suficiente. Por este motivo, fue necesario organizar algunas reuniones adicionales para

poder elaborar el borrador definitivo. Finalmente, se alcanz6 un alto nivel de consenso. Sélo se registraron
dos opiniones divergentes (véanse los apartados 3.5 y 6.5).

11.2 Recomendaciones para futuros proyectos
Recogida de informacion
Se ha obtenido mucha informacién para elaborar este documento. Sin embargo, para determinar las MTD,

hubiera sido preferible disponer de méas informacién de instalaciones de ejemplo individuales, que aborda-
ran técnicas concretas de un modo més especifico en el contexto pertinentes y con los niveles de rendimiento
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obtenidos (cargas, concentraciones, caudales; los informes de control completos todavia hubieran sido un
recurso mas valioso). En los siguientes casos, la mayoria de la informacién se facilité como datos globales:

+ Para la producciéon de amoniaco;

+ Para la produccién de acido fosférico;
+ Para la produccion de HF;

* Para la produccién de urea.

De la misma manera, resulté méas dificil determinar las MTD en los casos en que s6lo contamos con un
numero reducido de instalaciones de ejemplo, en comparacion con la diversidad de procesos de produccién
que se debian evaluar, especialmente en el caso de la produccién de NPK y AN/CAN. En la Tabla 11.2 se
incluyen algunas recomendaciones para recabar informacion en el futuro.

Tabla 11.2: Algunas recomendaciones para recabar informacién en el futuro

Produccion de Concepto Observaciones

Miés instalaciones de ejemplo con datos sobre el consumo
neto de energia en relacion con las técnicas aplicadas.
Ejemplos de renovaciones y mejoras obtenidas.

Consumo energético
Amoniaco

HF

Urea

AN/CAN

HNO

En general

Oxidacién parcial

Emisiones de polvo
Consumo energético

Emisiones de polvo y NH,

Consumo energético (véase la
Tabla 8.9) )

Emisiones a la atmésfera

Emisiones de N,O

Emisiones al agua

Balances de masa

No habia informacién suficiente para estudiar y extraer
conclusiones sobre la oxidacién parcial.

Ampliar la base de la informacion.
Evaluacion detallada del consumo de energia.

Mas instalaciones de ejemplo con datos sobre el
consumo de energia y las emisiones en relacién con las
técnicas aplicadas. Ejemplos de renovaciones y mejoras
obtenidas.

La falta de base de informaciéon ha impedido extraer
conclusiones sobre las emisiones a la atmésfera
procedentes de los procesos de neutralizacion,
evaporacion, granulacion, perlado, secado, refrigeracion
y acondicionamiento.

Recabar informacién y datos sobre las emisiones de las
instalaciones de ejemplo que han aplicado o aplicaran
técnicas de reduccién de las emisiones de N,O.

Recabar mas informacién sobre las aguas residuales
vertidas (volimenes y concentraciones) y las eficiencias
de eliminacién de los sistemas de depuracién del agua
residual utilizados.

Mas ejemplos de balances de masa (véanse las
conclusiones sobre las MTD en el apartado 1.5.1)
permitirian comprender mejor este concepto.

Produccion de HNO,: catalizadores y técnicas de eliminacién del N,O

En las instalaciones existentes, se han aplicado dos métodos distintos para reducir las emisiones de N,O
procedentes de la produccién de acido nitrico:

1. Descomposicién catalitica del N,O en la cAmara del reactor (véase el apartado 3.4.6);
2. Reduccién catalitica combinada de N,O y NO_aplicada en el gas de cola (véase el apartado 3.4.7).

En el apartado 3.6.1, se puede consultar mas informacién sobre la depuracién catalitica combinada modifi-
cada que se aplica a los gases de cola. A pesar de ser una técnica emergente, todavia no hay ninguna planta
nueva donde se haya instalado una de estas tecnologias cataliticas para reducir el N,O. Los préximos in-
formes podrian presentar y ampliar la experiencia obtenida en la aplicacién de estas técnicas en proyectos
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actuales, proyectos desencadenados por las conclusiones del apartado 3.5, proyectos del CDM o proyectos
de JI.

Catalizador mejorado de SCR

La técnica que se describe en el apartado 3.4.7 también permite obtener una reduccién catalitica selectiva
de NO,_ hasta alcanzar unos niveles muy bajos de NO_y con un escape de amoniaco practicamente inexisten-
te. Los préximos informes podran evaluar hasta qué punto esta técnica se puede aplicar en otros sistemas
de SCR. De ser asi, este método representaria un importante paso adelante.

