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1 PREMESSA 

In data 14/05/2013, sul n. 111 della Gazzetta Ufficiale della Repubblica Italiana è stato pubblicato 
l’avviso dell’avvenuto rilascio dell’AIA per l’esercizio dello stabilimento di Piombino della 
LUCCHINI S.p.A., effettuato con Decreto MATTM prot. DVA_DEC-2013-0000127 del 
18/04/2013 recante “Autorizzazione integrata ambientale per l’esercizio dello stabilimento 
siderurgico della società Lucchini S.p.A. ubicato nel Comune di Piombino”. 

La prescrizione di cui all’art. 1 “Limiti di emissione e prescrizioni per l’esercizio” del citato Decreto, 
riporta al comma 8: 

8.  Si prescrive che il Gestore presenti, in conformità al paragrafo 9.4 “Ciclo produttivo-cokeria” 
(prescrizione 17) del parere istruttorio conclusivo entro 6 mesi decorrenti dalla data di 
pubblicazione dell’avviso di cui all’art. 7, comma 5, del presente decreto, all’autorità 
competente e a ISPRA, un progetto, corredato da cronoprogramma, per la riduzione del tenore 
di zolfo presente nel gas dei forni. Il cronoprogramma dovrà prevedere una durata massima 
delle attività di 24 mesi decorrenti dalla data di pubblicazione dell’avviso di cui all’art. 7, 
comma 5, del presente decreto. 

 

Tale prescrizione è stata ripresa dal Parere Istruttorio Conclusivo (PIC), al capitolo 9 “Prescrizioni e 
valori limite di emissione”, al paragrafo 9.4 “Ciclo produttivo” punto 17, in relazione alla Cokeria, 
viene prescritto al Gestore: 

14.  Entro 6 mesi dal rilascio dell’AIA il Gestore dovrà presentare all’Autorità Competente un 
progetto, con relativo cronoprogramma, per la riduzione del tenore di zolfo presente nei gas 
dei forni. Quanto individuato dovrà essere realizzato entro 24 mesi dal rilascio dell’AIA. 

 

 

Si riportano di seguito gli esiti delle attività relative alla prescrizione suddetta. 
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2 ASSETTO ATTUALE IMPIANTO SOTTOPRODOTTI ED ECOLOGICO 

Il trattamento del gas grezzo prodotto nei forni della batteria durante la distillazione del carbon 
fossile viene effettuato nelle varie sezioni dell’impianto sottoprodotti ed ecologico di cokeria, a valle 
delle quali il gas viene immesso nella rete di distribuzione alle utenze. 

Il gas grezzo in uscita dalla cella di distillazione ha una temperatura di circa 700÷800 °C, e subisce 
un primo raffreddamento, fino a circa 80 °C, durante il passaggio nel bariletto dove viene investito da 
acqua ammoniacale. In questa fase avviene la condensazione di una parte del catrame contenuto nel 
gas e dell’umidità contenuta nel fossile di carica (in media la quantità di acqua che si genera in questa 
fase è pari al 10÷12% del totale in peso del fossile in carica). 

Il gas grezzo, attraverso una tubazione, viene convogliato in un pre-separatore, detto 
“mammellone”, dove, a causa della notevole differenza di peso specifico tra i fluidi presenti, i 
condensati si depositano sul fondo e sono inviati, per gravità, ad un separatore, e da questo, sempre 
per gravità, all’impianto di decantazione, costituito da quattro depositi fuori terra, dove avviene la 
separazione del catrame dall’acqua. 

Il gas viene inviato alle torri refrigeranti, mentre nella parte esterna si raccoglie l’acqua di ricircolo, 
che viene inviata al bariletto. A questo punto, la corrente gassosa e la corrente liquida in uscita dal 
mammellone vengono avviate a percorsi differenziati e sottoposti a cicli di trattamento specifici. Lo 
schema a blocchi di riferimento dell’intero processo è riportato nella seguente Figura 1. 

Ciclo gas. Il gas recuperato dal mammellone, avendo temperatura troppo elevata per il normale 
esercizio, viene inviato ad un successivo impianto di refrigerazione, costituito da tre torri refrigeranti, 
dove per scambio termico in controcorrente, senza contatto, la temperatura viene ridotta a circa 
18÷22 °C. Tale riduzione di temperatura, provoca la condensazione dei residui di composti che si 
trovano sotto forma di vapore, con conseguente ulteriore contrazione del volume del gas. 

Il gas in uscita dalle torri di refrigerazione trascina con sé particelle di catrame che vengono captate 
da due filtri elettrostatici (o elettrofiltri decatramatori). I filtri lavorano in parallelo e contribuiscono a 
separare le particelle più fini di nebbie catramose, che vengono raccolte in “pozzini” di decantazione e 
quindi inviate ai separatori di catrame. Il funzionamento degli elettrofiltri è monitorato tramite un 
controllo sulla corrente assorbita: con I < 150 mA l’elettrofiltro va in protezione, mentre con corrente 
I > 180 mA l’elettrofiltro funziona in maniera ottimale. 

A valle degli elettrofiltri sono collocati gli estrattori (compressori centrifughi azionati da motori 
elettrici), che assicurano il flusso di gas dalla batteria fino alla sezione sottoprodotti e quindi alla rete di 
distribuzione gas ed alle varie utenze. Il gas viene quindi spinto, tramite gli estrattori, nei lavatori, dove 
un flusso di acqua in controcorrente consente di effettuare l’assorbimento nella corrente liquida 
dell'ammoniaca residua e dei composti solforati presenti nel gas. Quotidianamente viene effettuato un 
campionamento del gas in ingresso ai lavatori per essere sottoposto ad analisi cromatografica. 

