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CAPITULO 1

ANTECEDENTES

Las técnicas nucleares empleadas para la generacién de energfa
eléctrica se presentan como una alternativa viable en la sustitucién de las fuen
tes tradicionales generadoras de dicha energfa. En 1973, cuando a niveles in-
ternacionales se resiente la crisis energética mundial esta alternativa se va a
ver incrementada en su importancia debido, entre otros factores 2 los siguien

tes : en primer término, se presenta en igualdad de condiciones en cuanto a ——

costos, dado el en imiento de las fuertes tradicionales; en segunda instan—
cia, una de estas fuentes, —el petréleo- puede redituar mayores beneficios si

se le utiliza en actividades més rentables como es la petroqufmica, y, en ter—

cer lugar, pero no menos impor » lap ica polfti dmica que

a nivel mundial ha originado esta crfsis.

Como se observa por 1o expuesto en el pérrafo anterior, el uso de
las técnicas nucleares al igual que las geotérmicas e hidréulicas, para generar
energfa eléctrica, se‘ presenta, en nuestra época, como una necesidad, como
una solucién a la problemética planteada en cuanto a energéticos se refiere, -

por la crisis actual.

Por lo tante, la industria nucleoeléctrica se presenta con una ==

gran proyeccidn futura dando como consecuencia, una aceleracién en la inves=




tigacién y ampliacién de programas nucleares, sobre todo en pafses de esca—

s0s recursos petroleros.

Pero, dado que esto presenta una cierta competencia a las indus—
trias energéticas ya establecidas, se empieza a producir en 1975 una crisis -
nuclear basada sobre todo, en el aumento en el costo de capital de las plantas
nucleares y menor grado la especulacién del precio del uranio. Esto genera un

aumento en los costos de la industria nuclear.

Todo esto da como resultado que la generacién de electricidad por
medios nucleares puede presentar un costo més elevado que el tradicional; ade
mé&s se dice, consume més energfa que la que produce, y presenta grandes -—
riesgos para la seguridad plblica. Como apoyo a todo esto, las comparifas e~
1éctricas americanas han hecho una reduccién en sus programas nucleares in-
fluyendo asf en la reduccién o atraso en los programas de los pafses Latinoame
ricanos, y en especial México. No es asf en Europa que debido a sus escasos
recursos petroleros estan préacticamente obligados a generar su energfa por me

dios que los haga menos dependientes de este energético.

Abora, considerando 1a procedencia de los argumentos en contra
de la industria nucleoeléctrica, podemos darnos cuenta que no estén debidamen
te fundamentados , ya que al considerar los costos de capital es necesario tomar
en cuenta la mayor rentabilidad que a largo plazo tendré esta industria, y por -

otro lado, la especulacidn del uranio se presenta similar o en menor grado que



la que actualmente se hace con el petréleo; ademAs, sabiendo que ambos com
bustibles, uranio e hidrocarburos, son elementos no renovables, podemos em-=
plearlos més favorablemente si cada uno se utiliza donde presentan mayores =
beneficios: eluranioen la industria nucleceléctrica, y los hidrocarburos en la

Petroguimica. En cuanto a la seguridad plblica, sabemos que toda industria

presenta riesgos , sin embargo, en la nuclear estos riesgos se van minimizan-
do por las estrictas normas que cada dfa se dictan al respecto, siendo a la fe=

cha en esta industria la que menor nimero de accidentes ha presentado.

Antes de continuar, serfa conveniente hablar del elemento princi-
pal que se emplea en la generacién de electricidad por medios nucleares, esto
es, el reactor nuclear. El principio bésico de los reactores nucleares puede -
exponerse en forma simplificada en la Fig. 1. Dicho principio podemos expli=
carlo de la siguiente manera: la fisién del combustible en el nucleo del reactor
produce una gran cantidad de calor el cual es removido por medio de un refri-
gerante generando vapor que se transmite a un turbogenerador obteniendose as{

energfa eléctrica.

Los reactores pueden ser clasificados de muchas maneras, ya que
no existe un criterio especffico para ello. Asf por ejemplo, puede hacerse por
el tipo de refrigerante, por su moderador, por su tipo de combustible, por el
uso al que se destina, etc. Ahora bien, para 10s fines del presente trabajo ha-
blaré brevemeénte sobre los tipos de reactores segln el combustible que utilizan.

Al hacerlo as{ ros encontramos con tres tipos: a) de uranio enriguecido, b) ura
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nio natural y ) plutonio.

Dentro del primer grupo nos encontramos con varios tipos, de 1os

cuales sélo mencioraré los més at

PWR (Pressurized Water Reactor: Reactor de Agua a Presién) --
Combustible: uranio enriquecido al 3.3%, moderada y refrigerante: agua natu-
ral (ligera). En este reactor el agua se mantiene a una presién lo suficiente—
mente elevada para evitar la ebullicién del agua, de tal modo que en el nucleo

del reactor nunca existe vapor.

BWR (Boliling Water Reactor: Reactor de Agua Hirviente) Uranio
enriquecido al 2.7%. Aquf el agua también sirve como moderador y refrigeran
te, sblo que su presién es menor permitiendo su ebullicién y por 1o tanto la -~

formacién de vapor en el nucleo del reactor.

HTGR (High Temperature Gas-cooled Reactor: Reactor de Alta
Temperatura enfriado por Gas). Emplea uranio enriquecido al 83%; su refrige
rante es gas (helio generalmente) y su moderador grafito, Usan torio como ma

terial fértil.

Estos reactores presentan la ventaja de que a la fecha son los més
comercializados y en consecuencia el conocimiento que se tiene sobre ellos es

mayor que en los otros grupds. Sin embargo, para nuestro pafs se presenta -



una gran desventaja, el uso 2n estos reactores de uranio enriquecido  implica
su compra a las grandes transnacionales con 1o cual acentuarfamos més nues—
tra dependencia y su posibilidad de produccién se nos presenta a un costo muy
elevado. Sin embargo, existen posibles soluciones a este respecto: la implan-
tacién de pequefias plantas de enriquecimiento con el método de centrifugacién

el cual se presenta més accesible a nuestro pafs; la creacién de consorcios la-

i icanos de enriquecimiento, o bien, el uso de reactores de agua pesada.

Del segundo grupo hablare principalmente del conocido més genéri
camente como CANDU, aunque mencionaré otro de menor importancia comer—

cials

Reactores MagnoX. Se usa el uranio metélico en su concentracién
natural, s6lo que se encuentra en forma de varillas encamisadas en una aleacién
de magnesio llamada "magnox" de donde se deriva el nombre del reactor. Su

moderador es grafito y su refrigerante anhidr{do carbénico gaseoso.

CANDU (PHWR, Pressurized Heavy Water Reactor: Reactor de A~
gua Pesada a Presién). El utilizar como combustible uranio natural implica el
empleo de un moderador més eficiente que elagua ligera; dicho moderador es el
agua pesada, la que también se utiliza como refrigerante, En este tipo.de reac
tor, como en el caso del PWR no existe vapor en el circuito primario, sino que
tiene un generador de vapor que transfiere el calor a un circuito secundario, -

Estos reactores no utilizan vasija de presién, sino unos tubos llamados "tubos



de presién", los cuales son muy précticos en la recarga del reactor. El cono=

cimicnto de este tipo de reactores (PHWR), no es tan amplio como el de los ==

mencil con ant idad, sin embargo, los exi han demostrado sus
ventajas, dentro de las cuales una de las més importantes es el uso del uranio

natural como combustible.

El uso del agia pesada aparentemente podrfa ser una desventaja, pe

ro para nuestro pafs se presenta més ible técnica y " i que
el uranio enriquecido, ya que la compra de tecnologfa de enriquecimiento dedsu
teria es més factible ademas de que nuestro pafs presenta ya las condiciones -

industriales necesarias para estos procesos.

En el tercer grupo consid { a los llamados répidos.
Estos reactores se denominan asf, porque usan neutrones répidos para la fisién
del combustible, 1o que evita el empleo de un moderador. Dichos neutrones, en
caso de ser excesivos, pueden usarse también para irradiar nlcleos de U-238
que por una serie de reacciones nos dan Pu~239 que es un material ffsil; por es.

to también es denominado reactor de crfa.

Dentro de este grupo estd el FBR (Fast Breeder Reactor: Reactor
Répido de Cria). Estos reactores se alimentan con plutonio 239, son enfriados
con sodio 1{quido y usan U-nat o empobrecido como material fértil. En éstos,
su mayor ventaja, ademis de evitarse el empleo del moderador, es que presen
tan una mayor eficiencia, esto es, una mejor capacidad de produccién eléctrica

y mejor aprovechamiento del uranio. Sin embargo, debido a que su tecnologfa



no esta aGn lo suficientemente desarrollada, y gue el costo de su produccién es
muy elevado, sélo se ve posible en algunos de los pafses més adelantados en la

actividad nuclear.

Si analizamos 1o anterior vemos que si decidimos generar energfa
eléctrica por medios nucleares nos encontramos con varias opciones respecto
al plan nucleoeléctrico a seguir. Dicho plan en el caso de nuestro pafs esté en
funcibén de muchas variables, de las cuales, las mis importantes a mencionar
son:

a) Econdmico. Este aspecto es uno de los més determinantes en
una seleccién. Para el caso de México, una evaluacién de mayor validez sélo
puede hacerse bajo ofertas formales de compafifas constructoras. Una evalua~
cién ménos formal pero que da una idea aproximada, puede hacerse baséndose
en los precios vigentes en el mercado libre, 10 cual nos lleva a una primera -

conclusién: la afa de enrique

iento v 1a fabricacién de vasijas ‘de pre-

si6n son mucho més caras que la fabricacién de agua pesada.