Reduccién/recuperacién de NO_ si no se puede aplicar un proceso de SNCR o SCR

A modo de ejemplo, el apartado 1.4.7 presenta una técnica para recuperar los NO_de los gases de escape
basada en la depuracién. Los préximos informes podran evaluar la viabilidad técnica y econémica de la recu-
peracién de NO_ del gas de escape, por ejemplo, de fuentes de NO_fuerte, como la digestién de roca fosfatica
con HNO, (vease por ejemplo, el apartado 7.4.9 y la MTD correspondlente en el apartado 7.5).

Programas de investigacion y desarrollo tecnolégico creados por la CE

La CE esta creando y fomentando, a través de los programas de investigacién y desarrollo tecnolégico, una
serie de proyectos sobre tecnologias limpias, tratamiento emergente de los flujos residuales y tecnologias
de reciclaje y estrategias de gestion. Estos proyectos podrian resultar de gran utilidad para los futuros
documentos BREF. Por lo tanto, animamos a los lectores a informar a la Oficina europea de prevencién y
control integrados de la contaminacién (EIPPCB) sobre los resultados de las investigaciones que puedan ser
relevantes para el Ambito de aplicacién de este documento (véase también el Prefacio de este documento).
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13. Glosario

Pesos moleculares de algunos compuestos utilizados en este documento

Compuesto Peso Multiplicado por Para convertirlo en
P,0, 142 1,38 H.PO,
H.PO, 98 0,725 P,0,
Ca,(PO,), 310
CaSO0, 136
CaS0,, 2 H,0 172
NH, 17 0,823 N,
CO, 44
F, 38
HF 20
HC1 36,5
HNO, 63 0,222 N,
H,SiF, 144 0,792 F,
H,SO, 98

Unidades de conversion de energia

Aporte Produccion
0,2388 Geal
1 GdJ 0,2778 MWh
0,9478 MBtu®
4,1868 GdJ
1 Geal 1,1630 MWh
3,9683 MBtu
3,6 GdJ
1 MWh 0,86 Geal
3,4121 MBtu

® Megaunidad térmica britanica

La conversion en linea de niveles energéticos se puede obtener en http://www.eva.ac.at/enz/converter.htm.

Conversion de otras unidades

La conversién en linea de otras unidades, como presion, volumen, temperatura y masa, se puede obtener en
http://www.chemicool.com/cgi-bin/unit.pl.

Calculo de las propiedades del vapor

Las propiedades del vapor se pueden calcular en linea en:
http://www.higgins.ucdavis.edu/webMathematica/MSP/Examples/SteamTable

http://www.thexcel.de/HtmlDocs/Frame_funkt.html.
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Abreviaciones y explicaciones

A

AA agencia ambiental

ACES proceso avanzadp para reducir costes y ahorrar energia (Advanced Process for Cost
and Energy Saving)

ADEME Agengia para el Medio Ambi(?n§e y la Gestiép de la Energia (Agence de
I'Environnement et de la Maitrise de ’Energie)

AG aktiengesellschaft (sociedad anénima alemana)

aMDEA metil-dietanolamina activada

AN nitrato de amonio (NH,NO,)

ANS solucién de nitrato de amonio

APC control avanzado del proceso (Advanced Process Control)

ASN sulfonitrato de amonio

B

BDO demanda bioquimica de oxigeno

BFW agua de alimentacién de la caldera (Boiler Feed-water)

BPL fosfatos tricalcicos (Bone phosphate of lime)

BREF documento de referencia de las MTD

C

Cambio sustancial

CAN
CCVS

CDM

CEFIC
CHF

CIS

CN
CNTH
COD

Combinacién de

segun la Directiva IPPC, se considerara cambio sustancial en el funcionamiento
cualquier cambio que, segun la opinién de la autoridad competente, pueda tener un
efecto negativo considerable en los seres humanos o el medio ambiente

nitrato de amonio calcico
condensador de carbamato vertical sumergido

mecanismo de desarrollo limpio (Clean Development Mechanism): proyectos de
reducciéon de las emisiones para los cuales un pais industrializado invierte en un pais
en vias de desarrollo

Consejo Europeo de la Industria Quimica

francos suizos

Comunidad de Estados Independientes: Armenia, Azerbaiyan, Bielorrusia, Georgia,
Kazajistan, Kirguistan, Moldavia, Rusia, Tayikistan, Ucrania y Uzbekistan

nitrato célcico Ca(NO,),

nitrato calcico tetrahidratado Ca(NO,),.4H,0

demanda quimica de oxigeno

como minimo dos

D

DAP fosfato diaménico (NH,),HPO,

DeNO_ sistema de eliminacién de los éxidos de nitrégeno (NO )

DeN,O sistema de eliminacién del 6xido nitroso (N,0)