Dall’analisi del gas risulta la seguente composizione media: 

Analisi media gas COK ingresso lavatori ammoniacali 

CO2 C2H4 C2H6 CO CH4 O2 Ar CnHn N2 H2 Densità PCI 
[% vol.] [% vol.] [% vol.] [% vol.] [% vol.] [% vol.] [% vol.] [% vol.] [% vol.] [% vol.] kg/Nm3 kCal/Nm3

1,4 1,75 0,75 5,4 23,4 0,06 0,02 0,6 2,1 65,6 0,4 4414 
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Figura 1: Schema semplificato di processo cokeria. 
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L’acqua utilizzata in questa fase viene inviata ad una colonna semplice di distillazione dove, con un 
trattamento di “strippaggio” mediante insufflaggio di vapore, si separano due correnti: una corrente in 
fase vapore ricca di ammoniaca (97%) in testa alla colonna, e una corrente acquosa in coda alla 
colonna di distillazione. La colonna semplice è collocata all’interno di un capannone; eventuali 
sversamenti sono contenuti/raccolti dalla pavimentazione dello stesso. La corrente di vapori 
ammoniacali con le altre sostanze volatili viene quindi inviata a due forni di ossidazione termica 
orizzontali (H101A e H101B), dove si realizza la degradazione termica dell’ammoniaca; i fumi che 
fuoriescono dai forni inceneritori sono preventivamente lavati con soda caustica per abbattere gli 
SOX e veicolati attraverso un reattore catalitico per l’abbattimento degli NOX. L’acqua estratta dalla 
colonna di distillazione viene invece raffreddata, stoccata in un serbatoio da circa 20 m3, e rimessa 
parzialmente in ciclo per essere nuovamente riutilizzata per il lavaggio del gas. L’acqua che non è 
rimessa in circolo va al “deposito zero” (cfr. Figura 1), dove confluiscono tutti le correnti liquide 
acquose successivamente trattate nel nuovo impianto WTP-COKE. 

Il gas in uscita dai decatramatori viene lavato con apposito olio solvente (WASCHOEL I) per la 
rimozione della naftalina e di parte dei BTX in speciali torri di assorbimento, e successivamente 
distribuito nella rete gas COK di stabilimento. La rete gas è protetta da una torcia calda (torcia gas 
COK), i quantitativi sfiorati in torcia sono monitorati da uno specifico misuratore installato a monte 
del terminale della torcia. 

Nel lavaggio del gas l’olio trattiene naftalina e BTX secondo le prestazioni riportate di seguito: 

Inquinante Concentrazione in ingresso [g/Nm3] Concentrazione in uscita [g/Nm3] 

BTX ≤ 32,0 ≤ 25,6 

Naftalina ≤ 0,5 ≤ 0,1 
 

L’olio è rigenerato in continuo ad una temperatura di circa 170 °C mediante strippaggio con vapore, 
che viene successivamente condensato e rinviato in testa al pre-separatore (mammellone). 

Ciclo acque e catrame. L’acqua in uscita dal mammellone viene inviata ad un separatore, dove per 
decantazione le parti catramose precipitano sul fondo. L’acqua ammoniacale decantata viene immessa 
nuovamente nel ciclo di raffreddamento gas grezzo nel bariletto; le parti catramose vengono 
recuperate, trattate e stoccate in depositi per poi essere vendute come sottoprodotto. 

Il ciclo di trattamento del catrame include, oltre alla separazione dell’acqua, una successiva fase di 
decantazione ed estrazione del polverino (che si ha nel deposito conico n. 2). Le melme catramose 
provenienti dalla decantazione sono inviate, insieme al polverino, mediante un impianto (cosiddetto 
“impianto melme”), direttamente in carica ai forni insieme al fossile. Il catrame è interamente 
destinato alla vendita (trasportato, a seconda delle necessità, via nave, ferro-cisterna, o autocisterne. 
Tutti i depositi sono muniti di sistemi di captazione degli sfiati, inviati ai forni di incenerimento vapori 
ammoniacali H101A e H101B, e di serpentine alimentate con vapore, per mantenere il catrame ad una 
temperatura di circa 50 °C, atta a garantirne la fluidità durante le fasi di trasferimento. Tutte le 
apparecchiature che depositano, movimentano e separano catrame dall’acqua sono fuori terra e 
pertanto totalmente ispezionabili e collocate all’interno di bacini cordolati e pavimentati. 

L’eventuale acqua ammoniacale in esubero, dopo la prima fase di decantazione, viene stoccata 
temporaneamente in una vasca, che assolve la funzione di deposito polmone, dotata di copertura e di 
un impianto di captazione sfiati (che impedisce il verificarsi di emissioni diffuse in atmosfera). In 



 

Pagina 6 di 18 

 NTTH 1486(13) 

Riduzione tenore zolfo gas di cokeria 

STABILIMENTO DI PIOMBINO 

uscita dal deposito polmone, l’acqua ammoniacale in esubero passa attraverso una sezione costituita 
da due filtri a ghiaia per la rimozione delle particelle solide residue, e successivamente va alla sezione 
di rimozione ammoniaca, di seguito descritta. 

Con l’installazione del nuovo impianto WTP-COKE, l’esistente sezione di defenolaggio e di 
rimozione di altre sostanze organiche, realizzata mediante assorbimento a carboni attivi, rigenerati in 
uno specifico forno (WSO), è stata bypassata, essendo tale trattamento realizzato dalla sezione 
“biologico” del citato impianto WTP-COKE. 

L’acqua ammoniacale proveniente dal bariletto viene trattata in un apposito impianto, costituito da 
una doppia colonna di distillazione, all’interno del quale l’acqua viene liberata sia dall’ammoniaca 
libera (sotto forma di NH3), sia dall’ammoniaca fissa (come NH4+). Il trattamento prevede l’invio 
dell’acqua nella colonna doppia di distillazione dove questa subisce un trattamento con vapore e 
carbonato di sodio disciolto in acqua che trasforma l’ammoniaca fissa (NH4+) in ammoniaca libera 
(NH3); tramite condensatore, si separa definitivamente l’ammoniaca dall’acqua. Trattandosi di un 
processo a ciclo continuo la portata d’acqua in ingresso alla colonna di strippaggio è pressoché 
costante, pertanto il carico idraulico rimane invariato nel tempo garantendo un rendimento di 
abbattimento ottimale. La colonna doppia è alloggiata all’aperto, installata su opportuna piattaforma 
impermeabilizzata in cemento. 

