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a. INTRODUCCION

El dfia 30 de Enero de 1982 se formalizd, entre las socie-
dades EMPRESA NACIONAL ADARO DE INVESTIGACIONES MINERAS
(ENADIMSA) de Madrid, por una parte, y KRUPP-KOPPERS GmbH
(KK) de Essen y KOPPERS ESPANOLA S.A. (KE]. de Madrid, por
otra, un contrato para asistencia técnica a ENADIMSA por
parte de KK y KE para andlisis de laboratorio de carbones
y confeccidén de estudios previos sobre la utilizacidn del

carbén.

Una vez finalizada la primera parte del contrato (anélisis

de los carbones) por parte de KK y KE, ambas partes contra
tantes han acordado, el 1 de Febrero de 1983, que la segun

da parte del contrato (confeccién de los estudios previos)
sea, por tanto, llevada a su término por KK y KE. En el

marco del acuerdo del 1 de Febrero de 1983, seré&n confeccio
nados por KK y KE dos estudios previos sobre la produccibn

de amoniaco a partir de carbdn, uno de los cuales, &ste pre
sente, serd un estudio previo sobre la produccibn de amonid
co a partir de los lignitos de los recursos de Andorra (Teruel).

Este estudio previo comprende todos los datos para la deter-
minacidn de la rentabilidad, tales como

consumos de lignito, agua, aditivos quimicos
y catalizadores

- personal necesario

costos de inversidn

plan de tiempos para la realizacidn
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El personal necesario y las inversiones indicados esté&n
basados en la construccién de la instalacibén en la Rep.
Federal Alemana. En la determinacidén de los costos de
inversidn se han tenido en cuenta los precios conocidos
para materiales, salarios y similares, vigentes el 30.12.
1982. En las inversiones no se han tenido en cuenta, sin
embargo, costos de aduana, impuestos y otros gravamenes
en Espafia. Asimismo estos precios son validos con una to

+

lerancia de _ 15% e incluyen, para imprevistos, un monto

medio del 5% sobre la inversidn total.

La inversidn total importa aprox. 590 .000.00Q,-- DM, ex-
cluyendo los costos para los terrenos y la infraestructu
ra. En la parte 5 del estudio se da un desglose de la su
ma citada.

En una primera estimacibn puede considerarse que aprox.
del 60 al 70% de las inversiones puede ser cubierto por

suministros y prestaciones espafioles.

La concepcidn de la planta de amonfiaco esti representada
en forma simplificada en un esquema de bloques. Los datos
ma&s importantes son:

333.000 t/afo
- consumo de lignito =1.888 .000 t/afio

- produccibn de amoniaco

El desglose de los datos de servicio est8 indicado en la
parte 3 de este estudio.

La descripcidn de los distintos procesos propuestos se ex
pone en la parte 9.

En cada una de las etapas de proceso deber&n ser instala-

das las siguientes unidades:
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Tratamiento del lignito

Gasificacibn del lignito

Compresidn de gas bruto
Desulfuracidn de

gas bruto

Conversidn de CO

Lavado de CO2

Depuracidn fina

Compresidn de nitrbgeno

Compresibén de gas
de sintesis

Sintesis de amoniaco
Fraccionamiento de aire

Central de energia

0/3

unidades de $0 t/h cada
una de lignito bruto

gasificadores de
cabezas cada uno, uno
de ellos como reserva

compresores de 60.000 m3/h

cada uno de gas bruto

unidad para 120.000 mi/h

unidades para 55.000 m3/h
cada una de gas desulf

unidad para 160.000 m /h
de gas convertid

unidad para 92.000 m3/h

de gas depurado de C02n

compresor para 30.000 m /
de nitrbégeno puro

compresor para 111.000 m
de gas de sintesis y gas
reciclado-

sintesis para 1.000 t/dia
de NH3

unidad para 40.000 m /h d
oxigeno de 98%

calderas de vapor de 155
cada una y
generador de 22 MW

ado

h

o/b
de

e

t/h
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1. Base del estudio previo
1.1 Capacidad

La planta estd disefiada para la produccifn de 1.00Q t/dia

de amoniaco.

1.2 Especificacidn del carbdn
- Tipo de carbdn Lignito
- Origen Recursos de Andorra (Teruel)
- Granulometria mayor de 16 mm 0,0 % en peso

8 mm 16,2 % en peso

4 mm 18,3 % en peso

2mm 16,6 % en peso

1l mm 14,8 % en peso

0,5 mm 11,2 % en peso

menor de 0,5 mm 22,9 % en peso

Los an&lisis corresponden a la muestra ne 4 de los andlisis
del 13.08.1982 realizados por Krupp-Koppers, Diario nGmero

14.249.

- Andlisis inmediato:

Humedad 8,6 % en peso
Cenizas (carbdén seco] 42,8 % en peso
Componentes voléatiles 26,4 % en peso

(carbdn seco)
Coque en crisol (carbbdn seco) 73,6 % en peso

Este andlisis inmediato est& basado en lignito secado al
aire. Para este estudio previo, sin embargo, se ha tenido
en cuenta un lignito hfimedo de la explotacidn, con 22 %
de agua.
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- P.C.I (carbdn seco] 14.754 kJ/kg

— Andlisis elemental

Cenizas 42,8 % en peso
C 37,1 % en peso
H 2,7 % en peso
s 6,0 % en peso
N 0,4 % en peso
0 11,0 % en peso

100,0 % en peso
- Molturabilidad (con 8,6% de H,O) 78,5° Hardgrove

- Comportamiento a la fusidn
de las cenizas:

Punto de rebkblandecimiento 1.37SOC
Punto de fusidn 1.400°C
Punto de fluidez 1.420%%

- An&lisis de las cenizas:

Fe203 14,1 % en peso
SiO2 48,2 % en peso
A1203 28,4 % en peso
Cal 2,8 % en peso
Mg0 1,1 % en peso
Na20 0,2 % en peso
KZO 1,6 % en peso
TiO2 0,8 % en peso
PZOS 0,1 % en peso
SO3 2,6 % en peso
- Reactividad muy buena.
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Especificaciones de los medios auxiliares

- Energia elé&ctrica:
trifésica
6,6 kV
50 Hz

- Agua bruta
Analisis

Ca +2

Mg +2

Na *

HCO3

Cl

SO 4

SiO2

Indice pH

326
114
23

160

23

272

Conductividad eléctrica

ppm
ppm
ppm

ppm

ppm
ppm
mg/ 1

Particulas sdlidas disueltas

Q

Temperatura + 4 C en invierno

o)
+ 22 C en verano

10 - 25 mg/1
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Condiciones climatolbgicas

Temperatura del aire

media en invier

media en verano

Humedad relativa

en invierno
en verano
media anual
max.

min.

Velocidad del wviento

Presibn baromé&trica media

Terreno

no

78
53
66
100
20

max. + 38°C

min. - 15°
+ 5°%
+ 20°%

%

%

3

£

%

max. 32 m/segq.

707 mbar

Altura sobre el nivel del mar

Resistencia del suelo

640 m
5 kg/cm2

Sin riesgos de movimientos sismicos

En invierno riesgo de helad

as
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2.2 Transcurso del proceso de lignito & amoniaco

2.2.1 Produccidn de gas

El lignito bruto de las caracteristicas especificadas en el
punto 1.2 es enviado desde el parque de lignitos hasta la
instalacidn de tratamiento de lignito por medio de cintas

transportadoras. La instalacidn de tratamiento de lignito
consiste en tres unidades de molienda y secado con una ca
pacidad de tratamiento de 60 t/h de lignito bruto por uni
dad. En las tres tolvas de lignito bruto pueden almacenar
se en total 1.500 t, lo que significa, que las instalacio
~nes de transporte desde el parque de lignitos hasta la uni
dad de tratamiento solamente trabajan dos turnos por dia.

En el tratamiento de lignito se lleva a cabo la molienda
del mismo en los tres molinos hasta ser convertido en pol
VO con una granulometria menor de 90Jﬁm en un 80%. Al mis
mo tiempo, durante la molienda del lignito, se lleva a ca
bo un secado hasta un contenido final del 8% de humedad.
Este secado se hace con los humos producidos por combus-
tidn de lignito pulverizado. El lignito pulverizado asi
obtenido es almacenado en tres tolvas con una capacidad
de 200 t cada una.

El lignito pulverizado es transportado desde las tres tol
vas por medio de bombas neum&ticas hasta la gasificacibn

de lignito. El nitrbSgeno impuro procedente de la unidad

de fraccionamiento de aire es utilizado como gas de trans
porte. La planta de gasificacibén de lignito est& compues-
ta por 4 unidades de gasificadores, 3 de las cuales estén
funcionando mientras que la cuarta queda como unidad de

reserva.
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2. Descripcidn de la Planta de Amonfaco

2.1 Etapas_ y Unidades de Proceso

El sistema de plantas considerado en este estudio previo se
compone de las sigulentes etapas de proceso:

2.1.1 Producci®dn de Gas

- instalacidn de tratamiento del lignito
- planta de gasificacidn del lignito
- instalacidn de tratamiento de agua de lavado

2.1.2 Produccidn de Amonfiaco

- instalacidn de compresidn de gas bruto

- instalacidn de desulfuracidn de gas bruto
- instalacidn de lavado de CO2
- Instalacidn de conversidn de CO

-~ ilnstalacibn de depuracidn fina
(lavado con N2 1liquido]

- instalacidn de compresibn de nitrbgeno
-~ instalacidn de compresibén de gas de sintesis
- instalacidn de sintesis de amonlaco

2.1.3 Unidades de Aprovisionamiento y Auxiliares

- instalacibn de fraccionamiento de aire

- instalacidn de tratamiento de agua de
refrigeracibn

- instalacidn de tratamiento de agua
para calderas

- instalacibn de generacidn de vapor
- instalacibn de obtencibdn de azufre

- instalacidn de produccidn de aire
de instrumentacidn

4915
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En los gasificadores se produce la transformacidn del lignito
pulverizado en gas bruto por medio de oxiIgeno a temperaturas
entre 1.500 y 1.600°C. Durante la transformacidn se despren-
de parte de las cenizas del lignito en fase liquida como es-
coria, yendo a parar desde los gasificadores a unos tanques
de agua donde es granulada. La otra parte de las cenizas
abandona el gasificador con el gas, como cenizas volantes

secas.

El gas producido en los gasificadores circula a través de las
calderas recuperadoras de calor, enfrifndose, con lo cual se
obtiene vapor de agua con una presibén de 40 bar.

Mas adelante se lleva a cabo un enfriamiento adicional del
gas en lavadores/enfriadores por inyeccibdn directa de agua,
con lo que al mismo tiempo son lavados los residuos de la
gasificacidn contenidos en el gas. Las restantes impurezas
sblidas son extraidas del gas en desintegradores y en elec-
trofiltros. En las camisas de los gasificadores se produce
vapor de 2,6 bar de presidn.

El agua procedente de la planta de gasificacidn, cargada con
particulas sbdlidas, va a parar por medio de conductos cerra-
dos a la instalacibn de tratamiento de agua de lavado. En es

ta unidad el agua va a unos estanques de decantacidn en los
cuales se decantan los residuos s®lidos contenidos. Estos re
siduos son almacenados en las tolvas colectoras de sdlidos

de los estanques de decantacibn y extraidos como lodos con un
10% de contenido en particulas s8lidas. El agua depurada en
los estanques de aclarado es enfriada y bombeada nuevamente

a los puntos de consumo de la planta de gasificacidn. Las
pérdidas de agua producidas en el circuito de agua de lavado
son compensadas por adicién de agua. Este agua de reposicidn

es el agua rechazada del circuito de agua de refrigeracibn.
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Produccidn de Amontfaco

El gas depurado mecinicamente, libre de partfculas sdlidas

es comprimido a 36 bar en 2 compresores de gas bruto traba

jando en paralelo y enviado a la instalacidn de desulfura-
cidn de gas bruto. Ambos compresores de gas bruto son accio
nados por turbinas de condensacidn. El vapor utilizado tie
ne una presibn de 35 bar y una temperatura de 370°c.

La desulfuracidn de gas bruto es la primera etapa del tra-

tamiento de gas. En esta etapa son depurados los compﬁestos
azufrosos gaseosos, HZS y COS por lavado con metanol enfria
do a baja temperatura. Adem&s de los citados componentes del

gas es eliminada una parte del CO., contenido en el gas bruto.

2
Se ha previsto que el gas &cido obtenido por lavado, sea tra
tado en una unidad de hornos Claus para la obtencién de azufre
elemental. La unidad de desulfuracién de gas bruto esti co-

nectada con el lavado de CO., a través del circuito del medio

2
de lavado.

La siguiente etapa del tratamiento del gas es la conversidn

de CO. En esta etapa el monbxido de carbén contenido en el

gas desulfurado es transformado en hidrdgeno y diéxido de
carbono por medio de vapor de agua. La transformaci®n se
realiza con un catalizador de 6xido de hierro activado con
cromo. Para reducir el consumo de vapor y mejorar la renta
bilidad, la instalacién de conversidn de CO dispone de un
circuito de agua caliente con un humedecedor y un deshumede
cedor. Para una mejora complementaria de la rentabilidad, una
parte del calor sensible del gas convertido es utilizada en
una unidad de produccidén de frfo por absorcién. El frio pro-
ducido en esta unidad es utilizado para cubrir el consumo en
la unidad de desulfuracién de gas bruto y en la de lavado de
dibéxido de carbono.
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En la etapa siguiente de tratamiento, el lavado de COZ' el

didxido de carbono contenido en el gas bruto, asi como el
formado en la unidad de conversidn de CO es eliminado por
lavado. Como medio de lavado es utilizado, al igual que

en la desulfuracidn de gas bruto, metanol enfriado a baja
temperatura. Después del proceso de lavado, el metanol en
riquecido es regenerado y reciclado nuevamente en el pro-

ceso.

La Gltima etapa del tratamiento de gas es la depuracidn

fina en la cual son eliminados los componentes perturba-
dores y nocivos para el catalizador afin contenidos en el
gas. Esta depuracidn se lleva a cabo por un lavado con
nitrdgeno ligquido. Durante y después de la depuracidn fi
na se mezcla al gas la cantidad necesaria de nitrdgeno
para la sintesis. El nitrbdgeno necesario proviene de la
instalacidn de fraccionamiento de aire y es comprimido

en el compresor de nitrogeno a la presidn necesaria.

El gas de salida de la depuracidn fina tiene entonces la
composicibn estoquiémétrica (N2 + BHZI para la sintesis

del amonlaco. Este gas es comprimido a 138 bar en el com-
presor de gas de sIntesis que est& combinado con el com-

presor de reciclado. El compresor es accionado por una

turbina de vapor de condensacidn.

El gas de sintesis y de reciclado a 138 bar es precalen-
tado con gas de salida del reactor en la unidad de sinte-
sis de amoniaco y enviado al reactor de sintesis, en el

cual una éarte del gas se transforma en amoniaco en pre-
sencia del catalizador. La mezcla amoniaco/gas de sinte-
sis es enfriada en un intercambiador de calor producien-
do un precalentamiento a contracorriente del gas de entra
da y de agua de alimentacidn de calderas. -
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En un enfriador de baja temperatura se lleva a cabo una
condensacidn del amonfIaco producido, que es recogido en
un seprador. El gas no transformado es reciclado por me
dio de un compresor y mezclado con el gas de entrada an
tes del reactor. El frio necesario para la condensacidn
del amoniaco es producido en una unidad de frIo por com

presidn.

2.2.3 Unidades de Aprovisionamiento y Auxiliares

El oxigeno para la gasificacibén del lignito y el nitrd-
geno para la sintesis del amonfIaco son obtenidos en una
instalacidn de fraccionamiento de aire a baja temperatu

ra. En esta unidad de proceso se obtiene asimismo el ni
trdgeno impuro, que es utilizado en parte para el trans
porte del lignito pulverizado, como gas de inertizacidn
y como gas de stripping. Se ha previsto una instalacidn
de fraccionamiento de aire con 2 compresores de aire,

disefiados cada uno para el 50% de la capacidad y accio

nados por turbinas de vapor de condensacidn.

Como agua de refrigeracidén se utiliza agua de reciclado
que es tratada en una instalacibn de tratamiento de agua

de refrigeracibn. La refrigeracibdn del agua caliente se

lleva a cabo en torres de refrigeracidn de tiro forzado.
El agua rechazada del sistema va como agua de reposicidn
a la instalacidn de tratamiento de agua de lavado.

En la instalacidn de tratamiento de agua para calderas

es tratada el agua necesaria para las diferentes calde-
ras recuperadoras de calor y para la unidad de produccidn
de energila.

4915
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El vapor necesario para las diferentes turbinas de vapor
es producido en una Central Té&rmica aparte. La Central
dispone de un generador con una potencia de 22 MW en el
que se produce energia eléctrica para los accionamientos
de pequefia potencia. Para la puesta en marcha de la plan
ta se toma la corriente de la red.

Los compuestos gaseosos, azufrosos que se obtienen en la
desulfuracidn del gas bruto son tratados y transformados
en azufre liguido en la instalacidn de obtenci®n de azufre.

Para todo el complejo se ha instalado una unidad de aire

para instrumentos, que solamente trabaja, sin embargo, en

la puesta en marcha de la planta, ya que en funcionamien-
to normal la alimentacidn del aire para instrumentos se
lleva a cabo con aire de la instalacidn de fraccionamien-

to de aire.

Alimentacidn de Vapor v Energia

El sistema previsto de vapor y energia estd representado
en el plano ne H2 4915 zll 002 002. Como se desprende de
este plano se trata de una planta de amonlIaco con alimen
tacidn de energia propia.

Se han previsto los siguientes circuitos de wvapor:

- Vapor 105 bar; 500°¢ de la Central Térmica

- Vapor 35 bar; 370°% vapor de contrapresidn

- Vapor 40 bar; saturado de la gasificacibn de lignito
- Véporr 1Q bar; saturado de la obtencidn de azufre

- Vapor 2,6 bar; saturado = de la gasificacidn de lignito
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El vapor de 105 bar, 500°C es producido en las dos calderas
de vapor de la Central. Este vapor alimenta las turbinas de
accionamiento del compresor de nitrdgeno, de la bomba de

agua para calderas y del generador de energia eléctrica.

Las turbinas de accionamiento del compresor de nitrbgeno y de
la bomba de agua para calderas son turbinas de contrapresién
en tanto que la del generador de energia eléctrica es una tur

bina de toma de vapor de condensacidn.

Con el vapor de contrapresidn de 35 bar y 370°C son alimen-

tadas las turbinasde condensacidn de las siguientes m&guinas:
compresores de gas bruto

2

- 2 compresores de aire
1 compresor de gas de sintesis
1

compresor de frio.
La presibn del condensador es de 0,35 bar.

En las calderas de generacibén de vapor de la unidad de gasifi-
cacibdn de lignito se produce vapor saturado de 40 bar. Una par
te de este vapor es utilizada en la conversidn de CO. Otra par
te es empleada en la unidad de tratamiento de gas para la rege
neracidn del metanol y el resto va a la red de vapor de 35 bar
y 370%. E1 vapor con una presidn de 10 bar procede de la cal-
dera de vapor de la unidad de obtencidén de azufre y es enviado
en su totalidad a la instalacidén de tratamiento de agua para
calderas.

El vapor de 2,6 bar producido en las camisas de los gasifica-
dores va a la instalacidn de tratamiento de agua para calde-
ras, aungue una pequefia parte es utilizada como vapor de cale

faccibn en la instalacidn de tratamiento de lignito.
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2.4 Limites de la Planta

- Lignito bruto

- Agua de reposicidn

- Energia eléctrica

-~ AmoniIaco

- Azufre

- Escorias/Cenizas

- Agua residual

- Lodos

- CO2
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Cinta transportadora desde
el parque de lignito hasta

el tratamiento de lignito

Tuberia de distribucidn en
el 1Iimite de la planta

Borna de conexidén de 6,6 kV
en la subestacidn principal
de distribucidn

Brida de salida del almacén
de NH3

Salida del almacén de azufre

Salida de la tolva de
escorias/cenizas

Brida de salida en los
limites de la planta

Brida de salida en los
limites de la planta

Salida del lavado de CO2
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3. Datos de servicio
3.1 consumo
Lignito bruto para la pro- 161,0 t/h
duccibén de gas de sintesis
Lignito bruto para la 74,0 t/h
produccidn de energia
Lignito bruto, total 235,0 t/h
Agua de reposicidn 551,1 m3/h
Metanol 115,0 kg/h
32. Produccidn
Amoniaco 41,7 t/h
Azufre 6.600,0 kg/h
3.3 Especificacidn de los productos
- Amoniaco
Presion 5 bar
Temperatura ©
Contenido en NH3 99,8 % (en peso]
Contenido de H20 0,2 & (en peso]
Aceite 5 ppm
- Azufre
Contenido en azufre 99,8 % (en peso]
Sustancias orgénicas 0,05 & (en peso]
Cenizas 0,10 ¢ (en peso]
Agua 0,05 & (en peso]

libre de arsénico, teluro, fluor y sustancias bituminosas

4915
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3.4 Balance del gas

1 2 3
CO2 % en vol. 11,95 3,92 41,29
Cco % en vol. 59,82 68,60 . 3,04
H2 % en vol. 22,73 26,18 54,88
N2 % en vol. 0,60 0,71 0,43
Ar %$ en vol. 0,46 0,54 0,33
CH4 $ en vol. 0,05 0,05 0,03
HZS/COS % en vol. 4,39
Suma % en vol. 100,00 100,00 100,00
Caudal mi/h. 109 015 94 915 155 310

4 5 6
CO2 % en vol.
CoO % en vol. 5,11 60,24
H2 % en vol. 93,54 75,00 22,62
N2 % en vol. 0,74 25,00 9,02
Ar % en vol. 0,56 6,62
CH4 % en vol. 0,05 1,50
HZS/COS % en vol.
Suma 100,00 100,00 100,00
Caudal m'g/h 90 845 110 900 7 685
1 Gas bruto - a la salida de la planta de gasificacién
2 Gas desulfurado antes de la instalacidn de conversién de CO
3 Gas convertido antes de la instalacidn de lavado de CO2
4 Gas depurado de CO, antes de la instalacidn de lavado

con nitrégeno liqu%do
Gas de sintesis

Gas residual procedente de la instalacidn de lavado
con nitrdgeno liquido
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COMFIDENCIAL

3/3
Balance energético
Consumos
Unidad de proceso kWh/h

1 Tratamiento del lignito 5.000

2 Gasificacidn de lignito 3 500

3 Tratamiento de agua de lavado 2 700

4 Compresibn de gas bruto 19 000

5 Desulfuracidn de gas bruto 1 300

6 Lavado de CO

7 Conversidn dé Cco 280

8 Depuracibén fina (lavado con

N, liguido)

9 Cgmpresién de N 5 900
10 Compresidn de gés de sintesis 15 4Q0
11 Sintesis de amoniaco con com- 2 880

presor de frio
12 Fraccionamiento de aire 19 000
con compresidn de aire
13 Tratamiento de agua de refrigeracidn 5 800
14 Tratamiento de agua para calderas 4Q0
15 Generacidbn de vapor y energia elé&ctrica 2°000
16 Obtencidn de azufre 400
Tluminacidn y puntos de consumo diversos 2 000
Total 85 .560

De los puntos de consumo instalados, los siguientes irén

provistos con turbinas de vapor como accionamiento:

Compresores de gas bruto
Compresores de aire

Compresor de nitrdgeno
Compresor de gas de sintesis
Compresor de frio

Bomba para agua de alimentacidn
de calderas

19 o0Qa
1% 000
5 900
15 400
2 700

kW
kW
kW
kw
kW

kW

2 500

64 500

kw

Las restantes méquinas ir&n accionadas por motor eléctrico.

La corriente necesaria ser& producida por un generador de

22,

MW de potencia.
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3.6 Balance de aqua de refrigeracidn Consumos

Unidad de proceso m3/h

1 Tratamiento del lignito 60Q

2 Gasificacidn de lignito 450

3 Tratamiento de agua de lavado

4 Compresidn de gas bruto 1 950

5 Desulfuracibn de gas bruto g 2 2040

6 Lavado de CO2

7 Conversidn d€ CO 1 604

8 Depuracidn fina (lavado

con N, liquido)
9 Comprésidn de N 550
10 Compresidn de ggs de sintesis 490
11 Sintesis de amoniaco 600
con compresor de frio

12 Fraccionamiento de aire 1 950
con compresibn de aire

13 Tratamiento de aguwa de refrigeracidn

14 Tratamiento de agua para calderas

15 Generacidn de vapor y energlia eléctrica

e

16 Obtencidn de azufre 11Q
Total 11 96Q
Condensadores para turbinas 14 750

26 71Q
Pérdidas por salpicaduras S 38Q
y evaporacibn
Agua residual para la instalacidn 3 VAR 105
Agua de reposicién . 485
‘Agua de refrigeraci6n de la insta 26 710

lacidn 13 a los puntos de consumo

4915
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Balance de vapor
Unidad de proceso Consumo en t/h
LP-1 Lp-2 MP-S MP-H HP
1 Tratamiento del lignito 4,0
4 Compresibn de gas bruto 90,0
5 Desulfuracidn de gas bruto 15
6 Lavado de CO
7 Conversibn dé CcoO 69
9 Compresidn de N 87,3
10 Compresidn de gés de sintesis 71,9
11 Sintesis de amoniaco 12,8
con compresor de frio
12 Fraccionamiento de aire con compresién de aire 90,0
14 Tratamiento de agua 35,0 12,0 37,0
para calderas
15 Generacidn de vapor 3 39,6 180,0
y energia eléctrica .
Total 39,0 12,0 87 304,3 304,3
Unidad de proceso Produccidn en t/h
LP-1 Lp-2 MP-S MP-H HP
2 Gasificacidn de lignito 39,0 87
9 Compresidn de nitrdgeno : 87,3
14 Tratamiento de agua 37,0
para calderas
15 Generacidn de vapor y 180,0 304,3
energia eléctrica
16 Obtencidbn de azufre 12,0
Total 39,0 12,0 87 304,3 304,3
LP-1 = Vapor saturado 2,6 bar
LP-2 = Vapor saturado 10,0 bar
MP-S = Vapor saturado 40,0 bar
MP-H = Vapor 35,0 bar 370°¢
HP = Vapor 105,0 bar 500°C
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Balance de agua para calderas

Unidad de proceso

2 Gasificacibén de lignito
- LP-1 agua de alimentacidn
- MP-S agua de alimentacidn
15 Generacidn de vapor y de energia
- HP agua de alimentacidn
16 Obtencidébn de azufre
- LP-2 agua de alimentacidn

Total
Unidad de proceso

1 Tratamiento del lignito

4 Compresidn de gas bruto

5 Desulfuracidén de gas bruto

6 Lavado de CO2

7 Conversibn de CO
10 Compresibn de gas de sintesis

11 Sintesis de amoniaco
(con compresor de frio)

12 Compresidn de aire
15 Generacidn de vapor y energia eléctrica

Total

Vapor de baja presidn LP-1 +
Vapor de baja presidn LP-2 +
Agua de reposicidn +

CONFIDENCIAL

Consumo t/h

40,0
90,0

312,0

12,4

454 ,4

Produccibn de con-
densados en t/h

4,0
90,0
15,0

15,0
71,9
12,8

90,0
42,6

341,3
35,0
12,0
66,1

454 ,4
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3.9 Residuos

3.9.1 Residuos sdlidos
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Cenizas:

Origen

Caudal
Temperatura
Humedad
Composicidn

Cenizas:
Origen

Caudal
Temperatura
Humed ad
Composicibn

- Escorias:
Origen Gasificacibn de lignito,
unidad de proceso 2
Caudal 25 t/h
Granulometria 0 - 15 mm
Temperatura 50 - 70° ¢
Peso a granel aprox. 1,2 t/m3
Humedad goteando
Composicidn la misma que la de las cenizas

del lignito, libre pré&cticamente

de carbono

Generacidn de wapor,
unidad de proceso 15

25,5 t/h
50 - 70° C
goteando

la misma que la de las cenizas
del lignito, con aprox. 2 = 5%
de carbono

Tratamiento del lignito,
unidad de proceso 1

5 t/h
50 - 70° ¢
goteando

la misma que la de las cenizas
del lignito, con aprox. 2 - 5%
de carbono
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3.9.2 Residuos ligquidos

- Lodos:

Origen Estanques de aclarado de la insta-
lacién de tratamiento de agua de
lavado, unidad de proceso 3

Caudal 240 m3/h

Temperatura aprox. 50°C

Composicidn Agua 90% _
Cenizas volantes 10%

Presi®n 8 bar

— Agua residual:

Origen Tratamiento de agua de calderas,
unidad de proceso 14

caudal _ 80 m>/24 horas

Temperatura 30° ¢

Contenido en sales aprox. 1.100 mg/1

Indice pH 6,5 - 8,5

3.9.3 Residuos gaseosos

- Humos:

Origen Generadores de wvapor,
unidad de proceso 15

Caudal 289 300 m)/h

Temperatura : 150° ¢

Composicidn CO2 15,40% en volumen
HZO 13,70% en volumen
N2 + Ar 69,20% en volumen
SO2 0,80% en volumen
02 0,90% en volumen

100,00% en volumen

4915
07.83



4915
07 .83

- Gases de combustidn:

Origen

Caudal

Temperatura
Composici®dn

Humos

Origen

Caudal

Temperatura
Composicidn

COZ:

Origen
Caudal

Temperatura
Presidn

= Nitrdgeno impuro:

Origen

Caudal total

3/9

Tratamiento del lignito,
unidad de proceso 1

65 800 mi/h

80° ¢

CO2 11,10 % en volumen

HZO 36,40 % en volumen

N2 + Ar 50,30 % en volumen

802 0,70 % en volumen

O2 1,50 % en volumen
100,00 % en volumen

Obtencidbn de azufre, unidad
de proceso 16

49 000 mi/h

120° ¢

CO2 18,70 % en volumen

HZO 9,70 & en volumen

502 0,50 % en volumen

N2 + Ar 67,50 % en volumen

O2 3,60 ¥ en volumen
100,00 % en volumen

Lavado de COZ' unldad
de proceso 6

64 400 mn/h

20° ¢

1,2 bar

De distintos puntos de las
unidades de proceso 1,2,6 y 12

aprox. 155.000 mi/h
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Consumo de aditivos quimicos

Hidracina (15% NZH

Polielectr6lito (calidad comercial)

HZSO4 (96%]
NaOH (45%)
NH ,OH

4

Na3PO4 (18-20% PZO

Ca (OH] (93%)

Inhibidor

R

5]

1,3
0,5
60,0
70,0
2,5
0,12
200,0

10,0

kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h

kg/h

3/10
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Personal de servicio

Observacidn previa

-—

La produccibn de gas comprende las unidades de proceso:
tratamiento del lignito, gasificacidn de lignito, tra-
tamiento de agua de lavado y fraccionamiento de aire.

La produccidn de amonfaco comprende las unidades de
proceso: compresidn de gas bruto, tratamiento de gas,
compresidn de gas de sIntesis, compresidn de nitrbge-

no y sintesis de amoniaco.

Las unidades de aprovisionamiento y auxiliares compren-
den: tratamiento de agua de refrigeracibn, generacidn
de vapor y de energia eléctrica, tratamiento de agua
para calderas y obtencibn de azufre.

Direccidn de Fabrica

Cualificacibn Ne
Director de Fabrica Ing. Superior o 1
Licenciado Quimico
Jefe de Divisidn de Ing. Superior o 1
Produccidn de Gas Ing. Té&cnico
Jefe de Divisidn de Ing. Superior o 1
Produccidn de Amoniaco Ing. Té&cnico
Jefe de Divisidn de Uni Ing. Superior o 1
dades de Aprovisionamiento Ing. Técnico
y Auxiliares
Jefe de Divisidn de Ing. Superior o 1
Mantenimiento Ing. Té&cnico
Jefe de Laboratorio Quimico 1
Responsable de Seguridad Ing. Técnico 1
Total Direccidn Técnica: 7
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4.3 Personal de F&brica
Persona/ Turnos/ Total
Cualificacidn ‘Turno Dia Personal
- Jefe de turno Ing. Té€cnico 1 4 4
Produccibn de gas
- Jefe de turno Ing. Técnico 1 4 4
Produccién de amoniaco
- Jefe de turno unidades Ing. Técnico 1 4 4
de aprovisionamiento y
14
Total 12

= Personal de turno en la
sala de control para:

Produccidn de gas Quimico 2 4 8
Produccidn de NH3 Quimico 2

Unidades de aprovisio- Quimico 1

namiento y auxiliares

Total 20

- Personal de turno en
la planta para:

Produccidn de gas Quimico 6 4 24

Produccibn de NH3 Quimico 4 4 16

Unidades de aprovisio- Quimico 4 4 16

namiento y awiliares

Total | 56
Suma de perscnal de fabrica 88

4915
05.83
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4.4 Personal de Laboratorio
Personas/ Total
Cualificacion  turno  Turnos Personal
-~ Jefe de Laboratorio Ing.Técn. - Dia 1
Quimico
- Analisis de producto Ayudante - Dia 1
Laboratorio
- Analisis de servicio Ayudante 2 4 8
Laboratorio
Total Personal de Laboratorio: 10
4.5 Personal de Mantenimiento
- Mantenimiento mecénico:
Jefe de Taller Maestro/Técnico Dia 1
Ajustador mecénico Especialista Dia 1
Ajustadar montador Especialista Dia 2
Tornero Especialista Dia 1
Soldador Especialista Dia 2
Montador Especialista 2 4 8
Ayudantes Con fomacidn Dia 3
18
- Mantenimiento eléctrico:
Jefe de Taller Maestro/Técnico Dia 1
Electricista Especialista 2 4 8
Electricista Especialista Dia
11
+ = Mantenimiento de medicifn
y control
Jefe de Taller Maestro/TéEcnico Dia
Técnico en Especialista 1 4
Instrumentacidn
Técnico en Especialista Dia 2
Instrumentacidn
7
Total Personal de Mantenimiento: 36
4915

05.83
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Personal de Administraciédn

Para la administracidn se pueden considerar unas nece-
sidades de personal de 24 personas.

