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Inventia se refera la un sistem pentru producerea apei imbogatite cu deuteriu. Este
cunoscut ca cea mai mare parte a proviziilor de apa grea, la nivel mondial, este in mod
obisnuit asigurata prin procedeul pe baza de sulfura Girdler sau prin procedeele bazate pe
schimb catalitic amoniac-hidrogen. Procedeul pe baza de sulfura Girdler este un procedeu
bitermic de producere a apei grele (doud temperaturi) si prezinta avantajul diferentelor in
factorii de separare termodinamica dintre apa si hidrogen sulfurat. Procedeul utilizeaza o
serie de temperaturi duale in cascada, coloane de transfer de masa in care circula cantitati
mari de gaz pe baza de hidrogen sulfurat in contracurent cu alimentarea cu apéa naturala.
Atat procedeul pe baza de sulfura Girdler, cat si schimbul catalitic amoniac-hidrogen necesita
cheltuieli de investitie mari. Procedeul pe baza de amoniac prezinta limitari de marime i pro-
cedeul pe baza de sulfura Girdler consuma cantitati mari de energie si utilizeaza hidrogen
sulfurat foarte riscant.

Proprietatile deosebite ale apei grele ca moderator de neutroni o face utila in
reactoarele nucleare si in special in cazul reactorului nuclear CANDU, realizat de Atomic
Energy of Canada Ltd. Oricum, pretul ridicat al apei grele produsa prin utilizarea procedeului
pe baza de sulfura Girdler si procedeele bazate pe amoniac pot afecta atractivitatea eco-
nomica a reactoarelor moderate cu apa grea, cum ar fi reactoarele CANDU. In conformitate
cu acestea, au fost propuse si alte procedee pentru producerea apei grele. Printre ele, sunt
procedeele care exploateaza schimbul de izotop de deuteriu dintre apa si hidrogen, prin
utilizarea unui catalizator.

Un astfel de procedeu este cunoscut ca Procedeu combinat de schimb catalitic si
electroliza ("CECE"). Procedeul CECE a fost descris anterior in brevetul US 3974048. Este
un procedeu monotermic, cu conversia apei in hidrogen, realizat prin electroliza. Deoarece
intregul curent de alimentare trebuie sa fie supus electrolizei, costul electrolizei poate avea
ca rezultat un procedeu prohibitiv din punct de vedere al costului, pentru extragerea apei
grele si este practic doar ca un procedeu indirect, in cazul in care electroliza se realizeaza,
pe scara larga, pentru cu totul alte motive.

Un al doilea procedeu indirect este procedeul combinat de schimb catalitic si hi-
drogen reformat industrial (CIRCE). CIRCE foloseste un reformator de abur monotermic in-
dustrial, pentru prima etapa, pentru a genera hidrogen din metan si alimentari cu apa si elec-
troliza (in mod obignuit CECE), pentru etapele superioare. Desgi este mai complex decét pro-
cedeul CECE, principala atractivitate a procedeului CIRCE este disponibilitatea larg
raspanditd a unor instalatii relativ mari care produc hidrogen prin reformarea aburului. Pro-
cedeul CIRCE sufera de faptul ca nivelurile ridicate de deuteriu in dispozitivul de reformare
fac ca scurgerile oricaror specii deuterate (apd, metan, hidrogen) din instalatia de reformare
catalitica sa fie in mod deosebit costisitoare si instalatia necesita un nivel ridicat de etan-
seizare la scurgere in instalatia de reformare. Optimizarea procedeului CIRCE pentru cel mai
scazut pret de cost per unitate reprezinta in primul rand un echilibru intre minimalizarea volu-
mului catalizatorului din prima etapa si pierderea de deuteriu in ceea ce priveste scurgerea
din instalatia de reformare (prin mutarea operatiei separative in etapele superioare) gi mi-
nimalizarea costurilor de investitie pentru celula electrolitica (prin mutarea operatiei se-
parative in prima etapd). Oricum, deoarece costurile de investitie ale celulei electrolitice
domind, solutia pentru cel mai scazut cost per unitate reprezinta o cascada distorsionata cu
o imbogatire, in prima etapa, de cinci pana la sapte ori mai mare decat intr-o cascadé ideal3,
care are ca rezultat o configuratie care prezinta pierderi ridicate in instalatia de reformare si,
in mod comparativ, o productie scazuta. Tntr-adevar, aspectele economice ale procedeului
CIRCE depind in mod substantial de costul modificarilor cerute pentru a face ca instalatia
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de reformare industriald sa se scurga relativ compact si pe cantitatea de deuteriu pierduta
prin instalatia de reformare. In plus, etapele CECE superioare ale procedeului CIRCE trebuie
sa primeasca o alimentare cu lichid (de exemplu, apa) din prima etapa.

Un procedeu alternativ pentru a utiliza schimbul de apa-hidrogen este procedeul
bitermic hidrogen apa (BHW). BHW este un procedeu direct care utilizeaza schimbul catalitic
in faza lichida. In fiecare etap3 exista un turn rece superior, unde deuteriul se transfera de
la hidrogen la apa lichida, si un turn cald inferior, unde deuteriul se transfera de la apa la
hidrogen gazos. Alimentarea catre etapele superioare este preluata dintre turnurile reci si
calde. Procedeul BHW este similar procedeului pe baza de sulfura Girdler, dar cu avantajele
unor factori de separare mult superiori, un consum de energie mai scizut si fluide de pro-
cedeu non-corosive si non-toxice.

Problema tehnica pe care o rezolvé inventia consta din elaborarea conditiilor tehnice
pentru separarea suplimentara a deuteriului, cu cheltuieli minime efective.

Astfel, in conformitate cu prezenta inventie, se asigura un sistem hibrid de producere
a apei grele BHW-CIRCE, conectat prin lichid, care prezintd o serie de etape in cascad3,
prima etapa cuprinzand o coloana de schimb catalitic in prima etapa, pentru trecerea apei
lichide in relatie de schimb deuteriu cu gaz pe baza de hidrogen pentru a produce un curent
de apa lichida in prima etapa, imbogatit cu deuteriu, si o instalatie industriala de reformare
a aburului pentru a extrage un curent de produs gazos pe baza de hidrogen din apa lichida,
o parte din respectivul curent de apa lichida din prima etapa, imbogétit cu deuteriu, din res-
pectiva coloané de schimb catalitic, din prima etapa, fiind aplicata ca alimentare la respectiva
instalatie de reformare, si respectivul curent de produs gazos pe bazi de hidrogen din
instalatia de reformare fiind aplicat ca alimentare la respectiva coloana de schimb catalitic
din prima etapa, o a doua etapa de procedeu bitermic hidrogen-apa (BHW) cuprinzand co-
loane de schimb catalitic la rece gi la cald, din a doua etapa, pentru trecerea apei lichide in
relatie de schimb deuteriu cu hidrogen gazos, respectiva coloan de schimb catalitic la rece,
din a doua etapa, functionand la o temperatura mai scazuta, eficientd pentru a cauza
transferul deuteriului din hidrogen gazos la apa sub forma lichida, respectiva coloana de
schimb catalitic la cald, din a doua etapa, functionand la o temperatura mai ridicata, eficienta
pentru a cauza transferul deuteriului din apa sub forma lichida la hidrogen gazos, dispozitive
pentru circularea respectivului hidrogen gazos sub forma de curent prin respectivele coloane
de schimb catalitic la rece si la cald, din a doua etap3, dispozitive pentru aplicarea respec-
tivului curent de apa sub forma lichida imbogatita cu deuteriu, din prima etapa, de la coloana
de schimb catalitic din prima etapa, la coloana de schimb catalitic din a doua etap3, in relatie
de contracurent fata de respectivul curent de hidrogen gazos, pentru a produce un curent
de apa sub forma lichida Tmbogatita cu deuteriu din a doua etapa, dispozitive pentru apli-
carea unei parti din apa lichida din cea de-a doua etap3, la coloana de schimb catalitic la
cald, din a doua etap3, in relatie de contracurent cu respectivul curent de hidrogen gazos,
pentru a produce un curent de apa lichida, din a doua etapa, saracit in deuteriu, dispozitive
pentru aplicarea curentului de apa lichida din a doua etapa, sarécit in deuteriu, la instalatia
de reformare, dispozitive de indepartare a unei parti din curentul de apa lichida din cea de-a
doua etapd, imbogatita cu deuteriu, produs de coloana de schimb catalitic la rece din cea
de-a doua etapa.