L’ammoniaca, ancora in fase gassosa, viene inviata ai forni inceneritori H101A e H101B. L’acqua 
viene invece inviata al “deposito zero”, deposito con funzione di buffer intermedio, da cui va in 
ingresso al nuovo impianto WTP-COKE. In caso di fuori servizio per manutenzione o anomalia 
dell’impianto WTP-COKE, l’acqua viene stoccata in uno stoccaggio di emergenza, costituito da due 
serbatoi in cemento armato (VEOLIA, cfr. Figura 1), ciascuno avente volume utile di circa 2.500 m3, 
collocati all’interno di un bacino di contenimento, dotati di copertura realizzata tramite moduli in 
PRFV (Poliestere Rinforzato con Fibre di Vetro), equipaggiati di idoneo sistema di rivestimento e 
sigillatura e di un sistema di captazione per la raccolta degli eventuali sfiati, che sono poi convogliati ai 
citati forni di combustione ammoniaca. Dallo stoccaggio di emergenza VEOLIA, una volta rimesso in 
servizio il WTP-COKE, l’acqua viene nuovamente inviata al “deposito zero” e quindi al trattamento 
finale nello stesso WTP-COKE. 

Impianto WTP COKE. Il processo dell’impianto è quello di un sistema integrale ADVENT (AIS), 
versione compatta di un sistema tradizionale a fanghi attivi (nitrificazione e pre-denitrificazione / 
sedimentazione). Nella seguente Figura 2 si riporta lo schema a blocchi semplificato in cui sono 
individuati i singoli stadi di trattamento. 

Pretrattamento AIS 
INPUT 

Trattamenti 
chimico-fisici 

terziari 

Affinamento 
finale 

OUTPUT 

 

Figura 2: Schema a blocchi semplificato impianto WTP-COKE. 
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Lo stadio iniziale che precede il trattamento biologico, include una serie di pretrattamenti finalizzati 
a ridurre la concentrazione dei cianuri a valori inferiori ai 50 ppm, tali da non inibire l’attività batterica 
e quindi deprimere la rimozione della sostanza organica (COD/BOD) e dell’ammoniaca nella 
successiva fase di trattamento. Tali pretrattamenti sono costituiti da: 

 equalizzazione delle portate e delle concentrazioni dei flussi in ingresso per mezzo di 
un bacino di equalizzazione; 

 trattamento chimico-fisico primario per la riduzione dei cianuri ad un livello 
compatibile con l’attività batterica; 

 regolazione della temperatura per il raggiungimento delle condizioni ottimali 
necessarie al processo biologico di rimozione del COD/BOD (raffreddatore 
evaporativo a circuito chiuso, refrigerato ad aria). 

 

A valle del trattamento biologico (AIS) sono operativi trattamenti terziari di tipo chimico-fisico, per 
la rimozione delle concentrazioni residue di cianuri e per la rimozione dei metalli pesanti, come il 
selenio, che viene rimosso per co-precipitazione chimica con il cianuro ed il ferro. Il trattamento 
prevede l’aggiunta di prodotti chimici e la regolazione del pH. Le fasi di coagulazione e flocculazione, 
che portano alla precipitazione dei cianuri e del selenio avvengono in due bacini separati dotati di 
idonei sistemi di agitazione. 

La separazione dei fanghi chimici contenenti i precipitati di cianuro e selenio si ha nella fase di 
sedimentazione (con aggiunta di poli-elettrolita), mentre un trattamento terziario aggiuntivo di tipo 
chimico-fisico (coagulazione/flocculazione/sedimentazione) consente la rimozione dei fluoruri. 

Il trattamento di affinamento finale, per il raggiungimento dei limiti imposti per il COD/BOD e 
soprattutto per quanto riguarda gli idrocarburi policiclici aromatici, include una fase di filtrazione 
tramite filtri a sabbia in pressione ed una fase di filtrazione su carboni attivi. 

Il trattamento dei fanghi prevede una fase di ispessimento, operato da un ispessitore circolare 
(fanghi dai trattamenti primari, AIS, trattamenti terziari), seguito da una fase di disidratazione tramite 
nastro-pressa, con aggiunta di poli-elettrolita. 

Le vasche di processo, per impedire emissioni diffuse associate al rilascio per evaporazione in 
atmosfera di vapori ammoniacali e idrogeno solforato, sono di tipo chiuso. 
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3 PROGETTO DI MODIFICA DELL’IMPIANTO 

3.1 GENERALITÀ 

Il progetto è stato elaborato dalla tedesca UHDE (compagnia del Gruppo THYSSENKRUPP 
Technologies), uno dei leader mondiali nella progettazione e realizzazione di cokerie. 

L’intervento prevede l’installazione e/o la modifica delle unità di processo dell’impianto attuale, 
poste su una nuova linea in parallelo all’esistente, che potrà essere utilizzata durante gli interventi di 
manutenzione della nuova linea. 

Relativamente alla desolforazione del gas COK, il progetto include: 

a) Installazione di un’unità per la desolforazione del gas COK, basata su un processo 
CYCLASULF di purificazione dell’H2S presente nel gas; 

b) Installazione di un’unità per il recupero dello zolfo liquido, basata su un processo 
MONOCLAUS, senza emissioni gassose in atmosfera. 

 

Il progetto include altresì ulteriori interventi, quali: 

c) Modifica dell’esistente unità di denaftalinaggio e sezione di rigenerazione dell’olio di lavaggio 
gas per la rimozione dei BTX. 

 

Desolforazione e rimozione ammonica [punti a) e b)]. 

Si intende realizzare un impianto CYCLASULF, con uno scrubber installato al posto del primo 
scrubber NH3 esistente della linea 2 (quella lato mare, la linea 1 è quella lato monte), mentre verrà 
collocata l’unità desorber al posto del secondo scrubber NH3 esistente della linea 2. La linea 1 
esistente di strippaggio NH3 sarà mantenuta come linea di standby, da rimettere in esercizio in caso di 
fermata di manutenzione della linea 2 così modificata. 

Il trattamento dei vapori prodotti dal nuovo desorber (preposto alla desolforazione ed alla 
rimozione dell’ammoniaca) verrà assicurato da un impianto MONOCLAUS, che produrrà zolfo 
liquido. Il gas di coda prodotto nell’impianto sarà ricircolato fino alla linea gas a monte dei 
refrigeratori primari, in modo da evitare qualsiasi emissione gassosa. 

Modifica unità denaftalinaggio per rimozione BTX [punto c)]. 