Personal Diwverso

En este apartado se incluyen las necesidades de perso-
nal para los sectores de servicios contra incendios,
serviclos de seguridad, de primera ayuda y similares.

Se pueden calcular para esto 40 personas.
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Estimacidbn de los costos de inversidn

El total de inversiones para el sistema de unidades de

proceso consideradas dentro de los limites de la plan-

ta supone

aprox. 590 .000.000 de marcos alemanes

(en letra: quinientos noventa millones)

El desglose en las distintas unidades de proceso es como

sigue:
En millones de DM
Ingenieria
Licencias Obra Civil .
Construccidn Montaje Total
1 Tratamiento del lignito 37,0 25,0 62,0
2 Gasificacién de lignito 115,0 37,0 152,0
3 Tratamiento de agua de lavado 6,0 4,0 10,0
4 Camresidn de gas bruto 29,0 8,0 37,0
5 Desulfuracién de gas hruto g 40,0 10,0 50,0
6 Laka>&eCD2
7 Conversidn de CO 15,0 4,0 19,0
8 Depuracién fina 7,5 2,0 9,5
(lavado con N, liguido)
9 Campresién de N2 7,0 2,0 9,0
10 Campresidn de gas de sintesis ; 26,5 13,0 39,5
11 Sintesis de amoniaco
12 Fraccionamiento de aire 53,0 15,0 68,0
13 Tratamiento de agua 9,0 5,0 14,0
de refrigeracitn
14 Tratamiento de agua 4 1
para calderas 915 0 3.3
15 Generacidn de vapor y 50,0 18,0 68,0
energia eléctrica '
16 Obtencidén de azufre 11,0 4,0 15,0
17 Tanques de gas y 13,5 10,0 23,5
__sistemas de unién
429,0 161,0 590,0
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Las inversiones estimadas para las unidades de proceso
solo son validas en relacidn con la planta integral. En
la suma total de las inversiones estd incluifido un 5% pa
ra la puesta en marcha de la planta. El total de los
161,0 millones de marcos para montaje y obra civil se des

glosa en

aprox. 61.000.000 de marcos para material

aprox. 100.000 de marcos para salarios, etc.

Las inversiones estimadas estln basadas en condiciones
de pago normales y con los factores de costo conocidos
al final de 1.982. Los costos de aduana y demé&s tasas

no han sido, asimismo, incluidos.
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Edjemplo de célculo de los costos

de produccién

Base 1.983 - Primer afio de servicio

Paré&metros de calculo

~- Capacidal de la planta
~ Horas de funcionamiento/afio:

~ Carbdn de partida: Lignito de Andorra
(Teruel)

P.C.I. 14.754 ki/kg =

- Costos de reparacidn y
mantenimiento:

- Cosios de seguros:

- Costos del capital:
(Amortizacibn e intereses) :

- Costos de administracifn:
- Costos del capital circulante:

- Costos de personal:

- Costos de aditivos quimicos
y catalizadores

- Costos del agua de aportacién:

-Cbnaxm>dej5gniu>pmr1:deIE%
para 8.000 horas de servicio/afio
- Inversiones

CONFIDENCIAL
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1.000 t/24 h = 333.000 t/afio
8.000 horas

3.525 kcal/kg

anualmente 3% de
las inversiones

anualmente 1% de
las inversiones

amualmente 15% de
las inversiones

anualmente 1.500.000,— marcos

anmialmente 8% de
15.000.000,— marcos

50.000,— marcos por
persona y afio de media

1,50 marcos por
tmmdaiadel%%

1,20 marcos por
tonelada de NH

_ 3
5,635 t

1.880.000 t/ano
590.000.000,— marcos

- Personal: 205 personas
Calculo de los costos de egplotacién
Marcos/afio
- Costos de reparacidn 0,03 x %90.000.000 = 17.7006.000,--

y mantenimiento

- Costos de seguros 0,01 x590 .000.000

5900 .000,--
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- Costos de administraci®n

— Costos del cagpital 0,08 * 15.000.000
circulante

— Costos de personal 205 ° 50.0Q0

-~ Costos de aditivos 1,5 ° 333.000
quimicos y catali-
zadores

- Costos del agua 1,2 ° 333.000
de aportacidn
Total por &fio

Costos de explotm:uﬁyQ:de.NHﬁ en marcos

Costos de capital

0,15 ° 590.000.000,—/333.000

Costos del lignito

- para 20,-- DM/t de lignito
~ para 40,00 DM/t de lignito

Costos de produccibn

- para un lignito de 20,-- DM/t
- para un lignito de 40,-- DM/t

CONFIDENCIAL

6/2

Marcos/&fio
1.500.00Q,~—
= 1.200.000,—

il

10.250.00Q,—
499.500,—

|

399.600,—

37.449.10Q,—

= 112,46

i

265,77 DM/t de NH,

"

112,70 = DM/t de NH3
225,40 = DM/t de NH

= - 490,93 DM/t de NH,
= 603,63 DM/t de NH

sin abono por la venta del azufre producido
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, 6.6 Grafico
El grafico.muestra el costo de produccibn de amoniaco
en funcibn del precioc del lignito. (1 DM 2 55 Pts.)
Precio del lignito en DM/t

20 40 60 80
) A i)
-1 000

50 000

&
o
o

40 000~

30 000 ~

A
o
o

20 0001

18
o
o

10 000~

Costo de produccidn de amoniaco en Pts./t
Costo de produccibn de amoniaco en DM/t

Precio del lignito en Pts./t .

1 ] i =1
1 000 2 000 3 000 4 000

Nota.= 'Los costos de produccibn obtenidos con este grafico son tmicamente
precios en base alemana y su transformacidn en Pts. es el resultado
de aplicar la paridad marco/peseta arriba indicada. Por esta razdn
dichos precios en Pts. no pueden ser representatives.

Los costos de produccidn reales en Pts. sblo pueden ser determinados
teniendo en cuenta las prestaciones y suministros espanoles.

4915
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Esguemas y planos

~ Esquema de bloques
Plano ne:H2 4915 Z11 001 002

- Esquema de wvapor
Plano nQ:H2 4915 Z11 002 002

- Plano de situacién
Plano ne:H2 4915 Z11l 003 0Q2

- Planning de fechas
Plano ne:H2 4915 Z11 004 001

(Los esquemas y planos originales se en-
cuentran en la carpeta de planos)
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Lista de los equipos principales

La relacidn y/o especificaciones de los equipos prin-
cipales pueden ser modificadas durante el desarrollo
del proyecto.

Krupp Koppers/Koppers Espafiola se reservan el derecho
de sustituir cada uno de los elementos especificados
en esta lista, por otro elemento que sea equivalente
en su funcidn y disefio.

Asimismo Krupp Koppers/Koppers Espafiola podrian modi-
ficar, durante el disefio de la planta, el nimeroc de
cada uno de los elementos, en el caso de que ello re-

sultara necesario.
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8.1

8/2

Tratamiento del lignito

Cantidad

Denominacidn
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1
diversas
diversas

Tolva de lignito bruto

Banda extractora de placas

Pozo de cailda

Transportador de cadena

Tamiz clasificador

Molino de tambor

Cicldn separador de polwo
Esclusa circular

Tolva de lignito pulwverizado
Soplante del molino
Electrofiltro

Soplante de vapores
Alimentador. de tobera

Soplante de aire de combustidn
Generadar de gas

Esclusa circular

Hogar para lignito pulverizado
Dispositivo de extraccibdn de cenizas
Cinta transportadora para cenizas
Descargador hidr&ulico de tolva
Grla

Ascensor-Montacargas
Estructuras met&licas

Tuberfas de unidn
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8.1 Tratamiento del lignito
Cantidad Denominacidn
diversos Aparatos de medicidn y control
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones eléctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
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05.83



8/4

8.2 Gasificacibn de lignito
Cantidad Denominacidn
Alimentador para bomba neum&tica
Bomba neumé&tica
16 Tolva separadora para
lignito pulverizado
16 Alimentador de lignito
pulverizado
16 Tolva con dispositivo helicoidal
para lignito pulverizado
16 Grupo helicoidal doble con
reductor regulable
4 Soplante de O2
4 Calentador de O2
4 Compresor de N,
8 Mezclador de oxigeno
1 Depdsito de N, para transporte
4 Depdsito de N,
diversas Guardas hidré&ulicas de N2
1 Tanque de fuel-oil
2 Bomba de fuel-oil
4 Gasificador de 4 cabezas con
quemadores de lignito pulve-
rizado y quemadores de encen
dido, camisa de refrigeracién,
pozo de inmersidn, zona de
quenching
4 Calderin de baja presidn
4915
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Gasificacidn de lignito

Cantidad

Denominacidn
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Bomba de agua de gquenching
Dispositivo de extraccidn de escoria
Transportador de cinta para escoria

Caldera recuperadora de
calor con accesorios

Calderin de media presibn

Depbsito de extraccidén de polvo
volante con elementos de unibén
a la caldera recuperadora de calor

Tamiz de polvo volante

Transportador de cinta desde la
criba de polvo volante

Tolva colectora para ceniza/escoria
Lavador-enfriador ’
Desintegrador

Separador de agua

Bomba de agua de lavado

Antorcha de arranque con quemador
Guarda-hidr&ulica de antorcha
Cierre réapido de gas

Soplante de gas bruto
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8.2 Gasificacidn de lignito
Cantidad Denominaéién
1 Cierre ré&pido de gas
1 Gasbmetro de gas bruto
2 Cierre r§pido de gas
2 Electrofiltro himedo
2 Bomba de reciclado de agua
diversas Tuberias de conexidn
4915
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8.2 Gasificacidn de lignito
Cantidad Denominacidn
diversos Instrumentos de medida y regulacidn
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones elé&ctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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8.3 Tratamiento de agua de lavado
Cantidad Denominacidn
2 Rascador circular para el
estanque de decantacibn
3 Soplante de vapores
2 Bomba de agua de lavado (caliente)
1 Torre de refrigeracidn
con ventilador
2 Bomba de agua de lavado (fria)
4 Bomba de lodos
1 Depbsito para solucidn
con agitador
1 Bomba dosificadora
diversas Tuberias de unidn
4915
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8.3 Tratamiento de agua de lavado
Cantidad Denominacidén
diversos Aparatos de medicidn y control
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones eléctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
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8.4 Compresidn de gas bruto
Cantidad Denominacidn
2 Compresor de gas bruto
2 Turbina de vapor de condensacibén
2 Sistema de aceite para
alimentacidn de aceite
de engrase del compre-
sor y de la turbina
2 Reactor con catalizador
y elementos interiores
8 Calentador de gas
8 Enfriadoxr de gas
8 Separador de agua
4 Silenciador
2 Separador de gas
2 Bomba de condensados
de gas bruto
2 Condensador de vapor
4915
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8.4 Compresidn de gas bruto
Cantidad Denominacidn
4 Bomba de condensados de vapor
2 Eyector de vapor
2 Soplante de Nz/Aire
1 Gria
diversas Tuberias de unidn
4915

05.83



8/12

8.4 Compresidn de gas bruto
Cantidad Denominacidn
diversos Aparatos de medicibn y control
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mandd
diversas Subestaciones eléctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
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8.5 Desulfuracidén de gas bruto
Cantidad Denominacidn

1 Intercambiador de calor gas/gas

1 Lavador previo de CNH con elementos
interiores y platos de barboteo

1 Intercambiador de calor gas/gas

1 Enfriador de gas a baja temperatura

1 Lavador de SH, con elementos
interiores y flatos de barboteo

1 Depbsito de expansidn

1 Precalentador de gas de retorno

1 Columna de enriquecimiento
de SH '

2

3 Intercambiador de calor gas/gas

1 Columna de stripping de SH2

1 Intercambiador de calor

1 Enfriador

1 Depbsito de expansibn

4915
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8.5 Desulfuracidn del gas bruto
Cantidad Denominacidn
1 Enfriador de gas a baja temperatura
1 Intercambiador de calor
1 Depbsito de expansién
1 Columna de rectificacidn
2 Recalentador
1 Intercambiador de calor
1 Enfriador de gas a baja temperatura
1 Depbsito para metanol fresco
1 Depbsito para metanol regenerado
4 Bomba para metanol
diversas Tuberias de unidn
4915
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8.5 Desulfuracidn del gas bruto
Cantidad . Denominacibn
diversos Instrumentos de medida
y regulacidn
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones elé&ctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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8.6 Lavado de CO,_
Cantidad Denominacidn
1 Intercambiador de calor gas/gas

1

1
diversas

1

1

4915
05.83

‘Columna de lavado de CO

Saturador de metanol
Intercambiador de calor gas/gas
2
Enfriador de metanol
Depdsito de expansién
Intercambiador de calor
Columna de stripping de CO2
Intercambiador de calor
Bombas

Separador de gotas

Compresor de frio
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8.6 Lavado defcoz_
Cantidad Denominacidn
1 Condensador, refrigerado por aire
1 Absorbedor de NH,
1 Depdsito colector
1 Bomba
1 Intercambiador de calor
1 Columna rectificadora
1 Desorbedor, calentado por wapor
1 Desorbedor, calentado por
agua caliente
1 Depbsito colector
1 Condensador
1 Depdsito de NH3
1 Bomba
4915
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8.6 Lavado de COZ—
Cantidad Denominacidn
1 Intercambiador de calor
2 Enfriador de vaporizacidn
1 Depdsito colector
2 Bomba
diversas Tuberias de unidn
4915
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8.6 Lavado de CO,_
Cantidad = Denominacidn
diversos Instrumentos de medida
y regulacién
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones eléctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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8.7 Conversidn de CO
Cantidad Dénominacibn
2 Humedecedor con elementos
interiores y cuerpos de relleno
2 Intercambiador de calor gas/gas
2 Convertidor de CO (1)
con elementos interiores
y catalizador
2 Convertidor de CO (2)
con elementos interiores
y catalizador
2 Precalentador de agua de calderas
2 Deshumedecedor con elementos
interiores y cuerpos de relleno
2 Precalentador de agua
2 Enfriador final
2 Separador de condensados
diversas Bomba
diversos Separador de condensados
diversas Tuberias de unibn
4915
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8.7 Conversién de CO
Cantidad Denominacidn
diversos Instrumentos de medida
' y regulacidn
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones eléctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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8.8/8.9 Depuracidn fina (Lavado con Nz—liquidoz
Cantidad =  Denominaci8n
2 Adsorbedor criba molecular
1 Grupo de intercambiadores
de calor
1 Columna de lavado de N2
1 Intercambiador de calor
1 Compresor de N2
1 Turbina de vapor de contrapresidn
diversas Tuberias de unidn
diversos Instrumentos de medida y regulacidn
diversas Instalaciones de mando
diversas Sube#taciones eléctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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8.10/8.11 Sintesis de amonlaco
Cantidad . Denominacién
1 Compresor de gas de
sintesis y de reciclado
diversos Enfriador de gas
1 Turbina de vapor de condensacién
1 Condensador
2 Bomba de condegsados de vapor
1 Intercambiador de calor gas/gas
1 Calentador de arranque
1 Reactor de amoniaco con elementos
interiores, intercambiadores de
calor y catalizador
1 Precalentador de agua
de calderas
1 Enfriador de aire
1 Enfriador de agua
1 Intercambiador de calor
2 Enfriador de amonfaco a baja temperatura
1 Separador de amoniaco de
alta presibn
4915
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8.10/8.11 ~ Sintesis de amonfaco
Cantidad Denominacidn .
1 Enfriador de amonfaco a baja temperatura
1 Compresor de amoniaco
1 Turbina de vapor de condensacidn
1 Condensador
2 Bomba de condensados de wvapor
1 Depdsito de descarga
de alta presidn
1 Depbsito de descarga
de baja presidn
2 Bomba
1 Depdsito de reserva
diversas Tuberias de unidn
4915
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8.10/8.11 Sintesis de amoniaco
Cantidad Denominacidn
diversos Instrumentos de medida y regulacién
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones elé&ctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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Fraccionamiento de aire

Cantidad

Denominacidn

8/26
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1
diversas

Filtro de aire

Compresor de aire

Turbina de vapor de condensacibn
Condensador de vapor

Bomba de condensados de vapor

Enfriador de inyecci®dn por zonas

Bateria REVEX

Caja de vé&alvulas
Columna de presidn
Condensador

Columna de baja presidn
Bomba de oxigeno
Adsorbedor de reciclado

Adsorbedor de acetileno
de criba molecular

Intercambiador de calor
Licuador
Licuador

‘Turbina de expansidn

Condensador

Generador

Depésito (N2 - liquido)
Gasdmetro (N2 -~ impuro)
Gasdmetro (N2
Gasbmetro (oxigeno)

- puro)

Tuberias de unidn
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8.12 Fraccionamiento de aire
Cantidad Denominacién
diversos Aparatos de medida y regulacidn
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones eléctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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8.13 Tratamiento de agua de refrigeracidn

Cantidad Denominacidn

1 Torre de refrigeracidn de celdas
miltiples, con elementos interiores

6 Ventilador
4 Bomba de agua de refrigeracidén
2 Filtro de corriente parcial
2 Soplante de aire de barrido
1 Depbsito de preparacidn
1 Agitador
2 Bomba dosificadora
2 Bomba de trasiego
27 Bomba de desagle

diversas Tuberias de unidn
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8.13 Tratamiento de agua de refrigeracibn
Cantidad Denominacidn
diversos Aparatos de medida y regulaci®n
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones elé&ctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
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8.14 Tratamiento de agua de calderas
Cantidad == Denominacibn
2 Intercambiador de cationes
2 Intercambiador de aniones
2 Depb&sito de agua desionizada
2 Bomba de agua desionizada
2 Bomba de agua de regeneracidn
1 Depdsito de condensados
2 Bomba de condensados
2 Intercambiador
Condensados/Cationes
2 Intercambiador de lecho mixto
1 Condensador de vapores
1 Desgasificador de dos escalones
1 Depbsito de agua de calderas
1 Depbsito dosificador de N,H,
Ve NH4OH ‘

2 Bomba dosificadora
1 Depbsito de reserva de HC1
1 Depbsito de reserva de NaOH
1 Bomba de HC1
1 Bomba de NaOH
1 Depbsito de neutralizacibn
2 Agitador
1 Bomba de agua residual
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8.14 Tratamiento de agua de calderas
Cantidad Denominacidn

1 Depbsito de lavado de resina

1 Soplante de aire de barrido

1 Depbsito dosificador de ClH

1 Depbsito dosificador de NaOH

1 Depbsito dosificador de ClH
para tratamiento de condensados

1 Depbsito dosificador de NaOH

5 Inyector

2 Bomba de agua de calderas
de alta presibn

2 Bomba de agua de calderas
de media presiébn

2 Bomba de agua de calderas
de baja presidn

1 Turbina de contrapresidn para
la bomba de agua de calderas
de alta presidn

diversas Tuberias de unién
4915
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8.14 Tratamiento de agua de calderas
Cantidad - Denominacibdn
diversos Aparatos de medida y regulacidn
diversos Motores elé&ctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones eléctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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8.15 Generacién de vapor v de energia elé&ctrica
- Cantidad Denominacidn
4 Cinta transportadora
4 Tolva de lignito bruto
4 Alimentador de molino
4 Molino de lignito bruto
4 Clasificador
2 Hoéar para lignito pulverizado
2 Preéalentador de agua de calderas
2 Recalentador de vapor
2 Zona de evaporacidn
2 Calderin
2 Soporte y estructura de caldera
2 Precalentador de.éire
1 Depbsito de fuel-oil
2 Bomba de fuel-oil
2 Dispositivo de extraccidn de ceniza
2 Electrofiltro
2 Soplante de aspiracidn de humos
2 Soplante de aire
4915
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8.15 Generacidn de vapor y energla eléctrica
Cantidad Denominacidn
1 Chimenea
2 Soplante de aire
8 Transportador neum&tico
1 Tolva colectora de polvo
1 Soplante de agitécién
1 Tornillo humedecedor
1 Cinta trgnsportadora
para ceniza
1 Filtro de aire residual
1 Soplante de aire residual
1 Generador ,
1 Turbina de toma de vapor
de condensacidn
1 Condensador de vapor
2 Bomba de condensados de vapor
diversas Tuberias de unidn
4915
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8.15 Generacidn de wvapor v de energia eléctrica
Cantidad  Denominacidn
diversos Aparatos de medida y regulacidn
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones eléctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
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8.16 Obtencidn de azufre (Planta de proceso Clans)
Cantidad Denominacibn
1 Calentador de la fraccibn SI-I2
2 Soplante de oxigeno
2 Soplante de aire
1 Calentador de aire
1 Quemador
1 Horno Claus
1 Caldera de recuperacidn de calor
6 Guarda hidr&ulica
1 Reactor Claus (1) con elementos
interiores y catalizador
1 Condensad&r de azufre
1 Calderin
1 Separador de azufre
1 Intercambiador de calor
1 Reactor Claus (2) con elementos
interiores y catalizador
1 Condensador de azufre
1 Separador de azufre
1 Columna depuradora
1 Bombona de inmersidn
1 Depbsito separador de azufre
2 Bomba de reciclado de disolvente
1 Depdsito enterrado
1 Bomba-de inmersidn para disolvente
4915
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8.16 Obtencidn de azufre (Planta de proceso Claus]
Cantidad = Denominacidn
2 Bomba de azufre
1 Depbsito de azufre
2 Bomba de carga para azufre
1 Brazo de carga para azufre
2 Eyector
1 Bomba de agua residual
1 Enfriador de lodos
1 Depbsito ée preparacidn con agitador
1 Bomba de catalizador
2 Tangque de disolvente
1 Depbsito colector
2 Bomba de disolvente
1 Enfriador/Calentador de disolvente
diversas Tuberias de unidn
4915
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8.16 Obtencidén de azufre (Planta de proceso Claus])
Cantidad Denominaci®n
diversos Aparatos de medida y regulacidn
diversos Motores eléctricos
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones el&ctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
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8.17 Antorcha
Cantidad Denominacidn
1 Colector para antorcha
1 Bomba de condensados
1 Antorcha
1 Seguro de retroceso de llama
1 Quemador
1 Quemador de encendido
1 Mecanismo de encendido
diversas Tuberias de unidn
diversos Aparatos de medida y regulacidn
1 Motor elé&ctrico
1 Subestacidn eléctrica
1 Pupitre de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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8.18 Instalaciones v elementos diversos

Planta de aire de instrumentos

Cantidad Denominacidn

4 Filtro de aspiracidn

2 Compresor de aire

2 Enfriador

2 Silenciador

2 Secador

2 Separador

2 Depdsito de aire
diversas Tuberias de unién
diversos Aparatos de medida y regulacidn
diversos Motores eléctricoé
diversas Instalaciones de mando
diversas Subestaciones elé&ctricas
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
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8.18 Instalaciones y elementos diwversos
Suministro de corriente de emergencia
Cantidad Denominacidn

2 Motor Diesel
2 Generador
2 Grupo de Baterias
1 Depbsito de gasoil
diversas Tuberias de unidn
diversos Aparatos de medida y regulacidn
diversos Pupitres de mando
diversos Cables
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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8.18 Instalaciones v elementos diversos -
Instrumentacidn y Dispositivos de Mando
Cantidad Denominacibn

1 Panel de mando
1 Armario de mando
1 Pupitre de mando
diversos Instrumentos de mando en
panel de la sala de control
diversos Dispositivos de mando en
la sala de control
diversos Dispositivos locales de
medida e impulsores
diversos Aparétos locales de an8lisis
diversos Dispositivos de gnclavamiento
diversos Dispositivos de alarma
diversos Dispositivos de proteccidn
diversas Tuberias de medida
diversos Cables
diversas Consolas
diverso Material de sujecidn
diversos Dispositivos de alumbrado
4915
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Instalaciones v elementos diversos

Tuberias

El material de tuberla para los distintos medios de
servicio dentro de los limites de la planta compren
de: -

- Tuberias

- Fittings

- Compensadores

- Valvuleria

- Elementos especiales

~ Bridas

- Juntas

- Tornillos/Tuercas

- Puentes de tuberia

- Bridas de sujecibén de tuberia

- Apoyos de tuberia

-~ Amortiguacidn, también de depbdsitos, donde proceda
- Calefaccidn, también de depdsitos, donde proceda
- Pintura, donde proceda
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8.18 Instalaciones vy elementos diversos

Estructura metédlica '

La estructura metilica dentro de los limites de la
planta, comprende:

- Construcciones de apoyo
- Plataformas de servicio
- Escaleras y pasarelas

- Galerias y puentes para cintas
transportadoras

- Canales para cables

- Vias para grfias, donde proceda

- Cubiertas de instalaciones, donde proceda

- Pintura, donde proceda
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8.18 Instalaciones v elementos diversos

Edificios, cimentacidn, obra de f&brica,

viales, canales.

El alcance de la obra civil dentro de los limites de
la planta, comprende:

o Edificios y cimentaciones para

- Tfatamiento del lignito

- Gasificacidn de lignito

- Edificios de soplantes

- Edificios de bombas

- Edificio de coméresores

- Edificio de calderas

- Tratamiento de agua de calderas
- Sala de control ;

- Puestos de mando y paneles de control

4915
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8.18 Instalaciones v elementos diversos

o Cimientos para

Electrofiltros

- Tratémiento de gas

- Sintesis de amoniaco

~ Fraccionamiento de aire

— Obtencidn de azufre

- Tratamiento de agua

-~ Torres de refrigeracién

- Tolvas

- Gasbmetros

- Depbsitos para materias liguidas
- Alimentacidn de corriénte eléctrica
- Antorcha

- Puentes de tuberias y de galerfas
para cintas transportadoras
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8.18 Instalaciones vy elementos diversos

0 Obra de f&brica para

Tratamiento del lignito
- Gasificacidn de lignito
- Generacidn de vapor

- Obtencidén de azufre

o Canales para agua

0 Canales de cables

o Viales y aceras

0 Alumbrado de viales

o Canalizacibn

o Proteccidn contra la corrosidn, donde proceda

o Proteccidn contra incendios y explosiones,
donde proceda

o Proteccidn contra ruidos, donde proceda

o0 Instalacidn de calefaccibén y ventilacidn,
donde proceda ' '

4815
05.83



8/48

8.18 Instalaciones v elementos diversos

Medios de consumo
Primer llenado de:

- Aceite de engrase para turbinas, compresores,

soplantes y reductores
- Aceite para transformadores

- Masa de adsorcidn para la instalacidn

de aire de instrumentos

- Metanol para la desulfuracidn de gas bruto
y el lavado de CO2
- Amoniaco para la planta de frio del

tratamiento de gas

- Catalizadores para la compresidn de gas
bruto, la conversidn de CO, la sintesis
de amoniaco y la obtencidn de azufre

-~ Tamices moleculares para el fracciona-

miento de aire y la eliminacion de CO2

4915
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9. Descripcidn vy esquema de procesos

(Los esquemas se encuentran en la carpeta
de planos)
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Tratamiento del lignito

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 All 001 0Q2,

El lignito pulverizado necesario para la alimentacibdn de
la planta de gasificacidn de lignito es producido en la
unidad de secado y molienda.

Esta unidad de secado y molienda estd& disefiada de tal

forma que la cantidad total necesaria de lignito pulve-
rizado, con una granulometria final del 80% en peso, in
ferior a 0,09 mm, pueda ser producida en tres lineas pa
ralelas separadas. Cada linea de la instalacidn tiene

una capacidad de 66 t/h de lignito bruto y puede ser uti
lizada como planta de secado y molienda trabajando inde-

pendientemente una de las otras.

El lignito bruto suministrado desde el parque de lignitos
por medio de cintas transportadoras, con una granulome-
tria de 30 mm como m&ximo, es enviado a las tolvas de
lignito bruto correspondientes, conforme a la capacidad
de las tres lineas de molienda y secado; cada una de es
tas tolvas estd@ prevista para una capacidad de aprox.
5.00 t.

Por medio de indicadores de nivel en dichas tolvas se con
trola la alimentacidn del lignito bruto.

A fin de evitar la entrada de aire falso en el secado y
la molienda se ha previsto que en las tolvas de lignito
bruto exista siempre 1na columna de lignito de al menos
2 m por encima de la salida de la tolva. Para asegurar
esta medida se ha proyectado un dispositivo de medida
por isbtopos para el control del llenado minimo de la
tolva.
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Cada una de las lineas trabaja como se describe a con-

tinuacidn:

El lignito bruto es extraido de la tolva correspondiente
por medio de una banda extractora de placas y distribui-
do a través de un pozo de caida sobre un transportador

de cadena.

La banda extractora de placas y el transportador de ca
dena est@n equipados con accionamientos regulables de
forma continua. El caudal de lignito a transportar es
fijado por variacidén del nlmero de revoluciones en el

transportador de cadena.

El pozo de caida lleva una regulacibén de nivel por me-

dio de un dispositivo de medida por isbtopos, que garan
tiza la existencia constante de una columna de lignito
y es una'séguridad complementaria contra la entrada de

aire en todo el recorrido del lignito bruto.

Asimismo, el pozo de caida estd alimentado con N con

2’
la sobrepresidn necesaria respecto a la atmbsfera exte

rior para que actlie como agente de estanqueidad.

Por medio del transportador de cadena con regulacidn con
tinua, el lignito bruto es alimentado al tubo de elevacibn,
en el cual se produce un secado brusco del lignito por me-
dio de humos calientes, secado que asimismo va unido a una
molienda previa. El lignito, previamente secado de esta
forma, junto con los humos y con el lignito ya molido a
granulometria fina, va a parar al clasificador. En este
clasificador la fraccidn mayor de 0,1 mm es separada en

su mayor parte y reciclada al molino a través de un con
ducto de retorno para material de rechazo. En el molino

se lleva a cabo al mismo tiempo el secado adicional del
lignito y su molienda final a la granulometria deseada.

El lignito pulverizado que sale del molino con los humos
calientes va al clasificador a través del tubo de eleva-
cibn.

4915
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En este tramo, como se indicaba anteriormente, se adiciona
el lignito bruto al lignito pulverizado, cuya fraccidn a
la especificacibén deseada sale del clasificador pasando

al cicldn separador de polvo.

En el ciclén, el lignito pulverizado es separado en su ma-
yor parte del gas de secado y enviado a través de una es -
clusa circular a la tolva de lignito pulverizado.

La tolva de lignito pulverizado, con una capacidad de aprox.
200 t, estd apoyada sobre clpsulas manomé&tricas a fin de ob
tener una indicacidn exacta del grado de llenado de la tol-

va.

Como gas de secado se han previsto los gases de combustién
producidos en un generador de gas, por la combustién de lig
nito pulvexzado con aire, que es comprimido a la presidn
necesaria en una soplante de aire de combustidn.

El lignito pulverizado para el gas de secado va al gquemador
del generador de gas a través de una esclusa circular des-
puds de ser extraido de la tolva de lignito pulverizado.

El encendido del lignito pulverizado se realiza por medio
de una lanza de encendido por fuel oil, que va montada en
el gquemador. La ceniza producida por la combustién del lig
nito pulverizado es enviada por medio de un dispositivo

de extraccidn de cenizas al lugar de depSsito, para su eli

minacién.

El gas de secado que sale del cicldn, conteniendo cantidades
minimas de lignito pulverizado es enviado al electrofiltro y
depurado hasta el contenido en polvo permisible.

El carbbn pulverizado desprendido en el electrofiltro es en-
viado con nitrdgeno por medio de alimentadores de tobera y
tuberias a la tolva de lignito pulverizado.
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Para la produccidn de la depresidn necesaria y para el
transporte de un volGmen constante de gas, se ha proyec
tado una soplante de molino entre el cicldn y el elec-
trofiltro.

El gas de secado depurado en el electrofiltro es divi-
dido en dos caudales parciales. Un caudal parcial de-

pendiente de la humedad del lignito es reciclado nueva
mente al sistema de aire, es decir, enviado al genera-
dor de gas combustible por medio de una soplante de va
pores, en tanto que el segundo caudal parcial es envia
do a la atmbésfera, primero, a través de la clapeta de

regulacidén manométrica prevista delante de la chimenea
y después, a través de la chimenea misma. La chimenea

estd proyectada conjuntamente para las unidades de mo-

lienda y secado y de generacidn de vapor.

El gas de secado reciclado dependiente de la humedad del
lignito bruto garantiza la humedad residual del lignito
pulverizado deseada a la salida del clasificador. Con el
fin de conseguir en el sistema una presidén de trabajo
estable, se ha previsto delante de la chimenea una cla-
peta de regulacibn manométrica, qgue es controlada a tra
vés de la medicibén de presidn prevista detrés del elec-
trofiltro.

Con el fin de asegurar en la tolva de lignito pulveriza
do una sobrepresibn reducida, se ha previsto una tube-

ria de unidén con una clapeta de regulacidédn manométrica,
entre la tolva de lignito pulverizado y la tuberia de-

lante del cicldén separador de polvo.

Con el fin de evitar, durante el funcionamiento de la uni
dad de molienda y secado, el rebasar o el alcanzar en cual
guier lugar del sistema, el punto de rocio, la instalacibn

va calorifugada en sus partes m&s esenciales.
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Adem&s, tanto el ciclén separador de polvo como el electro-
filtro y la tolva de lignito pulverizado van calentados ex-
teriormente con vapor para evitar corrosiones asi como depd
sitos de lignito pulverizado eh las paredes, producidos por
condensacidn.

Para la inertizacidn y a fin de conseguir una extraccidn
del lignito pulverizado sin problemas, la tolva estd pro-
vista en su fondo de un dispositivo de desaglomeracidn por
alimentacidén de nitrdgeno. Esta alimentacidn de nitrbgeno
es mantenida también durante periodos de produccibn sin ex
traccién de material y sirve entonces de refrigeracidn com
plementaria y evita un auto-encendido del lignito pulveri-
zado almacenado.