DH proceso dihidrato

DHH o DH/HH proceso de recristalizacién de di-hemihidrato con doble filtracién
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E
Asociacién Europea de Fabricantes de Fertilizantes (European Fertilizer
EFMA o
Manufacturers Association)
Grupo de Expertos en Temas Técnico-Econémicos (Expert Group of Techno Economic
EGTEI Issues): este grupo esta amparado por las Naciones Unidas/Comisiéon Econdémica para
Europa
Oficina Europea de Prevencion y Control Integrados de la Contaminacién (European
EIPPCB
IPPC Bureau)
Esquema Comunitario de Gestion y Auditoria Medioambientales (Eco-Management
EMAS .
and Audit Scheme)
EMS Sistema de Gestién Medioambiental
Registro Europeo de Emisiones Contaminantes (European Pollutant Emission
EPER .
Register)
ERM Gestién de Recursos Ambientales (Environmental Resources Management)
ESP precipitador electroestatico
EUR Euro
G
GT Grupo de trabajo técnico
H
HDH-1 proceso de recristalizacion de hemihidrato con filtracién en una sola etapa
HDH-2 proceso de recristalizacion de hemihidrato con doble etapa de filtracion
HDS unidad de hidrodesulfuracién
HEA absorcion de alta eficiencia
H/H instalaciones de produccion de acido nitrico de presiéon dual alta/alta, véase la Tabla
3.1
HH hemihidrato
poder calorifico superior: cantidad de calor producido con una cantidad especifica (en
HHV un inicio, 25 °C) después de la combustién y cuando los productos vuelven a registrar
una temperatura de 25 °C.
HMTA hexametilentetramina
HP vapor de alta presion
HRC proceso de recristalizacién de hemihidrato
I
I+D investigacién y desarrollo
IDR proceso de doble reciclaje isobarico
IEF Foro de Intercambio de Informacién (Information Exchange Forum)
Asociacién Internacional del Sector de los Fertilizantes (International Fertiliser
IFA S
Industry Association)
. centro de informacién holandés para las licencias y la puesta en practica de politicas
InfoMil .
ambientales
Instalacién instalacién de produccién de NPK, AN/CAN vy fertilizantes fosféricos, con la misma
multifuncional linea de maquinaria y sistema de reduccién de la contaminacién

Instalacién nueva

en contraposicién a una instalacién existente o la modificacién sustancial de una
instalacién existente
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Grupo Intergubernamental de Expertos sobre el Cambio Climatico

IPCC (Intergovernmental Panel on Climate Change)
Prevencién y Control Integrados de la Contaminacién (Integrated Pollution

IPPC .
Prevention Control)

IRMA Instituto Regional de Materiales Avanzados (Institut Régional des Materiaux
Avancés)
Organizacién Internacional de Normalizacion (International Standards Organization):

ISO 14001 - . .
gestién del medio ambiente

J
aplicacién conjunta: proyectos para la reduccién de las emisiones en los cuales un

JI pais industrializado invierte en otro pais industrializado. Los dos paises deben haber
ratificado el Protocolo de Kyoto

L

LEL limite inferior de explosividad
bajo poder calérico: cantidad de calor liberado con la combustion de una cantidad

LHV especifica (inicialmente a 25 °C o otro estado de referencia) y la devolucién de la
temperatura de los productos de combustién a 150 °C

/M plantas de produccion de acido nitrico duales de presion baja/media, véase la Tabla
3.1

LP vapor de baja presion

LPG gas licuado de petréleo

M

MAN fertilizante nitrogenado con magnesio

MAP fosfato monoaménico NH,.H, PO,

MEA monoetanolamina

M/H plantas de produccién de acido nitrico duales de presion media/alta, véase la Tabla 3.1

M/M plantas de produccién de acido nitrico duales de presiéon media/media, véase la Tabla
3.1

MP presién media

MTD mejores técnicas disponibles

N

NG gas natural

NLG florines holandeses

NPK fertilizante compuesto/multinutriente

NSCR Reduccién catalitica no selectiva

(0]

ODDA véase el apartado 7.2.2

P

PAPR roca de fosfato parcialmente acidulada, acidificada

Porcentaje de el porcentaje de conversién de SO, en la produccién de H,SO, se define de la siguiente

conversion manera:

porcentaje de conversién = (SO, entrada — SO, salida) x 100 (%)

SO, entrada

véase también el apartado 4.2.1

334



Glosario

PRDS

PSA

PTFE

Q

reduccién de presién y de sobrecalentamiento

adsorcion con modulacion de presioén: proceso de desorcion de gas en el cual el
adsorbente se regenera reduciendo rapidamente la presion parcial del componente
adsorbido, bien reduciendo la presién total o utilizando gas de purga

politetrafluoroetileno

Quemador con baja
emisién de NO_

tecnologia para reducir las emisiones de NO_de la combustién modificando la
introduccién de aire y combustible para retrasar la mezcla y reducir la disponibilidad
de oxigeno y la temperatura maxima de la llama. Este sistema retrasa la conversién
del nitrégeno que contiene el combustible en NO_y la formacién de NO_térmico y, al
mismo tiempo, mantiene una elevada eficiencia de combustién

