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Spos6b wytwarzania soli hydroksyloaminy

Przedmiotem wynalazku jest sposob wytwarzania soli hydroksyloaminy na drodze reakcji tlenku azotu
z wodorem w obecnosci rozciericzonego roztworu kwasu mineralnego i katalizatora w postaci platyny naniesionej
na kwasoodpornym no$niku.

Ze szwajcarskiego opisu patentowego nr 453 316 znany jest ciagty spos6b prowadzenia tego procesu
w pionowym reaktorze. W sposobrie tym doprowadza sie do reaktora ciecz reakcyjng z zawieszonym katalizato-
rem, zmieszang uprzednio za pomocg aparatu struniienioweyo z mieszaning gazowa ztozong z tlenku azotu
i wodoru oraz roztwér kwasu mineralnego a odprowadza sie roztw6r poreakcyjny.

W przyktadzie ilustrujagcym zastosowanie powyzszego sposobu pokazanym na rysunku, fig.2 podano
rozwigzanie sposobu dodawania mieszanki gazowej zawierajacej tienek azotu i wodér, ktérg doprowadza sig
tacznie z cieczq reakcyjng do reaktora. Przedstawiony sposdb dedawania mieszanki gazowej, jak to wynika
z podanych ilodci dodawanego tienku azotu i wodoru oraz stezen siarczanu hydroksyloaminy i siarczanu amonu
w roztworze reakcyjnym, polega na wprowadzaniu mieszaniny gazowej na nizej potoZcne poziomy przestrzeni
veakcyjnej reaktora o sktadzie odpowiadajgcym wyiZszemu stosunkowo NO :H, niz w mieszaninie gazowej
wprowadzanej na wyzej potoione poziomy przestrzeni reakcyinej reaktora. Wadg tego sposobu jest to, Ze nie
osiagga si@ dobrych wydajnosci liczge na wprowadzony tlenek azotu, wodér i kwas siarkowy, ponadto ze wzgledu
na powstawanie duzej ilosci produktdw ubocznych wymaga wigkszego jednostkowego zuzycia surowcow a takze
odznacza sie stosunkowo matg wydajnoséciq soli hydroksyioaminy z jednostki objgtosci roztworu reakcyjnego
w jednostce czasu. _

Celem wynalazku jest zmniejszenie wad sposobu dotychczasowego, czego dokonano przez wynalezienie
nowego wzorca postgpowania przy prowadzeniu tego rodzaju procesu.

Sposdb wedtug wynalazku polega na przestrzeganiu zasady polegajacej na tym, aby sredni stosunek stezen
NO : H, w mieszaninie gazowej doprowadzanej na nizsze poziomy przestrzeni reakcyjnej reaktora byt mniejszy
niz w mieszaninie gazowej doprowadzanej na wyzsze poziomy przestrzeni reakcyjnej reaktora.

Stosowanie aparatéw strumieniowych nie jest konieczne. Roztwér rozciericzonego kwasu mineralnego
moina doprowadzaé osobnymi przewodami do gérnej czesci reaktora. Odprowadzanie roztworu poreakcyjnego
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mozna prowadzié¢ poprzez fittr zanurzeniowy w deolnej czgsci reaktora St.b peprzez zewngtrzny ukiad flitracylry .

przy rownoczesnym zawracaniu katalizatora do procesu.
Praktyczne zastosowanie wynalazku oraz jego zalety wyjasniono b'azea W ponizej podanych konkrginych

przyktadach. Przyktady i iil przedstawiaiz prowadzenie procesu sposobem znanym: ze stanu techniki, za$
przyktady 111 i 1V sposobem wedtug wynalazku.
Przyktad i. Reaktor w ksztatcie walca o pojemnosci 12 m®, wysokosci 8 m napetnia sie 9 m>