4915
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9.2 Gasificacidn del Lignito
Esquemas de flujo H2 4915 B11 001 003
correspondientes H2 4915 B1ll 001 004

La gasificacidn del lignito pulverizado se realiza segfln
el proceso KOPPERS TOTZEK.

Se han previsto 4 lineas de gasificacién, una de ellas
como linea de reserva.

El lignito pulverizado producido en la instalacibn de tra
tamiento del lignito es extraido de las tolvas de lignito
pulverizado por medio de dispositivos extractores y alimen
tado por medio de bombas neumiticas a las tolvas separado-
ras de los gasificadores. Para el transporte del lignito
pulverizado se utiliza nitrbgeno impuro.

Este nitrdgeno producido en la instalacidn de fraccionamien
to de aire se comprime hasta aprox. 3,5 bar y se conduce a
las bombas neumdticas gque transportan el lignito pulveriza-
do desde la instalacidn de tratamiento del lignito a la plan
ta de gasificacibén. Una capacidad de reserva del gasbmetro

de N2 permite poder vaciar las tuberias incluso cuando se pro
duzca un corte de corriente.

La distribucibn del lignito pulverizado en cada una de las
tolvas de cada gasificador y a cada uno de los diferentes
gasificadores tiene lugar por medio de un sistema de distri-
bucibn en el cual se utilizan v&lvulas de 2 vias como elemen
tos conmutadores. En la parte superior de la tolva separado-
ra tiene lugar la separacidn del lignito pulverizado del
nitrbgeno utilizado para el transporte.

4915
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El nitrbdgeno gue todavia lleva restos de lignito pulveri-
zado es conducido, después de salir de las tolvas de sepa
racidn, a los electrofiltros de la instalacidn de trata -

miento de lignito, para someterlo a un desempolvado fino.

Cada gasificador dispone de cuatro cabezas de gasificacibn.
Cada cabeza estd provista de un sistema de tolvas, de un
grupo helicoidal doble para la alimentacidn del lignito
pulverizado, de equipos para la mezcla de oxigeno y vapor
de agua, asi como de un guemador doble de lignito pulveri
zado.

Desde las tolvas de sepéracién se conduce el lignito pul-
verizado con un alimentador a unas tolvas intermedias, des
de donde se extrae con alimentadores helicoidales el ligni
to pulverizado que es alimentado al quemador de lignito
pulverizado.

Antes de entrar en el quemador, se afiade al lignito pulve-
rizado el oxigeno necesario de gasificacibn en el mezclador.
En caso de un corte en el suministro de lignito pulverizado
y/o medio de gasificacibn se produce inmediatamente la iner
tizacidn del gasificador con nitrégeno del gasémetro de ni-
trdgeno.

El oxigeno de gasificacidn producido en la instalacibn de
fraccionamiento de aire tiene una pureza de 98% en vol. 02.
A cada linea de gasificacidn corresponde una soplante de

oxigeno que comprime el oxIgeno alimentado a la presién ne
cesaria para el proceso. A continuacibn se calienta el oxi

geno en el calentador de oxigeno.

Como gas de cierre para los registros de control y de des-

atasque se utiliza nitrbgeno.
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A la salida del gasificador se inyecta al gas bruto produ-
cido, agua de guenching que es llevada a la presibn necesa
ria por medio de una bomba, antes de su inyeccién en la zo
na de quenching.

El gas fluye a través de la caldera de recuperacidn de ca-
lor después de salir del gasificador. En la caldera se apro
vecha la mayor parte delcalor sensible del gas para produ-
cir vapor saturado de media presidn. |

El gasificador estd provisto de una camisa de refrigeracidn
en la cual se produce vapor saturado de baja presibn. El va
por se utiliza como vapor de calefaccidén en las diferentes
unidades de proceso.

Parte de las cenizas que lleva el lignito pulverizado y el
carbono no gasificado son arrastrados por el gas como polvo
volante. Las cenizas restantes fluyen por abajo en formade
escoria liquida, saliendo del gasificador y cayendo en un

bafio de agua, en donde tiene lugar su granulacidn y extrac

cibn (transportador de banda rascadora).

El polvo volante gque se recoge en la caldera recuperadora
de calor llega al depbsito de descarga de polvo volante,
del cual se extraen las particulas m&s gruesas a través
de un tamiz. Los finos se conducen al sistema de agua de
lavado.

La retirada de la escoria pr&cticamente libre de carbono

tiene lugar con una cinta transportadora.
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El gas fluye, después de salir de la caldera recuperadora
de calor a través del lavador-enfriador en el que tiene
lugar la separacidn casi total del polvo volante y en el
que es enfriado hasta unos grados por encima de la tempe
ratura del agua de lavado.

El desintegrador posterior como lavador hiimedo mec&nico,
juntamente con el separador de agua depwuran el gas hasta
un contenido de polvo inferior a 50 mg/ﬁB.

El agua de lavado que sale de este escalén de depuracién
fina, escasamente cargada de polvo, es reconducida con
la bomba de agua de lavado al lavador-enfriador para ser
utilizada nuevamfente en la parte inferior del mismo.

Después de salir del separador de agua el gas bruto es
comprimido con la soplante de gas bruto hasta la contra
presidn reinante en el gasfmetro de gas bruto.

Para cada linea de gasificacién se ha previsto una an -
torcha de arranque. Hasta que el gas, durante la opera-
cidn de arranque, no alcance la calidad necesaria, se
efectuard su expulsibn a la atmbésfera a través de esta
antorcha. La valvula de cierre rdpido de gas estari cer
rada durante esta operacibn, de forma que el gas llegari
a la antorcha a través de la guarda hidr&ulica de la
misma.

Para la inertizacibdn de la planta se han previsto dos

guardas hidr&ulicas de N2'

Los gasificadores ser&n puestos en marcha con fuel-oil.

4915
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El volumen .de produccibn de gas bruto puede establecerse
en pocos minutos en un margen de 40 - 100 %, sin que la

composicidn del gas bruto sufra cambios de importancia.

La puesta en marcha de un gasificador se puede hacer en
menos de una hora. Si la caldera recuperadora de calor
estd "fria" se necesita para la operacibn de arrangue
hasta un tiempo de 5 horas en consideracidn al aumento
necesario de temperatura del material de la caldera.

Cada linea de gasificacién tiene un sistema de seguri-
dad especial que produce la parada autom&tica de las
cabezas de gasificacibén contrapuestas y/o de toda la
linea de gasificacidn, en el caso de que uno de los pa-
rametros de operacidn sobrepasara hacia arriba o hacia
abajo los valores limites. Un gasificador desconectado
se inertiza automiticamente. Para este fin est& provis
ta cada linea de gasificacidn de una reserva de nitrd-
geno.

Todo el sistema estd disefiado de tal forma que en caso
de corte de corriente o de rotura de cables se sitfie en
posicién de blogqueo por dispositivos de resortes (u otros
acumuladores énergéticos incorporados) (fail safe].

Para los valores de medicidn que puedan dar lugar a la
parada de toda la planta de gasificacibén se ha previsto
un selector con 2 a 3 conmutaciones posibles con el fin
de evitar paradas innecesarias.

Desde la planta de gasificacibn es conducido el gas bru
to al gasdmetro correspondiente. El gasfmetro estd conec
tado en flujo de paso y sirve como volumen acumulador y
regulador entre la planta de gasificacidn de lignito pro
ductora de gas 'y los compresores de gas bruto que toman
el gas. Por medio de las valvulas de cierre répido de
gas instaladas en la entrada y en la salida se puede ais
lar el gasbmetro en caso de peligro.
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La depuracidn fina del gas bruto hasta un contenido resi-
dual de polvo inferior a 0,2 mg/ﬁB, tiene lugar en elec-
trofiltros himeds que estar&n situados entre el gass -
metro y los compresores de gas bruto.

El agua necesaria para el enjuague de los electrofiltros
se mantiene en circuito con la bomba de reciclado de agua.
El caudal de agua ligeramente sucia que hay que evacuar
para eliminar las particulas sflidas separadas se alimen
ta al sistema de agua de lavado.

La alimentacidn del caudal necesario de agua de lavado
en el circuito tiene lugar por medio del regulador de
nivel del depdsito de la bomba.

El depbsito de agua, debajo de los electrofiltros, estari
hermé&ticamente cerrado al gas.
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Tratamiento de agua de lavado

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 Cl1 001 001.

En esta instalacidén, el agua calentada y cargada de par-
ticulas sdblidas en la planta de gasificacibén durante el
enfriamiento y la depuracidn del gas bruto, es tratada

y, después, bombeada de nuevo a la unidad de gasificacibn.

El agua de lavado procedente de la planta de gasificacidbn
es enviadé a través de un sistema cubierto de canales has
ta los estanques de decantacidn, asimismo cubiertos. El
agua de lavado caliente, cargada de particulas sblidas
fluye en dicho estanque, donde se produce la decantacidn

de las particulas s&lidas.

Los vapores desprendidos son aspirados del sistema de ca-
nales y del estanque de decantacién por soplantes y mez-

clados a los vapores procedentes de la torre de refrigera
cibn del agua de lavado.

A través de un sistema apropiado de canales, el agua de
lavado depurada y caliente, va a parar al pozo de bombas
del agua de lavado, que la envian a la torre de refrige-
racidn. A este pozo de bombas son enviadas, ademés, pe -
quefias cantidaedes de agua residual procedente de la com-
presidn de gas bruto y que, esencialmente, proviene de la
humedad que se encuentra adn en el gas bruto antes de la
compresibn.

La torre de refrigeracidén se compone de un nfimero de cel
das, que pueden ser separadas unas de otras para su ins-

peccibn.



9/14

Un rascador apropiado empuja hasta el centro del estanque
de decantacidn las particulas sdlidas decantadas, que son
extralidas, entonces, del pozo de lodos y enviadas a su lu
gar de deposicidn en forma continua, por medio de la bom-
ba de lodos.

El agua de lavado refrigerada fluye en el pozo de aspira-
cidn de las bombas de agua de lavado, gque la envian a la

planta de gasificacibén para su reutilizacién.

El agua de reposicibn, que es aln necesaria para el control
del nivel del pozo de las bombas de agua frfa, puede ser
bombeada al pozo de aspiracidn de las bombas de agua de la
vado por medio de un regulador de nivel. Las pérdidas de
agua producidas en el tratamiento de agua de lavado son cam
pensadas con agua de reposicibén, que es el agua rechazada
de la instalacibn de tratamiento de agua de refrigeracibn.

Para optimizar el comportamiento a la decantacibén se adi-
ciona, antes del estangue de decantacién, un floculador,
a través de un depbsito para solucidén y de una bomba dosi
ficadora.
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9.4. Compresibn de gas bruto

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 D11 001 001.

Para la compresidn del gas bruto se han previsto dos

compresores trabajando en paralelo.

En el compresor de gas bruto de varios cuerpos el gas
bruto desempolvado y enfriado procedente de la produccidn
de gas, es comprimido en 4 escalones desde una presidn de
aprox. 1 bar hasta la presidn de 36 bar necesaria para el
tratamiento del gas.

El gas calentado durante la compresidn es enfriado en
dos escalones en los enfriadores de gas hasta una tempe
ratura de aprox. 352C. Los separadores de condensados,
ubicados detr&s de cada uno de dichos enfriadores, eli-
minan el condensado producido por el enfriamiento vy 1lo
envian a través de un regulador de nivel a un separador
de gases gue se encuentra a una presibn reducida. Los
condensados son enviados por medio de una bomba de con-
densados de gas a la instalacibén de tratamiento de agua
de lavado.

El gas liberado en la descompresidn de estos condensados

es reciclado a la aspiracibdn del compresor.

A fin de impedir la erosibn en el compresor, producida
por gotas de agua, un pequefio caudal del gas caliente es
extraido después de cada escaldn y mezclado al gas enfria
do después de cada enfriador y en la aspiracibn del primer
escaldn respectivamente; de esta forma son evaporadas las

pequefias gotas de agua.
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El compresor est& equipado con una regulacidn del limite
de bombeo. En el caso de que el compresor alcance este
limite de bombeo, el caudal de gas que no se haya absor-
bido en el tratamiento de gas es reciclado a la aspira-
cidn del primer escaldn a través de un bypass equipado
con silenciadores.

Como seguridad ante una presidn elevada se ha ubicado
en el Gltimo escaldn una valvula de seguridad, que re-
cicla el gas a la aspiracidn del primer escaldn en caso

de sobrepresibn.

Para evitar pérdidas de gas bruto y/o entrada de aire,
las partes intermedias del sellado del eje estén bajo
atmésfera de nitrdgeno. Con esto, ademds, el sellado de
alta presibn estd en conexidn con el sellado de baja pre
sién. Es admisible gue una pequefla cantidad de nitrbgeno
pase al gas . bruto. El nitrbgeno es aspirado de la zona
del sellado exterior a la atmbsfera por medio de unas
sopléntes. La aspiracidén de la soplante es ajustada por
medio de una regulacibdn. En el caso de una parada, el
nitrbgeno es aspirado por medio de un eyector de vapor,

ubicado en paralelo.

El compresor de gas bruto es accionado por una turbina

de condensacidn alimentada con vapor de media presidn.

El vapor de salida de las turbinas es condensado en el
condensador y reciclado en la red de condensados por me

dio de una bomba de condensados.
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Después del primer escaldn de compresidn se ha previsto
un reactor catalitico para eliminar los rastros de los
componentes contenidos en el gas bruto, que pudieran ori
ginar depbsitos en el compresor o en los enfriadores.

El reactor tiene un relleno de catalizador, que reduce
los rastros de NO a N,. Al mismo tiempo el 02 es trans-
formado en H, Oy el SO, en H,S. Los restantes componen
tes del gas no son transformados. La temperatura después
del primer escaldn de compresidn es suficiente para la

eficacia del catalizador.
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9.5. Desulfuracidn de gas bruto

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 E11 001 001.

El tratamiento del gas bruto para obtener el gas de

sintesis tiene lugar en varias etapas. La eliminacién
de los componentes &cidos en el gas bruto, tales como
SH2, COS y C02, se hace con el proceso de lavado Rec-
tisol, sistema Krupp-Koppers. En este sistema de lava
do se emplea metanol enfriado a fondo como disolvente

activo.

La primera etapa del tratamiento de gas es la desulfu-
racidén del gas bruto. En la misma se eliminan el SH2 y
el COS hasta un contenido de 2 ppm en vol. de azufre
total. La desulfuracibn del gas bruto est& combinada
con el lavado de COZ.

La desulfuracidn de gas bruto se desarrolla de la forma

siguiente

El gas bruto comprimido con un compresor hasta 36 bar

es enfriado en el intercambiador de calor gas/gas con gas
desulfurado y entra en el lavador de HCN con una tempera
tura de aprox. 152C. En este lavador se eliminan las
impurezas del gas tales como HCN, NH3 y una parte de HZO
por medio de metanol.

El metanol enriquecido es alimentado a la columna rectifi
cadora después de una descompresibn. En esta descompre -
sién se desprende una parte de los componentes gaseosos

disueltos, que es conducida a la fraccidn SHZ/COS.
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El gas bruto que sale del lavador previo es nuevamente
enfriado con gas desulfurado en el intercambiador de
calor gas/gas asi como con amoniaco evaporado en el en

friador de gas a baja temperatura.

El gas bruto enfriado entra después en el lavador de

SH2 donde tiene lugar un tratamiento en contracorriente

con metanol a una temperatura de aprox. -45oC. metanol
procedente de la columna de stripping de COZ' El lavador

de SH2 est8 provisto de platos de barboteo. El gas desul
furado sale después del lavador y es calentado en los in
tercambiadores de calor gas/gas y alimentado a continuacidn

a la unidad de conversidn de CO.

El metanol enriquecido que va cayendo en la parte infe-
rior del lavador de'SH2 es conducido, con regulacidn de
nivel, a un depbsito de expansidén donde se desprende por
el efecto de la descompresidn una parte de los gases la-
vados, que es reconducida como gas de retorno al gasdme-
tro de gas bruto después de haber sido calentado en el
precalentador correspondiente. El metanol es conducido,
después de la expansidn, a la columna de enriquecimiento
de SH2,
ra eliminar el COZ' El CO2 recogido y el nitrdgeno salen

donde es sometido a separacidn con nitrdgeno pa

de la planta como gas de escape después de haber cedido
parte de su calor.

El metanol tratado de esta forma se conduce entonces a

la columna de stripping de SH2, donde se regenera calen
t&ndolo con un dispositivo de calentamiento de recircu-
lacién en cola alimentado con vapor. Los vapores de SH:
y COS que gquedan libres son conducidos a la instalacidn

de obtencién de azufre después de haber sido enfriados.
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El metanol regenerado de esta forma sale por la parte

inferior de la columna de stripping de SH Una parte

2°

del metanol va hacia la columna de lavado de CO,, mien

2!
tras que otra parte es empleada para la saturacidn de
> vy C02.
alimentado a la columna de rectificacidn para proseguir

los gases antes del lavado de SH El resto es

la regeneracibén. La columna de rectificacidn est& pro-
vista igualmente de un sistema de calefaccidn de circu-
lacibn en cola. En la columna de rectificacidn se reco-
ge como producto de cola el agua contenida en el metanol
alimentado. El metanol libre de agua sale por la parte
superior de la columna de rectificacidn en estado gaseoso
y es condensado y enfriado en intercambiadores de calor
y posteriormente alimentado a un depbsito de expansidn.
En este depbsito se desprenden las combinaciones sulfu-
rosas gaseosas que todavia hubieran quedado disueltas.
El metanol regenerado de esta forma es conducido a 1la

columna de stripping de SH2.
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Lavado de CO2

Esquema de flujo correspondiente HZ2 4915 El11l 001 0O01.

El lavado de CO2 es la tercera etapa del tratamiento del
gas y estd a continuacidn de la conversidn de CO. El pro
ceso se desarrolla de la manera siguiente

El gas convertido es enfriado previamente en el inter
cambiador de calor gas/gas con gas de sintesis y didxido

de carbono. En un saturador conectado a continuacidn

tiene lugar la saturacidn con metanol para evitar la for
macidn de hielo al proseguir el enfriamiento. A la salida
del saturador se sigue enfriando el gas en un intercambia
dor de calor con gas de sintesis frioy gas de escape. El
gas, enfriado a fondo, es alimentado a la columna de lavado
de CO2

medio de lavado con dos corrientes diferentes de metanol.

en su parte inferior, donde se elimina el CO2 por

En el plato superior de la columna de lavado se alimenta
metanol puro procedente de la columna de regeneracién. El
metanol parcialmente regenerado procedente de la columna
de separacibn, es alimentado a un plato intermedio. El ca
lor de adsorcidn producido es eliminado parcialmente en un
enfriador, por medio de enfriamiento exterior a fondo del
metanol. El gas lavado que sale por la parte superior de

la columna con un contenido de CO, de 20 ppm. en vol. es

2
conducido a la unidad de lavado con nitr&geno liquido.

El metanol conteniendo CO que sale por la parte inferior

2[
de la columna de lavado de COZ’ es sometido a una expan-

sidén intermedia en un depbsito de expansibn.
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El gas ya expansionado que sale del depbsito de expan
sibn es calentado en el precalentador de gas expansio
nado juntamente con el gas expansionado procedente de
la etapa de desulfuracidn, utiliz&ndose para ello la

fraccién de SH2 vy después es conducido nuevamente al

gasbmetro de gas bruto.

El metanol expansionado previamente es, finalmente,

expansionado en otro depbSsito de expansidn.

El CO2 frio desprendido en el segundo escaldn de expan
si6n es utilizado para el enfriamiento del gas conver-
tido, a la par que es calentado, abandonando la insta-

lacidn como subproducto.

El metanol expansionado es conducido a la columna de
stripping de CO2 para su tratamiento posterior. Aqui se
efectla un stripping con nitrdgeno para reducir su con
tenido en CO,. El CO, desprendido del metanol y el nitrd
geno del stripping salen por la parte superior de la co
lumna de stripping como gases de escape. Estos gases

frios también se utilizan para enfriar el gas convertido.

Una parte del metanol regenerado en el stripper de CO2
va a la columna de lavado de CO2 en tanto gue otra parte

del mismo va a la columna de lavado de SH2 y a la de en-
o

Para cubrir la demanda de frio en la instalacibn de trata
miento de gas se ha previsto una unidad frigorifica por

absorcidén que trabaja con una mezcla de agua y NH3. El ca
lor necesario para operar la unidad frigorifica por absor
cién se toma, en operacién normal, del gas convertido por

medio de un circuito de agua caliente.

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 E1l1l 001 002.

El funcionamiento de la planta es el siguiente
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El refrigerante gaseoso recogido en los refrigeradores
de la instalacibdn de tratamiento de gas es aspirado por
un compresor a través de un separador de gotas y alimen
tado, a través de un condensador enfriado por aire, al
absorbedor de NH_, donde tiene lugar su absorcidn con una

3
solucidén débil de NH, en agua. El calor de absorcibn pro

ducido es eliminado gon agua de refrigeracidn. La solucibn,
enriquecida con NH3, es alimentada a la columna de rectifi
cacibn a través de un depbsito colector y de una bomba.
Antes de entrar en la columna de rectificacidn, la solucidn
fuertemente enriquecida, es precalentada por la solucidn
débilmente enriquecida en un intercambiador de calor. La
columna de rectificacidn estd equipada en su parte infe-
rior con desorbedores calentables. Un desorbedor esté
previsto para calefaccibn con vapor y el otro para cale-
faccibn con agua caliente. La solucidn de NH3 débil que

se desprende en los desorbedores es alimentada al absor
bedor de NH3, a través de un depdsito colecta y de un
intercambiador de calor.

El amoniaco gaseoso gque sale por la parte superior de la
columna de rectificacidén se condensa en un condensador
Una pequefia parte del amonfiaco condensado es conducida
nuevamente a la cabeza de la columna de rectificacidn
como deflegmado. El resto del amonfaco liguido vuelve
otra vez a los refrigeradores de la instalacidn de trata
miento de gas después de pasar por intercambiadores de
calor. Antes de su entrada en los refrigeradores de la
instalacién de tratamiento de gas, el amoniaco liguido
es enfriado en el enfriador-evaporador con amoniaco a la

temperatura deseada de aprox. =502C.

Para evitar la acumulacién de agua en los refrigeradores
es extrafda del circuito una pequefia cantidad del refri-
gerante e introducida nuevamente en la solucidn enrique

cida detr&s del absorbedor de NH3.
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9.7. Conversidn de CO

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 E11 001 001.

El objeto de la instalacidn de conversidn de CO es la
transformacidn catalitica del mondéxido de carbono (CO)
con la aportacidn de vapor de agua (H20), en dibxido de
carbono (COz) e hidrdgeno (Hz), seglin la siguiente igual
dad

co + HZO _ CO2 + H2 (+ calor)
El equilibrio de esta reaccidn es précticamente indepen
diente de la presidn, pero dependiente de la relacidn
de los diferentes componentes entre sI y de la tempera-
tura. El1 aumento de la cantidad de vapor desplaza el

equilibrio hacia un contenido menor de CO.

Una temperatura mé&s elevada acelera la velocidad de
reaccibn, pero da lugar a un mayor contenido residual
de CO bajo las condiciones de equilibrio. Pequefias
cantidades de gases inertes, tales como Nz,Ar o) CH4no
influyen en modo alguno sobre el equilibrio. Las trazas

de oxigeno se transforman en vapor de agua.

La conversidén de CO funciona de la forma siguiente

Para reducir el tamafio de los aparatos, todo el volGmen

de gas es tratado en dos lineas paralelas iguales.

4915
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El gas, libre de SH2 y de otras combinaciones de azufre
es alimentado, con una temperatura de aprox, 259C, en

la parte inferior del humedecedor. En este aparato el
gas es calentado por agua caliente, pasando por dos
lechos de cuerpos de relleno, a una temperatura supe-
rior a 2009C y se satura con vapor de agua. El agua ca
liente penetra en el humedecedor por su parte superior

y es extraida por la parte inferior del mismo. Este agua
es alimentada de forma regulada en la cabeza del deshu -
medecedor.

El gas, caliente y saturado de vapor de agua, sale por
la parte superior del humedecedor. Al gas saturado de
vapor de agua se le dosifica después la cantidad nece
saria de vapor de reaccidédn por medio de un dispositivo

de regulacidn proporcional.

En el intercambiador de calor gas/gas la mezcla gas -
vapor es calentada a la temperatura necesaria para el

catalizador, con ayuda del gas convertido caliente.

El gas caliente penetra en el convertidor de CO (1)
por la parte superior, donde tiene lugar la transfor
macibn catalitica con vapor de agua de la mayor parte
de CO contenida en el gas, resultando CO2 y H2.

La reaccidn fuertemente exotérmica hace que la tempe
ratura del gas aumente hasta aprox. 5002C. El conver
tidor esté revestido interiormente de masa apisonada
aislante para conservar fria la pared que soporta la
presibn. El catalizador est& soportado por una capa

de bolas de material inerte. El gas convertido calien
te se utiliza para precalentar el gas procedente del
humedecedor en el intercambiador de calor gas/gas arri
ba referido, y después penetra en el convertidor de CO
(2) por su parte superior. Este convertidor es seme-
jante al convertidor de CO (1) pero contiene una canti
dad de catalizador mucho mayor. El gas convertido sale
del convertidor de CO (2) con un contenido residual de -

CO entre 3 - 4% referido al gas seco.
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El gas caliente convertido penetra después en el des-
humedecedor por su parte inferior, donde pasando por
capas de cuerpos de relleno es enfriado por riego de
agua en contracorriente.

Aqui, una parte del calor sensible es cedida al agua
reciclada, teniendo lugar al mismo tiempo la conden-
sacién de una parte del vapor de agua contenido en el
gas. El1 agua reciclada caliente es extraida por la
parte inferior del deshumedecedor, calentada adicional
mente en el intercambiador de calor gas/agua con el gas
convertido vy después alimentada al humedecedor por su
parte superior.

Detrds del deshumedecedor se ha colocado un precalenta
dor, en el cual es precalentada el agua para la opera-
cién de la unidad frigorifica por absorcibdn. En este
precalentador es enfriado el gas convertido, con lo cual
se condensa una parte adicional del vapor de agua acompa
flante. El1 gas es sometido a un enfriamiento posterior en
el enfriador final, que es operado con agua de refrigera
cién. En el separador de condensados, situado a continua

cibn, tiene lugar la separacidn del condensado formado.

Después del enfriamiento el gas convertido procedente
de las dos lineas es conducido conjuntamente a la ins

talacibn de lavado de CO2 ubicada a continuacidn.

Para la puesta en marcha de la instalacidn de conversidn
se hace pasar nitrbgeno . puro a través de los convertido-
res de CO (1) y (2)



9.8/9.9.

4915
05.83

9/27

Depuracidén fina (lavado con N, liquido)

2

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 E11 001 001.

La Gltima etapa del tratamiento de gas es la depuracién
fina. La misma tiene lugar por medio de un lavado con

nitrdgeno liguido. En este proceso de lavado se eliminan
las substancias que todavia estén contenidas en el gas y
que pueden perjudicar y causar anomalias en el cataliza-
dor. Durante y después del proceso de lavado se adiciona
al gas tratado, el nitrdgeno de sintesis, comprimido por

un turbocompresor.
El proceso se desarrolla de la manera éiguiente

El gas depurado procedente de la instalacidén de lavado
de CO2 es conducido previamente a través de unos adsor
bedores en los gque se eliminan los restos de CO2 y de
metanol. Los adsorbedores (gque no esté&n representados
en el esquema) trabajan discontinuamente y su regenera

cibén se efectfia con nitrdgeno precalentado.

El gas completamente libre de CO2 es enfriado entonces
en intercambiadores de calor con gas de sintesis y pro
ducto de cola evaporado, procedente de la columna de
lavado de Nz. Después el gas es alimentado a la columna

de lavado de N Como medio de lavado se utiliza nitré6-

geno liguido ei cual se dispersa en contracorriente por
riego sobre el gas, con lo que se eliminan por condensa
cidén las impurezas de CO, CH4 y Ar. El gas depurado sale
de la columna de lavado por la parte superior, siendo

después precalentado en intercambadores de calor, previa

adicidén de nitrdgeno.



4915
05.83

9/28

La mayor parte del gas de sintesis es llevada al
lavado de COZ’ donde sigue siendo precalentado

en intercambiadores de calor. El resto del gas
también es precalentado con nitrdgeno en un inter

cambiador de calor.

El producto de cola de la columna de lavado es

expansionado y después evaporado y calentado en

un intercambiador de calor, abandonando la planta

como gas residual. Por adicidn de nitrbgeno liqui
do al producto de cola de la columna de lavado se

compensan las pérdidas de frio.

El gas posee ahora la composicibn estequiométrica

para la sintesis del amoniaco.
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Sintesis de amoniaco

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 H1 001 001.

La produccidén de amonfaco tiene lugar en una asi deno

minada planta de baja presidn a unos 135 bar.
El proceso se desarrolla de la siguiente manera

El gas de sintesis es mezclado con gas expansionado
procedente del separador de alta presibén y comprimido
en un compresor centrifugo a una presibn de aprox.
128 bar. En un segundo compresor de reciclado tiene
lugar un aumento de la presibén hasta 138 bar junta-

mente con el gas reciclado.

En el intercambiador de calor, gas/mezcla (gas/NH3)
se efectlia un precalentamiento con gas de salida (gas

de sintesis/NH3) del reactor hasta aprox. 2502C.

El gas precalentado es separado en dos corrientes des
iguales y alimentado al reactor, que estd diseflado co
mo reactor de flujo radial y dispone de dos lechos de
catalizador. El flujo principal del gas alimentado pe
netra en el reactor por la parte interior de la camisa
de presidn hacia la cabeza del reactor, y desde alli,
a través de un intercambiador de calor, al primer lecho
del catalizador. Detr&s del intercambiador de calor y
por adicidn de gas, se ajusta la temperatura para la
entrada en el primer lecho del catalizador. En este
lecho se transforma una parte del gas de sintesis en

amonfiaco segln la igualdad:

3H + N —_—> 2 NH
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Con el calor de reaccidn liberado se calienta la mezcla
gas de sintesis/NH3. El calor sensible es cedido en el
intercambiador de calor al gas entrante, en tanto que
el enfriado fluye a través del segundo lecho de catali
zador, en donde es transformada otra parte del gas en

amoniaco.
La mezcla de gas/NH3 que sale del reactor, pasa por

- un intercambiador de calor en el que se aprovecha
una parte del calor sensible para el precalenta -
miento del agua de alimentacibén de calderas,

- un intercambiador de calor en el que el gas de

entrada es precalentado.

- un grupo de enfriadores de aire y de agua en

donde se prosigue el enfriamiento del gas,

- un intercambiador de calor en el gue se preca

lienta el gas reciclado,

- un enfriador a baja temperatura de amoniaco, de

dos escalones, para continuar el enfriamiento.

En el separador de amoniaco de alta presidn tiene
lugar la separacidn de la mezcla en amoniaco y en gas
de sintesis no transformado. Este gas pasa nuevamente
al compresor de reciclado y se mezcla con el gas de
sintesis fresco.
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El amoniaco desprendido se sigue enfriando y es ali
mentado al depSsito de descarga de alta presidn, don
de se separa el gas de sintesis, diluido todavia en

el amoniaco. El gas liberado es mezclado al gas de
sintesis fresco antes de entrar en el compresor cen
trifugo. El1 amoniaco casi completamente libre de gas
se sigue expansionando y es alimentado a otro depdsito
de descarga de baja presién. El1 amoniaco frio y liqui-
do es bombeado a un tanque de almacenamiento para su

uso posterior.

La refrigeracibén a fondo de la mezcla de gas y amonia
co en los enfriadores de amoniaco y del amoniaco detrés
del separador de amoniaco, tiene lugar con amoniaco

procedente de una unidad frigorifica.
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Fraccionamiento de aire

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 I11 001 001.

El fraccionamiento del aire en oxigeno y nitrdgeno se
lleva a cabo por rectificacidén a baja temperatura. El1-
enfriamiento del aire entrante se produce en intercambia
dores de calor, que trabajan en forma discontinua. Estos
intercambiadores se denominan intercambiadores REVEX

(Reversing Heat Exchanger).

Para cubrir las pérdidas de frio se utiliza la descompre
sidén del aire, que aporta el trabajo necesario, en una

maquina de expansidn.

El proceso REVEX posibilita superficies de intercambio
de calor de gran rendimiento y las pérdidas por frio

son reducidas.

El aire de proceso depurado en los filtros de aire y
comprimido en los compresores de aire correspondientes
es rociado directamente con agua de refrigeracidn en
el enfriador de inyeccidn por 2zonas y posteriormente
refrigerado en los intercambiadores de calor menciona
dos. El1 vapor de agua y el didéxido de carbono se des-
prenden y son absorbidos por nitrbgeno impuro saliente
al hacer la inversibn de corriente del gas.

Cada uno de los compresores de aire estd disefiado para

el 50% de la capacidad siendo accionados por turbinas

de vapor de condensacién.
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La inversidn de los intercambiadores de calor REVEX

se realiza en intervalos de pocos minutos.

El aire refrigerado va a parar a la columna de presibn

donde es fraccionado en nitrdgeno impuro y oxiIgeno bruto.

El nitrbdgeno puro, ascendente en fase gaseosa, es licuado
en el condensador ubicado en la cabeza de la columna de
presién. En los intercambiadores REVEX el nitr&geno puro
es calentado aprox. a la temperatura ambiente y enviado
al conducto de produccidn a través de un gasdmetro. En

la parte opuesta del condensador, el oxigeno se evapora

a presidn reducida y se almacena en el fondo de la colum

na de baja presidn.

El nitrdgeno licuado fluye en parte a la columna de

presidén como medio de lavado.

El aire liIgquido, enriquecido con oxigeno, procedente del
fondo de la columna de presidn, es enviado a la columna
de baja presibn donde es rectificado a contracorriente

con el oxfigeno gaseoso que asciende del condensador.