Conform unui alt aspect al prezentei inventii, se asigurd un sistem hibrid de
producere a apei grele BHW-CIRCE, conectat prin gaz, care prezinta o serie de etape in
cascada, prima etapa cuprinzand o coloand de schimb catalitic in prima etapa, pentru
trecerea apei lichide in relatie de schimb de deuteriu cu hidrogen gazos, pentru a produce
un curent de apa lichida, in prima etapa, imbogatit cu deuteriu, si o instalatie de reformare

3

11

13

15

19

21

23

25

27

29

31

33

35

37

39

41

43

45

47



11

13

15

17

19

21

23

25

27

29

31

33

35

37

39

M

43

45

47

RO 121959 B1

industriald a aburului, pentru a extrage un curent de produs gazos pe baza de hidrogen din
apa lichida, respectivul curent de apa lichida din prima etapa, imbogatit cu deuteriu, din res-
pectiva coloana de schimb catalitic din prima etapa, fiind aplicat ca alimentare la instalatia
de reformare, si o parte din curentul de hidrogen gazos din instalatia de reformare fiind
aplicata ca alimentare la coloana de schimb catalitic din prima etapa, o a doua etapa de pro-
cedeu bitermic hidrogen-apa (BHW) cuprinzand coloane de schimb catalitic la rece gila cald,
din a doua etapa, pentru trecerea apei lichide in relatie de schimb deuteriu cu hidrogen ga-
zos, respectiva coloana de schimb catalitic la rece functionand la o temperaturd mai scazuta,
eficientd pentru a cauza transferul deuteriului din hidrogen gazos la apa sub forma lichida,
respectiva coloana de schimb catalitic la cald din a doua etapa functionand la o temperatura
mai ridicat3, eficientd pentru a cauza transferul deuteriului din apa sub forma lichida la
hidrogen gazos, dispozitive pentru circularea apei lichide sub forma de curent prin coloanele
de schimb catalitic la rece si la cald din a doua etapa, dispozitive pentru aplicarea unei parti
din curentul de produs gazos pe baza de hidrogen din instalatia de reformare la coloana de
schimb catalitic la cald din a doua etapa in relatie de contracurent fata de curentul de apa
lichida pentru a produce un curent de hidrogen gazos, din a doua etapd, imbogatit in
deuteriu, dispozitive pentru aplicarea curentului de hidrogen gazos, din a doua etapa,
imbogétit in deuteriu, la coloana de schimb catalitic la rece din a doua etapa, in relatie de
contracurent fata de curentul de apa lichida, pentru a produce un curent de hidrogen gazos
din a doua etapa, saracit in deuteriu, si un curent de apa lichida din a doua etapa, imbogétit
in deuteriu, dispozitive pentru aplicarea curentului de hidrogen gazos din a doua etapa, sa-
racit n deuteriu, la coloana de schimb catalitic din prima etapa, dispozitive pentru inde-
partarea unei parti din curentul de apa lichida din a doua etapa, imbogaitit in deuteriu, produs
de cétre coloana de schimb catalitic la rece din cea de-a doua etapa.

Prezenta inventie poate include o a treia etapa suplimentara, BHW, dupa cum s-a
descris mai sus, si 0 a patra etapa, CECE. Mai mult, o coloana de schimb catalitic de pre-
imbogétire poate fi plasata in mod avantajos in prima etapa, pentru a imbogéti mai departe
curentii pozitivi de alimentare lichida sau gazoasa, inainte de a fi trecuti la cea de-a doua
etapa.

Prin aplicarea inventiei, se obtin urmatoarele avantaje:

- procedeul CIRCE se desfasoara in parametri optimi;

- costurile de proces sunt semnificativ reduse.

Se dau, in continuare, 6 exemple (variante) de realizare a inventiei, in legatura
cu figurile care reprezinta procesul tehnologic pentru sistemul de producere a apei grele,
conform inventiei.

- fig. 1 reprezinta o schema simpilificata a procesului tehnologic pentru un procedeu
hibrid BHW-CIRCE, conectat prin lichid, in trei etape, conform prezentei inventii;

- fig. 2 reprezinta o schema simplificata a procesului tehnologic care prezinta meca-
nismul de separare a izotopilor in etapele BHW ale procedeului hibrid BHW-CIRCE, conform
prezentei inventii;

- fig. 3 reprezinta o schema simplificata a procesului tehnologic pentru un procedeu
hibrid BHW-CIRCE, conectat prin lichid, in trei etape, care include un pat de preimbogatire
n prima etapa, conform prezentei inventii;

- fig. 4 reprezinta o schema simplificata a procesului tehnologic pentru un procedeu
hibrid BHW-CIRCE, conectat prin gaz, in trei etape, conform prezentei inventii;

- fig. 5 reprezintd o schema simplificata a procesului tehnologic pentru un procedeu
hibrid BHW-CIRCE, conectat prin gaz, Tn trei etape, care include un pat de preimbogatire in
prima etapd, conform prezentei inventii;
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- fig. 6 reprezintd o schema detaliatd a unui proces tehnologic pentru un procedeu
hibrid BHW-CIRCE, conectat prin lichid, in patru etape, care include un pat de preimbogatire
in primé etapa, conform prezentei inventii;

- fig. 7 reprezintd o schema detaliatd a unui proces tehnologic pentru un procedeu
hibrid BHW-CIRCE, conectat prin gaz, in patru etape, conform prezentei inventii.

Intr-un procedeu CIRCE conventional, este utilizat un numar de etape CIRCE in cas-
cada, pentru a atinge nivelul cerut de puritate a deuteriului din curentul de produs. Un singur
procedeu CECE (in care toate celulele electrolitice sunttrecute in costul apei grele) este mai
costisitor decat un procedeu bitermic, datorita costurilor ridicate ale celulelor electrolitice. in
prezenta inventie, inlocuirea tuturor sau a celor mai multe dintre etapele CECE mai avansate
ale unui procedeu CIRCE conventional, cu etape bitermice, reduce costul de investitie in eta-
pele mai avansate si transfera mai multa activitate de separare in etapele mai avansate, re-
ducand pierderile de deuteriu in instalatia de reformare i crescand productia.

Cureferirelafig. 1, este ilustratd o schema simplificata a procesului tehnologic pentru
un procedeu hibrid BHW-CIRCE, conectat prin lichid, in trei etape, conform prezentei inventii.
Prima etapd, in general indicata prin numarul de referinta 1, este un procedeu CIRCE. Eta-
pele 2 si 3, in general indicate prin numerele de referinta 2 si respectiv 3, reprezinté fiecare
un procedeu BHW.

Etapa 1 CIRCE include instalatia de reformare industriala 10 si coloana de schimb
catalitic in faza lichida 12. Apa de alimentare lichida care intrd de la sursa de alimentare 14
coboara prin coloana de schimb catalitic in faza lichidd 12 in instalatia de reformare
industriala 10. Curentul de produs pe baza de hidrogen reformat la abur 16 din instalatia de
reformare 10 urca prin coloana 12 si este indepartat din proces la punctul 18. Coloana 12
contine un pat compact de catalizator prin care gazul de hidrogen si apa lichida trec in relatie
de schimb contracurent. Catalizatorul este protejat la umezeald, hidrofob si activ in prezenta
apei. In coloana 12, deuteriul este curéatat din curentul de produs pe baza de hidrogen re-
format la abur care curge n sus 16 si este transferat citre apa lichida care curge in jos din
sursa de alimentare 14.

Etapa BHW 2 include coloana 20 de schimb catalitic in faza lichida la rece si co-
loana 22 de schimb catalitic in faza lichida la cald, in coloana 20 la rece superioars, con-
ditiile favorizeaza transferul deuteriului din curentul 24 de hidrogen care curge in sus cétre
curentul de apé lichida care curge in jos 26, in coloana 22 la cald inferioara, conditiile favo-
rizeaza transferul deuteriului din apa la gazul de hidrogen.

Fig. 2 reprezinta o prezentare schematica, simplificata, a mecanismului prin care
procedeul bitermic efectueaza separarea deuteriului. Conditiile prezentate in fig. 2 sunt doar
pentru scopuri ilustrative si nu intentioneaza sa reflecte in mod necesar conditiile de pro-
cedeu intalinite in fiecare etapa a prezentei inventii. Cand coloana la rece superioara 80 este
pusa in functiune la o temperatura de aproximativ 50°C, factorul de separare a deuteriului
in apé si hidrogen este de 3,3, ceea ce favorizeaza un transfer al deuteriului din curentul de
hidrogen care curge in sus 82 la curentul de apa lichida care curge in jos 84. Ca etapa a
doua, aceasta imbogateste concentratia de deuteriu in curentul de apé lichids 84 de la
aproximativ 6.000 la aproximativ 40.000, pana la 80.000 ppm. O parte a curentului de apa
lichida Tmbogatit este extrasa la punctul 86 si aplicata ca alimentare la etapa superioara
urméatoare (neprezentata). Curentul de apa lichida, saracit, din urméatoarea etapa superioara,
este aplicat curentului de apa lichida imbogétit care intra in coloana la cald inferioars 88 la
punctul 80. Cand coloana la cald inferioard 88 este pusa n functiune la o temperatura de
aproximativ 180°C, factorul de separare al deuteriului in apa si hidrogen este 2,1, ceea ce
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favorizeaza un transfer al deuteriului din curentul de apa lichida care curge in jos 84 catre
curentul de hidrogen care curge in sus 82. Curentul de hidrogen imbogaétit cu deuteriu 82
curge n sus n coloana la rece superioara 80, unde transferul deuteriului la curentul de apa
lichida apare dup& cum a fost descris mai sus. Curentul de apa lichida 84 care intra in co-
loana la rece superioara 80 la punctul 94 si curentul de apa lichida iese din coloana la cald
inferioard 88 sunt respectiv scoase din si intoarse in curentul de apa lichida dintre coloanele
la rece si la cald ale etapei precedente (neprezentate).