. b) Ciclo de combustible. Dentro de este renglén podemos ver va-

rios aspectos. Uno de acuerdo al panorama de reservas de mineral de uranio

1o que da tres diferentes estrategias de seleccién de reactor:

1a. U-abundante LWR LWR, HWR | LWR, HWR fusién
1975 1980 1990 2000
2a. U-intermedio LWR 1 HWR 4 Crfa fusibn
1975 1980 (reciclado 1990 2000
de Pu)
B8a. U-escaso LWR L HWR, HTGR | Crfa fusibn

1575 (generads 1960 (coperti- 1990 2000
sy - oresy



Baséndose en este primer punto de vista y considerando més el as-
pecto del ciclo de combustible, tenemos dos opciones: ciclo de U-enriguecido, y
ciclo de U-natural. Como ya dijimos, el primero resulta mucho més caro y se
Ve més afectado a fluctuaciones en el precio de enriguecimiento y reprocesamien

to.

c) Seguridad. Este aspecto, como ya dijimos, est4 salvado por las
reglas de seguridad vigentes tanto de tipo general como especifico para cada -
tipo de reactor. AdemdAs, puede y debe establecerse un sistema de seguridad

local.

d) Méxima Independencia. Esto lleva asociado una participacién -
nacional y una méxima utilizacién de los recursos naturales. Para que esto ——
sea lo més alto posible, la seleccibn debe inclinarse al reactor de tipo Candl
que es el que més ventajas ofrece, pues sus técnicas asociadas, fabricacién de
combustible y agua pesada, son més accesibles, 1o mismo que la fabricacién de

algunas partes estructurales de industria conver.cional.

e) Agua Pesada. Este es un punto muy importante si se seleccio

na el reactor CandlG. Su icacién es alf ible a nuestro pafs, tan
to por 1o convencional de su equipo como por nuestra gran industria petroquf-

mica a la que puede asociarse esta fabricacidn.

Portodo lo anterior, la seleccién éptima a nuestro pafs se inclina
hacia los reactores tipo Candl. Esto adem3s de estar favorecido por 1o antes

expuesto, presenta ventajas de tipo técnico, como la de ser un reactor genera-
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dor (produce Pu)y consume del orden de 40% menos uranio que 10s reactores

de uranio enriguecido.,

Si nos apoyamos en todo esto y seleccionamos un reactor Cand(,
un punto clave es el agua pesada, por 1o que enfocaré este trabajo a analizar
los diferentes métodos de fabricacién y seleccionar el que puede ser més ade-

cuado a nuestras condiciones industriales.

Abora bien, antes de hablar especificamente sobre el agua pesada
es necesario destacar la importancia que tiene un moderador en el funciona~
miento de un reactor, y culles son las propiedades bisicas qe debe reunir un
buen moderador. Primero, un moderador tiene la funcién de frenar mediante
choques elsticos a los neutrones répidos que se producen en la fisién con el
fin de que estos puedan ser absorbidos més facilmente por otros nicleos y man
tener asf la reaccién en cadena; interesa por lo tanto que el moderador se limi

te a frenar los neutrones y sélo capte el menor nimero de ellos.

Dentro de las propiedades que debe reunir un buen moderador pode
mos citar:
1.- Baja seccidn eficaz de absorcién de neutrones, de lo contrario si es una
seccién alta puede hacerse inservible el combustible.
2.~ Elevada seccidn eficaz de difusién, permitiendo as{ movimientos molecu—
lares.

3.~ Que la pérdida de energfa de los neutrones en cada chogue sea grande.
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4,- Gran estabilidad térmica y frente a la radiacién.

5.~ Si el moderador es un material sélido, debe poseer las cualidades que se
requieren en los materiales estructurales; es decir, resistencia mecéni-
ca, estabilidad frente a la radiacién, resistencia a la corrosién y facili-
dad de fabricacién.

6.~ Bajo costo.

7.~ Buenas propi de transmisién de calor, pudié utilizar también

como refrigerante.

De un andlisis comparativo entre las caracteristicas sefialadas y ——
las propiedades que se mencionan en 13s tablas 1y II puede verse que elagua —
pesada ofrece grandes vertajas como moderador, principalmente en el caso de
reactores de uranio ntural, e incluso en los de U-enriquecido resulta convenien

te su empleo.

YYa en este marco de referencia, presentado a través de lo tratado
en todo 1o anterior, me evocaré a entrar de lleno en 1o que constituye el tema

central de este trabajo: el agua pesada.

2Qué es el agua pesada?. Los primeros conocimientos que se tuvie

ron sobre el gua pesada fueron en 1932 por tres cientificos estadounidenses quie

nes encon! espectrogréfi evidencia de un isétopo del hidrégeno, al
cual llamaron Deuterio, que en combinacién con el ox{geno formaba agua, con

la diferencia de que esta molécula de agua era més pesada (peso superior en ——



TABLA 1

Propiedades de algunos moderadores.

coligiones necesa-

erador ba
meoderader Gep_enbarns rias para moderarse
H,0 0.33 18
0,0 0.00046 20
c 0.0045 114
Be 0.01 o2
TABLA Il

Propiedades del agua pesada
Abundancia Natural
Peso Molecular

Densidad a 25°C (g/cm3)
(g/mb)

‘Punto de Ebullicién
Punto de Congelacién
Producto I6nico a 25°C
Tension Superficial
Calor de Fusién
Forma Cristalina
Indice de Refraccién
Estado Fisico
Seccibn Eficaz

Promedio logarftmico de la pérdida
de energfa por colision

1 D50 /7000 H,0
20,03

1.1079
1.1060

101.42°C
3.82°C
0.3x 10714
67.8 dy/cm
1516 cal/gmot
hexagonal
1.33844

l{quido incoloro

0.00046 barns

0.508
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10% aproximadamente) al del agua ligera, de aquf su nombre de agua pesada.

Esta caracterf{stica fisica es su principal distincién y por lo tanto, la que se -

empleo para su separacién. Su concentracién en agua ordinaria es muy peque-

fia (0.015%) o sea una proporcibn aproximada de 1 por 7,000.

La primeravez que se prepand agua pesada pura fue en 1933 utili-
zando el método electrolftico y con fines experimentales. Fue en Noruega don-
de por primera vez se obtuvo agua pesada, aunque como subproducto, en una -

cantidad de 500 Kg/afio.

En mayo de 1939, el grupo llamado PARIS, estudiando como mode
rador el agua ordinaria y no obteniendo Besultados positivos ,continué sus expe-
rimertos con agua pesada encontréndola altamente satisfactoria. De aquf se --
empez6 a considerar al agua pesada como elemento moderador altamente eficien

te en reactores nucleares.

Durante la Segunda Guerra Mundial, una planta de agua pesada si-

tuada en Noruega fue y destruido completamente; sin g0, el

grupo PARIS logrd sacar toda la cantidad existente, siendo esta de 185 Kg. Se

un en , Canadé, donde con especialistas de dife
rentes nacionalidades continuaron los estudios. Puesto que la cantidad existen—
te era pequefia para su uso en reactores nucleares, Canada proyect6 y constru—

y6 una planta de obtencién usando en ella diversos procesos.
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Desde entonces el desarrcllo e investigacién sobre obtencién del a~
gua pesada ha tomado mucho auge, conociéndose ahora gran variedad de mé-
todos , de los cuales hablaré més adelante, que por separado o en combinacién

se emplean en gran escala en la fabricacién de esta agua.



CAPITULO 11

TEORIA DE LA SEPARACION DE ISOTOPOS

La utilizacitn de isbtopos es de gran trascendencia para muchas

de las actividades humanas mas importantes.

Se han empleado con éxito enorme en la medicina, en la agricul
tura, en la industria, etc., ya que algunos de los diversos isbtopos que se co-
nocen hasta la fecha poseen ciertas propiedaces que los hacen de gran utilidad

para cada caso especffico.

Ahora bien, el objetivo que va a cumplir un determinado isbto-
PO implica un método para separarlo, esto es, dependiendo del uso a que se des
tine el isbtopo podemos utilizar un método de separacion determinado. No obs—
tante que ‘son muy variados, estos métodos de separacién tienen el mismo fun—
damento tebrico. Esta teorfa bésica consta de diversos conceptos y relaciones

que expongo a continuacién.

El elemento méis pequefio de una planta en la cual se efectua la

paracién del material pi S , es llamado unidad de separacién.

Un grupo de unidades conectadas en paralelo, todas alimentadas
a una misma concentracién de la que se obtiene una corriente de producto par—
cialmente separada a una concentracién, es denominado "paso'. En algunos -
casos una unidad sirve como paso; pero cuando se trata de unidades de baja ca

pacidad, es necesario conectarlas en paralelo.
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Cuando el grado de separacién de un paso, llamada "factor de -
separacién 0A ", definido basicamente para mezclas de dos componentes, es-

t4 expresado como:
&
L = = ®
' u
donde &' v & son las relaciones de abundancia en las corrientes de produc

to y desecho respectivamente. Esta relacién de abundancia esta definida a su

vez como:
A @
1=-x

donde x es la fraccibén &tomo del isétopo de interés. Por lo tanto o puede

expresarse también de la - siguiente forma:

KX =% [©)
x (1= x"
& en operaciones simples, a ion del hidrégeno, varfa -

ligeramente de la unidad. Definir  de esta manera es (til, pues resulta inde
pendiente de la composicion, 1o que no sucede en relaciones como x'/x" que -

varfa grandemente con la concentracién.

Es importante conocer el concepto de corte de la unidad - defi
nido como la fraccién de la alimentacion que se extrae como producto, o sea en
una unidad donde entra una alimentacién con un flujo L y sale una corriente de
cabeza L' yotrade cola L" la relacion -6- se expresa como:

o=t )
L

vy en funcion de la composicion:



7=

)

Otro factor (til en la i del grado de sepal ,esel-

factor /3 o "factor de separacién de cabezas" definido como:
)
VRS O]
siendo & la relacion de abundancia en la alimentaci6n.

Una relacién entre o , B y <~ puede obtenerse de la definicién

de dichos conceptos:

En una unidad 0 paso pod tres i : de en-

trada o ali

, una i parci enriguecida llamada cabeza,
y otra parcialmente agotada llamada cola, cada una con un flujo y composicion

determiriada: F, P, W, x_, x

, X, x . Estas cantidades, al aplicarse a una
P> TP Xw

cascada, se denominan vari . Aparte, p distinguir dos -
tipos de cascada: simple, donde la corriente de producto de un paso es la ali-
mentacion del siguiente y las colas no tienen interés para reprocesarse; y de re
¢irculacion a contracorriente donde las colas tienen suficiente valor para garan
tizar su reproceso, aquf la alimentacién de cada paso consiste: de la cabeza —
del paso inmediato inferior y las colas del inmediato superior. Estos flujos in-
ternos, con sus correspondientes composiciones, son las llamadas variables i

ternas.

La parte de una cascada entre la alimentacién y el producto, es



y sustituyendo estas composiciones en la ecuacién de alfa tenemos:

L =% = X (- x) 16)
-y % (1= X4y

lo cual se sostiene para cualquier valor de n.