El oxigeno puro gaseoso, es extraido de la columna de
baja presidn a través del condensador y calentado aprox.
a la temperatura ambiente en los intercambiadores REVEX.
El oxiIgeno producido va al conducto de produccién a tra-
vés de un gasdmetro.

El flujo principal del nitrdgeno gaseoso impuro va a

los intercambiadores REVEX a través de la cabeza de la
columna de baja presibén y fluye en el conducto de pro-
duccidén con una temperatura aprox. a la ambiente a tra

vés de un gasdmetro.
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Para la separacidn de hidrocarburos, aportados a la
planta con el aire de proceso, se utiliza una bomba

de 02 y un adsorbedor de reciclado.

A fin de evitar un enriquecimiento peligroso en el
pozo del condensador de p.e. acetileno, una cantidad
determinada de O2 es reciclada a través del adsorbedor
de C2H2.

La eficacia del adsorbedor es controlada con un cro-

matdbgrafo de gas en distintos puntos.

Para el almacenamiento de nitrdgeno liquido se ha pre
visto un depbsito. En caso necesario se dispone con

ello de nitrdgeno para la inertizacidn, afin cuando la
unidad de fraccionamiento de aire quede fuera de ser-

vicilo.

Un caudal parcial del aire enfriado es derivado detréas
de los intercambiadores REVEX para su utilizacidén como

aire de instrumentos.
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Tratamiento de agua de refrigeracidn

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 J11.001.001.

El agua de refrigeracidn procedente de las unidades de
proceso es enfriada en las celdas de la torre de refri
geracidn. El caudal de aire necesario es aportado a las
celdas de refrigeracidn por el ventilador de la torre
de refrigeracibn. El agua de refrigeracién enfriada es
reciclada a las unidades de proceso por medio de las

bombas de agua de refrigeracibn.

Para disminuir el contenido de particulas en suspensidn
en el agua del circuito, una parte del caudal es filtra
da con el filtro de corriente parcial. La soplante de
aire de barrido aporta el aire de barrido necesario

para la limpieza del filtro.

Por medio de una dosificacibn de un estabilizador de
dureza, asi como de un inhibidor de corrosién, aporta
dos al agua de reposicidén con una bomba dosificadora,
se evitan, en gran parte, depbsitos de carbonatos y

corrosiones en el circuito del agua de refrigeracidn.

Con ayuda de una bomba de trasiego se dosifica en forma
discontinua un biocida para evitar la formacidén de mi-
crobios. El agua rechazada del sistema va como agua de
reposicidn a través de una bomba de desaglie a la insta

lacidén de tratamiento del agua de lavado.
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Tratamiento del agua de calderas

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 K11 001 001.

En el tratamiento del agua de calderas el agua de re
posicidn de gue se dispone es desalinizada y después
enviada conjuntamente con los condensados ya tratados,
a la desgasificacidn térmica.

La unidad de desalinizacidn para el agua de reposicidn
se compone de un intercambiador de cationes y de otro

de aniones.

En el intercambiador de cationes son eliminados los ca
tiones disueltos en el agua, en tanto que en el inter-
cambiador de aniones se eliminan ademds de los aniones
disueltos, el didxido de carbono y el de silicio. El
agua desalinizada fluye, entonces, en el tanque de agua
desionizada.

Los condensados desprendidos fluyen en el depbsito de
condensados y son enviados a través del intercambiador
de condensados y cationes por medio de la bomba de con
densados.

En el intercambiador de lecho mixto posterior son elimi
nados del agua desalinizada y del condensado previamente

tratado, el resto de los iones y del 6xido de silicio.

El oxigeno disuelto es extraido del agua totalmente
desalinizada y del condensado por medio de adicidn de
vapor en el desgasificador té&rmico. Con la dosificacidn
de hidrato de hidracina para la fijacidn del oxigeno
residual y del amoniaco para la alcalinizacidn, se dis-
pone, entonces, de un agua desgasificada y conteniendo _.
productos quimicos correctores, para su utilizacidn como
agua de calderas.
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Para la regeneracidn del intercambiador de cationes
se utiliza &cido clorhidrico diluido, en tanto que
para la del intercambiador de aniones se utiliza hi
dréxido de sodio dilufido. Las aguas residuales &ci-
das y alcalinas desprendidas en la regeneracidbn de

los intercambiadores de iones son almacenadas en la
fosa de neutralizacibén y bombeadas con la bomba de

agua residual después de su neutralizacibn.

4915
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Generacidén de vapor vy de energia elé&ctrica

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 L11 001 002

El vépor de 105 bar y 5009oC para las turbinas de vapor
es producido en una central térmica con 2 lineas de cal

deras de vapor en paralelo.

El lignito bruto es enviado por medio de cintas trans-
portadoras a las tolvas de lignito bruto. El lignito
almacenado es alimentado a través de un tolvin de alimen
tacidén al molino, donde es secado con aire precalentado
y molido a la granulometria estipulada.

En el clasificador ubicado a continuacién el material
es clasificado y enviado bien al hogar de las calderas

© bien reciclado al molino.

La caldera de vapor esté disefiada como caldera de radia
cibn con circulacién natural y dispone de un hogar para
polvo. La unidad de calderas posibilita adem&s la elimi

nacidn de determinados restos del proceso.

"El encendido del lignito pulverizado se lleva a cabo con

lanzas de encendido de fuel-oil, ubicadas en los quema-
dores. El fuel-oil es almacenado en un tanque y alimen-

tado a las lanzas por medio de una bomba.
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El aire de combustidn es aspirado por una soplante
de aire e insuflado en el hogar a través de un pre
calentador de aire calentado por humos.

La ceniza producida es apagada en un extractor/ras
cador hGmedo de cenizas y por medio de un extractor
de cenizas, enviado a su lugar de depSsito para su
eliminacién.

El caudal de humos atraviesa el precalentador de
aire y las cantidades de polvo contenidas en los
gases de escape, son depuradas en el electrofiltro
hasta los valores de emisidbn permitidos, antes de
gue los humos sean enviados por medio de la soplante
de aspiracidn a la chimenea comin de la unidad de

secado y molienda.

La ceniza volante producida es transportada por sis
tema neumdtico a la tolva colectora de polvo, desde
donde es enviada por medio de un husillo de humecta

cidén al lugar de almacenamiento para su eliminaciédn.

El aire residual es enviado a la atmésfera a través
de un filtro, por medio de una soplante de aire resi
dual.

El consumo total de energia eléctrica es cubierto

por la produccidn de un grupo de turbogenerador de con
densacidn (no representado en el esquema). Para el su-
ministro de emergencia se han previsto dos grupos elec
trdgenos Diesel.
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Obtencibn de azufre (Planta de proceso Claus)

Esquemas de flujo correspondientes H2 4915 M1l 001 001
H2 4915 M11 011l 002

La planta de proceso Claus sirve para el beneficio de

gas conteniendo H,S, con la obtencién de azufre liquido

2
como producto final.

El gas, conteniendo HZS’ de que se dispone no puede

ser quemado con la cantidad estequiométrica de O, con

2
produccidén de azufre elemental y agua, ya que nho se

encuentra dentro de los limites de ignicién. Por ello,
se lleva a cabo la combustidn en un horno Claus de un

tercio de la fraccidn de H,S, mezclado con el oxiIgeno

2
necesario en su totalidad, seglin la reaccidn:

HZS + 1,5 02 ) 802 + H2 0
El gas de proceso obtenido es mezclado con el resto del

gas H,S en el horno, produciéndose la reaccidn siguiente

2

Con ello tiene lugar en el hogar, una transformacidn en

azufre elemental.

En un escaldn posterior de la unidad de la planta de
proceso Claus se produce una transformacidn adicional

en azufre por medio de un catalizador.

Para la puesta en marcha y parada de la planta se uti

liza gas bruto.
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La planta trabaja como sigue

El gas conteniendo HZS es enviado a los quemadores del
horno Claus a través del calentador de la fraccibn HZS'
Una tercera parte del caudal de gas es conducida conjun
tamente con el oxigeno necesario en su totalidad y que-
mada. Los otros dos tercios del caudal de gas son envia
dos a través del gquemador directamente al horno. En el
horno reacciona el st con el 802 y el gas de proceso
obtenido es enviado a través de la caldera de recupera-
cién de calor en conexidn con el horno y enfriado.

El oxIgeno necesario para el proceso de combustidn es
suministrado al quemador por una soplante. El gas bruto
necesario para la llama auxiliar es guemado con aire.
El aire de combustidn es suministrado por una soplante
de aire y precalentado en un calentador de aire, calen
tado por vapor.

El calor del proceso es utilizado para la generacidn de
vapor. El azufre obtenido es enviado a través de una guar
da hidr&ulica hasta la fosa de azufre. A fin de conse-
gulir un alto porcentaje de separacidbn de azufre de la
corriente de gas, se ha previsto en la caldera un separa
dor de gran eficacia. La caldera tiene un paso circular
interior. Con las clapetas gue se encuentran en la calde
ra puede ser fijada la temperatura de salida del gas.

Desde la caldera de recuperacidn de calor el gas es en-
viado al primer reactor Claus gue tiene un relleno de
catalizador de A1203. En presencia del catalizador el
st reacciona con SOZ’
tal y agua. Por el calor de la reaccidn se eleva la

transformé&ndose en azufre elemen

temperatura del gas de proceso.
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Con el primer reactor Claus hay conectado un conden
sador de azufre. El gas es enfriado y el azufre con
densado es extraido. Detrds del condensador de azufre
se encuentra un separador con el fin de separar las

gotas arrastradas por la corriente de gas.

Antes de la entrada en el segundo reactor Claus el gas
es calentado en un intercambiador de calor a la tempe-
ratura de reaccibn. Para la elevacibn de la temperatura
se emplea vapor de agua. El reactor tiene un relleno de
catalizador de Al,0,. Aqui se produce una transformacién

273
adicional de HZS con SOZ' El gas de salida es enfriado
en el condensador de azufre y el azufre obtenido es ex-
traido. El separador de azufre elimina las gotas de

azufre de la corriente de gas.

Con el fin de eliminar del gas los componentes residua-
les de HZS Y SOZ’ el gas es enviado a través de un esca
16n IFP.

El gas de salida de la planta de proceso Claus es envia
do a la parte inferior de la columna depuradora. El di-
solvente con el catalizador es alimentado por arriba en
contracorriente. En presencia del catalizador reacciona

el HZS con el SOZ’ produciéndose azufre y agua.

El disolvente riega el azufre depositado en el fondo de
la columna y el azufre liquido se separa del disolvente
siendo enviado a través de una bombona de inmersidn y de

un depdsito separador de azufre a la fosa de azufre.

La recirculacidn del disolvente se mantiene por medio

de la bomba de reciclado de disolvente.

4915
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Debido al calor liberado en la reaccibn de los gases
se eleva la temperatura en la columna. A fin de limi
tar esta elevacidn de temperatura se adiciona al cir
cuito del disolvente, seglin necesidad, agua de calde
ras de aprox. 1002C por medio de una regulacibn de
temperatura.

En un depbsito se mantiene catalizador para poder sus

tituir en el proceso el catalizador consumido.

Después de un periodo de funcionamiento de aprox. dos
afios, la columna tiene que ser limpiada, para lo cual
el disolvente es extraido de la columna y enviado a un
tanque de disolvente donde es almacenado. La columna
es enjuagada y limpiada con agua. Este agua es extrai-
da de la columna y enviada a un depdsito colector y
diluida con una cantidad doble de agua. Este agua es
extraida del depbsito y enviada en pequefias cantida-

des al .circuito de aguas residuales.

'Después de la limpieza de la columna el disolvente es

enviado nuevamente desde el tanque a la columna. Con
el recalentador de disolvente &ste es calentado hasta

la temperatura de servicio de aprox. 130¢C.

En el depbsito enterrado se almacenan todos los resi-
duos y vertidos. En caso necesario este depbsito es
vaciado con la bomba de inmersién del disolvente y el

disolvente enviado a la columna.
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En todos los puntos necesarios en donde se desprenda

azufre elemental se preveer&n salidas de azufre.

Por medio de guardas hidr&ulicas calentadas el azufre
es enviado a la fosa colectora.

Desde esta fosa el azufre es enviado por medio de una
bomba de azufre al tanque de azufre. Para su carga el
azufre liquido es transportado con la bomba de carga
de azufre. El transporte del azufre liquido se lleva
a cabo con cistefnas.

En el caso de corte en el suministro de corriente eléc
trica, gas u oxigeno, la planta es desconectada por me
dio de un enclavamiento. Al mismo tiempo, la tuberia
de nitrdgeno es puesta en servicio con lo que se iner-
tiza la planta, evitando de esta forma la entrada de

aire.

El desenlodado de la caldera de vapor se hace a través
de un enfriador de lodos, en el que se realiza un en-
friamiento directo del agua de lodos con agua de refri
geracidn.

En el caso de averias en los escalones Claus e IFP, la

fraccidn HZS puede ser quemada en la unidad de genera-

cién de vapor.
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Sistema de antorcha

Esquema de flujo correspondiente H2 4915 N11 001 001.

En el caso de que la calidad del gas no corresponda a
las caracteristicas estipuladas o se produjera una ave
ria en una de las unidades de proceso, el gas produci-
do tiene gque ser enviado a la antorcha. Los caudales
de gases y/o vapores procedentes de las distintas uni-
dades son enviados a la tuberia colectora y conducidos

a la antorcha.

Para la eliminacidn de vapores condensados, tanto los
gases como los vapores son enviados a través del co-

lector de antorcha. Los condensados desprendidos pue-
den ser enviados con la ayuda de la bomba de condensa
dos a la unidad de gasificacidn.

Los gases y vapores van a través del tubo de antorcha
al seguro de retroceso de llama, que es operado con
nitrégeno y finalmente al quemador de antorcha. Los
quemadores de encendido, constantemente en servicio,

aseguran la combustibn de los gases de salida.

Para el encendido automé&tico de los quemadores de en-
cendido se ha previsto gas licuado.
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El seguro de retroceso de llama, también designado
como interceptor de gas, reduce el caudal de gas
inerte necesario para impedir la entrada de aire en
el tubo de la antorcha. Este seguro consiste en prin
cipio en una guarda hidré&ulica seca con atmbsfera de
nitrégeno. El dispositivo de encendido para los que-
madores de encendido de la antorcha va ubicado cerca
de la misma. El control de los quemadores de encen-
dido se realiza por medio de termo-elementos. Cual-
quier averla de los quemadores de encendido es indi

cado en la sala de control.

4915
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1qQ. Informacidn general

Referencias:

— Plantas para la gasificacidn de combustibles
de todas clases seglin el proceso Koppers-Totzek

- Planta para la gasificacién de hullas

- Planta para el tratamiento y transformacién de
gas bruto procedente de la gasificacidn de car
bdn en gas de sintesis, para la sintesis de
amoniaco y metanol.

- Planta para el tratamiento y transformacidn de
gas bruto de sintesis en gas puro de sintesis
y sintesis de amonifaco.

- Carta de fecha 20 de Noviembre de 1978 de la
) Nitrogeneous Fertilizers Industry, S.A.

- Carta de fecha 12 de Abril de 1983 de la AECT
Explosives and Chemicals Ltd.
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Informacidn general
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Coal-based ammonia/methanol plant has high
reliability
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Ammoniak aus Kohle - Technologie und Wirt-
schaftlichkeit
Techn. Mitt. Krupp, Werksberichte,
Band 40 (1982) H1
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Die Kohle in der Synthesegas-Chemie
Techn. Mitt. Krupp, Werksberichte,
Band 40 (1982) H2
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zur Vergasung von Brennstoffen jeder Art

nach dem Koppers-Totzek-Verfahren
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Anlagen zur Vergasung von Brennstoffen jeder Art

nach dem Koppers-Totzek-Verfahren
Leistung (Vn) Verwendungs- At
Rohstoff :::;:; :fr me_:f;::; 4 :ﬂ zweck des trags
sinheiten pro Tag Synthesegases Tonr
B SE— o lak- 1949
) : 1 75000~ Ammoniak
Charbonnages de France, Paris, i‘ell:;?:r::as 150000 und
Werk Mazingarbe (P.d.C), Hgstgas g Methanol-
Frankreich synthese
- 140000 Ammoniak- 1950
Typpi Oy, Oulu, ?_;lellr_\:shle, : synthese
Finnland J
: iak- 954
: ; i i Steinkohle 2 210000 Ammoniak 1
T;:Z: Suiso Kogyo Kaisha, Ltd., Tokio, AAT— synthese
" o iak- 1954
Empresa Nacional “Calvo Sotelo” de Combustibles Lignit 2 " 242000 ’:;";;‘:\‘:;:
Liquidos y Lubricantes S.A, Madrid, 1 Haserve
Stickstoffwerk Puentes de Garcia Rodriguez,
Coruiia,
Spanien
Typpi Oy, Oulu, Steinkohle, 2 140000 Ammoniak- 1955
Finnland * Ol. Torf Synthese
S.A. Union Chimique Belge, Brussels, Bunker-C-0l, 2 176000 Ammoniak- 1955
Werk Zandvoorde, Anlage erganzungsfahig synthese
Belgien fiir Steinkohle
Amoniaco Portugués S.A.R.L, Lissabon, Schwerbenzin, 1 169000 Ammoniak- 1956
Anlage Estarreija, Anlage erganzungsfahig synthese
Portugal fur Lignit und Anthrazit
Koordipatignsministerilum Lignit, 3 629000 Ammoniak- 1959
der Griechischen Regierung, Athen, Bunker-C-0I 1 Reserve synthese
Stickstoffwerk Ptolemais,
Griechenland
The General Organization for Executing Raffinerie-Restgas, 3 778000 A iak-
th_e Five Year Industrial Plan, Cairo, Fliissiggas, s;:,:::ggl: k e
Stickstoffwerk der Société el Nasr d'Engrais Leichtbenzin
et d'Industries Chimiques,
Talkha,
Agypten
Chemical Fertilizer Company Ltd. of Thailand ignit
Dingemittelwerk, Mae Moh, Lampang, ' tan 1 . 217000 Ammoniak- 1963
Thailand synthese
Azot Sanayii T.A.S., Ankara. i
Werk Kiitahya, Lignit 3 775000 Ammoniak- 1966
Kiitahya, 1 Reserve synthese
Tiirkei
Chemieanlagen Export-lImport GmbH V i
ik ] akuu ;
Berlin, fiir VEB Germania, Heizblmrucmand' : v s ot 1966
Chemieanlagen und Apparatebau, wasserstoff
Karl-Marx-Stadt, Werk VEB Zeitz,
DDR
Kobe Steel Ltd., Kobe, Japan, tei
fur Industrial Development Corp. of Zambia, Steinkohle 1 214320 Ammoniak- 1967
Kafue bei Lusaka, synthese
Sambia
Nitrogenous Fertilizers Industry S.A., Athen igni
stickstoffwerk Ptolemais, ' : Lignit 1 165000 Ammoniak- 1969
iriechenland* synthese



Anlagen zur Vergasung von Brennstoffen jeder Art
nach dem Koppers-Totzek-Verfahren

The Fertilizer Corporation of India Ltd.,
New Delhi,

Werk Ramagundam,

Indien

The Fertilizer Corporation of India Ltd.,
New Delhi,

Werk Talcher,

Indien

Nitrogenous Fertilizers Industry S. A, Athen,
Stickstoffwerk Ptolemais,
Griechenland*

The Fertilizer Corporation of India Ltd.,
New Delhi,

‘ Werk Korba,
Indien*

AECI Limited, Johannesburg,
Werk Modderfontein,
Sidafrika

Indeco Ltd., Lusaka,

NCZ Nitrogen Chemicals of Zambia Ltd.,
Werk Kafue,

Sambia*

Indeco Ltd., Lusaka,

NCZ Nitrogen Chemicals of Zambia Ltd.,
Werk Kafue,

Sambia*

PETROBRAS

Petroleo Brasileiro S.A., Rio de Janeiro,
Werk Séo Jeronimo/Rio Grande do Sul,
Brasilien

KOPEX

‘ Przedsiebiorstwo Budowy,

' Zakladow Gorniczych za Granica,
Eksport-Import, Katowice,
Kombinat JANINA, Libiaz,
Polen

ICRC

International Coal Refining Company,
Solvent Refined Coal (SRC-1),
Demonstrationsanlage,

Newman, Kentucky,

USA

TVA _
Tennessee Valley Authority,
Chattanooga, Tennessee,
Werk Murphy Hill, Alabama,
USA

*) Nachbestellung

Rohstoff

Steinkohle

Steinkohle

Lignit

Steinkohle

Steinkohle

Steinkohle

Steinkohle

Steinkohle

Steinkohle

Steinkohle,
Hydrierriickstand

Steinkohle

2 Reserve

Anzahl der Leistung (Vp) Verwendungs-
Vergaser- m* CO + H, zweck des
einheitan pro Tag Synthesegases
3 2000000 Ammoniak-
synthese
3 2000000 Ammoniak-
synthese
1 242000 Ammoniak-
synthese
3 2000000 Ammoniak-
synthese
6 2150000 Ammoniak-
und Methanol-
synthese
1 220800 Ammoniak-
und Methanol-
synthese
2 441600 Ammoniak-
und Methanol-
synthese
2 1500000 ** Heizgas
3 3070000** Heizgas
3 2076000 Hydrier-
1 Reserve wasserstoff
16 14726000 Heizgas,

Hochkaloriges

Auf-
trags-
jahr

1969

1970

1970

1972

1972

1974

1975

1979

1980

1980

1981

synthetisches Erdgas,

Methanol
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4.495/9d, e 10001180 LD

Anlage zur Vergasung von Steinkohle

Leistung: 2300000 m>/d Rohsynthesegas
Verfahren: Koppers-Totzek

Kunde: Fertilizer Corp. of India, New Delhi
Standort: Ramagundam, Indien
Inbetriebnahme: 1978

Plant for gasifying bituminous coal

Capacity: 2,300,000 msfday raw synthesis gas
Process: Koppers-Totzek

Client: Fertilizer Corp. of India, New Delhi
Location: Ramagundam, India
Commissioned: 1978

Krupp-Koppers GmbH, Moltkestr. 29, D-4300 Essen 1



KRUPP-KOPPERS

Anlage zur Aufbereitung von Rohgas aus der Kohlevergasung
zu Synthesegas fiir die Ammoniak- und Methanolsynthese

Leistung Gasbehandlung 2550000 m’/d Rohgas
Ammaoniaksynthese 1000 t/d NHa
Methanolsynthese 70 tid CH3OH

Kunde: AECI| Limited, Johannesburg

Standort Modderfontein, Sudafrika

Inbetriebnahme: 1975

Plant for the treatment of raw gas produced by
coal gasification for ammonia and methanol syntheses

Capacity: Gas treatment plant 2,550,000 m*/d raw gas
Ammonia synthesis plant 1,000 t/d NH3
Methanol synthesis plant 70 t/d CHsOH
- Client: AECI Limited, Johannesburg
Location: Modderfontein, South Africa

Commissioned: 1875

4.495/5 4, € 10001 80 LD Krupp-Koppers GmbH, Moltkestr. 29,D-4300 Essen 1



KRUPP-KOPPERS

Anlage zur Aufbereitung von Rohsynthesegas
zu Reinsynthesegas und Ammoniaksynthese

Leistung: Gasbehandlung 900 000 mn/d Rohgas
Ammoniaksynthese 340 t/id NH3

Kunde: Azot Sanayii TAS., Ankara

Standort: Kutahya/Turkei

Inbetriebnahme: 1969

Plant for processing raw synthesis gas
to pure synthesis gas and Ammoniasynthesis

Capacity: (Gas treatment plant 900000 rnrs.e‘day raw gas
Ammonia synthesis plant 340 tons/day NH3
Client: Azot Sanayii TAS, Ankara
- Location Kutahya, Turkey

Commissioned: 1969

00 2 500111811 D Krupp-Koppers GmbH, Moltkestr. 29, D-4300 Essen 1
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NITROGENOUS FERTILIZERS INDUSTRY S. A.

HEAD OFFICE: 15 VALAORITOU STR. ATHENS 134 - GREECE

CABLES : AZOPTOL - ATHENS
PHONES : B28 581-6

TELEX: (21) seas
YOUR REF. ouRA ReEF. oate NOvember 20, 1978
J/ark/ 4660
KRUPP-KOPPERS

POB 8
D-4300 Essen 1

W. Germany

Dear Sirs,

You have asked us to provide you with a short survey of operating
value and experience gained in the Ammonia Plant of our Ptolemais Works.
We are pleased to meet your request, and should like to offer the
following information :

- The plant was erected in the years 1960-63, for an ammonia
capacity of 270 t/day in two production streams of 135 t/day
each.

- The raw synthesis gas for ammonia production is produced from
local lignite according to the Koppers-Totzek Process.
The gasification unit has been so designed that either lignite
or heavy fuel oil may be used, according to choice.

- During start-up, a continuous supply of lignite was not possible.
The unit was, therefore, operated using heavy fuel oil in the
initial phase, and later changed over to the gasification of lignite.

- In December, 1963, the first utilizable raw synthesis gas was
produced in the plant from fuel oil. Full ammonia production (270 t/day)
was attained at the beginning of March, 1964.

- In May, 1964, gasification was changed over to the processing of
lignite. ‘

- During the six-day guarantee test from August 24-30, 1964, the following
operating figures for raw gas production were established ( raw gas '
production = lignite processing +lignite gasification ):

Buaranteed Attained
Consumption of
Raw lignite / CO+H,, (Hg/NmB) 3.456 2.727
Oxygen/CO+H, ( Nm>/ Na) 0.4008 0.4200
Electric power/CO+H,( Kuh/Ne) 0.2085 0.1910

'/.



NITROGENOUS FERTILIZERS INDUSTRY S.A.
HEAD OFFICE : 16 VALAORITOU 8TR ATHENS 134 - GREECE

-2 -

- The capacity and function guarantee was proven during a 30-day
test from August 24-September 22, 1964. The result was as follows:
Guaranteed 629,000 Mm>/day CO+H, = 18,870,000 Na>/30days
Attained 633,666 NmB/day CD+H2 = 19,009,980 Nm3/30days

During this guarantee run, lignite having ash contents fluctuating
between 20.4 and 32 %, referred to anhydrous lignite, was gasified.

There were extreme variations in the composition of the lignite ash
during this period.

The degree of C-gasification was abovr 99%.

- The capacity guarantee for the ammonia plant was proven in a 30-day
guarantee test in February/March 1965, with the following results :

Guaranteed 270 t/day = 8,100 t/30 days
Attained 274.3t/day = 8,229 t/30 days

During this guarantee run, an ammonia production of 290-300 t/day
was, on some days, achieved.

In 1971/73, the ammonia plant was extended by 50%, by the erection
of a further production stream with a capacity of 135 t/day ammonia.

The guarantee and operating values for the plant units of this
extension performed during Feb.22-March 1, 1974, were as follows :

- Lignite Preparation Unit

7 Guaranteed Attained
Lignite dust produced kg/h 16.4 20.5
Water content of the
lignite dust % 8 6.5
Consumption of raw
lignite t/h 54 53.4
Consumption of electric
power kWh/h 1,680 1,363

o/



NITROGENTGUS FERTILIZERS INDUSTRY S.A.

@'} HEAD OFFICE : 156 VALACRITOU 8TR ATHENS 134 - GREECE
b A EV.A.L.
-3 -
- Additional Gasifier
Analysis of the coal dust Design Actually
Basis consumed
Water content % 8.0 7.2
Ash % wt. 31.50 33.590
c % wt. 45.05 L. 14
H % wt. 3.65 3.20
~ S % wt. 1.25 1.20
N % wt. 1.35 1.20
0 % ut _17.20 -J6.36
100.00 100.00
Analysis of the produced gas Expected Attained
co, % vol. 13.0 10.6
co % vol. 54,1 60.0
H2 % vol. 29.9 26.9
N2+Ar % vol. 2.3 1.9
CHA % vol. 0.2 -
HZS/BﬂB % vol. 0.5 0.6
0.5 0.0
> Guaranteed Attained
Raw gas production Nm3/h 12,000 12,940
therein, CD+H2 ? 83.5 86.2
therein, CD+H2 Nm}/h 10,020 11, 154
Consumption of oxygen Nm~/h 4,895 3,499
Consumption of oxygen/ 3 3
CU+H2 Nm™ /Nm 0.4885 0.3137
- Ammonia Synthesis Unit -
Guaranteed Attained
Production of NH3 Kg/h 5,625 6,516
Consumption of cooling 3
water m/h 620 507
- Consumption of synthesis 3
gas Nm~/h 15,500 17,528
Consumption of synthesis 3
Nm~ /kg 2.755 2.69

gaa/NH3
./.



NI TROGENOUS FERTILIZERS INJUSTRY S.A.
HEAD OFFICE : 15 VALAORITOU STR ATHENS 134 - GREECE

- Refractory Lining of the Gasifier

In the past periocd of operation, we had practically no damage at

the refractory lining of the gasifiers. During regular inspections,
small repairs were carried out, whereby defective spots, caused by
erosion, were replaced using ramming mass. These repairs could be
executed within a period of a few hours. In other words, the refractory
lining has not needed to be renewed since commencement of start-up.

- Ash Split-up

Depending on the ash content and mode of operation of the gasifiers,
about 40-60% of the coal ash is discharged beneath the gasifier

in the form of slag. The remaining 60-40%, entrained as fly dust with
the gas produced, is carried through the waste heat boiler into the
cooling washer, and is, there, washed out. The carbon content in the
slag discharged beneath the gasifiers, amounts to about 0.2-0.25%.

The carbon in the fly dust, discharged with the gas from the gasifier,
is about 2-2.10%

- Degree of Carbon Conversion.

The degree of carbon conversion during the operating period
amounted to about 98%. At times, even a value of above 99% was attained.

- Interruptions to operation, caused by breakdown of the Gasification
Unit, were extremely rare, in spite of operation with fluctuating
lignite qualities. We estimate that these amounted to about 2%
of the total operational disturbances.

In summarizing, we can confirm that we are satisfied with the operation
and results of the Plant. The planned annual production figures have,
in general, been attained.

We agree to this letter's being shown to serious prospective customers
or to their being given a copy of this.

Very truly yours,

. Aberakis
Managing Director.
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Telephone (011) 21 4651 Telegrams Nitrogen Johannesburg AECI Telefoon (011) 21 4651 Telegramme Nitrogen Johannesburg
Telex 8 7048 SA 8 7652 SA Teleks 8 7048 SA 8 7652 SA
r i

Krupp Koppers GmbH
Postfach 102251

D - 4300 Essen 1

W GERMANY

L For the attention of Mr E Goeke

12 April 1983
RGL/ML

Dear Mr Goeke
Thank you for your letter dated 16 March 1982.

Regarding 1982 production on No 4 Ammonia plant :
295 000 tonnes was achieved. This is 95% of the average
design capacity.

Regarding the paper presented at the Conference: a text
is being prepared by IFA for circulation and you will,

no doubt receive a copy of it. I hope this is sufficient
for you. We did not prepare a text of our own, but
simply commented on the slides which you saw.

Yours sincerely

Mo eFe>

R G LUKE
OPERATIONS & DEVELOPMENT MANAGER
CHEMICALS DIVISION

Directors/Dirskteure: J.C. von Soims (Chairman/Voorsitter) A.8. Nisuwoudt (Managing/Besturende) Dr. G.8. Darfing” D.D.W. Mather  “Brit.
B. Rissik D.J. Taylor A. du T. Joubert D.J. Wood

Mamber of the AEC! Group/Lid van die AEC! Groep
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A.D. Engelbrecht, L.J. Partridge
AECI Ltd., Modderfontein, South Africa.

Coal-based
ammonia / methanol plant
has high reliability

Reprint of Oil & Gas Journal
February 9, 1981

Krupp Koppers GmbH, Moltkestr.29, D-4300 Essen 1



Ammonia plant process

Fig. 1
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A coal-based ammonia and methanol Table 1 " Table 2
plant in South Africa now has an ope- Feed coal analysis Raw gas analysis
rating availability comparable to that of CO, % 58
gas and naphtha-based units. Using Utimate analysis (dry basis) 230/00/0 3;
Koppers-Totzek gasification, the plant %m/m CH:,’ppm 100
has been operated for over five years c 64.3 H,S. % 05
by AECI Ltd. in Modderfontein. : 3;7; COS, % 0.04
Capacity of the plant is 1,000 metric o g f,gf\j P;’;‘n 1084
tons/day of combined ammonia and S 0.6 NO, ppm 30
methanol. It forms part of a chemicals - i:sh ” 2?-3 NHa, ppm 15
, X o . A
complex pr_oducmg nitrogen fertilizers Vol’;tﬁ;ec"or;"t?&;li‘g; matter. % :?,0//2 8:?;
a"q exploglve_s_. (air dry basis) 26.1 0;, ppm 100
Initially, reliability was poor, due largely * By volume (dry basis)

to process and mechanical problems
in the gas processing sections, as well
as in the steam-raising units. As these
and other problems have been over-
come, plant availability and output
have greatly improved.

Koppers-Totzek gasification

The Koppers-Totzek Process (Fig. 1) is
a high temperature, atmospheric pres-
sure, entrained-bed gasifier employing
pulverized coal. The object of its devel-
opment was a process which was not
very sensitive to coal properties, and
would produce a clean synthesis gas
consisting mainly of CO and H, and
practically no hydrocarbons, phenols,
or similar contaminants.

Pulverized coal is entrained in a stream
of premixed oxygen and steam. The
reaction mixture enters the gasifier via
burner nozzles at either end. Rapid
exothermic reactions cause the tem-
perature in the core of the flame to rise
to over 2,000°C.

Subsequent endothermic reactions,
and heat loss through the gasifier wall
which is employed to raise steam,
cause the temperature to decrease,
typically to about 1,600°C. Residence
time in the gasifier is very short, about
0.5to 1 second.