Intorcandu-ne acum la fig. 1, procedeul de separare bitermica, descris mai sus cu re-
ferire lafig. 2, apare in coloanele la rece gi la cald 20 si 22. Alimentarea cu apa lichida pentru
coloana la rece superioara 20 a etapei 2 este extrasa din curentul de apa lichida imbogatit
cu deuteriu care curge in jos si care pardseste coloana de schimb catalitic in faza li-
chid& 12 a etapei 1, la punctul 25. Acesta este aplicat ca alimentare cu apa lichida la partea
de sus a turnului rece superior 20 al etapei 2. Dupa imbogatirea in coloana la rece 20, o
parte a curentului de apa lichida este extrasa la punctul 26, dupa cum a fost aplicata, ca ali-
mentare, la etapa 3. Partea ramasa a coloanei de apa lichida care iese din coloana la
rece 20, impreuna cu curentul de apa lichidd 28 care iese din etapa 3, sunt trecute prin
uscatoru!l 30, coloana la cald inferioara 22 si umidificator 32. Schimbul de deuteriu dintre
curentul de apa lichida la curentul de hidrogen apare Tn coloana la cald inferioara 22, in ma-
niera descrisa mai sus, i curentul de apé lichida saracit este trecut Tnapoi la instalatia de re-
formare industriald 10 pe baza de abur in etapa 1. Etapa BHW 3 este similara etapei 2 care
prezinta coloana de schimb catalitic in faza lichida la rece superioara 40, coloana de schimb
catalitic in faza lichida la cald inferioara 42, uscatorul 44 si umidificatorul 46. Produsul Tm-
bogatit final este extras din curentul de apa lichida mai jos de coloana la rece superioara 40,
la punctul 50.

Chiar si cu o dilutie de deuteriu de 50% Tn instalatia de reformare din metan la o con-
centratie in deuteriu naturald, instalatia de reformare produce gaz de hidrogen la o con-
centratie substantial mai ridicata decat echilibrul cu apa care intra in instalatia de reformare.
Aceasté situatie poate fi utilizata. Deuteriul poate fi transferat la etapa a doua fie printr-un cu-
rent de gaz H,, fie printr-un curent de H,0 lichid. In fiecare caz, aceste debite sunt relativ mici
n comparatie cu debitele din prima etapa.

Cu referire acum la fig. 3, este ilustratd o schema simplificata a procesului tehnologic
care prezintd un procedeu BHW-CIRCE in trei etape din fig. 1, astfel modificat incat sa in-
cluda o alimentare imbogatita. In fig. 1 si 3, componentele care desfigoar o functie similara
sunt identificate prin repere similare. Exemplul de realizare din fig. 3 difera de cel din fig. 1,
prin aceea ca coloana catalitica in faza lichid3 la rece 52 este plasata intre instalatia de re-
formare 10 si coloana 12 din etapa 1 CIRCE. Alimentarea cu apa lichida catre etapa a doua
este preimbogatita prin echilibrarea cu hidrogen de reformare in coloana la rece 52. Acolo
unde este utilizata apa lichida pentru a transfera deuteriul catre etapa a doua, curentul care
este transferat este mai departe imbogatit in coloana 52 prin contact cu intregul curentde H,
din instalatia de reformare. In legatura cu debitul de H, din prima etapa, dimensiunea redusa
a debitului de apa de transfer ii permite sa se apropie de echilibru cu H,. Prin acest dis-
pozitiv, concentratia de deuteriu pentru H,O din curentul de transfer poate fi in mod substan-
tial mentinuta la un pret redus. Aceasta are ca rezultat reducerea atat a inaltimii turnurilor din
a doua etapa, céat si a diametrului lor, conducand la o economie considerabila per ansamblu.

Pierderile de substante purtatoare de deuteriu din instalatia de reformare reprezinta
un factor major in reglarea imbogatirii cu deuteriu prin prima etapa. Aceste pierderi sunt di-
rect proportionale cu concentratia de apa care intra in instalatia de reformare.
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Sa consideram cazul in care apa care intré in instalatia de reformare este imbogatita
in deuteriu la 5000 ppm. In aranjamentul conventional cu deuteriu cu alimentare prin apa
catre etapa a doua, continutul in deuteriu al apei cétre etapa a doua ar fi in jur de 5150 ppm
(usor mai mare decét concentratia care alimenteaza instalatia de reformare, din moment ce
o mica cantitate de deuteriu este indepartata din apa care se intoarce dupé trecerea prin cea
de-a doua etapa). Debitul de apa catre a doua etapa ar fi in jur de 10,5% din debitul de apa
din prima etapa.

Tn continuare, s& consideram un caz conform prezentei inventii. La o temperatura ti-
pica pentru o coloana de schimb la rece de 60°C, factorul de separare pentru ap4 si hidrogen
este de aproximativ 3,15. Pentru aceeasi concentratie de apa care intra n instalatia de re-
formare, contactul in prezenta catalizatorului de schimb dintre gazul care iese din instalatia
de reformare i curentul de apa redus care alimenteaza cea de-a doua etapa creste con-
centratia in deuteriu a apei la aproximativ 7.000 ppm. Aceasta are ca rezultat o descrestere
corespunzatoare in toate debitele din a doua etapa de peste 25%. Cea de-a doua etapa este
de asemenea scurtatd, din moment ce alimentarea la aceasta este cu mai mult de 25% pre-
imbogatita.

Cu referire la fig. 4, este ilustratd o schema simplificatd a procesului tehnologic care
prezinta un exemplu de realizare alternativ al prezentei inventii. in fig. 1 si 4, componentele
care realizeaza o asemenea functie sunt identificate prin repere aseméanéatoare. Exemplul
de realizare din fig. 4 difera de cel din fig. 1, prin aceea ca prima si cea de-a doua etapa sunt
mai degraba conectate prin gaz decéat prin lichid.

in etapa CIRCE 1, curentul de produs pe baza de hidrogen reformat la abur care urca
este aplicat ca alimentare la baza coloanei de schimb catalitic in faz3 lichida Ia cald 22 a
celei de-a doua etape BHW 2, prin umidificatorul 32. Curentul de hidrogen care iese pe la
partea de sus a coloanei de schimb catalitic in faza lichida la rece 20 este returnat la baza
coloanei de schimb catalitic in faza lichida 12 din prima etapa CIRCE 1.

Tn cazul deuteriului care se transfera prin alimentare cu apa din etapa CIRCE 1 cétre
etapa BHW 2, concentratia in deuteriu din gazul de hidrogen care iese din etapa BHW 2 este
similara cu aceea a hidrogenului care iese din instalatia de reformare. Astfel inlocuirea ali-
mentarii cu apa din etapa CIRCE 1 catre etapa BHW 2, cu gaz de alimentare de la etapa
CIRCE 1 catre etapa BHW 2 ca mijloc de transfer a deuteriului (i in mod similar de la etapa
BHW 2 la etapa BHW 3) produce un rezultat in mare parte comparabil cu debitele similare
si concentratiile de deuteriu din etapele BHW. Oricum, in multe imprejurari, analiza eco-
nomica araté ca conectarea la etapele BHW, prin utilizarea alimentarii cu hidrogen gazos,
prezinta un avantaj al costului modest fata de conectarea prin alimentare cu apa. Pe de altd
parte, utilizarea alimentarii cu apa intre etape este oarecum mai elastica, din moment ce pre-
siunea etapelor BHW poate fi fixata in mod independent de cea a instalatiei de reformare.
De asemenea, acolo unde instalatia de reformare produce gaz de sinteza pentru producerea
de amoniac (3 parti hidrogen la o parte azot), alimentarea cu apa permite excluderea azotului
din circulatie in etapele BHW. Excluderea azotului reduce volumul etapelor BHW in proportie
directa cu volumul gazelor din circulatia BHW.

Cu referire acum la fig. 5, este ilustrata o schema simplificata a procesului tehnologic
pentru un procedeu BHW-CIRCE, conectat prin gaz, in trei etape, din fig. 4, modificat pentru
a include o alimentare imbogaétita. in fig. 4 si 5, componentele care realizeaza o asemenea
functie sunt identificate prin repere similare. Exemplul de realizare din fig. 5 diferd de cel din
fig. 4 prin aceea c& coloana de schimb catalitic in faz lichida la cald 54 este plasata intre
instalatia de reformare 10 si coloana 12 din etapa CIRCE 1. Alimentarea cu gaz de hidrogen
catre etapa a doua este preimbogétitd prin contactul cu alimentarea cu lichid din instalatia
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de reformare in coloana la cald 54. Acest lucru este avantajos acolo unde concentratia in
deuteriu a gazului de hidrogen este neobigniut de scazuta in comparatie cu concentratia in
deuteriu a apei care intra in SMR. Acest lucru ar aparea acolo unde apa a asigurat o pro-
portie neobignuit de scazuté a hidrogenului produs in SMR, de exemplu in cazul in care este
adaugat aer, un procedeu in general cunoscut ca reformare secundara. Intr-o asemenea si-
tuatie, si atunci cand deuteriul este transferat catre etapa BHW2 ca gaz de hidrogen,
continutul in deuteriu al acestui hidrogen poate fi crescut, prin contact, intr-un pat catalitic
ntre acest mic curent de hidrogen si intregul debit de apa care intra in SMR. Pentru a maxi-
miza transferul de deuteriu din apé la hidrogen, acest contact ar trebui sa fie realizat la cea
mai ridicata temperatura posibil, pentru a utiliza descresterea in factorul de separare, odata
cu cresterea temperaturii (de exemplu, aceasta este 2 la 200°C).