Si multiplicamos para todos los N pasos de la cascasa, notare-

mos que las relaciones mol de pasos adyacentes se cancelan y obtenemos:

= Yn1=xp) an
xy (1= yp)
Yp (1-x) (18)
xw (T-vp)
y resolviendo para N:
N=wYpU-x) 1 (19)
xw (1=¥p) In &

la relacidén de concentraciones que aparece en el numerador suele llamarse "se

paracién gloval" de la cascasa, w :

w = Yp(1-x) (20)
X (1= Yp )

E1 mnimo nGmero de pasos se i ta conforme la sepa
global se incrementa y alfa se aproxima a la unidad. En este caso la ec.(15) -
puede escribirse:

1
N =W @1
donde z]; es el factor de enriquecimiento y para valores de alfa cerca de la uni-

dades iguala (o = 1).

Con la sustitucion apropiada de 1os {ndices, tambien puede calcu-
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larse el nimero minimo de pasos entre la alimentacién y los puntos finales de

la cascada.

En condiciones de reflujo total, la diferencia en composicién en-
tre corrientes correspondientes a pasos adyacentes es méxima. Conforme decre
ce esta relacién, la diferencia en cornposicién decrece hasta hacerse cero a un
reflujo minimo. En estas condiciones:

ntt = Vn @2

y una correspondiente ecuacién para reflujo mfnimo en funcién de concentracién

de cabeza es:

O =¥ G+ 0 -y

wm @9
" K-y, G-y
¥ en terminos de composicién de colas:
wm = Yp (X Xn4q = Xnt1) = xnt1 &L (24
" Cok = D Xy (= Xa4q)
y en casps donde y,, es mucho menor que la unidad:
& Pmin = Yp = ¥, < (@5
In -1

Esta ecuacibn es aplicable pra todos los isbtopos excepto para los

del hidrégeno, donde alfa varfa mucho de la unidad.

En la mayorfa de las plantas industriales de separacidn, se acos-
tumbra seleccionar un reflujo un poco mayor al obtenido en el punto de alimenta
cion y se usa este valor a través de toda la seccidn tanto de enriquecimiento como
de agotamiento. Sin embargo, plantas de separacién isétopica, mucho puede e~

conomizarse en el tamafio del equipo o en los flujos, reduciendo el reflujo en in-



tervalos entre la alimentacién y los puntos finales de la cascada, 1o cual se hace

casi siempre.

En términos de requerimientos 1fmites y demanda de poder, la -

cascada de mayor eficiencia es aquella donde existe el mfnimo de flujos inter—-

nos y la mezcla de i de diferente composicién se evita. A esta casca
da se le denomina "cascada ideal" en la que encontramos que:

a) el factor de separacién de cabeza /3 permanece constante en todos los pasos,
b) las corrientes de cabeza y cola que alimentan cada paso tienen la misma com

posicién, o sea que:

@7
bajo estas condiciones tenemos que /3: A  siendo esta ecuacibn una propie~-

dad clave de la cascada ideal. En los casos donde (F DY (X -NLK 1

B = K (28
2
Si sustituimos las condiciones de 1a ecuacién (23) en la ecuacién de alfa tenemos:
L = a2 (7% (@9)
ENCEES)

y resolviendo para los N nimeros de pasos de la cascada bajo las condiciones de

reflujo total:

1=
N=1n %W . 1 (30)
EWCET i Ly o

N=21ne -1
ek

@1)

1o cual es exacatamente el doble del némero minimo de pasos menos uno.

Para la seccién de agotamiento encontramos:
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La ec. (35) también puede expresarse en funcién de alfa:

4

J = (P‘/p+wvw-er) @®@7)
(L- 12
donde: V) = (2x=-1) In_% (38)

es llamado "potencial de separacién” que esté en funcién exclusiva de la compo-

sicibn y es adimensional.

El trabajo realizado en una etapa sobre una alimentacién determi-

nada, debe ser independi del contenido i ico de dicha ali i6n, por
1o que podemos expresar dicho trabajo en otros términos:

s =1L/8 ‘f’z @9)
v el trabajo total realizado en toda la cascada serd la suma de 1os trabajos de -
las etapas que la constituyen, por lo tanto:

2

Y kP (40)

total

El delta (&) y por lo tanto el costo de la separacibn isotépica, es
proporcional a la integracién de L con respecto al nimero de pasos globales de
la cascada:

a L dn (1)

y en funcién de la composi

o

P\/(yp) + WV, - FVx) (42)

Este trabajo de separacién es también importante pues es una me-
dida directa del costo de una planta. Si las condiciones de una cascada se cono-

cen, puede evaluarse el trabajo de separacién; si éste se trata como una propie-



dad constante de la cascada puede representarse otra nueva cascada en funcién
de otro conjunto de condiciones. Esto se mantiene cierto si bajo las condicio=
nes de cambio el nmero de unidades de separacién en serie o paralelo son rea~
rregladas de tal modo que se evite la mezcla de corrientes de diferente composi

cién,

Otra importante i6n del trabajo de sep: 1, es que se
encuentra el tamafio éptimo de la seccién de agotamiento en una cascada ideal,
disefiada para obtener un producto al mfnimo costo. Cuando no existe costo de
alimentacién, no se requiere seccién de agotamiento; pero conforme aumente el
costo, es necesario, desde el puhto de vista econdmico, extraer més cantidad -
del is6topo que nos interesa siempre y cuando el valor del trabajo utilizado para
ello no sea mayor que el valor del is6topo recuperado, o sea, mantener los cos

tos de alimentacién a un nivel econémico.

Por lo tanto, para cada valorde Cg y C, se establece un épti-

mo de recuperacién, o 1o gue es igual, un valor éptimo de colas x,.

Enla fig. (2) se muestra la contribucién del trabajo de separacién
y de alimentacién a los costos de produccién v el tamafio de la seccibn de agota-
miento en funcién de 1a composicién de desecho.  En la seccién de enriqueci-
miento estos factores son independientes de 1a composicién por 1o que se obtiene
un valor constante. De la figura, en el punto de cruce se obtiene la x,, 6ptima

1o que implica un costo minimo.

En muchas plantas, el costo inicial es proporcional al trabg o de

separaciény los costos anuales de operacién son proporcionales a la cantidad de
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trabajo efectuado durante el afio. En tal caso, la inversién y operacién de las ~
cargas anuales exclusivamente de la alimentacién son ECg » donde E es el —
trabajo hecho en el afioy G el costo unitario del trabajo. Si Mg son las mo=

les alimentadas por afio y G su costo, el costo total anual esta dado por:

C = EC. + MG (43)

si Mp son las moles del producto a un costo cp este Gltimo puede calcularse:

= E Ce + M c (44)
M Mp

y en funcién del potencial de separacién la ecuacién anterior se transforma:

=NCvas = = Ve = Y,
Op = (Vp=Vp) = (xy=x) Ve 4s)
X - x
w

Para el caso donde las colas no tienen ningdn valor, el costo del

producto puede calcularse:

.
m

Co = G + o (46)

Estos valores estaran definidos, primero, Cg por la situacién =
del mercado y el segundo, C, por las caracter{sticas econémicas de la planta

de enriqee cimiento.

Es importante establecer un valor de G minimo para un valor =
determinado de C, y Ca. Este valor dependerd principalments de la concentra

cién de las colas.

Para una composicién éptima en el desecho x,, donde el costo u-

nitario del producto sea minimo, es necesario que:
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9S = 0 “7)
d x,,
Si se conoce el costo de la alimentacién C; y el costo unitario del
trabajo de separacién G la composicién éptima x| esta dada por la siguiente

expresién:

Celee-n 1 X0 7% 4+ &r-%o) (1—2x°>j} (48)
g (1= %) %o (1-%)

Por 1o que el costo del producto en estas condiciones de @mposi~
cibn puede calcularse:

1= X,
c, = CE[(Z(D-1) n yp( ol

+ p T %) (1 =2x5) (49)
ENCEEYS) Xo (1= %g)

Esta ecuacién se llama "ecuacién de precio tebrico” y nos da el

costo éptimo para obtener un producto de un enriquecimiento especifico.

Cuano no existe costo de alimentacién como es el caso de las plan
tas de deutzrio donde se alimenta agua natural, s6lo se usa la ec.(49). Entonces
si el costo de fabricacién del agua pesada a una composicién es conocida, un va-
lor para C_ puede ser derivado y el costo del agua pesada a cualquier otra com

posicién puede trabajarse fuera de esta ecuacién.



CAPITULO 111

METODOS DE FABRICACION DEL AGUA PESADA

‘Ya he mencionado la importancia que en tecnologfa nuclear tiene
el agua pesada. Ahora mencionaré los diferentes métodos de fabricacién de la

misma.

La fabricacién del agua pesada implica la separacién del isétopo

del hidrégeno, el deuterio, que en su forma de éxido (agua) presenta como ya -

dijimos propi y refrig . También tiene ==
gran importancia futura para usarse como combustible, si al establecer condicio

nes semejantes a las del sol se puede controlar la fusién del deuterio.

Por estas razones, el agua pesada ha adquirido Gltimamente una
gran demanda, cerca 4000 ton/afio para 1980, calculadas tanto como reposicién
de los reactores ya en operacién, como para carga de 10s g se proyecta poner

en funcionamiento a corto y largo plazo.

De aquf que la seleccibn del método de fabricacién del agua pesa=

da sea un renglén muy importante en la polftica energética de cada pafs ya que

esta determina en gran medida su futura dependencia o independenci: gi

Esta seleccién deberé estar orientada a producirla en gran escala
y al mfnimo costo, bas&ndose en las necesidades y condiciones industriales del
pafs. Pero, la mayor importancia de la seleccidn radica en el método a emplear

se en el primer paso de enriquecimiento. Este primer paso es el que va a deter
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minar el precio del producto, dado que 1os costos de los subsiguientes enriqueci

mientos vienen a ser casi nulos comparados con el primero.

Por lo tanto, un anélisis técnico y econdémico de los diferentes mé

todos se hace necesario para una mejor seleccién del mismo.

Dentro de las consideraciones técnicas se puede mencionar el re~
flujo del que depende en gran medida la eficiencia del proceso. Puesto que el -
reflujo se obtiene muchas veces por una conversién quimica, la cual tiene en oca
ciones un costo tan alto como el proceso mismo, se ha sugerido y usado con gran
des ventajas los procesos a temperatura dual, donde el reflujo es provisto por un
segundo intercambiador de contacto que opera a diferente temperatura y factor —

de separacién que el primero.

En estos procesos a temperatura dual, la relacién entre el factor
de separacién a menor temperatura y el factor de separacién amayor temperatu—
ra, es un fndice de la facilidad de la separacién ; entre més se aleje esta rela-
ci6n de 1a unidad, menor nimero de pasos son requeridos, 1o mismo que la can-

tidad de flujo total y los requerimientos de energfa.