Coal feedstock (Table 1) for gasifica-
tion in the Modderfontein plant is
obtained by rail from collieries about
90 km away. The coal is pulverized and
simultaneously dried to about 1.5%

moisture in two ring and ball mills. Coal
dust particle size is typically 90% less
than 90um. Pulverized coal is fed to the
gasifiers via screw feeders.

Six two-headed Koppers-Totzek gasi-
fiers are used. A portion of the mineral
matter in the coal is slagged in the
gasifier. It impinges on the walls, accu-
mulates, and subsequently flows to a
slag outlet in the base. Here, slag is
quenched and granulated in a water
bath and removed by a continuous
scraper system.

The remaining mineral matter leaves
the gasifiers as fly ash in association
with unconverted carbon. The exit tem-
perature from the gasifier is about
1,600°C. Since the mineral matter is
largely molten under these conditions,
the gas is quenched with direct water
injection to about 900°C. to avoid foul-
ing of heat transfer surfaces with siag.
A waste-heat boiler system raises
steam at 55 bar. The gas is then con-
tacted with water in washing towers
where most of the solids are removed.
The solids are settled from the washing
water, thickened to a slurry with about
15% solids, and pumped to nearby
dams where the major part of the
water is recovered and recycled for re-
use.

The gas is subject to further dust
removal before passing to raw gas
compressors prior to the gas purifica-
tion plant. A typical composition of raw
gas is given in Table 2.

Purification and shift

The dust-free raw gas from the gasifi-
cation plant is compressed to 30 bar in
two parallel, steam-turbine-driven
compressors. Before entering the first
stage of the Rectisol unit (Fig. 2), HCN
is removed from the gas in a water
absorber.

The gas is then scrubbed in an absor-
ber with methanol containing dissolved
CO,. This removes H,S and COS to a
combined concentration of less than

1 ppm but does not absorb a significant
amount of CO.,.

The gas is then compressed to 50 bar.
It passes to the CO shift conversion
unit where a conventional high tempe-
rature shift conversion catalyst is
employed. CO content of the gas is
reduced to about 3%. The steam
required for shift conversion is sup-
plied by the waste-heat boilers in the
gasification plant.

The converted gas passes through a
heat-exchanger train and enters the
second stage of the Rectisol unit. CO,
is removed to less than 10ppm in a
two-stage CO, absorber.

Methanol containing dissolved H,S and
COS from the H,S absorber is stripped
in two stages, the H,S rewash column
and the H,S stripper. The overhead
product from the H,S stripper contains
60% H,S and COS. It is suitable for
sulfur recovery using a Claus kiln, or
for sulfuric acid manufacture.

9
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Methanol containing dissolved CO, is
Qtripped in the CO, stripper. A portion
f the CO, is recovered as a pure pro-
duct for urea manufacture.
The final gas purification stage (Fig. 3),
involves removal of final traces of CO,
in two molecular-sieve adsorbers, and
a liquid nitrogen wash unit to remove
final traces of CO and CH,.

Synthesis

The purified gas from the liquid nitro-
gen wash unit is combined with pure
nitrogen from an air separation plant in
the stoichiometric ratio for ammonia
synthesis. A conventional ammonia
synthesis loop is employed operating
at 220 bar. The high purity of the syn-
thesis gas eliminates the need for a
voluntary purge to avoid inert accumu-
lation.

An ICI low-pressure methanol plant
draws synthesis gas from the purifica-

&ion section.

Liquid nitrogen wash

Operating experience

The Modderfontein plant was commis-
sioned towards the end of 1974.
Initially, difficulties were encountered
in attempting to achieve continuous
operation at relatively high production
rates.

The major causes of breakdowns
during the first year of operation were
mechanical in nature. A large number

were related to the steam raising plant.

Two large spreader-stoker boilers are
employed, each rated for maximum
continuous output of 184 tons/hr of
steam at 100 bar and 510°C. Tube and
grate failures were very persistent pro-
blems, which contributed very signifi-
cantly to plant shutdowns or rate
reductions. These in turn generated
mechanical problems throughout the
plant due to intermittent operation,
startups, and emergency shutdowns.
The phase of serious mechanical pro-
blems was eventually overcome.

Nitrogen Synthesis gas

Fig. 3

Tait gas

Gasto

|' ’
AR

nitrogen :Q

wash

CO. adsorbers Heat exchangers

Wash column

During periods of continuous opera-
tion, a more detailed assessment of
the process could be made.
Considering the Koppers-Totzek gasifi-
ers, it was evident that the units could
produce at least the rated output of
gas. The gas composition was very
close to that predicted.

Three main difficulties were identified,
however. These were refractory lining
attack, low carbon conversion effici-
ency, and excessive generation of car-
bonaceous fly ash. All three problems
were inter-related and were subse-
guently shown to have been the result
of the differences between South
African bituminous coal and coals of
the Northern Hemisphere.

Extensive experience had been gained
in operating the Koppers-Totzek gasi-
fiers on lignite and Northern Hemis-
phere bituminous coal. At Modderfon-
tein, slag attack on the gasifier refrac-
tory linings occurred. This required a
reduction in the operating temperature
as an interim measure to preserve the
finings until the problem could be
investigated.

The original feedstock was shown to
be unsuitable due to very low reactivity
and poor mineralogical characteristics.
This resulted in very poor carbon con-
version under conditions where the
refractory linings were being protected
from excessively high operating tem-
peratures.

In addition, the poor mineralogical cha-
racteristics led to very little slag for-
mation during gasification. Conse-
guently, the bulk of the coal ash left
the gasifier as fly ash.

The fly ash is disposed of in lagoons
situated about 1 km from the plant. The
excessive quantity of fly ash could not
be handled in the lagoons originally
constructed for the plant.

After investigation of the lining pro-
blems, improvements were made in
the lining and cooling system of the
gasifiers. In addition, a better coal was
selected, subsequently shown to have




far better mineralogical and petrolo-
gical properties. Even so, the inherent
low reactivity of South African coal still
resulted in relatively low carbon con-
version and a high proportion of

fly ash.

After resoiution of the main process
and mechanical problems, the perfor-
mance of the plant improved to where
availability is comparable to that
achieved on gas and naphtha-based
plants. This is significant considering
the far greater complexity of the coal-
based plant and the fact that a great
deal of solids handling is required.

Environmental assessment

As a result of the high gasification tem-
perature the Koppers-Totzek Process
produces no coal distillation products.
Hence, aromatics and phenols do not
occur in the raw gas or water from the
washer-cooler towers after gasifica-
tion. The only hydrocarbons produced
are methane, about 100 ppm, and trace
quantities of C,Hs and C;Hs.

Since the raw gas containing H,S,
COS, HCN, and NH, is contacted with
water at various stages of the process,
water streams contain these species.
All these streams are fed to a common
contaminated-water system which aiso
treats the fly ash slurry from the

Krupp Koppers GmbH

washer-cooler towers. The combined
streams pass through a settler/clarifier
where ash is separated. The clarified
water stream is recycled to the plant.
The settled ash slurry is pumped to
lagoons. The major part of the water is
recovered as runoff. This water repre-
sents the only liquid effluent leaving
the plant. Due to the long contact time
with the fly ash, the dissolved H,S and
HCN are both converted to innocuous
species. Cyanide content of the runoff
water is typicaily 0.2ppm. H,S is not
detectable. :

As with liquid effluents, gaseous emis-
sions do not present any problems.
Besides sulfur oxides and particulates
from the boiler plant and the flue gas
drying circuit of the coal preparation
unit, the only sources of gaseous emis-
sion are tail gases from the Rectisol
and liquid nitrogen wash units.

The tail gases are either flared or used
as supplementary fuel for the boiler
plant. The major proportion of sulfur in
the gasifier coal feed appears in a con-
centrated stream from the H,S stripper
in the Rectisol unit.

Originally, this stream was to be com-
busted in a pyrite roaster for sulfuric
acid production. Since the permanent
shutdown of the sulfuric acid plant, it is
now planned to install a Claus kiin to
treat this gas stream.

Postfach 102251, D-4300 Essen 1, ¢ (0201) 2208-1, Telex: 0857817

4 kruppkoppers

No significant environmental problems
have been experienced during the ﬁvei J
years the Modderfontein plant has _
been in operation. The Koppers-Totzek
Process is inherently characterized by
low environmental impact.

Conclusions

In the light of AEC! experience, the
Koppers-Totzek gasification process
offers distinct advantages in producing
synthesis gas from coal for applica-
tions such as ammonia and methanol
manufacture. Production of a »clean«
raw gas, with no byproducts (hydrocar-
bons, aromatics, or phenols), and mini-
mal environmental impact make it a
suitable process for integration into a
chemicals manufacturing complex
such as Modderfontein.

Although initially plant reliability was
poor, availability has continually
improved. Considering the complexity
of a coal-based plant such as this,
when compared to gas or oil-based
plants, the availability currently
achieved is highly gratifying. As a fully
commercialized process, Koppers-
Totzek gasification must be conside-
red as a candidate for production of
synthesis gas from coal for projects
under evaluation over the next five to
ten years.
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Ammoniak aus Kohle — Technologie und Wirtschaftlichkeit —

H. Staege (Krupp-Koppers GmbH, Essen)

Einfiihrung

Ammoniak ist das Vor- oder Zwischenprodukt der Gro8-
synthesegas-Chemie mit der mengenmaBig hochsten Pro-
duktion. Die Erzeugung betrug in den Jahren 1980/81
ca. 85,0 Mio t. Das Synthesegas bzw. der Synthesewasser-
stoff fiir die Ammoniakerzeugung wird heute fast aus-
schiieBlich aus kohlenwasserstoffhaltigen Brennstoffen mit
brennstoffspezifischen Umwandlungstechnologien
erzeugt. Die sogenannte Steam-Reforming wird als erste
Stufe der Umwandlungstechnologie fiir gasformige und
leichtsiedende fliissige Brennstoffe verwendet. Handelt es
sich jedoch um hochsiedende fliissige und um feste Brenn-
stoffe, kommt die Partialoxidation (Vergasung) mit Sauer-
stoff zur Anwendung. Die bekannten fossilen Brennstoffe
haben unterschiedliche Gewichtsverhaltnisse Kohlenstoff
zu Wasserstoff. Bild 1 gibt einen Uberblick.

Brennstoff C/H Wasserstoff gabunden
an Kohienstoff

Methan 296 100kgHan 296kgC
Naphtha ca. 500 100kgHan 600kgC
Heizh S ca 10,00 100kgHan 1.070kgC
Braunkohle ca 1200 100kgHan 1.250kg C
Junge

Steinkohie ca 16.00 100 kgHan 1.600kg C
Atte

Steinkohie ca 24,00 100 kg H an 2.400 kg C

Bild 1 Gewichtsverhaltnis C/H von Rohstoffen der Synthesegas-
Chemie

Fiir die Erzeugung von Wasserstoff oder, allgemein gesagt,
von Synthesegas aus fossilen oder Riickstandsbrennstoffen
gilt: Je niedriger das Gewichtsverhiltnis C/H eines Brenn-
stoffes, um so einfacher die Gesamtumwandlungstechnolo-
gie und um so niedriger der Energiebedarf fiir die Umwand-
lung. Zur Zeit werden weltweit fiir die Ammoniakerzeu-
gung Erdgas und Erdélderivate als Rohstoff eingesetzt. Die
bestehenden und zur Zeit im Bau befindlichen Ammoniak-
anlagen auf Basis Kohle besitzen eine Gesamterzeugungs-
kapazitat von ca. 2 000 000 Jahrestonnen.

Die Umwandlungstechnologien

Die Umwandlungsabliufe Kohle zu Ammoniak erfolgen in
aufeinander abgestimmten Umwandlungsstufen, die zu
einem integrierten System zusammengefaBt sind. Die
Umwandlungsstufen sind im einzelnen:

- Kohlevorbereitung
~ Kohlevergasung
- Gasaufbereitung
-~ Ammoniaksynthese

Die Gesamtumwandlungsgleichungen der Kohle zu
Ammoniak zeigt Bild 2.

1

mc +2

Q, = co AH=-1231

@C +HO =H,+CO AH = + 1185 kl/mol

(8) CO +H,0 =H, +CO, AH =~ 42kJ/mol

(4)3H, + N, =2NH, AH =~ 46 kJ/moi

(1) + (2) Kohlevergasung Coal gasification

(3 Kohlenmonoxid-Konvertierung Carbon monoxid conversion

{4) Ammoniaksynthese Ammonia synthesis

Bild 2 Umwandlungsgleichungen

Die wichtigste und kostenbestimmende Stufe einer inte-
grierten Ammoniakanlage auf der Rohstoffgrundlage
Kohle ist die Kohlevergasung. Fur die Kohlevergasung gibt
es eine Reihe bewihrter und kommerziell erprobter Tech-
nologien. Die Technologien unterscheiden sich sowohl

Umwandlungsveriauf bei der Kohlevergasung

Gas +
Nebenprodukte Gas Gas
}.
Y
AN
SN
/’ ! s
L i AN
_____ P P -l
Kohle o] 8 8 E Sauerstoff [ . —-
2 i
| e
Wasser-
dampf
Asche Asche
Sauerstoff + Sauerstoff +
Wasserdampt Wasserdampf
Festbettvergasung Wirbeibettvergasung Flugstromvergasung

Bild 3 Kohlevergasung
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durch die Art der benutzten Generatoren als auch der
Stoffstréme wihrend der Vergasung innerhalb der Genera-
toren. Bild 3 zeigt die Grundprinzipien der Vergasungs-
technologien. Die Bewertung der verschiedenen Verga-
sungstechnologien kann durchgefithrt werden durch Ver-
gleiche der Wirkungs- und Umsetzungsgrade, des Investi-
tionsbedarfs und iiber nicht in Zahlen erfaBbare Kennzei-
chen, wie

-~ Umweltfreundlichkeit,

- Anfall von nicht gewtinschten Nebenprodukten und
Schadstoffen,

— Eignung fiir alle oder nur bestimmte Kohlensorten,
- Betriebliche Zuverléssigkeit.

Von den in Bild 3 gezeigten Vergasungstechnologien
besitzt die Flugstromvergasung mit trockener Einspeisung
das hochste Anwendungspotential

- Sie ist geeignet fiir alle vorkommenden festen Brenn-
stoffe.

- Es fallen keine unerwiinschten Nebenprodukte an.

- Es wird ein technisch sauberes Gas erzeugt mit einem
hohen Anteil an Wasserstoff plus Kohlenmonoxid.

- Es tritt nur eine minimale Umweltbelastung auf.

In den folgenden Ausfiilhrungen wird deshalb nur diese
Technologie beriicksichtigt, die groBtechnisch heute nach
dem Koppers-Totzek-Verfahren durchgefiihrt wird.

Der Verfahrenstechnische Ablauf in den einzelnen Um-
wandlungsstufen:

- Kohlevorbereitung

Die Vorbereitung der Kohle wird verfahrensspezifisch
fiir das jeweils zur Anwendung kommende Vergasungs-
verfahren durchgefiihrt. Bei dem Koppers-Totzek-Ver-
fahren bezieht sich die Vorbereitung der Kohle auf
Feinmahlung und Trocknung. Beide Vorginge erfolgen
gleichzeitig in sogenannten Mahltrocknungsanlagen,
schematisch vereinfacht dargestellt auf Bild 4. Das
Schema zeigt eine Mahltrocknungsanlage fiir Braunkohle
mit einem hohen Anfangswassergehalt, deren Arbeits-
weise nachstehend beschrieben wird.

Rohkohie
r_lLT_QE. ug
[ L 13
9
1
. | —
5 10
Q';D 3 4 6 15
& 7 -
16
Kohlenstaub zur
Vergasung
Asche s —
1 Rohkohienbunker 7 Rohmuhie 13 Brudenfitier
2 Abzugsband 8 Kohlenstaubleitung 14 BrudenabfUhrieitung
3 Aufgabeband 8 Zyklonabscheider 15 Brudenriickfihrieitung
4 Steigeleitung 10 Kohlenstaubbunker 16 HeiBgaserzeuger
5 Sichter 11 Bridenieitung
6 GneBricktuhrieitung 12 Bridengebiise

Bild 4 Schema Kohlevorbereitung

Die Rohkohle mit einem Wassergehalt von ca. 55% wird
mit einem regelbaren Abzugsband aus dem Rohkohlebun-
ker kontinuierlich abgezogen und dem Aufgabeband zuge-
fiihrt. Das Aufgabeband gibt die Kohle iiber eine in Abb. 4
nicht dargestellte Schleuse direkt in die Mihle oder in die
Steigleitung.

In der Steigleitung erfolgt durch heiBes Rauchgas eine
Schocktrocknung der Kohle, die mit einer Vorzerkleine-
rung verbunden ist. Die so vorgetrocknete Kohle gelangtin
den Sichter, wo die Kornfraktion tiber 0,1 mm weitestge-
hend abgeschieden und durch eine GrieBriickfiihrung der
Miihle zugefithrt wird. In der Miihle erfolgt gleichzeitig
die weitere Abtrocknung des KohlengrieBes auf die
gewlinschte Endfeuchte von 8-10 Gew.-% Wasser und die
Feinmahlung auf 0,1 mm KorngroBe. Der so aufbereitete
KohlegrieB geht durch die Steigleitung wieder zum Sichter,
wo er vor Eintritt in den Sichter mit der aufgegebenen
Rohkohle gemischt wird.

Die aufbereitete Kohle mit der gewiinschten Feinheit und
dem zulassigen Uberkorn von ca. 15-20% geht durch den
Sichter zu den Zyklonabscheidern.

In den Zyklonabscheidern erfolgt eine weitgehende
Abscheidung des Kohlenstaubes aus den Mahlbriiden. Der
abgeschiedene Kohlenstaub wird in den Kohlenstaubzwi-
schenbunker gegeben.

Die Mahlbriiden werden durch ein Briidengeblise aus den
Zyklonabscheidern abgesaugt. Ein Teil der Briiden geht
zur Feinreinigung zum Elektrofilter und danach in die
Atmosphiére. Der andere Teil der Briiden wird iiber die
Briidenleitung zur Miihie riickgefiihrt und dient dort zur
Temperaturregelung der Trocknungsgase. Die Abtrock-
nung der Kohle auf die gewiinschte Endfeuchte geschieht
durch heiBes Rauchgas. Dies wird in einem Heigaserzeu-
ger durch Verbrennen von Kohlenstaub erzeugt. Wenn
Restgas oder ein anderer Abfallbrennstoff zur Verfigung
steht, kann auch dieser verwendet werden.

- Kohlevergasung
Die aufbereitete staubférmige Kohle wird pneumatisch
zu den Speisebunkersystemen der Vergasungsanlage
gefordert. Die Vergasungsanlage ist vereinfacht schema-
tisch auf Bild 5 dargestellt. Der verfahrenstechnische
Ablauf ist folgender:

Schema der Flugstromvergasung nach Koppers-Totzek

;:3_‘ =
Kohie Dampf
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Schlacke

1 Kohlenstaubbunker

2 Vergaser

3 Abhitzekessel

4 Kuhiwascher

5 Mechanischer Wascher
6 Elektrofilter

7 Kldrbecken Schiamm

Bild 5 Flugstromvergasung
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Durch regelbare Schneckenaggregate wird die staubfor-
mige Kohle in die Vergaser eingespeist. Kurz vor dem
Eintritt in die Vergaser erfolgt die Zumischung von Verga-
sungssauerstoff und Wasserdampf zum Kohlenstaub. In
weniger als einer Sekunde wird die staubférmige Kohle
unter Flammenbildung zu Rohgas umgesetzt bei Tempera-
turen, die in der Flammenspitze etwa 2000 °C betragen. Das
heiBe Rohgas stromt aus den Vergasern durch Abhitze-
damperzeuger in Kihilwascher. In den Abhitzedampf-
erzeugern wird Dampf erzeugt, der entsprechend dem
Gesamtkonzept einen Druck bis 100 bar besitzt. In den
Kiihlwéschern erfolgt durch Einspritzen von Wasser eine
weitere Gasabkiihlung, wobei gleichzeitig mitgefithrter
Vergasungsriickstand . ausgewaschen wird. Die Feinreini-
gung des Gases geschieht durch Desintegratoren und Elek-
trofilter. Das so erzeugte und mechanisch gereinigte Gas
kann nun verwendungsspezifisch weiterbehandelt werden.

Das Kiihl- und Waschwasser, welches fiir die direkte
Abkiihlung des Gases und Auswaschung des Vergasungs-
riickstandes benutzt wird, ist Umlaufwasser, dessen
Behandlung folgendermaBen vorgesehen ist: Das mit Fest-
stoffen beladene und aufgewdrmte Wasser stromt aus der
Vergasungsanlage zu Klirbecken. In den Klirbecken
erfolgt eine Trennung des Feststoffes vom Wasser durch
Absetzen. Das so gekliarte Wasser wird anschlieBend indi-
rekt in einem Wirmeaustauscher gekiihlt und zu den
einzelnen Verbrauchern zuriickgepumpt. Das Entfernen
des abgesetzten Riickstandes aus den Kldrbecken geschieht
durch Abpumpen. Das gesamte System der Waschwasser-
behandlung ist geschlossen, so daB keine Gase oder
Déampfe unkontroilierbar in die Atmosphire entweichen
konnen.

- Gasaufbereitung
Das nach dem Koppers-Totzek-Verfahren erzeugte Roh-
gas ist, wie die Analyse auf Bild 6 zeigt, ein sehr reines
Gas. Es kann mit einer relativ einfachen Gasaufberei-
tungsanlage zu Reinsynthesegas weiterverarbeitet wer-
den. Die erforderlichen Aufbereitungsschritte vom Roh-
zum Reinsynthesegas sind:

@ Rohgasentschwefelung,
@ Konvertierung,
® CO,-Auswaschung und

@ Feinreinigung.

Fir jede vorgenannte Aufbereitungsstufe gibt es eine
Reihe kommerziell erprobter Verfahren. Bei der Auswahl
der Verfahren sind folgende Kriterien wichtig:

@ Betriebssicherheit,
@ Einfache Wartung,

® Verwendung von billigen, ungiftigen, nicht aggressiven
und iberall verfiigbaren Waschmitteln fiir Rohgasent-
schwefelung, CO,-Auswaschung und Feinreinigung,

® Verwendung von Katalysatoren, die sowohl mechanisch
als auch chemisch robust und billig sind,

@ keinoderminimaler Anfall von gasformigen und fliissigen
Umweltschadstoffen,

@ geringe Investitionskosten,

@® geringer Energiebedarf.

3
Braunkohie Steinkohte
Lignit Hard-coal
roh Staub roh Staub
raw dust raw dust
w Gew.% 5250 8,00 10,00 1,00
A Gew.-% 15,45 29,92 9,04 994
C Gew.% 2083 40,34 6337 69,70
H Gew.<% 162 314 471 518
S Gew.-% 086 1,67 072 079
N Gew.-% 064 124 1,12 1.24
o} Gew.-% 810 15,69 11,04 12,15
Gesamt: Gew.-% 100,00 100,00 100,00 100,00
Gas aus Braunkohle Steinkohie
from Lignit Hard-coal
co, Vol.-% 11,90 10,50
co Vol.-% 55.90 55.00
H, Vol % 29,00 32,10
N, + Ar Vol.% 2,00 1,90
CH, Vol.% 0,10 - 010
H,8/CO8  Vol.-% 1,10 0.40
100,00 100,00

Bild 6 Kohle- und Gas-Analysen

Durchgefiihrte Vergleiche unter Bericksichtigung der
Betriebssicherheit, der Investitionskosten, Kosten fiir
Energien, Chemikalien, Katalysatoren, Wartung und
Reparatur haben gezeigt, daB folgende Verfahrenskombi-
nation eine optimale Losung nach dem jetzigen Stand der
Technik darstellt:

Rohgasentschwefelung und CO,-Auswaschung in einer
Waische mit tiefgekiihitem Methanol.
CO-Konvertierung in einer Anlage mit Warmwasserkreis-
lauf und Verwendung von chromaktivierten Eisenoxidka-
talysatoren fiir einen Temperaturbereich von 300-600 °C.
Feinreinigung des CO,-freien Gases durch Kondensation
der noch im Gas enthaltenen Verunreinigungen, wie Koh-
lenmonoxid, Argon und Methan, mittels fliissigen Stick-
stoffs in einer sogenannten Fliissig-Stickstoff-Wische.

Der verfahrenstechnische Ablauf bei den einzelnen Aufbe-
reitungsschritten ist:

Stickstoft

N H S/COS

1

1 2 3 4 5
:I NH
= INH
Rongas !?
= s
Raw gas I
| o | [1gL
) N’%
CO-Konvertierung
CO-Conversion

2ur H 0/CH OH-
Trannung

=
To H O/C OH-Separation
CO -trees Gas

CO -tree gas

=

co
Restgas

H S/COS-Absorber Tail gas

5/COS-Absorber
- t S-Ennchment-column

1M

2. H S-Anrercherungs-Koionne
3 M
a
S

CO -Ap:

CO -Al 30rDer
CO -Stnpp-Kolanne CO -Stnpping-column

Bild 7 H,S/COS-CO,-Wische
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- Rohgasentschwefelung (Bild 7)
Das auf 30 bar komprimierte Rohgas wird in Rohgaskiih-
lern gegen kalte Produktstrome abgekiihlt. Um Eisbil-
dung zu verhindern, wird Methanol vor dem Rohgaskiih-
ler in das Rohgas eingespritzt. In einer Waschkolonne
wird der gesamte im Rohgas enthaltene Schwefel bis auf
ppm-Bruchteile entfernt.

Als Waschmittel wird regeneriertes Methanol aus der Koh-
lendioxid-Wische verwendet, das frei von Schwefel ist,
jedoch etwas Kohlendioxid enthdlt. Nach Verlassen der
Waschkolonne wird das schwefelfreie Rohgas in den vorge-
nannten Rohgaskiihlern wieder erwidrmt und iiber einen
Abscheider der Kohlenmonoxid-Konvertierung zugefiihrt.

Aufler Schwefeiwasserstoff und Kohlenstoffsulfid wéscht
das Methanol entsprechend dem Partialdruck des Gases
auch gewisse Mengen Wasserstoff und Kohlenmonoxid aus
dem Gas mit aus. Um die dadurch bewirkten Verluste an
Nutzgas auf ein MindestmaB zu beschrdnken, wird das
Methanol in einem Abscheider auf einen mittleren Druck
entspannt, wodurch ein Teil des Wasserstoffes und des
Kohlenmonoxides zuriickgewonnen wird. Dieses soge-
nannte Losungsgas wird rickgefithrt und in die Rohgas-
kompressoren zwischenstufig bei etwa 10 bar eingespeist.

Zur Erreichung einer hohen Konzentration der gasfdrmi-
gen Schwefel-Verbindungen, z.B. zur Verwendung in
einem Claus-Ofen, wird das beladene Methanol in einer
Stripperkolonne entspannt, wobei ein groBer Teil des gelo-
sten Kohlendioxids durch Strippen mit Stickstoff entfernt
wird. Im oberen Teil der Stripperkolonne werden die
gasformigen Schwefelbestandteile noch einmal durch
Methanol zuriickgewaschen. Das Restgas ist nun fiir das
Ablassen in die Atmosphére geeignet und wird durch den
Stickstoffkithler und den Rohgaskiihler gefiihrt und abge-
lassen.

Das Methanol wird aus der Kolonne abgezogen und durch
die Wirmeaustauscher gepumpt, um es vor dem Eintritt in
die Regenerierkolonne wieder aufzuwdrmen. Das regene-
rierte Methanol wird in einem Wéirmeaustauscher durch
unreines Methanol gekiihlt und dann fiir die Auswaschung
von Kohlendioxid aus dem Konvertgas in der Kohlen-
dioxid-Wische eingesetzt.

Speisewasser

Boiler feed water
Dampf

=
Steam _‘

Entschweteites Gas

Desulfurized gas

Konvert-Gas

Converted gas

Kondensat -

Fou
NS
1. Befeuchter

2. Entfeuchter
3. CO-Konverter CO-Converter

Condensate Moistener

De-Moistener (Desiccator)

Bild 8 CO-Konvertierung

Die aus dem Kondensator am Kopf der Regenerierkolonne
abgezogenen gasfédrmigen Schwefelbestandteile verbinden
sich mit dem Restgas aus der Methanol/Wasser-Abschei-
derkolonne und werden in dem Schwefelwasserstoffkiihler
und dem Ammoniakkihler gekiihlt. Nach dem Durchflu
durch einen Abscheider und den Schwefelwasserstoffkiih-
ler verldfit diese Fraktion die Anlage.

- Kohlenmonoxid-Konvertierung (Bild 8)
Das entschwefelte Rohgas tritt in den Befeuchter ein und
wird hier im Gegenstrom in einer Fiillkérpersdule mit
warmem Wasser berieselt, wobei es erwdarmt und mit
Wasserdampf aufgesittigt wird. AnschlieBend wird dem
warmen Gas-Dampf-Gemisch noch weiterer Wasser-
dampf zugegeben.

Damit die katalytische CO-Konvertierungsreaktion einset-
zen kann, wird das Gas-Dampf-Gemisch vor Eintritt in den
Konverter durch aus dem Konverter austretendes Konvert-
gas auf ca. 320 °C vorgewarmt.

Der Katalysator ist in dem Konverter in mehreren Lagen
angeordnet. An dem Katalysator erfolgt die exotherme
Konvertierungsreaktion, durch welche das Gas-Dampf-
Gemisch erwidrmt wird. Zwischen den Katalysatorlagen
wird zur Abkiihlung des Gemisches und zum Ersatz des bei
der Reaktion verbrauchten Wasserdampfes Kondensat in
das warme Gemisch eingediist. Dabei verdampft das Kon-
densat, so dal weiterer Wasserdampf fiir die Kohlenmon-
oxid-Umwandlung verfiigbar ist.

~ Das Konvertgas mit einem Kohlenmonoxid-Gehalt von .
ca. 3% verldBt den Konverter und wiarmt in Wirmeaus-
tauschern das Eintrittsgas und das umlaufende Wasser
auf. AnschlieBend wird das Konvertgas in einem Ent-
feuchter durch abgekiihltes Wasser aus dem Befeuchter
im Gegenstrom abgekiihlt, wobei der Begleitwasser-
dampf zum groBten Teil kondensiert. Weitere Wirme
wird dem Konvertgas in einem Speisewasservorwarmer
entnommen, ehe es in einem Kiihler abgekihlt wird.

- Kohlendioxid-Auswaschung (Bild 7)

Das Konvertgas wird zuerst in Kiihlern im Warmeaus-
tausch gegen die kalten Produktstrome gekiihit. Eine
weitere Kithlung erfolgt durch Stickstoff in dem Stick-
stoff-Kiihler und in den Kohlendioxid-Verdampfern. Das
fliissige Kohlendioxid fir die Kiihlung wird am Boden
der Kohlendioxid-Waschkolonne abgezogen und nach
Abtrennung der gelosten Gase im Abscheider den Koh-
lendioxid-Verdampfern zugefiihrt.

Nach der Verdampfung des Kohlendioxids und Entspan-
nung wird ein Teil im Warmeaustausch gegen das Eintritts-
gas erwarmt und verlaBt die Anlage als Rein-Kohlendioxid.
Die restliche Kohlendioxidmenge wird im Stickstoffkiihier
erwarmt und dann in die Atmosphire abgelassen.

Das im Konvertgas enthaltene Kohlendioxid wird in der
Kohlendioxid-Waschkolonne entfernt. Zwei verschiedene
Methanolstréme dienen zum Waschen:

1. Reinmethanol aus der Regenerierkolonne der Entschwe-
felungsanlage und 2. das teilweise regenerierte Methanol,
das nur durch Strippen mit Stickstoff behandelt ist, aus dem
Abtreiber. Das gereinigte Konvertgas verldft die Kohlen-
dioxid-Waschkolonne am Kopf und wird der Fliissigstick-
stoff-Wasche zugefiihrt.

Das mit ausgewaschenen Verbindungen beladene Metha-
nol wird zuerst in einen Abscheider geleitet und anschlie-
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Bend in der Strippkolonne entspannt. Der bei der Entspan-
nung in dem Abscheider zuriickgewonnene Wasserstoff
wird nach Aufwirmung in dem Rohgaskiihler der Ent-
schwefelungsanlage zu den Rohgaskompressoren zuriick-
gefiihrt. In der Strippkolonne wird das im Methanol enthal-
tene Kohlendioxid durch Strippen mit Stickstoff entfernt.
Das gereinigte Methanol wird teilweise in der Entschwefe-
lungsanlage eingesetzt.

Das Methanol-Wasser-Gemisch aus den Gaskiihlern vor
den beiden Waschkolonnen wird in einer Fraktionier-
Kolonne in Reinmethanol als Kopfprodukt und Wasser als
Bodenprodukt zerlegt.

Zur Deckung des Kaltebedarfs ist eine Kilteanlage vorge-
sehen, die so bemessen ist, daB sie auch den Bedarf in der
Ammoniaksynthese deckt.

-~ Feinreinigung (Bild 9)

Das kohlendioxidfreie Gas wird in regenerierbaren, dis-
kontinuierlich betriebenen Adsorbern von Methanoi-
und Kohlendioxid-Spuren befreit. AnschlieBend wird das
Gas in Wirmeaustauschern gegen kaltes Synthesegas und
durch die Verdampfungswirme des Sumpfproduktes aus
der Stickstoff-Waschkolonne in einem weiteren Wirme-
austauscher abgekiihlt. Es geht nun zur Waschkolonne,
wo es mit Fliissigstickstoff gewaschen wird. Bei dieser
Gegenstromwische werden die restlichen Verunreini-
gungen wie Kohlenmonoxid, Argon und Methan aus dem
Wasserstoff entfernt. Das gereinigte Gas verliBt die
Waschkolonne am Kopf und wird nach Zugabe von
Stickstoff in Warmeaustauschern vorgewirmt, wobei das
Eintrittsgas abgekiihit wird. Der Hauptteil des Synthese-
gases, und damit auch ein groBer Teil der Kilte, wird
jedoch in der Kohlendioxid-Wische zur Abkiihlung des
Konvertgases und Waschmethanols eingesetzt. Hierbei
wird das Synthesegas weiter erwiarmt. Der restliche Teil
wird in einem Wirmeaustauscher gegen eintretenden
Stickstoff vorgewdrmt.

