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CAP IT ULO I 

A NTEC EDENT E c:; 

Las técnicas nucleares e mpleadas para la generación d e energía 

eléCtrica s e pre s entan co m o una al ternativa viable en la sustitución de las fuen 

tes tradicionales generadoras de dicha e nergía. En 1973, cuando a niveles in-

terna cionales se resient e la crísis ene r gética mundial esta alternativa s e va a 

ve r incrementada en s u importancia debido, entre otros facto r es a los siguie~ 

tes : en pri mer término, se presenta en igualdad de condiciones en cuanto a -­

cos tos, dado e l encarec imiento de las fue ntes tradicionales ; en segunda instan­

cia, una de estas fuentes, -el petróleo- puede redituar mayores beneficios si 

se le utiliza e n actividad es más rentables como es la petroq uímica, y, en ter­

cer lugar, pero no menos importante, la problemática pol ítico-económica que 

a nivel mund ial ha orig inado esta c r ísis. 

Como se o bs erva por lo expuesto en e l párra fo a nterior , e l uso de 

las técnic as nucleare s a l igual q ue las geot é r micas e hidrául i.cas, par a generar 

energía el é ctr ic a, se presenta , e n nuestra é poca , como una necesidad , como 

una soluc ión a la p roblemáti c a pl anteada e n c uanto a e ne r gét icos s e r efiere, -

por la crís is actua l. 

Por lo tanto , la industria nucleoeléctrica s e pr ese nta con una -­

gran proyección Futura dando como consecuencia , una a celer ac ión e n la i.nve s -
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tigación y ampli ación de programas nucleares, sobre todo en país es de esca ­

sos recurs os pe troleros . 

Pero, dado que esto presenta una cierta competencia a las indus­

trias energéticas y a establec idas, se empieza a producir en 1975 una crísis -

nuclear basada sobre todo, en el aumento en el costo de capital de las plantas 

nucleares y menor grado la es peculación del precio del uranio. Esto genera un 

aumento en los c ostos de la industria nuclear. 

Todo esto da como resultado que la generación de electricidad por 

medios nucleares puede presentar un costo más elevado que el tradicional; ad~ 

más se dice, cons urre más energfa que la que produce, y presenta grandes 

riesgos para la seguridad pública. Como apoyo a todo esto, las compañías e­

léctricas americanas han hecho una reducción en sus programas nucleares in­

fluyendo as í en la reducción o atraso en los programas de los países Latinoame:._ 

ricanos, y en especial México. No es así en Europa que debido a sus escasos 

recursos petrole r os estan prácticamente obligados a generar su energía por rne 

dios que los haga menos depend ientes de este e nergético . 

Ahora, considerando la procedencia de los argume ntos en contra 

de la industria nucleoeléctrica , podemos darnos c uenta que no están debidamen 

te fundame ntados , ya q ue al considerar los costos de capital es necesario tomar 

en c ue nta la m ayo r rentabilidad que a largo plazo tendrá es ta industria, y por -

otro l ado , la e specula ción d e l uran io s e presenta si.mila r o en menor grado q ue 
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la que actualmente se hace con el petróleo; además, sabiendo que ambos coll"'t-

bus ti bles , uranio e hidrocarburos , son elementos no renovables , podemos em-

plearlos más favorablemente si cada uno se utiliza donde presentan m ayores -

. beneficios : el uranioe n la industr ia nucleoeléctr'ica, y los hidrocarburos en la 

Petroqu{mica. E n cuanto a la seguridad pública, sabemos que toda industria 

' 
presenta riesgos, s in embargo , en la nuclear estos riesgos se van minimizan-

do por las estrictas normas que cada día se dictan al respecto, siendo a la fe-

cha en esta indus t r ia la que menor nú-nero de accidentes ha presentado. 

Antes de continuar, sería conveniente hablar del elemento princi-

pal que se emplea en la generación de electricidad por medios nucleares, esto 

es, el reactor nuclear. El principio básico de los reactores nucleares puede -

exponerse en forma simpl i.flcada en la Fig. 1. Dicho principio podemos expli-

carlo de la siguiente manera: la fisi6n del comous tible en el nucleo del reactor 

produce una gran cantidad de c alor el cual es removido por medio de un refri-

gerante generando vapor que se transmite a un turbogenerador obteniendose así 

energía eléctrica. 

Los reactores pueden ser clasificados de m uchas ·maneras, ya que 

no existE: un c ritedo es pecíf ico para ello . Así po r ejem plo, puede hacerse por 

el tipo de refrige r ante, por su moder ador, por su tipo de c ombustible, por el 

. . 
uso a l que se destina , etc . Ahora bie n, para los fi nes del ¡Jresente trabaj o ha-

blaré breveménte sobr·e los tipos de r'eactores según el combustible que utilizan . 

Al hace y-( lo a.s í r.os e ncontramos con tres tipos: a) de uranio enriquecido , b) ur~ 
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ni.o natural y c) plutonio. 

Dentro del pri.mer grupo nos encontramos con varios tipos, de los 

cuales sólo mencioraré los más comerciales: 

PWR (Pressur ized Water Reactor: Reactor de Agua a Presión) -- . 

· Combustible: uranio enriquecido al 3 .3%, moderada- y refrigerante: agua natu­

ral (1 igera). En este reactor el ag.; a se mantiene a una· presión lo suficiente­

mente elevada para evitar la ebullición del agua, de tal modo que en el nucleo 

del reactor nunca existe vapor. 

BWR (Bol il ing Water Reactor: Reactor de Agua Hirviente) Urani.o 

enriquecido al 2. 7%. Aquí el agua también sirve como moderador y refrigera~ 

te, s6lo que su presión es menor permitiendo~; u ebullici.6n y por lo tanto la-­

formación de vapor en el nucleo del reactor. 

HTGR (High Temperature Gas-cooled Reactor: Reactor de Alta 

Temper atura enfriado por Gas). Emplea uranio enriquecido al 93%; su refrige 

rante es gas (helio generalmente) y su moderador grafito~ Usan torio como ma 

ter ial fértil. 

Estos reactores presentan la ventaja de que a la fecha son los más 

comercia l iz ados y en co ns ecue ncia el conocimiento que se tiene sobre ellos es 

mayor que en los otros grupos . Sin embargo, para nuestro país se presenta -



- 6 -

una gran desve ntaja , el us o e n estos reactor es de uranio e nriquecido implica 

su compt~a a las grandes trans nacionales c on lo cual acentuaríamos más nues-

tra dependenc ia y su pos i. b i.l i.dad de producción se nos presenta a un costo muy 

elevado . Sin em bargo , existen pos ibles s oluciones a este respecto: la implan-

tación de pequeñas plantas. de enriquecimiento con el m é todo de centrifugación 

el cual se pres enta más a~cesible a nues tro país; la creación de consorcios la-

ti.noameri.canos de enri.queci.mi.ento, o bi.en, el us o d e reactores de agua pesada. 

Del segundo grupo hablare principalmente del conocido más genéri 

camente como CANDU, aunque mencionaré otro de menor importancia comer-

cial~ 

Reactores Magno X. Se usa el uranio metál i.co en su concentración 

natural, sólo que se encuentra en forma de varillas encamisadas en una aleación 

de magnesio llamada "magnox" de donde se deriva el nombre del reactorw ·su 

moderador es grafit o y su refrigerante anhidrÍdo carbónico gaseoso. 

CANDU (PHWR, Pressurized Heavy Water Reactor: Reactor de A-

gua Pesada a Presión). El utiliz ar como combustible uranio natural implica el 

,, 
empleo de un moderador mas efic iente que el a;¡ua l i.g era; di.cho moderador es el 

agua pesada , la que también se uti.l iza como refrigerante~ En este tip~L de re as:_ 

tor, como en el c aso del PWR no existe vapor en el circuito pri.ma-'iO, si.no q ue 

tiene un generador de vapor que t ransfiere e l calor a un circuito secundario. 

Estos reactores no utilizan vas ija de presión , sino unos tubos ll amados "tubos 



-7-

de pres i.Ón", los cua les son muy prácti.cos en la recarga del reactor. El cono­

cimi.e nt o de este ti.pode reactores (PHWR), no es tan ampli.o como el de los -­

mencionados con anterioridad, sin emba rgo, los existentes han demostrado sus 

ventajas , dentro d e las cuales una de las más impor tantes es el uso del uranio 

natural como combus tible. 

E1 us o del ag_.la pesada aparentemente podría ser una desventaja, pe 

ro para nuestro país se presenta más accesible técnica y económicamente que 

el uranio enrique cido, ya que la compra de tecnología de enriquecimiento de d·:::.~ 

terio. e s más factible además de que nuestro país presenta ya las condiciones -

industriales necesarias para estos procesos. 

En el tercer grupo consideraré a los llamados reactores rápidos. 

Estos reactores se denominan así, porque usan neutrones rápidos para la fisión 

del combustible, lo que evita el empleo de un moderador . Dichos neutrones, en 

caso de ser excesivos, pueden usarse también para irradiar núcleos de U~238 

que por una serie de reacciones nos dai Pu-239 que es un material fÍsil; por es 

to t a mbién es d e nominado reactor de cría. 

Dentro de este grupo est'á el FBR (Fast Breeder Reactor: Reactor 

Rápido de Crfo.). Estos reactores se ali.mentan con plutonio 239, son enfriados 

con s odio l Íquido y usan U-nat o empobrecido como m al:erial Fértil. En éstos, 

su m ayor ve ntaja , además de evita r s e el empleo del moderador, es que :P rese~ 

t an una m ayor eficiencia, e s to es, una mejor c apacidad de pr oducción eléctrica 

y m ejor a p r ovechamiento de l uranio. S in embargo, debido a que su t e cnología 



-8-

no es ta aún lo suficientemente des arrollada, y que el costo de su producci6n es · 

muy elevado , s ólo se ve pos ible en algunos d e los países más adelantados en ia 

actividad nuclear. 

Si anal iz a mos lo anterior vemos que si decidimos generar energía · 

eléctrica por medios nuc leares nos encontramos con varias opciones respecto 

al plan nucleoelé ctrico a seguir. Dicho plan en el caso de nuestro país está en 

función de muchas variables, de las cuales, las más importantes a mencionar 

son: 

a) Econ6mi.co. Este aspecto es uno de los más determinantes en 

una selección. Para el caso de México, una evaluación de mayor validez sólo 

puede hacerse bajo ofertas formales de compañ ías constructoras. Una evalua-

ci.Ón ménos formal pero que da una idea aproximada, puede hacerse basándose 

en los precios vi.gentes en el mercado libre, lo cual nos lleva a una primera -

conclusión: la tecnología de enriquecimiento y la fabricación de vasijas ·de pre-

sión son mucho más caras que la fabricación de agua pesada. 

b) Ciclo de combust ible. Dentro de este renglón podemos ver va-

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

lo que da t res diferentes estrategias de selección de reactor: 

1a. u-abundante LWR 1 LWR , HWR . I LWR , HWR fusión 
1975 1980 1990 2000 

2a. U-intermedio LWR 1 HWR 1 Cría fusión 
1975 1980 (recicl ad o 1990 2000 

de Pu) ·,_ 

3a. u-escaso LWR ¡ HWR, HTGR 1 Cría fusión 
1975 (ge ne rad<::_ 1980 (c~vertt- 1990 2000 

res) ores ) 



-9 -

Basándose en e s te primer punto de vista y considerando más el as­

pecto de l ciclo de combustible , tenemos dos opciones : ciclo de U-enriquecido, y 

ciclo de U-natur a l. Como ya dijimos , e l primero resulta mucho más caro y se 

ve más afectado a fluctuaciones en el precio de enriquecimiento y reprocesamien 

to. 

c) Seguridad. Este aspecto, como ya dijimos, est3. salvado por las 

reglas de seguridad vi.gentes tanto de ti.po general como específico para cada -

tipo de reactor. Además, puede y debe establecerse un sistema de seguridad 

local. 

d) Máxima Independencia; Esto lleva asociado una parti.cipaci6n -

nacional y una máxima uti.l izaci6n de los recursos naturales. Para que esto -­

sea lo más alto posible; la selecci6n debe inclinarse al reactor de tipo Candú 

que es el que más ventajas ofrece, pues sus técnicas asociadas, fabricaci6n de 

combustible y agua pesada, son más accesibles, lo mismo que la fabricaci6n de 

algunas partes estructurales de industria conver.cional. 

e) Agua Pesada. Este es un punto muy :importante si~ se seleccio- · 

na el reactor Candú. Su fabricaci6n es altamente accesible a nuestro país, tan 

to por lo convencional de su equipo como por nuestra gran industria petroquí­

mica a la que pue de asociar se esta fabricación. 

Por tpdo lo anterior , la selección Óptima a nuestro país se inclina 

hacia los reactores tipo CandÚ. Esto además de estar favorecido por lo antes 

expuesto , pres e nta ventajas de tipo técnico, como la de ser un reactor genera-
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dor (produce Pu) y consume del orden de 40 '/o menos uranio q ue los reactore s 
(15) 

de uranio enr iquecido . 

Si nos apoyamos e'n todo esto y seleccionamos un reactor Candú, 

un punto clave es el agua pesada, por lo que e nfocaré este trabajo a analizar 

los dife rentes métodos de fabricación y seleccionar el que puede ser más ade-

cuado a nuestras condiciones i.ndustri.ales. 

Ahora bien , antes de hablar especi.fi.camente sobre el agua pesada 

es necesar io destacar la importanc ia que tiene un moderador en el funciona-

miento de un reactor , y cuáles son las propi.edades básicas qt..e debe reunir un 

buen moderador. Primero, un moderador tiene la función de frenar mediante 

choques elásticos a los neutrones rápidos que se producen en la fisión con el 

fin de que estos puedan ser absorbidos más fácilmente por otros núcleos y man 

tener as{ la reacción en cadena; interesa por lo tanto que el moderador se 1 i.mi 

te a frenar los neutrones y sólo capte el menor número de ellos. 

Dentro de las propiedades que debe reunir un buen moderador pode 

mos citar: 

1. - Baja· s ección eficaz de abs orción de neutrones, de lo contrario si es una 

sección alta puede hacerse inservible el combustible. 

2. - Elevada secc ión eficaz de di.fusión, permitiendo así movimie ntos molecu-

lares . 

3. - Que la pérdida de energía de los ne utrones en cada choque sea grande. 
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4. - Gran estabilidad térmica y frente a la radiación. 

5. - Si el moderador es un n-a terial sólido, debe pos eer las cua lidades que se 

requieren en los materiales estructurales; es decir , resistencia mecáni­

ca, estabilidad frente a l a radiació n, resistencia a la corrosión y fac ili-

. d ad de fabricac ión . 

6. - Bajo costo. 

7. - Bue nas propiedades de transmisión de calor, pudiéndose utilizar tambiéh 

como refrigerante. 