Cu referire acum la fig. 6, este ilustratd o schema simplificata a procesului tehnologic
care prezintd mai detaliat un procedeu hibrid BHW-CIRCE, conform prezentei inventii. Pro-
cedeul din fig. 6 este un procedeu in patru etape, conectat prin lichid. Prima etapa
identificata in general prin reperul 100 este un procedeu CIRCE cu un turn de schimb ca-
talitic in faza lichida la rece pentru preTmbogétire. Etapele a doua si a treia, in general
indicate prin reperele 200 si respectiv 300, sunt fiecare un procedeu BHW. Astfel, primele
trei etape sunt o cascadd CIRCE-BHW-BHW, similara cu cea ilustrata in fig. 3. Etapa a patra
suplimentara, in general indicata prin reperul 400, este un procedeu CECE conventional. S-a
constatat ca este de dorit utilizarea unei etape finale CECE dupa ultima etapa BHW,
deoarece aceasta evitd sau reduce complicatiile asociate cu procedeul bitermic la con-
centratii in deuteriu foarte ridicate. Dupa cum este cunoscut specialigtilor in domeniu, la con-
centratii ridicate, liniile curbelor de echilibru forteaza reciclarea de lichid s& deformeze liniile
de operare, iar caldura reactiei raceste coloanele de schimb la cald si incalzeste coloanele
de schimb la rece in procedeul BHW.

in fig. 8, apa de alimentare naturala care intrd este introdusa in procedeu la in-
trarea 102, prin uscatorul 104 in prima coloana de schimb catalitic in faza lichida 106. Co-
loana 106 contine un pat de catalizator compact, in care gazul de hidrogen si apa lichida trec
ntr-o relatie de schimb in contracurent. Catalizatorul este protejat la umezeala, hidrofob si
activ in prezenta apei. Tn coloana 106, deuteriul este curéatat din curentul de produs pe baza
de hidrogen reformat la abur, care curge n sus 110 si este transferat catre apa lichida, care
curge in jos, din sursa de alimentare 102. in etapa CIRCE 1, deuteriul este transferat de |a
hidrogen la apa prin intermediul schimbului catalitic in unitatile 106 si 108. Temperatura si
umiditatea gazului care intra i iese din aceste unitati de schimb sunt Tn general controlate
prin contact direct cu apa, in mod adecvat racite sau incalzite prin contact indirect Tn
schimbatoare de caldura cu apa de racire (unitatea de racire 120) sau, respectiv, abur
(incalzitorul de abur 118). Contactul direct este realizat intr-un turn umplut cu un material po-
trivit pentru transferul de caldura. Deoarece debitul de apa catre etapa BHW 2 este relativ
mic, performanta acestui turn de transfer de caldura poate fi imbunétatita prin recircularea
apei in jurul unitatii si extragerea doar a unei parii din acest debit de apa ca alimentare catre
etapa BHW 2.

Prima etapa CIRCE 100 include de asemenea instalatia de reformare pe baza de
abur industrial 112. Instalatia de reformare 112 poate fi oricare dintr-un numar de instalatji
de reformare pe bazéa de abur, utilizate comercial, care includ o instalatie de reformare con-
ventionald alimentata cu aer care produce un gaz de sinteza pe bazad de amoniac, $i un
model mai modern, care consta dintr-o instalatie de reformare primara plus un schimb de
temperatura ridicata, cu o unitate de absorbtie a presiunii oscilante (PSA), pentru a purifica
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curentul de produs pe baza de hidrogen. Este preferata instalatia de reformare de tip PSA,
deoarece indeparteaza din gazul rezidual urmele de CO care pot otravi catalizatorii Pt din
coloanele de schimb catalitic. Modificari pentru a adapta instalatiile de reformare comerciale
spre afi utilizate n procedeul BHW- CIRCE potinclude indepartarea azotului din alimentarea
cu metan catre instalatia de reformare a aburului si indepartarea CO, din gazul rezidual
fnainte de reciclarea acestui curent, pentru a reduce alimentarea cu metan cétre instalatia
de reformare.

Apa lichida care a fost imbogatita in coloana de schimb catalitic in fazé lichida 106
trece prin umidificatorul 116 gi uscétorul 114 si este aplicata ca alimentare la instalatia de re-
formare pe baza de abur 112. Deuteriul este curatat din curentul de produs pe baza de hi-
drogen reformat la abur, care curge in sus 110, si este transferat citre apa lichida, care
curge in jos, din sursa de alimentare 102, in prima si cea de-a doua coloana de schimb ca-
talitic in faza lichida 106 si 108, trecand de asemenea prin uscatorul 114 si umidifica-
torul 116, pentru a ajusta temperaturile apei si hidrogenului in mod adecvat fatd de coloanele
de schimb urmatoare. A doua coloand de schimb catalitic in faza lichida 108 actioneaza ca
un pat de preimbogatire cu reglare "Inainte” in faza lichida din prima etapa, cu materialul
reciclat lichid.

A doua etapa 200 este un procedeu BHW si include coloana de schimb catalitic in
fazé lichida la rece 202 si coloana de schimb catalitic in faz lichida la cald 204. Dupd cum
s-a descris cu referire la fig. 1, In coloana la rece superioard 200, conditile favorizeaza
transferul deuteriului din curentul de hidrogen, care curge in sus 206 cétre curentul de apa
lichida, care curge in jos 208. in coloana la cald inferioara 204, conditiile favorizeaza
transferul deuteriului din curentul de apa lichida, care curge in jos 208 céatre curentul de hi-
drogen, care curge in sus 206.

Hidrogen gazos este reciclat in jurul celei de-a doua etape. Hidrogenul rece care iese
din coloana 202 este incalzit si umidificat prin contact direct cu apa fierbinte in umidifica-
torul 216. Apoi, hidrogenul incalzit si umidificat trece prin coloana de schimb catalitic la
cald 204, unde devine in mod crescator imbogatit Tn deuteriu, ca rezultat al curatarii
deuteriului din curentul de apa contrar curgator. Hidrogenul fierbinte care iese din co-
loana 204 este récit si uscat in uscatorul 214 prin contact direct cu apé rece. Hidrogenul racit
trece prin turnul de schimb la rece 202 si este constant curétat de deuteriu prin curentul de
apa contrar curgator. O parte a curentului de apa, acum in mod semnificativ mai imbogatita
in deuteriu, este indepartata din debitul principal de ap4 si alimentata catre cea de-a treia
etapa a procedeului 300. Pentru a fi eficient, uscéatorul 214 necesitd un debit mai mare de
apa rece decat acela care iese din coloana de schimb la rece 202. Un debit suplimentar de
apa este asigurat sub forma unui alt curent de apa de reciclare care respinge caldura in
schimbatorul 222 si racitorul 224. Récirea prin uscétorul 214 este controlatd de temperatura
debitului de reciclare care iese din racitorul 224. in mod similar, umidificatorul 216 necesita
un debit mai mare de apa fierbinte decét cel care iese din coloana de schimb la cald 204. Un
debit suplimentar de apa este asigurat sub forma unui alt curent de apa de reciclare care co-
lecteaza caldura din schimbatorul 222 si incalzitorul de abur 220. Pentru a reduce cantitatile
de abur alimentate la incalzitorul de abur 220 si de apa de ricire alimentate la ricitorul de
apa 224, caldura este schimbata ntre cele doua curente de reciclare in schimbatorul de
caldura 222.

Alimentarea cu apa lichida 208 pentru coloana la rece superioara 202 a etapei 2 este
extrasa din curentul de apa lichida Tmbogatita cu deuteriu, care curge in jos, care iese din
coloana de schimb catalitic in faza lichida 108 a etapei 1. Dupa imbogaétirea in coloana la
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rece 202, o parte a curentului de apa lichida este extrasa la punctul de reglare "inainte” a
lichidului 210 si este aplicata ca alimentare la urméatoarea etapa BHW 300. Partea care
rdméne a curentului de apa lichida ce iese din coloana la rece 202, impreuna cu curentul de
apa lichida 312 care iese din urmétoarea etapa BHW 300, sunt trecute prin uscatorul 214,
coloana la cald inferioara 204 si umidificatorul 216. Schimbul de deuteriu de la curentul de
apa lichid4 la curentul de hidrogen apare in coloana la cald inferioara 204 in maniera des-
crisd mai sus si curentul de apa lichida saracit 212 este trecut inapoi la etapa CIRCE 100 ca
intrare cétre instalatia de reformare 112 prin umidificatorul 114.

A treia etapa 300 este un procedeu BHW si opereaza in acelasi mod cu cea de-a
doua etapa descrisa mai sus, cu componente aseménatoare, indeplinind functii smilare. Cu-
rentul de alimentare cu apa lichida 308 pentru coloana la rece superioara 302 este extras
din punctul de reglare "inainte” a lichidului 210 al celei de-a doua etape 200 si curentul de
apa lichida saracit 312 este trecut inapoi catre etapa BHW 100 intre coloana la rece su-
perioara 202 si coloana la cald inferioara 204, la punctul 218.