Synthesegas
Synthesis gas
Restgas
Stickstoft Tail gas
= &
Nitrogen [ .
[Ii—-lt u
=
2[ ] N =
1 Tt =
1l £ =
CO,-traies Gas 13 =
CO,-free gas N, ST
1. CO,-Adsorber CO,-Adsorbers

2. Warmeaustauscher
3. N,-Waschkolonne

Heat echangers
N,-Wash column

Bild 9 Fliissig-Stickstoff-Wische

Das Sumpfprodukt der Waschsiule, das die ausgewasche-
nen Gasverunreinigungen enthilt, wird entspannt und ver-
148t die Anlage nach Abgabe seiner Kilte als Restgas.

Der Kéltebedarf der Fliissigstickstoff-Wische wird gedeckt
durch die Verdampfung des Sumpfproduktes der Wasch-

kolonne und durch den Joule-Thomson-Effekt, der durch
Verringerung des Teildruckes des Stickstoffes wihrend der
Vermischung des gereinigten Gases mit dem Stickstoff
auftritt.

- Ammoniaksynthese (Bild 10)
Fir die Ammoniaksynthese gibt es eine Reihe von
bewihrten Verfahren, die sich im wesentlichen unter-
scheiden, z.B. durch:

- den Arbeitsdruck

- die Bauart der Reaktoren

- die Aufgabe von Frischgas in den Reaktor
- den FluB des Gases im Reaktor

- die Ausnutzung der Reaktionswirme

Dampt

Steam

Somsewasser |
Borler fead water 1 b
1

3
i —
e 1 © Ammomia
Frisch-Synthesegas | NH
= . j !

Make-up
Synthess gas

;
[
!
|

| Ammoniak

1 Ammomak-Kanverter Ammania Converter

2 Synthesegas-Vercchter Syninesis gas COMPressor
3 Abhitzexessel Wast heat bosier

4 Warmesustauscher Heat exchanger

5 Kuher Cooler

6. Warmeaustauscher

7 Ammoaniak-Tietkuhier
8 Ammoniak-Abschescer
9 Ablafbenaiter

10 Kalteaniage

Heat exchanger
Ammonia chitler
Ammonia separator
Let down drum
Refngeration umt

Bild 10 Ammoniaksynthese

In den folgenden Betrachtungen ist eine Synthese bertick-
sichtigt, die bei einem Betriebsdruck von ca. 135 bar
arbeitet. Der Verfahrensablauf ist folgender:

Das Synthesefrischgas wird mit Entspannungsgas aus dem
Hochdruckabscheider gemischt und auf etwa 128 bar in
einem Zentrifugalverdichter komprimiert. Eine weitere
Verdichtung auf 138 bar erfolgt in dem Umlaufkompressor
gemeinsam mit dem Umlaufgas.

In dem Wairmeaustauscher hinter dem Abhitzekessel
erfolgt eine Vorwdrmung auf etwa 250 °C durch Austritts-
gas aus dem Abhitzekessel.

Das vorgewdrmte Gas wird in zwei ungleiche Mengen-
stréme aufgeteilt und in den Reaktor gegeben. Der Reak-
tor ist als Radial-FluB-Reaktor ausgefiihrt und enthalt zwei
Katalysatorbetten. Die Hauptmenge des aufgegebenen
Gases stromt im Reaktor an der Innenseite des Druckman-
tels zum Reaktorkopf und von dort durch einen Wirmeaus-
tauscher zum ersten Katalysatorbett. Hinter dem Wirme-
austauscher wird durch Zugabe von Gas die Temperatur fiir
den Eintritt in das erste Katalysatorbett eingestellt. Im
Katalysatorbett wird ein Teil des Synthesegases zu Ammo-
niak umgeformt geméB der Gleichung

3H, + N, === 2NH,;
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Bild 11 Radial-FluB Ammoniak Konverter

Durch die frei werdende Reaktionswirme wird das
Gemisch Synthesegas/NH; erwdrmt. Die fiithlbare Warme
wird in dem Warmeaustauscher an das Eintrittsgas abgege-
ben. Das abgekiihlte Gas strédmt nun zum zweiten Katalysa-
torbett, in welchem ein weiterer Teil des Gases zu Ammo-
niak reagiert. Bild 11 zeigt ein Schema des Reaktors.

Das den Reaktor verlassende -Gas/NH;-Gemisch durch-
stromt

- einen Abbhitzekessel, in dem ein Teil der fithlbaren
Wirme zur Dampferzeugung genutzt wird,

- einen Wirmeaustauscher, in dem das Eintrittsgas vorge-
warmt wird,

- eine Kiihlergruppe, in welcher eine weitere Abkiihlung
erfolgt,

- einen Wirmeaustauscher, in dem das Umlaufgas vorge-
wirmt wird,

- einen Ammoniak-Tiefkiihler zwecks weiterer Abkuth-
lung.

In dem Ammoniakabscheider erfolgt eine Trennung des
Gemisches in Ammoniak und nicht reagiertes Synthesegas.
Das nicht reagierte Gas geht wieder zu dem Umlaufkom-
pressor und wird dort mit dem Frischgas gemischt.

Das abgeschiedene Ammoniak wird weiter abgekiihlt und
in den Hochdruckabla3behilter gegeben. Hier entweicht
noch im Ammoniak geldstes Synthesegas. Das frei wer-
dende Gas wird dem Frischsynthesegas vor dem Synthese-
gaskompressor zugemischt. Das fast gasfreie Ammoniak
wird weiter entspannt und in weitere AblaBbehilter ge-
geben.

Die Tiefkithlung des Gas/Ammoniakgemisches in den
Ammoniaktiefkithlern und des Ammoniaks hinter dem
Ammoniakabscheider erfolgt durch Ammoniak aus einer
Kilteanlage.

Bild 12 zeigt das Blockschema eines Anlagensystems zum
Erzeugen von Ammoniak aus Kohle.

Auf dem Bild ist energieautarkes Anlagensystem darge-
stellt mit eigener Wasserwirtschaft. Diesem System brau-
chen nur zugefithrt zu werden: Kohle und Zusatzwasser.
Das Bild zeigt ferner Gasanalysen vor und hinter den
Umwandlungsstufen, Gasmengen und Gasdriicke. Die
angegebenen Mengen gelten fiir eine stiindliche Ammonia-
kerzeugung von 62,5 t = 1500 tato. Die erforderlichen
Neben- und Versorgungsanlagen sind ebenfalls dargestelit.

- Energieversorgung

Integrierte Anlagensysteme der Kohle-Synthesegas-Che-
mie benotigen spezifisch mehr Energie als solche auf
Basis Erdgas oder Erdolderivate. Eine eigene Energie-
versorgung in Form von Dampf und elektrischem Strom,
erzeugt aus Kohle, ist in den meisten Filien giinstiger als
deren Bezug aus dem offentlichen Netz oder von auflen-
stehenden Stellen. Auf Bild 13 ist vereinfacht das Dampf-
schema eines Anlagensystems fir die Erzeugung von
1500 tato Ammoniak aus Kohle dargestelit.

Der in dem System benoétigte Dampf, sei es fiir Verfahrens-
zwecke, sei es fiir Antriebsturbinen, wird zum Teil als
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Bild 12 Blockschema NH;-Erzeugung
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Bild 13 Dampf-System

Abhitzedampf in einigen Verfahrensstufen gewonnen. Die
noch fehlende Menge in der Gesamtbilanz muB in einem
separaten Kraftwerk erzeugt werden.

Verfahrensdampf fillt an in folgenden Stufen:

~ Kohlevergasung, Sattdampf 45 bar =130t/h
Sattdampf 3,5 bar = 57th

- Ammoniaksynthese, Sattdampf 40 bar = 67th
Zusatzdampf wird erzeugt in dem Kraft-
werk, mit einem Druck von 105 bar
und einer Temperatur von 510°C =370t/h
Die Dampfverbraucher sind:
Sattdampf 3,5 bar
- Kohlevergasung = 30t/h
- Speisewasseraufbereitung = 35th
- fiir Beheizungszwecke = 2th
Sattdampf 45 bar
- CO-Konvertierung =120t/h
- Gaswischen = H,S/COS und

CO,-Auswaschung = 16t/h
- Kondensationsturbine = 61th
Dampf 105 bar
- Antriebsturbinen

Die Verwendung des Dampfes in den Turbinen:

Der in dem Kraftwerk erzeugte Dampf mit einem Druck
von 105 bar und einer Temperatur von 510 °C geht zu den
Antriebsturbinen fiir

- die Speisewasserpumpen = Gegendruckturbine

- den Synthesegas-Umlaufkompressor = Gegendrucktur-
bine

- den Generator fiir die elektrische Energieerzeugung =
Entnahmen-Kondensationsturbine

Der Zustand des Gegendruck/Entnahmedampfes ist 35 bar
- 370 °C

Inveslitionen in Mio.-DM
£
3
Y

1500 2000 2500
Anlagenkapazitét in tato NH,

500 1000

Bild 14 Investitionen von Anlagensystemen

Dem Gegendurckdampf mit vorstehenden Kenndaten wird
nun der 40 bar - UberschuBdampf (61 t/h) zugemischt. Die
Gesamtdampfmenge geht in die Kondensationsturbine fiir

- die Rohgaskompressoren,
- die Luftverdichter der Luftzerlegungsanlage,
- dem Stickstoffkompressor,
- dem Ammoniakkompressor der Kéiteanlage.

Das vorstehende Dampfschema ist ein Basisvorschlag und
kann natiirlich noch im Detail gedndert und den Erforder-
nissen eines Diingemittelkomplexes angepalt werden.
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investitionen, Betriebszahlen und Wirtschattlichkeit

Die Anlagensysteme der Kohle-Synthesegas-Chemie erfor-
dern bekanntlich hohere Investitionskosten als vergleich-
bare Anlagen fiir gasformige und fliissige Rohstoffe. Fiir
die Ammoniakerzeugung sind die Vergleichszahlen fiir die
Investitionen etwa wie folgt:

~ Kohle/schweres Heiz6l/Erdgas = 100/65/45

Bild 14 zeigt die Investitionen von kompletten Anlagensy-
stemen in Abhéngigkeit der AnlagengroBe. Die angegebe-
nen Investitionen umfassen alle Anlagen wie sie auf Bild 12
dargestellt sind.

Der Gesamtenergiebedarf ausgedriickt in GJ/t bei der
Ammoniakerzeugung aus verschiedenen Rohstoffen zeigt
etwa nachstehendes Verhiltnis:

- Kohle/schweres Heiz6l/Erdgas = 100/80/70

Die beiden vorgenannten Verhiltnisreihen, sowohl fiir die
Investitionen als auch fiir den Gesamtenergiebedarf, gelten
bei der Anwendung der Flugstromvergasung wie sie heute
kommerziell angewendet wird.
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350+
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Bild 15 Gestehungskosten

Rohstoff Erdgas Naphtha Heizol 8 Kohle
investitionen MioDM | 280 300 400 600
Rohstoff fur Gt 36 38 412 515
chemische

Umwandiung u.

Energieerzeugung

Zusatzwasser ma/t 5 5 70 10
Kosten fur DM/ 2 25 14 15
Chemikalien und

Kaialysatoren

Personatbedarf Mann/Tagl 90 80 120 160

Bild 16 Betriebszahlen und Investitionen

Bild 16 zeigt Betriebszahlen und Investitionen fiir ein
Anlagensystem zum Erzeugen von 1500 tato NH;.

Unter Beriicksichtigung folgender Berechnungsgrundlagen
fiir die Ermittlung der Gestehungskosten:

- Investitionen gemif Bild 16
- Gesamtbetriebszahlen gemiB Bild 16
- Verzinsung der Investitionen

- Amortisation

- Versicherungen jahrlich 22%

- Kosten fiir Reparatur und der
Unterhaltung Investitionen

- Personalkosten

- Verwaltungskosten

erhilt man die Gestehungskosten von NH, in Abhéngigkeit
des Kohleenergiepreises wie auf Bild 15 und 16 dargestelit.
Die Angaben beziehen sich auf Anlagen mit einer Erzeu-
gung von 1500 tato Ammoniak.
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s 24 +50 §
14

2 a2 6 8 10 ©
Kosten fur Rohstoffe: Herzé! S, Naphtha, Erdgas in DM/GJ
a Kohle zu Heizt! S, b Kohie zu Naphtha, ¢ Kohile zu Erdgas

Bild 17 Preisrelation von Rohstoffen

Zur Ermittlung der Mindestenergiepreisverhiltnisse von

Kohle zu anderen Brennstoffen bei der Ammoniakerzeu-

gung wurden Vergleichsrechnungen durchgefiihrt, um zu
gleichen Gestehungskosten Ammoniak herzustellen. Die
Ergebnisse der Vergleichsrechnungen unter Beriicksichti-
gung der Werte von Bild 16 sind in Form von Kurven
(Konkurrenzschwellen) auf Bild 17 dargestellt. Das Bild
zeigt z.B., daB bei einem Kohlepreis von 4~ DM/GJ,
entsprechend 100,— DM/t, die Preise von schwerem Heiz6l
bei 315,~ DMit, von Naphtha bei 420,- DM/t und von
Erdgas bei 0,38 DM/m’ liegen miissen, um Preisgleichheit
bei den Gestehungskosten zu bekommen.

o/
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H. Staege (Krupp-Koppers GmbH, Essen)

~ Wirtschaftlichkeit und Konkurrenzschwellen zu anderen Einsatzstotfen -

1 Aligemeines

Die bevorzugten Rohstoffe fiir die Synthesegas-Chemie
sind heute weltweit mit wenigen Ausnahmen Erdgas und
bestimmte Erdoifraktionen. Zu den Ausnahme-Regionen
gehort unter anderem auch die Republik Siidafrika. Hier
wird bekanntlich seit Jahren die Kohle fiir die Herstellung
von Fischer-Tropsch-Produkten, Ammoniak und Metha-
nol, genutzt. .

Die in den letzten Jahren weltweit aufgetretenen unter-
schiedlichen Preissteigerungen fiir Erdgas, Erdol und Koh-
le - wobei die Steigerungen fiir die Kohle am geringsten ist
~ haben dazu gefiihrt, daB die Produkte der Synthese-
gas-Chemie aus Kohle iiber den Weg der Kohlevergasung
bereits in einigen Weltregionen zu gleichen Kosten herge-
stellt werden konnen als vergleichbare Erzeugnisse aus
Erdgas oder Erdolfraktionen.

Kohlevergasung
Ammoniak-Synthese Hydrier-Wasserstoff
NH, H,
H2 H2
Fischer-Tropsch-

(FT)-Synthese Polymethylen-Synthese
£CH, ¥, +CH,»,
CO+2H, CO+2H,

. CO+H
Selektive FT-Synthese v Meth
, Rohsvnth ethanol-Synthese
$+CH=CH},  |2CO+3H, ;as % [co+2h, CH,-OH
ROH+ CO +2H, 2C0O +2H,
” 2CO + 3H,
mologisierung Essigsdure-Synthese
R-CH,-OH CH,COOH
Glykole
HO"CHg-CHz-OH

Bild 1 Verwendungsméglichkeiten von CO + H;haltigem Gas
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Fiir die Kohlevergasung gibt es groBtechnisch bewihrte
Verfahren [1], die man nach dem Bewegungsablauf von
Kohle, Gas und Vergasungsmittel und dem Zustand der
Kohleinnerhalb der Generatoren in die folgenden Gruppen
einstufen kann:

- Gegenstromvergasung im bewegten Festbett
- Kreuzstromvergasung im Wirbelbett
- Gleichstromvergasung im Flugstrom

Die Verfahren unterscheiden sich auferdem durch

- die auftretenden Vergasungstemperaturen

- die Zusammensetzung der erzeugten Gase

— den Anfall von Nebenprodukten

~ den Grad der Umweltbelastungen

~ die Eignung fiir alle oder nur bestimmte feste Brennstoffe.

Von den vorerwihnten Verfahrensgruppen hat die Gleich-
stromvergasung im Flugstrom das hochste Einsatz- und
Anwendungspotential. Dies gilt jedoch nur bei Anwendung
mit der sogenannten trockenen Einspeisung.

Die Flugstromvergasung mit trockener Einspeisung ist ge-
eignet fuir alle vorkommenden festen Brennstoffe. Bei der
Vergasung fallen keine unerwiinschten Nebenprodukte an.
Estritt nur eine minimale Umweltbelastung auf. Es wird ein
technisch sauberes Gas erzeugt mit einem hohen Gehalt an
Kohlenmonoxid und Wasserstoff.

Von den moglichen Anwendungsfillen der Kohle in der
Synthesegas-Chemie, dargestellt auf Bild 1, wird die Her-
stellung von Ammoniak und Methanol betrachtet. Fiir die
Vergasung der Kohleist die Technologie der Flugstromver-
gasung mit trockener Einspeisung beriicksichtigt.

2 Die Flugstromvergasung in der
Synthesegas-Chemie

Das wesentliche Kennzeichen der Flugstromvergasung ist:

- Die Kohle wird feinkornig in den Reaktor gegeben, wo sie
in wenigen Sekunden bei hohen Temperaturen vergast
und ein Gas erzeugt wird, das keine htheren Kohlenwas-
serstoffe und bei normalen Temperaturen kondensierbare
Bestandteile enthiilt.

Einepeise-System Trocken NaB
Kohlenart . Steinkohle
Untarer Heizwert KJ/kg 30355 33500
Schwetel-Gehatt % 135 08
Gas Analyse
co, % Vol, 08 190
co 9% VoL 65,1 460
% Vol 256 340
N, +Ar % Vo, 803 06
o, % Vol. - 01
H,8/C08 % Vol 047 03
Kohienstoffumsstzung % 99,0 980
Vergasungswirkungagrad % 775 720
Themischer Wirkungagrad % 945 900
Gas-Erzeugung mi/kg 2, 185

Tab. 1 Versuchsergebnisse von Demonstrationsanlagen fiir die
Flugstromvergasung

Die Flugstromvergasung kann durchgefiihrt werden mit

— trockener Einspeisung = Kohlenstaub mit 1-2% Wasser
bei Steinkohle

— nasser Einspeisung = Kohle/Wasser-Suspension mit
40-50% Wasseranteil bei Steinkohle.

Kommerziell und groitechnisch wird heute die Flugstrom-
vergasung bei nahezu atmospharischem Druck durchge-
filhrt nach dem Koppers-Totzek-Verfahren [2], wobei die
trockene Kohleeinspeisung zur Anwendung kommt. Inden
Programmen zur Weiterentwicklung von Verfahren der
Kohlevergasung werden auch Vorhaben bearbeitet mit dem
Ziel, die Flugstromvergasung bei erh6htem Druck (30 bar)
sowohl mit trockener als auch mit nasser Einspeisung
durchzufiihren.

Die bei diesen Vorhaben errichteten Demonstrationsanla-
gen haben in der Zwischenzeit den Versuchsbetrieb aufge-
nommen. Die ersten vorliegenden Versuchsergebnisse [3,4]
zeigen, dab die Flugstromdruckvergasung mit trockener
Einspeisung bessere Betriebsergebnisse aufweist als die mit
nasser Kohleeinspeisung, wie Tabelle 1 zeigt.

Das Bild 2 zeigt vereinfacht dargestellt den Aufbau der
verschiedenen Verfahren der Flugstromvergasung mit zu-
gehorigen Kohlevorbereitungen. Die linke Darstellung
zeigt die Flugstromvergasung bei atmospharischem Druck,
in der Mitte wird die Flugstromdruckvergasung mit trocke-
ner Einspeisung gezeigt, und dierechte Darstellung zeigt die
Flugstromdruckvergasung mit nasser Einspeisung.

g-m 18 = Sistromemel
- L) lad B=-
‘-w u-m Siury-Sehiiter
5= Dampf 2.m Verpaser 13 w= Kohisnstautiounicer

" AUsrag
7= Dampl e
8=S8chiacke 10 = Zykionabacheicer

Bild 2 Flugstrom-Vergasung

Die Anlagensysteme fiir die Erzeugung von Ammoniak und
Methanol aus Kohle haben in etwa den gleichen Aufbau.
Das Schema, Bild 3, =zeigt den Aufbau dieser
Anlagensysteme.

Der Umwandlungsweg von der Kohle zu Ammoniak ist
folgender:

In der Kohlevorbereitung [5) erfolgt eine Abtrocknung der
Kohle auf 19 Endwassergehalt, wobei sie gleichzeitig auf
eine Feinheit von etwa 90 1 gemahlen wird. Die Kohie-
trocknung geschieht mit Rauchgas, das durch Verbrennen
von Restgas oder Kohle erzeugt wird. Der so gewonnene
Kohienstaub wird in der Kohlevergasung mit Sauerstoff
und Wasserdampf vergast. Die bei der Vergasung frei wer-

v
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dende Reaktionswirme wird in einer Abhitzekesselanlage
zur Dampferzeugung genutzt. In einer nachgeschalteten
Gaskiihl- und Waschanlage erfolgt eine Abkiihlung des Ga-
ses auf Umgebungstemperatur bei gleichzeitigem Entfer-
nen von festem Riickstand. Das so erzeugte Gas wird auf
etwa 55bar verdichtetund in der GasbehandlungzuSynthe-
segas weiterverarbeitet. Diese Weiterverarbeitung umfabit
das Auswaschen von gasformigen Schwefelverbindungen
aus dem Rohgas, Konvertieren des im Gas enthaltenen
Kohlenmonoxids mit Wasserdampf zu Kohlendioxid und
Wasserstoff, Auswaschen von Kohlendioxid aus dem Kon-
vertgas und Feinreinigung des CO,-freien Gases vonstoren-
den und katalysatorschddigenden Bestandteilen, wie Me-
than, Argon und Kohlenmonoxid. Dem so aufbereiteten
Gas wird nun der Synthesestickstoff in stochioemetrischer
Menge zugemischt.

QE

Bild 3 Fliefschema-Erzeugung von Ammoniak/Methanol

Das Gemisch, 1 Teil Stickstoffund 3 Teile Wasserstoff, wird
auf etwa 200 bar verdichtet und in der Ammoniaksynthese
zu NH3 umgeformt.

Fiir den Fall der Methanolerzeugung braucht nur ein Teil

des entschwefelten Rohgases konvertiert werden. Auber-

dem kann die Feinreinigung entfallen, wie Bild 3 zeigt.

Die Versorgungs- und Nebenanlagen des Systems sind:

- Luftzerlegung zum Erzeugen von Vergasungssauerstoff
und Synthesestickstoff

- Kiihlwasserriickkiihlung

— Speisewasseraufbereitung

- Energieerzeugung — Dampf und E-Energie

- Clausofenanlage zur Umformung der ausgewaschenen
gasformigen Schwefelverbindungen zu elementarem
Schwefel

- Abwasserbehandlung

~ Riickstandsbehandlung

Wenn anstelle der Koppers-Totzek-Vergasung eine Flug-
stromdruckvergasung installiert werden soll, kommen
nachstehende Anderungen in Frage:

~ Fortfall der Rohgaskompression

— Installation einer Sauerstoffkompression

Die Folge der einzelnen Verfahrensstufen bei der Verarbei-
tung von Kohle zu Ammoniak bzw. Methanol kann selbst-
verstindlich auch anders gestaltet werden.

Zum Beispiel: Installation der CO-Konvertierung vor der
Rohgasentschwefelung und gemeinsames Auswaschen der
gasformigen Schwefelbestandteile mit dem Kohlendioxid
in einer Gaswiische. Fiir diesen Fall muf die Regenerierung
der Waschldsung jedoch so vorgenommen werden, dab die
Schwefelverbindungen und das Kohlendioxid getrennt an-
fallen. Solche Anderungen in dem Gesamtsystem haben nur
einen unbedeutenden Einflub auf die Investitionen und
Betriebszahlen.

3 Kostenrechnung und Vergleich der
Wirtschaftiichkeit

Die Anlagensysteme der Kohle-Synthesegas-Chemie erfor-
dern wesentlich hohere Investitionskosten als kapazitits-
und produktvergleichbare Anlagen fiir gasformige und fliis-
sige Rohstoffe. Fiir Ammoniak und Methanol sind die Ver-
gleichszahlen fiir die Investitionskosten etwa wie folgt:
Kohle/schweres Heizol/Erdgas = 100/60/35.

Der Energiebedarf in GJ/t Produkt des Einsatzstoffes und
externer Bedarf bei der Ammoniak- und Methanolerzeu-
gungzeigt etwanachstehendes Verhiltnis: Kohle/schweres
Heizdl/Erdgas = 100/80/70.

Die beiden vorstehenden Verhéltnisreihen geiten bei An-
wendung der Flugstromvergasung bei atmosphirischem
Druck und mit trockener Kohleeinspeisung. Bei Anwen-
dung der Flugstromdruckvergasung kann man erwarten,
dab sich beide Verhiltnisreihen dndern. Uber die Hohe der
Anderungen lassen sich Voraussagen machen, die im spite-
ren groBtechnischen Betrieb (Ende der 80er Jahre) noch
bestiitigt werden miissen.

Die Kriterien fiir die Ermittlung der Gestehungskosten
sind:
~ Indirekte, wie

a) Investitionskosten und

b) Gesamtenergieverbrauche

- Direkte, wie
a) Investitionsabhingige Kosten, enthaltend
-~ Verzinsung,
- Amortisation,
- Versicherungen und
—Kosten fiir Reparatur und Unterhaltung

b) Personalkosten,
¢) Verwaltungskosten,

d) Verzinsung des Umlaufkapitals,

e) Kosten fiir die Kohle, sowohl fiir chemische Umwand-
lung als auch fiir die Energieerzeugung,

f) Kosten fiir Chemikalien, Katalysatoren und Hilfsstoffe
und

g) erreichte Produktion in Prozent der jihrlichen Ausle-
gungs-Kapazitit

Von den direkten Kriterien sind die unter a) bis d) aufge-
fiilhrten Kosten als fest zu betrachten. Sie betragen in ihrer
Summe je nach Berechnungsansatz zwischen 20% bis 37%
der Investitionskosten. Die Kosten €) und f) sind produk-
tionsbezogen und variabel.

Einen nicht unwesentlichen Einfluf auf die Gestehungsko-
sten hat das Verhaitnis von jahrlicher effektiver Produktion
zur jahrlichen Auslegungskapazitit.
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Produkt eth
Aniagengrige Ydahr 500000 660000
Vergasungsveriahren 1 2 3 1 2 3
Kohleverbrauch fGr:
- Vergasung GJt 375 350 410 | 380 354 415
- Energiserzeugung G 140 100 100 | 140 100 100
Gesamt Gt 515 450 510 | 520 454 515
Frischwasser mA 100 50 80| 100 50 80
Kosten fOr Katalysatoren
und Chemikalien DMt 15 14 14 15 14 14
Personaibedarf Mann/d 160 160 160 | 160 160 160
investitionen fir:
- Rohgaserzeugung MioDM | 200 240 250 | 240 280 290
- Gasbehandiung

und Synthesen Mio DM 170 170 170 180 180 190
- Nebenaniagen Mio DM 230 220 210 ) 270 260 250
Gesamt Mio DM 600 630 630 | 700 730 730

1. Vargasung bei atmosp Druck mit tre Einspeisung

2. Vergasung bei 30 bar Druck mit trockener Einspeisung
3. Vergasung bei 30 bar Druck mit nasser Einspeisung

Tab. 2 Betriebszahlen und Investitionen von Anlagensystemen

Tabelle 2 zeigt eine Gegeniiberstellung der Investitions-
kosten, Verbrauche an Rohstoff, Energien, sonstige Hilfs-
stoffe und Personalbedarf fiir komplette Anlagensysteme
zum Erzeugen von Ammoniak und Methanol. Die gemach-
ten Angaben beziehen sich auf Anlagensysteme gemif
Bild 3. Der externe Energiebedarf ist angegeben in GJ/t
Produkt, wobei als kalorische Energie-Aquivalente einge-
setzt ist:

- Bruttobedarf fiir 1 kWh E-Energie
= 9800 kJ/Kohleenergie

- Bruttobedarf fiir 1 kg Hochdruckdampf
= 2900 kJ/Kohleenergie

800

g 7004

7mit28-%}'
/ 8mit32%
1 2 3 4 5 6
Kohlekosten ————e-DM/GJ
* Jahricher Festikostenantei
bezogen auf die investitionen

Bild 4 Produktionskosten von NH3 aus Steinkohle

Die errechneten Gestehungskosten von Ammoniak zeigt
Bild 4 und die von Methanol Bild 5. Fiir beide Fille sind die
Kosten gegeben in Abhingigkeit der Kohle-Energiepreise
und flir verschiedene investitionsbezogene Festkosten-
anteilein Prozenten. Die stark ausgezogenen Linien sind als
Konkurrenzschwelle zu betrachten zwischen der Anwen-

800

Vergasung bei atmosapharischem Druck

1 bei 20%
700 2bei24% |, 4

3 bel 28% "

4 bei 32% 3
600+

g

5004 ’

3

Vergasung bei 30 bar Druck
SbeiZO%}

Produktionskosten von Methanol-——s- DM/t

§ &

€ bei 24%
7 bel 28%
1 8 bel 32%

Y Y Al T

1 2 3 4 5
Kohlekosten «———e DM/GJ

e

o
~

* Jahriicher Festkostenanteil
bezogen auf die investitionen

Bild 5 Produktionskosten von Methanol aus Steinkohle

+5+ Ammoniakerzeugung
Anlagenkapazitat 500000 t/a

® 44
£
§ +34

+2+

+ 1

§ 6 ?Mnoaph

1

(=]
-

Kohiekosten-——s-in DM/G Druck

-3
—
-5
-1 1
T
Einspeisung 30 bar  Einspeisung 30 bar
1. bei 20% 5. bei 20% .
2. bel 24% 6. bei 24% | JAnriicher Festkostenanteil
3. bei 28% 7. bei 28% [ bezopen auf die investitionekosten
4. bei 32% 8. bei 32%

Bild 6 Differenzen in den Produktionskosten. Vergasung bei 30 bar
Druck bezogen zur Vergasung bei atmosphérischem Druck

dung der Flugstromvergasung bei atmosphirischem Druck
und 30 bar. In beiden Fillen wird die Kohle trocken einge-
speist. Bild 6 zeigt die prozentualen Abweichungen der Ge-
stehungskosten von Ammoniak bei der Flugstromdruck-
vergasung bei 30 bar gegeniiber der atmosphirischen Flug-
stromvergasung. Die Abweichungen sind angegeben
sowohl fiir die trockene als auch nasse Einspeisung. Auf
diesem Bild sind die Kosten bei Anwendung der atmosphi-
rischen Vergasung fiir alle Fille mit 100% angenommen.
Ferner gelten die angegebenen Kosten bei Erreichen von
100% der jéhrlichen Auslegungskapazitit. Auf Bild 7 ist
der prozentuale Kostenanstieg dargestellt fiir die Falle, daB
nur 75% und 87,5% der jihrlichen Auslegungskapazitit
erreicht wird, bei einem investitionsbezogenen jahrlichen
Festkostenanteil von 26% der Investitionskosten und fiir
verschiedene Kohlepreise in DM/GJ. Diese Darstellung
gilt fiir die Methanolerzeugung.
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Zur Ermittlung der Mindestenergiepreisverhiltnisse von Battaete o 3 P

Kohle zu anderen Brennstoffen bei der Ammoniakerzeu- D00 N e 7 3% w0

gung — um zu gleichen Gestehungskosten Ammoniak her- 8 AniagengraBe 500.000 U.ahr Ny r200

zustellen — wurden Vergleichsrechnungen durchgefiihrt.

+25%

in%

+20%-

+15%

@ der Produit

+10% -

a+5‘b-

1.
2.
3. Vergasung
4. Vergasung
S. Vergasung
6. Vergasung bei 30 bar Druck mit nasser Einspeisung

g EER

Bild 7 Steigerung der Produktionskosten bei Nichterreichen der

Jahreskapazitit

Rohstoft Erdgas Nephtha Hezth S Kohle
Investitionen Mo DM | 280 300 400 600
Rohstoff far Gt 38 38 412 515
chemische

Umwandiung u.

Energieerzeugung

Zusatzwasser m/t 5 5 70 10
Kosten fOr DMt 2 25 14 15
Chemikalien und

Katalysatoren

Personalbedarf Mann/Tagi 90 90 120 160

Tab. 3 Betriebszahlen und Investitionen fiir Anlagensysteme zum
Erzeugen von 1500 t/Tag Ammoniak

Die Ergebnisse der Vergleichsrechnungen unter Beriick-
sichtigung der Werte von Tabelle 3sindin Form von Kurven
(Konkurrenzschwellen) in Bild 8 dargestellt. Das Bild zeigt
z. B., daB bei einem Kohlepreis von 4,— DM/GJ (entspre-
chend 100,— DM/t) die Preise von schwerem Heiz6l bei
315,— DM/t, von Naphtha bei 420,— DM/t und von Er-
dgas bei 380,— DM/m}, liegen miissen, um Preisgleichheit
bet den Gestehungskosten zu bekommen.