De la observacién de la relacién de los factores de separacién, -
tabla 111, deducimos que 10s procesos que son mejores, desde este punto de vis—

ta, son los de intercambio NHg=H, y -HyO=H,.

Las consideraciones econémicas son determinadas por el proceso
mismo y sobre tedo por las condiciones de cada pafs al tratar de aplicar el pro-

ceso seleccionado.



TABLA 111

Reactivos Productos Rel.| Factores de Separacién T en °C Rel.

= oo

1q. gas 1q. gas K [} 25 100 125 227 Kzs
H,0 + NHg | 3/2 [ 1.02 1.00 0.909 .... o0.98 [1.01
H,0 + HS 1 2,62 2.3  1.92 ... ... 1.22
HO bct HDO + HCl | 1/2 | 2.87 2.51 1.8 1.87 1.59 1.27
H,O DBr + Her [ 1/2 | 8.57 8.07 2.84 2,17 1.79 | 1.81
H,0 DI HDO + HI 1/2 | 4.5 3.80 2.78 2,56 2.05 | 1.87
NHg HD 2/3 | a.56 '3.98 2.78 .... ... 1.42
H,0 HD 1 4.69 8.87 2.69 2.47 1.94 | 1.44
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En este capftulo sélo mercionaré los procesos més usados actual

mente y uno, que aunque poco usado y alin en estudio, parece ofrecer las mejo-

res ventajas princip para las condiciones de nuestro pafs. Estos proce-
sos son:

a) Electrlisis del agua,

b) Destilacién del agua,

c) Destilacién del hidrégeno,

d) de i i
i) agua - hidrégeno
ii) agua - 4c. sulfnfdrico

iii) amina - hidrégeno.

a) Electrdlisis del agua. .

Es el fenémeno por el cual se produce la descomposicién de una
sustancia a consecuencia del paso de una corriente eléctrica en una solucién, -
Este método al usarse en la obtencién del agua pesada, presenta la gran desven—

taja de su alto costo, que resulta de la gran cantidad de energfa eléctrica y agua

natural de proceso necesarios para su efecto. Esto 1o hace poco competitivo, eco

némi te hablando, comp con otros p 5

Sin embargo, por su alto factor de separacién y su relativa facili
dad y confiabilidad de control y operacién en producciones a pequefia escala, es—
te método es muy (til en el paso de enriquecimiento final. O sea, obtenida una

cierta concentracién (ejem. 20%), puede por electrélisis alcanzarse la concentra

cibn final de $9.8%.
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Este método fue el primero en usarse en Noruega en la obtancién
de agua pesada. Tiene, como ya mencioné un alto factor de separacién que pue~

de variar desde 3 a 10 dependiendo del tipo de celda que se emplee.

El hidrégeno que se produce por electrdlisis en el cétodo se va a-
gotando en deuterio permaneciendo éste en el agua remanente. Conforme la elec—
trblisis avanza, el enriquecimiento va siendo mayor, pudiéndose obtener hasta -
una concentracién de 99.8%. EI hidrégeno obtenido, a pesar de estar agotado en
deuterio, todavfa es de gran valor pues posee una concentracién mayor que el a-

gua alimentada, por 1o que se recombina y recircula.

b) Destilacién del agua.

La destilacién del agua natural para separar deuterio se basa co-
mo en todo tipo de desti;acién industrial, en las pequefias diferencias en el pun-
to normal de ebullicién de los componentes; para el caso del agua pesada existe
una deferencia de 1.3°F entre el H,O y HDO. De las especies moleculares iso
tépicas que se presentan en el agua: H,0 , HDO y D,0, se encuentran en una
relaciénde 1 : 8x107% : 2x10™®, o sea, la concentracién de D,O es casi des-
preciable, por 1o que el factor de separacién esté definido para H,0 y HDO. Ob
tenida una concentracién de HDO se puede establecer para otro proceso un fac-
tor de sepracién entre HDO Y D,O. Estas mismas consideraciones se aplican
a otros compuestos que contengan més de un &tomo de hidrégeno, as{ como el me

tano, amonfaco y la molécula de hidrégeno.

Ahora, en este proceso de destilacién la relacién de vapor reeva-

porado es extremadamente alta y su consumo de calor por unidad de producto es
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enorme. Esto se debe a las pequefias diferencias de temperatura entre 10s pun-
tos de ebullicién, aunque de hecho estas diferencias de temperatura son ocacio-
nadas por las condiciones del proceso como puede ser la cafda de presién a tra-

vés de la columna y no por las diferencias en los puntos de ebullicién.

Su alto consumo de energfa calorffica y las grandes cantidades de
agua de proceso que hay que suministrar hacen que este método sea sumamente
caro. Pero apesar de sus severos requerimientos este proceso a tenido inte=

rés por la simplicidad de su equipo.

El factor de <eparacién en este método e= dependiente de la tem—
peratura y no e ni cercanamente tan favorable como en los procesos de inter--

cambio isotépico.

Es interesante hacer notar que el factor de separacién alcanza la
unidad (no la separacién) a 227°C y arriba de esta temperatura el deuterio e con

centra en el vapor.

Si cambiamos las condiciones de operacién, podemos aumentar
el factor de separacién, o la eficiencia del proceso. Por ejemplo, si la destila
cibn se efectua bajo un vacio parcial, se obtiene un factor mayor, sélo que a ex

pensas de la cantidad total de producto de salida.

Por tanto, una operacién econdmica requiere que la gran cantidad
de calor necesario , deba proveerse lo mis cercanamente reversible como sea
posible con la minima pérdida de aprovechamiento. Por ejemplo el calor del re

hervidor puede suministrarse con una buena eficiencia termodindmica y minimi-
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zarse la cafda de presién a través de la columna. Ctras posibles mejoras en es

te proceso de destilacibén pueden ser:

i) mayor eficiercia en la utilizacién de calor, generando vapor de 150 psig ex
clusivamente para la planta de destilacién, y

ii) el uso de torres internas con mayor capacidad por unidad de volumen que

incrementen la capacidad de la planta en el mfnimo capital invertido.

Este método por 1o tanto, solo puede ser recomendable para enri_
quecimientos posteriores partiendo de una concentracién inicial de deuterio que

lo haga econdmicamente competitivo.

C) Destilacién del hidrégeno.

En 1982 fue descubierto el deuterio durante una evaporacién frac
cionada del hidrégeno l{quido. Desde entonces se conocid la utilidad de este pro
ceso como método de enriguecimiento, sélo que no fue apli;ado comercialmente
primeramente por la escasa experiencia industrial en grandes plantas que ope-

raran a la temperatura del hidrégeno liquido.

Estudios posteriores sobre este método demostraron las grandes

ventajas que éste ofrecfa.

Su gran desventaja es el alto costo del hidrégeno por pie cbico,
1o que no 1o hace econdmico para utilizarse solamente como alimentacién de una
planta de destilacién; ademés de que para este fin es necesario grandes produc-

ciones de hidrégeno 1o cual todavia no se alcanza.

De aquf que una planta de hidrégeno debe ser ne famente pa-
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résita, o sea, tomar una corriente de hidrégeno producido para otro propésito ,

extraer el deuterio y regresar la corriente a la planta,

Una de la principales fuentes de materia prima se encuentra en el
gas de sintesis de una planta de amonfaco (75% H2 5 25% Ny). Para utilizar este
gas y obtener una produccién de deuterio al minimo costo, es necesario que la

produccién de amonfaco no sea menor de 3000 ton/dfa.

Puesto que la cantidad de deuterio en el hidrégeno proveniente de
una planta de sfntesis es menor que el natural, puede tratarse lo mismo que —-

las colas de la planta de destilacién, con vapor de agua en un intercambio isoté-

pico catalitico, enriqueciendo la corriente de hidrégeno y i a alimentar

la corriente a la planta de destilacién.

El gas de coke es otra posible fuente de hidrégeno pero es menos

adecuada por el alto costo de purificacién.

También puede hablarse con futuras posibilidades industriales de
destilacién de amonfaco y metano, de hecho en el proceso de intercambio isoté-
pico NHg=H,,, una de las formas de recuperar el deuterio es por destilacién de

amonfaco.

Estos procesos de destilacién, partiendo de las concentraciones
naturales solo son consideradas como una posible alternativa futura, pues actual

mente presentan bastantes impedimentos técnicos y econdmicos para utilizarse

a escala industrial. Sin 'go, no dejan de pres ¢orno una posibilidad

que pudiera ser Sptima en 1o futuro.
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En la tabla 1V, vemos como varfan los valores del factor de se=-

paracibn en los diferentes procesos de destilacién,

d) Procesos de In io Isotépico.

Las diferencias isotépicas en los elementos son frecuentes, pero
su comportamiento quimico es idéntico aunque existan pequefias diferencias en
sus propiedades qufmicas y ffsicas. Estas diferencias dan como consecuencia
diferentes velocidades en el equilibrio de las reacciones quimicas, lo cual se u-

sa para lograr <u separacién.

Este método se basa en la diferencia de la unidad que existe en -

las constantes de equilibrio en s de int Conforme

aumenta el nGmero de &tomos, decrecen estas diferencias, por 1o que este mé-

todo dnicamente se ienda con elen ligeros.

Estos métodos pr tan grandes eficienci odinami y -

1os que més comunmente se usan son los que intercambian gases y liquidos.

En estos, 10s pasos de separacién no consumen energfa por lo que
su principal costo de separacibn esta en funcibn del consumo de los materiales y

el reflujo.

Esto sugiere que existen dos rutas econdmicas

: una es encontrar
el proce=o con las relaciones de reflujo més econémicas, y la otra, encontrar -
una reaccién con el mejor factor de separacién en un simple paso. Este Gltimo
ofrece la ventaja de menor requerimiento de pasos y bajas relaciones de reflujo

por 1o que se reduce el costo de instalacién y el consumo de materiales.
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TABLA Iv
sustancia punto normal de punto triple
ebullicién
H 1.7 3.6
2

HZO 1.026 1.12

NHg 1.086 1.08

cH, 0.997 1.0016

El intercambio qufmico es especialmente apropiado para la sepa-
racién de isétopos del hidrégeno por 1o que expondré brevemente los principales

métodos de enriquecimiento de deuterio que usan estos procesos de intercambio.

i) Intercambio hidrégeno-agua.
Este proceso fue propuesto por primera vez en 1941 y se han es—
tudiado desde entonces diversos catalizadores para favorecer esta reaccién, que

catalizada es la que ofrece uno de los més altos factores de separacién.