rozciericzonego kwasu siarkowego o stezeniu 240 g/t i 180 kg 1% drobno sproszkowanego katalizatora. Do tego
roztworu doprowaza sie 294,6 Nm3/godziny mieszaniny gazowej tiznku arotu iwodoru sktadajacej sie
292,1 Nm® NO i 202,5 Nm> H;, a wiec o stosunku NO : H, = 1:2,2-przy czym 1/3 tsj mieszaniny doprowa-
dzana jest do reaktora za pomocq dwoch doprowadzeri w dslnej czgsci reaktora umieszezonych na wysokaodei
05mi1,5m od spodu reaktéra ¢ §rednim stosunku NO :H, = 1:2,2, natomiast dmga porcja mieszaniny
reakcyjnej stanowigca 1/3 cgdlnej ilosci misszanki o $rednim stosunku NO : H, =1 :2,2 jest doprowadzana za
pomoca jednego doprowadzenia w érodkowej czesci przestrzeni reakcving] reaktora ra wysokosci 3 m ficzac od
postawy reaktora trzecia porcja gazowej mieszanki reakcyjngj stariowigca pozostatq 1/3 czest ogdinej mieszanki
o srednim stdsunku NO :H; =1:2,2 jest doprowadzana w g6rnej czgsci reaktora na wysokodci 5m od dna
reaktora. Przez roztwor przepuszcza sie¢ w temperaturze 40°C mieszanke tienku azotu i wodoru tak diugo -
ciecz w reaktorze osiggnie stezenie 41 g H, SO, /I.Mastepnie proces prowadzi sie w sposob ciggly w tamperaturze
40°C przy statej zawartosci katalizatora i wolnego kwasu siarkowego, ktérsgo stezenie utrzymuije sig na poziomie
41 g H,SO04/i. llo$é cieczy reakcyjnej wynosi stale 9 m*. Uktad pozustaje w réwnowadze, jezcli do reaktora
doprowadza sie¢ 0,931 m?/godzine kwasu siarkowego o steieniu 240 g/l iodprowadza 0,959 m®/godzine
roztworu zawierajgcego 270 kg siarczanu hydroksyloaminy 32,7 kg/NH,4/, SO, i 38,2 kg woinego H, S0, .
Nieprzereagowany wododr i NO oraz vrytworzone gazowe produkty uboczne ocdprowadza sie do komina

i spala.
Na produkcje | tony siarczanu hydroksyloamm\, Zuzywa sig:
NO — 457 ,0 kg
Hg ’ - 67,3 kg
H,80,4 - 832,0 kg

llo$¢ tlenku azotu przereagowanego w kierunku wytworzeniza gazowych produktéw ubocznych wynosi 6%.
Wydajnos¢ z jednostki objetosci roztworu reakcyjnego wynosi 30 kg (NH, OH; <H, S0,/m® godzine.

Przyktad Il. Proces prowadzi sie analogicznie, jak w przyktadzie | w tym samym reaktorze, stosujac
tg sama temperature, st@zenie wolnego kwasu siarkowegc w roztworze reakcyjnym oraz iloi¢ roztworu
reakcyjnego i ilo§é katalizatora, jak réwniez doprowadzajac taka sama og6ing ilo$é tlenku azotu i wodoru do
reaktora w ciggu godziny o Srednim stosunku objetosciowym NO :H, = 1 :2,2. Zmienia si¢ natomiast spos6b
doprowadzenia mieszaniny tlenku azotu i wodoru. : :

Doprowadzenie mieszaniny tlenku azotu i wodoru odbywa sie nastepujaco. W dolnej czesci reaktora na
wysokosci 0,5 mi15m od jego dna za pomocg dwéch doprowadzen doprowadza sie mieszanke tlenku azotu
iwodoru . oérednim - sktadzie odpowiadajacym stosunkowi 1:1,8 wilosci 30,7 Nm® NO/godzine
i 55,15 Nm> H,/godzine. W srodkowej czesci przestrzeni reakcyjnej na wysokosci 3 m od dna reaktora doprowa-
dza sig za pomoca jednego doprowadzenia mieszanine tienku azotu i wodcru ¢ érednim sktadzie odpowiadaja-
cym stosunkowi 1:2,3 wilosci 30,7 Nm® NO/godzing i 70,5 Nm’ il,/godzing Na wysokosci 5m liczac od
podstawy reakfora doprowadza sie mieszanine tlenku azotu iwadoru o $rednimy skiadzie oapowiadajgcym
stosunkowi 1:2,5 wilosci 30,7 Nm? NO/godzine i 76,75 Nm® H,/godzine “ktad pozostaje w réwnowadze,
jezeli do reaktora doprowadza si¢ 0.887 m>/godzine kwasu siarkowego o stezeniu 240 g H;SU4/) i odprowaza
0,914 m3/godzine roztworu zawierajacego 245,7 kg snarczanu hydroksylozminy, 40,7 kg siarczanu amonoweijo
i 36,3 kg wolnego kwasu siarkowego.