Procedeul BHW nu se potriveste bine imbogatirii apei grele la peste aproximativ 20%
deuteriu, deoarece céldura reactiei (cand deuteriul este transferat de la hidrogen la apa)
creste temperatura in turnul rece si coboara temperatura in turnul cald. Desi caldura reactiei
este relativ mica, cresterea temperaturii ar fi amplificata de contactele repetate dintre apa si
hidrogen in coloanele de schimb. De asemenea, concentratiile crescétoare, proporiia
echilibrului deuteriului Tn apa fatd de cea in hidrogen incep sa descreasca apreciabil,
atingand o valoare limitativa de 1 pentru deuteriu pur. Functionarea optimé a unei etape
BHW depinde de mentinerea unei egalitati aproximative intre hidrogen fatd de proportiile de-
bitului de ap4 si de valoarea de echilibru pentru temperatura de contact. Schimbarea valorilor
de echilibru ar distruge pastrarea proportiilor.

in mod corespunzator, etapa finala a procedeului utilizeaza un procedeu monotermic,
procedeul CECE (schimb catalitic si electroliza combinate). In ceea ce priveste procedeul
CECE, functia turnului cald al procedeului BHW (de a produce hidrogen imbogatit in deuteriu
prin schimb catalitic) este inlocuita de conversia electrolitica a apei imbogatite in deuteriu in
hidrogen, la aceeasi concentratie. A patra etapa 400 este un procedeu CECE conventional
si cuprinde coloanele de schimb catalitic in faza lichida 402, 404, 406, echilibratorul
lichid-vapori 408, celulele electrolitce 410, unitatea de purificare 412, recombinatorul de
oxigen hidrogen 414, racitorul de curent de gaz pe baza de oxigen 416 si epuratorul de va-
pori de deuteriu din curentul de oxigen 418. Apa de alimentare naturald din sursa 420 co-
boara prin coloana de schimb catalitic in faza lichida 402 si impreuna cu apa de alimentare
lichida imbogatita in deuteriu din punctul de reglare "inainte" a lichidului 310 al etapei
BHW 300 este aplicata ca alimentare la coloanele de schimb catalitic in faza lichida 404
si 406, si trece prin echilibratorul 408 catre celulele electrolitice 410. Coloanele 402, 404
si 406 contin fiecare un pat compact de catalizator, in care hidrogenul gazos si apa lichida
trec in relatie de schimb prin contracurent. Catalizatorul este protejat la umezeala, hidrofob
si activ in prezenta apei. Materialul de catalizator preferat este cel descris mai sus cu referire
la fig. 1.

Celulele electrolitice 410 nu asigura doar un reflux la baza prin convertirea lichidului
imbogatit in deuteriu care iese din coloana de schimb catalitic in faza lichida 408 in hidrogen
gazos, ci imbogéteste si rezervele lichide de celule electrolitice. Hidrogenul electrolitic
produs in celulele electrolitice 410 este saracit Tn deuteriu faté de electrolit, datoritd efectului
de izotop cinetic inerent in reactia de evolutie a hidrogenului. Factorul de separare a celulelor
electrolitice este In mod obignuit de 5-6. Hidrogenul gazos generat in celulele electrolitice
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410 se ridica prin echilibratorul 408 care aduce concentratia in deuteriu a vaporilor de apa
din curentul de hidrogen gazos in echilibru izotopic cu intrarea de ap3 lichida. Hidrogenul
gazos curge prin coloanele de schimb catalitic in faza lichida 404, 406 si 408 si este inde-
partat din procedeu la punctul 422.

Condensatul lichid generat de celulele electrolitice 410 este purificat prin unitatea di-
rectd de alimentare cu osmoza inversa 412 care indeparteaza materialul de electrolit i este
livrat la punctul 427, ca produs final de apé grea purificata. Curentul de oxigen electrolitic din
celulele electrolitice 410 contine cantitati mici de hidrogen imbogatit in deuteriu. Re-
combinarea acestui hidrogen pentru a forma apa in recombinatorul 414 permite deuteriului
sa fie indepartat de catre racitorul 416 si evaporatorul 418 i intors la curentul de apa lichida,
la punctele 424 si 426.

Cu referire acum la fig. 7, este ilustratd o schema detaliata a unui proces tehnologic
pentru un procedeu BHW-CIRCE, conectat prin gaz, in patru etape, conform prezentei
inventii. Prima etapa, identificatd in general cu reperul 100, reprezintd un procedeu
CIRCE. Cea de-a doua si cea de-a treia etapa, in general indicate prin reperele 200 si
respectiv 300, sunt fiecare un procedeu BHW. Astfel, primele trei etape reprezinta o cascada
CIRCE-BHW-BHW similara cu cea ilustrata in fig. 4. Etapa a patra suplimentara, indicata in
general prin reperul 400, reprezintd un procedeu conventional CECE, si este similara cu cea
de-a patra etapa, descrisa cu referire la fig. 6. In fig. 6 si 7, componentele care realizeazi
functii asemanatoare sunt identificate prin repere similare.

In procesul conectat prin gaz din fig. 7, alimentarea cu gaz pentru a doua etapa
BHW 200 este extrasa din curentul de hidrogen reformat la abur produs de instalatia de re-
formare industriala 112, prin umidificatorul 114, unitatea de reglare "inainte” a gazului 117
si compresorul 118, si este aplicaté la baza coloanei de schimb catalitic in faza lichida la
cald 204, a celei de-a doua etape, prin umidificatorul 216. Gazul de hidrogen saracit in
deuteriu, care iese pe la partea de sus a turnului rece 202, este trecut inapoi la prima etapa
CIRCE 100, la punctul 120.

Cea de-a doua si a treia etapd BHW 200 si 300 sunt in mod similar interconectate
prin gaz. Hidrogenul este extras din curentul 206 prin unitatea de reglare “inainte" a ga-
zului 218 si este aplicat la baza turnului cald 304 prin umidificatorul 316. Gazul de hidrogen
saracit in deuteriu care iese pe la partea de sus a turnului rece 302 este trecut inapoi la
prima etapa BHW 200, la punctul 220.

Hidrogenul este extras din curentul 306 al celei de-a treia etape BHW 300 prin uni-
tatea de reglare "inainte” 318 si este aplicat la baza coloanei de schimb catalitic in faza li-
chida 402 a celei de-a patra etape CECE 400, prin echilibratorul 428.

In toate coloanele de schimb catalitic in faz4 lichida, cu exceptia coloanelor LPCE la
cald utilizate Tn etapele bitermice BHW si pentru preimbogaétirea prin reglare “inainte" din
exemplul de realizare conectat la gaz al prezentei invetii, materialul de catalizator preferat
este un metal din grupa VIII, care prezinta un polimer organic impermeabil lichid-apa sau un
invelis de régina selectionat din gruparea care consta din polifluorocarburi, polimeri pe baza
de hidrocarburi hidrofobe de marime moleculara medie pana la mare si siliconi, si care este
permeabila la vaporii de apa si la gazul de hidrogen. Aceste tipuri de catalizatori sunt des-
crise in brevetele US 3981976 si 4126687. Pentru utilizarea coloanei la cald, catalizatorul
poate fi un compozit de Teflon™ si stiren-divinilbenzen polimerizat (SDB). Tn mod alternativ,
un catalizator ca cel descris de catre Hartog si colab. in US 4471014 sau alti catalizatori care
prezinta activitate satisfacatoare la 150°C sau peste pot fi folositi.
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Deficientele procedeului CIRCE conventional si avantajele procedeului hibrid
BHW-CIRCE, conform prezentei inventii, au fost demonstrate de o analizd economica
detaliatd, care compara un numér de procedee CIRCE conventionale cu procedeele hibrid 3
BHW-CIRCE. Simularea este bazata pe utilizarea unei instalatii de reformare primare, plus
schimb de temperatura ridicat, cu o unitate de absorbtie a presiunii oscilante. Unitatea de
absorbtie a presiunii oscilante de tip PSA opereaza la o presiune de 2170 kPa. Tn acord cu
aceasta, etapele bitermice ale procedeului BHW-CIRCE au fost modelate la aceasta pre-
siune din motive care includ faptul ca exista doar un efect de presiune slab asupra costului,
operarea la presiuni mai ridicate favorizeaza temperaturi ale coloanei la cald mai ridicate,
care ar putea afecta in mod advers stabilitatea catalizatorilor, si etapele de operare cu pre-
siuni diferite ar necesita un compresor scump intr-un procedeu conectat cu gaz. Analiza se
bazeazi pe un cod de simulare a instalatiei de apa grea pe baza de hidrogen-apa in stare
constants V8.0HWPsim, care repeta pana la convergenta prin substitutie continua, cu unele
grupéri de scheme de repetitie. Toti parametrii de masura si cost utilizati pentru a compara
variantele de procedeu sunt rezumati in tabelele 1 si 2.