4 SchiuBbetrachtungen

- Die bei atmosphirischem Druck arbeitende Flugstrom-
vergasung mit trockener Einspeisung hat sich seit ihrer
Markteinfiihrung vor etwa 30 Jahren grofitechnisch und

?
8

Wamepreis der Kohle in DM/GJS
?
™
G
o
Preis der Kohle in DMA (Hu = 25.000 kl/kg)

L]
1
T

[ ]
1
¥

N
i
pe
]

2 4 6 8 © 1 W
Kosten f0r Rohstofle: Heizdl S, Naphtha, Erdgas in OM/QJ
a Kohie zu Heixdi S, b Kohle zu Naphtha, ¢ Kohle zu Erdgas

Bild 8 PI Preisrelation von Rohstoffen

kommerziell bewdhrt. Sie ist geeignet fiir alle vorkom-
menden festen Brennstoffe und zeigt eine hohe Wirt-
schaftlichkeit bei der Erzeugung von Chemievorproduk-
ten. Die Weiterentwicklung dieses Verfahrens zu einer
Flugstromdruckvergasung bringt, wie gezeigt, wirt-
schaftliche Vorteile, insbesondere bei Kohlen mit hhe-
ren Energiepreisen (Steinkohle).

Die Flugstromdruckvergasung mit nasser Einspeisung
wird, wie die Darstellungen zeigen und nach den bisher
vorliegenden Versuchsergebnissen, keine bessere Wirt-
schaftlichkeit zeigen als die zur Zeit betriebene Flug-
stromvergasung bei atmosphirischem Druck und mit
trockener Einspeisung.

Die Verfligbarkeit und Betriebssicherheit der Anlagensy-
steme hat einen groBeren Einflub auf die Gestehungs-
kosten der Produkte als zum Beispiel der Kohlepreis.

Bei den heute weltweit hohen Energiepreisen kann die
Kohle bereits mit anderen Rohstoffen der Synthese-
gas-Chemie konkurrieren.
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Anlage zur Aufbereitung von Rohgas aus der Kohlevergasung zu Synthesegas fiir die Ammoniak- und

Methanolsynthese
Leistung: Gasbehandlung 2 550 000 m’ Rohgas
Ammoniaksynthese 1000 t/d NH3

Methanolsynthese 70t/d CH3 OH
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Quimica inorgénica y proteccién ambiental

Coque y minerdl

® Oficinas de
Krupp Koppers
en Moltkestrasse

@ En este edificio
situado en
Limbecker Platz

se encuentran otros
departamentos de
Krupp Koppers

v



Refinerias

Desalificacion y deshidratacion de crudo
Destilacién de crudo

Destilacién en vacio

Estabilizacion de gasolina

Secado de productos liquidos del petroleo

Dest.'ulfurucién hidrogenante de gasolinas, aceites ligeros,
medios y pesados

Reforming catalitico
Isomerizacion

Alguilacion

Produccién de coque de petroleo

Calcinacién de coque de petraleo
Cracking catalitico y térmico
Visbreaking

Hidrocracking

Hidrogenacién de aceite pesado

Desasfaltado

Fraccionamiento de gas de refineria licuado (LPG)
Desulfuracién de gas de refineria licuado (LPG)

Extraccion de mercaptanos de productos fiquidos del
petréleo

Desulfuracién de gas de refineria por absorcion
Otencién de azufre {proceso Claus)

Destilacién y soplado de beton
Estaciones de mezcla autométicas (Blending)

Paﬁgs de tanques, equipos de cargo, plantas
auxiliares y secundaries (Off-Sites)

Instalaciones de depuracion y secado de gas natural
€on recuperacion de naftas ligeras, gas licuado (LPG),
dioxido de carbono y azufre

Complejos industriales

Plantas para la industria petroquimica y quimica

Plantas para
Obtencién de arométicos por via de reforming
&loboracién de gasolina de pirslisis

Hidrogenacién de gasolina de pirélisis
Hidro-refinacién de benzol

Fraccionamiento destilativo de arométicos o fracciones
de gasolinas con contenidos de aromaticos

Obtencion de aromdaticos BTX de elevada pureza
partiendo de mezclas de hidrocarburos, por vio de
extraccién o destilacién extractiva segin los procesos

de Krupp Koppers MORPHYLEX o MORPHYLANE
Desaromatizacién de mezclas de hidrocarburos
Obtencion de p-xilol por cristalizacion o adsorcion

Isomerizacion

Dealquilacién
Transalguilacién/desproporcionamiento
Superfraccionamiento

Pégina 20/

@ Planta de obtencién @ Planta de fabricacion
de benzol puro (proceso  de benzol por hidro-
orphylane®) dealquilacién de gasolina
de pirdlisis

Paging 22

@ Planta de reformado @ Planra.de produccién
con regeneracién confinua  de dimetiltereftalatos
de catalizador (DMT)
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Plantas de produccién u obtencién de
Anhidrido ftalico
Anhidrido maleico

Plastificantes a base de anhidrido ftalico
dimetiltereftalato (DMT)

Acido tereftalético (TPA)
Metanol

Isopropanol de propileno
Acetaldehido de etanol
Isoforona y derivados
Oxo-alcoholes

Etilbenzol

Estirol de etilbenzo!
Cumol de benzol y propileno
Fenol

Formaldehido de metanol

Ciclohexano de benzol

® Sala de control de una
planta de hidro-
dealquilacion

@ Planta de produccién
de dimetiltereftalatos
(DMT)

Quimica inorgdnica y proteccion ambiental

@ Planta de obtencion de
benzol y toluol partiendo
de gasolina de piréh’sié
{proceso Morphylane®)

Butadieno

lsopreno

Caucho sintético

Hollin

Metil-terciario-butiléter (MTBE)
Disolventes

Productos primarios e intermedios para detergentes
sintéticos

Patios de tanques, instalaciones de carga, instalaciones
auxiliares y secundarias {Off-Sites)

Complejos industriales

Planta de destilacién
digital para el control y la  de crudo, desalificacion y

® Sistema automatico

regulacién de una planta  estabilizacién de gasolina

de aromdticos

Plantas de obtencién de
acido sulforico y cemento, partiendo de yeso
troceso OSW/KRUPP)

stalaciones y equipos de profeccion ambiental en los
campos de actividades de Krupp Koppers

®® Planta de obtencién
de acido sulfurico y
cemento, partiendo de

eso
{proceso USW/KRUPP)




Procesos y know-how

Krupp Koppers dispone de numerésos
desarrollos, patentes y procesos propios.

Continuamente se estan desarrollando,
probando y perfeccionando nuevos
procesos hasta llegar a la madurez
comercial.
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Los servicios

La gama de servicios comprende com-
plejos planteamientos econémicos, téc-
nicos y organizativos exigidos por la
construccién de plantas industriales.

Krupp Koppers presta, como contratista
de ingenieria, unos servicios muy
amplios. Entre ellos se encuentran
especialmente:

@ Estudios de inversién y de
rentabilidad, comparacién de
procesos

@ Tramitacién de procesos o cesién
de licencias

@ Planificacién de procesos, desa-
rrollo-y optimizacion de procesos

@ Ingenieria béasica y de detalle

® quuisicién de equipos

@ Montaje y puesta en operacién

@ Asesoramiento técnico

Ademés, la empresa puede recurrir aun
potencial de procesos de todos los tipos
de licenciatarios de fama mundial. Esta
gama diversificada de procesos ya
acreditados técnica y econémicamente
esté orientada a las necesidades del
mercado.

Krupp Koppers ofrece cada uno de sus
servicios separada e individualmente, y
también de forma relacionada entre si,
como paquete.

Krupp Koppers también asesora a los
inversionistas en cuestiones de finan-
ciamiento de proyectos, pudiendo
recurrir también a las relaciones y a las
experiencias que posee el Grupo Krupp
en todo en el mundo.

La empresa desarrolla y experimenta -
juntamente con el cliente procesos
nuevos, empezando desde la concepcion
del proceso, los ensayos de laboratorio
a escala, pasando por plantas piloto,
hasta su aprovechamiento comercial.

El know-how resultante de las experien—d
cias conseguidas durante décadas en

la construccién de grandes plantas
industriales es la base para encontrar
soluciones a los problemas con miras a
los requisitos que en el futuro se impon-
dran en la construccién de grandes
plantas industriales.

En institutos técnicos, laboratorios y en
plantas de pruebas se solucionan los
problemas de la técnicologia de los
procesos. Para cometidos y problemas
de carécter especial presta su colabora-
cién el Instituto de Investigacion de
Fried. Krupp GmbH.

@ Planta piloto para la
gasificacién de carbon
a presién.

El método de trabajo

El plan reticular Standard es la base de
toda programacién de fechas del
proyecto; la documentacién Standard
sirve para determinar la agrupacion,

el contenido y el alcance de la docu-
mentacién del proyecto. La administra-
cién del proyecto garantiza por medio
de normas especificas del proyedto la
observancia de la programacién previs-
ta. Este sistema ofrece las condiciones
necesarias para la ereccion econémica-
mente éptima de plantas de produccion.

Para la ejecucion racional y segura de
toda la ingenieria se recurre al empleo
de programas de céleulo desarrollados
por Krupp Koppers para cometidos
determinados. Los programas se elabo-

ran en un centro de célculo propio y en
uno de los centros de célculo mayores
de Europa que es propiedad de Fried.
Krupp GmbH.

En el administrador del proyecto de
Krupp Koppers encontrard el inversio-
nista a la persona responsable que
garantizard la calidad de la ejecucion
observando el presupuesto y los plazos.

Para el andlisis de cada problema par-
cial Krupp Koppers dispone de especia-
listas en todos los sectores técnicos. En
los sectores que les incumben, los mismos
proponen soluciones individuales coordi-
nadas y elaboran en equipos inter-
disziplinarios la solucién éptima global.

> )

En la adquisicion y el suministro de
equipos, Krupp Koppers es indepen-
diente de los intereses de los fabricantes,
incluso de los intereses del Grupo Krupp.
El acceso a los mercados extranjeros
ayuda a Krupp Koppers a acomoderse
a las preferencias de adquisicién de
equipos y a la situacién de financia-
miento y monetaria de los inversionistas.

Los ingenieros de montdije y de puesta
en operacién de Krupp Koppers, com-
petentes de las ejecucion, han alcanzado
un elevado nivel profesional por los
servicios prestados internacionalmente
para solucionar los problemas de los
proyectos especificos del lugar.




- Plantas de coquizacién

Plantas para manejo de carbén
Equipos para la carga y descarga de carbén

Instalaciones de carboneo, lechos de homogeneizacion
can maquinas apiladoras y reclamadoras

Instalaciones de trituracién, molienda y cribado,
preparacion selectiva

Tolvas de clases y sistemas dosificadores para la mezcla
de carbones

Instalaciones para el transporte de carbon

Instalaciones especiales para el tratamiento
previo del carbén

Precalentamiento de carbén con transporte de carbon
caliente:

Sistema COALTEK,
ENCOAL con ENTRANS
(Proceso Krupp Koppers}

PRECARBON (proceso en licencia)

Briquetage parcial del carbon de carga segon el
proceso SUMICOAL
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Plantas de hornos de coquizacién

Hornos compound de calefaccién por cabeza (gun-tipe)
Hornos compound con calefaccién inferior (underiets)
Hornos con calefaccién por cabeza de gas rico

Hornos con calefaccién inferior de gas rico

Carros de carga de carbén

Magquinas deshornadoras

Carros guia coque

Carros de apagado de coque

Maquinas para la limpieza de las puertas y marcos de
los hornos

Equipos para la limpieza de los tubos ascendentes y de
los orificios de carga

Equipos para contener la emision

Sistemas y equipos para lo automacién de las
operaciones en los hornos de coquizacién

Hornos de coquizacién de brea

Hornos de coquizacién a escala semi-industrial

Instalaciones para la industria siderirgia

Estufas de alta temperatura

para temperaturas reguladas del viento caliente de
hasta 1350 °C con temperaturas de cupula de hasta
1600 °C

con mando automadtico y regulacién de la demanda
térmica

Pégina 8

@ Planta de sinterizacion @ Estufas de alta
de mineral de hierro temperatura, tipo
Krupp Koppers
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® Madquina deshornadora

‘V@) Enfriador de sinter

Pagina 10

Carbén y gas

Paginal2

® Planta de gasificacién
Koppers-Totzek con

3 gasificadores de

4 cabezas para la
produccién de gas de
sintesis bruto partiendo
de carbén
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® Plonta para el
tratamiento de gos de
sintesis bruto obtenido
de carbén, para producir
gas de sintesis puro

@ Planta de tratamiento
de gas bruto de la
W gasificacién de carbén
npara obfener gas de
sintesis para la sintesis
del amoniaco y del
metanol

Plantas de sinterizacién

para materias primas de grano fino, especialmente
mineral de hierro y cenizas voldtiles

Equipos de mezcla, molienda y transporte
Magquinas de sinterizacién con banda

Equipos para el enfriamiento, la trituracién y el cribado
del sinter

Equipos para la depuracién de los gases
Equipos para la captacién de polvo

@ Hornos de coquizacion
de gran volumen

® Maquina deshornadora

@ Planta de gasificacién
de carbén Koppers-
Totzek con 4 gasifica-
dores de 2 cabezas

Instalaciones para el manejo del coque

Torres de apagado de coque

Rampas de coque

ENCOKE, proceso para enfriamiento de coque en seco
Equipos de secado de coque

Instalaciones de trituracion y cribado de coque

Equipos de mezcla de coque

Equipos de transporte de coque

Parques de coque con maquinas apiladoras y
reclamadoras

Equipos para la carga de coque

@ Horno alto con estufas,
tipo Krupp Koppers




Plantas de tratamiento de gas de coqueria

Eliminacion del amoniaco por

Enfriamiento directo e indirecto del gas
Desdlquitranado electrostético del gas

Desulfuracién del gas por medio de

Depuracién homeda,

Proceso de circuito de NH3, Koppers,
Proceso Koppers Perox,

Proceso con potasa, Kopprs,

Proceso Stretford,

Depuracién en seco

Lavado con aguga, )
Lavado con soluciones fosfatadas segun el proceso

US-Steel-Phosam, en saturador semidirecto

Desbenzolado por

Lavado con aceite de antraceno,

Lavado con aceite de lavado,

Lavado con nafta solvente segun el sistema de lavado
en frio de benzol Koppers

Desnaftalinado por medio de

Lavado con aceite de antraceno
Lavado con fuel-oil o aceite de lavado

Instalaciones de recuperacién de subproductos

Alquitrén
Deshidratacion del alquitran bruto
Destilacion del alquitran bruto

Aceite ligero,

Aceite fenicado,
Aceite de naftaleno,
Aceite de lavado,
Aceite de entraceno,
Brea

Obtencidn de fenoles, naftaling, antraceno, brea
aglutinante para electrodos de la fracciones del
alquitran
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Azufre
Obtencién de azufre segun el proceso Claus
Oxidacién de SH, para obtener acido sulforico

Amoniaco

Produccién de sulfato aménico segin el proceso
semidirecto e indirecto

Obtencion de amoniaco puro segun el proceso
US-Steel-Phosam

Combustién de amoniaco segun el proceso Koppers

Plantas para la produccién de gas

Plantas para la produccion de
gos de sintesis para la quimica,
Hidrégeno,

Monéxido de carbono,

Gas reductor para la metalurgia,
Gas combustible

partiendo de tombustibles sélidos

por gasificacién con oxigeno y vapor de agua segon
el proceso KOPPERS-TOTZEK
{proceso Krupp Koppers)

por gasificacién con oxigeno y vapor de agua bajo
presién segon el proceso PRENFLO
{proceso Krupp Koppers)

por gasificacién de coke y carbén magro con aire u

oxigeno y vapor de agua en generador de parrilla
giratoria

Compresion del gas con

Turbocompresores,
Compresores helicoidales,
Compresores de émbolo

Eliminacién del nitrégeno por

Oxidacién,
Lavado con soluciones acuosas

Secado del gas por medio de

Lavado con salmueras,
Enfriamiento a baja temperatura

Benzol bruto

Obtencion de benzol bruto de elevado porcentaje con
regeneracion del aceite de anfraceno o aceite de
lavado

Obtencion directa de benzol bruto con el sistema de
lavado en frio de benzol Koppers

Hidrorefinacién segon el proceso BASF-VEBA
Distilacién y extraccion, destilacion extractiva de
refinado a presion de benzol para obtener aromdticos

puros los procesos Krupp Koppers-MORPHYLEX® o
MORPHYLANE®.

de combustibles liquidos pesados

por gasificacién con oxigeno y vapor de agua segun el
proceso KOPPERS-TOTZEK

{Krupp Koppers)

por gasificacién con oxigeno y vapor de agua bajo
presion segun el proceso Shell

de hidrocarburos liquidos ligeros y gaseosos, asi como
gas de coqueria por via de

reforming catalitico con vapor,
oxidacién parcial,
cracking térmico

Plantas para el fratamiento de gas de sintesis bruto u ofros gases

Desempolvado por
Lavado humedo,
Electrofiltros,

Filtros mecanicos,
Ciclones

Compresién de gas con

Turbo-compresores,
Compresores helicoidales,
Compresores de émbolo

Desulfuracién del gas por

Lavado con potasa Koppers,
Lavado Shell-Sulfinol,
Lavado Shell-Adip,
Lavado con potasa caliente Benfield,
|l:czvc:go con aminas,

avado Rectisol, tipo Krupp Koppers,
Lavado A”ied-Chemical-Sgsexcﬁ,p
Lavado Alkazid-BASF

Eliminacion de CO por

Conversidn del. monéxido de carbono con catalizadores
de alta y/o baja temperatura

Refinerias y petroquimica

Eliminacién de CO; por

Lavado con potasa caliente Benfield,
Lavado con aminas,

Lavado Rectisol, sistema Krupp Koppers,
Lavado Allied-Chemical-Selexol

Depuracion fina de gases

Plantas completas para la produccién de
amoniaco y metanol partienddo de carbén

Plantas completas para la produccién de

gas sustituto del gas natural (SNG) por conversion

catalitica de mezclas de i
gas ricas en CO + H.
obtener metano 2 para
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En todo el mundo By

Krupp Koppers ha construido plantas A través de sus filiales auténomas en Las sociedades filiales extranjeras
industriales en todos los continentes, en  Francia, Espafia, Japdn y USA y una actian como empresas de ingenieria
paises de sistemas econémicos diferen-  densa red de representantes, Krupp en los campos de actividades de la
tes, y bajo las mas variadas condiciones  Koppers GmbH puede desarrollar sus ~ Casa Central.

econdmicas, obteniendo asi la mejor adtividades en todo el mundo, asegu-

calificacién en la coordinacién de rando a los dientes un estrecho contacto

proyectos y en la direccién de consor-  con la Casa Central en Essen.

dios.

& KRUPP KOPPERS &

Construccién de plantas
para el mundo de mafiana

Krupp Koppers GmbH

Postfach 10 22 51, D-4300 Essen 1, & (02 01) 22 08-1, Telex: 08 57 817

# kruppkoppers

Koppers France S.A. Koppers Espariola S.A. Nippon Koppers Krupp Wilputte Corporation
Bureau d’Etudes Plaza Manuel Gémez Moreno, s/n  Yugen Kaisha 152 Floral Avenue

19, Rue des Maraichers Edificio Bronce - 62 Planta Central POB 1019  Murray Hill, New Jersey 07974
F-57602 Forbach/Moselle E-Madrid-20 J-Tokyo e 201-464'—5900

T (8) 7852173 % 45612 58 > 582-3615/8 Telex: 13-8847

Telex: koppers forba 860 378 f Telex: 44 305 kibm e Telex: j-24 605

Koppers France S.A.

30, Boulevard Bellerive
F-92504 Rueil Malmaison J

1.568sp 300 VIII/82 sch
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® Krupp Koppers
Birohduser on der
Moltkestrafle

@ Krupp Koppers offices
in Moltkesirafle

7 Bureaux de

Krupp Koppers
Moltkestrafie

2 Im Hochhous am
Limbecker Platz sind
weifere Biros van
Krupp Koppers

D High-rise block at
Limbecker Platz, housing
other Krupp Koppers
departments

T Immeuble & lo
Limbecker Platz abritant
des bureaux de
Krupp Koppers

L Krupp Koppers ist eines der weltweit Krupp Koppers is one of the leading La sodété Krupp Koppers figure parmi

fohrenden Ingenieurunternehmen im engineering companies active world- les entreprises d'ingéniérie les plus
GroBanlagenbau auf den Gebieten wide in the construction of large-scale  importantes dans le monde. Elle s'occupe
Kokerei- und Hittentechnik, Kohlever-  plants for the coke production and de la construction de grandes installa-
gasung, Erdélverarbeitung, petro- metallurgical industries, coal gasification, fions relevant des techniques cokiére et
chemische und chemische Industrie. mineral oil processing, and for the petro- métallurgique, de la gazéification du
chemical and chemical industries. charbon, du raffinage du pétrole, de
Das Ingenieurunternehmen mit mehr als lindustrie chimique et pétrochimique.
80jahriger Tradition hat seinen Firmen-  The head office of the company, which
sitz in Essen, der Metropole des can look back on a tradition of more Depuis plus de 80 ans, la société a son

Ruhrgebiets. Dort und in den in- und than 80 vears, is located in Essen, the siege & Essen, la métropole de la Rukr,
auslandischen Tochtergesellschaften metropolis of the Ruhr district. The com-  grande région industrielle. Elle emploie,
arbeiten mehr als 1.200 Mitarbeiter. pany employs here and in its foreign en Allemagne comme & I'étranger (dans

subsidiaries a staff of more than 1,200.  ses filiales) plus de 1.200 personnes.
Neben der technischen Kompetenz ist

der finanzielle Riickhalt gerade bei der  In addition to technical competence, Lorsqu'il s'agit de réaliser de grands
Durchfishrung groBer Projekte wesent-  financial backing is a vital element in the  proiets, la compétence technique seule
liches Element ger Verantwortungsfahig- responsibility and reliability of a com- ne suffit pas. Encore faut-il aussi
keit und Zuverlassigkeit eines Ingenieur-  pany executing large-scale projects - posséder ['assise financiére indispensable
unternehmens - besonders dann, wenn  especially when the company assumes Eour créer un dimat de confiance et de
als Main Contractor die Gesamtverant- overall responsibility as main contractor.  fiabilité. C'est d'autant plus important
¢ wortung Ubernommen wird. Hier ist das I this respect, the potential of the Krupp  pour une entreprise qui doit, comme
’ Potential des Krupp-Konzerns das group is Krupp Koppers firm foun- Krupp Koppers, assumer des responsa-
Fundament von Krupp Koppers. dation. bilités globales en tant qu'entrepreneur
principal. Idi, le potentiel de la sociéte
Krupp sert de fondement & Krupp
Koppers.
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Koks und Erz
Coke and Ore
Coke et Minerai

Kohle und Gas
Coal and Gas
Charbon et Gaz




Rcf!‘inerien und Petrochemie
Refineries and Petrochemical Plants

Raffineries et Pétrochimie
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Anorganische Chemie und Umweltschutz
Chemicals and Environmental Protection
@imie minérale et Protection de I'Environnement
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Anlagen zur Kohlebehandlung
Einrichtungen fir dos Ent- und Verloden von Kohle
Logereinrichtungen fir Kohlesorten, Mischbetten mit
Einstopel- und Riicklodegeriten
Sortenbunker und Dosiersinrichiungen zur Kohle-
mischung

Anlogen und Einrichtungen zum Tronsport von Kohle

Maschinen zum Reinigen von Ofentiren und Kammaer-
rohmen

Einrichtungen zum Reinigen von Steigerohren und
Follschern

Binvic o Bt
Wm&:‘;m
Pechverkokungsslen
Verkokungsdten im halbtechnischen Mafistab
Anlogen zur Koksbehandlung
Koksldschirme

Koksobwurframpen

ENCOKE, Verfohren zur trockenen Kokskihlung
Kokstrocknungseinrichtungen

Koksbrech- und Kokssisbonlogen
Koksmischeiric

anrmvdﬁmf(r&ohﬂww
Ricklodegerdten
Koksverlodeeinrichtungen

waah&gaduﬁn&qdmd

ond redlaiming equipment

Plants for crushing ond grinding, selective treatment
Groding bunkers and proporfionating equipment for the
blending of coal

Plants and equipment for the handling of cool

PRECARBON (process under license)

Portiol briquetting of feed coal using the SUMICOAL
process

Coke Ovens

Gun-flew compound ovens

Underjet compound ovens
Gun-flew rich gas ovens

Underjet rich gos ovens

Coal charging cors

Coke pusher mochines

Coke guide cors

Coke quenching cars

Machines for deaning oven doors and door jambs

Equipment for minimizing emissions

Plants and equipment for the automation of coke oven
operahions

Ovens for corbonization of coal tar pitch

Coke ovens on o semi-commerdial scole

Coke Preparation Units

Coke quenching towers

Coke wharfs

ENCOKE, process for coke dry-quenching
Coke drying equipment

Coke blending equipment

Coke handling equipment

equipment

Installations de traitement du charbon
Equip ts pour le chargement et le déchargement de
charbons

Enfourneuses
Défourneuses
Chariots guide-coke
Chariots d'extinction de coke
Machines de neltoyoge des portes ef
des cadres de bottée
: de des colonnes montanies
e T e s

Equipements pour lenfournement et le défournement
sans émission des fumées

Installafions ! equipements d'outomatisation
des opérations de desserte des fours & coke
Fours de cokéfoction de broi

Fours de cokéfoction 6 l'éschelle semi-industrielle

Installotions de traitement de coke
Tours d'extinction

Rompes & coke

ENCOKE, procédé pour le refroidissement du coke
@ sec
Installofions de concassoge et de cribloge
Equipements de séchage de coke
Equipements de manutention de coke
Equipements de stockage de coke

avec engins de stockoge ef de reprise
Equipements pour le chargement de coke

F A



Anlagen fir die Hittenindustrie

Hochtemperatur-Winderhitzer
fir geregelte Heillwindtemperaturen bis 1350 °C b
(uppeltemperaturen bis 1400

mit outomatischer Steuerung und Warmebedarfy

, insbesondere Eisenerz und

Einrichtungen zum
Sintergutes

Einrichtungen rur Roumenistoubung

o T =

' pe—— i -
g S e

Haochalen mit Wind- 1 Essenerz-Smteranlage
erhitzern, Bouart 1 Sinter plant for ror
Krupp Koppers Instollation

Blast furnace with d aggh
hot blast stoves, mnerars de fer

ofion de

Plants for the Steel Industry

High-temperature Hot Blast Stoves
for controlled blast temperotures up to 1350
e temperatures up to 1600 ©
with outomatic control and odjustment of heat
requiremeant

Sinter Plants

w moter n parhc
SO
Strond-type sinter mo

Equipment lor cooling, breaking and screenin
material

Installations pour la sidérurgie

Réchoulfeurs de vent & haute température
pour des températures de venl choud réglées jusqua

1350 des tempérotures en coupole jusqu'a

avec aulo 1 ef risgloge

de lo

Chain

de cribloge d'ogglomé
Equipements d' épuration des fumées

E gquipements de d







Ju

. Kohle und Gas Soese.
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I Koppers-Totzek Vergasungsanloge mit drey
4-Kophvergasern zum Erzeugen von Rohsynthesegas
ous Kohle

U Koppers-Totzek gosification plant with 3 four-head
gasifiers, for the production of raw synthesis gas from

coal

U Installation de gazéification Koppers-Totzek
comprenant - gu:e:ﬂeurs a 4 téfes, pour la produchion
de gaz brut de synthése & partir du charbon

1 Anloge zur Auf-
bereitung von Rohgos ous
der Kohlevergasung zu
Synthesegas fiir die
Ammoniak- und
Methanolsynthese

2 Plant for the treatment
of raw gas produced by
coal gasification for
ammania and methanal
!:,-J:I'hn“-'_.

Anloge zur
Aufbereitung von
Rohsynthesegas ous
Kohle zu Reinsynthesegos
Plant for the processing
of raw synthesis gos from
coal to pure synthesis gos
! nstallation pour le
conditionnement de gaz
brut de synthése a partir
du charbon pour
[abtention de gaz
pur de synthése

.-!_

D Installation pour le
conditionnement de gaz
brut provenant de [umité
de gazéidicahon de
charbon pour lobtention
de goz de synthése
destiné @ la synthése
d'ammaoniac et de
méthanol

Ve-r{_;ur,unysurﬂuge mit 4
2-Kopfvergasem

1) Koppers-Totzek coal
gqsrfuc_‘rjnon urit with four
2-head gosiiers

1) Installation de gazédh-
cation de coke survant le
procédé Koppers-Tatzek
avec quatre grl"t!.lf.l-
coteurs d deux téfes

4 Koppers -Totzek-Kohle-

13



Anlagen zur Aufbereitung von

Koksofengas

Direkte und indirekte Gaskihlung
Elektrostatische Gosentteerung

Gasentschwefelung durch
Naflreinigung,
Koppers-NHyKreisloufverfahren,
Koppers-Perox-Verfohren,
Koppers-Pattasche-Verfahren,
Stretford-Verfahren,
Trockenreinigung

Entfernung des Ammoniaks durch
Auswaschen mit Waosser,

Auswaschen mit Phosphatidsungen nach dem
US-Steel-Phasom-Verfahren,

im halbdirekten Sattiger

Entbenzolung durch

Waschen mit Steinkohlenteerdl,

Waschen mit Strawél,

Waschen mit Solventnaphtha in der Koppers-
Benzolkaltwische

Entnaphthalinung durch
Waschen mit Steinkohlenteerdl,
Waschen mit Heizdl oder Strawdl

Gasverdichtung durch
Turboverdichter,
Schraubenverdichter,
Kolbenverdichter

Stickoxidentternung durch
Oxidation,
Woaschen mit wissrigen Lésungen

Gastrocknung durch
‘Waschen mit Salzsolen,
Tiefkohlung

Kohlenwertstoffanlagen

Teer

Entwiasserung von Rohteer

Destillation des Teers in die Fraktionen:
Leichtal,

Karbolal,

Waschél, '

Anthrocendl,

Pech

Gewinnung von Phenolen, Naphthalin, Anthrocen,
Elektrodenbindemittelpech aus Teer-Fraktionen

Schwefel
Erzeugung von Schwefel nach dem Clous-Verfohren
Onxidation von Schwefelwasserstoff zu Schwefelsdure

Ammoniak

Erzeugung ven Ammoniumsulfat nach dem halbdirekten
und indirekten Verfahren

Gewinnung von Reinstammoniak nach dem
US-Steel-Phosom-Verfohren

Ammaonickverbrennung nach dem Koppers-Verfahren

Rohbenzol

Gewinnung von hochprozentigem Rohbenzol
mit Regenerierung des Steinkohlenteerdls
oder Strawdls

Unmittelbare Gewinnung von Rohbenzol
in der Koppers-Benzolkoltwasche

Druckraffination
nach dem BASF-VEBA-Verfahren

Destillotion und Extraktion bzw. Extraktiv-Destillation
von Benzoldruckraffinat zur Gewinnung von reinen
Aromaten nach dem Krupp Koppers-MORPHYLEX"-
oder MORPHYLANE" -Verfohren

Plants for the Treatment of

Coke Oven Gas

Direct and indirect gos cooling
Electrostatic removal of tar from gas

Gas desulfurization

by wet seru

using the Koppers NH, recycle process,
uling the Koppers Perox process,

using the Koppers Potash process,
using the Stretford process,

by dry puri

Removal of ammonia

by scrubbing with water,

by scrubbing with phosphate selutions using the
US-5teel-Phosom process,

in semi-direct saturators

Removal of benzole

by serubbing with anthracene oil,

by scrubbing with Solvay or straw oil,

by scrubbing with solvent naphtha in the Koppers
benzole cold scrubber

Removal of naphthalene

by scrubbing with anthrocene oil
by scrubbing with fuel oil or straw oil

Gas compression

using turbo-compressors,

using screw compressors,

using piston compressors

Nitric oxide removal

by oxidation and scrubbing with aqueous solutions

Gas drying
by scrubbing with brines,
by low-lemperature cooling

Coal By-Product Plants

Tar
Crude tar dehydration

Destillation of tar into the fractions:
light oil,

carbolic oil,

naphthalene oll,

wash oil,

anthracene oil,

pitch

Recavery of phencles, naphthalene, anthracene,
electrode pitch from tor froctions

Sulfur
Production of elemental sulfur using the Clous process
Oxidation of hydrogen sulfide to form sulfuric ocid

Ammonia

Preduction of ammonium sulfate using the semi-direct
and indirect processes

Production of super-pure ammonia using the
US-Steel-Phosam process

Ammania destruction using the Koppers process

Crude Benzole

Recovery of high-grade crude benzole by scrubbing
with onthrocene oil or wash oil

Direct recovey of crude benzole using the Koppers cold
benzole scrubber

Benzole hydro-refining using the BASF-VEBA process
Distillation and extroction or extractive disfillation of
hydro-refined benzole to recover hrgh?unfy aromatfics,
using the Krupp Koppers MORPHYLEX" or
MORPHYLANE® process

Installations de conditionnement

de gaz de fours & coke

Réfrigération directe et indirecte
Dégoudronnage élecirostatique

Désulfuration du gax

par épuration humide,

suivant le procédé de recycloge de NH,, systéme
Koppers,

suvivant le procédé Koppers-Perox,

suivant le procédé Koppers & la potosse,
suivant le procédé Stretfora,

par épuration siche

Eliminafion de lammonioc

par lavoge & l'eav,

par lavoge oux solutions phosphatées
suivant le procédé Phosam, systéme US-Steel,
par saturation semi-directe

D

par lovoge & I'huile de goudron,
par lavage a lhuile de lavage,

por lavage ou solvant de naphte
dans l'unité de débenzolage a froid,
systéme Koppers

Dénophtalinage

par lavage & [huile de goudron,
par lovoge ou fuel ou & 'wile de lovoge,

Compression du gaz

por turbo-compresseurs,

por compresseurs helicoidaux,

par compresseurs A piston

Elimination de loxyde d'azote

par oxydation et

par lovoge aux solutions aqueuses
Séchage du gaz

par lavage aux soumures,

par réfrigération & basse température.