Wytworzone w procesie gazowe prodiukty ubuczine oraz nieprzereagowany wodor i tlenek azotu odprowa-
dza si¢ do komina ispala w pochodni. Przy tym sposobie deprowadzenia mieszasniiny zawierajgce; ilenek
azotu — wodor na wytworzenie 1 tony siarczanu hydrokeyloaintiny zu2ywa sie: :

NO — 502 kg
H, - 736kg
H,S0, ‘ ~ 871 kg

llos¢ tlenku azotu przereagowanego v Kierunku wytworzenia gazowych produktdéw ubocznych wynosi
10%. Spada wydajnosé z jednostki objgtodci roztworu reakcyjnego do 27,3 kg/NH, OH/, *H, S0, /m? -godzine.
Przyktad:lll. Proces prowadzi si¢ v tym samym reaktorze co w przyktadzie | i |l stosujgc ig sama
ilod¢ roztworu reakcyjnego, taki sam rodzaj kwasu siarkowegc, siezenis wolnego kwasu siarkowego w roztworze
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reakcyjnym, ilo$¢ i rodzaj katalizatora oraz temperature procesu. Réwniez ogélna ilo$é doprowadzonego tlenku
azotu iwodoru do reaktora przypadajgca na jednostke czasu jest identyczna iwynosi 92,1 Nm? NO/go-
dzing* 1202,5 Nm® H,/godzing o $rednim stosunku objetosciowym NO :H, =1 :2,2.

Inne sa natomiast $rednie stosunki NO : H, w doprowadzanych mieszaninach NO--H, w poszczegéinych
czesciach reaktora. | tak wdolnej czesci reaktora doprowadza si¢ do niego za pomoca dwéch doprowadzen
mieszanine tlenku azotu i wodoru o srednim sktadzie odpowiadajacym stosunkowi NO :H, =1 :2,4 w ilosci
30,7 Nm> NO/godzine i73,6 I}llm3 H,/godzine. Na wysokosci 3 m liczac od dna reaktora doprowadza sie
mieszanke tlenku azotu i wodoru o $rednim sktadzie odpowiadajacym stosunkowi NO :H, = 1 :2 a mianowicie
30,7 Nm® NO/godzirne i 61,4 Nm® H 2/godzing_ Na wysokoéci 5 m liczac od dna reaktora wprowadza sie do
cieczy reakcyinej mieszaning tlenku azotu i wodoru o srednlm skiadzie odpowmdajqcym stosunkowi objetoscio-
wemu NO : H, =1:2,2 wilosci 30,7 Nm3 NO/godzine i 67,56 Nm® H,/godzine

Uktad pozostaje w rownowadze, jezeli do reaktora doprowadza sie 0,950 m3/godzihe rozciericzonego -
kwasu siarkowego o stezeniu 240 g H,S0,/i i odprowadza 0,979 m?/godzine roztworu zawierajacego 283,56 kg
siarczanu hydroksyloaminy, 27,1 kg siarczanu amonowego i 38,95 kg wolnego kwasu siarkowego.

Nieprzereagowany wodor i tlenek azotu oraz wytworzone w procesie gazowe produkty uboczne odprowa-
dza sie do komina i spala w pochodni.

Przy tym sposobie doprowadzenia mieszaniny reakcy]nej osigga sne znacznie lepsze wyniki niz przy
poprzednio opisanych.

Na wytworzenie 1 tony siarczanu hydroksyloaminy zuzywa sie:

-’

NO —436,0 kg
H, — 63,8kg
H, S0,4/100%) —805,0 kg

lio$é tlenku azotu przereagowanego w kierunku wytworzenia gazowych produktéw ubocznych jest tez
mniejsza niz w poprzednio opisanych sposobach pracy iwynosi 6%. Zwiekszyta si¢ wydajnosé¢ z jednostki
objetosci roztworu reakcyjnego osiggajac 31,5 kg (NH, OH), *H, SO, /m> godzine '

Przyktad |IV. Proces prowadzi sie wtym samym reaktorze co w przyktadach I, Il illl stosujac ta
samg ilodé roztworu reakcyjnego wynoszaca 9 m?, ilosé i rodzaj katalizatora, stezenie wolnego kwasu siarkowego
w roztworze reakcyjnym oraz temperature procesu.

Ogodlna ilos¢ doprowadzonej gazowej mieszanki reakcyjnej sktadajgcej sie z NO i H, wynosi jak w poprzed-
nich przyktadach 294,6 Nm?/godzine o stosunku objetosciowym NO :H; =1:2,2. Inne sq jednak srednie
stosunki objetosciowe w doprowadzanych mieszankach tlenku azotu iwodoru wposzczegoln/ch czesciach
reaktora.

Na wysokosci 0,5 i1,5m liczac od dna reaktora doprowadza sie do reaktora za pomocy dwdch
doprowadzert mieszaning tlenku azotu i wodoru o srednim sktadzie odpowiadajacym stosunkowi objetosciowe -
mu NO : H, =1:2,4wilosci 30,7 Nm® NO/godzine i 73,6 Nm?> H,/godzine.