Tabelul 1
Parametrii de marime ai instalafiei
Alimentarile Apad naturald, ppm D 130
instalatiei Metan, ppm D 120
Reformator Productia de H, (PSA conventional) MMSCFD 101, 117
Presiune (PSA, conventional) kPa 2170, 2860
Factorul de separare H-D (PSA conventional) H,O/H, 1,50, 1,57
Factorul de separare H-D (PSA conventional) H,O/CH, 1,18, 1,57
Inventar (PSA, conventional) kmol H,0O 3000, 4000
Pierdere de apa (PSA, conventional) % din alimentarea cu H,O 0,473, 0,500
Pierdere de hidrogen (PSA, conventional) % din curentulde H, | 0,0127, 0,154
Pierdere de metan (PSA, conventional) % din curentul de H, 0,008, 0,026
Paturi LPCE de | Presiune, kPa 2170
presiune ridicata | Temperatura (turn fierbinte bitermic), °C 165
Temperatura (turn rece bitermic), “C 57
Standard Kya, mol (D) m®s"(25°C, 1 at) 536
Proportia Kpa/kg 2,8
Costul catalizatorului S L™ 75
Debitul G, mol m?2 s™ 400
Paturile LPCE de | Presiune, kPa 103
presiune scizuta | Temperaturd, °C 60
Kya la conditiile (fixate), mol(D) m? s™* 856
Proportia KDa/kR 2,8
Debitul G, mol m? s™ 80
Sectiunile de Rata de transfer a caldurii, kWm™® K" 100
transfer al Debitul de gaz acelasi ca
caldurii adiacent LPCE
Temperatura apei de ricire, “C 30
Temperatura aburului, ‘'C 305
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Tabelul 1 (continuare)

Epurator de Temperatura, °C 60
vapori al cu- Presiune kPa, 103
rentului de Kea, mol(D) m-*s™ kPa™ 6.4
oxigen Debitul G + V, mol m?s™ 85
Echilibratori K.a, mol(D) m-*s™ kPa"' 6,4
Debitul de gaz acelasi ca
adiacent LPCE
Celule Marime pe unitate, kA 105
electrolitice Voltaj, kA 1,85
Rezerve (etape inferioare, etapa finala) L kA™ 15, 3
Pierdere de ap3 (etape inferioare, etapd finald)% din H, 0,068, 0,0068
Pierdere de hidrogen (etape inferioare, etapa finald) % din H, 0,068, 0,0068
Factorul de separare H-D (etape inferioare, etapa finala) 5,0 25
Recombinator H, | Factorul de sigurantd model 1,5
pentru curentul Costul catalizatorului, S L™ 150
de oxigen
Tabelul 2
Parametrii de cost ai instalatiei
Instalatia HWP | Factor de capacitate 0,9
Timp de constructie, Tn ani 2,25
Instalatia de Costuri de modificare (PSA, conventional), k$ 38124, 31250
reformare Costurile de extraoperare (PSA, conventional), k$ a™ 16,7 4,3
Necesar de extraenergie, (PSA, conventional), kW 9906, 5000
Costul patului de protectie (PSA, conventional) 0 0
Catalizatorul de | Cost, $ L™ 7%
schimb Durata de viata, in ani 5
Catalizatorul de | Cost, $ L™ 150
recombinare
Celulele Cost (etapele inferioare, etapa finald), k$ MW" 585, 730
electrolitice Costuri de distributie a energiei, k$ 0
Credit de H2 (CIRCE-C, CIRCE-B), $ m* 0,090, 0,0
Costurile de Munci directd, k$ a! $*65
operare Redeventele productiei 0
Costul de tratament al apei de alimentare 0
Costul electricitatji, $ kwh! 0,027
Costul aburului, $ kg™ 0
Costul apei de ricire $ m? 0,132
Valoarea la vanzare a hidrogenului electrolitic,$ m'ST 0,024
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Tabelul 2 (continuare)

Costurile de Dolar US, dolar canadian 1,17
investitie Index de cost (1, 2) 502 392,
Cheltuieli neprevazute pentru compresor 1,1
Factor de Tmbunatétire constructie si teren, % 3
Taxe de complexitate/neprevazute/constructor, % 36,5
Costurile analitice ale deuteriului, k$ 150
Costurile de proiectare, k$ 0
Finantare de Perioada de recuperare a investitiei, in ani 20
investitie Rata dobanzii, % 10

Parametrii cazului de baza include o activitate a catalizatorului de 536 mol (D)m?s™
(25°C, 1 at), un cost al catalizatorului de 75 $ L, o rata a dobanzii de 10% si o perioada de
recuperare a capitalului de 20 de ani. De asemenea, un cost de investitie fix de 38,1 M$ este
stabilit costurilor D,O pentru a acoperi modificarile instalatiei de reformare (in primul rand
recuperarea deuteriului din evacuarea de D,0).
Tabelul 3 rezuma comparatia variantelor de procedeu bazate pe o instalatie de
reformare de tip PSA .
Tabelul 3
Comparatia variantelor instalatiei CIRCE

Instalatie | Instalatie | Instalatie | Instalatie | Instalatie | Instalatie in
in 3 etape | in3 etape | in4etape | in3etape | in4 etape | 4 etape
CIRCE-C | CIRCE-C, | CIRCE-C, | CIRCE-B | CIRCE-8 | CIRCE-B
cu pat de | cu pat de | (L),cupat | (L), cupat | (G), cu regla-
preimbo- | preimbo- | de preim- | de preim- | re "inainte”
gatire gatire bogatire bogatire prin gaz
Caz A B C D E F
Cel mai scazut cost pe 240 227 225 198 192 195
unitate, $/kg
Productie, Mg a™ 49,2 50,4 51,5 56,7 57,1 57,2
Concentratia pentru 7364 9568 8180 4040 3857 1367 (gaz)
reglarea "inainte" din
prima etapa, ppm
Concentratia de apa 5582 4850 4560 2164 1994 2050
din instalatia de
reformare, ppm D
Pierderile din instalatia 23,1 19,7 18,1 7,92 7,25 7,44
de reformare, % din
produs
imbogatirea din prima 56,6 48,7 45,8 21,1 19,1 20,0
etapa (excluzénd patul
de preimbogatire)
Tmbogét,irea totala din 56,6 73,6 63,0 31,1 30,0 20,0
prima etapa
Volumul catalizatorului 63,4 62,0 61,1 55,5 55,7 53,5
din prima etapa, m®
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Tabelul 3 (continuare)

Instalatie | Instalatie | Instalatie | Instalatie | Instalatie | Instalatie in
in 3 etape | in3etape | in4 etape | in3etape | in4 etape | 4 etape
CIRCE-C | CIRCE-C, | CIRCE-C, | CIRCE-B | CIRCE-B | CIRCE-B
cu pat de | cu patde | (L), cupat | (L).cupat | (G), cu regla-
preimbo- | preimbo- | de preim- | de preim- | re "inainte”
gatire gatire bogatire bogétire prin gaz
Volumul catalizatorului - 2,35 0,72 3,10 4,09 -
cu pat de prefmboga-
tire prin reglare
"inainte” din prima
etapa, m®
Investitia de capital, 58,7 56,5 56,8 53,1 52,2 53,1
M$ (la o prorata de
50 Mg a”' produs) *
Costul celulei 3869 3067 3611 1030 295 332
electrolitice
Costul catalizatorului, 4788 4676 4610 6194 6166 6531
K$
Rezerve, kmol D,O 285 245 191 88,6 38,5 50,4

= Nota: doar capilalul care nu se referd la instalatia de reformare este la o prorata a marimii instalatiei de productie de

50 Mga™

Cazul A reprezintd un procedeu CIRCE conventional n trei etape. Cazul A prezinta
o productie de 49,2 Mg a™ si o investitie de capital necesara de 58,4 M$. Costurile ridicate
ale celulei electrolitice din cea de-a doua si a treia etapa (3,87 M$ ) au condus la o imbo-
gatire in prima etapa de pana la 57 de ori, necesitand un volum mare de catalizator in prima
etapa (63,4 m3) si producénd o ridicata scurgere de deuteriu in instalatia de reformare (23%
din rata produsului).

Cazul B reprezintd un procedeu CIRCE conventional in trei etape, cu un pat de pre-
imbogéatire cu reglare "inainte” prin lichid. Utilizarea patului de preimbogatire a redus
semnificativ costul per unitate cu 5,5%, péna la 227 $/kg. Tmbogét,irea in principala coloana
de catalizator din prima etapa de 59,6 m® este de 49 de ori. Patul mic de preimbogtire prin
reglare "inainte" a ridicat imbogatirea din etapa globala la pana 74 de ori, o crestere a imbo-
gatirii de 51% pentru o cregtere de volum a catalizatoruiui de 4%. Ridicarea concentratiei de
reglare "inainte” permite sciderea imbogatirii coloanei catalitice principale, reducand con-
centratia in deuteriu din instalatia de reformare cu 13% (reducéand pierderile din instalatia de
reformare) si crescand productia la valoarea de 50,4 Mg a™. Concentratia mai ridicata de re-
glare "inainte" din prima etapa reduce dimensiunea etapelor superioare. Cel mai notabil, cos-
turile celulei electrolitice sunt scazute cu 21%, la 3067 $/kg.