De un análisis comparativo entre las características señaladas y -­

las propiedades que se mencionan en 13.S tablas I y II puede verse que el aglUa -

pesada ofrece grandes ventajas como moderador, principalmente en el caso de 

reactor es de uranio ntural, e incluso en los de U-enriquecido resulta convenien 

te su empleo. 

· Ya en este marco de referencia, presentado a t:ravés de lo tratado 

en todo lo anterior , me evocaré a entr ar de lleno en lo- que constituye el tema 

central de este trabajo: el agua pesada. 

¿Qué es e l agua pesada?. Los primeros conocimientos que se tuvi.~ 

ron sobre el gua pesada fLeron en 1932 por t res cient(ricos es t adounidenses qui~ 

nes encontraron espectrcográficamente evidencia de un isótopo del hidrógeno, al 

cua l ll amaron Deuterio, que en combinación con el ox{geno formaba agua, con 

la diferencia de que esta molécula de agua era m ás pesada (peso superior e n --



TABLA I 

Propie da des de al gunos mode radores. 

0.33 18 

0.00046 20 

0.0045 114 

Be 0.01 92 
-----------------~-----~------~----------------------------------

TABLA II 

Propiedades del agua pesada 

Abundancia Natural 

Peso Molecular 

Densidad a 25° C (g/cm3:> 
(g/ ml) 

Punto de Ebull ici6n 

Punto de Congelación 

Producto Iónico a 25° C 

Tensión Supe rficial 

Calor de Fusión 

Forma Cris talina 

Indice de Refracción 

E stado F'is ico 

Secci6 n E f icaz 

Promed io logar ítmico de la pé r d ida 
de e ne r gía por colis ió n' 

1 0
2

0 / 7000 H
2

0 

20.03 

1. 1079 
1o1060 

101 .42°C 

3.82°C 

0.3 X 10- 14 

67 .8 dy/cm 

1516 cal / g mol: 

hexagonal 

1 .338 44 

l Íquido incoloro 

O. 00046 barns 

0.508 
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10% aproxim adame nte) al del agua ligera, de aqu í Sl.j nombre de agua pesada. 

Esta característica Física es su principal distinción y por lo tanto, la que se -

e mple o para su separación. Su conce ntración en agua ordinar ia es muy peque­

ña (0 . 015%) o sea una propo 1~ción apr oximada de 1 por 7,000. 

La primeravez que se preparó agua pesada pura fue en 1983 utili­

zando e l método e lectrolítico 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/año. 

En mayo de 1989, el grupo llamado PARIS, estudiando como mode 

rador el agua ordinaria y no obteniendo sesultados positivos ,continuó sus expe­

rimertos con agua pesada encontrándola altamente satisfactoria. De aquí se -­

empezó a considerar al agua pesada como elemento moderador altamente eficien 

te en req.ctores nucleares. 

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

tuada en Noruega fue bombardeada y destruido completamente~ sin embargo, el 

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

estable ció -' un laboratorio en Montreal, Canadá, donde con especialistas de dife 

rentes nacionalidades conti nuar on los estudios. Puesto que la cantidad existen­

te era pequeña para su uso en reactores nucleares, Canadá proyectó y constru­

yó una planta de obtención usando en ella diversos procesos. 
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Desde entonces el desarrollo e investigaci6n sobre obterci6n del a­

gua pesada ha tomado mucho auge, conociéndose ahora gran var iedad de mé­

todos , de los cuales hablaré más adelante, que por separado o en combinaci6n 

se emplean en gran es c ala en la fabricación de esta agua. 



CAPITULO II 

TEORIA DE LA SEPARACION DE ISOTOPOS 

La uti.l i.zaci.6n de i.s ótopos es de gran t r ascendenci.a para muchas 

de las acti.vi.dades humanas más importantes . 

Se han empleado con éxito enorme en la medicina, en la agricul 

tura, en l a industria, etc., ya que algunos de los diversos is6topos que seco-

nocen hasta la fecha pose en ciertas propiedaces que los hacen de gran utilidad 

para cada c aso específico. 

Ahora bi.en, el objeti.vo que va a cumplir un determinado isóto-

po implica un método para separarlo, esto es, dependiendo del uso a que se des 
. . 

ti.ne el i.sót opo podemos util i.zar un método de separación determinado. No obs-

tante que ·son muy vari.ados, estos métodos de separaci.6n ti.enen el mismo fun-

damento teóri.co. Esta teoría básica consta de di.versos conceptos y relaciones 

que expong o a conti.nuación. 

El elemento más pequeño de una planta en la cual se efectua la 

separaci.ón del materi.al procesa do, es llamado unidad de separaci6n. 

Un grupo de uni.dades conectadas en paralelo, todas alimentadas 

a una misma concentración de l a que se ob tiene una corri.ente de producto par-

cial mente separada a una concentra ci.6n, es d enomi.nado "paso". En algunos -

casos una unidad sirve como paso; pero c ua ndo se trata de unidades de baja ca 

pací.dad , e s ne ces a rio conectarlas en paralelo. 
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Cuand o e l grado de s eparación de un pas o, llamada "factor de -

s e para ción <f--. ", d e finido básicame nte pa ra mezclas de dos compone ntes, es- . 

tá expresado como: 

(1) 

' donde ~ y 
<;:. I / 

~ son las relacione s de a bunda nc ia en las corriente s de produc 

to y de s echo r e spectiva m e nte. Esta relación de abundancia esta definida a su 

vez como: 

~= 
X 

(2) 
1 - X 

donde x es la fracción átomo del isótopo de interés. Por lo tanto el( puede 

expresarse también de la . siguiente forma: 

o(, = x' (1 - x) 

X (1 - X 1
) 

(3) 

o( en operaciones simples, a excepcion del hidrógeno, varía -

ligeramente de la unidad. Definir cJ... de esta manera es útil, pues resulta inde 

pendiente de la composición, lo que no sucede en relaciones como x'/x" que -

varía grande mente con la concentraci6n. 

Es importante conocer el concepto de corte de la unidad .Q.. defi 

nido como la fracción de la alimentación que se extrae como producto, o sea en 

una unida d donde entra una al imentaciÓn c on un flujo L y sale una corriente d e 

cabeza L' y otra de cola L" la relación -e- se expresa como: 

(4) 

y en función de la composición: 
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X - X 11 

x' - x" 
(5) 

Otro factor Úti.l en la medición de l g rado de separación , es el -

factor /3 o "fa ctor de s epa raci6n de cabezas " definido como: 

(6) 

sie ndo <{> la re laci6n de a bundancia en la. alimentación. 

Una relaci.6n entre o(, ¡3 y -& puede obtenerse de la definición 

de dichos conceptos: 

/3 - 1 = (o( - 1) (1 - -e) (7) 
1 +-e- e o( - 1) (1 - x') 

En una unidad o paso podemos establecer tres corrientes: de en-

tracia o al imentaci6n, una corriente parcialmente enriquecida llamada cabeza, 

y otra parcialmente agotada llamada cola, cada una con un flujo y composici6n 

determinada: F, X • w 
Estas cantidades, . al aplicarse a una 

cascada, se denominan variables externas. Aparte, podemos distinguir dos -

tipos de cascada: simple, donde la corriente de producto de un paso es la ali-

mentación del siguiente y las colas no tiene n interés para reprocesarse; y de re 

Circulació n a G_Ontra corri.ente donde las colas tienen suficiente valor para garan 

tizar su r e proce so, aquí la al i.me ntación de cada pas o consiste: de la cabeza -

del paso '.inmediato infe rior y las colas de l inmediato superior. Estos flujos in-

ternos , con sus cor r es pondí.ente s compos icione s, son la s llamadas variables in-

ternas . 

La pa r te de una cas c a da entre la a limentación y el P" oducto, e s 
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y sustituyendo estas composiciones en la ecuación de alfa tenemos: 

(16) 

lo cual se sostiene para cualquier valor de n. 

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

mosque las relaciones mol de pasos adyacentes se cancelan y obtenemos: 

y resolviendo para N: 

o(!= Yn(1-x1) 

x 1 ( 1 - Yn) 

oZ = Yp ( 1 - ><.w) 
><w ( 1 - Yp) 

N = ln Yp ( 1 - ><w) 
xw ( 1 - Yp) 

(17) 

(18) 

1 (19) 
ln d.., 

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

paraci6n global" de la cascasa, w : 

W = Yp ( 1 - ><w) 
><w ( 1 - Yp} 

(20) 

El mínimo número de pasos se incrementa conforme la separaci6n 

global · se incrementa y alfa se aprox ima a la unidad. En este caso la ec .(15) --

puede escribirse: 

1 
N = ln W -;¡; (21) 

donde r es el factor de enriquecimiento y para valores de alfa cerca de la uni-

dad es igual a ( o( - 1) . 

Con la sustltuci6n apropiada de tos Índices, tambien puede calcu-
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la r s e e l nú m ero mín im o de pa sos entre la a l im e ntación y los puntos fina les de 

la casca da . 

En c ondiciones de r e fl uj o total, la d iferencia en composición en-

t re corrientes corr espond ie ntes a pasos adyac e nte s es máxima . Conforme dec re 

ce e s ta r e la ción , la d iferencia en composición d e c rece hasta hacerse cero a un 

reflujo m ín im o. E n estas c ondiciones : 

(22) 

y una corre spondie nte ecuación para reflujo mínimo en función de concentración 

de cabe z a es: 

(L/P) . 
= (y - y ) (y + (:!(, (1 -y )) p n n n 

mtn 
e o<. - 1) Y c1 - Y ) . n n 

y en te rmines de romposiciÓn de colas: 

(L/P) . = 
mtn 

Yp (o( Xn+1 - Xn+1) - Xn+1 p(_ 

( ~ - i) Xn+1 ( 1 - Xn+1) 

y en casps donde Yn es mucho menor que la unidad: 

(L/P)min = Yp - Yn 

Yn o<..-1 

(23) 

(24) 

(25) 

Esta ecuaci6n es aplicable pra todos los isótopos excepto para los 

del hidrógeno, donde alfa varía mucho de la unidad. 

En la mayoría de las pla ntas industriales de s e paración, se acos-

tumbr a selecciona r un r e flujo un poco mayor al obtenido en el punto de alimenta 

cion y se usa este va lor a través de toda la sección tanto de enrique cimie nto como 

de agota miento . ·S in embar go, pla ntas de s e paración isót o p ica ,. mucho pue de ~-

conom iza r se e n e l tamaño de l equipo o e n los fl uj os , reducie ndo el reflujo en in-
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terva los entre l a a l i.me ntaci.Ón y los puntos final e s de la cascada , lo cua l se hace 

c asi. s i. e mpre . 

En té rmi.nos de requerimientos l Ímites y demanda de pode r, la -

c ascad a de mayor eficiencia es aquella donde existe el mínimo de Flujos i.nter--

nos y la m ezcla de corrientes de diferente compos ición se evita. A esta casca 

da se le deno mina "cascada ideal" en la que encontramos que: 

a) el factor de separación de cabeza (3 permanece constante en todos los pasos, 

b) l as corrientes de cabeza y cola que ali.mentan cada paso tienen la misma co~ 

posición , o sea que: 

xn+2 = Y n (27) 

bajo es tas condiciones tenemos que (3== M siendo esta ecuación una propie--

dad clave de la cascada ideal. En los casos donde Cf ;_ 1) y e ot - 1) << 1; 

¡q- 1 = 
o( .· - 1 

(28) 
2 

Si !'!l ust i.tui.mos las condiciones de la ec;.;aci.Ón (23) en la ecuación de alfa tenemos: 

X - . (1 - X ) 
el., = n+2 n ------- (29) 

xn (1 - xn+2) 

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

reflujo total: 

ln 
y (1 - X 

w) 1 N = p 1 (30) 

~ (1 - y ) 
. p ln (3 

N = 2 ln C.V - í (31) 
ln o\, 

lo cua l es exacatame nte el do ble del núrre ro mínimo de pasos menos uno. 

Pn.r a la sección de agotamiento encontramos: 
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La ec. (35) también puede expresarse en fu nción de alfa: 

donde : 

4 
J = _(_o( ___ l_)..,...2 

V (x) = ( 2x - i ) ln 

(37) 

X (38) 
1 - X 

es llamado "potencial de separación" que está en función exclusiva de la compo-

si.ci.Ón y es adi.mensi.onal. 

El trabajo realizado en una etapa sobre una alimentaci.Ón determi.-

nada, debe ser independiente del contenido isotópico de di.cha alimentación_, por 

lo que podemos expresar dicho trabajo en otros términos: 

wz 
ó = L/8 T (39) 

y el trabajo total realizado en toda la cascada será la suma de los trabajos de --

las etapas que la constituyen, por lo tanto: 

ó. = 1 
total (40) 

8 

El delta (D.) y por lo tanto el costo de la: separación isotópica, es 

proporcional a la integración de L con respecto al número de pasos globales de 

la -cascada: 

(41) 

y en función de la composición: 

(42) 

Este trabajo de separación es también importante pues es una me-

di.d a di.recta de l costo de una planta . Si las cond iciones d e una cascada se cono-

cen, puede e valuarse el trabajo de separación; si. éste se trat a como una propi. e -
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dad constante d e l a cascada puede representarse otra nue va cascad a e n funció n 

d e otro conjunto d e condiciones . Esto se mantiene Cierto s i bajo las condicio-

nes de c ambio el número de unid ades de s epar ac ión en serie o para lelo son rea-

rregladas de tal m odo q ue se evite l a mezcla d e corrientes de diferente composi 

. / c1on. 

Otra importante aplicación de l trabajo de separaci6n, es que se 

encuentra e l tamaño Ópt im o de la sección de agotamiento en una cascada ideal, 

diseñada para obtener un p~Oducto al mínimo costo. Cuando no existe costo de 

alimentación , no se requiere sección de agotamiento; pero conforrre aumente el 

costo~ es necesario, desde el puhto de vista económico, extraer más cantidad -

del isótopo que nos inte resa siempre y cuando el valor del trabajo utilizado para 

ello no sea mayor que el valor del isótopo recuperado, o sea, mantener los cos 

tos de al imentaci.Ón a un nivel económico. 

Por lo tanto, para cada valor de Cf y CD. se establece un Ópti-

mo de recuperación, o lo ~ue es igual, un valor Óptimo de colas x
0

• 

En la fig. (2) se muestra la c ontribución del trabajo de separación 

y de a limentación a los costos de producción y el tamaño de la sección de agota-

miento en función de l a composición de desecho . En la sección de enriquecí-

miento estos factores s on independientes de l a composición por lo que se obtiene 

un valor cons tante. De la figura, en el punto de cruce se obtiene la x Óptima 
w 

lo que implica un cos to mínimo. 