Installations de traitement des

sous-produits du charbon

Goudron
Déshydratation du goudron brut

Distillation du goudron avec récupérafion
des froctions:

huile legére,
huile carbolique,

huile naphtalinique,
huile de lavage,
huile d'anthracéne,
brai
Récupération des phénols, naphtaline,
onthrocéne, brai servant de liont

pour
& partir des frndlom du goudron

Soufre
Production de soufre élémentaire
suivant le procédé Clous

Oxydation de I'hydrogéne sulfuré
en vue de ['obtention de l'acide sulfurique

Ammoniac

Fabrication de sulfate d'ammaonium suivant

les procidis semi-direct et indirect

Production d'ammoniac de grande pureté suivant
le procédé Phosam, systéme US-Steel

Destruction de l'ommoniac suivant le procédé Koppers

Benzol brut

Récupération de benzol brut dun pourcentage élevé
avec régénération de lhuile de goudron ou de lwile de
lavage

Récupération directe de benzol brut dans ['unité de
débenzologe @ froid, systéme Koppers

Hyd jon catalytique sous pression suivant le
procédé BASF-VEBA

Distillation et extraction ou distillation extroctive du
produit raffiné provenant de l'unité dhydrogénation
catolytique de benzol sous pression pour l'obtention
d'aromatiques purs suivant les procédés MORPHYLEX"
ou MORPHYLANE® de Krupp Koppers




Anlagen zur Gaserzeugung Plants for the Production of Gas Installations de production de gaz

Anlogen zur Erzeugung

von detkfronsgm for die Metallurgie
und von Heizgos

ous festen Brennstoffen

durch V. mit Saverstoff und Wasserdampf nach

dem KOPPERS-TOTZEK Verfohren

(Krupp Koppers-Verfahren|

durch Vi mit Saverstoff und Wasserdampf unter
ruck m PRENFLO-Varfahren

{Krupp Koppers-Verfahren)

durch Vergasen von Koks und Magerkohle mit Luft oder

Saverstoft und Wasserdampf im Drehrostgenerator

aus schweren fliissigen Brennstoffen

durch Vergasen mit Soverstoff und Wasserdampf nach

dem KOPPERS-TOTZEK Verfahren

(Krupp Koppers-Verfahren)

dun:h Vi mit Sauerstoff und Wasserdampf unter
dem Shell-Verfohren (Lizenzverfohren)

ous leichten flissigen und gasférmigen Kohlenwasser-
stoffen und Koksofengos

durch katalytische Steamreforming,

durch Partialoxidation,

durch thermische Spaltung

Anlagen zur Aufbereitung von
Rohsynthesegas oder anderen

Rectisol-Wasche, Bavart Krupp Koppers,
Allied-Chemical-Selexol-Wasche,
BASF-Alkazid-Wasche

CO-Entfernung durch

Konvertieren des Kohlenmonoxids mil Hochlemperatur-
und/oder TieftemperaturKatalysatoren

CO,-Auswaschung durch
Benfield-Heifipottasche-Wasche,
Amin-Waschen,

Rectisol-Wasche, Bavart Krupp Koppers,
Allied-Chemical-Selexol-Wasche

Feinreinigung von Gasen

Komplette Anlagen zur Erzeugung
von Ammoniak und Methanol ous Kohle

Komplette Anlagen xur Erzeugung von

Erdgasersatzgas (SNG) durch katalytisches Umsetzen
von CO + Hy-reichen Gasgemischen zu Methan

Plants for the production
of synthesis gas for the chemical industry,

of hydrogen,
of carbon

monoxide,
of reductfion gas for the metallurgical industry
of fuel gas

from solid fuels

by gasification with o and steam the
KOPPERS-TOTZEK prxﬂ(wpkuppu;ng process)
by pressurized gasification with oxygen and steam
using the PRENFLO process (Krupp Koppers process)
by gasification of coke and low coking coal with air or
oxygen and steam in rotary grate

from heavy liquid fuels

gasification with oxygen and steam using the
KOPPERS-TOTZEK process (Krupp Koppers process)

by pressurized gosificotion with oxygen and steam using
the Shell process (process under license)

from light liquid and goseous hydrocarbons and
from coke oven gas

by catalytic steam-reforming,

by partial oxidation,

by thermal crocking

Plants for the Treatment of
Raw Synthesis Gas or other

using piston compressors
Gas desulfurization
using the K s-Potash scrubbing process,

using the Shell sulfinol scrubbing process,

uﬂnglheShdlAdpsmbhngprums

using the Benfisld Hot Potash scrubbing process,
using omine scrubbers,

using the Rectisol wash, Krupp Koppers-type,

using the Allied-Chemical's Selexol scrubbing process,
using the BASF-Alkazid scrubbing process

CO removal
by conversion of carbon monoxide using high and/or
low temperature cofalysts

CO; removal

using the Benfield Hot Potash scrubber,

using amine scri !

using the Rectisol wash, Krupp Koppers-type,

using the Allied Chemical's Selexol scrubbing process
Complete Plants for the production from coal of
ammanic and methanol

Complete plants for the production of substitute natural

gas by catalytic conversion of CO + Hy-rich gas mixtures
to methane

Installations de production
de goz de synthése pour lindustrie chimique,
dhydrogéne,
domnngxydade
o méh
e ey
4 partir de combustibles solides

par gazéification en présence d'oxygéne et
de vapeur selon le procédé KOPPERS-TOTZEK

(procédé Krupp Koppers)
w. ification en présence d'oxygéne et

de vapeur sous pression selon le procédé PRENFLO
(procédé Krupp Koppers)

par gazéification de coke et de charbon maigre
en présance d'air ou d'oxygéne et de vapeur
dans un gazogéne & grille fournante

& partir de combustibles liquides lourds
par gazéification en présence d'ox

ygéne ot
de vapeur selon le procédé KOPPERS-TOTZEK
(procédé Krupp Koppers)

por gazéification en présence d'oxygéne et
de vapeur sous pression selon le procédé Shell

a partir d'hydrocarbures légers liquides
u!guzmddego:defmaaln
porsrmreforrrungmml)mqw

par oxydation e,

par crackage

Installations de conditionnement
de gaz brut de synthése ou
d'autres gaz

Désulfuration du gaz

par lavoge & la potasse, procédé Koppers,
par lavage Shell-Sulfinol,

par lovage Shell-Adip,

par lovoge @ lo potasse & chaud Benfield,
par lavage aux amines,

par lovage Rectisol, systéme Krupp Koppers
por lavage Selexol, procédé Allied Chemical,
par lavoge Alkazid

Elimination du CO

par conversion de monoxyde de carbone,
avec cotolysateurs & houte et/ou bosse
température

Elimination du CO,

par lavage d la potasse & chaud Benfield,
par lovoge aux amines,

par lavoge Rectisol, systéme Krupp Koppers
par lavoge Selexol, procédé Allied Chemical
Epuration poussée des gaz

Installations complétes de production d'ammoniac
et de méthanol & partir du charbon
Installations complétes de production de gaz

pour remplacer le goz naturel
por réaction catalytique transformant de
mélanges gazeux richesen CO + H, en méthane

15



Raffinerien und Petrochemie

Refineries and Petrochemical Plants
Raffineries et Pétrochimie
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Destillation von Rohal
Destillativirennung von Rohdlfrakfionan unter Vakuum
oder erhdhtem Druck

Stabilisierung von Benzin
Trocknung fiissiger Erdélprodukte

Hydrierende Entschwefelung unter Druck

von Benzinen, Leicht-, Mittel- und Schwerdlen
Reformierung von Benzinen

I i

Alleylienung

Erzeugung von Petrolkoks
Katzmierung von Peirolkoks
Katalytisches und thermisches Krocken

Vi L

Hydrocrocking

Seb el
Chemische Behand)
Entasphaltierung
Frokiionierung von verfilssigtem Roffineriegas (LPG)
Entschwelfelung von verflissigtem Raffineriegas (LPG)
Extraktion von Merkaptonen ous filssigen
Erdolproduklen

Entschwefelung von Roffineriegas durch Absorption
Gewinnung von Schwefel (Claus-Verfohren)
Destillation und Verblasen von Bitumen
Morruhlch gestoverte Mndmunnm (Blanding)
Hilfs- und

a von Erdol- Fraks

Verlodees

? k™

Nd:awiwmlOﬁ Sdu)

Reinigungs- und Trocknungranlogen fiar
Erdgas unter Gewinnung von Leichtbenzin,
Fiissiggas (LPG), Kohlendioxid und Schwetel

Anlagenkomplexe

Fractional distillation of crude oil

Fractional distillation under vocuum or at normal or
elevated pressure

Naphtha stabilization
Dehydration of liquid petroleum products

Hydro-desulfurization under pressure of naphtha, light,

medium, and heavy oils

Naphtha reforming

Isomerisation

Alkylation

Char production

Petroleumn coke calanation
Coiolytic ond thermal cracking

Visbreaking

Hydrocracking

Chemical treatment of petroleum froctions
Deasphalting
Froctionation of liquified petroleum gas (LPG)
Desulfurization of liquified petroleum gos (LPG)

Extroction of mercaptans from liquid petroleum products

Desulfurization of refinery off-gas by obsorption
Recovery of sulfur (Clous process)
Distillation and blowing of bitumen
Automatically controlled in-ine blending units

Tonk Farms, looding stations, ancillary units, and off-sites

Plants for purifying and drying natural gas, with
wm,o!mwm,wm

Plont complexes

Duﬂnfmpuriwdlpdrdnw

Séchoge des produits de pétrole liquides
Hydrodésulfuration (sous pression] des essences,
des huiles légéres, moyennes of lourdes
Reforming d essences

Isomérisation

Alleylation

Production de coke de pétrole
Caleination de coke de pétrole

Crocking cotalytique et thermique

Vis breaking

Hydrocracking

Hydratotion d'huile lourd

Traitement chimique des froctions de pétrole
Désaspholtage
Froctionnement du gaz de pétrole liquéfies (LPG)
Désulfuration du gaz de pétrole liquifies (LPG)
Extraction de mercaptans des produits de
pétrole liquides
Désulfuration du gaz de roffinerie por absorption
Récupération du soufre [procedé Claus)
Distillation et souffloge de bitumes

Stations de mélange automatiques (Blending|
en ligne

Stockoges, installotions de chargement,
instaflations annexes et ouxiliaires (off-sites)

Installations d'épuration ef de séchage
ﬁwwm%mdum
légere, de gaz liquéfié (LPG),

doxyde de carbone & de soufre

Ensembles d'installations




Anlagen fir die petrochemische
und chemische Industrie

Cumol aus Benzol und Propylen
Phenol
Formaldehyd ous Methanol
Cyclohexon ous Benzol
Butadien

Isopren

Synthetischem Kautschuk

19

Plants for the Petrochemical and
Chemical Industries
Plants for

Production of aromatics by reforming

Processing of pyrolysis gosoline (SCN)

Hydrodesulfurization of pyrolysis gasaline (SCN)

Froctional distillation of aromatics or naphtha cuts
oromatics

containing

Recovery of p-xylene by crystollisation or adsorplion
A i

Dealkylation

Transalkylation, Disproportionation

Dehydration

Formaldehyde from methanol
Cyclohexane from benzene

Synthetic rubber

Carbon black

Methyl-tert-butylether (MTB)

Solvents

Basic ond intermediate products for synthetic
detergents

Tank forms, loading stafions, ancillory units,
and off-sites

Plant complexes

Installations pétrochimiques et
chimiques

Installations pour

Production d'oromatiques par reforming d'essences
le traitement d'essence de pyrolyse
Hydrogénation d'essence de pyrolyse

Roffinage catalytique de benzole
Froctionnement por distillation d'aromatiques
wd-gwp-d'mmd-

de
d'aromatiques BTX de grande pureté
dhydrocarbures

Récupération
& partir de mélange

E ou distillation extroctive, suivant

Anhydride maléique
Plastifiants & base d'anhydride phialique
Diméthyltérephtolate (DMT)

Acide térephtalique (TPA)

Méthanol

lsopropancl & portir de propyléne
Acétaldéhyde & partir d'éthanol
lsophorone et dérivis

Oxo-olcools

Benzéne éhylique

Styréne & parfir de benzéne éthylique
Cuméne & pariir de benzéne et de propyléne
Phénol
Formaldéhyde & partir de méthanol
Cycdohexane & partir de benzéne
Butadiene

Isoprine

Cooutchouc synthétique

Corbon black

Mathyl-terticire-&ther butylique
Solvants

Produits de base et intermédiaires pour
Pores de stockoge, installations de chargement,
installations auxiliires et annexes

Ensembles d'installations
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(1) Anloge zur Gewmnnung
von Reinbenzol
{Morphylane®-Verfahren)
(1) Plant for the recovery
of pure benzene
{Morphylane® process)

i) Installation pour la
recupération de benzéne

pur
(procédé Morphylane® )

@ Anloge zur Herstellung
von Benzol durch Hydro-
alkyliarung von Pyrolyse-
zin
@ Plant for the production
of benzene by hydro-
dealkylation of pyrolysis
gasoline
2 Installation pour la
production de benzéne
par hydroalkylation
d'essences de pyrolyse

1 Meflwarte einer Hydro-
alkylierungsanloge

3 Control room in a
hydrodealkylation plant

1 Saolle de conirdle d'une
unité d'hydroalkylation

4 Anlage zur Gewinnung
von Benzol und Toluol ous
Pyrolysebenzin
(Morphylane™ Verfahren)
4 Plant for the recovery
of benzene and taluene
from pyrolysis gasoline
(Morphylane” process)

1) Installation pour ko
récupération de benzéne
el de foluéne & partir
d'essence de pyralyse
(procédé Marphylane®)

) Digitales Automations-
system zur Steverung und
Oberwachung der
DMT-Anlage

% Digital outomation
system for monitoring and
control DMT-plant

i Systéme numénque

d outomatisation pour le
contrdle ef la surveillance
de [installation DMT
(diméthylthérephtalate)

T Anloge zur Rohél-
Destillation, -Entsalzung
und Benzin-Stabilisierung
® Crude ol distillation,
de-salination, and
naphtha stabilization units
¥ Installation pour la
distillation de pétrole brut,
le dessalage ef la
stobilisation de naphte

AT
SIS LTS




I Reformer mit
kontinwerhcher
Kotalysator-
Regenenerung

i Reformer with
conhnuous cotalyst-
regeneraton (CCR)

U Urité de reformage
avec régénérahon en
continu du catalyseur
{CCR)

2 Anloge zur Erzeugung
von Dimethyfterephthafute
(DMT)

1 Plant for the production
of chmethylterephthaiate
(DMT)

1 Installation pour lo
production de diméthyl-
thérephtalate (DMT)

¥ Anloge zur Erzeugung
von Dimethyl-
terephthalate (DMT)

¥ Plant for the produchon
of dmethy!terephthaiote
(DMT)

¥ Installation pour ko
production de dméthyl-
térephtolate (DMT)




- 1@ Anloge zur
Anorganische Chemie und Gewinnung von Schwefel-
Umweltschutz mundlmemws

foswzmuw Verfohren)
Anlogen zur Gewt s 1@ Plant for the recovery

sulfuric and
Schwefelsdure und Zement ous Gips :‘mnf ,tm;“,.,rd

sum
[OSW/KRUPP Verfohren) (OSW/KRUPP process
Umwnhsduﬁzanlagm und -einrichtungen auf (den 1@ Installation pour la
en von Krupp Koppers recupérotion d'acide
sulfunque of de ciment @
partir de gy,
Chemicals and Environmenttal fW**USW’KRUPPI

Protection

Plants for the recovery of

sulfuric acid and cement from gypsum

{OSW/KRUPP process)

Plants and installations for environmental prottection in
the fields of activity of Krupp Koppers

Chimie minérale et Protection
de I'Environnement

Installations pour

lo récupération d'ocide sulfurique ef de cimentt & partir
de gypse (procidé OSW/KRUPP)

Installations de protection de lenvironnement

dans le domaine d'octivités de Krupp Koppers
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Verfahren und Know-how

Processes and Know-how - Les procédés et le know-how

Krupp Koppers verfigt Uber eine Viel-
zahreigener Entwicklungen, Patente und
Verfahren.

Neue Verfahren werden entwickelt,

erprobt und zu ihrer kommerziellen Reife
gefihrt.

Dariber hinaus steht dem Unternehmen
ein vielseitiges Verfahrenspotential welt-
weit anerkannter Verfahrensgeber zur
Verfigung. Diese differenzierte Palette
technisch und wirtschaftlich bewdhrter
Verfahren ist an den Erfordernissen des
Marktes orientiert.

Das aus jahrzehntela Erfahrung im
Groflanlagenbau resultierende Know-
how ist die Basis fir Problemlasungen,
die alle Anforderungen des zuku:ﬂs-
orientierten Grofanlagenbaus erfillen.

Krupp Koppers has at its disposal a
multitude of its own developments,
patents and processes.

New processes are develored, tested
and brought to commercial maturity.

Moreover, Krupp Koppers has access to
a wide range of processes owned by
world-renowned process licensors. This
broad range of processes, the technical
and economic value of which has been
proven over a long period, is tailored to
the requirements of the market.

Know-how gained from decades of
experience in the construction of large-
scale plant is the basis for problem
solutions which meet all the requirements
of future-oriented commerdial plant con-
struction.

La société Krupp Koppers est détentrice
d'une multitude de développements,
brevets et procédés.

Elle en développe de nouveaux, les teste
et les améne & maturité commerciale.

Par delda cette masse de connaissances,
I'entreprise peut diiroser d'autres

océdés mis & sa disposition par des
g::illeurs de licences reconnus dans le
monde entier. Cette large panoplie de
Frocédés et de méthodes qui ont fait
eur preuve sur les plans technique et
économique cherche @ répondre aux
exigences du marché,

Le savoir-faire acquis par cette entre-
prise pendant plusieurs décennies ['aide
@ résoudre les problémes posés par la
construction de grandes installations
modernes.

-



Die Dienstleistungen

Services
Les services

) Das Leistungsangebot umfaft die kom-
plexen wirtschaftlichen, technischen und
organisatorischen Aufgaben, die der
Bau von Industrieanlagen erfordert.

Krupp Koppers erbringt als Engineering
Contractor umfas Ingenieur-
Dienstleistungen. Dazu gehéren ins-
besondere:

@ Investitions- und Wirtschaftlich-
keitsstudien, Verfahrens-

vergleiche
@ V‘:?uhrensvermilﬂung oder
-lizenzieru
@® Verfahrensplanung, Verfahrens-
entwicklung und -opfimierung
® Basic und Detailed Engineering
® Ausristungsbeschaffung
® Montage und Inbetriebnahme
® Technische Beratung

Krupp Koppers bietet jede Leistungsstufe
einzeln und unabhangig, aber auch
aufeinander aufbauvend, als Leistungs-
paket an.

Krupp Ko berdt die Investoren
in Fragen der Projektfinanzierung und
kann hierfir auch die vielféltigen und
weltweiten Verbindungen ung Erfah-
rungen des Krupp-Konzerns ein-
setzen.

Das Unternehmen entwickelt und
erprobt - gemeinsam mit dem

Kunden - neue Verfahren und fihrt Ver-
fahrensideen vom Laboratoriums-
mafistab Gber Pilotanlagen bis zur
kommerziellen Nutzung.

Im Technikum, Laboratorium und in
Versuchsanlagen werden Probleme
der Prozeftechnologie gelost. Fir
spezielle Aufgaben und Problemstellun-
gen steht das Forschungsinstitut der
Fried. Krupp GmbH zur Verfigung.

| V('r\u-_'frmnbgc Tur
Kohledruckvergasung

[ Experimental
pressunzed coal-
gasificaton plont

U Installoton pilote pour
le gazéification de
charbon sous pression

Services on offer indude the complex
economic, technical and organizational
tasks connected with the construction of
industrial plants. Krupp Koppes, as
engineering contractor, provides com-
prehensive engineering services; these
include in particular:

® investment and feasibili
studies, and process evaluations
@ provision or licensing of processes
® process planning, development
and optimization
® basic and detailed engineering
@ procurement of equipment
@ erection and commissioning
@ technical consulting

Krupp K s offers each of the above
services ei!ﬁer individually or in the form
of packages of inter-related services.

Krupp Koppers acdts as consultant to
investors in matters of project financing;
in doing so the company can draw on
the world-wide contacts and experience
of the Krupp-group.

The comany develops and tests new
processes in cooperation with the
customer and carries new processing
concepts from the laboratory stage via
pilot plants right Ihrou?h to commercial
opplication. Problem of processing

t logy are solved in the scentific
research station, in the laboratory and
in experimental plants, The services of
Krupp's Research Institute are available
for the solution of particular problems.

La panoplie de services offerts englobe
toutes les activités complexes de nature
économique , technic1ue et de planifi-
cation requises par la construction
d'installations industrielles.

En tant qu'entrepreneur d'ingéniérie, la
société Krupp Koppers fournit des
services trés étendus, dont voidi les
principaux:

® Calcul des investissements et
calculs de rentabilité,
comparaison des procédés

® Courtage de procédés ou cession
de licences

@ Planification, développement et
optimisation des procédés

@ Ingéniérie de base et ingéniérie
détaillée

® Acquisition des équipements

@® Montage et mise en service

@ Prestation de conseils techniques

Lo société Krupp Koppers propose des
services soit détaillés et indépendants les
uns des autres, soit une gamme compléte
coordonnée et structurée.

Elle conseille les investisseurs au niveau
du financement des projets. Elle profite
pour cela de lo multiplicté et de lo
ramification des connaissances détenues
par le groupe Krupp.

La société Krupp Koppers - en collabo-
rafion avec sa clientéle - met au point
et teste de nouveaux procédés. Les idées
nouvelles passent par le laboratoire
d'essais et les installations pilotes avant
d'étre commercialisées.

Des problémes au sujet de la techno-
logie des procédés seront résolus dans
linstitut saentifique de recherches, dans
les laboratoires et dans des installations
de pilote. Linstitut de recherches de la
soaété Fried. Krupp GmbH vient, le cas
échéant, préter main forte pour
résoudre certains problémes spéci-
fiques.

7
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Die Arbeitsweise

Workin

methods
Les méthodes de travail

Bei der Bearbeitung eines Projektes

projektes. Am eines Proj

steht bei Krupp Koppers deshalb immer

die Erarbeitung einer optimalen Ablauf-
anung auf der Grundloge eines Richt-

inien-Systems.

Dieses Richtlinien-System ist ein wichtiges
o G Broakt Koordeserung e we

or die Proiekt-Koordini o
gehender Delegation der Fachverant-

wortung.

Das Organisuﬁo‘?shandbud'l des d:lrrﬂer-
' it die Grunda
Proj isation. Arbeitsrichtlinien, in

Arbeitsrationalisierung festgelegt sind,
vermitteln al ingltige Ent-
sa:l'reid|.:r-gshi:a-.mnnlgm"ge
Der Standard-Netzplan ist die Grund-
loge jeder Projekt-Terminplanung; die
Standonrhh und rnfa- dI:;'\gt Pro:l:a-
I U jekt-
mimentaﬁon fest, Dnags Projekt-
management gewdhrleistet durch

spezifische Projektrichtlinien die Ein-
haltung der vorausschauenden Ablauf-

ck:mng. Dieses S
'ora

optimale Erri
anlagen.

[d): rationelle und sichere Dmmmng
mten Engineering wird ni
il

g rupp Roppers
For Bestivende Aufgaben entwickek
hat. Die laufen im eigenen
Rechenzentrum d:ld dem der Fried. Krupp
GmbH, einem groften pri
Rechenzentren Europas. pra

schafft die
fur die wirtschaftlich
von Produktions-

Im Krupp Koppers-Projektmanager
findet der Investor den verantwortlichen

Partner, der die Qualitét der Ausfihrung
bei Einhaltung von Budget und Terminen
sicherstellt.

Fir die Analyse | Teilproblems setzt
Krupp Koppers tachorientierte Spezia-

listen ein. Sie tragen in ihren Bereichen
aufeinander abgestimmte Einzel-
lmn zusammen und erarbeiten in
i isziplindren Teams die optimale
Gesomtlosung.

Bei der Beschaffung I(n;;dl(hm von
Ausristungen ist oppers von
Herstellerinteressen, auch von dg;r\en des
Krupp-Konzerns, unabhéngig.
Z zu auslandischen Mérkten
oglicht es K Koppers, den
Beschaffungspréferenzen und der
Finanzierungs- oder Devisensituati
des Investors gerecht zu werden.

Die fir die Ausfohrung zusténdigen
Krupp Koppers-Montage- und Inbetrieb-
nahmeingenieure haben sich im inter-
nationalen Einsatz fir die Lésung der
standortbedingten Probleme von Projek-
ten qualifiziert.

The successful development of a project
necessitates the harmonization ors‘pedd(
i O B oteoch proioct For

i overall projedt. For thi
rb:’u;:e, one of the ftihrs; tasks undarfiuken

company at the inception of any

project is the establishment of an optimal

ational schedule based on a system
mk documents and procedures.

v This system is for the company an impor-

tant tool for project co-ordination, one
which also permits a large degree of
delegation of spedalist responsibility.

The company’s Organizational Hand-

governs the main features of pro-
ject organization. Basic working proce-
e wichdefne the comszir;lgtonngnd
application of Engineering Basis a
Project Procedure documents, and other
documentation, and also outline main
features of work rationalization, provide
widely applicable aids to decision-
making.

The standard grid plan forms the basis
of all project-scheduling; standard
documentation specifies structure, con-
tent, and scope of project-spedific docu-
mentation. Project Management ensures,
by means of specific project procedures,
the maintenance of the enviso

schedule. This is a system which provides




\for the economically optimized construc-
tion of capital plant,

The rational and sure execution of the
entire engineering is realized not least
of all by the application of computer
Fr ams dev at K Koppers
or the solution of spedial pro . The
programs are run in the company's own
computer center, or in the center belong-
ing to Fried. Krupp GmbH, which is one

of Europe's largest private computing
centers.

The Krupp Koppers project manager is
the responsible partner of the investor,
one who ensures quality of execution
and maintenance of budget and
schedule.

For the analysis of any problem, Krupp

. Koppers applies the expertise of specic-
lists oriented to the needs of the industry
concerned. They produce within their
respective fields individual, congruent
solutions, and work together in inter-
disaplinary teams to provide the opti-
mum overall solution.

In procuring and supplying equipment,
Krupp Koppers is not limited by manu-
facturers' interests, not even by those of
the Krupp group. Access to foreign
markets permits Krupp Koppers to meet
the investor's procurement preferences
and his financing and foreign exchange
situation.

The Krupp Koppers erection and
commissioning engineers responsible for
execution all possess comprehensive
international erection experience, quali-
fying them for the solution of location-
related problems.

Lors de ['établissement d'un projet, un
grand nombre de facteurs isolés doivent
éfre harmonisés les uns avec les autres,
pour que ['éxécution du projet se fasse
rationnellement. Cest la raison pour
laquelle la sodété Krupp Koppers établit
toujours un organigramme optimal lors
de son lancement. Cette organigramme
s'appuie sur un systéme de directives.

Ce systéme est un instrument prédeux
permettant & [entreprise de guider la
coordination du projet tout en déléguant
lar t les responsabilités d'ordre
schrique

t ve,

Le manuel d'organisation rédigé par
Krupp Koppers réglemente les grands
traits de l'organisation d'un projet. Des
directives de procédure, avec définition
des principes de travail, directives

4 éxécution, documentation et principes
de rationalisation du travail y sont
codifiées. D'application générale, elles
fadilitent les prises de dédisions.

Le plan de réseau standard sert de base
a toute planification des délais dans un

rojet; la documentation standard définit
'articulation, le contenu et limportance
de la documentation accompagnant un
projet. Des directives ifiqy
appliquées par le service gérant le
projet garantissent le respect des délais
prévus. Gréce a ce systéme, on parvient
a construire des installations de produc-
tion industrielle & un colt optimal.

L'ensemble de lingéniérie doit aussi étre
réalisée rationnellement et fiablement
aux programmes de caleul informatique
que la sociéte Krupp Koppers o elle-
méme mis au point pour résoudre
certains problémes. Ces programmes
sont mis en ceuvre dans son centre de
caleuls ainsi que dans celui de la socété
Fried. Krupp GmbH, lequel figure parmi
les plus grands centres privés de ce
genre en Europe.

L'investisseur trouvera en la personne du
gestionnaire de projet Krupp Koppers
un r'nferloc'meur responsable, qui a &
coeur de réaliser un projet en respectant
les critéres de c‘uolité imposés, les limites
budgétaires et les délais.

Lors de l'analyse des divers aspects d'un
probléme, Krupp Koppers utilise des
techniciens spécialisés dans le domaine
qui leur est précisément confié. Ceux-ci
proposent des solutions qui s’harmoni-
sent entre elles. Au sein d'équipes pluri-
disciplinaires, ils définissent une solution
globale optimale.

Lorsquiil s'agit d'acheter et de fournir
des équi , Krupp Koppers reste
impartiale et demeure dégagée des
intéréts du groupe Krupp. Ayant accés
a plusieurs marchés étrangers, elle peut
répondre aux souhaits de [investisseur
en matiére d'achats, de financement ou
d'avantages au niveau du change.

Menant une carriére internationale, les

ingénieurs de Krurp Koppers affectés
au montage et a la mise en service sont

rompus @ résoudre les problémes soule-
vés par le lieu dimplantation d'un projet.
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wrganizarion

Process Division Process Division
Coke and Ore Coal ond Gas
Process Design, Process Design,
Technical Sales Technicol Sales
Prometion Promaotion
for: for:
Coking Plonts and Units Plants for the
for Coal and Coke Gasification of and
Treatment, Liquid Fuels
Hot Bloat Stoves, Plonts for Gas Treatment
ond
Plants for the Treatment
:-C&Ovdeé::d
By-products.
Construction Divi C ioning
Division
Job Site Management, Operational Planning,
Planning of Construciion, ~ Manogement,
Erecfion and instollafion ~ Supervision and
Field Construcionond ~ Commissioning Work,
Retrociory Work ralning
(New Construction and Opercling Personnel
Repair].
and Corp Pro t Division
irs Division
Licensing and Procurement of
) Equipment, Materiols
Legal Matters, ond Services.
Co-ordination of
Subsidiory Componies,
Corporate Affairs,

Engineering Division 1

Research and
Developmant Division

Development ond

investigation of
[

Laboratory/Pilot Plants,

Accounting Division

Cost Accounting,
Taxes,

Balance and
Profit/Loss Planning.

Process Division Process Division

Refineries and Chemicals and

Petrochemicals Environmental
Protection

Process Design, Process Design,

Technical Sales Technical Sales

Promaotion Promotion

for: for:

Rafinery Units, Festilizer Plonts,

Plants for the Production ~ Gypsum/Sulphuric

of Patrochemical Acid Planti.

Intermediate and

Final Products,

Aromatics Plants,

Tor Processing Plants.

Technicol Operations Project Manogement

Division

ot Cakedoion Manogers e idon

Boses ond of all the Activities for

EDP Programs, Projech

Development of Rules with Deportments:

and Methods for Work  prosect Manogement,

Rationalization, Controct

with Departments:

Unit Operations,

Work Organization/

Stondards,

Data Processing

Safety.

(=1 -1\9; B, 1

Planning and Disposition Persannel and

of Finances, Social Services,

Controct Financing. Internol Services.

Engineering Division 2

Sales Division
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In aller Welt

Krupp Kop
allen Erdteilen, in Landern unterschied-
licher Wirtschaftsordnungen und unter

s hat GroBanlagen in

verschiedensten wirts ichen Bedin-

gungen gebaut und sich dabei in der

Koordinierung von Projekten und in der

Eederfﬁhrung von Konsortien quali-
ziert.

Eigenstandige Tochtergesellschaften in
Frankreich, Spanien, Japan und USA und
ein dichtes Netz von Vertretungen
ermdglichen der Krupp Koppers GmbH
weltweite AktivitGten und sichern den
Kunden engen Kontakt zum Essener
Stammhaus.

Die Tochtergesellschaften im Ausland
sind als Ingenieurunternehmen auf den
Arbeitsgebieten der Muttergesellschaft
tatig.

Koppers France S.A., Forbach,
Koppers Espaiiola S.A., Madrid,
Nippon Koppers Yugen Kaisha,Tokyo,
Krupp Wilputte ration,

Murray Hill, New Yersey.

Throughout the World

Krupp Koppers has built large-scale
plants in all continents, in countries with
different economic systems and under
the most varied economic conditions,
thereby qualifying the company for the
coordination of projects and for the
central handling of consortia.

Independent subsidiaries in France,
Spain, Japan and the USA and a tight
network of agencies enable Krupp
Koppers GmbH to carry out its activities
worldwide, and to ensure, for the
customer's benefit, dose contact with the
company headquarters in Essen.

These are the foreign subsidiaries active
as engineering corporations in the
various fields of operation of the parent
company.

Koppers France S.A., Forbach,
Koppers Espaiiola S.A., Madrid,
Nippon Koppers Yugen Kaisha, Tokio,
Krupp Wilputte Corporation,

Murray Hiﬁ, New Yersey.

Krupp Koppers travaille dans le monde entier

La société Krupp Koppers a monté des
installations industrielles sur les cing
continents, dans des pays & économie
libérale et & é&conomie dirigée, dans les
contextes économiques les plus divers.
Elle y a prouvé ses aptitudes &
coordonner les projets et a diriger des
consortiums.

La société Krupp Koppers GmbH tra-
vaille & 'échelon mondial, par le biais
de ses filiales indépendantes basées en
France, en Espagne, au Japon et aux
Etats-Unis, complétées par un réseau
dense d'agences. Grace a elles, le dient
reste en contact éfroit avec la maison-
mére en Allemagne.

Les filiales étrangéres, également
bureaux d'études d'ingéniérie, travaillent
dans des domaines identiques & ceux de
la maison-mére.

Koppers France S.A., Forbach,
Koppers Espaiiola S.A., Madrid,
Nippon Koppers Yugen Kaisha, Tokio,
Krupp Wilputte Corporation,
Murray Hiﬁ, New Yersey.
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& KRUPP KOPPERS &

Anlagenbau fir
die Welt von morgen

Plant Construction
for the world of tomorrow

Construction
d'installations industrielles
pour le monde de demain