Si prevede il revamping della sezione di denaftalinaggio, con modifica della stessa finalizzata al 
recupero dei composti BTX presenti nel gas COK. 

 

3.2 DESCRIZIONE DEL PROCESSO DI DESOLFORAZIONE 

Desolforazione e rimozione ammoniaca (unità 44 e 70). 

Per la chimica del processo di assorbimento (unità 44), si vedano anche gli elaborati riportati in 
Allegato 1, schemi UDO-VT-FB-44101 e UDO-VT-FB-70101. 

La rimozione dell’ammoniaca (NH3), idrogeno solforato (H2S) e del cianuro di idrogeno (HCN) dal 
gas COK verrà effettuata attraverso un processo combinato di lavaggio H2S/NH3 con riciclo 
dell’ammoniaca. Il vantaggio di questo processo è che l’agente di lavaggio per la rimozione dell’H2S, 
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ovvero l’NH3, è parte della composizione del gas COK, e quindi non è necessaria l’introduzione di 
ulteriori prodotti di lavaggio. 

Nello scrubber 44C001, lo stadio di scrubbing dell’H2S e quello di scrubbing dell’NH3 sono installati 
in testa l’un l’altro. In tale fase, si hanno le reazioni principali di seguito illustrate. 

Nello stadio di NH3 scrubbing l’ammoniaca è rimossa fino a 0,03 g/Nm3 usando acqua di 
strippaggio dall’unità di desorbimento 70C001 

NH3 + H2O   →   NH4OH      (1) 

La soluzione ammoniacale in uscita dallo stadio di NH3 scrubbing è alimentata in testa allo stadio di 
H2S scrubbing. La soluzione ammoniacale arricchita proveniente dalla parte superiore della colonna di 
H2S scrubbing insieme all’acqua de-acidificata sono usate per rimuovere la maggior parte dell’H2S nel 
gas COK nella parte inferiore della colonna, fino a circa 1 g/Nm3 

H2S + 2NH4OH   →   (NH4)2 S + 2H2O    (2) 

In aggiunta alle suddette reazioni, come reazioni concorrenti, si hanno le seguenti reazioni 
secondarie: 

CO2 + 2NH4OH   →   (NH4)2 CO3 + H2O    (3) 

HCN + NH4OH   →   NH4 CN + H2O    (4) 

A causa del relativamente alto contenuto di CO2 nel gas COK, l’assorbimento di CO2 è la più 
importante reazione concorrente all’assorbimento di H2S. La velocità di reazione fra H2S e NH4OH è 
molto più grande di quella fra CO2 e NH4OH. Per trarre vantaggio da tale effetto di cinetica, il tempo 
di contatto fra gas COK e soluzione di lavaggio nello stadio di H2S scrubbing deve essere breve. 
Inoltre, per raggiungere un alto livello di assorbimento, la temperatura negli H2S e NH3 scrubber deve 
essere la più bassa possibile. 

L’ulteriore rimozione di H2S dal gas COK viene effettuata nella parte superiore della colonna di H2S 
scrubbing e nella colonna di NH3 scrubbing. La parte intermedia della colonna di NH3 scrubbing è 
progettata come una fase in soda caustica, in cui l’H2S residua e parti delle altre componenti acide nel 
gas COK sono assorbite, secondo le reazioni seguenti: 

H2S + 2NaOH   →   Na2S + 2H2O     (5) 

CO2 + 2NaOH   →   Na2CO3 + H2O    (6) 

HCN + 2NaOH   →   NaCN + H2O     (7) 

Nel trattamento con soda caustica, circa l’80% della soda caustica necessaria per la decomposizione 
dei composti ammoniacali del gas viene utilizzata. La soluzione con soda formatasi viene scaricata 
nell’unità di desorbimento 70C001 e successivamente va all’unità di strippaggio ammoniaca. 

Al fine di ottenere la prevista rimozione di H2S, l’acqua de-acidificata, che viene inviata alla fase di 
H2S scrubbing, deve avere il più basso possibile tenore di CO2, H2S, e HCN. La ragione di tale 
requisito è che un alto tenore di tutte le componenti acide dell’acqua di lavaggio aumenta la pressione 
di vapore dell’H2S, fattore che impedisce l’assorbimento dell’H2S. Il contenuto di NH3 nell’acqua de-
acidificata deve essere alto abbastanza, in modo tale che la quantità di NH3 nello stadio di H2S 
scrubbing può assorbire la quantità prevista di H2S e le inevitabili quantità delle altre componenti 
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acide nel gas. L’ammoniaca dissolta nell’acqua di lavaggio dello stadio di H2S scrubbing è costituita 
dall’NH3 dell’acqua de-acidificata e dall’NH3 del gas COK, che è assorbita nello scrubber H2S e in 
quello NH3. 

 

Normale esercizio. 

L’unità di rimozione H2S e NH3 opera come di seguito illustrato. Il gas COK in uscita dagli 
estrattori con una temperatura di circa 50 °C alimenta la sezione inferiore del nuovo scrubber 44C001. 
La parte più bassa dello scrubber è progettata come uno stadio di refrigerazione secondaria in cui il 
gas COK è raffreddato fino ad una temperatura di circa 25 °C, mediante scambio diretto con liquido 
refrigerante in un pacco di riempimento, avente elevata superficie di contatto sì da garantire 
un’ottimale efficienza refrigerante. 

Dopo il raffreddamento, il gas COK entra nella sezione di H2S scrubbing con temperatura adeguata 
al processo di assorbimento. Il fluido refrigerante è estratto dalla parte bassa dello scrubber, e con la 
pompa 44P001 è inviato ad uno scambiatore per il suo raffreddamento indiretto con acqua. Il fluido 
refrigerante primario viene quindi pompato nuovamente, con controllo di portata, fino al circuito di 
raffreddamento del gas COK operante all’ingresso dello scrubber, dove un vassoio provvede a 
distribuirlo nel pacco di riempimento ove avviene il raffreddamento del gas. Le condense formatesi 
durante il raffreddamento del gas COK vengono estratte dallo scrubber, dove opera un circuito con 
controllo di livello, ed inviate ad un esistente serbatoio di raccolta condense. 