Cazul C reprezinta o versiune in patru etape a cazului B, care prezinta o etapa supli-
mentara CECE drept etapa a patra. Nu existd in mod esential nici o diferenta in pretul de
cost per unitate intre un procedeu CIRCE conventional in trei etape si unul in patru etape.
impréastierea activitatii de separare pe parcursul mai multor etape reduce cerintele de ca-
talizator globale si scade pierderile din instalatia de reformare, crescand productia cu 2%.
Oricum, fata de aceeasi productie si extragerea din etapa a doua, o concentratie mai scazuta
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areglarii "inainte" din prima etapa necesita mai multe celule electrolitice. Investitia de capital
crescutd din celulele electrolitice compenseazd mai mult decat necesar beneficiile unui
model CECE conventional in patru etape.

Cazul D reprezinta un procedeu hibrid BHW-CIRCE 1n trei etape conform prezentei
inventii, care prezintd o etapa bitermicd (etapa 2) si un pat de preimbogétire prin reglare
"Inainte" in prima etapa. Substituirea cu o etapa bitermica a etapei de mijloc CECE reduce
semnificativ cel mai scizut cost per unitate cu 13%, la 198 $/kg si creste productia cu 13%,
la 56,7 Mg a™. Tn timp ce costul catalizatorului global a crescut cu 1,5 M$ fata de procedeul
CIRCE conventional in trei etape de la cazul B, costurile celulei electrolitice au scazut cu
2,6 M$. Costul net de investitie mai scazut al etapelor superioare schimba activitatea de se-
parare de la prima etapa la etapele superioare, fata de cazul B. Concentratia mai redusa a
reglarii "inainte” din prima etapa (mai scazuta cu 60%, la 4040 ppm in comparatie cu
cazul B) reduce pierderile din instalatia de reformare si creste productia. Economiile de cost
globale dau un cost de investitie de 53,1 M$ (capitalul care nu se refera la instalatia de re-
formare, la o pro-ratd a marimii instalatiei de productie de 50 Mg a™, in acest caz prin ra-
portul 50,0/56,7), cu o reducere de 18%.

Cazul E reprezinta o versiune in patru etape a cazului D conform prezentei inventii,
n care etapele a doua si a treia sunt etape bitermice si etapa a patra este o etapa CECE.
Tn acest caz, modelul in patru etape a avut ca rezultat o scadere cu 3% in costul per unitate
si o crestere de 1% in productie fata de modelul in trei etape. Addugarea unei a patra etape
are ca rezultat un necesar mai scazut de catalizator si o concentratie mai scazuta a reglarii
"Tnainte" din prima etapa, reducand pierderile din instalatia de reformare cu 6%. Un al doilea
beneficiu al unui model hibrid BHWCIRCE fin patru etape 1l reprezinta reducerea in ceea ce
priveste costurile celulei electrolitice. in orice model cu patru etape, etapa CECE finala este
aproximativ un sfert din marimea etapei finale dintr-un model cu trei etape. Etapa finald mai
redusd pentru Cazul E, In comparatie cu Cazul D, are ca rezultat economii de 850 $/kg in
ceea ce priveste costurile de instalare a celulei electrolitice.

Cazul F reprezintd un model hibrid HWP-CIRCE conectat prin gaz, Tn patru etape,
conform prezentei inventii, in care etapele a doua si a treia sunt etape bitermice gi cea de-a
patra etap3 este o etapd CECE. Modelul cu reglare "inainte" pe baza de gaz a produs un
pret de cost per unitate usor mai ridicat (2%) decat modelul conectat prin lichid si o crestere
in investitia de capital de 2%. Costurile de investitie suplimentare au reprezentat Tn primul
rand costul catalizatorului suplimentar si costurile carcaselor goale din etapele a doua si a
treia. Acest lucru poate sugera ca modelul cu reglare "Inainte" pe baza de gaz nu prezinta
un avantaj total al potentialului gazului de reformare de a produce un lichid de o concentratie
ridicata.

Sumarizand rezultatele de mai sus, se poate vedea ca modelul hibrid BHW-CIRCE
al prezentei inventii (Cazul D) scade costul per unitate cu 13% si creste productia cu 13%
in comparatie cu un model CIRCE conventional echivalent. Modelul hibrid BHW-CIRCE in
patru etape al prezentei inventii (Cazul E) produce o reducere cu 3% in ceea ce privegte
costul per unitate si o crestere a productiei cu 0,6% in comparatie cu procedeul in trei etape
al prezentei inventii. Procedeul hibrid BHW-CIRCE conectat prin gaz al prezentei inventii
(Cazul F) prezinta un pret de cost per unitate mai ridicat decét procedeul conectat pe baza
de lichid, dar nca ofera o imbunatatire substantiala fata de procedeul CIRCE conventional.
Specialistii in domeniu vor intelege ca parametrii de marime si cost utilizati in analiza eco-
nomica mai sus descrisa si performanta catalizatorului pot varia. Din moment ce asemenea
factori pot afecta gradul de imbunatatire, sub orice scenariu rezonabil, se poate dovedi ca
procedeele hibride BHW-CIRCE ale prezentei inventii efectueaza o imbunatatire substantiala
n ceea ce priveste costul fatd de procedeele CIRCE conventionale.
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Revendicari

1. Sistem de producere a apei grele printr-un procedeu combinat de schimb catalitic
si hidrogen reformat industrial CIRCE, care prezintd o serie de etape in cascada, prima
etapa (1) cuprinzénd o coloané (12) de schimb catalitic in prima etapa, pentru trecerea apei
lichide n relatie de schimb deuteriu cu gaz de hidrogen, pentru a produce un curent de apa
lichida Tn prima etapa, imbogatit in deuteriu si o instalatie (10) de reformare pe baza de abur
industrial, pentru a dezvolta un curent de produs pe baza de gaz de hidrogen, o parte din cu-
rentul de apa lichida, in prima etapd, imbogatit cu deuteriu, din coloana de schimb catalitic
din prima etapa, fiind aplicata ca alimentare la instalatia de reformare si curentul de produs
pe baza de gaz de hidrogen din instalatia de reformare fiind aplicat ca alimentare la coloana
de schimb catalitic din prima etapa, o a doua etapa (2) bitermica hidrogen-apa ("BHW") care
cuprinde coloane (20, 22) de schimb catalitic in a doua etap3, |a rece si la cald, pentru tre-
cerea apei lichide in relatie de schimb deuteriu cu hidrogen gazos, respectiv coloana de
schimb catalitic din a doua etapa la rece operand la o temperaturd mai scazuta, eficienta
pentru a cauza transferul deuteriului de la hidrogenul gazos la apa lichida, iar coloana de
schimb catalitic la cald din a doua etapa operand la o temperaturad mai ridicat, eficienta
pentru a cauza transferul deuteriului din apa lichida la hidrogen gazos, dispozitive pentru cir-
cularea hidrogenului gazos sub forma de curent prin coloanele de schimb catalitic la rece si
la cald, din a doua etapa, dispozitive pentru aplicarea unei parti a curentului de apa sub
forma lichida, imbogatit cu deuteriu, din prima etapa de la coloana de schimb catalitic din pri-
ma etapa la coloana de schimb catalitic la rece din a doua etapa, in relatie de contracurent
fatd de curentul de hidrogen gazos, pentru a produce un curent de apa sub forma lichida,
imbogatit cu deuteriu, din a doua etapa, dispozitive pentru aplicarea unei parti din curentul
de apa lichida din cea de-a doua etap4 la coloana de schimb catalitic la cald, din a doua
etapa, in relatie de contracurent cu respectivul curent de hidrogen gazos, pentru a produce
un curent de apa lichida, din a doua etap3, saracit in deuteriu, mijloace pentru aplicarea cu-
rentului de apa lichidd din a doua etapa, saracit in deuteriu, la instalatia de reformare,
mijloace de preluare a unei parti din curentul de apa lichida din cea de-a doua etapa, im-
bogatit cu deuteriu, produs de coloana de schimb catalitic rece din cea de-a doua etapa,
caracterizat prin aceea cd, mai cuprinde o coloana (52) de schimb catalitic la rece, de pre-
imbogatire, din prima etapa, in care partea din curentul de apa lichida din prima etap3,
imbogatit cu deuteriu, din prima coloana de schimb catalitic din prima etapa, este mai intai
aplicata la coloana de schimb catalitic de preimbogétire la rece, din prima etap4, inainte de
a fi aplicat la coloana de schimb catalitic la rece din a doua etap3 si curentul de produs pe
baza de hidrogen gazos din instalatia de reformare este mai intai aplicat la coloana de
schimb catalitic de preimbogatire la rece, din prima etap4, n relatie de contracurent fatd de
curentul de apa lichida, imbogatit cu deuteriu, din prima etap3, Tnainte de a fi aplicat la co-
loana de schimb catalitic din prima etapa.