El hidrégeno proveniente de plantas electroliticas sale bastante -
enriquecido (arriba de la concentracién natural) en deuterio, por 1o que este pue
de recuperarse econémicamente por este proceso de intercambio, lo que evita
que se queme el hidrégeno v pueda as{ ser utilizado en otro proceso. Esto pue-

de ser aplicado a cualquier hidrégeno que contenga més de 1/2,8** de la abun-

** Reaccibn de inter

imbio HD + HyO Hy + HDO Ko =2.6 a 80°C
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dancia natural para que pueda <er transferido al agua.

Este proceso tiene poco uso y s6lo se recomienda para enriqueci
mientos finales para garantizar el alto costo del catalizador, el cual se envene-
na fécilmente con las impurezas propias del hidrégeno. Evitar esto por medio

de una purificacién saldr{a todavia més costoso.

ii) Intercambio agua - &c. sulfhidrico. (Método GS).
Este proceso usa contactores convencionales y se lleva a cabo en
fase 1fquida. Tiene como materia prima agua y una recirculacién de st.’ La

reaccién de equilibrio es:

HO + HDS HDO + sz

Se aplica el proceso a temperatura dual. El agua natural alimen
tada es enriquecida por un flujo a contracorriente de vapor de H,S en la torre -
fria. En este punto (en la salida de la torre frfa) se obtiene la mayor concentra
cién de agua deuterada por 1o que gran parte se quita como producto y 1o demés
se agota en la columna caliente con un flujo también a contracorriente de HoS, =
el cual se enriquece en deuterio. Esto es posible porque el factor de separacién
para transferir deuterio del cido sulfhfdrico al agua es menos favorable a altas

temperaturas. Esto es 1o que provee el reflujo del proceso.

Este proceso tiene como ventajas el bajo costo de la materia prima
y que se lleva a cabo sin catalizador; ademés de que esta planta es independiente

de cualquier otra.

En contraposicién a esto, tenemos: bajo valor del factor de sepa-



racién, bajo % de i6n, alta corrosién y toxici del &cido sulfhidrico y
1a solidificacién del hidrato del 4cido en la torre fria, por 10 que es necesario -
material muy especial en la construccién de las columnas y elevadas medidas de

seguridad.

iil) Intercambio amina ~ hidrégeno.
Este proceso se basa en la habilidad de algunas aminas para inter

cambiar hidrégeno por deuterio; de aguf que no se obtiene directamente el agua

pesada, sino la amina deuterada que con un ti niento posterior que i

ré més adelante, el deuterio es recuperado.

Aquf mencionaré Gnicamente dos aminas que, como lfquidos de

intercambio son los més adecuados en este proceso.

Asf tenemos el aminometano y el amonfaco. El primero por ser
la amina que mejores ventajas ofrece para este tipo de intercambio, y el segun-
do que aunque con menor eficiencia es més accesible y de mayor uso a la fecha

en este proceso.

Principalmente se usa el proceso bitérmico, ya que el monotérmi
co presenta una eficiencia muy baja. Como materia prima se tiene el hidrégeno
que puede provenir de cualquier fuente, sélo que por razones econdmicas es més

comunmente empleado el gas de sintesis de una planta de NHg.

En este tipo de proceso bitérmico, el gas es agotado en la torre

frfa por un flujo a cont iente de la amina empleada. Aquf, el contrario del

proceso anterior (GS) es necesario un catalizador, el cual se encontré como el
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més adecuado la amida de potasio. Este va mezclado en el liquido de intercambio.

La corriente de gas debe estar 10 més pura posible, pues lasimpu
rezas que vienen en esta corriente, sobre todo en el caso en que se emplea gas
de sintesis, como agua y éxidos de carbono, destruyen el catalizador forméando-

se productos precipitados.

El gasa gotado es en parte regresado a la planta de sintesis, a las

ndici de alimentacién previa purificacién para evitar dafios al catalizedor
de la produccién de amonfaco. El resto se usa como recirculacién a la torre ca

liente.

Este proceso tiene como principales desventajas, en primer lugar
ser una planta parésita y en segundo, es necesario que la produccién de amonfa—-
co sea mayor de 1000 ton/dfa para que el proceso resulte econémico. Aquf no
consideraré el uso del aminometano como lfquido de intercambio, principalmen-
te por su elevado costo y por el poco conocimiento de sus propiedades quimicas
y fisicas, aunque presenta mejores ventajas técnicas como su alto factor de sepa
racién, su velocidad de reaccién que es de 5 a 10 veces mayor que para el a-
monfaco, su baja presién de vapor lo que va en mejora de las cndiciones del ——

proceso.

Asf, las jas que antes ionaba, no son it
te un obstéculo insalvable ya que pueden superarse satisfactoriamente y volverse

hasta cierto modo en ventajas.

La primera puede sal planeando el plami de la planta
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de agua pesada de tal forma que resulte independiente de la de amonfaco, o sea,
instalando vélvulas y compresoras que aislen ambas plantas en caso de desper—

fectos en cualquiera de ellas.

La segunda para el caso de México, estd précticamente salvada,
ya que Permex tiene un programa de expansién de sus plantas de amonfaco que al

canzaré en 1982 una produccién de 10000 ton/dfa. )

Hay que hacer notar que aunque en este proceso se alcanza una e
ficiencia de recuperacién de deuterio de hasta un 85%, esto no afecta en lo més

minimo la produccién de amonfaco.

Consi los dil P s, vemos que 10s que ofrecen
mejores ventajas son los de intercambio isotépico, y dentro de estcs los dos Gl-

timos son 10s més adecuados para el primer paso de enriquecimiento.

Asf pues, el objetivo de esta tésis es encontrar cual de estos dos

métodos es més con  por su ibilidad y , para adop! -

en México.
N

La necesidad de saber cual es el mejor método para el pafs de fa

bricacién de agua pesada se apoya en dos puntos:

1) Sila i al el plan nacional se inclina por
reactores tipo Cand(, la necesidad de satisfacer la demanda del agua pesada
es inminente.

2) Actualmente sélo E.U. y Canada fabrican agua pesada en escala industrial, =

sin embargo <u capacidad de produccién sobre todo la de Caradé a peddr de te

Lol -
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ner un plan de expansién para su obtencién, apenas satisfarfa sus propias ne

cesidades.

For 1o tanto, previendo una posible escaséz de tal moderador, es

abeolutamente recomendable pensar en la fabricacién de éste en México.

1a seleccién del método para su obtencién, al igual que

Aderris,

la seleccién de reactores; estd supeditada a casi las mismas variables:
a) Econdmica. Factor muy importante en cualquier tipo de decisién industrial.
Para este caso, cada dolar que se ahorra en su produccién representa un ——

gran arorro en el capital de inversién.

b) Méxima independencia. Esto debe entenderse como el méximo aprovecha~

miento de los recursos naci , 0sea, idad de fabricacién de equi-
po, u=o de nuestra -infraestructura con posibilidades de desarrollo tecnolbgi
co propio, abrir fuente de trabajo y aprovechamiento de materias primas na

cionale=,



CAPITULO 1V

INDUSTRIA BASICA

Hasta ahora hemos visto que, de los diferentes métodos de fabri—
cacibn de agua pesada, 10s de intercambio isotépico son los que ofrecen mayores
ventajas técnicas y dentro de éstos, el GSyelde intercambio amonfaco y amina-hi

drégeno, también presentan ventajas econdmicas.

Ahora bien, para poder seleccionar un método adecuado a las con
diciones de México, hay que analizar un punto muy importante del cual pudiera
depender en gran medida 1a seleccién. Este punto es, la situacién nacional de

la industria basica de la que depende cada método.

METODO G

Sus materias primas bésicas sonelaguay el 4cido sulfhidrico,

El agua exsite en diferentes variedades i icas, v su concentracién natural

de deuterio es, como ya dijimos, del orden de 140 ppm, pudiendo variar desde
120 a 150 e inclusive hasta 250 ppm en las aguas madres del proceso de extrac
cién de sal. Estas diferencias de concentracién dependen de la zona y condicio-
nes climatoldgicas en las que se encuentre dicha agua, la cual puede ser de rios
lagos o mares. Su principal condicién para Su empleo en este proceso, es que
debe ser de alta pureza para evitar problemas en el funcionamiento normat de 12

planta.

Por su bajo contenido en deuterio son necesarios grandes volume=

nes de agua para poder Obtener una cierta concentracién inicial (ejemplo 20%), =
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por 1o que la localizacién de la plarta queda supeditada a 1a necesidad del apro-
visionamiento de grandes cantidades, teniendo suma importancia el saber que -

agua ofrece mayor contenido de deuterio ya que cada ppm de diferencia represen
ta un gran ahorro en el costo final del agua pesada (se calculaba del orden de —--

USS 0.30/kg en 1572)C)

Otro factor que debe considerarse, es el no utilizar aguas duras
va que su tratamiento tiene un costo muy significativo en el costo total del pro-

ceso.

Se concluye por 1o tanto, que el agua de proceso debe reunir las
siguientes caracteristicas:
a) ser lo més blanda posible, con impurezas que puedan eliminarse con un tra=

tamiento simple, répido y barato;

b) con el meror contenido de contamir génicos, especialmente los que

pudieran actuar como promotores de espuma;

c) debe sus iones 1o méas constantes posibles en el tiempo y con
templar la contaminacién potencial futura;
d) gue contenga la mayor concentracién de deuterio y que la misma se mantenga

relativamente constante en el tiempo.

En cuanto al &cido sulfhidrico, es una materia prima que no tiene
mayor dificultad para su aprovisionamiento. Con la primera carga y pequefias -
cantidades de reposicidn es suficiente debido a que esta corriente se recircula y

préacticaments no existen pérdidas.

En México este 4cido se obtiene de 1os pozos petroleros al endul-
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zar el gas natural y se encuentra en una proporcién nedia de 5%. Es un subpro
ducto de poca importancia y se emplea principalmente en la fabricacién de azu-

fre.

Actualmente se procesan 2157, 1x10° ft° de gas natural por afo,
10 que significa una cantidad aproximada de 2,3x10% toneladas de H,S por affo.

Afora bien, si se considera una planta de agua pesada de 400 ton/afio, son ne-
(22)

cesarias de 400 a 600 toneladas de H,S por afio y Se calculan de 40 a 80

toneladas por afo de reposicién.

Esto da una idea més o menos clara de que, respecto a materias
primas, en México este proceso de fabricacién de agua pesada no representa nin

guna dificultad.