Per assicurare un’ampia area di trasferimento di massa per il gas COK e il fluido di lavaggio, lo 
stadio di H2S scrubbing è dotato di un pacco di riempimento analogo a quello presente nel sottostante 
stadio di raffreddamento secondario. In particolare, ci sono tre distinti pacchi, ciascuno dotato di un 
vassoio di distribuzione, dove il gas è trattato con acqua ammoniacale di lavaggio. L’acqua 
ammoniacale è alimentata nel vassoio superiore dello scrubber H2S, dopo essere stata estratta dalla 
sentina dello scrubber NH3, dotato di un sistema di controllo di livello e raffreddata nello scambiatore 
44E001. Nello scambiatore si ha un raffreddamento indiretto fino a 25 °C dell’acqua ammoniacale, 
poi rilanciata nello scrubber H2S. A valle del passaggio nel secondo pacco dello scrubber H2S, l’acqua 
ammoniacale raccolta in un vassoio inferiore viene estratta mediante la pompa 44P002 ed inviata ad 
un raffreddamento intermedio nel raffreddatore 44E001 a scambio indiretto dove viene refrigerata 
fino a 25 °C mediante acqua. L’acqua ammoniacale a 25 °C viene quindi reimmessa nel vassoio di 
distribuzione superiore del terzo pacco dello scrubber H2S. La maggior parte dell’ammoniaca nel gas 
COK viene rimossa nel passaggio attraverso i due pacchi superiori dello scrubber H2S, in accordo al 
processo di cui alla reazione (1). 

Analogamente, nella sezione intermedia dello scrubber H2S viene rimossa quasi tutta l’H2S, in 
accordo alla reazione (2). A tal fine, acqua de-acidificata dal de-acidificatore, raffreddata fino a 25 °C 
nel raffreddatore 44E004 per mezzo di acqua, e acqua di lavaggio ricca in NH3 dalla parte superiore 
dello scrubber sono alimentate alla sezione di H2S scrubbing attraverso un vassoio distributore. 
L’acqua de-acidificata è alimentata allo scrubber con controllo di portata. 

Lo scarico della sezione intermedia dello stadio di H2S scrubbing, ovvero l’acqua arricchita, è 
estratta da un vassoio di raccolta collocato sotto il pacco della sezione di H2S scrubbing ed inviata per 
gravità al serbatoio per l’acqua arricchita 44T001. 

Il gas COK, avente un piccolo tenore di H2S e NH3, lascia lo stadio di H2S scrubbing e viene inviato 
allo stadio di NH3 scrubbing. La parte inferiore dello stadio di NH3 scrubbing è equipaggiata con un 
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pacco di riempimento analogo a quello già descritto per il precedente scrubber, dove nella parte 
superiore è collocata la sezione di trattamento con soda caustica. In tale stadio, il contenuto residuo di 
H2S come pure quello degli altri composti acidi nel gas COK sono ulteriormente ridotti per 
assorbimento nella soluzione di soda. 

La soda caustica necessaria per tale trattamento è immagazzinata nell’esistente serbatoio soda 
caustica e alimentata al miscelatore 44A001 attraverso le esistenti pompe per la soda caustica, con 
concentrazione del 40% in peso. Nel miscelatore 44A001 la soda caustica concentrata è diluita con 
acqua di coda dall’unità di desorbimento, fino alla concentrazione di circa il 4% in peso. La soluzione 
diluita è alimentata, a portata controllata fino ad un vassoio di distribuzione con ugelli. L’assorbimento 
dei composti acidi del gas COK avviene nel pacco della colonna. La soluzione di soda di resulta è 
estratta da un vassoio di raccolta collocato inferiormente al pacco di riempimento ed inviata con 
l’acqua ammoniacale che alimenta l’unità 70 di desorbimento. 

Il gas COK, dopo il lavaggio con soluzione di soda, passa attraverso la parte superiore dello stadio 
di NH3 scrubbing, costituito da un ulteriore pacco del tipo “a letto” di scambio. Un’ulteriore 
riduzione di H2S, NH3 e HCN si ha nel passaggio attraverso la parte superiore e la parte inferiore 
dello stadio di NH3 scrubbing. In tale sezione di trattamento il gas COK viene a contatto con l’acqua 
strippata dall’unità di desorbimento 70C001. L’acqua strippata è estratta dal relativo serbatoio 70T001 
attraverso la pompa 70P001 ed alimentata al vassoio di distribuzione superiore dello stadio di NH3 
scrubbing. Fra la pompa e lo scrubber NH3 opera il raffreddatore a scambio indiretto 44E003 che, 
con acqua, raffredda l’acqua strippata fino a 25 °C. Un vassoio di raccolta è collocato nella parte 
inferiore del pacco di riempimento superiore dello scrubber NH3. Da questo, l’acqua di lavaggio è 
inviata ad un sottostante vassoio di distribuzione posto superiormente alla sezione inferiore dello 
stadio di NH3 scrubbing. L’acqua di lavaggio arricchita in NH3, mediante la pompa 44P002, con 
controllo di livello, viene quindi inviata alla parte superiore dello scrubber H2S. 

Nell’area delle unità di processo 44 (assorbitore) e 70 (desorbimento) è prevista l’installazione di un 
vessel di buffer 44D001. Tutti gli esuberi liquidi dall’assorbimento e dal desorbimento sono raccolti in 
questo serbatoio e inviati attraverso la pompa di travaso 44P003 al serbatoio condense della 
refrigerazione primaria. 

 

Chimica del processo di desorbimento (unità 70). 

Il desorbimento delle componenti acide dall’acqua di lavaggio arricchita e la distruzione 
dell’ammoniaca rimossa per mezzo della soluzione di soda nello stadio di NH3 scrubbing viene fatto 
nel de-acidificatore. Il range di temperatura nella colonna 70C001 è compreso fra 110 °C (sentina) e 
85 °C (duomo superiore). Nella de-acidificazione si hanno le seguenti reazioni fondamentali: 

(NH4)2 S + 2H2O   →   H2S + 2NH4OH    (8a) 

(NH4)2 CO3 + H2O   →   CO2 + 2NH4OH    (8b) 

Le reazioni del NH4Cl con i composti della soluzione di soda sono illustrate, a titolo di esempio, per 
le reazioni del composti dell’ammoniaca fissa: 

2NH4Cl + Na2S   →   2NaCl + H2S + 2NH3    (9) 

2NH4Cl + Na2CO3   →   2NaCl + H2O + CO2 + 2NH3  (10) 
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NH4Cl + NaCN   →   NaCl + HCN + NH3    (11) 

Gli altri composti dell’ammoniaca fissa sono decomposti in maniera analoga. All’incirca la metà 
dell’acqua che deve essere de-acidificata è alimentata alla sezione intermedia del de-acidificatore 
70C001 dopo preriscaldo, la restante metà è alimentata in testa alla colonna per controllare la 
temperatura nella sezione superiore del de-acidificatore. 