Mieszaning tlenku azotu iwodoru o $rednim sktadzie odpowiadajacym stosunkowi objetosciowemu
NO :H, =1:2,2 wilosci 30,7 Nin®NO/godzine i 67,5 Nm® H,/godzine doprowadza si¢ na wysokosci 3 m
liczac od dna reaktora. W doprowadzeniu usytuowanym na poziomie 5 m liczac od dna reaktora wprowadza sie
do cieczy reakcyjnej za pomoca jedneyo iub kilku doprowadzeri mieszanine tlenku azotu i wodoru o $rednim .
sktadzie odpowiadajgcym stosunkowi objetosciowemu NO :H; =1:2 w ilodci 30,7 Nm® NO/godzing
i 61,4 Nm?® H,/godzine.

Uktad pozostaje w rownowadze, jezeli do reaktora doprowadza sie¢ 0,952 m?> /godzine rozcierczonego
kwasu siarkowego o stezeniu 240 g H,S0,/! i odprowadza 0,981 m®/godzine roztworu zawierajacego 287 kg
siarczanu hydroksyloaminy, 24,5 kg siarczanu amonu i 39 kg wolnego kwasu siarkowego.

Nieprzereagowany tleriek azotu i wodor oraz wytworzone w procesie gazowe produkty uboczne doprowa-
dza sie do komina i spala w pochodni.

Przy tym sposobie doprowadzenia mieszanki reakcyjnej osiaga sie najlepsze rezultaty

Na wytworzenie 1 tony siarczanu hydroksyloaminy zuzywa sig:

NO — 430 kg
H,S04(100%)  — 798 kg

lio$¢ tlenku azotu przereagowanego w kierunku wytwarzania gazowych produktéw ubocznych wynosi 6%,
a wydajnos¢ z jednostki objetosci roztworu reakcyjnego 31,9 kg (NH, OH), -H, S0, /godzine

Zatgczona tabiica ilustruje, jak ksztattuje sie zuzycie surowcow, ilos¢ powstatych produktéw ubocznych
oraz wydajnosé objgtosciowa procesu ctrzymywania soli hydroksyloaminy w opisanych przyktadach.
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2uiycie tlenku azotu i woderu na wytworzenie jednostki wagowej siarczaenu hydroksyloaminy moina
dodatkowo zmniejszyé przez dodatkows zastosowanie cyrkulacji gazow wylotowych gromadzacyeh sie w Gérnal
czesci reaktora. ’

Zastvrzezenie pastentowe

‘Sposéb wytwarzania scli hydroksyloaminy na drodze reakcji tlenku azotu 2z wodcrem w cbecradc
rozcienczonego roztworu kwasu minerainego i katalizatora w postaci platyny naiiesione] na kwascodpornym
no$niku w pionowyrn reaktorze, zacpatrzonym w przewody umieszczona na roznych pozinmach 1eskicra,
doprowadzajece micszaning gazowa zawieraigcy tlenek 3zotu z wodorem, znamisnny tym, Ze Sredin
stosunek stezenia NO :H, w mieszaninie gazowej doprowadzanei na nizsze poziomy przestrzeni reskiyjnej

- reaktora jest mniejszy niz w mieszaninie gazowej doprowadzanej na wyisze poziomy przestrzeni reakcyjnej
reaktora,

Tablica
Nr przyktadu 1 2 3 4,
Stosunek NO : H, w doprowadzanej mieszance
doprowadzenie dolne 1:22 1:18 124 1:24
doprowadzenie srodkowe 1:22 1:23 1:20 1:22
doprowadzenie gérne 1:2,2 1:25 1:22 1:20
ogalnie 1:2.2 1:22 1:22 1:2.2
Zudycie surowcéw na 1000 kg NH, OH), H, SO,
NO (100%) kg ) 457 5062 436 430
H, (100%) kg 67,3 736 638 63
H,S0, (100%) kg . -832 871 805 798
Produkty uboczne: }
llod¢ powstatego (NH,), SO .
na 1000 kg (NH, OH), *H, SO, w kg 121 166 96 : 85
% NO przereagowanego w kierunku
gazowych produktéw ubocznych 6 10 4 A
Wydajno$¢ objgtodciowa procesu w kg
(NH, ORI}, H,SO,) m*+ godzing . 30 - 273 315 319

Prac, Poligraf, UP PRL naktad 120418
Cenp 45 24
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