En m uchas plantas , e l costo inicial es proporcional a l trabéaj o de 

separación y los costos a nuales de operación son proporcionales a l a cantidad de 
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trabajo efectuado durante el año . En tal c aso , l a invers ión y operación de l as -

cargas anuales exclus ivamente de la alimentaci.Ón son ECE , donde E es el --

trabajo hecho en e l año y CE el costo uni.tario del trabajo. Si Mf son las mo-

les ali.mentadas por año y C su costo, el costo total anual esta dado por: 
f 

e= E e + 
E 

(43) 

si Mp son las moles del producto a un costo C este Último puede calcularse: 
. p 

+ (44) 

y en fu nción del potencial de separación la ecuación anterior se transforma: 

C =(V-V) p p f (45) 

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

producto puede calcularse: 

e = p 
F 

p 

E 

p 
(46) 

Estos valores estarán definidos' primero' cf por la si.tuaci6n · ~ 

del mercado y el segundo, C t:;. por las características económi.cas de la planta 

de . enriqL.e cimiento. 

Es importante establecer un valor de C mínimo para un valor ""'. 
p 

determ inado de Cf y Ct:;.. Este valor deperderá principalment.~ de la concentra 

ción. de las colas. 

Para una composición Óptima en el desecho x
0

, donde el costo u-

nitario del producto sea mínimo , es necesario que: 
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o (47) 

d ><w 

Si s e conoce e l costo de l a a liment ación Cf y el cos to unitario del 

trabajo de separación CE la c o mpos ición óptima x
0 

esta dada por la siguiente 

. / expres1on: 

Xf ( 1 - X
0

) 

x 0 ( 1 - Xf) 
+ (Xf. - Xo) ( 1 - 2x0 ) J 

Xo ( 1 - Xo ) 

(48) 

Por lo que el cos to del producto en estas condiciones de composi-

ci6n puede calcularse: 

= CE fc 2xp - 1 ) ln y p (1 - Xo) 

L Xº (1 - Yp) 
+ (yp - X 0 ) (1 - 2x0 ) 

x 0 ( 1 - x
0

) J (49) 

Esta ecuaci6n se llama "ecuación de precio teórico" y nos da el 

costo 6ptimo para obtener un producto de un enriquecimiento específico. 

Cuano no existe costo de alim entación como es el caso de las plan 

tas de deut:rio donde se alimenta agua natural, sólo se usa la ec. (49). Entonces 

si el costo de fabricación del agua pesada a una composición es conocida, un va-

lor para C puede ser derivado y el cos to del agua pesada a cualquier otra co~ 
E 

posición puede tra baj ars e fuera de esta ecuación. 



CAPITULO III 

METODOS DE FABRICACIO N D E L A GUA PESADA 

Ya he m e ncionado l a importancia que en tecnología nuclear tiene 

el agua pesada . Ahora mencionaré los diferentes métodos de fabricación de la 

misma. 

La fab ricación del agua pesad a implica la separación del isótopo 

del hidrógeno, el de ute rio, que en. su forma de óxido (agua) presenta como ya -

dijimos excelentes p rop iedades moderadoras y refrigerantes. También tiene -­

gran importancia fut ura para usarse como combustible, si al establecer condici~ 

nes semejantes a las de l sol se puede controlar la fusión del deuterio. 

Por estas razones, el agua pesada ha adquirido Últimamente una 

gran demanda; cerca 4000 ton¡.'año para 1980, calculadas tanto como reposici6n 

de los reactores ya en operación, como para carga de los q~ se proyecta poner 

en funcionamiento a corto y largo plazo. 

De aquí que la selección del método de fabricación del agua pesa­

da sea un renglón muy importante en la pol frica energética de cada país ya que 

esta determina en gr_a n medida s u futura dependencia o independencia tecnológica. 

Esta s e lección deberá estar orientada a p roducirla en gran escala 

y al mínimo cos to, · basándose en las neces idades y condiciones industriales del 

país. Pero, la m ayor importancia de la selec ción r adica en el método a e mplear 

se en el pri.mer paso de enri.quecimi.ento . Este prime r paso es el que va a deter 
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mi nar e l precio de l producto, dado que los c os tos de los s ubsiguie ntes enriq ueci 

mientes v ienen a ser casi nulos com parados con el primero. 

Por lo tanto , un análisis técnico y econ6mico de los di ferentes m é 

todos s e hace necesario para una mejor selección del mismo. 

Dentro de las conside raciones t écnicas se puede mencionar el re-

flujo del que depende e n gran m edida la eficiencia del proceso. Pues to que el -

refluj o se o btiene muchas veces por una convers ión química, la cual tiene en oc~ 

ci.ones un costo tan alto como el proceso mismo, se ha sugerido y us ado con gra.!:2 

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 separación que el primero. 

En estos procesos a temperatura dual, la relación entre el factor 

de separación a menor temperatura y el factor de separación amayor temperatu­

ra, es un Índice de la faci.l idad de la separaci6n ; entre más se aleje esta rela­

ción de la unidad, menor número de pasos son requeridos, lo mismo que la can­

'tidad de fluj o total y los requerimientos de energía. 

De la o bservación de la relación de 1os factores de separación, -

tabla III, deducimos que los procesos que son mejores, desde este punto de vis­

ta, son los de intercambio NH3-H2 y · H20-H
2

. 

Las cons ideraciones económicas s on dete rminadas por el proceso 

mismo y s obre todo por las condiciones d e c ada país al t ratar de aplicar el p ro­

ceso sele ccionado. 



TABLA III 

Reactivos Productos Rel. Factores de Separaci6n Ten ºC : Rel . 

°'- o<.100 -
l Íq. gas l Íq. gas K o 25 100 125 227 oZ2 ~ 

f-1 o + NH 2 D ===== HDO + NH3 2 
3/2 1. 02 1.00 0.99 .... 0. 98 1 . o 1 

H
2

0 + HDS ===:;:::= HDO + H S 
2 

1 2.52 2.3 1. 92 .... .... 1. 22 

H
2

0 + DCl ===== HDO + HCl 1/2 2.87 2.51 1. 98 1. 87 1. 5 9 1. 2 7 

H
2

0 + DBr ===== HDO + HBr 1/2 3.57 3.07 2.34 2. 17 1. 79. 1. 3 1 

H
2

0 + DI ----- HDO + HI 1/2 4.55 3.80 2. 78 2.56 2.05 1. 37 -----

. ; 

NH
3

. + HD ===== NH
2

D + H2 2/3 4.56 3,98 2.73 .... . ... . 1. 4 2 

H
2

0 + HD ===== HDO . + H 1 4.69 3.87 2.69 2.47 1. 94 l. 44 
2 
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En es te capítulo s ólo menc ionaré los proces os más usados actual 

mente y uno , que aunque poco usado y a(m en estudio, parece ofrecer las mejo­

res ventajas principal m ente para las condi.ciones de nuestro país. Estos proce-

sos s on: 

a) Elect rólisis del agua, 

b) Destil a ción d e l agua, 

c) Des tilación del hidrógeno, 

d) Procesos de intercambio isótopico: 

i) agua - hidrógeno 

ii). agua - ác. sulfhídrico 

Hi) amina - hidrógeno. 

á) Electrólisis del agua. 

Es el fenómeno por el cual se produce la descomposición de una 

sustancia a consecuencia del paso de una corriente eléctrica en una solución . 

. Este método al usarse en la obtención del g.gua pesada, presenta la gran desven­

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

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

n6mi.camente hablando, comparado con otros procesos. 

Sin embargo, por su . alto factor de separación y su relativa facil i 

dad y confiabilidad de control y operacl.ón en producciones a pequeña escala, es­

te m étodo es muy útil en el paso de enriquecimiento final. O sea, obtenida una 

cierta concentrac ión (ejem. 20%), puede por electrólisis ·alcanzarse la concent r a 

ción final de 99 . 8 %. 
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Este método fue .e l primero en usarse en Noruega en la obt=nción 

de agua pesada. T iene , como ya mencioné un alto factor de separa ción que pue-

de var ta r desde 3 a 10 dependiendo del ti po de celda que se emplee. 

El hidrógeno que se produce por electrÓl is is en el cátodo se va a-

gotando en deuterio permaneciendo éste en el agua remanente. Conforme la e lec-

trÓlisis avanza, el enriquecimiento va siendo mayor, pudiéndose obtener hasta -

una concent ración de 99 . 8%. El hidrógeno obtenido, a pesar de estar agotado en 

deuterio, todavía es de gran valor pues posee una concentración mayor que e 1 a-

gua ali.mentada, por lo que se recombina y recircula. 

b) Destilación del agua. 

La destilación del agua natural para separar deute.rio se basa co~ 

mo en todo tipo de destilación industrial, en las pequeñas diferencias en el pun-

to normal de ebullición de los componentes; para el caso del agua pesada existe 

una deferencia de 1.3°F entre el H20 y HDO. De las especies moleculares is.:?_ 

tópicas que se presentan en el agua: H20 , HDO y o2o, se encuentran en una 

relación de 1 
-4 . -8 

: 3x1 O : 2x 10 , o sea, la concentración de D20 es casi des-

precia.ble, por lo que el factor de separación está definido para H20 y HDO. Ob 

tenida una concentrac ión de HDO se puede establecer para otro proceso un fac-

tor de sepración entre HDO Y D20. Estas mismas consideraciones se aplican 

a otros compuestos qLe contengan más de un átomo de hidrógeno, así como el me 

tano, amoníaco y la m olécula de hidrógeno. 

· A hora , en este p roceso de destilación la relación de vapor r eeva-

porado es extremada me nte alta y s u cons umo de calor por unid ad de producto es 
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enorme. Esto se debe a las pequeñas diferencias de temperatura entre los pun­

tos de ebul1 ici6n, aunque de hecho estas diferencias de temperatura son ocacio:... 

nadas por las condiciones del proceso como puede ser la caída de presi6n a tra­

vés de l a columna y no por las diferencias en los puntos de ebullición. 

Su alto consumo de energía calorífica y las grandes cantidades de 

agua de p r oceso que hay que suministrar hacen que este método sea sumamente 

caro. Per o a pesar de sus severos requerimientos este proceso a tenido inte­

rés por l as implicidad de su equipo. 

El factor de c::eparación en ec:;te método ec:; dependiente de la tem­

peratura y no ec:: ni cercanamente tan favorable como en loe:: procesoc:: de ínter-­

cambio ic:;ot6pico. 

Ec:; interesante hacer notar que el factor de c:;eparaci6n alcan2a la 

unidad (no la c:;eparaci6n) a 227°C y arriba de esta temperatura el deuterio c::e con 

centra en el vapor. 

Si cambiamos las condiciones de operación, podemos au""nentar 

el factor de separación, o la eficiencia .del proceso. Por ejemplo, si la destil~ 

ci6n se efectua bajo un vacío par.cial, se obtiene un factor mayor, sólo que a ex 

p·ensas de la cantidad total de producto de sal ida. · 

Por tanto , una operación económica requ iere que la gran cantidad 

de calor necesario , deba proveerse lo más cercanamente reversible como sea 

posible con la mínima pérdida de aprovechamiento~ Por ejemplo el calor del r.'.:. 

hervidor puede suministrarse con una buena eficienc ia termodinámica y minim i-
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zarse la ca(da de pres ión a través de l a c olumna . Otras posibles mejoras en es 

te proceso de destilación pueden ser: 

i) mayor eficiencia en la ut i.l izaci6n de calor, generando vapor de 150 ps ig ex 

cl u~ ivamente para la planta de de.c:;tilaci6n , y 

i.i) el us o de torre .s internas con mayor capacidad por unidad de volumen que 

incrementen l a capacidad de la planta en el mínimo capital invertido. 

Este método por lo tanto, s olo puede s er recomendable para enri 

quecimientos posteriores partiendo de una concentración inicial de deuterio q ue 

lo haga económicamente competitivo. 

C) Destilación del hidrógeno. 

En 1932 fue des cubierto el deuterio durante una evaporación frac 

cionada del hidrógeno líquido. Desde entonces se conoció la utilidad de este pro 

ceso como método de enriquecimiento, sólo que no fue aplicado comercialmente 

primeramente por la escasa experiencia industrial en grandes plantas que ope­

raran a la temperatura del hidrógeno líquido. 

Estudios posteriores sobre este método demostraron las grandes 

ventajas que éste ofrecía. 

Su gran des ventaj a es el alto costo d e l hidrógeno por pie cúbico, 

lo que no lo hace económico p a ra utilizarse solamente como alimentación de una 

planta de destilación; además de que para este fin es necesar io grandes produc­

cione s de hidrógeno lo cual todavía no se alcanza. 

De aquí que una planta d e hidrógeno debe ser necesariamente pa -



- 3 6 -

rásita, o sea , tomar una c orriente de hidrógeno pro :!ucido para otro propósito, 

extraer e l d euter io y regresar l a corriente a la planta. 

Una de la pr inc ipa les fuentes de rra. t eri.a prima se encuentra e n el 

gas de síntes is d e una planta de amoníaco (75% H , 25% N
2 

). Para utiliza r e s t e 
. 2 

gas y obt ener una producc ión de deuterio al m í n imo c osto, e s necesario q ue la 

producción d e a moníaco no sea meno r d e 3 000 ton/día. 

Puesto q ue la c ant idad de de uterio en el hidr6geno proveniente de 

una planta de s íntes is es me nor que el natural, puede tratarse lo mismo que --

las cola c:; de la planta de des tilación, con vapor de a gua en un intercambio isotó-

pico cat alítico, e nr iquecierdo la corriente de hidróge no y volvierdo a aliment ar 

la corrie nt e a la planta de destilación. 

El gas de coke es otra po.sible fuente de hidr6geno pero es menos 

adecuada por el alto cos to de purificación. 

También puede hablarse con futuras pos ibilidades indus triales de 

destilación de a m oníaco y metano, de hecho en el proces o de intercambio is otó-

pico NH3-H2 , una de las formas de recuperar el deuterio e s por destilación de 

amoníaco. 

Estos procesos de dest ilación , partiendo d e l a s co ncentracio nes 

nat urales s olo c:; on cons ideradas como una posi ble alternat i v a futu ra, pues actua_l 

me nte pres e ntan ba c:::tantes impedimentos téc nicos y económicos para util izar s e 

a e scala industrial . Sin embargo , no d e jan de pres entarse como u na pos ibil ida d 

que pudie ra ser Óptima en lo futuro. 
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En la tabla IV, ve mos como varían los valores del facto r de s e­

paraci6n en los diferentes procesos de destilaci6n . 

d ) Procesos de Interc ambio Isotópico. 

Las d iferencias isotópicas en los elementos son frecuentes, pero 

su comportamiento q uímico es idéntico aunque existan pequeñas diferencias en 

sus propied ades q u ímicas y fís icas. Estas diferencias dan como consecuencia 

d iferentes veloc idades en el equilibrio de las r eacciones químicas, lo cual se u­

sa para lograr c::u separación. 