I vapori che fuoriescono dalla parte alta del de-acidificatore, contenenti essenzialmente CO2, H2S, 
HCN, NH3 e H2O (satura a circa 80÷85 °C) sono inviati alla fornace Claus dell’unità di recupero dello 
zolfo, dove viene prodotto zolfo liquido. L’acqua de-acidificata dalla parte inferiore del de-
acidificatore è in parte alimentata allo stadio di H2S scrubbing come acqua di lavaggio di ricircolo, 
dopo il suo raffreddamento alla temperatura idonea per il processo di assorbimento. La parte restante 
è alimentata allo stadio combinato di stripping di NH3 libera e fissa, dove quest’ultima viene rimossa. 
La parte inferiore del de-acidificatore è dotata di un pacco di riempimento di polipropilene a 
temperatura stabilizzata (PPH). 

Lo scopo dello stadio di NH3 stripping è di rimuovere l’ammoniaca libera dall’acqua de-acidificata 
mediante stripping con vapore. Le reazioni fondamentali che si hanno sono: 

NH4OH   →   NH3 + H2O      (12) 

NH4Cl + NaOH   →   NaCl + NH3 + H2O    (13) 

La soda caustica necessaria è alimentata nello stadio di strippaggio dell’ammoniaca fissa. L’acqua di 
risulta che lascia la parte bassa della colonna di strippaggio viene suddivisa in due stream, uno verso 
l’impianto WTP COKE, l’altro alimenta lo stadio di NH3 scrubbing dall’assorbitore. Dopo 
raffreddamento a temperatura idonea per l’assorbimento, l’acqua di strippaggio è utilizzata come 
acqua di lavaggio per la riduzione del contenuto di ammoniaca nel gas COK. 

I vapori ammoniacali che lasciano la parte superiore dello stadio di NH3 stripping sono alimentati 
con vapore nella parte inferiore del de-acidificatore al fine di de-acidificare l’acqua arricchita (ovvero 
l’acqua di lavaggio ricca in H2S) e produrre acqua de-acidificata per lo stadio di H2S scrubbing. 

 

Normale esercizio. 

L’acqua di lavaggio ricca in H2S (c.d. acqua arricchita) è scaricata dal serbatoio acqua arricchita 
44T001 e inviata per mezzo della pompa 44P005, a portata controllata, al de-acidificatore. 

Circa il 50% della portata di acqua arricchita è alimentata alla sezione intermedia del de-acidificatore 
dopo preriscaldo nel riscaldatore 70E001 fino ad una temperatura di circa 80 °C. Il riscaldatore è uno 
scambiatore di calore a piatti, con scambio indiretto, il fluido scaldante è parte della acqua de-
acidificata calda che viene poi pompata nello scrubber H2S. 

Il restante 50% dell’acqua arricchita, sempre a portata controllata, viene alimentata alla parte sezione 
superiore del de-acidificatore, dove sono presenti ulteriori pacchi in cui avviene lo scambio termico 
fra l’acqua fredda arricchita e i vapori provenienti dalla zona inferiore della colonna; controllando la 
portata dell’acqua arricchita, il meccanismo di scambio consente di avere vapori con temperatura fra 
80 e 85 °C in uscita dalla parte alta del de-acidificatore. 

Nel de-acidificatore, le componenti acide, essenzialmente H2S, CO2 e HCN, sono strippate 
dall’acqua arricchita ad una temperatura di ~100 °C. lo strippaggio è effettuato dal vapore contenente 
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ammoniaca proveniente dallo strippaggio ammoniaca. I vapori in uscita dallo strippaggio 
dell’ammoniaca libera sono alimentati dal basso nel de-acidificatore. Vapore addizionale di strippaggio 
è fornito da una tubazione vapore connessa alla sezione inferiore del stadio di strippaggio H2S. Il 
controllo della portata di vapore consente di controllare la temperatura a valle del pacco di 
riempimento e il tenore di NH3 nell’acqua de-acidificata. 

I vapori contenenti essenzialmente NH3, H2S, CO2 e HCN sono inviati al bruciatore del forno 
Claus 81B001. 

L’acqua de-acidificata è estratta dalla sentina del de-acidificatore ad una temperatura di circa 105 °C 
per gravità. Una parte viene passata attraverso lo scambiatore per l’acqua arricchita 70E001 e lo 
scambiatore per il raffreddamento dell’acqua arricchita 70E002 come acqua di riciclo allo scrubber 
H2S. La parte restante del surplus caldo di acqua de-acidificata viene immessa nello stadio di 
strippaggio dell’ammoniaca libera. 

Lo stadio di strippaggio dell’ammoniaca libera è funzionale alla produzione di acqua di strippaggio 
per lo scrubbing ammoniacale nella sezione di NH3 scrubbing. L’alimentazione allo strippaggio 
dell’ammoniaca libera è il “gas liquor” (acqua e vapori ammoniacali), la soluzione di soda caustica 
arricchita dallo scrubber e il surplus di acqua de-acidificata. Il vapore di strippaggio allo strippaggio 
ammoniaca è a portata controllata. Al fine di risparmiare acqua di raffreddamento e vapore alla 
colonna di strippaggio, la parte inferiore della colonna di strippaggio dell’ammoniaca fissa è progettata 
come un vaporizzatore istantaneo, in cui una parte dell’acqua residua è vaporizzata per riduzione di 
pressione, ottenuta attraverso l’azione di eiettori di vapore a pressione. 