2. Sistem conform revendicarii 1, caracterizat prin aceea ¢, mai cuprinde o a treia
etapa (3) bitermica hidrogen-apa BHW, care cuprinde coloane (40, 42) de schimb catalitic,
la rece si la cald, Tn a treia etapa, pentru trecerea apei lichide in relatie de schimb de
deuteriu cu hidrogenul gazos, respectiv coloana de schimb catalitic la rece din a treia etapa
operand la o temperatura mai scazuta, eficienta pentru a permite transferul deuteriului de la
hidrogen gazos la apa lichida, iar coloana de schimb catalitic la cald din a treia etapa
operand la o temperatura mai ridicata, eficienta pentru a cauza transferul deuteriului din apa
lichida la gazul de hidrogen, mijloace pentru circularea gazului de hidrogen sub forma de
curent prin coloanele de schimb catalitic, la rece si la cald, din a treia etapa, mijloace pentru
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aplicarea parii indepartate a curentului de apé lichida din a doua etapa, Tmbogatit cu
deuteriu, la coloana de schimb catalitic la rece din a treia etap4, in relatie de contracurent
cu curentul de gaz de hidrogen, pentru a produce un curent de apa lichida in a treia etapa,
imbogatit cu deuteriu, mijloace pentru aplicarea unei parti din curentul de apa lichida din a
treia etapa la coloana de schimb catalitic la cald din a treia etapa, in relatie de contracurent
cu curentul de hidrogen gazos, pentru a produce un curent de apa lichida in a treia etapa,
saracit n deuteriu, mijloace pentru aplicarea curentului de apa lichida din a treia etapa,
saracit in deuteriu, la coloana de schimb catalitic la cald din a doua etapa, mijloace pentru
prelevarea din a treia etapa, a unei parti din curentul de apa lichida din a treia etapa, Tm-
bogatit cu deuteriu.

3. Sistem conform revendicarii 2, caracterizat prin aceea ca, mai cuprinde o a patra
etapa (400) combinatd de schimb catalitic si electrolizi CECE, cuprinzand o coloana
(404, 406) de schimb catalitic in a patra etapa, pentru trecerea apei lichide in relatie de
schimb deuteriu cu hidrogen gazos, pentru a produce un curent de apa lichida in a patra
etapa, imbogatit in deuteriu, celule (410) de electroliza pentru a dezvolta din curentul de apa
lichid& din a patra etap&, imbogatit cu deuteriu, un curent de produs de condensare lichida,
imbogatit cu deuteriu, §i un curent electrolitic de hidrogen gazos, mijloace pentru trecerea
curentului electrolitic de hidrogen gazos prin coloana de schimb catalitic din a patra etapa,
mijloace pentru aplicarea partii prelevate din curentul de apa lichida din a treia etapa, im-
bogatit cu deuteriu, la coloana de schimb catalitic din a patra etapa, in relatie de contracurent
fata de curentul de gaz de hidrogen, pentru a produce un curent de apa lichida in a patra
etapa, imbogétit cu deuteriu, mijloace pentru introducerea curentului de apa lichida din a
patra etapa, imbogatit cu deuteriu, la celulele de electroliza, mijloace pentru indepartarea
unei parti din curentul de produs de condensare lichida, imbogatit cu deuteriu, din a patra
etapa.

4. Sistem de producere a apei grele printr-un procedeu combinat de schimb catalitic
si hidrogen reformat industrial CIRCE, care prezinta o serie de etape in cascada, prima
etapa (1) cuprinzand o coloana (12) de schimb catalitic in prima etapa, pentru trecerea apei
lichide n relatie de schimb de deuteriu hidrogen gazos, pentru a produce un curent de apa
lichida in prima atapa, imbogatit in deuteriu, si o instalatie (10) de reformare pe baza de abur
industrial, pentru a dezvolta un curent de hidrogen gazos, curentul de apa lichida din prima
etapa, imbogétit cu deuteriu, din coloana de schimb catalitic din prima etapa, fiind aplicat ca
alimentare la instalatia de reformare si o parte din curentul de hidrogen gazos din instalatia
de reformare fiind aplicata ca alimentare la coloana de schimb catalitic din prima etap&, o a
doua etapa (2) bitermica hidrogen-apa BHW, care cuprinde coloane (20, 22)de schimb
catalitic in a doua etapa, la rece si la cald, pentru trecerea apei lichide in relatie de schimb
deuteriu cu hidrogen gazos, respectiv coloana de schimb catalitic din a doua etapa la rece
operand la o temperaturd mai scazuta, eficientd pentru a cauza transferul deuteriului de la
hidrogen gazos la apa lichida, iar coloana de schimb catalitic la cald din a doua etapa
operand la o temperatura mai ridicatd, eficienta pentru a cauza transferul deuteriului din apa
lichida la hidrogen gazos, mijloace pentru circularea apeilichide sub forma de curent prin co-
loanele de schimb catalitic, la rece si la cald, din a doua etapa, mijloace pentru aplicarea
unei parti din curentul de hidrogen gazos din instalatia de reformare la coloana de schimb
catalitic la cald din a doua etapa, in relatie de contracurent fata de curentul de apa lichida,
pentru a produce un curent de gaz de hidrogen din a doua etapa, Tmbogatit cu deuteriu, mij-
loace pentru aplicarea curentului de hidrogen gazos din a doua etapa, imbogatit in deuteriu,
la coloana de schimb catalitic la rece din a doua etapd, in relatie de contracurent fata de

18




RO 121959 B1

curentul de apa lichida, pentru a produce un curent de hidrogen gazos in a doua etap3, si-
racit in deuteriu, i un curent de apa lichida, in a doua etap, imbogatit in deuteriu, mijloace
pentru aplicarea curentului de hidrogen gazos din a doua etapa, sar4cit in deuteriu, la co-
loana de schimb catalitic din prima etapé, mijloace pentru indepértarea unei parti din curentul
de apa lichida din a doua etapa, imbogatit in deuteriu, produs de coloana de schimb catalitic
la rece din a doua etapd, caracterizat prin aceea ca, mai cuprinde o coloan3 de schimb ca-
talitic de preincalzire la cald in prima etapa, in care portiunea de curent de produs de gaz
de hidrogen din instalatia de reformare este mai intai aplicata la coloana (54) de schimb ca-
talitic la cald, de preimbogatire din prima etapa, inainte de a fi aplicaté la coloana de schimb
catalitic la cald din a doua etapa, i curentul de apa lichida din prima etapa, imbogatit in
deuteriu, din coloana de schimb catalitic din prima etap4, este aplicat la coloana de schimb
catalitic de preimbogatire la cald, din prima etapa, in relatie de contracurent fat de curentul
de hidrogen gazos din instalatia de reformare, inainte de a fi aplicat ca alimentare la insta-
latia de reformare.

5. Sistem conform revendicarii 4, caracterizat prin aceea ca, mai cuprinde o a treia
etapa (3) bitermica hidrogen - apa BHW, cuprinzand coloane (40, 42) de schimb catalitic, la
rece i la cald, in a treia etapé, pentru trecerea apei lichide in relatie de schimb deuteriu cu
hidrogen gazos, coloana de schimb catalitic la rece din a treia etapa operand la o tem-
peratura mai scazuta, eficienta pentru a cauza transferul deuteriului de la hidrogen gazos la
apa lichida, coloana de schimb catalitic la cald din a treia etapa operand la o temperatura
mai ridicata, eficientd pentru a cauza transferul deuteriului de la apa lichida la hidrogen ga-
zos, mijloace pentru circularea gazului de hidrogen sub forma unui curent prin coloanele de
schimb catalitic, la rece si la cald, din a treia etapa, mijloace pentru aplicarea partii in-
departate din curentul de apa lichida din a doua etapd, imbogatit in deuteriu, la coloana de
schimb catalitic la rece, din a treia etap4, in relatie de contracurent fata de curentul de hi-
drogen gazos, pentru a produce un curent de apa lichida imbogétit in deuteriu, in a treia
etapa, mijloace pentru aplicarea unei parti din curentul de apa lichida din a treia etapa la co-
loana de schimb catalitic la cald, din a treia etapa, in relatie de contracurent fata de curentul
de hidrogen gazos, pentru a produce un curent de apa lichida in a treia etapa, saracit in
deuteriu, mijloace pentru aplicarea curentului de apa lichida din a treia etap3, saricit in
deuteriu, la coloana de schimb catalitic la cald din a doua etapa, mijloace pentru indepar-
tarea din a treia etapa a unei parti din curentul de apé lichida din etapa a treia, imbogatit cu
deuteriu.

6. Sistem conform revendicarii 5, caracterizat prin aceea ¢, mai cuprinde in
continuare o a patra etapa (400) combinata de schimb catalitic si electroliza CECE, care cu-
prinde o coloana (402, 404, 406) de schimb catalitic in a patra etapa, pentru trecerea apei
lichide in relatie de schimb deuteriu-hidrogen gazos, pentru a produce un curent de ap4 li-
chida in a patra etapa, imbogétit cu deuteriu, celule (410) de electroliza pentru dezvoltarea
din curentul de apa lichida din a patra etapa, imbogatit cu deuteriu, a unui curent de conden-
sat lichid imbogatit cu deuteriu si un curent electrolitic de hidrogen gazos, mijloace pentru
trecerea curentului electrolitic de hidrogen gazos prin coloana de schimb catalitic din a patra
etapa, mijloace pentru aplicarea partii prelevate din curentul de ap4 lichida din a treia etapa,
imbogatit in deuteriu, la coloana de schimb catalitic din a patra etap3, in relatie de contra-
curent fata de curentul de hidrogen gazos, pentru a produce un curent de ap4 lichida in a
patra etapa, imbogatit in deuteriu, mijloace pentru aplicarea curentului de apa lichida din a
patra etapa, imbogatit in deuteriu, la celulele de electrolizd, mijloace pentru prelevarea unei
pari din curentul de condensat lichid imbogatit in deuteriu din cea de-a patra etapa.
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