R
Instituto Holandés para la Gestién de las Aguas Interiores y la Depuracion de las

RIZA Aguas Residuales (Dutch Institute for Inland Water Management and Waste Water
Treatment)

RTD investigacion y desarrollo tecnolégico

S

S.A. sociedad anénima

SCR reduccion catalitica selectiva

SNCR reduccion no catalitica selectiva

SSD autodescomposicién

SSP superfosfatos simples

T

TAK-S Technischer Arbeitskreis Schwefel

TSP superfosfatos triples

U

UAN soluciones de urea y nitrato de amonio
Agencia Ambiental Federal Umweltbundesamt (Umweltbundesamt Federal

UBA .
Environmental Agency)

UE Unién Europea

UE-15 Austria, Bélgica, Dinamarca, Finlandia, Francia, Alemania, Grecia, Irlanda, Italia,
Luxemburgo, Paises Bajos, Portugal, Espana, Suecia, Reino Unido
Austria, Bélgica, Chipre, Republica Checa, Dinamarca, Estonia, Finlandia, Francia,

UE-25 Alemania, Grecia, Hungria, Irlanda, Italia, Letonia, Lituania, Luxemburgo, Malta,
Paises Bajos, Polonia, Portugal, Eslovaquia, Eslovenia, Espafia, Suecia, Reino Unido

UNEP Programa de las Naciones Unidas para el Medio Ambiente

UNFCCC Convencién Marco de las Naciones Unidas sobre el Cambio Climatico

Urea CO(NH,),

USD délar americano

A%

VITO Instituto Flamenco de Investigacién Tecnolégica (Flemish Institute for Technological
Research)

VOC compuestos organicos volatiles
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W
WESP precipitador electroestatico humedo
WSA 4cido sulfurico gaseoso himedo (Topsee)

Foérmulas quimicas

ALO,
Ca(OH),
Ca,,(PO),(F,0H),
Ca,(PO,),
CaCo,
CaF,
CaO
CaS0,
CH,0H
CH,

CO

CO,
Co,0,
CoO

CS,

CuO

CuS

CH,
Fe,O,

HZ

H,0

272

H,S
H,SiF,
H,S0,
H,S0,
HC1

HF
HNCO
HNO,
K,SO,
KCl1

LiBr
Mg(NO,),
MgCO,
MgSiF,
MgSO,
MoS
N

2

N,0

2

NH,CONHCONH,

6xido de aluminio (alimina)
hidroxido calcico
fluorapatito

fosfato tricalcico
carbonato calcico (cal)
fluorita

oxido de calcio

sulfato calcico (yeso)
metanol

metano

monoxido de carbono
diéxido de carbono
tetradxido de tricobalto
6xido de cobalto
disulfuro de carbono
6xido de cobre

azufre ctaprico (II)
hidrocarburos
hematites, 6xido férrico (III)
hidrégeno

perdxido de hidrégeno
sulfuro de hidrégeno

acido fluosilicico, acido hidrofluosilicico

4cido sulfurico

acido peroxomonosulfirico
acido clorhidrico

acido fluorhidrico

acido isocianico

acido nitrico

sulfato potasico

cloruro potasico

bromuro de litio

nitrato de magnesio
carbonato magnésico
hexafluorisilicato de magnesio
sulfato magnésico
molibdenita

nitrégeno

6xido de dinitrégeno, 6xido nitroso

biuret
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14. Anexos

14.1 Estimaciones de los costes de la remodelacion de plantas de produccion de
H SO
2 4

En la Tabla 14.1 se pueden consultar los costes estimados de la remodelacién de plantas de produccién de
H,SO,. Los calculos se basan en los siguientes supuestos:

Contenido de SO, con un 5 —7 % de SO,, calculado con un 5 %;
con un 9 — 12 % de SO,, calculado con un 10 %;
Contenido de O,; un 5 — 7 % de SO, corresponde a un 6 — 9 % de O,;

un 9 — 12 % de SO, corresponde a un 8 — 11 % de O;
Porcentaje de conversién en %: precisiéon de 0,1 %.

Costes fijos: vida util de 10 afos para todas las instalaciones;
costes de funcionamiento: 3 %;
tasa de interés: 4 %;
precio del H,SO,: 20 EUR/t en fabrica;
costes de personal: 37 000 EUR/trabajador/a;
suministros para la depuracién Peracidox y alcalina: +30 % de los costes de inversién de
capital,
contenido de SO, garantizado después de la depuracién: < 200 mg de SO,/Nm® ( < 70 ppm
80,);
precio del vapor: 10 EUR/t.

Abreviaciones: CS contacto simple
AS absorcién simple
CD contacto doble
AD absorcién doble.
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