Este método .c::e basa en la difere ncia de la unidad que exis te en -

las constantes de equilibrio e n reacciones de intercambio is otópico. Conforme 

aument a el número de átomos, decrecen estas difere ncias, por lo que este mé­

todo únicamente se recomienda con elementos ligeros. 

Estos métodos presentan grandes eficiencias termodinámicas y -

los que mác:: comunmente se usan son los que intercambian gases y l Íqui.dos. 

En ec::tos, los pasoc:: de separación no con.sumen energía por lo q ue 

c:;u principal coc:to de s eparación ec:ta en función del cons u m o de los mate riales y 

el reflujo. 

E e:: to s ug iere q ue exic::ten dos rutas económicas: una es encontrar 

el procec:o c on las relaciones de refluj o más económicas, y la otra, encontrar -

una r eacción con el mejor factor de separación e n un simple paso. Este Último 

ofrece l a ventaja de menor requerimiento de pasos y bajas r e laciones de reflujo 

por lo que se r educe el costo de instalación y el consumo de materiales. 
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T A BLA I V 

punto nor m al de 
ebullici6n 

1. 7 

1. 026 

1. 036 

0.997 

punto t r iple 

3.6 

1. 12 

1.08 

1. 0016 

El intercambio químico es es pecialmente apropiado para la sepa-

raci6n de is 6topos del hidr6geno por lo que expondré brevemente los principales 

métodos de enriquecimiento de deuterio que u.s an estos procesos de intercambio. 

i) Intercambio hidrógeno-agua. 

Ec::te proces o fue propuesto por primera vez en 1941 y se han es-

tudiado desde entonces diversos cat alizadores para favorecer esta reacci6n, que 

catalizada es la que ofrece uno de los más altos factores de séparaci.ón. 

El hid l'.'6geno proveniente de plantas electrolíticas sale bastahte -

enriquecido (arriba d e la concentración natural) en deuterio, por lo que este pue 

de recuperar s e económica ment e por este pr oceso de int ercambio, lo que evita 

que s e que m e el hidrógeno y pueda a s í ser util izado en o tro proces o. Esto pue-

de s er aplicado a cualquier hidr ógeno que conte nga más de 1/2. 8* * de la abun-

** Reacc ió n de interca m bio · HD + H20 ===== H + HD O K = 2. 8 a 80°C 2 , e q 
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dancia natural para q ue pueda ser tranc::ferido al agua . 

Este proceso tie ne poco us o y s 6lo se recomienda para enriquec2._ 

mi.entes finale.c:: para garantizar el alto costo del c atalizador, el cual s e envene-

na fácil mente con l ac:; impurezas propias del hidr6geno. Evitar e s to por medio 

de una purificaci6n saldría todavía más costoso. 

i.i.) Intercambio agua - ác. c::ulfhÍdr i. co. (Método GS). 

Ec::te proces o usa contactares convencionales y se lleva a cabo en 

fase líquida. Ti.e ne como materia prima agua y una recirculación de H2s.· La 

reacción de equilibrio es: 

H 20 + HDS ===== HDO + H S 
2 

Se aplica el proceso a temperatura dual. El agua natural alime22 

tacla es enriquecida por un flujo a contracorriente de vapor de H2S en la torre -

fría. En e!!!te punto (en la salida de la torre fría) se obtiene la mayor concentr~ 

ción de agua deuterada por lo que gran parte se quita c o mo producto y lo demás 

se agot a en la columna cal i.ente con un flujo también a contracorriente de H2S, -

el cual s e enriquece en deuterio. Esto es posible porque el factor de separación 

para trans ferir deute rio del ácido sulfhídrico al agua es menos favorable a altas . 

temperaturas . Esto es lo que provee el refluj o del proceso. 

Este proceso tiene com.o ventajas el bajo costo de la materia prima 

y que s e lleva a c abo s in catalizador; además de que esta planta es independiente 

de cua lquier otra. 

En contraposición a esto , tenemos : bajo valor del factor de sepa-
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r ación, ba j o % de extracción, alta corrosión y tox ic idad del ácido s ulfhídrico y 

la sol idificación del hidrat o del ácido en la torre fría , por lo que es necesario -

mater ia l muy e c:;p.eci.al en la con..c:;trucci.6n de las columnas y elevadas medidas d e 

seguridad. 

i:ii ) Intercambio a mi.na - hidrógeno. 

Este proces o se bas a en la habil i.dad de algunas ami.nas para i.nter 

cambiar hidrógeno por deute rio; de aquí que no s e obtiene di. r ectamente el agua 

pesada, si.no la a mina deuterada que con un trat amiento posterior que menciona-

ré más adelante, el deuterio es recuperado. 

Aquí mencionar~ Únicamente dos a m i.nas que, como l Íqui.dos de 

intercambio son los más adecuados en este proceso. 

Así tenemos el arninometano y el amoníaco. El primero por ser 

la ami.na que mejores ventajas ofrece para este tipo de intercambio, y el segun­

do que aunque con menor eficiencia es más accesible y de mayor uso a la fecha 

en es te proces o. 

Principalmente se usa el proceso bi.t érmico, ya que el monotérmi. 

co presenta una eficiencia muy baja. Como mate ria prima se tiene el hidrógeno 

que puede provenir de cualquie r fuente, sólo que por razones económicas e s más 

comunmente e mpl e ado el gas de síntec:;is de una planta de NH3 . 

En este tipo de proceso bi.térmico , el gas e s agotado en la torr e 

fría por un fluj o a cont r acorriente de la amina empleada. Aquí , al contrario del 

proceso anterior (GS) e s necesario un cataliz ador, el cual se encontró como el 
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m ás adecuado la amida de potasio. Este va mezclado en e l líquido de intercam bio . 

La corriente de gas debe estar lo más pura posible, pues lasimpu 

rezas que vienen en es ta corriente, sobre todo e n el cas o en que se emplea gas 

de síntesis , co m o agua y 6xidos de carbono, destruyen el cat alizador formándo­

se productos precipitados . 

El gas agotado es en parte regres ado a la planta de s íntesis, a l as 

condi.ci.onec; de al i.mentac i6n previa purificaci.6n para evitar daños al catalizador 

de la producci6n de amoníaco._ El resto se usa como recirculaci6n a la torre c a 

li.ente. 

Este proceso ti.ene como principales desventajas, en primer lugar 

ser una planta parásita y en segundo, es necesario que la producci6n de amonía­

co sea mayor de 1 000 ton/día para que el proceso resulte econ6mico. Aquí no 

consideraré el us o del aminometano como líquido de intercambio, principalmen­

te por su elevado costo y por el poco conocimientO de sus propiedades químicas 

y físicas, aunque presenta mejores ventajas técnicas como s u alto factor de sep~ 

raci6n, su velocidad de reacción que es de 5 a 10 veces mayor qt.:.e par17 el a­

moníaco, s u baja presión de vapor lo que va en mejora de las ce ndi.ciones del --

proces o. 

Así, las desventajac::; que antes mencionaba, no son necesariamen­

te un obstáculo insalvable ya que pueden superarse satisfactoriamente y volverse 

hasta cierto modo en ventajas. 

· La primera puede salvarse pl aneando el acoplamiento de la pl anta 
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d e agua pec;ada de tal foi~ma que r esulte i ndependiente d e l a de amoníaco, o sea, 

ins talando válvulas y compres oras que ais len ambas pl antas en cas o de desper-

fectos en cualquie ra de e ll as . 

La segunda para el c aso de México, está prácticamente salvada, 

ya que Pemex ti.ene un programa d e expansi.6n de sus plantas de amoníaco que al 

c anzará en i 98 2 una producci.6n de i O 000 ton/ día. C9) 

Hay que hacer notar que aunque en este proceso se álcanza una e 

fici. enci.a d e recuperación de deute rio de hasta un 85%, esto no afecta en lo más 

mínimo la producción de amoníaco. 

Considerando los diferentes procesos, vemos que los que ofrecen 

mejores ve ntajas son los de intercambio isotópico, y dentro de estcs los dos Úl-

timos son los más adecuados para el prtmer paso de enriquecimiento . . 

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

métodos es más conveniente, por su accesi.bil id ad y economía, para adoptarse -

en México. 

La neces idad de saber cual es el rmejor método para el país de fa 

bricaci611 d e agua pesada se apoya en dos puntos : 

1) Si. la selección al desarrollar e l plan nucleoe léctrico nacional se inclina por 

reactores tipo Candú , la neces idad de satisfacer la d e manda d e l agua pesada 

es inmine nt e . 

2) Actual mente sólo E. U. y Canadá fabrican agua pesada en escala irdustrial, -

s in embargo s u capacidad d e producción sobre todo l a de Caradá a pesar d e t e 
.-: -

:" . 
j ... 

:~·e".,;, 

. ; ..... ·~ ··-~;z~:, 
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ner un plan de expan<;i6n para su obtención, apenas satisfaría sus propias ne 

cesidades . . 

Por lo tant~, prev iendo una posible escaséz de tal .moderador, es . . 

abc:;oluta m ente recomendáblé pensar en la fabricación de éste en México. 

· Ade;-;¡§..~ , l a selecció n del rrétodo para su o btención, al igual que 

la c:;e l e c c; ión de reactore s ; es t á supedit ada a casi las m isma s variables: 

a) Ecor.ó mtca. Factor muy import ante en cualquier tipo de decisi6n industrial. 

Para este caso, cada dolar que se a horra en su producción representa un --

gran a horro en el capital de inversión. · 

. b) Máxima independencia. Esto debe e ntenderse como el máximo aprovecha-

miento de los recurc:;os nacionales, o sea, capacidad de fabricación de equi-

po, u:::o de nuestra infraestructura con posibilidades de desarrollo tecnológi 

co propio, . abrir fuente de trabajo y aprovechamiento de materiac:; primac:; na 

cionale.:::, 



CAPITULO IV 

INDUSTRIA BAS ICA 

Hasta ahora h emos vis to que, de los diferen tes métodos de fabri­

caci6n de agua pesada, los de intercambio isot ópico son los que ofrec01 mayores 

venta jas técnicas y dentro d e ést os, el GS y el de intercamb i o amon(aco y amina-~ 

dr6geno , también presen tan ventajas económicás. 

Ahora bien , para poder seleccionar un .método adecuado a las con 

diciones de México , hay que anal izar un punto muy importante del cual pudie r a 

depender en gran medi.da la selección. Este punto es' la situación nacional de 

la industria bás ica de la que depende cada método. 

METODO GS 

:::>us materias primas básicas son el a gua y el ácido sulfhídrico , 

E1 agua exsite en diferentes variedades isotópicas, y su concentración natural 

de deuterio es, como ya dijimos, del orden de 14_0 ppm, pudiendo variar desde 

120 a 150 e inclusive hasta 250 ppm en las aguas madr es del proceso de extra5::. 

ci6n de sal. Es tac; difer e ncias de concentración dependen de la zona y cordicio­

nes climatológicas en las que se encuentre dicha agua, la cu al puede ser de río.s 

lagos o mares. Su pr incipal condición ¡:ara su empleo en este proceso, es que 

debe ser de alta pureza para evitar problemas en el funcionamiento normal de la 

planta. 

Por su _ba j o contenido en deuterio son nece5arios grandes volume ­

nes de agua para poder _o btener una ci~rta concentración inicial (ejemplo 20%) , "'"" 
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por lo que la localizaci6n de la ptanta queda supeditada a la necesidad del apro-

visionamiento de grandes cantidades, teniendo suma importancia el saber que -
. .. . . 

agua ofrece may or 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 ---

U$S 0.30/ kg en 1972)(~0} 

Otro factor .que de be considerarse, es el no utilizar agua.5 duras · 

ya que su tratamiento t iene un costo muy significativo en el costo total del pro-

ceso. 

Se conclL.¡ye por .lo tanto, que el agua de proceso debe reunir las 

siguientes características: 

a) ser l o más blanda posible, con impurezas que puedan eliminarse con un tra-

tamiento simple, rápido y barato;· ··· 

b) . con el menor contenido de contaminantes orgánicos' especialmente los que 

pudieran actuar como promotores de espuma; 

c) debe mantener su~ condiciones lo más constantes posibles en el tiempo y con 

templar la contaminación potencial futura; 

d) qu~ contenga la mayor c;oncehtración de deuterio y que la misma se mantenga 

relativamente constante en el tiempo. 

En cuanto al ácido ~ulfhídrico, es una materia prima que no tiene 

. . 

m~yor dificultad para su aprovisionamiento. Con la pr{mera carga y pequeñas -

cantidades de repoéidón ~s suficiente debido a que esta corriente se recirc.ula y 
· •• . #' 

· prácticamente no exi.~ten pérdidas . . 

En México este áCido se obtiene de los pozos petroleros al endul-



- 46-

zar el gas natural y s e encuentra en una proporci6n ne dia de 5%. Es un subpro 

dueto de poca importancia y se e mplea principalmente en la fabricaci6n de azu-

fre. 

. . 6 3 . 
Actualmente se procesan 2 157 • 1x1 O ft de gas natural por año, 

lo que significa una cai tidad aproximada de 2.3x104 toneladas de H
2

S por año. 

Ahora bien , si se considera una planta de agua pesada de 400 ton/año, son ne-

. (22) 
cesarías de 400 a 600 toneladas de H

2
S por año y "'!e calculan de 40 a 80 

toneladas por año de r eposición. 

Esto da una idea más o menos clara de que, respecto a materias 

pri.mas , en México este proceso de fabricación de agua pesada no representa ni.n 

guna dificultad. 

METODO AM0NIAC0-HIDR0GENO. 

En este procesó las materias primas básicas requeridas son el -

hidrógeno, el amon1aco y el amiduro de potasio. Las dos primer.as como co --

rrientes de intercambio y el último como catalizador. 

Como fuente de hidrógeno, teóricamente se tienen todos los com-

puestos que lo contengan, pero industrialmente so lo los siguientes métodos han 

~ido empleados para su fabr icación: electrólisis del agua; a partir de carbón mi 

neral (producción de gac: de agua); a partir de hidrcarburos ligeros (producción 

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

. E1 uso específico de cada método dependerá de las condiciones lo 

cales y del empleo al que se destinará el hidrógeno. 
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En México, debido a estas dos anteriores oonsideraciones, el mé 

todo más usado e s la di.soci.aci.6n del rre tano que se emplea en la fabricación de 

amoníaco. Un esquema simplificado de este proceso puede verse eri la fi.g. 3. 

Ahora bien~ por tratarse el gas natural de u n producto no renova-

b le, además de que puede utilizarse en producciones más rentables como la fabri 
. . . 

. . . . . . 