METODO AMONIACO-HIDROGENO.
En este proceso las materias primas bésicas requeridas son el -
hidrégeno, el amonfaco y el amiduro de potasio. Las dos primeras como co--

rrientes de intercambio y el Gltimo como catalizador,

Como fuente de hidrégeno, tedricamente se tienen todos los com=
puestos gue lo contengan, pero industrialmente solo los siguientes métodos han
sido empleados para su fabricacién: electrflisis del agua; a partir de carbén mi
neral (produccién de ga= de agua); a partir de hidrcarburos ligeros (produccién

de gas de aire); a partir de Fe (produccibn de magnetita).

1 uso especifico de cada método dependerd de las condiciones 1o

cales y del empleo al que se destinara el hidrégeno.
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En México, debido a estas dos anteriores consideraciones, el mé
todo més usado es la disociacibn del rre tano que se emplea en la fabricacién de

amonfaco. Un esquema simplificado de este proceso puede verse en la fig. 3.

Ahora bien, por tratarse el gas natural de un producto no renova-

ble, ademés de que puede utilizarse en producciones mas rentables como la fabri

cacién de plasticos y ri intéticos; se pi ita la alternativa de fa-
bricar el amonfaco por otro método como puede ser la electrdlisis del agua a-

sociada a la destilacién del aire.

Esta alternativa, en nuestro pafs no ha sido muy considerada por
las grandes reservas de gas natural calculadas ultimamente, ademés de gue,
en la actualidad a pesar del bajo costo de la energfa eléctrica, todavfa no se -
presenta, la electrélisis, como un método competitivo para utilizarse en este
proceso de fabricacién. Pero, si se encontrara un amplio mercado para el sub
producto de esta electrélisis, el o)é(geno, resultarfa la produccién del hidrbge-

no a un costo casi nulo.

La utilizacién del gas natural en México, no sblo esta afectada por

la fabricacién de amonfaco, sino también por otros usos del gas.  En las tablas

V y VI se ve de los uros i lo que en % repr nta el gas na

tural y su distribucidon con respecto a los diferentes usos (tabla VID.

Es importante mencionar que la cantidad de gas que actualmante

Q)]

se procesa representa del 50 al 60% del gas extraido, esto es, el resto de-

bido a nuestra poca capacidad de procesarlo, se Guema a la atmésfera sin nin-



FIG. 3

Diagrama de Flujo simplificado de la preparacién del gas de sintesis

(The MW Kellogg Co. Flowsheet-Hydrocarbon Refining 46 11, p. 148 (1967)
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TABLA V

Hidrocarburos (1973) %
gas natural 29.5
combustoleo 20.4
gasolinas 22.0
diesel 15.5
gasavi6n y turbosina 1.9
gas licuado 6.5
kerosena 4.2
. 100.0
TABLA VI
Gas Natural %
Industria Siderurgica 12.4
S4.4 Min.-Met. 8.3
Qufmica 7.4
otros 12.9
Energfa 4.1 Pemex 33.3
. C.F.E. 15.5
Doméstico 2.2
0.8

Comercio, etc.




guna utilizacién préctica.

Si a esto afiadimos los afios de reserva calculados de petrbleo y
gas natural (tabla VIII)se ve necesaris poner vital interés en este punto tan im

portante dentro de la situacién energética nacional.

Volviendo al agua pesada, tenemos entonces que las materias pri
mas bésicas para su fabricacion por este método de intercambio NHg-H,, las
encontramos dentro de una misma industria, la de amonfaco de aquf que se ha-

ble de que este tipo de plantas son parésitas.

Tebricamente, una produccién de agua pesada de 20 ton/a ya re—
sulta econémica, pero entre mayor sea la capacidad de la planta, los costos se

van abatiendo.

Si consideramos una produccién s6lo para satisfacer las cantida-
des de reposicién (aproximadamente 70 ton/a) es necesaria una produccién de
amonfaco de 1000 ton/dfa. Si ahora tratamos de producir la cantidad necesaria
para una carga inicial (~ 600 ton) serfa necesaria una industria de amonfaco -

de una capacidad aproximada de 8600 ton/dfa.***

En el mundo pocos pafses poseen reservas de gas natural en can-
tidad suficiente para alcanzar la produccién de amonfaco requerida; es por es-

to que este proceso no ha sido muy bien aceptado, debido a esta limitacién.

En huestro caso, la situacién se presenta més favorable, ya Gue

nuestras reservas calculadas de gas matural, han dado como consecuencia un

***Dato extrapolado.



TABLA VIl

CONSUMO DE HIDROCARBUROS (1974)

En billones de Kilocalorfas

Kilocalorfas  Sector de Actividad Combustible Participacién 3%
89.77 venhfculos Automotores — Gasolina 20.0
72.56 Sector Petrolero Gasolina,

Gas Natural
Combustbleo
Diesel
Gas L.P.
Kerosina
Turbosina 16.1
64.17 Industria Gas Natural 14.3
63.56 Sector Eléctrico Combustleo
vy Diesel 14.1
63.54 Ferrocarriles,
otros transportes
e Industria Diesel 14.1
44,47 Sector Industrial Combustéleo 9.9
27.16 Consumo Doméstico Gas L.P. 6.0
16.14 Consumo Doméstico Kerosinas 3.6
8.35 Aviacién Turbosina 1.9

Fuente: Comisién de Energéticos.



TABLA VIIT

AROS CALCULADOS DE RESERVAS DE PETROLEO
CRUDO CONDENSADO Y GAS NATURAL

Millones de barriles

Reservas de crudo Produccién de crudo
Afo condensado y gas condensado, liquidos Afios de
natural de absorcién y gas reserva
natural

1938 1 240.41 43.64 28
1940 1224,95 50.90 24
1945 1 437,23 54.74 26
1952 2 240.65 97.62 23
1958 4070.31 . 153.17 27
1953 5 149.51 206.13 25
1964 5 227.29 226.50 23
1955 5 077.94 280.76 22
1986 5 356.95 240.85 22
1957 5 485.83 254,48 21
1968 5 530.38 257.85 20
1959 5 570.09 289.97 19
1970 5 567.50 310.64 18
1971 5 428.31 305.94 18
1972 5 387.81 317,04 17
1973 5 431.70 : 326.83 17

5.773.44 350.45 15

: Petréleos Mexicanos.



gran proyecto de expansitn para fabricar amonfaco, el cual se preve de la si-

guiente manera: (tabla 1.

TABLA IX
afio de iniciacién Produccién total en
ton x 10% /a.
1973 575.0
1974 734.0
1975 864.0
1976 1,887.25
1977 1,831.50
1978 1,950.50
1979 2,069.50
1980 2,429.0
1981 2,826.0
1982 2,914.0

Esta produccién se veréd incrementada con las siguientes plantas:

1975 300.0
1976 832.0
1980 400.0

O sea, para 1980 se prevé una produccitn diaria de aproximada-

mente 10000 ton de NH3 y se planea duplicarla en los siguientes diez afios.

Vemos entonces que, de considerarse este método y usarse el ——

100% de la produccién de amonfaco para 1982, se alcanzarfa una produccitn de
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agua pesada de aproximadamente 700 ton/a y se duplicarfa en los siguientes ——
diez affos. Esto, aln en el caso de que se llegara para esta fecha a una veloci-
dad de instalacién de 800 MW /a y estos fueran suministrados por reactores ——
Cand(, segln la tabla X serfa no sdlo suficiente para satisfacer nuestras nece—

sidades, sino que cabe la posibilidad de exportarla.

Ahora bien, al hablar del catalizador, puede considerarse su cos-
to despreciable en comparacién con el costo total del proceso. “a obtencién -
del KNH, se hace disolviendo potasio metélico en amonfaco. Aquf, el potasio
tiene un costo elevado pero no lo suficiente para ser considerado, pues la can-
tidad que se utiliza es muy pequefia debido a que las concentraciones requeri-
das de catalizador son bajas (~20.5 mol /13 (6 kg de K por cada 100 tonela-
das de gas a tratar)®®), ademas de que este catalizador se recupera por des-
tilacién y se recircula. Sbélo hay Gue considerar pequefias cantidades por pén-

didas.

Podemos concluir por lo tanto, que la seleccion del método depen
deré de factores como el econdmico, del factor de separacién, desarrollo de —
tecnologfa, etc., ya que, por lo que respecta a la materia prima, ninguno de --

los procesos presenta para México dificultad.



TABLA X

- Programa nucl ico supuesto. i6n de 27 res de ura-
nio natural de 650 MW, cuya distribucién con respecto al tiempo se mues

tra en la siguiente tabla.

ARo* UNIDADES NECESIDADES DE D0
carga Inicial  reposicion  total
o 2 1054.3 29,52 1 0838.82
1 1 527.15 44,28 571.43
2 1 527.15 §9.04 586.19
3 1 527.15 73.80 600.93
4 2 1054.3 103.82 1157.62
5 2 1054.3 182.84 1187.14
6 3 1581.5 177.12 1 755.62
7 2 1054.3 206.94 1 260.94
8 2 1054.3 236.16 1290.46
9 38 1581.5 280.44 1 861.94
10 4 2105.6 339.48 2 45.08
1 4 2105.3 898.52 2 504,12

De aquf en adelante sélo sera necesaria la cantidad para reposicién ——
(398.52 ton D0/af0) la cual se caleuld como 2.8% de la carga inicial y

ésta, como 0.811 ton D O/MW.

* Ao de entrada en operacidn de las primeras unidades.




CAPITULO V

PROBLEMAS DE ACOPLAMIENTO

Sobre la base de que el proceso de intercambio isotépico amonfa

co-hidrbgeno se presenta como una alternativa éptima en la fabricacién del a-
gua pesada, un anélisis mas detallado acerca del proceso en sf puede darnos un

mejor punto de apoyo para determinar si su implantacién en México, suponien—

do un plan n ico a base de CandG, es la mas adecuada a las

necesidades que se presenten.

Empezaré el analisis a partir de los aspectos fisicoqufmicos. La

ecuacidn de equilibrio que determina el intercambio isotépico es la siguiente:
fria
HD,

NH_D +
2

@ * s O

caliente

cuya constante de equilibrio esté definida como:

Keq =_[veo] [n]

[wo]  [vw]

donde [ ] es la concentracién molar.