Il vapore di strippaggio nella colonna di strippaggio NH3 è usato per riscaldare l’acqua de-acidificata, 
per la decomposizione e il desorbimento dei composti ammoniacali e come fluido per il trasporto 
dell’ammoniaca strippata e dei gas acidi di risulta. La portata di vapore deve essere tale da far sì che le 
pressioni parziali dei composti nel vapore siano piccole abbastanza per consentire la purezza 
necessaria dell’acqua strippata. La temperatura dell’acqua di risulta in ingresso al vaporizzatore 
suddetto è di circa 110 °C. 

Anche nello stadio di strippaggio NH3 l’ammoniaca disciolta e i gas di risulta dell’acqua de-
acidificata devono essere strippati per mezzo di vapore per produrre acqua di risulta che è 
praticamente esente da tali composti. Circa l’80% della soda caustica che è necessaria per la 
decomposizione dei composti dell’ammoniaca fissa del “gas liquor” è usata nello scrubber NH3 per 
l’assorbimento dell’H2S. La soluzione di soda risultante è inviata insieme al “gas liquor” allo stadio di 
strippaggio NH3. La quantità di soda caustica è a pH controllato, in modo tale che il pH dell’effluente 
dallo strippaggio sia compreso fra 9 e 9.5. 

L’acqua calda di risulta è estratta dalla parte bassa del desorbitore per mezzo della pompa 70P003e 
pompata attraverso lo scambiatore 70E003 dove viene raffreddata fino a 35 °C con acqua di 
raffreddamento (scambio indiretto). L’acqua di risulta raffreddata viene inviata al serbatoio 70T001 e 
da questo all’impianto WTP COKE. 

Lo stadio di strippaggio NH3 è dotato di due pacchi di riempimento del tipo a “letto”, ciascuno alto 
circa 6 m. Il pacco superiore è interamente in PPH, mentre il pacco inferiore ha la frazione superiore 
di 5 m in PPH, e la frazione inferiore di 1 m in acciaio inossidabile. Fra i due pacchi è presente un 
vassoio di ridistribuzione, attraverso il quale l’acqua de-acidificata è distribuita in moda tale da 
assicurare un idoneo contatto fra acqua e vapore lungo i pacchi. Tutti gli scarichi dal de-acidificatore e 
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dalla colonna di strippaggio NH3 sono raccolti nel serbatoio 44D001 e inviati, attraverso una pompa 
operante su controllo di livello al serbatoio condense della refrigerazione primaria. 

 

Sezione MONOCLAUS (unità 81). 

Per la chimica del processo si veda anche il diagramma di processo riportato in Allegato 1, schema 
UDO-VT-FB-81101. 

Nell’impianto MONOCLAUS sono trattati i vapori provenienti dalla sezione di desorbimento. 
L’NH3 è frazionata, l’H2S è convertito in zolfo puro, mentre l’HCN è convertito in composti non 
pericolosi. Il gas di scarto, a temperatura di circa 135 °C e pressione di 0,15 mbar viene ricircolato fino 
alla sezione di aspirazione in testa al trattamento gas. Lo zolfo liquido prodotto è previsto venga 
stoccato in un vessel riscaldato, da cui può essere pompato per il carico su autobotte. 

Fornace Claus (Claus Kiln). 

I vapori dalla sezione di desorbimento, contenenti essenzialmente CO2, H2S, HCN, NH3 e H2O 
sono bruciati nella fornace Claus dotata di un bruciatore speciale. Circa 1/3 dell’H2S sarà bruciato con 
produzione di SO2 mediante iniezione di aria primaria nella camera di combustione. Il calore di 
combustione produrrà gas a circa 1100 °C. la decomposizione dell’HCN e dell’ammoniaca avrà luogo 
nella camera di combustione e in un letto catalizzatore. Per ottenere la massima possibile conversione 
di H2S, la porzione di H2S e SO2 saranno aggiustate mediante aggiunta di aria secondaria alla fornace 
Claus, dopo il letto catalizzatore. 

Il processo è basato sulle seguenti reazioni chimiche: 

H2S + 3/2 O2       →   SO2 + H2O 

2 H2S + SO2         →   3/x SX + 2 H2O 

2 NH3                   →   N2 + 3 H2 

2 HCN + 2 H2O   →   N2 + 2 CO + 3 H2 

 

Caldaia a recupero (Waste heat boiler). 

In tale caldaia il gas caldo di processo dalla fornace Claus viene raffreddato fino a circa 150 °C. 
Durante il raffreddamento lo zolfo puro viene condensato e separato mediante un separatore posto 
all’uscita della caldaia. Il gas freddo di processo è miscelato con una parte del gas caldo dalla fornace 
Claus per raggiungere un’adeguata temperatura di ingresso al reattore Claus. Il gas caldo ha 
temperatura controllata mediante una tubazione collocata all’interno del raffreddatore del gas di 
processo. La caldaia è dotata di un corpo cilindrico per il vapore, all’interno del quale è installato un 
fascio tubiero in cui scorre il fluido refrigerante per il raffreddamento del gas caldo di processo 
proveniente dal reattore Claus fino a circa 140 °C. Durante tale fase lo zolfo puro viene condensato e 
separato nel separatore posta all’uscita della caldaia. Il gas di coda raffreddato viene quindi ricircolato 
fino alla sezione di ingresso della refrigerazione primaria. Il vapore prodotto nella caldaia è previsto 
venga riutilizzato come fluido scaldante nelle altre sezioni d’impianto. L’acqua di blow down della 
caldaia viene scaricata al trattamento acque. 
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Reattore catalitico Claus. 

Il gas di processo dalla caldaia a recupero, riscaldato per miscelazione con parte del gas caldo dalla 
fornace Claus, entra nel reattore catalitico Claus, dove la reazione avviene in un letto catalitico, in 
accordo alla seguente reazione principale: 

2 H2S + SO2         →   3/x SX + 2 H2O 

Il gas di processo in uscita dal reattore Claus è inviato al condensatore zolfo per il suo 
raffreddamento. 

 

Gestione dello zolfo puro. 

Lo zolfo liquido dallo stadio di separazione nella caldaia a recupero fluisce direttamente a un 
serbatoio di stoccaggio zolfo, collocato a quota inferiore rispetto al piano di campagna. Dal serbatoio, 
lo zolfo viene pompato fino ad una postazione di carico per autobotti (vendita). 

 

Vapore bassa pressione. 