. caci6n de plásticos y materiales sintéticos; se presenta la alternativa de fa-

bricar el amoníaco por otro método como puede ser la e lectrólisis del agua a-

sociada a la. destilación del a i.re • 

Esta alternativa, en nuestro país no ha si.do muy considerada por 

las grandes reservas de gas natural calculadas ultimamente, además de que, 

en la actualidad a pesar del bajo costo de la energía eléctrica, todavía no se -

presenta, la e lectról isis, como un método co~petitivo para utÚizars~ en este 

proceso de fabricadón; Pero, si se encontrara un ampl io. mercado para el su~ 

producto de esta electrólisis, el oxígeno, resultaría la producción del hidróge-' 

no a un costo casi nulo. 

La uti.l izaci.ón del gas natural en México, no sólo esta afectada por 

la fabricación de amoníaco, sino también por otros usos del gas. · En las tablas 

V y VI se ve de los hidrocarburos extraídos lo que en % representa el gas na 

tural y su distribución con respecto a los diferentes usos ( tabla VIIJ. 

Es importante mencionar que la cantidad de gas que actualmente 

(19) . . . 
se procesa representa del 50 al 60% del gas e xtraído, esto es, el resto de-

bido a nuestra poca capacidad de ·procesarlo, se quema a l a . atmósfera si.n nin-



FIG. · 3 

Diagrama de F lujo simpli ficado de l a preparaci6n del gas de síntesis 

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

Hidrocarburos (1973) 

gas natural 29.5 

combusto leo 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 

54.4 

Energía 
49.1 

Doméstico 2.2 

Comercio, etc. 0.8 

Siderurgica 12.4 
Min.-Met. 3.3 
Química 
otros 

Pemex 
C.F.E. 

7.4 
12 .9 

33.3 
15.5 

-------------------. ~--------.---------------------
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guna utllizadón práctica. 

" 

Si a esto añadimos los años de reserva calcul~dos de petr6leo y . · 

gas natural (tablaVIIl)se ve necesari·:> poner vital interés en este punto tan im 

portante dentro de la situaci6n energética nacional. 

Volviendo a l agua pesada, tenemos entonces ·que las materias pri. 

mas bás icas ·para su fabri cación por este .m é todo de i.ntercambi.o -NH
3
-H las . . 2 

encontr amos dentro de una misma industria, la de amoníaco de e,quí que se ha-, 

b le de que este tipo de plantas son parásitas. 

Teóricamente, una producci6n de agua pesad a de 20 ton/a ya re-

sulta económica, pero entre mayor sea la capacidad de la planta 3 los costos se 

van abatiendo. 

Si. consideramos una producción sólo para satisfacer las can.tida-

des de reposici6n (aproximadamente 70 ton/a) es necesaria una producción de 

amoníaco de l 000 ton /d ía. Si ahora tratamos de producir la cantidad necesaria 

para una carga inicial e--- 600 ton) sería necesaria una industria de amon íaco -

de una capacidad aproximada de 8600 ton/d ía.*** 

En el mundo pocos países poseen reservas de gas natural en can­

tidad suficiente para alc~nzar la producci6n de amoníaco requerida; es por es-

. . 

to que este procesq nq. ha sido muy bi.en aceptado, debido a esta limitación . 

. En huest r o caso, la situación se presenta más favorable , ya que 

nuestras reservas calculadas de gas ·natural, hah dado como consecuencl.a un 

***Dato extrapolad O. 



Kilocalorías 

89. 77 

72.56 

64. 17 

63.56 

63.54 

44.47 

27. 16 

16. 14 

8.35 

TABLA VII 

CO NSUMO DE HIDROCARBUROS (1974) 

E'.n b illones de Kilocalorías 

Sector de Actividad Combustible 

· Vehículos Automotores Gasolina 

Sector Petrolero Gasolina, 
Gas Natural 
Combustóleo 
Diesel 
Gas L. P. 
Kerosina 
Turbosina 

Industria Gas Natural 

Sector Eléctrico Combustóleo 
y Diesel 

Ferrocarriles, 
otros transportes 
e Industria Diesel 

Sector Industrial Combustóleo 

Consumo Doméstico Gas L.P. 

Consumo Doméstico f<erosinas 

Aviación Turbosina 

Fuente: Comisión de Energéticos. 

Participación % 

20.0 

.. 
. . 

16. 1 

14.3 

14. 1 

14. 1 

9.9 

6.0 

3.6 

1. 9 



Año 

1938 

1940 

1946 

1952 

1958 

1963 

1964 

1965 

1966 

1967 

1968 

1969 

1970 

1971 

1972 

1973 

1974 
Fue n te : 

TÁBLA VIII 

AÑOS CALCULADOS DE RESERVAS DE PETROL Eó 
CRUDO CONDENSADO Y GAS NATURAL 

Millones de barriles 

Reservas de crudo · 
condensado y gas 

natural 

1 240.41 

224.95 

l 437.23 

2 240.65 

4 070 .31 

5 149.51 

5 227.29 

5 077.94 

5 356.96 

5 485 .88 

5 530.38 

5 570.09 

5 . 567.50 

5 428.31 

5 387.81 

431 ·.?o 
.. ' .. - J~ . . • . 

5 

5 . 773 .44 . 

Petróleo3 M exic;i.'1os. 

Producción de crudo 
condensado, líquidos 

de absorción y gas 
natural 

43 .. 64 

50.90 

54.74 

97.62 

153. 1 7 

206. 13 

226.50 

280.76 

240.85 

254.48 

257. 85 

289.97 

310.64 

305.94 

317.04 

. 326. 83 

350.45 

Años de 
reserva 

28 

24 

26 

23 

27 

25 

23 

22 

22 

21 

20 

19 

18 

18 

17 

17 

16 
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gran proyecto de expansi.6n para fabricar amoníaco, el cual se preve de la si..;.. 

gui.ente manera: (tabla IX). 

TABLA IX 

año de ini.Gi.aci.Ón 

1973 

1974 

1975 

1976 

1977 

1978 

1979 

1980 

1981 

1982 

Producci.6n total en 
. 3 

ton x 10 ¡a. 

575.0 

734.0 

864.0 

1,,337.25 

1' 831 . 50 · 

1, 950. 50 

2, 069. 50 

2,429.0 

2,826.0 

2,914.0 

Esta producción se verá incrementada con las siguientes plantas: 

1975 300.0 

1976 832.0 

1980 400.0 

O sea, par-a 1980 se prevé una producción di.aria de aproximada-, . 

mente 1O000 ton de NH
3 

y se planea duplicarla en los siguientes diez años. 

Vemos entonces que,. de considerarse este método y usarse el --

100% de la producci.6n de amoníaco para: 1982, se alcanzaría u~a producci6n de 
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agua pesada de aproximadamente 700 ton/a y se dupl icarfa en los sigui.entes --

diez años. Esto, aún en el caso de que se llegara para esta fecha a una veloci.-

dad de instalaci.6n de 800 MW/a .y estos fueran sumini.strád().S por reactores --

Candú, según la tabla X sería no sólo suficiente para satisfacer nuestras nece-

sidades, sino que cabe la posibilidad de exportarla. 

A ho ra bien, al hablar del catalizador, puede c onsiderarse su cos-

to despreciable en comparación con el cost o total del ¡:roceso. La obtención ---

del kNH2 se hace disolviendo potasio metálico en amoníaco. Aquí, el potasio 

tiene un costo elevado pero no lo suficiente para ser cons iderado, pues la can- · 

ti.dad que se uti.l iza es muy pequeña debido a que las concentraciones requeri.-

das de catalizado r son bajas ( "-'0.5 mol/l)C39) (6 kg de K por cada 100 tonela­

das de gas a tratar)(
22

), además de que este catal i.zador se recupera por des-

ti.laci.ón y se recircula. :Sólo hay que considerar pequeñas cantidades por pér-

di.das. 

Podemos concluir por lo tanto, que la selección del método depen 

derá de factores como el económico, del factor de separación, desarrollo de ~-

tecnología, etc. , ya .que, por lo que respecta a la mate ria prima, ninguno de --

los procesos presenta para México dificultad. 



TABLA X 

- Programa nuc;leoeléctri.co supuesto. Instalaci6n de 27 reactores de ura"'-

nio natural de 650 MW, cuya distribución con respecto al tiempo se mue~ 

tra en la siguiente tabla. 

AÑO* UNIDADES NECESIDADES DE O O 
2 

carga inicial reposición total 

o 2 1 054.3 29.52 1 083.82 

1 1 527.15 44 .28 571.43 

2 1 527.15 59.04 586.19 

3 527 .15 73.80 600.93 

4 2 1054.3 103.32 1157.62 

5 2 1 054. 3 132.84 1 187 .14 

6 3 1 581 • 5 177 .. 12 1 755.62 

7 2 1 054. 3 206.94 1 260.94 

8 2 1 054.3 236.16 1 290.46 

9 3 1 581. 5 280.44 1 861.94 

10 4 2 105. 6 339~48 2 445.08 

11 4 2 105.3 398.52 2 504.12 

De aquí en adelante sólo será necesaria la cantidad para reposición --

(398.52 ton D
2

0 / año) la cual se calculó como 2.8% de la carga inicial y 

ésta, como O. 811 ton D 0/MW. 
2 

* Año de entrada en operación de las primeras unidades. 



CAPITULO V 

PROBLEtvtA.S DE ACOPLAMIENTO 

Sobre la basé de que .el proceso de intercámbi.o isotópico amonía 

co-hidrógeno se presenta como una alternativa Óptima en la fabricación del a-

gua pesada, un análisis más detallado acerca del proceso en sí puede darnos un 

mejor punto de a poyo para determinar si su implantación en Méxii::o, suponien-

do un plan nucleoeléctrico a base de reactores CandÚ~ es la más adecuada a las 

necesidades que se presenten. 

Empezaré el análisis á partir de los aspectos fi.sicoqúímicos. La 

.ecuación de equilibrio que determina el intercambio isotópico es la siguiente: 

HD(g) + 
. fría 

------~ 
~-------

caliente 

cuya constante de equi.l ibrio está. definida como: 

Keq == [ NH2o] 
[Ho] 

donde [ J es la concentración molar. 

NH O 
2 (l) 

+ H 
2 (g) 

Como se indica en las flechas, el sentido de la reacción está en -

función de la temperatura; a tempe·raturas bajas la reacción de desplaza a la de 

recha y en sentido inverso a altas temperaturas. 

·La constante de equilibrio también puede expresarse en términos 

de fracción mol, y en ciertas régiones o cuando y == y* toma la siguiente forma: 

K :::: ·x /y 
eq y* ::: Yeq 
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El valorde K no sólo depende de la composición,; sino también de 

. . . . 

la temperatura, y en este proceso de intercambio se expresa de la siguiente ma 

nera: 

log K = - ó. 0667 + 237 / T T en ºK 

K también puede relacionarse con el factor de separaci6n. En me 

léculas con igual número de átomos de hidrógeno, K = J.... , por ejemplo: 

.... + . HDO ~/K= 1 

Si el nGmero de átomos es diferente, OÍ....= K m/n, como es el ca 

so de la siguiente ecuación: 

HD + NH 
3 

----~ ... --- + NH O 2 rJ.. / K = 2 / 3 

El estudio termodinámico de una reacci6n química .no solamente 

suministra informacion sobre la v.i:=i.bilidad de la mi.sma, si.hoque aporta datos 

de gran interés para el conocimiento general del sistema. La determinación - · 

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

damentales en cualquier estudio de una reacción química. 

Conviene señalar que la presencia de un catalizador en el medio 

de reacción, se limita a aumentar la velocidad de la tránsformaci6n, pero en -

modo alguno, modifica las variables termqdinámicas. 

·El valor de la constante dé equil ibri.o de una reacci.On química es 

independiente de cualquier fenomeno catalítico. Considerando al . sistema reve r 

si.ble elemental: 

k . 
A + 8 _: .. :L~ e + D ~~-

k2 
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en el equilibrio se tendrá: 

[e] · [o] 
[sJ 

Dado que el valor de la constante de eqL.Jilibri.o .K no se altera por 

la presenc ia de un catalizador, éste debe aumentar .la constc;lnte de velocidad k
1 

y de forma proporcional la correspondiente a la reacción inversa k2 . . 

Es así que el estudi.o de los factores que influyen en la constante 

de velocidad ( k) son de primordial importancia para conocer la velocidad de la 

reacción. 

La reacción de intercambio amon(aco-hidrógeno tiene una veloci-

dad de reaccion muy lenta por lo que se requiere de un catalizador pa!"'a acele 

rar el proceso y es obvio que su influencia es de las más determinantes. 

La reacción catal izada se encuentra dentro de la clasificaci6n de 

reacciones homogéneas o sea el catalizador forma parte de una de las fases; en 

este caso va disuelto en e i amoníaco líquido • . 

Un mecanismo propuesto para este intercambio es el siguientef
9

) 

H \-1 

~H:N: + H:z + . . 

H ¿+ ¿-
.. 

H:N: ~ H:N:H;= ri:N--'--- H :N: 
1 1 •• 

D 
. . 

O:H H 1 1 ~ 
•• • 1 

1 1 

D---:-'."'-11 



59 -

Hay que hacer notar que el tipo de amina influye en la velocidad 

del proceso, s iendo las pri.mari.as mejóres debido a que e l efecto estérico de -

. . 

·· las secundarias limita la solubilidad _del i6n amídico. 

Ya mencioné que la amida usada como catalizador es la de potasio 

(KNH ); pero se ha establecido que las ami.das de Cs y Rb son catalizadores --
2 

más e fectivos, además de que son más seguros de manipular y su solubilidad 

en el amoniáco es · mayor. Sin embargo, su uso esta limitado por el alto costo 

del Cs y Rb. 

Sele.cci.onada una amina determinada como catalizador, su concen 

trac ión obviamente influye er¡ la velocidad Ele intercambio: a mayor concentra-

ción, mayor será la ve loci.dad ~ 

E sto no es linealmente creeiente. Tiene un punto máximo a par-

tir del cual, aunque aumente la concentraci6n del catalizador,. la velocidad d~ 

minuye .. , Esto puede deberse a la saturación de la solución que impide la esta-

. . . 

bil idad del gas, o también se atribuye al efecto negativo del incremento de vis-

cosidad sobre el proceso de difus ión . 

La temperatura es otro factor muy importante en la velocidad de 

reacción. En un proceso bitérmico, determinar las temperaturas óptimas de 

las torres fría y caliente, es un paso primordial del cual dependerá la extrae-

ción g lobal del deuterio. E ntre más separados esten los valores de estas tem-

peraturas, la transferencia neta de deuterios.era mayor. Este paso, de fijar 

las temperatu~as, esta limitado en La tc:irre fría por el punto dé congelación 
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del amoníaco (...;. 78°C), por los requerimientos dé refrigeraci.bn y por la veloci-

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

. . . . . . 

temperaturas cercanas al punto de congelaci6n mencionado aunque el factor de 

separación sea muy alto. Esto último se debe a la energía de activación nece--

saria para que se verifique el proceso. Se han reportado energías desde 3 .9 

hasta 8 Kcal/mol. R::r b tanto, se establece como las temperaturas más favora 

bles entre - 40 y -30°C . 