Como se indica en las flechas, el sentido de la reaccién esté en -
funcién de la temperatura; a temperaturas bajas la reaccién de desplaza a la de

recha y en sentido inverso a altas temperaturas.
La constante de equilibrio también puede expresarse en términos
de fraccibn mol, y en ciertas regiones o cuando y = y* toma la siguiente forma:

Keq = x/y
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El valorde K no s6lo depende de la composicién, sino también de
la temperatura, y en este proceso de intercambio se expresa de la siguiente ma
nera:

log K = -0.,0667 + 237/T T en °K

K también puede relacionarse con el factor de separacién. En me
léculas con igual nimero de &tomos de hidrbgeno, K=g{, , por ejemplo:

HO + HDS ==== HS + HDO A/K=1

Si el némero de &tomos es diferente, & = K m/n, como es el ca

so de la siguiente ecuacidn:

HD 4 NH, = A/Kk=2/3

El estudio termodin&mico de una r qufmica no solamen!
suministra informacion sobre la viabilidad de la misma, sino que aporta datos
de gran interés para el conocimiento general del sistema. La determinacién -

del calor de reaccion y de la conversién de equilibrio, son etapas previas fun-

damentales en cualquier estudio de una reaccién quimica.

Conviene sefialar que la presencia de un catalizador en el medio
de reaccién, se limita a aumentar la velocidad de la transformacién, pero en -

modo alguno, modifica las variables termodindmicas.

El valor de la constante dé equilibrio de una reaccion qufmica es
independiente de cualquier fenomeno catalftico. Considerando al sistema rever

sible elemental:

K
A+ B =2 C + D
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en el equilibrio se tendré:

Keq = ko= [c] [c]
e [~]1 [s]

Dado que el valor de la constante de equilibrio K no se altera por

la presencia ce un catalizador, éste debe aumentar la constante de velocidad k‘

y de forma proporcional la fente a la i6n inversa ky.

Es asf que el estudio de los factores que influyen en la constante

de idad (k) son de primordial imp: ia para conocer la velocidad de la

reaccién.

La de i nbio amonfaco-hidrégeno tiene una veloci-
dad de reaccion muy lenta por 1o que se requiere de un catalizador para acele

rar el proceso y es obvio Gue su influencia es de las mas determinantes.

La reaccion catalizada se encuentra dentro de la clasificacion de
reacciones homogéneas o sea el catalizador forma parte de una de las fases; en

este caso va disuelto en el amonfaco lfquido.

Un mecanismo propuesto para este intercambio es el siguienta;rg)
* H
st 5 m y
HiN=-=m= HiND | i Ha il
| H D L

i 1
v )
' i

D---i-=H
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Hay que hacer notar que el tipo de amina influye en la velocidad
del proceso, siendo las primarias mejores debido a que el efecto estérico de -

las secundarias limita la solubilidad del ién amidico.

‘Ya mencione que la amida usada como catalizador es la de potasio
(KNH ); pero se ha establecido que las amidas de Cs y Rb son catalizadores -
més efectivos, ademéas de que son mas seguros de manipular y su solubilidad
en el amoniaco es mayor. Sin embargo, su uso esta limitado por el alto costo

del Cs y Rb.

Seleccionada una amina determinada como catalizador, su concen

tracion obviamente influye en la idad de in io: a mayor concentra-

cién, mayor seré la velocidad.

Esto no es linealmente creciente. Tiene un punto méximo a par-
tir del cual, aunque aumente la concentracion del catalizador, la velocidad dis
minuye.. Esto puede deberse a la saturacion de la solucién que impide la esta-
bilidad del gas, o también se atribuye al efecto negativo del incremento de vis-

cosidad sobre el proceso de difusidn.

La temperatura es otro factor muy importante en la velocidad de
reaccién. En un proceso bitérmico, determinar las temperaturas dptimas de
las torres frfa y caliente, es un paso primordial del cual dependerd la extrac-
cibn global del deuterio. Entre mas separados esten los valores de estas tem-
peraturas, la transferencia neta de deuterio sera mayor. Este paso, de fijar

las temperaturas, esta limitado en la torre frfa por el punto de congelacién



del amontaco (-78°C), por los requerimientos de refrigeracion y por la veloci-

dad de intercambio, pues se ha visto que esta velocidad es demasiado baja a -

temperaturas cercanas al punto de el i6 it aunque el factor de
separacion sea muy alto. Esto Gltimo se debe a la energia de activacién nece-
saria para que se verifigue el proceso. Se han reportado energfas desde 3.9

hasta 8 Kcal/mol. Ror o tanto, se establece como las temperaturas més favora

bles entre -40 y -30°C.

La temperatura de la torre caliente debera establecerse lo mas
alto posible, considerando las siguientes limitaciones: primero, la presion de
vapor del amoniaco es demasiado alta, dando como consecuencia un aumento en
el volumen del equipo y el problema de remezclado de isétopos. Y segundo, en

tre més alta sea la temperatura los requerimientos de vapor serén mayores.

Un estudio econdmico que considere la situacién local de estas li-

w determinaré la peratura éptima. En general esta se ha estable

cido entre 50 y 70°C.

La solubilidad del g en el amonfaco es un pr ma que in
fluye mucho en la velocidad de la reaccion. Un aumento en la presion parcial
del hidrégeno aumenta la solubilidad, o sea, la presién esta en relacion lineal
con la velocidad. Esto se debe a que al aumentar dicha presién se aumenta la
concentracion del soluto HD en el lfquido. Estas consideraciones son validas
para hidrégeno puro pero sabemos ya Gue es gas de sinws'ls, mezcla Hy v N2

lo que se usa como corriente gaseosa; por lo tanto, la presencia de este gas i-

nerte N, tiene influencia en el proceso. Primeramente, dada una presién, dis
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minuye la velocidad de reaccién debido a que baja la concentracién nominal del
hidrégenc. Por otro lado, si aumentamos esta concentracidén aumentaremos el

volumen total de gas dando como resultado la necesidad de un equipo mayor.

La solubilidad nos lleva a otro punto muy importante como es el

disefio de las columnas y el tipo de contactores gas/lfquido Gue deben emplear—
se ya gue de &l depende el &rea interfacial y en consecuencia el coeficiente de
transferencia. Del tipo de contactor usado dependerd la eficiencia y ésta pue-
de aumentarse colocando rellenos de malla en las columnas o utilizando eyecto

res especiales que al aumentar la turbulencia logren un intimo contacto entre

las fases; o también el uso de aminas como aditivos.

Ya que los platos son el principal artefacto en las columnas de in-

tercambio, Su disefio juega un papel muy importante en el mismo disefio general

de las columnas. Varias posibilidades de modificacion pueden adaptarse para

mejorar su eficiencia; estas son:

a) cambiar la eficiencia de mezclado alterando su geometrfa, el didmetro ce los
hoyos o el espaciamiento entre ellos, y

b) cambiando el tiempo de residencia en los platos por modificacion de la altura

de la presa de lfquido.

En’la siguiente expresién vemos cbmo estén relacionados el tiempo

de residencia con esta altura, o méas directamente con la relacitn L/G:

(HD), - (HD) ey K

(HD) [Hz] ka

o|r



donde: K = constante de equilibrio
k = coeficiente de transferencia de masa

a = 4rea interfacial

Hay gue mencionar también gue existen otras propiedades del 1{-

quido de i io que i i enla it de la én, como son

la viscosidad, tensién superficial, densidad, etc.

Por 1o tanto, entre mayor sea la eficiencia de los contactores —
(platos) el nGmero de pasos seri menor y viceversa. Por lo que también aqui

un balance econémico podri decirnos que conviene més.

Hasta aqu{ he hablado del proceso en general; ahora es necesario
saber de una forma méas explfcita como se lleva a cabo dicho proceso y scbre

todo como se obtiene el D_O.

Existen diferentes formas partiendo del mismo proceso basico de
intercambio de obtener agua pesada, dependiendo de que corriente, gaseosa o

lfquica, sea la enriquecida.

Si la corriente que se toma para enriquecer es la gaseosa, o sea,
obtenemos una corriente de HD a un determinado porciento, tenemos varias al
ternativas para obtener el agua pesada, 2 la concentracion final requerida de -~
99.8%. Estas pueden ser las siguientes:

0. El producto gaseoso obtenido de la primera etapa de enriquecimiento se —

quema, obteniéndose agua parcialmente enriquecida, luego se destila has-

ta la concentracién final de 99,8%. Esta alternativa ofrece la ventaja de ——



que el proceso de destilacién del agua es muy conocido y fécil de efectuar.

20. Una segunda alternativa es destilar el HD y luego quemarlo para obtener el
el agua pesada. Esto, como es obvio, presenta el problema técnico como
de seguridad que lleva consigo el trabajar con un gas tan peligroso como es
el hidrdgeno.

30. Ctra alternativa méis es que, ya obtenida una cierta concent;*aclén de HD,
se haga un intercambio isotépico con agua, y después la destilacidn de esta
Gltima a la concentracién deseada. Aquf la ventaja del uso del intercambio

Hy=H,O es que se lleva a cabo més rapidamente que cuando se emplean am

bas corri asu i6n natural, g por 1o tanto, mejo-
res resultados por este método. De cualquier forma, el uso de un cataliza

dor es necesario generalmente de tipo coloidal o caracol de Pt.

Cuando la corriente enriquecida es la fase lfquida, o sea, el amo-
nfaco gue ya va como NHED, laé diferentes maneras de obtencidén del agua pesa-
da son:

10. Destilacién de NH2D hasta obtenerlo como NDs. Se descompone después
en sus elementos y el deuterio obtenido se quema. EIl producto, agua, se
destila.  Esto tiene una gran desventaja: el elevado costo de la disociacion
térmica del amonfaco.

20. Ya cbtenido el NH_D a una concentracién inicial (de 15-30%) y previa sepa-
racién del catalizador, se efectua un intercambio isotépico con agua donde
el equilibrio

NH,D + HO ===== HDO + NH
2 2 3

se ponta y'su de equilibrio es cercana 2 la -



unidad. Se destila después el agua a su concentracidn final.

Parece ser que, de todas las alternativas anteriores, la menciona
da en Gltimo término es la mejor, tanto por sus facilidades técnicas como por

ser de las més econdbmicas.

Las flguras 4 y 5 muestran el diagrama de flujo de cada uno de -
los casos. En la figura (2) de cada diagrama se representa un paso simple de
un sisterna frio-caliente de enriguecimiento. La corriente gaseosa que entra a
la torre caliente es enriquecida en deuterio debido a que, como ya dijimos, a

altas temperaturas el equilibrio se desplaza a la izquierda. A la salida de la

torre es donde obtenemos la méxima en ambas i (casy
lfquida) y es en este punto de donde se toma la corriente que nos interesa enri-
quecer para el siguiente paso.  El resto del flujo entra en la torre frfa en don
de ahora el sentido de la emigracién de deuterio es inverso al de la torre calien

te, o sea, aquf se enriquece la corriente lfquida. En la fig. 6 puede verse es-

to mediante un diagrama de Mc Cabe-Thiele.