All’interno del corpo cilindrico della caldaia a recupero, viene prodotto vapore a pressione di 
2,3÷2,4 bar e temperatura di circa 125 °C. Questo vapore non è sufficiente per il riscaldamento delle 
tubazioni di trasporto dello zolfo puro, e quindi è previsto venga usato come vapore di strippaggio 
nell’unità di desorbimento 70C001. 

L’impianto MONOCLAUS include anche un degassatore per il trattamento dell’acqua addolcita. Al 
fine di aggiustare il valore del pH e prevenire fenomeni di corrosione, specifici additivi saranno 
aggiunti all’acqua addolcita degassata, che viene alimentata alla caldaia a recupero mediante una 
pompa. 

Vapore a bassa pressione dalla rete di stabilimento è previsto venga usato per riscaldare le tubazioni 
e il serbatoio dello zolfo liquido (vapore saturo a 3,2 bar). Le condense è previsto vengano scaricate al 
trattamento acque. 

Sulla base del tenore di H2S nel gas COK, l’impianto MONOCLAUS è previsto che produca fino a 
130 kg/h di zolfo e 1700 kg/h di vapore a 1,3 bar (vapore da utilizzare nell’unità di desorbimento 
CYCLASULF). 

 

Il lay-out dei sottoprodotti della cokeria, a fronte delle modifiche illustrate nel presente paragrafo, è 
riportato nella seguente FFF. 
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Figura 3: Layout sottoprodotti di cokeria con impianto di desolforazione. 
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3.3 ULTERIORI INTERVENTI 

 

Revamping e modifica sezione denaftalinaggio per rimozione BTX. 

Per le relative modifiche impiantistiche si veda anche il diagramma di processo in Allegato 1, 
schema HTS-11012-003-A. 

A valle dell’esistente scrubber NH3, il naftalene è rimosso dal gas COK nello scrubber naftalene 
mediante olio di lavaggio gas (prodotto a base di composti di catrame, di provata efficacia per tale 
tipologia di trattamento). L’olio arricchito in naftalene viene successivamente depurato e rigenerato 
per la sua successiva riutilizzazione. 

Per un efficace processo di rimozione del naftalene e dei BTX, è richiesta una temperatura del gas 
COK di 20÷25 °C. A tal fine, è previsto che il gas venga raffreddato fino a 25 °C negli scrubber NH3, 
che opereranno anche come unità a raffreddamento diretto. 

A valle della sezione di desolforazione e rimozione ammoniaca, il gas è previsto venga trattato nella 
colonna di denaftalinaggio T-901, che verrà modificata con inserimento di tre stadi di trattamento 
nella parte inferiore e nella parte intermedia della colonna. Il fluido di trattamento è l’olio di lavaggio 
gas, con portata di circa 30 m3/h. 

L’olio di lavaggio arricchito è preriscaldato con vapore negli scambiatori HE-901A/B e quindi 
riscaldato con vapore negli scambiatori HE-902A/B prima del suo ingresso in uno dei vassoi di 
distribuzione della colonna C-901, dove viene insufflato vapore dal basso. La corrente liquida dopo 
strippaggio arriva alla sentina della colonna, mentre nella parte alta fluisce la miscela con vapori e 
componenti aventi punto di ebollizione < 180 °C, e la frazione di olio e naftalene è rimossa nelle 
sezioni intermedie, da cui il naftalene confluisce nell’unità T-904. La frazione di olio con naftalene è 
invece in parte inviata nella colonna C-902, dove viene trattato con vapore. I vapori in uscita dalla 
colonna vengono quindi ricircolati alla colonna C-901, mentre la frazione catramosa raccoltasi in 
basso viene inviata all’unità T-904. 

L’olio di lavaggio rigenerato (ovvero depurato dal naftalene) si raccoglie nella sentina della colonna, 
da cui, mediante pompe viene fatto passare in uno scambiatore e da questo nel serbatoio di 
stoccaggio, per il suo riutilizzo. 

I vapori in uscita dall’alto della colonna C-901 sono quindi condensati e raffreddati e confluiscono 
nell’unità T-904. Nell’unità T-904, i BTX condensati sono inviati nel serbatoio T-905, il catrame 
recuperato viene inviato ai decantatori catrame. Dal serbatoio T-905 i BTX sono estratti mediante le 
pompe P-909A/B e destinate alla vendita. 
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4 CRONOPROGRAMMA INTERVENTI 

Relativamente all’intervento di installazione del nuovo impianto di desolforazione gas COK, si 
riporta nella seguente tabella il cronoprogramma degli interventi proposto dal fornitore. 

 

Fase attività Completamento dopo mesi

Ingegneria di base 6 

Ingegneria di dettaglio 10 

Assemblaggio apparecchiature e fornitura sul sito 12 

Costruzione e realizzazione in sito 14 

Commissioning impianto 17 

 

 

I tempi sono da intendersi dal conferimento dell’eventuale incarico. 
 

Considerando che con decreto emesso in data 06.11.2013 il Ministro del Ministero dello Sviluppo 
Economico ha approvato il Programma predisposto dal Commissario Straordinario nominato 
nell’ambito della Procedura di Amministrazione Straordinaria attivata per la Lucchini S.p.A. dal MSE 
con decreto del 21.12.2012 quanto illustrato nel presente documento è da intendersi quale Studio 
avanzato di Fattibilità di quanto richiesto, da finalizzare all’esito di quanto emergerà in fase di 
attuazione del programma approvato dal MSE in merito al quale l’attuale Commissario Straordinario 
ha ricevuto mandato di operare. 
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ALLEGATO 1: ELABORATI GRAFICI 
Tavola 1: Planimetria cokeria (assetto attuale) 
Tavola 2: Schema di flusso gas di cokeria (UDO-VT-FB-00101) 
Tavola 3: Diagramma di flusso di processo H2S/NH3 scrubber (UDO-VT-FB-44101) 
Tavola 4: Diagramma di flusso di processo H2S/NH3 distillazione – desorbimento (unità 70) 

(UDO-VT-FB-70101) 
Tavola 5: Unità MONOCLAUS (unità 81) (UDO-VT-FB-81101) 
Tavola 6: Schema processo per rimozione BTX (HTS-11012-003-A) 
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