La temperatuna de la torre cal iente debera establecerse lo mas 

alto posible, considerando las siguientes limitaciones : primero, la presión de 

vapor del amoniaco es demasiado alta, dando como consecuencia un aumento en 

~l volumen del equipo y el problema de remezclado de isótopos. Y segundo, en 

tre más alta sea la temperatura los requerimientos de vapor serán mayores. 

Un estudio económico que considere la situación local de estas l i-

mitaciones determinará la temperatura Óptima. En general esta se ha estable 

cido entre 50 y 70°C. 

La solubilidad del hidrógeno en el amoníaco es un problema que in 

fluye mucho en la ve locidad de la reaccibn. Un aumento en la presión parcial 

del hidrógeno aumenta la solubilidad, o sea, la presión esta en relación lineal 

con la velocidad . Esto se debe a que al aumentar dicha presión se . aumenta la 
. . . 

concentración del so luto HD en el l íqui.do ~ Estas consideraciones son validas 

para hidrógeno puro pero sabemos ya que es gas de síntesis, mezcla H
2 

y N 
• 2 

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

nerte N2 tiene influencia en el proceso. Primeramente,. dada una presi.6n, dis 
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minuye la velocidad de reacción debido a que baja la concentraci6n nominal del 
. . 

. . . . ' . 

hidrógeno~ Por otro lado, si aumentamos esta concentraci611 aumentaremos el . . . . . 

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

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

d iseño de las columnas y el tipo de contactares gas / líquido que deben emp lear-

se ya que de él depende el área interfacíal y en consecuencia el coeficiente de 

transfe rencia • . Del tipo de contactor usado dependerá la eficiencia y ésta pue-

de aumentarse colocando rellenos de malla en las columnas o utilizando e_yect~ 

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 diseño juega un papel muy importante en el mismo diseño general 

de las col.umnas. Varias posibilidades de modificacion pued en adaptarse para 

mejorar su eficiencia; estas son: 

a ) cambiar la eficiencia de . mezclado alterando su geometría, el diámetro de los 

hoyos o el espaciamiento entre el los, y 

b) cambiando el tiempo de residencia en los platos por modificaci6n de la altura · 

de la presa de líquido. 

En: la sigui.ente expresión vemos cómo están relacionados el tiempo 

de residencia con esta altura, o más diredamente con la relación L / G: 

t = (HD)1 l · 
(HD) -J 

L 

G 
K 

ka 
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donde: K = constante de equilibrio 

k coeficiente de transferenCia de masa 

a = área interfacial 

Hay que mencionar también que existen otras .propiedades del lí-

quido de intercamb io que intervienen en la velocidad de la reacci6n, como son 

la vis cosidad, tens ión superficial , densidad, etc. 

Por to tanto, entre mayor sea la eficiencia de tos contacto res --

(platos) el número de pasos será menor y viceversa . Por lo que también aquí 

un balanc e económico podrá decirnos que conviene más. 

Hasta aquí he hablado del proceso en general; ahora es necesario 

saber de una forma más explícita como se lleva a cabo dicho proceso y sob re 

todo como se obtiene el O O. 
2 

Existen diferentes formas partiendo del mismo proceso básico de 

intercambio de obtener agua pesada, dependiendo de que corriente, gaseosa o 

líquida, sea la enriquecida. 

Si. la corrí.ente que se toma para enriquecer es la gaseosa, o sea, 

obtenemos una corriente de HD a un determinado porci.ento, tenemos varias a~ 

ternatlvas para obtener el ~gua pesada, a la concentración final requerí.da de --

99. 8 7'.i . Esta s pueden ser las sigui.entes: 

1 o. El producto gaseoso obtenido de la primera etapa de enriquecimiento se --

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

ta la concentraci6n final de 99. 8%. Esta alternativa ofrece la ventaja de --
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· que el proceso de destilaci6n del agua es muy conocido y fácil de efectuar. 

20. Una segunda alternativa es destilar. el HD y luego quemarlo para obtener el 

el agua pesada. E$tO, como es obvio, presenta el problema técnico como 

de seguridad que lleva consigo el trabajar con un gas tq.n peligroso como es 

el hidrógeno. 

3o. Otra alternativa m á s es que, ya obtenida una cierta c oncent.ración de HD, 

se haga un intercambio isotópico con agua, y después la destilaci6n de esta 

última a la concentración dese ada. Aquí la ventaja del uso del intercambio 

H2-H
2

0 es que se lleva a cabo más rapidamente que c u ando se emplean am 

bas corrientes a su concentración natural, obteniéndose por lo tanto, mej~ 

res resu ltados por este método. De cualquier forma, e l uso de un catal iza 

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

Cuando la corriente enriquecida es la fas~ l Íq ' ida, o sea, el amo-

níaco que ya va como NH D, las diferentes maneras de obtenci6n del agua pesa­
. 2 

da son: 

10. Destilación de NH D hasta obtenerlo como NO . Se descompone después 
2 . . 3 

. en sus elementos y el deuterio obtenido se quema. E l producto, agua,: 'Se 

destila. Esto ti.ene una gran desventaja: el elevado costo de la disociación 

térmica del amoníaco . 

20. Ya obtenl.dó el NH
2

D a una concentración inicial (de 15-30%) y previa sepa-

raci6n del catalizador, se efect\_Ja un intercambio isot6pico con agua donde 

e l equil i.bri.o 

+ H O 
2 

------ HDO + NH 
3 

se establece espontáneamente y su constante de equilibrio es cercana a la -
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unidad. Se des tila después el agua a su concentración final. 

Pé;rece ser que, de todas las alternativas anteriores, la menciona 

da en Último término es la mejor, tanto por sus facilidades técnicas como por 

ser de las más e conómicas . · 

Las fÍguras 4 y 5 muestran el d iag rama de fluj o de cada uno de -

los casos . E n la figura (a) de cada diagrama se representa un paso simple de 

un sistema frío-caliente d e enriquecimie nto. La corriente gaseosa que e ntra a 

la torre caliente es enriquecida en deuter io debido a que, como ya dij irnos, a 

a l ta s te m peraturas el e q uil i.b rio s e desplaza a la izquierda. A la sal ida de la 

torre es donde obtenemos la máxima concentración en ambas corrientes (gas y 

l Íquida) V es en este punto de donde se toma la corriente que nos inte resa er-iri-
J _, 

quecer pa ra el s iguiente paso. El resto del flujo entra en la torre fría en don 

de ahora el sentido de la emigración de deute rio es inverso al de la torre cal ien 

t e , o sea, aquí se enriquece la corriente líquida. En la fig. 6 puede verse es-

to mediante un diagrama de Me Cabe-Thiele. 

En un siste ma simple frío-caliente, hipotéticamente el 100% del 

deuterio puede recuperarse, pero e xisten limitaciones prácticas como la altu-

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

ración. La máxima al can zable teóricamente puede calcularse de acuerdo a la 

sigu iente ecuación: 

= = 

donde K es la constante de equi.l ibrio, o( el factor de separación y los sub 
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Índices 1 y 2 representan estos valores a la temperátura fría y caliente respec-

tivamente. 

Es obvio que puede mejorarse la recuperaci6n de deuterió mejoran 

do la s condiciones de los factores limitantes, como peede ser, seleccionando a-

decuadamente las tempe raturas de las columnas, mejorando la eficiencia de los 

platos y ó tras. 

Una de las formas que más cornunmente se emplea, con muy bue 

nos resultados , es combinar a un sistema fríO-caliente, otro de agotamiento 

( "stripping"). En principio, este consiste también en un sistema frío-caliente 

só lo que e n orden inverso, de tal manera que el agotamiento ocurra entre las 

columnas . Este sistema sé conecta al de enriquecimiento y una corriente de gas 

s e recircual a t r a vés de él. Las torres en este sistema trabajan a la mis ma tem 

peratura de las torres de enriquecimiento por lo que no son. necesarios equipos 

adicionales de calentamiento o enfriamiento. 

En instalaciones industriales, esta sección de agotamiento puede -

tenerse como parte de ias columnas del sistema de enriquecimiento. Un esque--

ma s imple se ve en las figuras 4b y 5b. Ahora, un diagrama de Me Cabe-Thie-

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

Aquí, n0 es· ta concentración de deuterio en la fase gaseosa en e l 

punto de a l ime ntaei6n a la secci6n de en riquecimiento. Subimos por la l 'Ínea de 

ope ración de la columna caliente hasta n Puesto que en este punto es donde se . p 

obtiene la máxima concentración, cierta cantidad de la corriente se pasa al si-
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guiente pas o de e nriquecim iento_y otro se regresa y une a esta corriente. La -

. . . . 

concentraci6n n entonces se baja hasta n' cori la qué entra la corriente a la co p . p . . 

lumna f ría y sigue por ta línea de operación hasta el top~ de la bolumna. Aqu'Í 

llegam os a la sección de agotamiento y notemos que la re laci6n l {qui.do/gas carn 

bia y una concentrac ión n* es alcanzada. Se recirc1,.J l? una corriente de gas a -

esta c once nt rac ión y e ntra a la .c o lumna caliente a lterando de nuevo la pendiente 

de la línea de ope r ac i. Ón y re gresamos de nuevo al punt o de al imentación. L a -

c oncentración n*' la cual es una medida d e la recupe r ación del deuterio, solo 

está limitada por el núme ro teórico de platos e n la sección de agotamiento. 

Otra posible m ejora de diseño en la instalación es la llamada 11c~ 

lumna de tt~ansferencia
11

• Su empleo es muy útil cu~ndo las presiones de ope r a ­

ción de las plantas de amoníaco y agua pe sada s on dife rentes, ·~ ·· cuando la pres ión 

de trabajo de esta última es demasiado alta comparada con la presión parcia l del · 

amonfaco líquido . Esta Última situación es otro de los . factores llr'nitantes para 

la temperatura de la torre caliente, dando como consecuencia una menor eficien-

c i.a de transferenc ia . 

Esta columna de transferencia se coloca fuerc;t del sistema de enri.-

quec imiento-agotam iento y opera a temperatura muy baja, · igual a la del siste ma 

de enriquecimiento; así, la presión parc ial del a m oníaco y a no tie ne importancia . 

La f ig . 8 muestra una fo rma si.r'npl ifi.cada de acop lam iento de la c~ 

lumna . El de ute r io de la fas e gaseosa es transfer ido al amoníaco; este líquido 

e n r iquecido s e levanta a la p r e s ión de ope ración de la planta de agua pesada y se 

a l ime nta . Cuando la planta de en riquecimie nto tie ne un sistema de agotamiento 
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planea. ci8 agua. p12:~s.c:~ y posteriorm~n'.:o se regresa a la linea d<?. s Íntes is. Pu-2 :.:: 

,. 
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jo de la planta de agua pesada que son tan bajas que ayudan en el ciclo de refri 

geración de la planta de síntesis. 

En el d iagramq. de la fig . 9 se ve que, en caso de problemas en --

cualquiera de las plantas , con sólo cerrar las válvulas, éstas plantas quedan s.::_ 

paradas pudiendo por tanto trabajar independientemente. 

Síntesis 

de NH
3 

Gasificac ión 

S=:cción de 
Enriquecimiento de . D2 

FIG. 9 

D O 2 

Es importante hacer no~ar que, d~ca ta sür.i.li.tud en tas c ondi-:: io--

nes de operaCión m uchos de los servicios pare. la planta de agua pesada pued0 

sumínLstrarlos la de síntesis. Es'to varía en ca:la planta y es dependiente de la · 

local ización de la misma . Entre estos servici0s podemos mencione.r: los sists 

. . . . 

mas de refri ge ración; suministro d e v apor; ec:¡u:po, mism o qu~ no requie re S ·': r 

e special pare. l a pi.an:a de agua pesada, sino q ce es tan convenc:io,-¡al como.:: ! u-
,· . . 

sacio en la producción de amoníaco. Entre estos equipos podemos rr.encion:i.r -
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tuberías, válvulas, comp resores de alta presión, bombas y columnas entre o­

tros. 

Es obvio , q ue a unque el acopla m iento en gene ral no ocasiona p ro­

blemas a la planta de síntesis, e s necesario c ons iderar a lgunos fa ctores q ue pu 

die ran influir en cualquiera de los dos .procesos y determinar posibles solucio­

nes que eviten al máximo cualquier irregularidad .• 

De nt r o de los principales facto r es q ue deben cons ide r a r s e tene mos : 

a) Conte nid o de de uterio e n el gas de s ínte sis, 

b) P ureza de l gas de sínte:s is , 

c ) E fecto de l amoníaco en el gas de ret orno, 

d) Caída de pres i6n en la p lanta de agua pesada , 

e) Recuperaci6n de e nergía . 

a) El contenido de deuterio e n el gas debe ser lo más alto pos ible. 

Se conside ra como la concentra ci6n mínima ace ptable 125 ppm aunque 130 ppm 

es lo m ás deseable. S e sabe que en el curso de la producción del hidrógeno, en 

· la planta de amoníaco, ocurren pérdidas de deute rio en el gas. Estudios hechos 

en estas p lantas han de mos trado que en los pasos de la disociación del metano, · 

en el conve rt idor de CO y e n e l m e tanado r , debido a la presencia de agua e hi-- · 

dr6geno e n la r e acci6n , exis te una transferencia de de uterio del gas al a g ua. En 

e n e l c onve rtidor de C O e s donde ocurre la mayor pérdida, ya q ue el contenido 

de deuterio llega a bajar ha s ta 100 ppm. Para e vit.::i. r esto se ha p r opuesto que e l 

vapor de a gua que sale de e ste paso, se r e circule al paso de "reforming". Ello 

lle va c onsigo una m od ificación que no pre ;:;enta g ran dificultad a la planta de sín-
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tesis. · 

Algo que en ocasiones se ha empleado es un intercambiaqor iso- · 

tópico agua-hidrógeno antes de entrar al sistema de enriquecimiento própiame n 

te di.cho . Este paso sirve para llevar la concentración de deuterio en el ga s po r 

lo menos a la conce ntración natural , pe ro presenta el problema de uso d e un ca 

tal izador (un coloide o caracol de Pt) el cual es sumamente caro, además d e -

sensible a las impurezas d e l gas , lo que hace casi. prohibitivo s u empleo, sien-

do prefe r ible modificaciones como las que ya m e ncionamos en la planta de amo-

níaco . 

b) La pureza del gas es impo r tantísima. Las impurezas propias 

del gas de síntesis r e accionan con el c a talizador de la p lanta de a g ua pesada, la 

amida de potasio, formando productos insolubles que obstruyen fácilmente los -

platos, además esto hace que aumente la cantidad de catalizador necesario en el 

proceso. Por eso es necesaria una purificación efectiva del gas. Esta, depen-

derá del proceso empleado en la generación del gas. Si en la planta se tiene un 

paso de lavado con N líquido, las impurezas vienen a ser prácticamente trazas 
2 . 

y en tal caso un sistema de purificación de tres paros es suficiente. Este con-

siste primero en pasar el gas por una unidad de de-oxo seguido de un lavado de 

arr,oníaco líquido el cual remueve el vapor d e agua y el co
2

; consecuentemente 

el gas queda saturad o con amoníaco. Si alimentamos así este gas será necesa -

rio quita r del sistema una cant idad igual de amoníaco al que va en el gas para -

no alterar la relación líquido/gasº E ste amoníaco que entra en el gas es más po 

b re en deuterio que e l ~ue debe sacarse . Esto representa pérdidas de deuterio. 