En un sistema simple frio-caliente, hipotéticamente el 100% del
deuterio puede recuperarse, pero existen limitaciones précticas como la altu-

ra de las torres, la eficiencia de los platos, etc., que restrigen dicha recupe-

racién. La méxima alcanzable tedricamente puede calcularse de acuerdo a la
siguiente ecuacién:
L = oo

e -

donde K es la constante de equilibrio, o( el factor de separacién y los sub
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{ndices 1y 2 representan estos valores a la temperatura fria y caliente respec—

tivamente .

Es obvio que puede mejorarse la recuperacién de deuteric mejoran
do las condiciones de los factores limitantes, como peede ser, seleccionando a-
decuadamente las temperaturas de las columnas, mejorando la eficiencia de los

platos y dtras.

Una de las formas que més comunmente se emplea, con muy bue
nos resultados, es combinar a un sisterna frfo-caliente, otro de agotamiento
("stripping"). En principio, este consiste también en un sistema frio-caliente
sblo que en orden inverso, de tal manera que el agotamiento ocurra entre las
columnas, Este sistema se conecta al de enriquecimiento y una corriente de gas
se recircual a través de él. Las torres en este sistema trabajan a la misma tem
peratura de las torres de enriquecimiento por lo Gue no son necesarios equipos

adicionales de calentamiento o enfriamiento.

En instalaciones industriales, esta seccién de agotamiento puede —
tenerse como parte de las columnas del sistema de enriquecimiento. Un esque-
ma simple se ve en las figuras 4b y Sb. Ahora, un diagrama de Mc Cabe-Thie-

le da una idea més clara para el mejor entendimiento de esto, fig. 7.

Aquf, ny es'la concentracidn de deuterio en la fase gaseosa en el
punto de alimentacién a la seccién de enriquecimiento.  Subimos por la lfnea de
operacibn de la columna caliente hasta n . Puesto Gue en este punto es donde se

P

obtiene la méxima concentracién, cterta cantidad de la corriente se pasa al si-
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guiente paso de enriquecimiento y otro se regresa y une a esta corriente. La -
concentracion n entonces se baja hasta ny, con la que entra la corriente a la co
lumna frfa y sigue por la linea de operacién hasta el tope de la eolumna. Aqu
llegamos a la seccidn de agotamiento y notemos que la relacidn lfquido/gas cam
biz y una concentracién n* es alcanzada. Se recircula una corriente de gas a -
esta concentracién y entra a la columna caliente alterando de nuevo la pendiente
de la Ifnea de operacidn y regresamos de nuevo al punto de alimentacién. La -
concent racién n*, la cual es una medida de la recuperacién del deuterio, solo

esté limitada por el nimero tedrico de platos en la seccién de agotamiento.

Otra posible mejora de disefio en la instalacién es la llamada "co-
lumna de transferencia. Suempleo es muy (til cuando las presiones de opera-
cibn de las plantas de amonfaco y agua pesada son diferentes, o cuando la presién
de trabajo de esta (ltima es demasiado alta comparada con la presién parcial del
amonfaco lfquido. Esta Gltima éituacién es otro de los factores limitantes para
la temperatura de la torre caliente, dando como consecuencia una menor eficien-

cia de transferencia.

Esta columna de transferencia se coloca fuera del sistema de enri-

quecimiento-agotamientoy opera a temperatura muy baja, igual a la del sistema

de enriquecimiento; asf, la presién parcial del faco ya no tiene importancia.

La fig. 8 muestra una forma simplificada de acoplamiento de la co-
lumna. El deuterio de la fase gaseosa es transferido al amonfaco; este fquido
enriquecido se levanta a la presién de operacién de la planta de agua pesada y se

alimenta, Cuando la planta de enriquecimiento tiene un sistema de agotamiento
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jo de la planta de agua pesada que son tan bajas que ayudan en el ciclo de refri

geracién de la planta de sintesis.

En el diagrama de la fig. 9 se ve Gue, en caso de problemas en ——

cualguiera de las plant

, con sblo cerrar las vAlvulas, éstas plantas quadan se

paradas pudiendo por tanto trabajar

spendisntemente.

Szccién  de
ecimiento de D2

Sintesis
de NH

A Compresién -

Gasificacidn

FIG.9

Es importante hacer notar que, itud en las condizio-
nes de operacién muchos de los servicios para 12 planta de agua pesada pusds

suministrarlos la de sintesis. Esto varfa en cada planta y es dependiente de la

localizacibn de la misma. Entre estos servicics p

mas de refrigeracidn; suministro dz vapor; equipo, mismo qu2 no requiere i

especial para la planta de agua pesada, sino Gue es tan convencicna

como ol u-

sado en la produccidn ce amonfaco. Entre estos equipos podemos mencionar -
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tuberfas, vllvulas, compresores de alta presién, bombas y columnas entre o-

tros.

Es obvio, que aunque el acoplamiento en general no ocasiona pro-
blemas a la planta de sintesis, es necesario considerar algunos factores que pu

dieran influir en cualquiera de los dos procésos y determinar posibles solucio-

nes que eviten al méximo cualquisr irregularidad.

Dentro de los principales factores que deben considerarse tensmos:
a) Contenido de deuterio en el gas de sintesis,

b) Pureza del gas de sintesis,

c) Efecto del amonfaco en el gas de retorno,

d) Cafda de presitn en la planta de agua pesada,

) Recuperacion de energfa,

a) El contenido de.deu(:emo en el gas debe ser lo més alto posible.
Se considera como la concentracién minima aceptable 125 ppm aunque 130 ppm
es lo més deseable. Se sabe gue en el curso de la produccibn del hidrégeno, en
la planta de amonfaco, ocurren pérdidas de deuterio en el gas. Estudios hechos

en estas plantas han demostrado que en los pasos de la disociacién del metano,

en el convertidor de CO y en el ador, debido a 1a presencia de agua e hi

drégeno en la reaccién, existe una transferencia de deuterio cel gas al agua. En
en el convertidor de CO es donde ocurre la mayor pérdida, ya que el contenido

de deuterio llega a bajar hasta 100 ppm. Para evitar esto se ha propuesto gue el
vapor de agua que sale de este paso, se recircule al paso de "reforming”. Ello

lleva consigo una modificacién que no presenta gran dificultad a la planta de sin-
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tesis.

Algo que en ocasiones se ha empleado es un intercambiador iso-
tdpico agua-hidrdgeno antes de entrar al sistema de enriquecimiento propiamen
te dicho. Este paso sirve para llevar la concentracién de deuterio en el gas por
lo menos a la concentracién natural, pero presenta el problema de uso de un ca.
talizador (un coloide o caraccl de Pt) el cual es sumamente caro, ademés de -
sensivle a las impurezas del gas, 1o que hace casi prohibitivo su empleo, sien-
do preferible modificaciones como las que ya mencionamos en la planta de amo-

nfaco.

b) La pureza del gas es importantfsima. Las impurezas propias
del gas de sintesis reaccionan con el catalizador de la planta de agua pesada, la
amida de potasio, formando productos insolubles que obstruyen fécilmente los =
platos, ademés esto hace que aumente la cantidad de catalizador necesario en el
proceso. Por eso es necesaria una purificacion efectiva cel gas. Esta, depen-
deréd del proceso empleado en la generacién del gas. Si en la planta se tiene un
paso ce lavado con N2 1{quido, las impurezas vienen a ser précticamente trazas
y en tal caso un sistema de purificacién de tres pasos es suficiente. Este con-
siste primero en pasar el gas por una unidad de de-oxo seguido de un lavado de
amonfaco lfquido el cual remueve el vapor de agua y el CO,; consecuentemente
el gas queda saturado con amonfaco. Si alimentamos as{ este gas seré necesa-
rio Guitar del sistema una cantidad igual de amonfaco al que va en el gas para -
no alterar la relacién lfquido/gas. Este amonfaco que entra‘en el gas es més po
bre en deuterio que el que debe sacarse. Esto representa pérdidas de deuterio.

Para evitarlo, en el segundo paso de purificacién, el amonfaco gaseoso (con ba-
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jo contenido de deuterio) se ponen en contacto con amonfaco l{quido de alto con-
tenido de deuterio, reemplazando asf{ el amonfaco pobre. La reaccién de equili
brio es:

NH,D + NH,

27 (@

NH, + NH_D
39 2

X0 [©)

cuya constante de equilibrio es cercana a la unidad. Entonces, la relacién de -
contracorriente, en este caso vinculada a la corriente de amonfaco gaseoso, de-
be ser cercana a la unidad para evitar pérdidas de deuterio. El hidrbgeno se ——

comporta aquf como un gas inerte.

Este principio, para evitar pérdidas, también se emplea al intro-

ducir el amonfaco adicional en la columna fr{a.

La tercera etapa de purificacién consiste en un lavado con solu=~-

cién amoniacal de amida de potasio que remuevo las trazas de CO, CO, v agua.

Estas tres etapas de purificacién estan combinadas en una misma.
columna de alta presién. Hoy en dfa, esta etapa de purificacién resulta suma--
mente cara por el alto consumo de K si el gas contiene un alto porciente de im~
purezas, esto, por lo tanto, hace més alto aln el costo del agua pesada. Exis-
ten ya varios esquemas de trabajo para reemplazar el K, pero no hay muchos -

reportes disponibles al respecto.

Por otro lado, si en la planta de amonfaco no se emplea el lava-
do con nitrégeno liquido, entonces el nivel de impurezas es relativamente alto.
En ests caso es necesario instalar una unidad de metanacién adicional para redu

cir al méximo posible el COy cog, Esto va seguido de un secador de cama de
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alumina que remueve el vapor de agua y finalmente un lavado con solucibn amo-
niacal de amida de K. Este paso de purificacién, aparte de ser necesario en la
planta de agua pesada, resulta benéfico a la planta de sintesis ya que aumenta la

vida del catalizador de la produccién de amonfaco.

c) Eloa

que regresa a la planta de sfntesis va saturado con amo
nfaco, 1o que incrementa su contenido en el convertidor de amonfaco reduciendo

su capacidad de sintesis. Para minimi esto puede i el enfriar a

més baja temperatura de la original, la lfena de recirculacién del gas del conver

tidor de manera de estar cerca o revasar el punto de rocfo del amonfaco.
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