P ara evitarlo, en el segundo paso de purificación, el amonfac0 gaseoso (con ba-
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jo contenido de deuterio) se ponen en contacto con amoníaco l Íquido de alto con-

ten ido de deuterio, reemplazando así el amoníaco pobre. La reacci6n de equil i 

brio es: 

+ -------- + 

c uya c onstante de eq u ii ib ri.o es cercana a la unidad. E nton ces, la relación de -

contra c orr iente , e n e ste ca so v incu lada a la corriente de amoníaco ga seoso, de-

be s er ce r cana a la uni.dad para evitar pérdidas de deuter io . El hidrógeno se --

comporta aquí com o un gas inerte. 

Este principio, para evitar pérdidas , también se e m plea al i.ntro-

ducir el a moníaco adicional en la columna fría. 

La tercera etapa de purificación consiste en un lavado con solu..:... -

ción amoniacal de ami.da de potasio que r emuevo las trazas de CO, co
2 

y agua. 

Estas tres etapas de purifi.caci6n estan combinadas en una misma 

columna de alta presi.6n. Hoy en día, esta etapa de purificación 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 más alto aún el costo del agua pesada. Exi.s-

ten ya varios esquemas de trabajo para reemplazar. er K, pero no hay muchos -

reportes disponibles al respecto. 

Por otro lado, si en la planta de amoníaco no se emplea el lava-

do con nitrógeno líquido, entonces el n ivel de impurezas es relativamente alto. 

E n este caso es necesario instalar una unidad de metanaci.6n adicional para r ed t..; 

cir al máximo posible e l CO y co
2

• ·E:sto va seguido de un secador de cama de 
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alumina que remueve el vapor de a gua y finalmente un lavado con soluci6n amo­

niacal de amida de K. Este paso de puriflcacíón, aparte de ser necesario en la 

planta· de agua pesada, resulta benéfico a la planta de síntesis ya que aumenta la 

vida del cata lizador de la producci6n de amoníaco. 

c ) El gas que r egre sa a la planta de síntesis va saturado con amo 

níaco, lo q ue incremen ta su contenido en el convertidor de a moníaco reduciendo 

su capacida d de s íntes is . P a ra minimizar esto puede c onside rars.e el enfriar a 

más baja te mpe ratura d e la original , la lle na de recirculación del gas del conve r 

tidor de manera d e e sta r c erca o revasar el punto de rocío del amoníaco. 

d) E 1. paso del gas por ;a pi.anta de a gua pesada da como consecuen 

cia una pérdida en la p r e.Sien del gas. Esta caída de presión se ha estimado entre 

1 O y 1 5 atms. Dependiendo del s istema de comp r esión usado en la planta de sín­

tesis, será necesario o no una compresora extra en la planta de agua. pesada, o 

simplemente se requerirá levantar la presion del gas en la planta de amonico, -

más alta que la necesaria para la síntesis. 

Algo que no se consideró en estos incisos son los requerimientos 

adicionates de gas o amonico liquido. Esto sólo adquiere importancia en el pro­

ceso monotérmico; en el bitérmico esta necesidad es despreciable y sólo resulta 

necesaria en caso de fu gas. 

Hemos hablado de los principales problemas tecnicos que deben 

conside rarse, ahora es importante mencionar algo acerca de los problemas de 

construcción. 
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Ya dijimos que el equipo empleado en una planta de agua pesada 

puede ser d e l mismo · t ipo que el empleado e n l a planta de síntesis y a que la ú­

n ica sustancia diferente que se presenta en la planta de agua pesada es la a mida 

de potasio ,la cual se ha comprobad o tanto en laboratorio com o en planta pil oto 

que no presenta problemas de corrosión; por lo tanto, equipos tales como tube­

rías , c ompresoras , c olumnas de pres ión , bombas y otros, pueden usarse satis 

factoriamente en la pl anta de agw pesada. · La calidad del material empleado en 

l os equipos estará en función del tipo de diseño y e l grado de seguridad deseado. 

Un aspecto que es nuevó, e s l a .altura y en consecuencia el peso 

de los recipientes. Con alturas de más de 40 metros y pesos de cerca de 400 to 

neladas, el problema de transportación v i ene a ser un factor decis ivo, lo mis­

mo q ue l a ereccion de las columnas. Se plantea así la alternativa de solda r Pr2. 

me ro las columnas y te mplarlas despues en posici6n horizontal, o proveerl as de 

pestañas de tal manera que puedan apilarse una sobre otra. Lo anterior de be e­

xaminarse muy cuidadosamente antes de seleccionar la manufactura y el diseño 

de construcción. 

Otro aspecto importante es el diseño de los platós, debido sobre 

todo a las extremas condiciones hidrodinám icas que presenta el amoniaco l (qui­

cio, -baja v iscosidad y tensi6n superficial-. Platos que han demostrado ser sa­

tisfactorios bajo estas condiciores, no han sido probados en columnas de pre-­

sión; como este tipo d e col umnas no permite acceso de personal, la colocación 

d e l os platos en la columna debe optimizarse de tal manera que permita inspec-

ciones poste rior es. 
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Esto da u na clara i.dea de al gunos probleméls de construcción que 

pueden presentarse aunque e ste proceso no ti.ene tantos cambi.os tecnológicos -­

comparado con otros s istemas de intercambio isotópico (ej emplo, extracci.on de 

U-235) . De hecho este p roceso cae de ntro d e la tecnología .de "alta presi.on ", la 

c ua l es altamente conoci.da . 

CO ST O S 

Uno de los aspectos más importantes en el a nál isis de cua lquier 

proce so es e l económico, ya que determina en gran m edida la facti bi.l idad de di 

cho proceso. 

Para e s te caso espec ífico, una evaluación real sólo puede hacer­

s e , al i.gual que para los reactores nuclea res, e n base a ofertas formales hechas 

por las compañías cons t ructoras·, sólo así puede de.terminarse lo mas confiable ­

merite posi.ble el costo de la i.nversi.Ón y el preci.o del producto final, teniendo -­

muy en cuenta que las condiciones locales van a influir enormemente en el pre.:... 

cio de di.chas ofertas. Por lo tanto, concretizar algo al respecto es sumamente 

difícil ; sin embargo, un somero análisis de los factores y situaciones que influ­

yen en los costos nos ubicará en un plano real del valor de dichos costos. 

Hecha una oferta, ésta puede optimizarse de acuerdo a las cond i­

ciones locales y la influencia de éstas en las variables que determinen los cos t os . 

Ya he hablado de la influencia de la temperatu ra en los costos, lo 

mi.smo que el % de extraccicin. Ahora hay que mencionar otros factores impor­

tantes como son el nú me ro de pasos de la cascada, seccion de agota miento, cO-
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de e nrg ía . Optimiza r la trans fe r e ncia de ene rg ía nos lleva rá a una s ensib le re­

d ucción en los c ostos , p ue s los requerim ie ntos de va por, refrigera ción y e ne r­

g ía de las máquina s fr igo ríf icas seran mucho meno res . 

Por Último , los costos de inve r sión para e stos proce sos son muy 

a ltos y estan inti m a me nte r el a cionados a la c a pac idad de la planata . A m ayor -

c a pacida d men o r cos to de invers ión y vic e ve rsa . Otro facto r que influy e en e s ..: 

t e punto y m uy determ i na nte me nte es el costo de l equip o., s o b r e t odo el d e l a s -

c olu m nas . P ues to que de La eficienc ia de los p la tos de pende el t amaño de la s -

c ol umnas , e n t re m ayor s ea esta e fi c iencia , la a ltu ra ne cesaria de las torres s~ 

r á menor y e n consecuencia puede log rarse una g ran reduccion e n los costos de 

inversion. 

Por c ons igu iente , la opti m izacion de una planta de a gua pesa da por 

intercambio isotópico NH
3

- H
2 

da r á como resultado un proceso q ue se presenta -

e n cond icione s muy favora b les pa ra ser impla ntado en nuestro país. 

Es im portante hacer una breve descripcion del proceso amina- h i­

d r óge no q ue , a unque prese nta g ran similitud con el del amoniaco, tiene pe q ueñas 

. diferenc ia s q ue e s p reciso mencionar. Esta s difere ncia s se d eben princi.pal men 

te a la s distinta s prop ie da de s q uímicas y físicas entre la amina y el amon íaco. 

S e han e s tud iad o va rias amina s como l iquido de intercambio para 

este proceso. S us principa les p ropiedade s se mues t r a n en la tab la XI. De t oda s 

estas am i.nas s.e ha escogido et am inometano como la mejor, aunque recien teme~ 

te han encontrado que Úha m e z cla de di fe ren tes aminas presenta propiedades de -



1 
.¡: 
I' 
1!· 

r 
TA B LA X T 

. ' . ' 

1 ro C".J 
(!) ro e o 
(!)' ........ (\j .,..., 'r 

(!) ....... Qj I E X 
(1) .o Ol Ol ........ ,., ,....._ ,_. ro- e .:L_ Q) ü IU (\j 
" ...... (!) 8 . I -'-' O l. Ü "'-.. "Q n ,..... E ,..... ro - ((j L() Ü "() 

o (1) E ........ E· m . Q) º Ul ;f¡.. C\J t cU o 
¿ -o E o ~ : o -o . e tf} -o. . "' " :g ""-

(!)ro : ¿ e º (1) =:i ...... ,(/) (\J IJl oi 
Amina o o o (1) o_ ~ .8 e o 15 · fu I o ~ 

~ § fu . g ·r:: ~ rú § ~g tí :J .o o g Ol 
n_ .µ .µ . (1) ...... . CL o_ o o o o 5 '-' 

. . . . . .. . ·<( . e -n_ I ' . . . - . . . . . ü 1J r--- E ...... ' 

' 
Amoníaco 17.0~ 3 5 . 7 ; 9.8 : - 77 . 7 · o.o~ 0.00 5 0.1 4 

1 \ • ! 

¡ 

Aminometano 31..06 2 15.6 ' 3.6 : - 93 .0 0. 35 0.0 15 0.21 
t ! j 

Dimetilamina 73.14 1 73.1 : 2.0 ' - 93 .o · 0. 40 ....• 0.22 
1 

Trimetilamina 101.19 O .... : 2 .2 ; --117.0 ; 0. 3 3: . . . . . 0.18 

Aminoetano 45.09 2 2 2 .6 • 1.4 -81.0 · 0. 8 0 0.01 5 0.25 
' 

" ' 1-Aminopropano 59.11 2 29 .6 '. 0.4 , -101 0.70. ••••. • • • . 

: ! 

2-Aminopropano 59.11 2 2 9 .6 : 0.8 ' - 83 1.10' ..... ; .... 
.... --: : 

1,.2-Diaminoetano 60. 10 4 15. o ; O. 002 + 11. O : O. 92. ~ 002 ...• 
,. 
¡ 

1,2-Diaminopropano 74.13 4 18.5 '. 0.002 -37.2 3,30 0.004 1.5 
• . . . .. 1 
1 



- 84 -

i n terca mb i o mas favorables par'.;::t este proceso. Parece ser, en base a estudios 

hechos de es t e proceso, que of r ece mej o r e s ventajas económicas y operaciona­

les sobre ot ros procesos de i. n ~ercambio i.sot6pi.co. Por lo que , los es tudi.os s e 

continúan a ni.vel d e laboratorio y planta pi.loto hasta conocer ampl i.amente l as -

prop iedades físicas y q u i.m icas , el comportamiento del l {qui.do en el -p roceso, 

etc . , para poder a p l i. ca r l o i.nd ustri.a l men te . 

Los t rabajos re portados a la fecha i.ndi.can que estas ventajas se -

deben principalmente a que la velocidad de i.ntercambi.o e s mayor que p a r a amo ­

níaco; su factor de sepa rac i.on es de los más altos dentro de los procesos de in­

tercambio; su presión de vapor es baja, lo que permite, además de presiones de 

trabajo menores, reducción de l tamaño del equipo con las ventajas operacionales · 

que esto representa, r e bajando sustancialmente los costos de inversion; la solu­

bi.l idad del h id r ó geno a una misma concentracion de catlizador, es mayor, etc., 

Una d e las principa les desventajas es el elevad o costo de la ami.na; sin embargo 

la optimiza cion del proceso dará como consecuencia uno de los mejores métodos 

de obte ncion de agua pesada por intercamb io isotópico. 

Aquí la corriente que se enriquece es la gaseosa la cual se quema 

y se destila el producto hast a l a concentracion nuclear. Esto presenta una parte 

rela tivamente cara q ue es la electrólisis de t agua para producir e 1 hidrógeno d e 

retorno. Existe la posibilidad de enriquecer ta ami.na y hacer un segundo inte r­

cambio i.sotópi.co con agua, l a cual se destila a su concentra ción final. Tambien , 

en c aso d e enrique cer la f ase gaseos a , un intercambio hidrógeno-agua puede em-

p lears e , con destilaci.on p oste rior de_l a gua . 
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COMPARAC ION DE L OS PROCESOS 

Es dificil hablar compa r ativamente de los procesos de intercam­

bio ya que sólo el p roceso GS tiene experiencia a todo nive l (laboratorio, plan­

ta· piloto, planta industrial ) , además se han he c ho infinidad de estudios s obre t o­

do los aspectos importantes de este proceso, e l iminando al máximo las riesgos 

y problemas . En concreto, el e l proceso mejor estudiado y el más optimizado . 

Sin embargo y a pesar de que la experiencia d e l os otros métodos 

c uando más lle ga a planta piloto, compararlos es ne cesario para ver cual puede 

ofrecer mejores ventajas tecnicas y economicas pa ra el enriquecim iento del a-

gua. 

En la tabla XII se muestra comparativamente algunos parámetros 

para los tres p rocesos p ri ncipales de inte rcambio isot ópico y en la fig. 13 la va­

riacion de su factor de separación con la temperatura. Por la diferencia en la 

capacidad de las plantas de las que se torra ron estos datos, muhos de los paráme 

tros estan expresados por unidad de producto. 

Vemos q ue los factores de sepracion para amoníaco y amina son 

mas favo rab les y por tanto su factor de separacion global es mayor, lo que per­

mite una mejor recuperacion de deuterio, flujos menores y potencialmente, vol u 

menes m ás pequeños de las torres de intercambio. 

Los rangos dentro de los cuales se pueden escoger las tempera tu-

ras de operaci.ón de las torres son muy amplios y estan limitados aparte de las · 

prop iedades físicas de las corrientes, po r un balance económico que esta en fu n-



TABLA XI I 

Condic iones del Proceso 

Prod ucc i.6n ton / a ño 

T e mperatu ras ºC 

Factor de S eparación 

Fact . de .'.:::iep . Global 

Presión bars 

Recuperación de Deuterio % 

·Flujo de Al i.mentación 

Fluj o de Gas reciclado 

M mol 
kg o o 

2 

" 

Vol umen de la Torre de intercambio 

Volu m en Actual 

Volu m en Equivalente 
a 20 bars 

Req uerimientos de E nerg ía 

Vapor ton/kg O O 
2 

Elect ricidad KWh/kg O O 
2 

Agua de Enfriamiento m 3 /kg O O 
- - 2 

AM-H 
2 

64 

- 40 70 

5.9 2.8 

2. 1 

65 

85 

0 . 54 

600 

31 

1.3 

750 

40 

100 

- 25 60 

5 . 2 3.0 

1. 75 

300 

80 

O. 51 (H ) 
2 

0.53 

1 •JOO 

150 

2 . 4 

560 

160 

18 0 

30 130 

2.3 1. 8 

l. 26 
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c iÓn de la recuperaci6n de deuterio deseada, tamaño y tipo de material del equi 

po, requerimientos de energia y vapor, entre otras. 

El esco ger en el proceso de amina, la temperatura fría - 40ºC , no 

,, 
esta basada en un riguroso analisis y puede ser reexaminada en base a datos de 

costos. 

Las torres de intercambio, condensacion y evaporación en una --

planta bitérmica representa entre 2~25% del costo del ccp ita l. Los volumenes 

mostrados en la tabla no pueden ser c omprados directamente por la diferencia -

en la presi.on de operacion. :cuando se convierte a una presion común es claro 

q ue el volumen específico será mayor pa r a el proce so de amoniaco. Esto se re-

fle ja en un lento intercambio a baja te mperatu ra y g ran volumen de la torre por 

paso teórico . E l intercambio para la amtna no es ni cercanamente .tan rapido co-

mo en el proceso GS y la d iferencia de columen resul ta del alto valor del factor 

de sepración de la ami.na . 

Los costos de estas torres no estan sólo relacionadas al voiumen -

específico por la diferencia en presion y el equipo interno de las torres, pero u-

sando los costos dados en la referencia (28) , el proceso del amoníaco apa rece cer 

c a del 50% mas caro que los otros dos. 

L os costos de capital , estimados por diferentes grupos, no son --

m uy fidedignos por la diferencia en reglas y metodos usados . . Sin embargo, el 

proceso ami.na- h idrógeno ofrece buenas perspectivas sobre todo en pla 

gunda generaci.on , calculandose sus costos de inversion entre i O - 30°, 

q ue para amoniaco . En la fig . i 4 se ven comparativarre nte los costo 
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sion por kg de agua pesada . La linea que repr esenta el p roceso amina-hidróge­

no esta en base al '7c- mencionado anteriormente en relación con et amoniaco. 

Sobre tos requerimientos de e ne rgía vemos que s on mucho más 

altos para G S que para amina o amoniaco porque los flujos con los .que se traba­

ja son muy elevados . Entre estos dos Últimos, et de amina tie nde a ser menor 

e ntre un 60- 80 % que el de amoniaco. 

Concretando, sabemos q ue c ualquie r d iferencia química o física 

entre las propiedades del deuterio e hidrógeno e n sus compue..c:;;tos pueden ser u­

sadas c omo base para la producción de a gua pesada. Una exhaustiva lista inclu 

ye esquemas basados en procesos bacteriológicos o biotogicos, intercambio ióni 

co, cromatográficos, de adsorcion, congelacion del a gua, difusion termica , mag 

netohidrodinámica, efecto fotoeléctrico, destilación de metano y amoníaco y mu­

c hos otros. Muc hos de estos esquemas se desechan por cuestiones económicas , 

factores de sepa ración inadecuados o poco atractivos, requerimientos de energía 

altos, o porque el método no puede ser eficientemente adaptado todavía a escala 

industrial. 

A la fecha, sólo los procesos de intercambio isotópico han of reci­

do ser los mas atractivos tanto por su alto g rado de reversibil idád que puede al­

canzarse , ·como por la facilidad de adaptación indust rial. Hasta ahora, como ya . 

mencioné, el proceso GS va a la vanguardia; sin embargo, los procesos de amo­

níaco y amina se presentan con g randes perspectivas para los países que los a--

dopten. 

El desarrollo de un eficiente proceso de intercambio de a gua o va-



- 91 -

por con h idrógeno, q ue s e a cople a una unidad de enriquecimiento a mina o amo-

níaco-hirógeno, parece ofrecer m ejores v entajas de estos .procesos. Se espe ra 

que c ada sección en este t i po de p lant as contribuy a casi igualmente a los costos 

y q ue los cos tos totales de capital s ean apreciablem e nt e más baj os que el proc e-

so GS . 

C omo punt o fi. na~ , pode m o s esquematiz ar m edi an te un diagrama 

d e bl oqu e s , el proc eso de producción d e ag ua p esada (fig. 1 5) . Cons i.de r a ré 

que es te proc eso consta d e tres pasos, l os dos primeros basados en ín ter--

cambio isotóp ico y el tercero en destilación . 

· Dicho proces o parte de uno de los pasos de compresión del gas 

de sín tesi s de la planta de amoníaco, de donde se toma la corriente d e gas 

y se des v í a h ac i. a el p rimer paso de enri quecimiento de la p l anta de ag ua pe 

sada. 

Este primer paso consiste de un intercambio isotópico NH -H'"' 
· 3 e 

·donde la corrien te a enriquecer es la l {qui.da. Esta Última, que esta a con-

tracorr i. en t e con la f a s e gaseosa, se toma del tanque de al macenamien to de 

l a pl anta de amoníaco. 

La corri ente g aseosa agotad a se regresa a la planta de síntesis 

con un g ast o i.g u al al r equerido para la producci.Ón nominal de amoníaco. La 

corriente l Íqulda enriqueci da a un ciert o procentaj e, se extrae para e l .si gu i. e~ 

t e p aso. E ste, que es u n p aso de recupe ración de deuterio, se base en un -

sistem a· de i.nte rcambi_o isotópico a _contracorriente NH
3
-H20 cuya eficie ncia 

está en func i ón de l as condi ciones propi as del proceso. Aquí tamb i én la co-
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rriente que se enriquece es la l (qui.da, que en este caso será .el agua. 

Esta corriente es ia que se toma para el siguiente paso. En este 

último paso de enriquecimiento :se. emplea el método de destilación de ag ua 

para obtener agua pesada y es aquí donde se e xtrae ésta a la concentración 

nuclear de 99. 8 % en deu te rio. 

Para dar u n a idea más real is ta de. este proceso, . los gastos mencio 

nados en la fi gura se tomaron del dato experimental de qu~ una producción . 

diaria de 1 000 ton de NH
3 

dará entre 60 . y 70 tonelada~ de o
2
o por año, 

y es este dato independiente de los dos Últimos pasos de enriquecimiento 

. considerado aquí, o de cualquier proceso que se. emplee para recuperar y 

obtener . el · agua pesada a la concentración requerida~ Es por esta razon -

que los flujos internos no están mencionados, ya que en general no concuer 

dan con los datos reales considerados. 
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CO NSIDERACIONES GENERALES 

El uso inadecuado de los energéticos llevó al mundo occidental a -

una crísis que obl igÓ a los países altamente afectados a plantear soluciones que 

contrarrestaran dicha crísis. 

En l o que concierne al renglón de energía eléct rica, se viÓ la nece 

sidad d e diversifica r los medios de generación dentro de los cuales tomó gran 

impo r tancia la energía nuclear. 

En nuestro caso, a pesar de que los medios tradicionales de gene-

ración eléctrica todavía pa recer'! ser los más adecuados para su abastecimiento, 

hay que conside rar, además de l_a mayor rentabilidad que para el caso de los hi._ 

drocarbu ros representa su uso en la Petroquímica, los años de reserva reales, 

de seguirse el ri.tmo actual de crecimiento en su explotación. 

Esto nos lleva a concluir que la creación de un plan nucleoeléctrico 

en el país es inevitable y mientras más pase el tiempo m&.s corto será .el período · 

para tomar decisiones atinadas y acorde a nuestras condiciones. 

Por lo tanto, la decisión que se deberá adoptar:- en este caso, es la 

de escoger una tecnología aue por sí sola implique la menor dependencia de los 

consorcios multinacional es y que "ésta s~a financieramente soportable a la eco-

nomía del país, lo cual quiere decir que sean aprovechados a l m ·áximo nuestros 

recursos humanos, natural es y económicos. 

Ahora, al ·considerar las diferentes opciones que se pueden seguir 



- 94-

· en la implantación del plan nucleoeléctrico, hay que tomar en cuenta los proble 

mas que llev a a s ociada cada una de éstas y solucionarlos en base a los puntos 

mencionados anteriormente. De esta manera tenemos las siguientes tres alter 

nativ as: 

1 · - Reactores de Uranio enriquec ido y en consecuencia el enriquecimiento del 

uranio; 

2. - Reactores de uranio natural y por lo tanto la fabricación del o2o, y 

3. - Reactores de Cría y su desarroll o de tecnología. Esta opción requiere pre 

v iamente de a lguna de las otras dos. 

. . / . (1 o 1 2 1 7 1 8) b l En base a estud10s hechos en {\/1,ex1co ' ' ' so re . a po-

sibil idad de implantar cada uno de los casos, tenemos que son los reactores de 

uranio natural los que se presentan más favorables a las condiciones del país. 

De considerarse así, la fabricación de agua pesada se presenta como uno de los 

problemas más inmediatos a resolver. 

De ello, la decisión sobre el método a emplearse en la producción 

de agua pesada deberá estar basada en los mismos puntos que para el caso de -

los reactores. Así tenemos entonces que de los métodos de fabricación de esta 

agua, los de intercambio isotóp ico H2S-H 20 (GS), NH
3

-H2 y amina-H
2 

tienen 

gran viabilidad de implantarse en México. 

De estos tres procesos, los dos Últimos se presentan más favora-

bles que el p roceso GS, y dentro de estos el de amina-hidrógeno tiene mayores 

ventaj as técn~cas y se considera que la optimización del mismo dará como con-

secuencia el proceso más económico. Esta aseveración esta basada Únicamen-
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te en estudios a esc al a p iloto, s in embargo se considera válida a pesar de la -­

falta d e e x perienc ia indust r ial . 

Vis to así, parec e se r e l proceso de am ina-H 2 el más adecuado de 

adoptar s e en México , lo cual pudiera a poyarse también en que, dado que uno d e 

los mayores obs táculos pa r a estos p roce sos (amon{a co y ami.na) es su acopl a-­

m iento a una pl anta de s1ntesi. s y la c apacidad de é sta . Úl tima es uno de los f a cto 

res más dete r minantes e n l os costos de fa b r i cación del agua pesada, México ti~ 

ne s a lvad a esta si tuación no sól o po r la producción act ual del NH
3

, si.no por el 

gran cre c im ie n to que a corto y lcirgo plazo tendrá e sta industria. 

L a expe r ienci a técn ica obtenida a l a fe c ha sobre el proceso de a m i 

na prese n ta a e s te como et mej or métod o para la o btención de agua pesada. A­

hora , salvado el obstáculo d e a co pl a m ie nto a una plant a de. s1ntesis, los proble­

mas p rinc ipales a los que se e nfren ta e s te método son: el costo elevado del i.nye~ 

tari.o d e ami.na y e l poco conocimiento que a niv el industrial se ti.ene sobre e l -­

comport amiento de esta como l {qui.do de intercambio. 

Estos problemas vienen a favorecer por el momento al proceso de 

amon{aco del que y a se ti.ene e xperiencia industrial en el proceso monotérmi.co, . 

que los cos tos ~e l NH3 al considerarlo como una am i. na de intercambio es de los 

más baj os (tabla X I) , que las m a terias primas necesarias se encuentran dentro 

de la misma planta de s1ntes is y , a lgo muy importante, que de adoptarse este 

proc eso permitirá el cambio al de ami.na sin nece sidad de modificación alguna -

en la planta d e ag ua pesada. 

De decidirse a hora sob re un pl an nucleoeléctrico, lo cual lleva im-
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pl (cito la creación de toda la infraestructura necesaria preferentemente nacio­

nal, de tal manera que no aumente más nuestra dependencia tecnológica, y que 

di.cho p lan este basado en reactores de uranio natural, la fabricación de agua -

pesada puede resolv erse de la sigu iente manera: considerar como una primera 

. a lterna tiva el uso simultáneo de los tres métodos, Esto traería grandes avan­

ces e n el de sarrol l o tecnológi co de esta fabricación, lo que nos permitiría una 

decisión posterior sob re cu a l rr.étodo ofrece las mej ores ventajas a nuestras -

condiciones . 

De no ser así, y la decisión deba estar orientada desde un princi ­

pio sól o a un método, este deberá ser el que ofrezca los mayores adelantos téc­

nicos y ventajas econó mi cas. 

Tom ando est a Última consideración, el abastecimiento del agua p~ 

sada d e ber hacerse en el · tiempo estipulado y es obvio que el proceso de amina 

no podrá satisfacer esta primera demanda. Pero como para plantas de segunda 

generación se presenta muy favorable, el proceso de amoníaco se ve entonces 

como una solución más adecuada, ya que no sólo satisfaría las primeras cargas, 

si.no que permitiría el cambio al proceso de amina. 

Ahora, la optimización del proceso de amoníaco tal vez pudiera -

presentar a éste tan competitivo como · al de amina para plantas de segunda ge­

neración. Esto es, de los principales problemas que presenta este método, co_ 

mo es l a elev ada presión de vapor del NH
3 

que origina un gran volumen en el e­

quipo, puede contrarres tarse bajando la temperatura de trabajo, sin embargo, 

esto da como consecuencia una baja velocidad de reacción lo cual se mejora con 
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un diseño adecuado de los platos. 

Entonces tenemos, que los puntos principales a considerar en la 

optimización son: la selección de las temperaturas de trabajo, el diseño de las 

torres y el abastecimiento y recuperadón de energía. Para esto es importante 

tomar en cuenta las condiciones de operación de 1 a planta de síntesis que por ra 

zones económicas y facilidades técnicas se adquieren similares para la planta -

de agua pesada. 

Algo que también ayudaría mucho a la economía de este proceso 

es que la planta de agua pesada se construyera al mismo tiempo que la de sín­

tesis de amoníaco, lo cual va en beneficio del complejo industrial NH3 - 0 20. 
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